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INTRODUCCION 

Consideramos que la transferencia de calor es uno de los probl~ 

mas más frecuentes e interesantes a que debe enfrentarse el In-

geniero Qu{mico. De la adecuada selección del equipo con que -

real iza esta transferencia, se desprende una mayor eficiencia en 

los procesos de transferencia térmica, en Última instancia, en un 

beneficio económico para las empresas. 

Los equipos utll izados comunmente para efectuar la transferencia 

de calor son denominados en la industria: Cambiadores de Calor. 

Conociendo la bastfsi.ma variedad de Cambiadores de Calor exi.s-

tente, deseamos circunscribir el presente trabajo a la presenta

ción de las características y rangos de operación de tres ti.pos de 

Cambiadores de Calor de los llamados Compactos; a saber, Espi

rales, de Placas y Lamellas; así como los cambiadores tradicional 

mente designados con el nombre de tubulares. 

Pretendemos hacer una exposición comparativa entre estas varieda 

des buscando dar criterios para la selección más adecuada de un 

Cambiador de Calor. 

Cabe hacer una nota aclaratoria con referencia a la nomenclatura 

que se usará en este trabajo. Deseamos utilizar intencionalmente 
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dos notaciones diversas en forma indistinta: la seguida por la TEMA 

(Tubular Exchanger Manufacb.Jrers Association) y la usada habitual

mente en Europa. Con esto queremos recalcar la importancia que 

tiene para el estudiante y el Ingeniero poder utilizar ambas unida

des. En la tabla 2 de la pá.gina 18 se establece la equivalencia en-

tre ambos sistemas. 
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CAPITULO I. - CONCEPTOS 8ASICOS EN LA TRANSFERENCIA 
DE CALOR. 

No siendo el objetivo específico propuesto, el estudio teórico de la 

transferencia de calor, no::> limitamos a recordar, para tene r pre-

sentes, los cor . ..:::eptos fundamentales que sus tentan la transferencia 

calorífica; lo hacemos así por considerarlo útil para el abordaje de 

nuestro tema particular. 

A. Conceptos de Energía. 

Las propiedades de un objeto en movimiento difieren de las Que 

manifiesta en reposo. La diferencia estriba en los movimientos 

de los cuerpo s y en la capacidad de los objetos en movimiento -

para prociucir Trabajo, el cual se define como "la acción de una 

fuerza motriz a través de una distancia". Igualmente , las pro-

piedades de una barra de metal al rojo son diferentes, que cuan 

do está fría. La barra al rojo afecta a los ojos y al tacto de -

forma muy diferente que la barra fría. Ambos casos son mani-

festaciones de energía. 

Energía es: "ta medida de la capacidad para realizar trabajo". 

La estrecha relación entre energía y trabajo se manifiesta al ob 

servar la forma unívoca con que ambos conceptos utilizan las mi.=. 

mas unidades para definirse: ergs en el sistema cgs y Joules en 

el MKS. 
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Bajo la clasificación de Energía Potencial se incluyen, "todas las 

formas no asociadas con el movimiento puro que resultan de la ~ 

sición y arreglo de la materia". La energ(a que posee un cuerpo 

elevado, un resorte comprimido, una batería cargada, un tanque de 

gasolina, es energía potencial. Igualmente, un átomo contiene ener 

gÍa potencial como resultado de las fuerzas de atracción y repulsión 

entre las partículas subatómicas. La energía potencial puede ser di 

ferenciada en Energía Potencial Externa, la cual es inherente a la 

materia como un resultado de su posici.Ón relativa a la tierra; y en 

Energía Potencial Interna, la cual res ide en la estructura de la ma 

te ria. 

En contraste, la energía asociada con el movimiento es denominada 

Energía Cinética. La energía representada por el flujo de un ríe, la 

rotación de un molino es energía cinética. Asimismo, las r-noléculas 

individuales poseen energía cinética en virtud de sus movimientos de 

traslación, rotación y vibración. Como la energía potencial, la cin~ 

ti.ca se subclasifica en Energía Cinética Inten-ia siendo c.quella asocia 

da con la estructura molecular y atómica; y en Energía Cinética Ex

~' la cual es la asociada con el movimiento extemo. 

Como se ve, la energía intema de una svbstanci.a depende solamente 

de su estado, esto es, de su temperatura, presión, volúmen, forma 

cristalina, etc. 
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Además de las fon'Y"las de energía asociadas con la composición, ~ 

siciÓn o movim Lento de la materia, la energía existe en forma de ~ 

lectricidad, magnetismo y radiación, las cuales están asociadas con 

los fenómenos electrónicos. 

La ciencia que estudia las transformaciones de la energía de una for 

ma a otra se denomina Termodinámica. Los primeros estudios de 

las transformaciones de la energía condujeron a establecer que, a p~ 

sar de que la energía se transforma de una forma u otra, nunca se 

destruye y que la energía total del Universo es constante. Este pri'2_ 

cipio de la conservación de la energía se denomina La Primera Ley 

de la Termodinámica. 

B. Conceptas Básicos de la Transferencia de Calor. 

La energía pude ser transferida no sólo de una forma a otra, sino 

también de un agregado de materia a otro sin cambio de forma. La 

transformación de la energía de una forma a otra o la transferencia 

de energía de un cuerpo a otro requiere siempre de la influencia de 

una Fuerza Directora. Más abajo se describe esta fuerza. Como un 

ejemplo previo diremos: si un metal caliente es colocado en contacto 

con uno frío, el primero es enfriado y el segundo se calienta, hasta 

al can zar un equilibrio. 

La "fuerza directora o vector directriz que produce una transferencia de 

energía interna" se denomina: Temperatura; y "la forma de energía que se 
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transfiere de un cuerpo a otro, como resultado de una diferencia en 

temperaturas" es llamada: Calor. 

a) El concepto de "Temperatura" es sugerido por nuestras percep

ciones sensoriales; podemos determinar si dos sistemas se en

cuentran a la misma temperatura poniéndolos en contacto, y ob

servando si ocurren carnbios mensurables en las propiedades de. 

ambos sistemas. Si no ocurren cambios, están a la misma tem 

peratura. 

b) El concepto de "calor" es así, "una indicación de la energía in

terna de la materia". 

c) En sentido general la "capacidad calorífica" se defil'"le como la -

cantidad de calor requerida para incrementar la temperatura de 

una sustancia en un grado. "Calor específico" es: "la relación 

de la capacidad calorífica de una sustancia y la capacidad calor( 

fica de una masa igual de agua". 

El calor específico es una propiedad, característica dr.: la sustan

cia e independiente del sistema de unidades, pero dependiente de 

las temperaturas del agua de referencia y de la sustancia. 

Generalmente se elige como referencia, agua a 15~ 

Aunque los calores específicos varían generalmente con la temper~ 

tura, existen factores de mayor importancia. Para todas las sus-

tancias, y especialmente para los gases, la cantidad de calor nece 
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saria para elevar la temperatura en una magnitud dada depen

de de la posibilidad de variación, o sea de la presión y el v~ 

lúmen; se utilizan comunmente, por tanto, dos formas de ca

lor especffico, se obtiene una de ellas manteniendo constante 

el volúmen y dejando aumentar la presión, y la otra manteni.e~ 

do constante la presión y permitiendo que aumente el volúmen 

cuando se eleva la temperatura. Los valores así obtenidos son 

los calores específicos a volúmen constante (Cv) o a presión -

constante (Cp ), respectivamente. 

d) Caloría y B. T .U. La cantidad de calor indicada arriba, defi

niendo el calor específico, se expresa en calorías; siendo la -

caloría a 15°, la cantidad necesaria para calentar 1g. de agua 

de 14.5° a 15.5°. Debido a que las medidas calorimétricas se 

nornializan usualmente con referencia a una magnitud, expresa

da en Julios Internacionales, (obtenida por el paso de una canti 

dad conocida de electricidad a través de una resistencia), el U. S. 

Bureau of Standards recomienda que se defina la caloría como -

el equivalente calorífico de 4, 1833 Julios Internacionales, esto es 

4, 1841 Julios absolutos. La caloría así definida difiere ligera-

mente de la caloría a 15°patrón; corresponde con más aproxima

ción al calor específico del agua a 17° C. 
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La caloría gramo media fue definida como 1/100 de la ener

gía requerida para calentar un gramo de agua de O a 100ºC a 

una atmósfera. Debido a que la caloría gramo es una unidad 

muy pequeña, es conveniente usar una unidad 1000 veces ma

yor: el kilocaloría. 

Por otra parte, la energía requerida para calentar una libra 

de agua en un rango de 1 ºF se denomina BTU (British Ther

mal Unit). Debido al variable calor específico del agua fué 

ne.cesario con esta unidad, como con la caloría-gramo, espe

cificar la temperatura del agua a usar. El BTU a 60°F y el 

valor medio de BTU entre 32 y 212°F han sido comunes, en 

ambos casos referidos a atmósfera de presión. 

En la actual i.dad hay dos calorías-gramo "definidas" y en uso 

amplio, la caloría-gramo termoqu(mica del United States Na

tional BureaLi of Standards y la llamada caloría-gram o de va

por, también conocida como caloría-gramo l. T. pues fue defi

nida en 1929 por la International Steam Table Conference. 

C. Concepto de Transferencia de Calor. 

a) Transferencia: El concepto de transferencia indica el paso, la 

transición de un objeto que sufre un desplazamiento. 

b) Gradiente: El fenómeno de transferencia ocurre en la naturale

.:: 3. causado por · 1a presencia de un Gradiente; en esta palabra se 

- 8 -



encierra el concepto de "una fuerza operativa productora del des 

plazamiento observado en la transferencia". 

Así encontran1os que en la caída de los cuerpos el fenómeno de 

transferencia es causado por un gradie:nte denominado fuerza de 

gravedad. 

En la disolución de un compuesto en un solvente la transferencia 

se observa como efecto de un gradiente denominado concentración. 

Como éstos, muchos más ejemplos se podrían citar, todos ellos 

ilustrativos del concepto de gradiente que nos indica una diferen

cia de potencial entre dos puntos. La naturaleza busca igualar 

los potenciales existentes entre dos puntos cualesquiera. En el 

estudio de la electricidad se nos ha hecho costumbre hablar de 

voltaje, indicando con ello diferencia de potencial que provoca el 

flujo de corriente. 

Lo anterior es claramente aplicable al fenómeno físico de latrans 

ferencia de calor. Cuando dos puntos de un sistema observan di 

ferente temperatura se establece entre ellos un potencial térmico 

que produce el gradiente, causa éste de ta transmisión de energía 

calorífica. Nuevamente ante el fenómeno natural igualativo de po

tenciales. 

Así pues la diferencia de temperaturas, es el gradiente que prod~ 

- 9 -



ce la transferencia, o intercambio térmico, que busca igualar la 

energ{a contenida en dos puntos de un sistema transmitiendo "ca-

lor". 

c) Ecuación General del Transporte Molecular. La ecuación general 

del transporte molecular puede ser de rivada usando un modelo f{ 

sico simple de gas . A pesar de que la e cuación resultante e s a 

plicable estrictamente solo al modelo del gas, puede ser extendi-

da a gases reales, l{quidos y sólidos. 

Simplificando la Teoría Cinética de los gases podría postularse 

el siguiente modelo: 

1. - El gas estaría constituído por moléculas c ada una de las cua-

les es una esfera perfecta de diámetrcP 

2. - No existir{an fuerzas de atrac ción o re pulsión entre las mol é 

culas del gas. 

3. - El volúmen real de las moléculas es despreciable comparánd::: 

lo con el volúmen entre ellas . 

4. - Todas las colisiones moleculares serían perfectamente elásti-

cas. 

5. - Las moléculas se mueven al azar con una velocidad media e . 

6. - Cada molécula se moverá una distancia 1 entre colisiones. La 

distancia es ·llamada trayectoria libre media. 

7. - El tiempo requerido por una m o lécula para recorrer el camino 

libre m e dio es el tiempo med io de colisión . 

Es decir. B = --b--
c 
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8. - El número de moléculas es suficientemente grande para que 

se puedan utilizar los valores promedios para describir el con 

junto total. 

Esto es una descripción muy idealizada de un gas. Las moléculas 

de un gas real no son esféricas, y de aquí que puedan existir gra~ 

des fuerzas de atracción o repulsión entre ellas. Además, las m~ 

léculas se moverán a diferentes velocidades recorriendo diversas -

distancias entre colisiones. Un tratado más riguroso de un gas real 

impl i.ca conceptos de física y matemáticas que rebasaría la finalidad 

de este trabajo. Un tratado de ese tipo se puede encontrar en libros 

de Teoría Cinética, como son los indicados en la bibliografía. 

Nuestra deducción considerará a las moléculas de un gas ocupando el 

volúmen ilustrado en la Fig. 1 . Dado que las moléculas se mueven 

al azar, llevarán todas las direcciones posibles. Para simplificar la 

situación, la deducción considerará que las moléculas se mueven en 

direcciones paralelas a los ejes de las coordenadas X, Y, y Z. De 

esta manera, en un momento, un sexto del número total de molécu-

las se moverá en el sentido positivo de las X, un sexto en el nega12. 

vo, un sexto en el sentido positivo de las Y, y otro sexto en el ne-

gativo, igualmente para el eje Z. Nuestra atención se enfocará so-

bre las moléculas que se mueven en el eje de las X. Se tienen tres 

planos espaciados por la distancia l, y cada uno tiene un área 

- 1 1 -
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PLANO 

r 

¡::- tg. ' 

·-
GREDIENTE DE CONCETRACION 

EN ESTADO ESTACIONARIO 

Ftc¡. 2 

·-
GREDIENTE DE CONCENTRACION 
EN ESTADO NO ESTACIONAmO 



Cada plano puede considerarse como et punto medio de un volúmen 

de gas de ancho l, como se ilustra en la Fi.g. 1 • Todas las pro-

pi.edades del gas son uniformes en cada sección. 

Grupos pequeños ae moléculas tendrán ciertas propiedades asocia-

das con ellas. Por ejemplo, en la transferencia de masa, algunas 

moléculas serán del gas a y otras del gas b . En la transferencia 

de calor las energías térmicas de tas moléculas son diferentes, y 

en la transferencia de momento este variará en las moléciJtas. Ca 

da molécula puede considerarse poseedora de una c ierta concentra-

ción de la5 propiedades trunsfe ri.bles. 

r- Concentración de la propiedad a trarisferir, en di-

mensiones de cantidad de la propiedad a transferir 

por volúmen unitario de gas. 

Cada sección del gas tendrá una concentración de la p1~opiedad a tran~ 

ferir que variará durante el transporte. Dado que la concentración de'2_ 

tro de cada sección se considera unifon-ne, la concentración promedio 

de una sección es igual a la concentración en el plano al centro de ca-

da sección. Por lo tanto, es posible considerar el transporte de sec-

ci.ón a sección como equivalente al transporte de plano a plano. La 

concentración del plano 2 se puede relacionar a la del plano 1 por: 
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donde dl)'d , es el incremento en concentración con la distancia en la 

dirección positiva de X, y (-1) es la distancia del ¡i:ino 2 al plano 1. 

Similarmente 
2 

El gradiente de concentración se muestra esquemáti.camente en la Fi.g. 

2. Se considera que el gradiente es constante en un eleme nto de vo-

lúmen. 

En un tiempo e, un sexto de las moléc ulas loc alizadas en la secc ión 

al e daña al plano 3 se moverán una di.stancia 1 para ocupar exactame.!2 

te el mismo volúmen en la sección del plano 2. De forma si.milar, 

un sexto de las moléculas e n la se c ción 1 se desplazarán a la derecha 

hac ia la sección 2, un sexto de las moléc ulas e n la s ección 2, se ms: 

verá hacia la izquierda para entrar a l a sección 1. Si las moléculas 

se de splazan, la propiedad asocia da a e ll a s tambié n se desplazará . 

La cantidad de la propiedad en la s e cción es igual a la concentrac ión 

multiplicada por el volúmen de la sección, es decir: 

~ .1y6z 1 

Lo mismo se dice para las seccione s 2 y 3. El flujo ¡/; de la propi~ 

dad transferida puede defini.rse como la rapi.de z de transporte de la 

propiedad por unidad de área. Dado que 9 e s e l tiempo que toma tran~ 

feri.r un sexto de la propi.edad f;6;6zi del plano 1 al 2, el flujo es: 

r. 1 

3 
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Este flujo de la propiedad de 1 a 2 tiene dimensiones de c antidad 

de propiedad transferida por unidad de tiempo y unidad de área de 

transporte. 

Similarmente: 
-n 1 

6 6 A 

el signo menos se debe a que el flujo positivo siempre se define 

como tal si el movimiento lleva la dirección positiva de las X. 

Los dos flujos que salen del plano 2 son: 

-r2 1 
6 8 5 

é 

El Flujo Neto en la dirección positiva de las X entre los planos 

1 y 2 se deflne como la di.f erencia entre el flujo en la dirección 

negativa y la positiva de las X . 

.¡., : 7 
net 1~ 

Si sustituímos 11 obtenemos: 

~et i--2 =6T[r2 + J!' l-1\-r2] -- -ti- ~; 8 

Lo mismo para el flujo neto entre los planos 2 y 3: 

- ,2 dl' 
..¡,. --~--net 2-.3 611 d ~ 

9 

De esta forma, el flujo en la sección 2 es el mismo que el flujo 

fuera de la sección, y se establece un estado estacionario. El gr~ 
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d i.ente de concentración ~ se tomó igual en ambos lados del 
d X 

plano 2 al escribir las ecuaciones 1 y 2. Así se muestra en la 

Fig. 2 a. 

d) Esta Estacionario. Un gradiente de concentración constante es 

una condición "lecesaria para el estado estacionario. Estado Esta-

ci.onario significa que, "no hay acumulación de la propiedad con el 

tie mpo", o que el flujo dentro del plano 2 es igual al flujo fuera, 

como se muestra en '.as ecuaciones 8 y 9 . Un balance de la propi~ 

dad rauestra q11e la é:lcumulación dentro de cualquier sección es: 

velocidad de acumulación 

velocidad de entrada - velocidad de salida 

= O para el ~stado estacionario. 10 

Por otro lado, si. el 'Jradi.ente de concentración no es constante, co-

mo se muestra en la Fi.g. 2b, la acumulación no es cero, y existirá 

un estado no-estacionario. Par- .3. el caso real que acontece en un Cam 

bi.ador de Calor encontramos el Ci:iSO del Estado Estacionario. 

Dado que el flujo es constante en el Esta do Estacionario, las ecuacio 

nes 8 y 9 son aplicables a cualquier valor '< ,2 
>/;neto: - 66' -2.L 

dX 
11 

como 1 :'é 8 la ecuación 11 queda: 

~neto :- -1..L~ 1 2 
6 dx 

La ecuación 12 es el resultado final de la derivación. Relaciona la 

velocidad de transporte por unidad de área a la concentración de gr~ 
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diente. -{f- La constante de proporcionalidad es igual a un sex 

to del producto de la velocidad media y la · distancia libre media de 

las moléculas. 

Si el gradiente es negativo, como se muestra en la Fig. :o·-~, el flu 

jo s e rá positivo en la dirección X ya que hay un signo de menos e n 

la ecuación 12. El resultado de esta derivación es completamente 9!:_ 

neral para cualquier transporte depend iente del movimiento molecular 

azaroso. 

e) Transporte de Calor Para el caso p·arti.cular del transporte de ca-

lor se usará la s iguiente notación: 

TABLA 

NOTACION PARA TRANSPORTE DE CALOR 

Flujo de propiedad 
Transferida 

Concentración de 
propiedad Trans-
fe rente. 

Constante de Pr'( • Jr 
cionalidad, la difust 
vi.dad. 

Notación General 
para el gas mo
delo. 

.¡,neto 

r 

_1_¡¡: 
6 
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Transporte 
de energía 
térmica. 

0 

E'CpT 

o.:--k-
9 Cµ 

Unidades 

Calor 
Tiempo Area 

Calor 
Volumen 

A rea 
Tiempo 



En el desarrollo de este trabajo se usarán 2 notaciones diferen-

tes, una será la habitualmente empleada por la TEMA (Tubular 

Exchanger Manufacturers Association) y la otra la usada en la 

tecnología europea: sus equivalencias son las observada en la 

tabla 2. 

TABLA 2 

TEMA EUROPEA. 

Notación Unidades Descripción Notación Unidades 

q BTWhr Rapidez de trans <t> Kcal/hr 
porte de 

. ,-
Energ1a 

Térmica. 

A ft2 A rea de Transpo!: A m2 

te. 

e lb/ft3 Densidad 
e kg/m3 

cP BTU¡{b°F Capacidad calori cp Kcal/kg, ºC 
fi.ca. 

T ºF Temperatura T ºC 

k BTU¡h Ft2 (ºF ¡ft) Conductividad Tér },, Kcal/hr m 2(°C/m) 
mica. 

a ft2 /hr Difusividad Térmi m 2/h a 
ca. 

Si las moléculas en una región de un gas poseen una mayor energía 

ténTJica que las de sus alrededores, parte de esa energía térmica s~ 

rá transportada por movimiento molecular azaroso de la región de m.'.::_ 

yor energía a la de menor. Como se viÓ antes esa energía térmica 
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involucrada en el proceso de transferencia es llamada "calor". 

Dijimos también que, la medida de la energ(a térmica en un sis 

tema de fase simple es su temperatura. Cuanto mayor sea la 

~.emperatura de un sistema mayor será la concentración de la e

nerg(a térmica. De aqu(, que el calor será transportado de la 

región de más temperatura a la región de menor temperatura. 

Puede considerarse que existe un gradiente de temperatura cons

tante a través del elemento de volúmen del modelo de gas dibu

jado en la Fig. 1. 

La concentración de la energía térmica en cada sección del gas 

es igual a CP t, donde p es la densidad, CP es el calor especí-

fico, y T es la temperatura del gas. Esta expresión es una me-

di.da relativa del contenido de energ(a térmica cero a T = OºR. ó 

T = OºF. Dado que T aparece generalmente como una diferen

cia o una diferencial, el dato arbitrario se cancela. 

La concentrac1én de energía térmica en el plano 1 (o en la sec-

ción 1) es P Cp T)1 , similarmente se tieneeCp T)2 yeCp T)3 . La 

distancia media libre y la velocidad media de las moléculas va-

ría con la temperatura. En este caso un valor promedio cons-

tante apropiado de 1 y é' será considerado. Si el gradiente de 

concentración térmica es constante en la dirección X, como se ve en 
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la Fig. 2, la concentración de las secciones puede ser inter-

re lac ion ad as. 

El flujo de calor es escrito como 
q 

A 

13 

14 

donde q es la veloci-

dad de. transporte de la energía térmica BTU/hr Ó Cal/hr y A 

es el área de transporte. Siguiendo un proceso igual al usado 

para derivar la ecuación 3, el flujo de calor de la sección 1 a 

la sección 2 es. 

(q) - _l 
-¡;- - 6 

1-1 

el flujo de calor del plano 3 al 2 es: 

0-\ :: ~pi 
\A JJ-2 

(PCpT )¡ 1 
68 

16 

17 

18 

15 

El flujo neto en la dirección positiva de las X entre los planos 1 

y 2 es igual a la suma de las ecuaciones 15 y 17. 

19 
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sustituyer¡do la ecuación 13 dentro de la 19 se obtiene: 

( 7 
1
2 

d<PCpll 
~ - - 68' -d-.--

net 1 -2 

_1_ 1 e d(pCpT ) 

6 d x 
20 

Una derivación similar nos lleva ~: 

(
_q_j , - - ..L1é c:(PCpT) 
Aj - 6 <j x 

.,e12-J 

2 1 

Observando e stas dos Últ imas ecuaciones encontramos q ue el flu·-

jo neto es constante si e l grad iente de concentración t é rmica 

d e CPT 

dx 
es constante . En este c a so , el flujo neto de l plano al 

2 es igual al flujo neto del ~lano 2 al 3. Por lo tanto, po r la ecua 

ción 10 la acumul =<c ión e s cero. 

La table 1 muestra que la difus iv idad térmica a es igual -1.L 
6 e 

para el modelo de gas. Pa1-a gases reales, líquidos y sólidos, la 

difusividad térmica puede ser definida escribiendo la ecuación 21 c o 

mo: 
0 

- - a ~"!:l._:- a!'Cp ¿r_ --~ ..Q..L 
A d• dX - dX 2 2 

Las difusividades térmicas deben ser e valuadas experimentalmente o 

calculadas usando la teoría cinética. 

t) Formas de Transferencia de Calor. El mecanismo del transporte 

de energ(a t é rmica puede considerarse constituÍdo de dos partes. Pri 

mera como s e vió antes, las moléculas de un elemento de volúmen 

dado, emigrarán por movimiento molecular al azar. Segunda, si 

una molécula de alta energía térmica emigra a una reg ión de menor 
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energía, distribuirá su exceso de energía entre las moléculas de 

menos energía, dado que la concentraci.6n de energía térmica fue 

considerada como constante en una sección dada del gas . La dis 

tribución de la energía puede ocurrir por col is iones entre las mo 

léculas. 

En el modelo simplificado del gas se arum tÓ que la segunda etapa 

del transporte de calor ocurre instantáneamente cuando la rnolécu 

la arriba a la región huesped. Habiendo asentado que en el est~ 

do estacionario, el flujo neto de energía térmica que entra a una 

sección es igual al que la abandona. En la s egunda sección no o 

curre un cambio neto en la concentrac ión de energía térmica, aún 

a pesar de que existe un contínuo intercambio de energía. 

En los gases reales, líqu idos y sólidos, !as dos etapas del trans 

porte de energía térmica ocurren simultane~ente. En un gas~ 

al cada colisión de un molécul a migratoria puede resultar en un -

intercambio de energía térmica. En los sólidos el movimiento li-

bre al azar de la moléculas en la primera etapa está restringido 

por la amplitud de vibración individual de las moléculas en la estruc 

tura cristalina del sól i.do. En este caso, las moléculas vibran al

rededor de puntos fijos y transfieren energía solamente por colisión 

con las vecinas más éercanas, lo cual es equiva.lenti;;: a la segunda 

etapa del mecanismo del modelo del gas. Dado que la primera eta 
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pa está restringida en los s6l idos y dado que la masa no puede ser 

transferida por las solas colisiones, es obvio que el transporte de 

masa deberá ser muy pequeño en los s6lidos. En los líquidos, la 

transferencia de energía ocurre por ambas etapas del mecanismo en 

una forma intermedia entre aquellas para gases y sólidos, pues las 

moléculas en los líquidos tienen menos movilidad que las de los ga

gases. 

Tres son los tipos fundamentales de transmisión de calor; conduc-

ción, convección y radiación. 

a' Conducción y Conductividad. 

Conducción es la transmisión de calor de un parte a otra de un mis 

mo cuerpo, o de un cuerpo a otro con el que está en contacto físico, 

sin que se produzca un desplazamiento apreciable de las partículas del 

cuerpo. 

Siendo más estrictos, debemos señalar previamente el concepto de 

"conductancia", el cual antecede en cierta forma al de "conductividad 

térmica". La razón estriba en que el término originalmente usado p~ 

ra determinar la recíproca de la resistencia fué precisamente el de 

"conductancia", sin embargo, la conductancfa es una propiedad medi

da de la materia como un todo, en el caso de los cambiadores ind i

rectos de calor se refiere a la propiedad de conductancia de la pared 

o superficie de transferencia sin considerar sus características de es-

pesor y dimensiones. Cuando la conductancia es resportada para un 
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material de espesor 1 pie, con un área de flujo de 1 pie cuadrado, 

por una unidad de tiempo de 1 hr. y con una diferencia de tempera-

tura de 1 ºF, se le denomina con mayor propiedad "conduct ividad tér 

rni c a". 

La ecuación 22 puede escribirse, para a, ~ Cp constantes de la For-

ma: 
e; - - a pe _Q.I._ - - \<·__:!.!__ A - p d X - dX 

donde k - Conductiv idad Térmica - y dT 

dX 

2 3 

e s el gradiente de temp~ 

ratura. Valores de conductividad térmicas pueden encontrarse en t~ 

blas de datos f ísicos. S i k y A son constantes, la integración de la 

ecuación 23 produce: 
o - - k(T2-T1) 
A - <x2- X1) 

TABLA 3 

2 4 

Efecto de la temperatura sobre la conductividad térmica de metales. 

(k=BTU/hr ft2 (° F /ft) ) 

t ºF· 32 212 392 572 752 932 1 ¡ 12 Punto 
de Fu 

t ºC o 100 200 360 400 500 600 s ión 

Aluminio 117 119 124 133 144 155 1220 
Brass (70Cu, 30Zn) 56 60 63 66 67 1724 
Hierro colado 32 30 2 8 26 25 2192 
Cobre puro 224 21 8 215 212 210 207 204 19 76 
Grafito (long.) 97 87 76 66 5 6 53 4 8 
Plomo 20 19 18 18 62 1 
Niquel 36 34 33 32 2642 
Plata 242 233 1760 
Acero dulce 26 26 25 23 22 21 2507 
Estaño 36 34 33 450 
Hierro forjado 
(Sueco) 32 30 2 [~ 26 23 2 741 

Zinc 65 64 62 59 54 726 
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La tabla 3 muestra el efecto de la temperatura sobre para cier 

tos metales. La presencia de impurezas, especialmente en metales, 

puede producir variaciones en la conductividad térmica del 50 al 75 

por ciento . 

Para los sólidos no homogéneos la conductividad térmica es una tem 

peratura dada es función de la densidad aparente o bruta (por el vo-

lúmen que ocupan). Se ha demostrado (Proc. Arn. Acad. Arts. Sci, 

59, 141, 1923) que la conductividad térmica de los líquidos aumenta 

como en unos cuantos por ciento a la presión de 1000 atm. Cálculos 

basados en la ecuación de Eucken indican un aumento de aproximada

mente 30 por ciento a 1000 atm. en los gases. 

Al determinar la conductividad térmica aparente de los sólidos gran~ 

lares, se ha hallado (Spec. Rept. 5 Food Investigation Board, 1921) 

que el aire circula entre la masa del sólido granulado. En determina 

das condiciones, la conductividad térmica aparente de un carb6n vege

tal fué 9 por ciento mayor cuando la sección probada era vertí.cal que 

cuando era horizontal. Al determinar la conductividad aparente de 

una mezcla no homogénea de un sÓl ido celular o poroso, el coeficien 

te de temperatura observado puede ser mucho mayor que el del sól i

do homogéneo sol, debido a que el calor no solo se transmite por el 
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mecanismo de conducci.6n, si.no también por convecci.6n en las cavi

dades ocupadas por gases y por radi.aci.Ón de superfi.ci.e de las dis

tintas partfoutas. 

Valores númeri.cos de k han si.do determinados experimentalmente, 

por varios investigado~ usando di.versos métodos, dependiendo del 

mate ri.al que se investiga. 

Si el material es metal, k se determina calentando eléctricamente 

un extremos de una barra de metal y enfriando el otro con una co

rriente de agua, La superficie de· ta barra es aislada y las pérdi

das de calor a través del aislante se miden, se cuantifica la veloci 

dad del flujo del calor, y se determina la temperatura de dos pun

tos, a una distancia conocida a lo largo de la barra. Se aplica la 

ecuación 24 para definir el valor promedio de la conductividad térmi 

ca, para un rango dado de temperatura. 

Usualmente la diferencia entre las temperaturas es tan pequeña que k 

es prácticamente ta conductividad térmica a la temperatura media in 

di.cada por ta medi.a aritmética de ambas temperaturas. 

Cuando Lrl s6t ido no metálico está siendo analizado, el c;oefici.ente de 

conductividad tén'Tli.ca se determina usualmente por el método de "pl~ 

ca caliente". La muestra del material debe ser una placa delgada c~ 

locada entre dos más, una de las cuales es calentada eléctricamente. 
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mientras que la otra es enfriada por agua. La temperatura a 

ambos lados de la placa de prueba, la relación de calor al ime'2. 

tada a la placa caliente, el área expuesta a la placa interior, y 

el espesor de la muestra se lJtíl izan para determinar k en la e 

cuación 24. 

El arreglo que se muestra en la figura 3 donde dos especímenes 

similares son probados simultaneamente, garantí.za en forma adi 

cional que todo el c alor de la placa cal i.ente pasará a través de 

lo s e specímenes de prueba . 

• C alentador placa A 

enfri.a 

···-Anillo guarda 8 
Fig . 3 

Para medir la c ondu cti.vi.da d térm ica de gases y l Íquidos el méto -

do c onsiste en la. inserción de un alam bre a lo largo de un tubo me 

tál i.co de pequeño cal i ore. El tubo horizontal se llena con el flufdo 

a probar. La deterrninación de k consiste entonces, en la medi.-

ción dE)I calor necesario que habrá que: sum inistrar al alambre para 

mantener una diferencia de temperaturas medida entre la pared del 

tubo y el alambre mismo. Los valores apropiados se sustituyen en 

la ecuación 24, resolviéndola para k. 
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Como en el caso anterior, k es el valor promedio de la conductivi

dad térmica a un rango dado de temperatura, y para pequeñas dife

rencias de temperaturas es prácticamente igual a la conductividad 

ténntca a la medi.a de las dos temperaturas medidas. 

Algunos valores experimentales de k se muestran en la figuras 4 y 

5 ; una inspección de esos valores muestra, que para sólidos, k 

var(a de 0.014 BTU/hr, ft2 , (°F/ft) para sí'Lica aerogel, el peor c012_ 

ductor (el mejor aislante), a 226 para _cobre puro y 224 para lata 

pura, el mejor conductor conocido. 

En general, la conductividad térmica de metales puros es alta, a te~ 

peraturas bajas, y decrece confon-ne aumenta la temperatura, mie.!:!_ 

tras que para aleaciones lo contrario es cierto usualmente. Hay a.!_ 

gunas excepciones a esta general tzación, como puede verse en las 

figuras 4 y 5. Experimentaciones muestran que pequeñas cantidades 

de impurezas en los metales puros harán decrecer grandemente la 

conductividad. Por ejemplo, pequeñas trazas de arsénico en cobre 

reducirán la conductividad térmica a aproximadamente un tercio del 

cobre puro. Una comparación de la curva para cobre puro y 90-10 

bronce, en la figura 5 muestra que la adición de 10% de zinc, el -

cual tiene una k de 65 a 50°F, al cobre puro, el cual ti.ene un k de 

225, resulta en una bronce con una conductividad de 60. Así se ve 
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•Fig. 4 

1. - Zinc 
2. - Grafito artificial 
3. - Niquel de alta pureza 
4. - Niquel maleable 
5. - Hierro dulce 
6. - Hierro fundido 
7. - Acero eutéctico 
B. - Acero al Tungsteno 
9. - Plomo de alta pureza 

10.- Acero cromo al 15% 
11.- Acero cromo al 17% aluminio 1.5% 

12. - Acero niquel manganeso 

-- -.l.. --- -- - - -

o reo ioo o ""º soo 6Jo 100 eoo 90C' 

Temperatura 'F 

Pig. 5 
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1 • - Cobre puro 
2. - Lat6n 60 - 40 
3. - Lat6n 90 - 10 
4 . - Lat6n 77 -t'UG 

5.- Lat6n 70-30 



que la conductividad térmica de una aleación no es igual a la suma 

de las conductividades de cada componente multiplicada por el por-

centaje de se constituyente en la aleación. Hay evidencia experi-

mental de que para metales, k y -el efecto de la temperatura sobre 

ellos están influenciados grandemente por cambios en la estructura 

cristalina. 

Esta es indudablemente la razón por el cambio brusco en la pendie~ 

te de la curva para níquel a aproximadamente 700°F que muestra en 

la figura 4. Por lo tanto, es de esperarse, que k de un metal par-

ticular o aleación dependerá del tipo de tratamiento térmico y del ti 

po de antecedentes de esfuerzos a los cuales ha estado sujeto, así 

como a la temperatura. 

Al presente no existen conceptos teóricos por lo cuale s se pueda pr;:_ 

decir el efecto de la temperatura sobre la k. Las figuras 4 y 5, 

muestran que para algunos meta_tes y aleaciones el valor de k a una 

temperatura t puede determinarse por la relac ión lineal : 

k: ~o+ at 25 

donde k
0
= conductividad térmica a O°F y a = constante dependiente 

del material. Si k se incremente con la temperatura 

ti.va; mientras que si. k decrece con la temperatura a 

a , es pos¿_ 

es negativa. 

Así pues, existen diversos factores influyendo en la conductividad tér 

mica, tales como densidad, contenido de humedad, composición, es-

tructura cristalina y temperatura. 
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Una inspección de las tabl3.s 3 y 4 , en las que se muestra la k 

de algunos gases y líquidos, respectivamente, indicará que la co:::_ 

ductividad de l fquidos no metálicos p•_iros a temperaturas ordinarias 

se halla en el rango de 0.05 a 0.40 aproximadamente, mientras q ue 

para gases el ra"!go es de O. 005 a O. 015, asf se aprecia que el rna 

yor valor de k para gases es menos de un tercio del menor valor de 

k para 1 fquidos. 

La variación de los valores de k con la temperatura para '/arios lí

quidos puede expresarse ;oor la e c uación 25, con la constante ª da 

da en la table 5. En la mayoría de los casos la k de los 1 (qui.dos d~ 

crece con los incrementos de ternperatura. Para agua, sin emtargo, 

la cual es la mejor conductora entre los 1 Íqui.dos no metálicos, el 

valor de a en la. ecuación 25 es positivo hasta una temperatura de 

240°F, lo c ual i.ndica un i.ncremento en k con Los incrementos de tem 

peratura. Para temperatura sobre 2 8 0°F la conductividad térmica del 

agua decrece cunforrne la temperatura aumenta; así es como k decre

ce de 0.396 a 280°F a 0.356 a 500"F. 

Los metates líquidos, como también algunas soluciones acuosas tienen 

k mayores que tos valores del agua. Mercurio líquido, por ejemplo 

tiene un k de 4. 83, Algunos otros ejemplo son aluminio fundido con 

una k de 51 y plomo fundido con k de 8. 7. 

La conductividad térmica de un gas, en general, crecerá con los in-
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crernentos en la temperati_ira y es virtualmente independiente de la 

presión, concediendo que no este muy alejado de las condiciones at 

r-nosféricas. 

La conductividad térmica de una mezcla gaseosa no es igual a la 

suma de los productos de los valores individuales de k multipl i.ca

dos por los porcentajes de cada constituyente, sin embargo, para 

aproximaciones muy relativas, tal regla puede ser usada. Los ge:_ 

ses más pesados tiene conductividad menor que los gases más l ig~ 

ros, 

La conductividad térmica de los sólidos es mayor que la de los l f-

qui.dos, la cual a su vez lo es en comparación con los gases. Esto 

es, es más fácil transmitir calor a través de un llquido que de un 

gas. Algunos sólidos, como son los metales, tienen al tas conducti-

vidades térmicas .y son llamados "conductores". Las conductividades 

·de los sólidos pueden crecer o decrecer con la temperatura y en oc~ 

siones invertir su dirección de repidez de cambio de decremento a in 

cremento. 

Para la mayoría de los problemas prácticos no hay necesidad de int~ 

ducir correcciones por la variación de la conductividad con la temper~ 

tura y como se vió antes, esa variación puede expresarse por medio de 

una ecuación lineal. 

La conductividad de la mayoría de los l íqui.dos decrece al incrementar 

se la temperatura, sin embargo el agua es ur.a notable excepción. 
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TABLA 4 

CONDUCTIVIDAD TERMICA DE GASES Y VAPORES 
k =-= Btu/(hr)(ft2) (° F /ft) 

Substanci.a Temperatura 
ºF k k32 e 

Ai.re -312 a 414 0,0141 225 
o 0.0132 

200 0.0182 
1000 0.0362 

Amoniaco N H3 32 0.0116 0.0116 
212 0.0171 

Bioxi.do de Carbono -109 0.0053 0.0709 
C02 212 0.0119 

540 0.0164 
1031 0.0343 

Freon - 11 86 0.0048 
194 0.0056 

Freon - 12 86 o. 0056 
194 0.0070 

Freon - 21 86 0.0057 
194 0,0063 

Freon - 22 86 0.0068 
194 0,0080 

Freon - 113 86 0.0045 
194 0.0059 

Freon - 114 86 0.0065 
194 0.0081 

Hidrogeno H2 -422 a 212 0.0917 169 

Cloruro de Metileno 32 0.0035 0.0035 
CH2 Cl2 124 0.0044 

212 0.0058 
415 0.0085 

Ni.trógeno N2 -312 a 212 0.0131 205 

Cloruro de Metilo 32 0.0049 0.0049 
CH3Cl 124 0.0066 

212 0.0086 
363 0.0119 

Oxigeno 02 -312 a 212 0.0134 259 
Bioxi.do de Azufre S,?2. 32 0.0045 0.0045 
Vapor de Agua H20 115 0.0112 

212 0.0139 
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TABLA 5 

CONDUCTIVIDAD TERMICA DE LIQUIDOS 
k = Btu/(hr) (ft2) (° F /ft) 

Substancia Temperatura k 
ºF 

Amoniaco NH3 (26%) 32 0.242 
176 0.318 

Arnoni.aco (promedio) 14 a 68 0.29 

Salmuera (25% NaCl) -4 0.274 
176 0.368 

Bioxi.do de Carbono, C02 68 º· 121 

Freon - 11 32 0.0680 
167 o. 0503 

Freon - 12 32 0.0559 
167 0.0392 

Freon - 21 32 0.0770 
167 0.0590 

Freon - 22 32 0.0704 
104 0.0559 

Freon - 113 32 0.0576 
167 0.0440 

Freon - 114 32 0.0515 
167 0.0344 

Kerosina 68 0.0872 
176 0.0795 

Mercurio 32 4.83 
212 4.83 

Cloruro de Metilo· 68 0.093 
CH3 Cl 

Cloruro de Metileno 
CH2 Cl2 68 0.099 

Aceite de Castor 102 0.104 

Bioxido de Azufre 68 o. 115 

Agua 32 0.327 
212 0.394 
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. Para todos los gases y vapor"~ ·; comunes existe un incremento al 

aumentar la temperatura. Sutherla.nd dedu.:o una e c uación de la 

teoría cinética la cual es aplicable a la variac :ón de la conductivi 
3 

492 + Ck (_2:_) :2 26 dad de gases con la temperatura: k= k32 T + Ck 492 

donde Ck = Constante de Sutherla.nd. 

t = Temperatura absoluta del gas °R 

k32= Conductividad del gas a 32"F. 

La influencia de la presión en ta conductividad de sólidos y l (qui.dos 

parece ser despreciable, y los datos reportados para gases son de-

masi.ado inexactos debido a los efectos de la convección t ibre y la 

radiación como para generalizarlos. De la teoría de los gases pu~ 

de concluirse que la influencia de la presión debe ser pequeña exce_p 

to en presencia de un vació muy reducido. 

b' Convección y Viscosidad 

La transferencia de calor por convección es debida al movimie nto del 

flufdo. El fluído frío adyacente a una superficie cal iente ~ecibe calor 

que imparte a la masa del fluído al mezclarse 2n dla. 

Al calentarse una porción del fluÍdo se cr.ea ''"ª diferencia de densi-

dad con relación a la masa fría, lo c ua l provoca una corriente circu 

latoria hacia las zonas menos densas o más calientes. 

Convección natural o libre ocurre cuando el moví.miento del fluído no 

está ayudado por agitación mecánica. Pero cuando el fluído está ª92 

tado, el calor se transfiere por convección forzada,. 
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Esta convección forzada puede producirse por medio de agitación 

pero en la mayoría de los procesos se obtiene induciéndola por 

medio de la circulación a elevadas velocidades de los fluÍdos fríos 

y calientes en los lados opuestos de tubos. La transferencia de 

calor por convección libre y forzada ocurre a muy diferentes ve

locidades, la Última de ellas es la más rápida y por ende la más 

común. Los factores que promueven altas velocidades en la con 

vección forzada, no tiene el mismo efecto necesariamente en la 

convección libre. 

Viscosidad : Un concepto imprescindible al hablar de convección es 

la definición de 1.T1a propiedad que tiene gran influencia en esta far 

ma de transferencia tér"ITltca; la viscosidad. 

Con objeto de evaluar esta propiedad por medio de dinámica de fluí 

dos se requiere asumir: 

1o. Donde existe una interface s6lido-l(quido, no existe deslizamien 

to entre ambos. 

2o. La regla de Newton: el esfuerzo cortante es proporcional a la 

velocidad de cambio del esfuerzo en la dirección perpendicular 

al movimiento. Una partícula sin sufrir esfuerzo cortante se · 

observaría en la figura 6a, mientras que bajo la acción de un es 

fuerzo asumiría la forma de la figura 6b. 
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(a\ 

Fig . 6 

:;z 17 
tf..---.ix-1 
~ 

1 
>//7/?//777. >))))} 

(b) 

La variación de esfuerzo es proporcional al gradiente de velocidad. 

Aplicando ta regla de Newton, si 

T-••~ 
- '" d ·Y 

T es et esfuerzo cortante. 

27 

donde es la constante de proporcional idadad, o µ : 
T 

du 
dV 

En sólidos resulta en una deformaci6n, y es equivalente al m6dulo 

de elasticidad. 

Er'l 1 (quidos resulta en una deformación a una proporción determina 

da. 

Fig. 7 

Para evaluar refiriendose a la figura 7 donde el corte se ma12_ 

tiene por la acci6n de una placa en movimiento con velocidad V, so-

bre una pel fcula del l (quido adyacente a una placa estacionaria. A 

cualquier punto de la película la velocidad está dada por 

Proporción del esfuerzo _ll_u __ 
dy 
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T:: µ ..:!._ 
y 29 

donde µ se denomina viscosidad cuando V y Y tienen valores 

unitarios. 

La fuerza real para mover la placa es TA Si F es li.-

bra-fuerza, L la longitud, y e tiempo, las dimensiones de la 

viscosidad serán µ:: T _Y_::~ ::-4-
V l \;. ~ 

6 
L o bien, usando libra-masa M, donde F= Mg y g= 2 , la acelera-
Q 

ción de la gravedad, µ: M L L M 

L 6 

Cuando se evalúa en las unidade s métricas cgs, µ se llama co-

munmente viscosidad absoluta. 

gramo-masa 
µ = centímetro x segundo 

esta unidad se denomina poi.se. El poi.se es una unidad muy gra.:2 

de, por lo que se acostumbra usar y hablar de centipoi.se, o cen-

tési.mo de poise. En unidades de ingeniería su equivalente se defi 

ne por: 

µ libra - masa 
pie X hora 

Las viscosidades en centípoises pueden convertirse a unidades de in 

geniería multiplicando por 2.42. Esta unidad no tiene nombre. 
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·Otra unidad, la viscosidad cinemática, también es usada porque ~ 

parece frecuentemente en los sistemas físicos y produce gráftcas 

rectas de viscosidad contra temperatura en coordenadas logarftm i-

cas. La v iscosidad cinemática es la viscosidad absoluta en centi-

poi.ses di.vi.dada por la gravedad específica. 

Viscosidad cinemática 
viscosidad absoluta 
gravedad espectfica 

La unidad de la viscosidad cinemáti.ca es el stokes, y la centési-

ma se denomina centistokes. 

La viscosidad puede determinarse indirectamente midiendo el ti.em 

po de influencia de un aparato cal i.brado que tiene un orificio y en 

el cual es factible controlar la temperatura. El más común es e~ 

vi.scocímetro de S a.ybolt, y el tiempo de efluenci.a se mi.de en se-

gundos y se registra como Segundos Saybolt Universales, SSU. 

c' Radiación. 

La importancia relativa de los diversos mecanismos de la transfe 

renci.a de calor de un cuerpo a otro difiere grandemente con la tem 

peratura. Los fenómenos de conducción y convección están afecta-

dos primariamente por diferencia de temperaturas y muy poco por 

el nivel dete-nperatura, mientras que el intercambio por radiación 

se incrementa rápidamente con los incrementos en el nivel de tem-

pera.tura. Se sigue que, a bajas temperab.Jras, la conducción y la 
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conveccién son los mayores contribuyentes a la transferencia total 

de calor; a rnuy altas temperaturas, la radiación es el facotr con-

trolador. 

Corno se vió antes, en la conducción de calor a través de sólidos 

el mecanismo consiste de una energía que se transfiere a través de 

un cuerpo cuyas moléculas, exceptuando la vibraci.Ón,permanecen cor:i_ 

tinuarn.ente en posiciones fijas. Así también se vió que en la convec 

ción el calor es primeramente absorbido de una fuente por partícu

las del fluÍdo inmediatamente adyacentes a ellas, y entonces se trans 

fiere ese calor al fluÍdo por medio de la mezcla de las partículas ca 

lentadas, con las demás del fluÍdo. 

Ambos mecanismos requieren la presencia de un medio transportador 

del calor de la fuente al receptor. La transferencia de calor radian 

te no requiere un medio interventor, y el calor puede transmitirse 

por radiación a través de un vacío absoluto. 

Por lo anterior se deduce que, para nuestro caso en el que analiza

mos el "intercambio de calor indirecto", como se define el que se 

lleva a cabo en los inter,.::ambiadores de calor, no es dable cons:de

rar la radiación como un fénomeno presente en el fenómeno y en el 

funcionamiento intenio de estos equipos, toda vez que en ellos, la 

transferencia de calor se basa en la presencia de una pared "diviso-
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ria" que sirve de "superficie de transferencia" entre un fluído ca-

\lente y otro frío. Es así evidente que las principales diferencias 

espec íficas de la "radiación" no están presentes en los casos ana-

l izados por nosob'OS, De esta forma excluimos el estudio de la 

radi.ación del presente trabajo. 

D. Ley de Fourier. 

Por las razones expresadas en los Últimos párrafos que preceden, 

y por "contrarios", se concluye que la transmisión de calor en los 

c ambiadores de calor indirectos, objeto específico del presente e~ 

tu .jio, está descrita y plasmada con más caracterización en la Le y 

de Fourier. 

a) Enunciado. Las características tipificadoras de los equipos de 

in tercambio de calor (cambiadores de calor), nos obligan a ce~ 

trar nuestra atención, para poder evaluar los diversos tipos de 

cambiarlores, en el fenómeno fundamental e¡ue les rige: la conduc 

ción de calor a través de la pared divisoria. La ve loe idad de 

transmisión térmica por conducción a través de un área A de cual 

quier material homogéneo está dada por la Ley de Fourier que 

expresa: 

q= -k A dt 

dL 
Calor/Tiempo 30 

y que podemos enunciar así: "La cantidad de calor transmitida 

es directamente proporcional al área de transferencia y a la dif~ 

rencia de te mreraturas, e inversarnente proporcional al espesor de 
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la pared". 

Dado que el gradiente de temperatura se mide en la dirección del 

flujo y dado que dt, el cambio de temperatura, es negativo, y la 

temperatura decrece en el sentico de la distanci.a positiva dL, es 

necesario entonces introducir el signo negativo para obtener q , la 

cantidad en flujo, con valor positivo. 

b) Coeficiente total de transferencia de calor. La ecuación 30 es la 

ecuación fundamental para todos los problemas de conducción de c~ 

lor. Es necesario, sin embargo, entender que es k, como se rni

de, y las limitaciones de su evaluación como condiciones previas 

al uso adecuado de la fórmula. La apl icaci.Ón de esta fórmula 30, 

al caso de los cambiadores de calor industriales hace que el va lor 

de k no pueda ser circunscrito al mero valor de la conductividad 

térmica, como fue analizado parcialmente más arriba. En los -:a

sos que nos ocupan, el calor es transmitido de un fluido a otro 

por un proceso de 3 etapas: del l fquido cal te nte a la pared sólida, 

a través de esa pared y finalmente al fluido frío. 

Partiendo del criterio cierto de que, la conductividad térmica es la 

inversa de la resistencia al paso del calor, podemos decir que en 

el caso de nuestro proceso de 3 etapas, encontraremos un valor t5: 

tal de conductividad térmica sujeto a la presencia de 3 tipos dive!: 

sos de resistencia al paso de calor. La evaluación de ese térmi

no total de conductividad nos lleva al: "coeficiente total de transfe 
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rencia térmica". U en la terrninolog{a americana y en la euro-

pea. 

La figura 8 muestra el gradiente de temperatura en la transferen

cia de calor de un fluido a temperatura t 1 , a través de una resis

tencia de superficie hacia la superficie de la pared a la temperat~ 

ra t 2 , a través de la pared sólida hacia la superficie en contacto 

con el otro fluido, en la superficie de la pared encontramos una -

temperatura t 3 , y finalmente a través de la resistencia de superfi

cie de ese lado de la pared hacia el fluido frío de temperatura t4 . 

Fig. 8 

El flujo de calor a través de un área unitaria en la resistencia su-

perficial primera será: 

31 
A 

donde h1 = conductancia de superficie. El flujo de calor por con

ducción a través de la misma área en la pared es: 

k 32 
X 
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donde k = conductividad térmica del material de la pared y x = es-

pesar de ta pared. El flujo a través de ta misma área en ta resis 

tenci.a superficial final es. 

33 

donde h2 = conductancia de superficie, Pero para tas condiciones de 

"estado estacionario", el cual es ta condición habitualmente deseada 

y buscada en los "cambiadores de calor", q 1 /A q2¡ A y q3¡A son 

todas iguales y pueden expresarse: 

q = -¡:;:- 34 

donde U = coeficiente total de transferencia. El cual puede ser ex-

presado en términos de las tres barreras sucesivas al flujo de calor: 

transponiendo 

u (t1 - t4) = hi (t1 - t2) 

= .:.- (t2 - t3) 

u (t1 - 4) t1 - t2 
~ 

Ux (t1 t4) = t2 ta 
k 

u 
ho 

(t1 - 4) = ta - t4 
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añadiendo 

uc 1 +2-+~ ñi I< nQ 

u 
... 35 

As{ el valor de U puede ser evaluado para cualquier pared o barre-

ra plana de espesor x por sustitución de los valores apropiados de 

h0 , hi., k, y x en la ecuación 35. 

Debe observarse que dado que las "conductancias" de las dos pelí-

culas y de la , 1 1 
pared son h0 , hi, y k/x, sus rec1procas, i'IT'ho y x/k, 

las cuales aparecen en el denominador de la ecuación 35, representa.!::: 

las tres "resistencias" al flujo de calor. 

En los casos en que más de tres resistencias se encuentran, la e-

cuación 35 puede ampliarse por adición, en el denominador, de las 

fracciones que representan las resistencias adicionales. Tal es el 

caso real que en la industria se presenta al crearse depósitos e in-

crustaciones en la superficie de transferencia térmica. As{ en el ca 

so que se muestra en la figura 9 para una pared constituida por dos m~ 

teriales de espesor x1 y x2 , y conductividades k1 y k 2 , el coeficiente 

total puede expresarse como 

u = ~~~~~~~~~~~~~ 
36 
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Fig. 9 

a' Resistencia. 

Así pues, queda expresado el concepto de "resistencia" como la i~ 

versa de la "conductancia". Este concepto es básico en la compre~ 

sión de la función de los "cambiadores de calor" ya que en ellos se 

busca la mayor eficiencia, esto es, la transmisión de calor con ma

yor grado, y a esta transmisión se opone la "resistencia" que, amén 

de la que presentan los mismos fluidos al formar "películas de pared" 

presenta también la pared divisoria que está necesariamente presente 

como superficie de transferencia térmica. En la bÚsqueda de "efi

ciencia" en los equipos de intercambio de calor, el reducir la resis

tencia al flujo de calor será una finalidad primaria. 

b' Conductividad. 

En el intercambio indirecto de calor, conductividad es una expresión 

de realce toda vez que es una propiedad definitoria en el proceso de 

transferencia térmica y que va a definir la influencia de la pared o 

superficie de transmisión de calor. Está claro que se buscará el uso 

de materiales de alta conductividad térmica para ser empleados como 

superficies de intercambio, logrando de esta forma, la deseada efi

ciencia en el proceso de transmisión de calor. Un material de alta 

- 46 -



conductividad térmica influirá positivamente ert el valor final del 

coeficiente total de transferencia. 

c' Coeficiente de película. 

Sin poder profundizar más sobre el tema específico de este coefi

ciente de película, debemos decir que el trabajo de investigadores 

tanto en el campo de flujo de fluidos como de transferencia de ca-· 

lor, se ha desarrollado el concepto de aue cuando un fluido fluye 

sobre una superficie (ya sea un flujo laminar o turbulento), una 

pellcula estancada se adhiere a la superficie y actua como "aislan 

te". La presencia real de tal pel fcula ha sido mostrada por trab~ 

jos experimentales, No hay intención de medir el espesor de esta 

pel Ícula que puede ser inconmensurablemente fina o de décimas de 

milímetro en su espesor, pero en el estudio de la transferencia de 

calor debe ser visualizada como una barrera al flujo de calor, una 

barrera que se adhiere a la superficie pero que puede ser parcial

mente reducida, y en concordancia reducir la perdidad de eficien

cia en el cambiador, conforme la velocidad del fluido es· incremen 

tada y las características de turbulencia en la corriente se vean 

presentes. 

En el proceso de transferencia por convección, el calor es realmen 

te transferido por conducción a través de la porción estancada de la 

película, y después es transferido por las partículas en movimiento 

y transportada a la parte central del fluido por corrientes de convec 
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.,,. 
c1on. 

El calor es presumiblemente transportado a través de esta pel íeu-

la en proporción al tamaño y diseño de la superficie de transmi-

sión, el calor específico y la conductividad del fluido, la diferen-

cia de temperaturas entre ambos lados de la película, y de su es-

pesor, el cual, a pesar de no ser mensurable, se ha encontrado de 

pendi.ente de su viscosidad y densidad así como de la velocidad de 

la corriente del fluido. 

Por lo anterior, dado que no es posible pensar en la eliminación 

definitiva de esta barrera ai.slante, el "cambiador de calor" debe 

ser diseñado teniendo en cuenta la intención específica de reducir el 

espesor de la película de pared, aumentando así la "eficiencia tér-

mica". 

d' Ensuciamiento. 

Es normal que ·el uso de los intercambi.adores e .:;té si.empre acomp.'.: 

ñado, de una u otra forma, de. "ensuciamiento" t'! incluso "incrusta-

ctones". Estos conceptos encierran la idea de jepósi.tos más o me 

nos adherentes a la superficie de transmtsi.Ón. Obviamente estos de 

pósitos implican una reducción en la eficienci.a de transferencia tér-

mica, toda vez que la formación de tales depós tos significa una nu!:. 

va "resistencia" al flujo de calor. Este es un -2Spect.o tan general-
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mente aceptado por los fabricantes de estos equipos que los hace 

hacer comentarios como los siguientes: "Los cambiadores de ca

lor sujetos a ensuciamiento e incrustaciones deben ser limpiados 

periódicamente. Una lÍgera capa de suciedad o incrustación red~ 

ce grandemente su eficiencia. Un incremento marcado en la caí

da de pres:ón y/o una reducción en el funcionamiento, indica usual 

mente que ya es necesaria la limpieza. La unidad deberá ser p~ 

bada primeramente para comprobar que no son fugas de aire o va-

por las causas de la deficiencia en el funcionamiento. Dado que 

las dificultades de limpieza se incrementan rapidamente conforme 

aumenta el espesor de los depósitos o incrustaciones, los intervalos 

para limpieza no deben ser excesivos." 

"La determinación de valores apropiados de resistencia por ensucia 

miento envuelve factores tanto físicos como económicos, muehos de 

los cuales varían de usuario a usuario, aún rara servicios idénticos . 

Consideraciones fís icas: entre los factores que influyen en la exten

sión del ensuciamiento de los cambiadores son: 

Naturaleza del fluido y material depositado. 

Temperatura del fluido 

Temperatura de la pared del tubo. 

Material de la pared y su acabado 

Velocidad de flujo 
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Tiempo de operación desde la Última l i.mpi.eza. 

Consideraciones económicas. Los factores económicos que i.nter-

vienen en la determinación de la extensión permisible del ensucia 

miento son: 

Costo inicial del cambiador. 

Variación del costo con el tamaño. 

Frecuencia requerí.da de limpieza. 

Costo de limpieza, incluyendo pérdidas de producción. 

Taza de depreciación 

Taza de impuestos. 

Costo de mantenimiento (excluyendo 1 impieza). 

Cargos de bombeo de fluidos. 

Recuperación deseada del capital. 

Diseño Óptimo de la resistencia por ensuciamiento. El mejor diseño 

de la resi.stenci.a por ensuciamiento, con la evaluación apropiada de 

todos los factores económicos y físicos, resultará en un costo míni

mo basado en los cargos fijos de la i.nversi.Ón ini.ci.al (la cual se in

crementa al añadir resistencia por ensuci.ami.ento) y los gastos de l i12:: 

pieza y tiempos perdí.dos (los cuales decrecen al añadir resistencia -

por ensuci.ami.ento). Por la variada naturaleza de los factores i.nvolu 

erados, el fabricante no esta frecuentemente en condiciones de deter-

minar el valor Óptimo de la resistencia por ensuciamiento. El usua-
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ria, por tanto, basándose en experiencias previas y los costos de 

proyectos actuales o futuros, debe especificar la resistencia de en 

suciamiento para diseño de su servicio particular" (TEMA 123-124) 

Un razonamiento similar encontramos en el fabricante local: "Ca

si todos los Ílltercambiadores se diseñan con una tolerancia para 

incrustación. Durante la operación del equipo se va formando gr::_ 

dualmente una película en las superficies del tubo que puede ser 

de muy di.versos orígenes; suciedad, Óxido, resinas, sales insolu

bles, etc. En realidad los factores de incrustación representan 

superficie adicional para contrarrestar la disminución del coeficie~ 

te de transmisión causada por los depósitos de suciedad. Normal

mente el fabricante no puede predecir la naturaleza de estas pel í

culas ni su velocidad de deposición; razón por la cual solo puede 

garantizar el comportamiento de un intercambiador nuevo y l impío." 

(IMIQ Feb. 1971). 

La resistencia adicional creada por el ensuciamiento reduce enton

ces el valor U (coeficiente total de transferencia térmica), y la c~ 

tidad de calor originalmente deseada no se transfiere en la super

ficie A. Como se dijo arriba, para obviar esta dificultad se dise

ñan los equipos con un factor de ensuciamiento previamente estipul.'.: 

do. Supongamos que Rdi sea el factor de ensuciamiento para la su 

perficie interior del tubo de la figura 10 y Rdo el factor para la su 
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perflcie exterior. Estos valores pueden considerarse reducidos en 

el caso del espesor en ensuciamiento y más grande en el espesor 

pa.ra el caso de incrustación, la cual presenta una conductividad té_:: 

mi.ca mayor. Los valores de U que se obtienen considerando sola-

mente los coeficientes de película puede tomarse como "coefi.ci.ente 

total limpio", por oposición el coeficiente que incluye la resisten-

cía del ensuciamiento se denomina "coeficiente total sucio." 

(Uc = limpio, Ud = sucio). 

Fi.g. 10 

La relación entre ambos coeficientes es: 

Ud Uc 

--o estableciendo: 

Rdc + Rdo = Rd 

1 

Ud 
= + Rd 

Uc 

+ Rdi + Rdo 

38 

39 

37 

Esto significa que, conociendo los valores de los coeficientes de pe-

l ícula, se determina el valor del "coeficiente l impío", al cual se añ~ 

dirá la resistencia de ensuciamiento, usualmente estimada o conocida 

por la práctica, obteniendo as{ el valor final del "coeficiente sucio", 
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siguiendo los criterios indicados según arriba por la TEMA. De 

esta forma se puede aplicar la ecuación básica de Fourier para d'=

terminar el área A que deberá tener el equipo incluyendo un mar

gen por ensuciamiento. 

En general, el ensuciamiento de los equipos de transferencia de 

calor es un problema de cierta forma poco anal izado y menos es-

tudiado de lo que debiera. Por esto considerarr1os conveniente ex 

tendernos en el análi.si.s de este fenómeno si. bien no es dable lle

gar a los detalles Últimos que i.mpl ican una labor de i.nvesti.gaci.Ón 

totalmente fuera de nuestra capacidad. 

El término "ensuciamiento", or iginalmente una expresión usada en 

la industria de aceite, ha venido a establecerse en la literatura p~ 

ra significar un dep6sito indeseable sobre la superficie de calenta-

miento. Se trata de un asunto de costumbre discipl inari.a tomando 

en cuenta la gran variedad de ti.pos de ensuciamiento (poi irneriza

ción, depósitos de reacciones química, cristalización, sedimenta

ción, corrosión, etc.). Al mismo tiempo que es ampliamente rec~ 

nacida la influencia del " e nsuciamiento" en el diseño inicial y en la 

operación de los cambiadores, es sorprendente notar que no existe 

en la literatura técnica un libro realmente representativo y los te~ 

tos de transferencia térm lca acusan conocí.miento eventual del ensu-

ciamiento. 
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Insistiendo en el concepto de "coeficiente sucio", debemos señalar 

las "bases experimentales" y "experiencias" "previas" tan cuestio-

nables sobre las que basa el diseñador su cálculo de los cambiado 

t--es de calor con referencia a los valores de la resistencia por e.'2 

suciamiento, el cual resulta muy vago en relaci6n con las condicio 

nes reales de operación; para lo cual hac e uso de la ecuación furr-

damental para el coeficiente total de transferencia de calor Uo en 

el lado exterior de la superficie como: 

Uo 
1 

ho 
t 

Ao 
Ai hi 

+ Rfo + Ao 
Ai Rfi + Rw 

en la cual añade las resistencias de ensuciamiento Rfo y Rfi 

40 

Mientras que el proceso de ensuciamiento es obviamente una función 

del tiempo comenzando en cero y procediendo a lo largo de una rela 

ción lineal o pseudoasimptotfca, generalmente se usa para el diseño 

un valor constante, Este valor es interpretado como un valor que se 

alcanzará en un tiempo "razonable", transcurrido el cual, el usuario 

esta dispuesto a limpiar el equipo. Sin embargo, el hecho que en el 

tiempo cero, el equipo está limpio y funcionará, por tanto, bajo co~ 

diciones drásticamente diferentes, muy raramente es considerado. Su 

posiciones de valores de resistencia por ensuciamiento exageradamen-

te grandes no garantizan mayores tiempos de operación, todo lo con-

trario, en muchos casos puede contribuir a una deteriorizaci.6n más 

rápida. 

- 54 -



La falacia inherente a esta práctica ha sido descrita elocuentemen

te por algunos autores. Mencionaremos brevemente algunos de los 

ejemplos más típicos observados realmente en la práctica. 

1. - Un re hervidor tipo "Ketler" se di.seña con valores de ensucia

miento bastante altos, los cuales fueron experimentados en -

aplicaciones similares. Combinado con la resistencia bastante 

menor del vapor condensado y en ebullición, la resistencia por 

ensuciamiento es dominante y hablará de 1..1na A t requerida al

ta. Si esta temperatura es impuesta al equipo en su arranque, 

impulsará al proceso en la región de la pelÍcula de ebull ici.Ón 

con mucho más alto valor de la temperatura de pared. Como 

consecuencia, un ensuciamiento por reacción química se desa

rrollará rapidamente e inducirá a una investigación superficial 

que su asumción inicial fué correcta. Desconocido para él se 

rá el hecho de que si. la unidad hubiera arrancado a menor A t, 

el ensuciamiento podría no haberse desarrollado, o al menos lo 

hubiera hecr10 a menor velocidad. 

2. - Algunas prácticas de diseño en cambiadores enfriados por agua 

pueden conducir a situaciones indeseables similares. El equipo 

es diseñado con la resistencia de ensuciamiento "terminal" y es, 

por tanto, sobredi.mensionado para la operación inicial. La co-
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rriente caliente es entonces enfriada en exceso y el operador 

decrece la velocidad de flujo de agua. Esto reduce el coefi

ciente del lado del agua y, por tanto, ' incrementa la temper.'.: 

tura de la pared. Como el ensuciamiento en el lado del agua 

es particularmente sensible a ambos, la temperatura de la su 

perficie y la velocidad de flujo, esto incrementa la velocidad 

de ensuciamiento, frecuentemente en una manera drámatica. Se 

ha hecho destacar esto especialmente en el caso de tubos ale

tados. 

3. - La magnitud relativa de la resistencia al ensuciamiento en com 

paración al coeficiente de transferencia térmica pues, en muchos 

casos, determinar virtualmente el tamaño de la unidad. Perm( 

tase asumir que en un proceso t(pico de condensación se diseña 

con un coeficiente de agua en el interior de tubo de 1, 300 y un 

coeficiente de condensación de 700 BTU/hr, ft2°F. La inclusión 

de una resistencia de ensuciamiento t(pica de O. 002 contará en

tonces por aproximadamente la mitad de la superficie resultante. 

Si se utilizan tubos aletadas, el efecto será más pronunciado to 

mando en cuenta el factor ,t{ en la ecuación 40 . 

Asumiendo que la incertidumbre en la selección de la resisten-
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cia por ensuciamiento p•.Jede opti.misticamente estimarse como 

t 50%, los esfuerzos en la determinación de los coeficiente s 

de transferencia térmica están expuestos a evaluaciones c rlti-

c as. 

Un examen muy simple de la ecuación 40 mostrará que, par a 

muchos procesos típicos de transferencia de calor, la valide z 

de futuras mejorr:ts e n el arte de la p redicción de coefic ie ntes 

de trans ferenc ia, desmerece rá a menos que se vea a c ompañada 

por un correspondiente incremento en el entendimiento de l en-

suci.amiento. Todavía, los esfuerzos actualmente dedicados al 

estudio del e nsuciamiento son escasos. Una razón parcial pa

ra este e stado de cosas es que los problemas de ensuciamien 

to no permiten por si. mismos la investigación sobre bases u-

niversitarias. Muchos de los parámetros pertinentes de contr~ 

lar lo son dÍfi.cil e s a nive l de laboratorio. Los procesos que 

envuelven reacciones químicas requieren un contínuo suministro 

de corrientes vírgenes, una condición esta disponible sólo en -

plantas en operación. El tiempo requerido para obtener datos 

cuantificables y analizarlos es otro factor adverso. 

Por otro lado, el usuario industrial, mi.entras que esta concien 

te de la importancia del ensuciamiento sobre la economía en el 

diseño y operación de los cambiadores, usualmente se conforma 

c on e l uso de valores de resistencia por ensuciamiento estima-
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dos o basados en la experiencia. El hecho de que un mejor 

entendimiento del ensuc larniento puede ser economicamente im 

portante frecuentemente se da por sabido, pero no se toma ac 

ción al respecto. 

Los datos de las plantas i:·,dustria1es no están disponibles para 

obtener conclusiones genéricas, reflejando esto el hecho de que 

las operaciones industriales no pueden soportar el cambio sis

temático de las condiciones de operación, e igualmente la caren 

cia de instrumental adecuado. El costo de plantas piloto para 

investigación sistemática invariablemente aparece como prohibi

tivo. 

Los fabricantes de equipo térmico (con excepción de la industria 

de generadores de vapor y otros grupos de especial interés) han 

mostrado, historicamente, escaso inter·és por el ensuciamiento. 

A pesar de que algún "Know how" pueda ser disponible de estas 

fuentes, será publicado muy raramente. Sin embargo, un consi

derable número de artículos han sido publicados, pero se encuen 

tran diseminados en diferentes revistas y publicaciones procede~ 

tes de tan diversas fuentes que un sumario difici.lmente se puede 

obtener. 

El ensuciamiento puede asumir di.ver'sas y muy diferentes formas 

básicas y variadas interacciones, as( como se ve afectado por un 

número de variables de operaci.Ó'I y diseño. Esto ha sido menci.o 
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nado raramente en trabajos previos que s e refieren a "ensu-

ciamiento" como una materia uniforme. Lejos de ésto, los 

diversos ti.pos de ensuciamiento y los parámetros de interac 

ción que los asocia n , está n gobernado s por relacione s fi.si co

químicas específicas y reaccionarán distintamente a las condi 

cienes de operac ión requiriendo un análisis separado para mi 
todos de predicción . 

Los procesos de ensuciamiento y los factores que los afectan 

pueden ser agrupados como sigue: 

Mecanismos de ensuciamiento 

1 . - Cristalización. - En un gran número de procesos especial

mente en la generación de vapor, enfriamiento de agua y 

algunas corrientes químicas. 

2. - Sedimentación . - Usualm ente depósito de partículas tales co

mo he rrumbre, arci.llas, polvos, etc. Frecuentemente sob~ 

puesto a la cristalizac ión y con posibles efectos de acción 

catal frica en los procesos de ensuciamiento por reacción quÍ 

mica . 

3. - Reacción química y polimerización. Aceites lodosos, produc

tos de oxidación orgánica, etc. Como un grupo especial, los 

efectos de la radiación en la descomposición de enfriadores 

orgánicos de reactores nucleares. 
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4. - Coking. - Costras duras depositadas que usualmente se Pi::? 

ducen a altas temperaturas y tienen como base hic:rocarbu 

ros. 

5. - Desarrollo de materia orgánica. Algas en agua primaria. 

6, - Corrosión. Primer efecto como desarrollo de costra resis

tente a la transferencia de calor y un efecto secundario co

mo superficie rugosa. 

Procesos de Transferencia Térmica. 

Los procesos de ensuciamiento se desarrollarán y actuarán de 

formas partículares dependiendo del proceso de transferencia tér 

mi.ca en cuestión. 

1. - Hervir y evaporar. Generadores de vapor, evaporación, co

rrientes químicas hirviendo en procesos de lotes o bajo con

diciones de flujo. 

2. - Condensación. Corrosión, sedimentación de partículas de he

rrumbre, productos de reacciones químicas, etc. 

3. - Calen~::uniento de l Íquidos sin cambio de fase. - Cristalización 

de sales de solubilidad inversa, reacciones químicas, etc. 

4.- Enfriamiento de líquidos sin cambio de fase. Cristalización de 

sales de solubilidad directa, depósitos de artículos, reacciones 

quÍmic2s, etc. 



5. - Procesos especiales. Calentado de gas de desperdicio y 

otros, dernasiado numerosos para mencionar. 

Efecto de variables de operación 

Si bien muchas otras variables pueden estar presentes en pr~ 

cesos específicos de ensuciamiento, las siguientes parecen ser 

las más importantes. 

1.- Velocidad de flujo. Muy poderosa para moderar el efecto 

de la mayoría de los procesos de ensuciamiento. 

2. - Temperatura de superficie. Afecta a la mayoría de los pr:::_ 

cesos de ensuciamiento, en particular, ta cristalización y 

las reacciones químicas. 

3. - Temperatura del fluido. Afecta la velocidad de reacción y 

de cristalización. 

Efecto de la estructura y del material de la superficie. 

1 . - Material. Corrosión y posible acción catal Ítica. 

2. - Superficie. Rugosidad, tamaño y densidad de las cavidades, 

estas caracte rfsticas afectarán la nucleac iÓn cristalina, la 

sedimentación y la tendencia de los depósitos a adherirse. 

Tanto la superficie del material como su rugosidad tienen 

un efecto principal sobre el inicio del ensuciamiento y no así 

sobre la continuidad del mismo. 

'::>iseño geométt•ico de los equipos y sistema de flujo. 

Existirán considerables diferencias con relación al diseño de flu-

- 61 -



jo, velocidad y distribución de la temperatura de pared, grado 

de turbulencia, facilidad para "desprender" los depÓsitos, etc. 

Los equipos de intercambio con los siguientes diseños de flujo 

pueden reaccionar a los diversos tipos de ensuci.ami.ento y pa-

rárnetros operacionales de manera drásticamente diferentes. 

1. - Flujo anular y por el lado de tubos. 

2. - Flujo por el lado de la coraza, sujeto al efecto de diseños 

geométricos variables en las mamparas. 

3.- Cambiadores de placas y de tipo espiral. 

4. - Diseño de tubos flexibles (TeflÓn) 

5. - Tubos aletados 

6. - Otros diseños 

En el capítulo III anal izaremos comparativamente el comportamie_Q 

to de estas variedades de diseños en flujo y superficies. 

Comportamiento básico del proceso de ensuciamiento 

De numerosas observaciones, algunos patrones típicos de trata mien 

to e ensuciamiento, pueden ser racional izados. En principio, la 

proporción neta del ensuciamiento se puede expresar como la dife-

rencia entre la velocidad de deposición y ta velocidad de remosión. 

41 

donde Xf- es el espesor del depÓsito ensuci.ante 

kf es la conductividad efectiva térmica de la capa 

<t>d es la velocidad de depÓsito 

<t>, es la velocidad de remoción 
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El comportamiento de <t>d y cf>, está sujeto a los efectos de 

un gran número de parámetros, pudiendo singularizar dos ca-

sos extremos: 

1 • - Si cuatquie ra de estas posibi.l idades se dan: que ta veloci 

dad de remoción sea despreciable o que las ve locidades de 

depos ic ión y remoción sean constantes, predominando de 

cualquier forma ta velocidad de deposición, ta curva de en 

suciamiento-tie mpo tendrá una función de l Ínea recta como 

la curva A de ta fi gur.a 11 

Ti.emoo-

Fig. 11 

2. - La curva B de la mi.sma figura muestra la gráfica caracte-

tística de un sistema donde ta velocidad de remoción se in-

crementa con el grueso de ta capa, sugiriendo que la resi~ 

tencia al esfuerzo cortante del depÓsito esta decreciendo o 

- 63 -



que otro mecanismo deteriora la estabilidad de la capa. 

En este caso, las velocidades de depÓsito y remoción ter 

minan siendo iguales, resultando en una curva de forma 

asintótica. 

3. - Este tercer caso y el más indeseable, que la velocidad 

de deposición se incremente o que la velocidad de remo-

ciÓn decrezca con el tiempo; no ha sido observado experi-

mentalmente. 

Sin embargo, existe una va.riación en el comportamiento de 

la curva, como se muestra en la figura 12, en la cua.l un 

"periÓdo de inducción" de un cie r to tie mpo de durac ión pre 

senta deposición ensuciante m(nima, -----------1 

10 Gl 

v------
~erÍ~do/ ~j/1 

. i.nducc10n 
.. ~-==-.~----------~--·-

Tiempo--

Fi.g. 12 

l,..ii resistencia por ensuciamiento permanece cercana a cero mi.en 

tras que solo se forman puntos de nucleación microscópica. A 
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un ci.erto punto del prc¡ceso de ensuciami.ento, los puntos de n.::!. 

cleaci.Ón vienen a se,~ tan numerosos que empiezan a combinar-

se en un manto uniforr11e y la velocidad de ensuciamiento inicia 

una rápida aceleración. El incremento a partir de este "punto 

crítico" puede ser en pro,->orciÓn constante o de forma asintóti-

ca, dependiendo de las características del depósito. 

En la mayoría de los casos observados, particularmente la cris 

tal ización de sales de solubll idad inversa, será de la forma cons 

tante. 

En muchos procesos industriales de transferenr::ia térmica, la d_:: 

ración de! periÓdo de "inducción", puede ser de vital importancia, 

ya que una vez iniciado el periÓdo de incremento lineal, el equi

po rápidamente se vuelve inoperante. Es de interes hacer notar 

que la mayoría de los esfuerzos han sido dedicados hasta la fecha 

a la investigación de los casos de comportami.ento asi.ntóti.co (p~ 

bablernente por ser más frecuentes), mientras que muy poca aten 

ciÓn se ha dedicado a la investigación del comportamiento de tipo 

"inductivo", sin consideración de su importanci.a en areas indus

triales específicas. 

A la luz de lo anteri.or, es obvio que los procesos controladores 

del creci.miento del ensuciamiento pueden ser divididos en dos gr;: 

pos disti.ntos: 
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Factores de proporci.Ón de deposici.Ón y factores .de propor-

ción de remoción. 

Factores de depósito: 

Dependiendo del tipo de mecanismo de ens uciamiento, las ve

locidades de deposición pueden formularse en diversas mane

ras. A conttnuaci6n se describen los mecanismos más frecue;1 

temente encontrados. 

a) Depósitos con velocidad de reacción controlada. Este m eca-

nismo frecuentemente ltrnitante, e s aplicable a c1-i stal iz ac iÓn , 

pol imerizaci.Ón, corrosión y otros tipos en los cuales la capa 

ensuciante está formada por la reacción químic a de compone~ 

tes en la corl'iente. 

b) Dep6sitos de nucleación local controlada . Este mecanismo es 

aplicable solo a la etapa inicial del ensuciamiento sobre s..:

perficies limpias y se relac iona con el período de " '. nducctón" 

mencionado arriba. Puntos de nucleación de ensuciamiento 

son conocidos en este fenómeno, pero no han sido estudiados 

sistemáticamente. 

Se especula que deben tener lE-s siguientes propiedades : 

Adherencia física. Pequeños puntos que proveen un refugio 

inicial a las partículas de polímeros y cristales en crecirnen

to, resguardándolas de las fuerzas cortantes de la corriente. 
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Catalizador. - En este concepto ~ncluimcs las áreas que 

por la composic ión local de sus materiales o por la con 

figuración de sus superficies se manifiestan como áreas 

preferentes para reacciones químicas. En la mayoría 

de los casos, parece ser que este mecanismo contiene 

mayor irr1portancia una vez que el ensuciamiento presen

te una velocidad de formación mayor a ta de remoción y 

las mismas partículas sedimentadas proporcionan nuevos 

puntos de nucleación. Se supone que la duración del pe_ 

ríodo de "ÍnducciÓn" es inversamente proporcional al nú

mero de puntos potenciales de nucleación disponibles en 

la superficie virgen. 

c) Depósito con difusión controlada. La difusión viene a ser 

un mecanismo l imitante para bajas velocidades con partí

culas muy pequeñas como componentes químicos con un b~ 

ja difusividad pero alta velocidad de reacción. Nótese que 

la transferencia de masa por este mecanismo siempre se 

incrementa con la velocidad, sin embargo, más alla de una 

cierta velocidad, este mecanismo solo sirve para transpo_: 

tar el material ensuciante a la superficie donde otros me

canismos pueden determinar ta proporción del depósito. 
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d) Sedi.mentaci.Ón de sólidos con gravedad controlada. Usual-

mente solo efecti.va para bajas velocidades y grandes par-

tículas de sólidos. 

Factores en la veloci.dad de remoción. Los mecanismos de remo 

ción de los depósitos pueden ser expresados como una función del 

balance de fuerzas entre el fluido cortante y la resistencia uni-

tiva de los depósitos, como se expresa en la ecuación general: 

<Pr = C1 
Ts 
Rb 

42 

donde rs y Rb son respectivamente, la fuerza cortante del flui 

do y la resistencia unitiva de los depósitos, y tienen las sigu ien-

tes propiedades: 

Fuerza cortante del fluido, rs. Es simplemente el compo-

nente de la fricción del fluido contra el depÓsito ensuciante: 

2 
43 

donde c 2 es una función del númerode Reynolds, rugosidad de: los 

depósitos, y configuración del flujo (dentro de tubos, fuera de tu-

bos, entre aletas, etc.) 

Nótese que conforme crezca el depós ito, la sección transversal 

de flujo (Ac) deberá si.empre decrecer, causando un incremento 

en la fuerza cortante, a un flujo constante. Esta es una función 

muy di.fíe i.l de anal i.zar y de métodos general izados de predicción. 
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Resistencia unitiva de los depósitos, ~· Puede considerarse 

como la fuerza adhesiva de los depósitos por unidad de área 

en el plano de adhesión más débil. La siguientes especulacio-

n•Js se basan en observaciones limitadas. 

1. - Rb se incrementa con la uniformidad de la estructura de los 

depósitos (mayor para cristales puros y pol Ímeros, menor 

para partículas de asentamiento discreto). 

2. - Rb puede decrecer con el espesor de los depÓsitos debido 

al incremento en el número de planos de debilidad potencial. 

3 . - Rb será función de las características de la superficie origi 

nal solo si la adhesión de la interface depósito-superficie es 

más débil que la adhesión interna de los depósitos, tomando 

en cuenta el hecho de que superficies especialmente prepar:: 

das r e tardan en algunos casos el ensuciamiento y en otros no 

es así. Esta observación es crítica en el caso de ensucia-

miento con "periodos dilatadores". 

\!arios mecanismos de e nsuciamiento 

Cristal izaciÓn de sales de solubi.l idad inversa. Una de las cau

sas más comunes del ensuciamiento es el debido a la cristaliza

ción de sales con características de solubilidad inversa. Este me 

canismo se ilustra en la figura 13. Al contrario de las sales nor 

males, las de solubi.l idad inversa presentan concentraciones de sa 
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turaciÓn decreciente al rebasar ciertas temperaturas. Como 

consecuencia, se empiezan a formar depósitos cristalinos si 

tales soluciones estan en contacto con superficies calientes. 

Muchas sales tienen diagramas de cristal izaci6n muy compl~ 

jos, cambiando estructura cristalina con la temperatura. 

Este complica la predicción del ensuciamiento por cristal iz~ 

ción, ya que la temperatura dentro de la incrustación cambía 

rá frecuentemente, especialmente en operaciones de flujo de 

calor constante. El agua contiene muchas sales de tipo de 

solubilidad constante, especialmente carbonato y sulfato de 

calcio, que son los principales componentes de las incrusta 

ciones por el agua. Sin embargo, la cristalización como un 

proceso de ensuciamiento exhibe dos formas dife1--entes en su 

desarrollo. 

e 
~g 
ü 
nl 
t. 
t: 
Q) 

ü 
e 
o 
ü 

solubilidad 

inversa. 

Temperatura -
Fig. 13 
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1. - Ensuciamiento por cristal izaci.Ón de soluciones de sales sim 

ples. Si una '2'0luciÓn conti.ene una sal si.rnple, las forma

ci.ones cristalinas son muy fuertes y muestran gran adhe

rencia a la superficie y entre ellas mismas. Como se di 

jo antes, se observa un per(o do de inducción más o menos 

pronunciado en todos los experimentos de cristalización pu

ra. Es común también cuando se utiliza agua de mar como 

enfriante, ende sal inización y otros procesos incrustantes. 

La fuerza aparente de las uniones hace que los mecanis

mos de remoción se rnuestren ineficaces o despreciables, 

ya que el ensuciamiento por estas sales tiende a ser insen 

sible a la velocidad de flujo y al espesor de la capa. La 

curva característica de ensuciamiento-tiempo es similar a 

la A en la figura 12, esto es, una línea recta progresiva -

sin presencia de valores asintóticos. 

El período de inducción es una función definitiva de rugosi-

dad y del material de la superficie. Esto dificulta la obten 

ción de métodos generales de predicción. 

2. - Ensuciamiento por cristalización combinada. El agua de en 

friamiento contiene usualmente una gran concentración de sa 

les en variedad de tipos, cada una presentando diferentes fo!:_ 

maci.ones cristal inRs. Consecuentemente, se desarrollarán 

- 71 -



apiñamientos cristalinos de formas irregulares, forman

do cavidades entre ellos que perrriiten el depóstto de Pª.!'.:. 

tículas en suspensión, además de dismimJir la cohesión 

c rist3.l ina. 

Sedimentación. La sedimentación de partículas en suspensión 

ocurrirá en los siguientes procesos industriales asumiendo for 

mas diversas, principalmente en conección con o tros ensucia-

mientos. 

1. - Partículas de herrumbre y polvos son muy comunes en a

guas de torres de enfriamiento. Algunas de estas part(

culas pueden actuar como catalizadores y /o actuar en reac 

ciones complejas . Aunado a l a perdida de estructura .-:: ris 

tal ina común a las aguas de torres de enfriamiento, el e

fecto anterior resultará en deterioro de la r-esistencia al 

corte je las estruc turas. Por otro lado, especialmente a 

altas temperaturas, pueden resultar incrustaciones sólidas. 

Por esto no se puede general izar el efecto y debe sujetar

se a estudios individuales. 

2. - Partfoulas de lodo y arenas comunes· en aguas de ríos. E1 

ensuciamiento es un proceso compuesto de sedimentación su

perpuesta a una base de cristalización. Si la cristalización 

es sólida, como en el caso de la cristal izaciÓn pura, la 
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sedimentación será débil y susceptible de periódica remo-

ción por la fuerza cortante del fluido, La curva típica de 

este proceso de ensuciamiento se muestra en la figura 14. 

El crecimiento periódico y la remoción están, obviamente, 

relacionadas con la base cristalina que crece continuamen 

te en la forma asintótica usual. 
---T 

Curva - aproximada de ensuciª-.. l 1 1 ' 

o 

miento efectivo 

Velocidad .66m/seg. 

Temp. Sup.116 ªF 

(flujo de calor 
constante) 

so IOO 150 200 250 300 

C-----------~--------------·-

Fig. 14 

J 1 

i 1 

Pérdida de sedi 

~-mentación rem_g 

--Uvibl• 
Ensuciam iento 
cristalino no r§ 

_L _ _____.____J __ J_ movible ¡ 
350 400 
_ - ·Tiempo (hr) --

3. - Ensuciamiento en corrientes de gases conteniendo usualmen 

te remanentes de combustiones u otros procesos. Tanto los 

mecanismos de depÓsito como de remoción se determinarán 

por ta rugosidad de la superficie, la temperatura y la turbu 

lenci.a del flujo. 
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Polimerización y reacciones qu{mi.cas. Este tipo de ensu

ciamiento ocurrirá en muy di.versas formas en corrientes 

de petróleo y químicas. Una variable crítica será la tem 

peratura de superficie, la cual determinará la velocidad de 

reacc ión. La presencia de promotores de oxidación será 

frecuentemente de gran importanc ia . En algunos casos, c:::_ 

mo en el del aceite crudo, el ensuciamiento por reacciones 

qu{mi.cas se combinará con depósitos de partículas o crist~ 

li.zaci.Ón. Solo se dispone de i.nformac i.Ón expe rimental in-

suficiente, pe ro las observaciones l1echas indican que la ma 

yoría de las corrientes producirán curvas asintóticas de en-

suciamiento, indicando la existencia de mecanismos de remo 

ción dependientes de la velocidad de flujo y/o probables me

canismos con velocidad de depÓ.:;ito decreciente. 

Coking. Si la tempe: ratura es suficientemente al ta, pue den 

aparecen ensuciamientos por reacciones químicas y sedimen

tación de cortezas duras de coke. Alguna remoción ocurrirá 

por la formación de escamas, pero la evi.denci.a experimental 

es muy escasa y no permite una generalización. 

Desarrollo de materia orgánica. Este tipo de ensuciamiento co-

mún a las aguas sin tratamiento como la del mar, rio y laguna. 
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Estará, en la rnayor(a de los casos combinada y superpuesta a 

otros tipos de ensuc iam iento (cristalización, sedimentación), pe-

ropuede existir como forma predominante en agua sin calentarnien 

to. 

Corrosión. P uede relacionarse. con el ensuciamiento debido a dos 

mecanismos diferentes: 

1. - Creación de costras, resistentes al calor y productoras de c.'.:_ 

pas de herrumbre. A su vez, los productos de la corrosión 

pueden actuar como catalizadores, promoviendo e influyendo 

en ot,-as formas de ensuciamiento. 

2. - La rugosidad de la superficie, invariablemente 1 igada con la 

corrosión, producirá puntos de nucleación para la cristal iza-

ción y la sedimentación de part(culas. En ebullición, la ru-

gosidad se la superficie debida a la corrosión puede tener un 

efecto promotor de la nucleación, pero será muy sensible a 

la acumulación de ensuciamiento. 

Ensuciamiento en procesos de intercambio térmico. 

Procesos sin camb10 de fase. El tipo de procesos de transferen 

cia de calor bajo el cual sucede el ensuciamiento, afectará en m~ 

chos casos, los pa•·ámetros que determinan su comportamiento. La 

mayor(a de los ensuciamientos ocurren en superficies calentadas, 

ya que las precipitaciones clásicas del fenómeno ocurren en contac 
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to c.on la solubi.l idad inversa de las sales y con reacciones qu{ 

micas, ambas ocurriendo a su vez en relaci6n a las superficies 

calientes. Sin embargo, ensuciamiento en corrientes frías tar::::_ 

bién ocurrirá, especialmente en la forma de depósitos de pariJ: 

culas y productos formados por reacciones químicas. 

Ebullición. La formación de incrustaciones en los equipos gen~ 

radares de vapor fueron la primera forma de ensuciamlento es

tudiada y existe literatura abundante al respecto, Siendo un pr:;: 

blema demasiado especializado no es dable tratarlo con más de

talle. 

En el caso de nucleos de ebullición, el efecto de resistencia de 

la capa ensucíante debe combinarse con el efecto de puntos de n'::'.. 

cleación. Los depósitos pueden tener un efecto represivo y pr~ 

motor dependiendo de las condiciones iniciales de ta superficie y 

de las obtenidas una vez ensuciada. 

El ensuciamiento durante la ebullición bajo c onvec ción natural o 

flujo forzado no ha si.do estudiado cuantitativamente por los auto

res. Cualitativamente, se ha reconocido que la velocidad de fl~ 

jo disminuye ta tendencia a depositar. Por esta razón, partí.c u-

larmente en corrientes petroquímicas conoc idas por la rapidez de 

ensuciamiento, se uti.l izan termosifones verticales. Sin embargo, 
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es tambi.én de gran importanci.a la temperatura efectiva de la su

perficie que puede "disparar" o suprimir el ensuciamiento por rea 

cciones químicas. 

Condensaci6n. El ensuciamiento en condensaci6n de vapores nun

ca ha si.do investigado, probablemente la raz6n sea que los vapo

res, por su naturaleza son bastante limpios. En él caso de va

por de agua y algunos otros vapores, puede presentarse corrosi.6n 

y formaci6n posi.ble de otros dep6sitos. La velocidad de flujo re-

lativamente baja del condensado en su drenaje promoverá et ensu

ciamiento si.empre que las condiciones propias se encuentren. 

Efecto del material de la superficie y su estructura. 

El efecto del material estará relacionado principalmente con el ini 

cio del ensuci.arniento, ya que una vez cubierta la superficie cor. 

los dep6sitos, el material original tendrá influencia disminuida. En 

este sentido el efecto del material se superpone al de corrosi6n y 

rugosidad. La acci.6n catalÍti.ca de algunos materiales pude tam-

bién promover o retrazar el proceso de ensuciamiento, especial

mente en el perfodo inicial. No se han reportado estudios sistem~ 

ti.cos, pero existen algunos trabajos industriales ocasionales. Fre 

cuentemente los resultados reportados son contradictorios, proba

blemente debiéndose a una insuficiencia en el control de las condi

ciones de operaci.6n y de los efectos de parámetros secundarios, ta 

- 77 -



les como la rugosidad. 

Como se apunta anteriormente, el efecto de la rugosidad ha si.do 

observado encontrándose que mientras el ensuciamiento por cris

talización pura exhibe sensi.bil i.dad a la medida de la nucleación y 

su frecuencia; el debido a la cristal i.zación combinada (agua de t~ 

rres de enfriamiento) fue mucho menos sensible. Un cambiador 

l i.mpiado incompletamente, donde permanecen aparentemente algu

nos nucleos de cristales sobre las paredes del tubo, creando así 

una superficie rugosa, se ensucia mucho más rápi.do que uno l im 

piado apropiadamente. 

Fuentes de Datos. 

El diseño de los cambiadores se enfrenta a un problema muy di

ficil cuando se ti.ene que seleccionar un valor de la resistencia de 

ensuciamiento. Esta resistencia se cree representa el ensucia

miento asintótico, como se vió antes, o un cierto valor de ensu

ciamiento en el cual, por estimación del ingeniero que diseña, d~ 

berá ser limpiado el equi.po. Una tarea más dificil aún es prede

cir la curva de ensuciamiento-tiempo, es decir, la ración de la 

operación antes de que alcance el valor asintótico. 

Existen solo muy pocas fuentes de información. La más conocida 

con gran popularidad en todo el mundo es indiscuti blemente el TEIV\¡Ó,.. 
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Desafortunadamente la gran mayor(a de los valores de resisten-

cia por ensuciamiento que presentan están en la forma de núme,.-

ros constantes. Se señala el efecto de la velocidad de flujo y 

de la temperatura solo con respecto al agua y al aceite crudo. 

Nótese también que ta temperatura de referencia es la del fluí-

do y no la de ta pared, lo cual es un error serio de concepción . 

Los valores de resistencia por ensuciamiento usados en el TEMA 

representan valores típicos de los usados en la industria. No se 

hace distinción entre el lado de los tubos y el de ta coraza o 

del efecto de ta geometr(a de las mamparas. 

La tabla muestra una comparación entre algunos datos reportados 

con las recomendaciones del TEMA. 

c) Superficie de transferencia. 

Por lo dicho con referencia al ensuciamiento, así como lo seña-

lado con relación a ta conductividad, se desprende que ta super-

ficie de transmisión deberá poseer básicamente tas siguientes cua 

tidades. 

1. - Suficientemente resistente a ta presión de operación. 

2. - Resistente a las temperaturas a que se verá sujeta. 

3. - Preferentemente con un acabado que pueda sugerir la et im'l-

nación de una rugosidad excesiva. 
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4. - La más alta conductividad térmica accesible. 

5. - El espesor más reducido que garantiza resistencia a la 

presión. 

Los materiales de construcción atenderán a proporcionar super-

ficies de transferencia que llenando los requisitos mencionados 

cumplan con los requerimientos de diseño mecánico previstos 

para cada tipo de cambiador. 

Observando la formulación de la Ley de Fourier, y a reserva 

de que más adelante se habla un poco más al respecto, debe

mos resaltar la importancia que sobre la evaluación del área 

de transferencia tienen los términos componentes de la citada 

ecuación. Resulta obvia la influencia proporcional que en for

ma directa ejerce sobre la magnitud del área el flujo total de 

calor a transmitir, así mismo la diferencia de temperaturas 

manifiesta una ingerencia directamente proporcional al tamaño 

del área. Y finalmente el coeficiente total de transferencia -

térmica, por otro lado el Único factor que podemos alterar al 

no estar definido por las condiciones expresas del proceso, ejec_ 

cerá tal acción sobre las dimensiones finales de la superficie -

que en la práctica el diseñador lo considera como el factor con 

dici.onante de las mismas. 



Por lo anterior ratificamos la importancia que debe prestarse 

a los di.versos componentes del coeficiente total, la tecnología 

moderna ha de busca r m a teriales y di.señas que disminuyen la 

acción perniciosa de los factores que afectan negativamente el 

tamaño del área, tales como: 

c onductividad térmica de la pared; al dismi.nui.r aumenta 

el área. 

espesor de la pared , su disminución reduce el área. 

coe ficiente de pel Ícula, reduciendo su valor se aumenta el 

flujo de calor rqueriéndose menos área de transferencia. 

resistencia por ensuciamie nto, conociendo las causas de la 

formación de depósitos y la posibil i.dad de su remoción, 

el diseñador debe busc ar geometrias del diseño de flujo 

que permitan lograr reducciones en el valor de esta resis 

tencia ya que ésto redunda en disminución del área de 

t ransfe renci.a. 
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(D 
1\) 

TABLA 6 

ALGUNAS RESISTENCIAS DE ENSUCIAMIENTO, OBTENIDAS BAJO CONDICIONES 
DE OPERACION, COMPARADAS CON LAS RECOMENDACIONES CORRESPONDIEN

TES DEL TEMA. 

Tiempo observado 

Tipo de cambiador y carga 
desde la Última -
1 impieza (meses) 

Rehervidor combustible nafta 3 

Condensador a reflujo, des-
propanizador. 1/2 

Enfriador d e aceite, absor-
ctón 3 

Escurridor cata! ítico, gas 
aceite 6 

Cambiador de tubos, nafta 
pesada-crudo 31 

Reflujo aceite horno - Cam-
biador de tubería de acero 3 

Gas ligero - Cambiador de 
tubos de acero 3 

Crudo reducido - Carribiador 
de tubos de acero 8 

Recirculación - Cambiador en 
la alimentación Catal Ítica 4 

Suspensión - r,ambiador en la 
alimentación Cata! Ítica 3 1/2 

Aceite agotado - Cambiador -
Planta· de absorción de aceites 9 
grasos 

Resistencia maxi 
ma de ensuciamten 
to. 
(BTU,(hºF ft) 

-1 

0.030 

0.0075 

0.038 

0.013 

0.006 

0.023 

0.010 

0.030 

0.027 

0.030 

0.030 

Resistencia permi-
sible basado en el 
TEMA 
(BTU;(hºF ft)-l 

0.0062 

0,0034 

0,0048 

0.0072 

0.0034 

0.012 

0.006 

0.0128 

0.0076 

0 . 00615 

0.0036 

Tiempo que tar
da en alcanzar 
los valores del 
TEMA (meses) 

1 1/4 

1/4 

3 1/2 

mayor que el TEMI\ 

2 

3-5 

menos de 1 



d) Temperatura media logar(trnica. 

Muchos cálculos en la ingeniería química incluyen la deter-

minación de un valor promedio logarítmico de dos números, 

definido como: 

44 

El uso de esta ecuación puede significar mucho tiempo si 

se hace por medios manuales, y puede conducir a errores 

si los dos números son muy cercanos. 

Un método alterno puede ser su determinación aplicando un 

factor de multipl icaci<Sn F, al valor promedio aritmético, es 

to es: 

F 45 

De las ecuaciones 44 y 45 se encuentra que F es solo una 

función de la relación (t1 /t2): 

-1 

+1 
46 

El valor de F calculado por la ecuación 46 puede usarse en-

tonces en la ecuación 45 para obtener un valor riguroso del 

valor logarftmico. 

La gráfica de la fig. 15 muestra la curva de F contra 

t1 /t2 la cual es suficientemente acertada para la mayoría 

de los cálculos manuales. Para cálculos que requieran un 
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o 
"() 
CJ 

E 
o 
L 
Q. 

valo r más certero se puede emplear la tabla presentada en la mis-

ma gráfica. Interpolaciones line ales entre esos valores dará val o-

res de F con errores menores de 3/1 000. Debe notarse que el v~ 

lor de la media logarítmica calculado por la ecuación 44 puede ve -

ni r a ser muy inestable confo rme t1 y t2 se aproximen, así que e l 

uso de un valor de F en esos casos siempre es preferible. 

t 

1.0CO ~-
~ 
L .. 

L 
0.950 ~ 

t 
0.900 b 

~ 

0.850 t 
0000~ 
''~~ 
o.1ool 1 

1.0 2.0 3.0 4.0 5.0 ------

1 

1 

1 

1 

Factores exactos para obtener 
la media logarítimica promedio 
de el promedio aritmético. 

c,lt 2 

1.0 1.000 
1.5 0.9865 
2.0 0.9618 
3.0 0.9102 
4.0 0.8656 

5.0 0.8284 
6.0 O. 7973 
·1.0 0.7708 
8.0 0.7481 
9.0 O. 7282 

l__ 10.0 0.7107 

6.0 7.0 8.0 9.0 

Relación de dos números para ser promediados t1 /t2 

Fig. 15 
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Para el caso específico que nos ocupa, el intercambio de calor, 

podernos d';;tallar u n poco más el procedimiento que conduce a 

la obtenc ión de la tempe ratura media logarítmica a partir de los 

principales enunciados de la transferencia térmica. 

Recordando, en dos flL1idos cualesquiera, separados por un me

dio conduc tor, y cuando el intercambio térmico se efectúa abs~ 

lutamente e ntre ellos, la velocidad con que el cuerpo más calle~ 

te se enfría es igual a la velocidad con que se calienta el más -

frío, y esta velocidad es también igual a la velocidad de trans

misión del calor a través del medio conductor. 

La ecuación que 1 iga las variables de este intercambio térmico, 

si. consideramos la c irculación de los fluÍdos en régimen de co~ 

tlnuidad (régimen estacionario), y para un elemento di.fereneial 

de superficie de transmisión, es: 

-Ccc Wc 

en la cual 

Te = CCf Wfd Tf = k (Te - Tf) d 

Ce = Capacidad calorífica específica (Kcaljkgt). 

W Caudal de fluido Kg/hr 

dT = Incremento diferencial de temperatura (°C) 

47 

k = Coeficiente global de transmisión calorífica referido 

a un dA (Kcal/hºC m 2 ). 

dA Elemento diferencial de área de transmisión de calor (m2 ). 
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La notación con subíndice e y f se refie r e al fluido c a lie nte y 

al fluido frío, respectivamente: 

De la ecuación (47) se obtiene: 

- CccWcdTc _ CcfWfdTf 
dA = k CE - Tf) - k (Tc-Tf) 

que integrada nos dará 

Tc,2 

[
CccWcdTc 

k (Te - Tf) 
Tc1 

Tt2 

= f CcfWfdTf = A 
T k(Tc -Tf) 
1, 

4 8 

49 

Como generalmente CccWc y CcfWf son constantes y entonces 

Te es funci.Ón lineal de Tf, se o.btiene: 

dTc = CcfWf --·- dTf 
Ccc Wc 

y de aquí 

Te 
y 

Te - Tf = a Tf - Tf + {J : Tf (a - 1) + {3 

50 

51 

52 

El coeficiente k de transmisión calorífica e s t ambién una cons-

tante, entonces de 49 se obtiene: 

WfCcf 
k f dTf = A 

fe -lf 53 

y puesto de Te - Tf es función lineal de T, la integral de la ecua 

ciÓn será de la forma: 
X2 f ~x en la cual y = 

Xl 

a X+ ,!:J 54 
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La solución exacta se obtendría por integración rigurosa de la e-

cuaci.Ón 53 pero en la práctica se resuel"(le con suficiente aproxi.-

mación así: 

[x'd; = 

X¡ 

X2 - X1 
ym 

siendo ym = Y2 -y1 

ln Y2/y1 

o sea, hallando la medi.a logarítmica de los dos valores. 

En el caso que nos ocupa ym = (Te - Tf) m 

y entonces 

(Te _ Tf)m = (Tc1 - Tf2) - (Tc2 - Tf1) 
ln Tc1 Tf2 

i C2 - j f1 

siendo 

Tc1 Temperatura del fluido cal i.ente a la entrada 

Tc2 = Temperatura del fluido caliente a la sal i.da 

Tf1 Temperatura del flui.dofno a la entrada 

Tf2 Temperatura del fluido fri'.'o a la sal i.da 

obteniendo así la diferencia medi.a de temperaturas entre los flui.-

dos, como la medi.a logarítmica de las mismas en los extremos 

del cambiador. 

Esta formulación es correcta estrictamente para U constante, 

operaciones estacionarias, calores especÍfi.cos constantes, y o~ 

raciones adiabáticas en flujo paralelo o a contracorriente. Si. 
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la temperat:..ira de uno de los fluidos es constante carecera de 

importancia el diseño del flujo. La ecuación 55 ee usa fre-

cuentemente como una aproximación cuando el porcentaje de va 

riación de U es moderado. 

Si U varia sustancialmente con la temperatura, podemos con-

siderar el can•biador corno consistente en un número de cam-

biadores en serie, en cada uno de los cuales U es lineal en 

la temperatura, y por ende en to : U = a + b A t. MacAdams 

presenta una ecuación resultante: 

q = A U 1 D. t o I l - U II A to I 
ln (U -1 A to¡¡/Ull <l. to¡) 

56 

la cual implica la media logarítmica de los productos U to. 

Es importante notar que cada producto contiene A ;·to en una fi 

nal y el valor de U en el otro. 

Aún en el caso en que el cambio porcentual de U es sustanci::i.l, 

se acostumbra en ocasiones reportar sus valores e n b:,.se a la 

diferencia total media logarítmica de las temperaturas. 

Flujo cruzado. - Si un fluido fluye perpendicularmente a un ban 

co de tubos calentados o enfriados, la formula 56 se aplica s~ 

lo si la temperatura de uno de los fluidos no cambia, como se 

dijo arriba. Por ejemplo, si se calienta aire por medio de va 
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por de condensación, el uso de esta formula es correcto. Pe 

ro si se utiliza agua caliente, las condiciones de temperatura 

no corresponde ni. a flujo en contracorriente ni. en paralelo, 

sí.no con mayor exactitud a un tipo que se ha denominado "flu 

jo cruzado". 

Cuando surgen tipos de flujo diferent es a ios de contracorrí.er:_ 

te y paralelo, se acostumbra a defí.nt r un factor de corrección 

F , el cua.l se determina de forma que, cuando es multiplica

do por la temperatura media logarítmica, el producto es la ve:_ 

dadera caida media de temperatura. La figura 16 mue stra, de 

acuerdo a los excelentes trabajos de Bowman, Muel!er y Nagle, 

la correlación de FG para flujo cruzado, derivada con la asum 

ción que ninguna mezcla de corrientes ocurrira al fluido duran 

te su travesía por el cambiador. 

la figura 16 son: 

Las temperaturas usadas en 

temperatura de entrada del fluido caliente, tha 

temperatura de sal ida del fluido caliente. thb 

temperatura de entrada del fluido frío tea 

temperatura de sal ida del fluido frío. tcb 
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0.1 

0.6 

0.5 
o 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.1 0.8 0.9 LO 

l'H 

Fig. 16 

Cada linea curvada en la figura corresponde a un valor cons 

tante de la relación adimensional Z, definida como: 

z tha - thb 
tcb - tea 

57 

y las abscisas son valores de la relación adimensional 77 H, 

definida como· 

tcb tea 58 
tha tea 

El factor Z es la relación de la calda de temperatura del flul_ 

do caliente y el incremento de la temperatura del fluido frio. 

El factor T/ H 0s la "eficiencia de calentamiento". De esta ~ 

demos deducir l :i. eficiencia de enfriamiento": 

La eficiencia de calentamiento es así la relación del aumento 

real de temperatu•'a del fluido frio al aumento máximo que es 

posible obtener si el acercamiento en el extremos caliente fue 
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ra cero (basado en flujo a contracorriente). 

La mayoría de los cambiadores consisten de un haz de tubos 

dentro de una coraza. Para obtener velocidades económicas 

y sus correspondientes coeficie ntes de transferencia de calor, 

es necesario frecuentemente arreglar la trayectoria del flujo 

de forma que alguno o ambos fluidos debe cambiar dirección 

una o más veces durante su paso por el cambiador. Resul-

ta en esos casos una combinación de flujo a contracorriente 

y paralelo, llamacio "flujo cambiado". 

En los c arribiadore s de pasos multiples, la dife rencia media 

de te m pe raturas e s meno r que la media logarítmic a cal cul~ 

da para flujo a c ontracorrie nte y mayor que la basada en flu 

jo paralelo. u., caso s im pl e se muestra esquematicamente 

en la figut~a 17; este e s e l carribiador llamada ·1-2 , ya que 

contiene una coraza y dos pasos iguales de tubos. 

Fig. 17 
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t::l fluido frio a tc1, con calor específico constante epa, en-

tra al primer paso a la masa velocidad estacionar.ia Wc y 

sale del segundo paso a tc2 . El fluido caliente a th1, con 

calor específico constante Cph, entra a una masa velocidad 

estacionaria Wh en el extremo de la coraza y deja el equi-

po en el opuesto a th2. A una distancia z de la entrada al 

primer paso -:..:-::1 fluido en los tubos se tendrá una tempera-

tura del fluido tcA en el primer paso y de tes en el segu~ 

do paso. Considerando que no hay perdidas de calor a las 

inmediaciones, el balance de calor es 

+ 

el signo dependera de la dirección del flujo del fluido en la 

coraza. Designando la superficie de transferencia por uní-

dad de longitud como a' , las ecuaciones quese obtienen 

SOíl 

WcCpcdtcA = U (a' dez) (th - te A) 

- WcCpcdtcs = u (a' dz) (th - tes) 

Considerando U constante, Mac Adarns arriba a la ecuación: 

2 2 
tom = ~~~~-----(t_h_1~--t_h_2_)~-+~C_tc_2 __ -__ tc __ 1)~ 

In th1 + th2 - tc1 - tc2 + 
th1 + th2 - tc1 -t·:::2 -
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La cual es aplicable también al caso en el que el fluido frio 

fluye en el lado de la coraza. En vez de usar una ecuación 

tan engorrosa se utilizan los factores F G ya enunciados arri 

ba. 

Otro arreglo de las boquillas de entrada y sal ida en la cora 

za se muestra en la figura 18. El factor FG de la figura 

16 puede ser usado en ambos casos. 

Fig. 18 

El factor F G siempre es menor que la unidad. La caída de 

la temperatura media, y, por tanto la. capacidad, es menor 

que la de un cambiador a contracorriente teniendo la misma 

medía logarítmica de temperatura. Cuando FG es menos de 

O. 75 aproximadamente, el cambiador 1-2 no debe ser usado, 

- 93 -



ya que el cambiador real no seguria mas las asumciones he-

chas en la derivación. 

Las relaciones de temperatura-longitud en un cambiador de 2-4 

se presentan en la figura 19. 

1c~ 'ha Jt e, 
1
Jir.__ ___ _ 

r---1:============~ 

Fig. 19 

Las lineas punteadas corresponden al fluido en el lado de la 

coraza y las lineas continuas al fluido en los tubos. Se a-

sume que el fluido caliente va en el lado de la coraza. Los 

dos pases más calientes en el lado de la coraza están en 

contacto térmico con los dos pasos más calientes en los tu-

bos y los más f.rios de la coraza lo estan con los más frios 

- 94 -



de los tubos. Un ejemplo del cambiador 2-4 se muestra 

en la f1gura 19. Este tipo es más aproximado al flujo ple-

no de contrac orrie nte que el cambiador 1-2. 

06 ~ ¡. _ _._ . -· •~ . = :~ -~ , __ -~ ~=. ·~ 1 :'j ,-t-++-+-1-t--t--t-- t-H 

O.So 0.1 0.2 0 3 04 0.5 0.6 0.7 08 0.9 ID 

'7H 
(o} 

1 

0.6 
1 1 
1 1 11 
1 1 11 

0.50 QI 02. 0.3 0.4 o.s Q6 0.7 Q8 Q.9 LO 

'lH 

(b) 

F ig. 20 
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La figura 20b proporciona los valores del fac~or F G para 

cambiadores 2-4, su uso es igual a las anteriores desc ri

tas, pudiendo utilizarse para dos pasos en la coraza y cua 

tro o más en los tubos. 

Se usan otras combinaciones de pasos en la co raza y en 

los tubos, para los tipos 1-2 y ~~-4 son los más cornunes. 

E).- Factores Diversos que influyen en la transferencia de calor. 

Desde el punto de vista térmico, las cc'ldiciones físicas r'=._ 

lacionadas con el fenómeno del transporte de calor, siem

pre adquieren relevancia al considerar la velocidad de t rans 

ferencia y las dimensiones del equipo. 

Al anal izar las variables de un proceso que influyen en la 

transferencia térmica, se pueden agrupar en cinco divisi~ 

nes principales: los datos externos del proceso, las varia 

bles de diseño del equipo, las propiedades físicas y quÍmi 

cas del fluido, as{ como los materiales de construcción. 

a). - Datos del proceso. 

Comunmente hay un fluido especificado (marcado con 

el Índice 1) con un flujo conocido (V 1) y el propósi

to principal, durante el intercambio de calor, entre 
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ese fluido y el otro (indice 2) es obtener un cambio 

de temperatura deseado en este fluido o en ambos. 

Como fué indic<:ldo arriba, cada unidad de masa re 

quiere la misma cantidad de calor para obtener un 

c1erto cambio de temperatura, as( pues, el flujo de 

calor debe set' proporcional al flujo de masa, el cual 

es igual a la densidad multiplicada por el flujo volu

métrico. Para fluidos que no cambian de fase, cada 

etapa unitaria de cambio de temperatura (grado) re

quiere la misma cantidad de calor, así el flujo de 

calor et> que sale o entra en una corriente de flujo 

constante V 1 debe ser proporcional al cambio de tem

peratura ti 1 - tor. 

La cantidad de calor requerido para obtener un cierto 

cambio en la temperatura, no es la misma para dife

rentes substancias; es así que, el calor transferido al 

fluido será proporcional a su propiedad física definida 

anteriormente como: calor específico Cp. 

Resumiendo, el calor transferido por unidad de tiempo 

cp , es proporcional al flujo volumétrico del medio, 

V., a la densidad ¡> , al calor específico C, y al cam 

bio de temperatura de la entrada a la sal ida del cam-

biador: ti 1 - t 0 1 
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Como se mencionó inicialmente, la fuerza causante 

de lª ~rBnsferencia de calor es la diferencia de tem 

peraturas entre dos medios. Entre mayor sea esta 

fuerza, mayor será el flujo de calor. En otras pal~ 

pras, la velocidad de Flujo del calor, 4, es proporci9_ 

nalmente incrementada con la diferenc ia media de tem 

peraturas entre los fluidos que pasan a través del -

cambiador. 

Considerando constantes todas las otras condiciones , 

cada parte del cambiador, que tiene una p.::irción igual 

de la superficie de calentamiento, transferirá la mis-

ma cantidad de calor. As(, la cantidad de calor in-

tercambiado, et> , será proporcion2.l al área de trans-

ferencia A y al coeficiente total de transfe rencia 

k (kcal/hm2 ºC). 

Entonces: 

<P = k A A tm 61 

Igualando estas dos últimas ecuaciones y resolviendo 

para A: 

A_ V1 P1 c 1 (ti1 - t 0 1) 

k A tm 
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En esta expresión, para el área requerida, a excep-

ción de k, todos los fac tores se determinan por el 

trabajo a real izar dentro del equipo. k depende del 

diseño del cambiador y de las velocidades de flujo 

reales. 

En la mayoría de las apl icadones, además de las tem 

peraturas de entrada y salida del producto, al menos 

la temperatura de entrada del medio de calentamiento 

o enfriamiento es conocida (o puede ser seleccionada 

de e ntre algunas alternat ivas). 

Escogiendo una temperatura de entrada baja del medio 

enfriante o una temperatura alta de entrada del medio 

de calentamiento, se incrementa la diferencia media 

de temperatura entre los fluidos. ver fig. 21. 

t¡¡~ .Jtm 
t,.1:' ....,_ 1 1,, , 

--'I:.. 
---... 1;'.! 

t ¡¡~I t --- -· V . . ( 
'I~ f ¡'•I 

Pared divisoria 

Fig. 21 
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Esto ·permitirá reducir la superficie de calentamiento. 

(ti2 + to2) .1tm = (ti1 -:- to1) 
2 ---2-- 63 

La diferencia media de temperaturas, tm puede tam-

bién incrementarse cambiando la temperatura de sal ida 

to2 del medio enfriador o calentador. Esto se obtiene 

cuando el medio fr(o o caliente incrementa la velocidad 

de flujo V2. Ver figura 22 

Fig. 22 

El cambio de la temperatura de este medio será, por 

lo mismo, menor, ya que el flujo de calor hacia o provJ_ 

niente del producto se distribuye en un volumen mayor del 

otro medio. Esto es, dado que <I> no cambia y v2 se 

incrementa, el cambio de temperatura tt2 - to2 decrecerá 

de acuerdo a: 

64 
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Analogamente en el lado del producto, dado que el calor l i

be rado por uno de los fluidoé, debe ser absorbido por el otro. 

Hasta aquí todas las conclusio:-1es se han basado en el hecho 

de que el coeficiente total de transferencia no c2mbia. Esto 

es cierto rnientras el razonamiento se refiere a un caso es-

pecÍfico bajo condiciones de flujo fijas en un cierto tipo de 

cambiador. Sin embar~go, deben considerarse los datos adi-

cionales del proceso, denominados caidas de presión, ti P 1 y 

ó P 2 que forzan a los fluidos a pasar por el cambiador. Ma 

yores caidas de presión pueden producir velocidades más al

tas. Entre mayor sea la velocidad, mayor será la turbulen

cia que se obtenga, lo cual incrementa el coeficiente de tran.::. 

ferencia por convección de uno de los líquidos hacia la super

ficie de calentamiento y al otro fluido. Así el coeficiente to

tal de transferencia, k, se incrementará al aumentar las cai

das de presión. 

La superficie de calentamiento, por lo tanto, se reducirá en 

la misma proporción. 

Resumiendo estas consideraciones alusivas a los factores de1 

proceso que influyen en el interca:nbio térmico, se obtiene: 

Factores que al incrementar sus valores, incrementan el área 

de transferencia. 
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Flujo del producto V1 

Cambio de temperatura del producto ti 1-to1 

Densidad del producto e 1 

Calor espec(fico del producto c 1 

Factores que al aumentar sus valores, hacen decrecer el 

área de transferencia. 

Diferencia media de temperatura .:l tm 

Flujo del medio enfriador o calentador V2 

Calor específico del medio enfriador o 

calentador C2 

Densidad del medio enfriador o calentador e 2 

Caídas de presión permisibles .:l p 1 

b). - Variables de diseño. 

Los anteriores razonamientos, relacionados con los datos del 

proceso y su influencia sobre la medida del área de transfe

rencia, se aplican a la mayoría de los tipos de cambiadores. 

Sin embargo, un mismo trabajo puede no requerir la misma 

área de calentamiento en diferentes tipos de cambiadores. La 

capacidad para transferir calor por unidad de área puede dif~ 

rir en diversos tipos debido a sus características de diseño. 
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El calor repitiendo conceptos ya vertidos, al fluir del cuer-

po del medio caliente al cuerpo del medio frío, será transf~ 

rido a través de un número de diferentes capas, como se ve 

en la figura 23, 

Dirección delflujo de calor 

'1 
1 

1 

l--l-----+ ___ , 
Centro del flui

jo cai i.ente 

Fig. 23 

del flui

fr fo 

Será transportado por c onducción y convección del c uerpo de l 

fluido caliente o sus capas limfrrofes, principalmente por con 

ducción, a través del área de calentamiento con su espesor de 

pared ó w, por conducción a la superficie colindante con el 

l Íquido frío, de esta superficie a través de la capa limítrofe 

al cuerpo de la corriente del fluido frío. Las condiciones en 

cada una de estas partes del camino del flujo calorífico son 

de importancia para el coeficiente total de transferencia de 

calor. 
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Por medio de un diseño apropiado de los pasajes y de la 

superfi.cie de calentamiento, las condi.ciones en cada capa 

pueden ser i.nfluenci.adas en forma positiva, obteniéndose 

una reducción en la resistencia al flujo de calor y un in

cremento en el coeficiente total de transferencia, condu

ciéndonos a requerimientos de área menores. 

Reduciendo el espesor de su pared ó w, se reduce la 

resistencia a la conducción a través de la misma. 

Reduciendo el ancho de los pasajes S, a lo que es lo mis 

mo, el diárrietro hi.dráuhco dh, se reduce el camino del 

transporte desde el centro de la corriente a la pared. 

Al incrementar ta turbulencia, por medio de i.nsertos o 

pasajes contorneados, se mejora la transferencia pues se 

reduce el espesor de la pel Ícula y se provoca una mejor -

mezcla (convección forzada) en el cuerpo de la corriente. 

También se puede incrementar la turbulencia cuando se in 

crementan las velocidades lineales, como puede ser cuando 

se reducen tas áreas transversales de flujo Ac1 y Ac2, P':_ 

ésto se obtiene a expensas de mayores caí.das de presión. 
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Y, por lo tanto, no depende exclusivamente del diseño del 

cambiador de calor. 

La diferencia de temperatura entre los fluidos se aprove

cha mejor cuando estos fluyen en direcciones opuestas a 

través del cambiador. Si ésto es así, el fluido caliente, 

cuando está así enfriado a su temperatura de salida loh, 

se encuentra con el fluido frío a su más baja temperatu

ra tic (de entrada); y en el otro extremo del cambiador 

el l Íquido frío casi calentado completamente se encuentra 

con el fluido caliente que entra, as( se da al fluido frío 

una buena oportunidad para tomar calor del fluido cal ien

te. Este acoplamiento es el que fue denominado "arre

glo a contracorriente". 

En el caso opuesto que hemos llamado" arreglo en parali:_ 

lo", ambos fluidos entran en el mismo extremo, es im~ 

sible enfriar el fluido caliente o calentar el frío más alla 

de la temperatura que se obtendr(a si se mezclaran ambos, 

ver figura 24. 
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: t ,,¡, 
f f1• r 
1 1 

t,. 1 
1 1 

Fig. 24 

En el flujo a contracorriente, esta temperatura no es limitante, y 

la temperatura de sal ida del l Íquido frío puede ser mayor que la ter:2_ 

- peratura de sal ida del fluido caliente (ver figura 25) 

,,,,_....t=====:::L -+t.,¡, 

'l [' 
.¡. 1' 
l . ., 

Fig. 25 
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Un res..Jmen de los razonarnientos alrededor de las variables 

de diseño, mostrará que; 

Se incrementa el coefic iente de transferencia, y por 

lo tanto se reduce el área requerida cuando: 

Se tiene menor espacio entre pasajes (menor 

diámetro hidraúl ico) s 6 dh 

Se tienen accesorios promotores de turbulencia. 

Se tiene espesor de pared reducido lJ w 

Mientras que: 

Altas velocidades lineales U 1 y u2 causadas por á

reas de flujo seccionales reducidas Ac1 y Ac2, ~ 

ducen el área requerida de transferencia pero cau 

san mayores caidas de presi6n. 

Un arreglo puramente a contracorriente es generalmente más 

efectivo que el arreglo en paralelo o cualquier combinaci6n. 

Como se vi6 antes, el ensuciamiento, reduce la transfere~ 

cia de calor pue~ viene a ser un incremento en el espesor 

de pared. Los depósitos que forman este ensuciamiento, se 

reducen por medio de velocidades altas, buena turbulencia y 

adecuada distribuci6n de flujo. 

c). - Propiedades ffsicas. 

Dado que cada fluido tiene sus propias caracterfsttcas, defi 
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nidas po.r sus datos físicos, puede verse que la clase de fluidos 

a tratar es de importancia para el coeficiente total de transfe-

rencia de calor. 

El calor de un cierto volumen del fluido es transportado por 

convección a otra localidad. Por tanto, si el calor de ese -

cierto volurnen puede incrementarse, se incrementa la capa-

cidad para transportar calor. Esto indica que fluidos con al-

tas densidades, e y altos calores específicos, tienen mejo-

res coeficientes de transferencia dado que pueden tomar más 

calor por unidad de volumen, que aquellos con bajos valores 

de e y de c. 

Conforme más viscoso es un l (quicio, fluye con más densidad 

y se mezclará menos (menos turbulencia). Debido a su visco-

si.dad el movimiento del fluido contra la pared se reduce. 

Entre mayor sea la fuerza de la viscosidad, menor será el 

movimiento del fluido cerca de la pared y más gruesa la p~ 

l ÍCula, produciéndose una velocidad que será solo una frac-

ciÓn de la velocidad media de la corriente. 

Dado que el movimiento en la pelÍcula es mínimo, la convec-

ción tendrá pequeño efecto en la velocidad de transferencia 



de calor, en cambio la conducción a través de esta capa es 

más importante. Por lo tanto son de importancia para au-

mentar la transmisión de calor, una película de pared del-

gada y una conductividad térmica alta, 

La viscosidad in fluye también al transporte de calor del 

centro de la corriente a la pel Ícula de pared, como lo hace 

en la misma pel ÍCula, en ambos casos, una alta viscosi-

dad 11 , tendrá un efecto negativo en la transferencia de 

c alor. 

Resumiendo podemos decir: 

Influyen positivamente en la transferencia· de calor, al au-

meritar sus valores : 

La conductividad térmica 1'1 Y 1' 2 

Calor específico C1 y C2 

Densidad f?1 y f? 2 

Influye negativamente al aumentar su valor. 

Viscosidad ,., 1 y .,., 2 

ó "1 "2 
d). - Propiedades Químicas. 

Por propiedades químicas entendemos las características que 

pudieran indicar la posibilidad de efectos químicos, tanto so-
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bre la superficie del cambiador como en la corriente del flui

do mismo y sobre otros elementos integrantes del equipo (c~ 

mo pueden ser empaques y juntas). Básicamente debemos ha

cer referencia a lo ya indicado al hablar del ensuciamiento y 

los efectos que ti.ene en ese fenómeno las reacciones químicas 

susceptibles por la presencia de las corrientes de los fluidos 

tratados. Las propiedades químicas de los fluidos serán en

tonces sujetas a estudio al considerar las probabilidades de 

corrosión, ensuciamiento y ataque a las partes expuestas del 

cambiador en general. 

e). - Materiales de construcción. 

Lo dicho anteriormente al referirnos a la Superficie de Tran~ 

ferencia es válido en forma total al abordar el mismo aspee;:_ 

to con el nombre de materiales de Construcción. En el con

cepto clásico o convencional del cambiador de calor, cora

za y tubos, los materiales de construcción que deben consi

derarse aquí, abarcan obviamente ambos elementos primarios, 

la coraza y el haz tubular, Para ambos elementos, al igual 

que los constituyentes de los demás tipos de cambiadores que 

estudiaremos, existen dos características fundamentales que 

vienen a convertirse en condiciones para el buen funcionamie'2_ 

to de los materiales de construcción; por un lado la conducti-
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vidad y por otro la resistencia a la corrosión. 

a') Conductividad. Ya ha sido tocado con anterioridad y en 

este punto lo mencionaremos sólo para hacer hincapie en 

su papel destacado en la eficiencia térmica del equipo. 

Un material de construcción con valores altos de conduc 

tividad ayudará positivamente a la transmisión de calor, 

reduciendo el área requerida y disminuyendo el costo de 

la unidad. Si a una característica de buena conductividad 

se puede añadir un espesor de pared reducido, tendremos 

las dos condiciones primarias más importantes para la se

lección de un material de construcción. 

b') Corrosión. No basta disponer de materiales con caracte 

rísticas de transmisión térmica adecuadas, se requiere 

conocer su comportamiento ante los fluidos que habrán 

de manejar, con relación a los mecanismos descritos de 

ensuciamiento y remoción de depósitos, y de manera es

pecial su comportamiento frente a los medios corrosivos 

En las tablas del apéndice A se enumeran algunas de las 

aleaciones y metales más comunes en la fabricación de 

cambiadores y, al igual que sus composiciones comerci~ 
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les, se enumeran algunas de sus propiedades caracter(sticas, 

usos y comportamientos en diferentes medios corrosivos. 

Si~ndo la corrosión, igualmente que el ensuciamiento, uno de 

los problemas prácticos más comunes en la Ingenier(a Qufmi 

ca y parttcularmente del intercambio de calor, tenemos la 

intención de resumir los principales conceptos relacionados 

con este problema y enumerar algunas observaciones expe

rimentales. No pretendemos obviamente ni agotar el tema 

ni hacer un estudio de altos niveles técnicos sobre corrosión, 

pero se desea presentar orientaciones prácticas sobre las ca_ 

racterísticas y usos de algunos materiales comunmentc emple~ 

dos para el manejo de fluidos corrosivos. 

Notas Generales sobre Corrosión: 

La corrosión es un fenómeno complejo afectado por muchas va 

riables: En muchos casos, sin embargo, aún cuando se toman 

en cuenta todas las variables conocidas, el comportamiento de 

un material no puede ser predicho con toda seguridad. En ta

les casos es necesario llevar a cabo pruebas en las plantas o 

en los laboratorios con todos los materiales de construc

ción posibles para determinar el comportamiento compara-
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tivo y seleccionar el material más económico para la apl i

cación. Es conveniente recordar que todos los metales se

rán corroidos en alguna circunstancia, sin ser excepcio

nes el oro y el platino. Es la labor del Ingenie ro de d~ 

seño encontrar el material correcto para cada aplicación, 

es decir, un material que dará el mejor funcionamiento 

por el menor precio en cada ambiente. 

Los problemas de corrosión, por su individualidad, son 

difíciles de clasificar, pero se ha encontrado conveniente 

dividir el campo en corrosión humeda y seca. Esta es 

una clasificación razonable ya que los mecanismos respo~ 

sables de la corrosión caen en dos categorías principales 

reacciones electroquímica y reacciones puramente quÍmi.-

cas, las cuales en forma general corresponden respecti

vamente a la corrosión humeda y seca. 

La corrosión es definida con mayor frecuencia como la 

destrucción electroquímica de materiales metálicos por 

reacción con su ambiente. Dado que la electroquímica 

considera la interacción de la electricidad y cambios qui 

micos, la corrosión seria un cambio químico destructi

vo de un metal o aleación por ambas causas o causado 

por el flujo de una corriente eléctrica. Para que una 

corriente fluya se requiere un circuito cerrado. En un 
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sistema corrosivo (figura 26), este circuito se cons_tituye 

de cuatro componentes: 

1. - El anodo, electrodo en el cual ocurre la oxidación 

(corrosión), y por el cual pasan el electrol ito iones 

de metal cargados positivamente. 

2.-,, ~l electrolito, un conductor (usualmente un líquido) 

conteniendo iones que transportan la corriente al cá-

todo. 

3. - El cátodo, electrodo en el cual ocurre la reducción 

y la corriente entra proviniente del electrolito. 

4.- Un camino metálico entre el anodo y el cátodo, com-

plementando el circuito. 

Electrol ito 

Salida Entrada de cQ. 

de corriente ~. /_, rriente 
' f -~ / 

Modo~ Cátodo 

metal 

Fig. 26 

En ausencia de la aplicación de una corriente extema, una dife 

rencia de potencial o voltaje, que debe existir entre el anodo y 

el cátodo, la corriente no fluirá. Este voltaje es la fuerza motríz de 
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la reacción de corrosión. Faraday descubrió que el peso 

de una substancia producida por reacción electrol ltica es 

directamente proporci.onal a la cantidad de electricidad 

que pasa a través de la celda. En otras palabras, la cai::_ 

tidad de corrosión depende de la corriente eléctrica en el 

circuito y de la duración de flujo. La velocidad de corro 

sión, que puede expresarse como un factor de penetración, 

o como perdida de peso por unidad de área y tiempo, es 

proporcional a la corriente por unidad de área. Asi: 

Perdida de peso 

Perdida de peso 

Area x tiempo 

co Corriente x tiempo y 

co Densidad de corriente 

Como quiera que es fácil ver que exista una diferenci.a de 

potencial o fuerza motriz ent1-e diferentes metales conect~ 

dos en un electrolito, no es igualmente fácil visualizar por 

que un metal simple debe presentar áreas anÓdicas y cat~ 

dÍcas. Tales diferencias pueden deberse a muchos facto

res inherentes al metal, tales como; contenido, exposición 

de varios planos cristalográficos, variación en el conteni

do de la aleación e imperfecciones de la superficie. Es

tas áreas pueden ser causadas también por variaciones en 

el electroltto, tales como diferencias de temperaturas o -

gradientes de· concentración de la solución, de iones en la 
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solución o de gases di.sueltos tales como oxígeno. 

Como ejemplo de estos principio, fierro sumergido en 

agua (figura 27), muestra áreas discretas las cuales 

son anódi.cas con relación al resto del metal. 

l 

Fig . 27 

En estas áreas el fierro se oxida de a c uerdo con la reac 

,,, 
c1on: 

Fe 

Si. el agua es pura y no contiene oxígeno disuelto, la reac 

ciÓn del i.Ón hi.drogeno: 

Para mantener total neutralidad eléctrica, esta reacción 

debe proceder en balance: por tanto, dos iones de hi.dr6g~ 

no deben ser reducidos por cada átomo de ñ erro que se c~ 

rroe. En agua pura solo una molécula en 10 millones ap~ 

ximadamente, se di.seña para producir hidr6geno y iones h.!_ 

droxilo, de manera que la producción de iones hidr6geno es 
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muy limitada. Por esta razón la reacción catódica es muy 

lenta y la proporción de la corrosión es muy baja. Los ca 

sos en los que la veloci.dad de ataque esta limitada por la 

reacción catódica son reacciones controladas catodicamen

te. Si, como es usual, se presenta oxígeno disuelto en 

el agua, puede ocurrir otra reacción catódica, la reducción 

del oxígeno: 

Esta reacción causara una mayor velocidad de ataque ya que 

depende solo de la difusión del oxígeno a las áreas catódi

cas del fierro. Como seria de esperar, incrementando la 

cantidad de oxígeno di.suelto se incrementa la corrosión; sin 

embargo, sobre de una cierta concentración de oxígeno la 

velocidad de corrosión decrece a un valor muy bajo. Este 

decrecimiento sorpresivo es el advenimiento de la pasivi-

dad. 

Pasividad.- Los químicos han enlistado los materiales de 

acuerdo con sus potenciales de oxidación o tendencia a ser 

oxidados. Tal entistado, conocido como la serie de fuerza 

electromotriz, o serie galvánica, es un medio de medir la 
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r13actividad química de los metales (ver tabla 7). En esta se

rie, los metales como el oro y el platino tienen valores ne

gativos altos, indicando poca tendencia a ser oxidados. Ta

les metales resistentes a la corrosión se conocen como meta 

les nobles. Metales con altos valores positivos como el sodio 

y el potasio son llamados metales activos y se oxidan ra pid<:_ 

mente. Un metal activo en la serie de fuerza electromotriz, 

o una aleación compuesta por tales metales, se considera 

pasiva cuando su comportamiento electroquímico viene a ser 

el de uno considerablemente menos activo o el de uno noble. 

En otras palabras, cuando el fierro, un metal activo, comie'2_ 

za a ser corroido a una velocidad muy baja.se convierte en p~ 

sivo y se comporta como metal noble. No todos los metales 

presentan pasividad, pero los que lo hacen están entre los 

más ampliamente usados como materiales resistentes a l a co

rrosión. Níquel, cromo, titanio y zirconio se hacen pa.s1vos 

espontaneamente en el aire. 
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METAL 

Litio 

Potasio 

Calcio 

Sodio 

Magnesio 

Berilio 

Uranio 

Hafnio 

Aluminio 

Titanio 

Zirconio 

Manganeso 

Columbio 

Zinc 

Cromo 

Galio 

TABLA No. 7 

SERIE ELECTROMOTRIZ 

Reacción en el electrodo 

K -K++ e-

J_J_ 

ca-ca··+ 2e 

Mg-Mg+-:- + 2e-

u - u+3 + 3e-

Hf--Hf+4 + 4e-

Al -A1+3 + 3e -

Ti __...Ti-H- + 2e -

Zr-zr+4 + 4e-

Mn-Mn++ + 2e-

Cb-cb+3 + 3e-

++ -Zn _..zn + 2e 

Cr -cr+3+ 3e-

Ga -Ga+3 + 3e -
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Potencial de oxi
dación estandar 
Eº(volts), 77°F 

3.05 

2.93 

2.87 

2. 71 

2.37 

1. 85 

1. 80 

1. 70 

1.66 

1. 63 

1. 53 

1. 18 

ca 1. 1 

o. 763 

0.74 

0.53 



Fierro Fe-Fe+++ 2e- 0.440 

Cadmio Cd-cd++ + 2e- 0.403 

Indi.o In-In+3 + 3e- 0.342 

Talio T1-n++e- 0.336 

Cobalto ca-ca+++ 2e- 0.277 

Ni.que! Ni -Ni.+++ 2e- 0.250 

Molibdeno Mo-Mo+3 + 3e- ca 0.2 

Estaño sn-sn ++ + 2e - 0.136 

Plomo Pb- Pb++ + 2e- 0.126 

Hidrógeno H~2H+ + 2e- º·ººº 
Cobre Cu -cu+++ 2e- -D. 337 

Mercurio 2Hg-Hg2 ++ + 2e- - 0.789 

Plata Ag -Ag+ +e- - o. 800 

Paladio Pd-Pd++ + 2e- - 0.987 

Mercurio Hg -Hg++ + 2e- - o. 854 

Platino Pt-Pt++ + 2e- - 1.2 

Oro Au---Au+3 + 3e- - 1 .50 

- 120 -



La explicación usual de la pasividad es que una película delga

da, ya sea de oxido del metal u oxígeno absorbido, se forma 

en la superficie, previniendo así mayor contacto con el ele e

trol ito. En el caso del fierro, cuando una cantidad mayor de 

oxígeno de la que puede ser usada en la reacción catódica al

canza la superficie, es factibel la formación de una película 

protectora. 

La pasividad puede comprenderse también por medio de un e~ 

tudio de diagramas de polarización. Cuando no fluye corrien 

te entre las áreas catódica y anÓdica, la diferencia de potencial 

entre ellas es un máximo conocido como potencial de circuito 

abiel"to. Tan pronto como la corriente comienza a pasar, es

ta diferencia decrece. Este decremento en potencial es cono

cido como, polarización. El decremento en el potencial de 

ánodo es polarización anódica; en el potencial del cátodo, ~ 

larización catódica. Para usar una analogía de la mecánica, -

una manzana pendiente de un árbol tiene un energía de movi

miento cero (energía cinética), pero tiene una energía potencial 

máxima igual a su peso por la altura sobre el piso. En cuanto 

comienza a caer, su energía potencial decrece y la cinética 

crece. Justo antes de tocar el suelo, la energía potencial se 

aproxima a cel"C y la cinética a su máximo. Si igualamos el 
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potencial eléctrico con la energ(a potencial y la corriente 

con la energía cinética podemos ver porque el potencial de-

crece mientras la corriente aumenta. 

En el sistema de fierro-agua, la reacción es controlada cato-

dicamente porque los iones hidrógeno e.stan disponibles en pe-

queñas cantidades. En otras palabras, la polarización cató-

dica limita la velocidad de reacción. Esta condición puede mo~ 

trarse graficamente por un diagrama ideal izado de polariza-

ción una gráfica potencial contra corr"iente, figura 28. Como 

se ve, ambos electródos se polarizan, pero el cátodo polari-

za a un mayor grado. El punto al cual estas l(neas se en-

cuentran indica la máxima corriente disponible para corrosión 

Una sustancia como el oxígeno es un despolarizador porque 

decrece la pendiente de una de esas l (neas, incrementando por 

tanto la corriente de corrosión y la cantidad de la misma co-

rrosión. 

Fig. 28 
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Si ahora examinamos un diagrama de polar-lz::o .. : .. n :=-ara un ánodo 

noble, podemos ver que no polariza -'Oí lo largo de una línea rec-

ta como se mostró en el diagrama ideal ;za.do, sino que sigue 

una línea de tipo S (Figura 29). Conforme ·~ l potencial del áno-

do incrementa su nobleza, la corriente por área unitaria y la 

veloc idad de corrosión se incrementan hasta que se alcanza una 

densidad de corriente crítica. Este valor corresponde a la ve-

locidad máxima de corrosión. A un potencial mayor, la dens.2_ 

dad de corriente cae y se establece la pasividad. En e l siS:ema 

de fierro-agua el incremento en el contenido de oxígeno pe rn~ 

te fluir más corr'iente hasta que s e alcanza la densidad crfrica 

de corriente. Mayor üxremento provoca la pasividad. 
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La velocidad con que un metal se corroe en un medio particular 

esta influenciada por muchas variables, todas las cuales deben 

ser consideradas si. se desea hacer la mejor selección del mat~ 

rial. La concentración y la temperatura son las dos variables 

más importantes, y al menos éstas deben ser certeramente de-

fin idas al abordar un problema de corrosión. En el caso de 

concentración, un incremento puede hacer a una solución más 

o menos corrosiva dependiendo de factores tales como concen

traciones de iones de hidrÓgeno y solubilidad del oxígeno. Con 

los incrementos de temperatura se encuentran normalmente in

crementos en la proporción de la corrosión. 

Las impurezas en el corroente juegan tanibién una parte impo!:. 

tante en el comportaniiento del material, ya que aquellas pue

den alterar la naturaleza oxidante o reductora del medio alteran 

do completamente el comportamiento ante la corrosión de mu

chos materiales. 

Las impurezas en soluciones, particularmente cloruros, propi

cian formas específicas de corrosión tales como la rurtura por 

corrosión por tensión y el ataque en puntos sobre materiales 

de otra forma resistentes. La presencia de impurezas en rnet.'.: 

les y aleaciones es también de gran importancia. Es r:,aoido, 

por ejemplo, que compuestos de azufre inh~ben la corrosL6n cuo.n 
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do estan presentes en aceros. Más recientemente se encontró 

que algunas trazas de elementos presentes en el Ni.que[ 201 -

previene la ruptura por corrosión por tensión a altás temperatu

ras y altas concentraciones de sosa caúst'ica. 

El movimiento. del corroente con relación a la superficie co

rroída puede af.:: c tar también significativamente a la co•~rosión. 

Pueden identificarse dos efectos: Bajo condiciones no1'males 

la agitación de una solución previene el estancamiento y la 

formación de celdas de concentración de metal, y así se re-

duce la corrosión. Por otro lado, un incremento en la velo 

cidad trae más corroente a la superficie por unidad de tiempo 

y esto puede incrementar la corrosión. A muy altas veloci

dades la erosión y los efectos de colisión pueden superar los 

efectos de la corrosión. 

Reacciones puramente químicas ocurren generalmente con m~ 

tales y aleaciones en contacto con gases secos a elevadas ter:::_ 

peraturas, siendo ejemplos típicos, la oxidación, nitración, 

carbonización, clorinación y fluori.nación. Es+.,,-S reacciones 

conducen normalmente a la forn-1aci.Ón de c<:..pas superficiales 

de compuestos químicos que puec<<r' ser protectores, porosos 

o de la variedad escamoso e ast~llante. Por otro l.:i.do un pr::_ 

dueto volatil puede fcrmarse si.e.-:do removido inmediatamente 

en la corriente gaseosa, dejando la superficie del metal lim·-
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pia para posterior reacción. Los reactivos pueden penetrar las 

uniones granulares. Esta últ ima forma de ataque puede ser muy 

problemática ya que puede hacer quebrad iza la estructura convir 

ti.éndola susceptible de choque o corrosión interg ranular. 

Las variables que influyen los procesos químicos son similares 

a aquellas que influyen los procesos electroquímicos, es decir, 

concentración, temperatura, presencia de impurezas, velocidad 

de la corriente gaseosa, etc. 

Corrosión Humeda. Bajo este encabezado se comp rende el ti-

po de corrosión más importante. Este tipo de corrosión tie

ne lugar si la misma se dispersa uniformemente sobre la su

perf icie en contac to con el corroente. Esta forma de corro

sión es la permitida más facilmente en el diseño de plantas 

químicas, ya que puede se r estimada faci.lmente a partir de 

datos de corrosión conocidos. 

En la forma de deteriorización del metal para la cual la pro_ 

porción de corrosión se expresa en valores de penetración, 

pulgadas por año (ipy) o milésimas de pulgada por año (mpy) , 

siendo esta la más usada pues el irnina dec imales engorrosos. 

E s-.,. :.~)O de corros¡Ón puede predecirse frecuentemente, de 

fo rma q·.ie las tolerancias a Llsarse en el diseño de equipos 

pueden obtenerse de cartas de corrosión o dé pruebas de la-

boratorio. 
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En la corrosión general lzada , las áreas anódicas .sobr-e la s•_.

"--, 
perficie del metal varian de C·JSición hasta que la s: .. m s rf1cie en 

tera es catódica. Es posible que en un punto da.do la corrosión 

ocurra sobre un grupo de átomos fác ilmente d;sueltos hasta que 

ese grupo es d ispersado, y entonces, el punto de ataque se m•..Je 

ve a algún otro lugar; de este modo el metal sufre un adelgaza-

miento general. 

Como en todos los t ipos de corrosión, muchos "actores afectar, 

la proporci6n del ataque, como se vi6 , l a concentrac ión i.nflu-

ye positivamente, aunque puede ser causa de una acc ;Ón reduc 

tora, por ejemplo, ·3.l hacer decrecer la solubi! :dad de gases 

en una solución. La presencia de inhibidores anÓd icos en pe-

queilas proporciones pueden realmente acelerar la reacción o 

variar la forma de ataque general al ataque en puntos de mayor 

severidad. 

La concentración, el pH y la fuerza oxidante estár. interrela-

cionados. El ácido sulfúrico generalmente es consideradc co--

mo reductor, pero en altas concentraciones se convier·c•? en oxi-

dante y esto oculta otros factores en el corr i::·c) "ta rniento corro-

sivo de l ác ido. Una evaluación conv·?niente de los metales su-

jetos a corros1Ón uniforme en '·''' rr·.edio químico se bas a en la 

velocidad de corrosión: 
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1.- Excelente.- velocidad de corrosión menor de 3 mflesimas pul

gada por año, Apropiado para partes cri'ticas, tales como asien 

tos de válvulas. 

2. - Satisfactorio. - velocidad de corrosión de 3 - 20 mflesimas pu!_ 

gada por año. Apropiado para partes no críticas donde se pue

de tolerar un ataque mayor. 

3.- Usualmente insatisfactoria.- más de 20 mflesima pulgada por año. 

El ataque en puntos es una forma más insidiosa que resulta en 

rápidas fallas, y debido a su naturaleza local izada es más dificil 

hacer tolerancias cuando se diseñan plantas químicas. Para comba-

tir este tipo de corrosión es esencial el evitar condiciones que im

pulsan este ataque, tales como; rendijas, interfaces líquido-aire, y 

la presencia de impurezas como son los cloruros . Si bien entonces, 

bajo ciertas condiciones, las áreas anódicas sobre la superficie de 

un metal permanecen bastante más estacionarias que móviles, y al 

ocurrir éste surje el ataque en puntos, es posible este fenómeno 

por varias causas, (figura 30). La acción de los cloruros sobre los 

metales pasivos es particularmente productora de ataque en puntos. 

Parece que los iones don .. wos se acurr1ulan en las áreas anÓdicas 

y tanto penetran como disuelven la pel Ícula pasiva en esos puntos. 

Dado que el cloro es hi.drollzado a ácido clorhÍdirico, la acidez en 

el ánodo se incrementa conforme emigra más cloro al ánodo, y la 

corrosión aumcn::a con e l t;em¡:x . . R.e acc ic.- -.. _;s .~ : . h::>-ac8l t.i: radas cJ -

mo las de este t·. i.po se describ~:n :• Jrno r eacci ::m es autoc a ta1 ít. ···'-''S . 
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Aire 

Soluc ión l\laCl 
Capa de rn.::;¡10 

de 
pequeños 

Fig . 30 

Los cloruros de fierro, cobre y mercurio son los más agre-

sivos agentes de corrosión en puntos (vea ejemplo en la figu-

ra 31 ). El cation metálico se reduce en el cátodo, y no s.3 

requiere aire disuelto u oxígeno. La tabla 8 resume el efec 

to de diferentes factores sobre la corrosión en puntos de los 

iones cloruro sobre el acero inoxidable (más adelante se abun 

da sobre el tema); la información es aplicable a otros metales 

pasivos. 
C1 -----------C• ---0 

F ~ g. 3~ 
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TABLA 8 

COMPORTAMIENTO DEL ACERO INOXIDABLE 18 - 8 
A LA CORROSION 

FACTOR 

Electro! \tos 

Velocidad de corrosión 
en puntos 

Incrementando Tempe
ratura, concentración 
de sal. 

!ne remento en canten\ 
do de 0 2 

Efecto del pH 

Productos de Corrosión 

REACCION CATOD!CA 

Reducción de Oxígeno 

Na Cl, NaBr, CoC1 2 , 
.'VgCl , AlCls 

lenta 

L~ rapidez de corro
sión se incrementa, 
entonces decrese. Pun 
to máximo. 

Se incrementa el ataque 

pH bajo - Ataque general 

Neutral - Ataque en pun
tos 

Alto - No hay ataque 
f'-brmalmente insoluble 
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Reducc\Ón del Ion-Metal 

De moderada a rápida 

La rapidez de corrosión 
se incrementa. No hay 
punto máximo. 

Efecto despreciable 

Solución estable solo a 
pH bajo 

Neutras y alto pH 

No hay ataque 
Normalmente Soluble 



Cuando dos metales di.símbolos están en contacto con un corro-

ente, la corrosión de uno d e e llos puede ocurrir en proporcio-

nes mayores que lo normal, mientras que e l otro ti.ende a ser 

protegido. Este fenómeno se llarna corrosié.n galvánica y se 

utiliza en la protección catódica, por ejemplo, galvanización 

de f ierro cor. Zinc (tabla 9). 

TABLA 9 

SERIE GALVANICA EN AGUA DE l\/A.R 

Barra corroída (anÓdica, o menos noble) 

Magnesio 
Aleaciones de Magnesio 

Zinc 
Acero galvanizado ó 
Hierro forjado galvanizado 

Aluminio 
(5052,3004,3003,1100,6053 

en este orden) 

Acero Dulce 
Hierro Forjado 
Hierro Fundido 

Ni - Resistente 

Acero Inoxidable 4 ;() (Activo) 

Estaño-Plorrn: S oldado 50-50 

Acero lnoxidable 304 (Activo) 
Acero Inoxidable 316 (Actt\/Q) 

Plomo 
Esta1"10 
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Metal 1\/\untz 
Bronce Magnesio 

Latón Naval 

Níquel 200 (Activo) 
Inconel 600 (Activo) 

Latan Amarillo 
Latón Admira! ty 
Aluminio Bronce 
Latón Rojo 
Cobre 
Bronce - Sil icon 
Cobre-Niquel 70-30 
Bronce G 
Bronce M 

Níquel 200 (pasivo) 
Inconel 600 (pasivo) 

Monel 400 

Acero Inoxidable tipo 304 
Acero Inoxidable tipo 316 

barra Protegida (Catado ó más noble) 

Las áreas relativas de los metales acoplados tienen \óln efec-

to significativo sobre la proporción de la corrosión, por ejer:::: 

plo, en contacto con un metal más noble una pieza de un me 

tal menos noble se corroe más aprisa que una pieza mayor en 

el mismo medio. Este ataque es conocido como corrosión ga~ 

vánica ya que como se vislumbra, el sistema entero se compo_i:::: 

ta como una celda galvánica. 

A pesar de que la serie de fuerza electromotriz (tabla 7) pre-' 
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viciad q;;Ímica, no toma en cuenta alguno s d e los f a c tores que 

influyen so ore las reacciones de co rros '<.'>n. Por ~~ sta razón , 

otra graduac ión se usa dándole el nombre .ie serie gal váni c a 

(Tabla 9). Esta serie da una indicación de la proporción de 

la corrosión entre metales diferentes o aleaciones al estar e n 

contacto con un electro! ito. El metal cercano al extremo ac

tivo de la carta se comportará como ánodo y se corroera, y 

el metal más cercano al extremo noble actuará como c átodo 

y será protegido. La d istancia entre dos metales en la car 

ta es proporcional a la diferencia de potencial que puede esp;:_ 

rarse, y es usualmente una indicación de la velocidad de co-

rrosión. La razón por la que esta carta no es totalmente 

predictora es que los efectos de polarización varían de metal 

a metal y entre pares; por ejemplo, aluminio y acero inoxi-

dable se corroe menos de lo que se esperaría. La figura 32 

es un ejemplo de la corrosión galvánica, ocurre cuando el r.:a 

terial del ,--emache es más noble que la hq:t de m e t ·"'-1. 

L a serte g a l vánica no e s tan a bsoluta co· :" : ~" elec:trornotnz, 

ternperatura u otr vs f&ctc- 1-- :~:. s . f"' ,·-,· ejempl o la tabl a 9 es un a 

graduao:: i.Ón teniendo e l agua d e mar como elect rolit0 . En la 

mayoria de lo s c asos qu8 pueden acoplar metales de un mi.s m o 

grupo sin qu2 s e cause severa c orrosión galvánica . 
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El diseño es un factor de gran influencic;i para preve nir la co-

rrosión galvánica. Si deben de u s arse metales d isímbolos, es 

muy efectivo el uso de aislamientos para evitar contacto eléctri

co. Cuando este proposición no es factible, el área de metal 

activo debe ser mayor en comparación con el metal noble; de 

otra forma, una alta densidad de corriente en el ánodc · :·,i sará 

muy rápida corrosión. 

Ciertos metales y aleaciones son susceptible de ruptura por 

corrosión por tensión. 

Los dos factores más importantes que influyen en este tipo de 

ataque son la naturaleza de:l medio corrosivo y la tensión in

terne presente en el material, producida por trabajos pesados 

o, en algunos casos, por soldaduras. Es necesario para red~ 

cir este tipo de ataque, la selección de materiales resistentes 

a la ruptura por corrosión de tensión. Adicionalmente debe 

darse cuidadosa atención a la reducción de impurezas corno clo 

ruros en los licores que se maneja11. Si, habiendo tomado es 

tas precauciones, la rupt ura por corrosión por tensión persiste, 

como posibilidad, debe templarse el equipo en cuestión para 

reducir las te nsiones de la fabricac ión. Las aleac iones d e al-

to contenido de niquel son part icul a rmente '' 2Si s t ent e s a e s te ti 



po de corrosión y el INCOLOY 800, INCOLOY 825, NIQUEL 

200, NIQUEL 201 y MONEL 400 son resistentes particularme:::_ 

te a la ruptura por corrosión de tensión en ambientes causti-

cos. 

A pesar de que se pensaba que un metal forjado se haría me

nos noble y por tanto sujeto a un ataque más rápido, esto usua_!_ 

mente no sucede . El Níquel 200 trabajado severamente en frío 

se corroe aproximadamente a la misma velocidad que cuando 

ha sido ampliamente templado. Algunas aleaciones muestran 

velocidades altas de corrosión después de forjadas, pero pare

ce deberse no a un cambio significativo en el potencial del me 

tal como consecuencia del esfuerzo, sino a un cambio metalur 

gico en la estructura del material. Se ha observado que una 

muestra con un lado cortado, la cual es una área altamente 

esforzada, es más susceptible de ataque en puntos que el res

to de la muestra; sin embargo, esto se debe a que el ataque 

en puntos se origina en la multitud de pequeñas cavidades 

resultantes del corte. 

Hay varios aspectos importantes del esfuerzo y la corrosión 

que operan simultaneamente que sin causar un ataque general 

si provocan fractura. Veremos brevemente dos de ellos: ca-

rrosión por fatiga y ruptura por corrosión de tensión. 
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Corrosión por fatiga. Los metales que fallan como resultado 

de esfuerzos alternativos o cíclicos se denominan: fatigados. 

La falla es por ruptura granular (figura 33) y usualmente es 

solo una ruptura s imple. La fatiga a altas temperaturas es 

intergranular y que, sobre la temperatura equicohesiva, las 

uniones granulares son más débiles que los granos. Unos 

pocos metales como el plomo y el estaño, tienen baja tempe

raturas equi.cohesivas y fallan intergranularmente a una tem~ 

ratura ambiente. 

Resistencia l Ímite y esfuerzo de fatiga son medidas de la h!:. 

bilidad del metal para soportar esfuerzos cíclicos en el aire. 

Cuando el metal esta sujeto a esfuerzos cíclicos en ambientes 

corrosivos, la acción conjunta de la corrosión y la fatiga in

tensifica grandemente el daño. El rompimiento es transgran~ 

lar, pero hay un número de rupturas muy frecuentemente ini

ciadas en la base de corrosión en punto. 

En ar:nbientes severamente corrosivos, los datos de fatiga d.=, 

terminados para aire, son inútiles como criterios de diseño. 

Desafortunadamente los datos de corrosión por fatiga para ª".2. 

bientes diferentes al agua o al mar con cosa totalmente inex ~s 

tentes. La consideración más importante en la selección de 
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un metal para resistir la corrosión por fatiga es la res iste n-

cia del metal al ambiente corrosivo. La resistencia del m e tal 

es secundaria usualmente. 

Ruptura por corrosión por tensión. En contraste con la corro-

sión por fatiga, la cual puede ocurrir en cualquier medio co-

rrosi.vo, la ruptura por corrosión de tensión requiere una com 

bi.naci.6n definida de ambiente y aleación. Acero inoxidable aus 

tenítico que contiene esfuerzos de tensión superficial adquiridos 

en la fabricación o aplicados extemamente, puede fallar por 

ruptura transgranular en soluciones de cloruros. Similarmen 

te MONEL 400 bajo condiciones de esfuerzo puede fallar inter-

granularmente cuando esta expuesto al mercurio o sales mercu 

rosas. La tabla 1 O ent ista algunas de las aleaciones comunes 

y los medios específicos en los cuales estan sujetas a ataque. 

Las figuras 34 y 35 son ejemplos de rupturas transgranular e 

intergranular por corrosión de tensión. 

.· ... :~ 

~~-~,~-/ 
, ~ .. • j¡I 

' 

Fi.g. 32 
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Fig . 34 

Fi.g. 35 

TABLA 10 

~--<""' '_,. 

Ambientes que han causado ruptura bajo esfuerzo - corrosión 

ALEACION 

Al - Mg 

Latón 

Acero 

Acero Inoxidable 
serie 300 

Monel 400 

Inconel 600 

Níquel 200 y 201 

Alv1BIENTE 

Hg,Hg2+. Acido eró 
mico, Vapor aereadO 
de acido fluori.drico 

Caustico fundido 

Hg, Hg2 + metal fundí 
do. 
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RUPTURA 

Intagranular 

Inte"'$ranular 

Intergranular 

Transgranular (R.lede 
ser intergranular si 
está sensibilizado) 

Intergranular y trans
granular. 

Intergranular 

Inte rg ranular 



Dado que la ruptura por corrosi.Ón de tensión requiere tres fac

tores simultáneos (tensión superficial, aleación y r:-iedio corrosí 

vo), la. alteración o eliminación de uno de ellos puede prevenir 

este ataque. Donde es posible, la alteración del modelo o la 

selección de una aleación diferente es la mejor solución. En 

los casos donde ni la aleación ni el ambiente pueden ser cambia 

dos, debe eliminarse la tensión superficial del material• La el í

minaci.Ón de las tensiones se desaparecen usualmente por trata

miento térmico, pero frecuentemente es dificultoso o imposible 

el eliminar completamente las tensiones en equipos fabricados 

complejamente y el procedimiento es siempre costoso. Cuando 

se toma este criterio, el diseño del equipo demanda que los es

fuerzos de operación sean mantenidos tan bajos como sea posi

ble; deben obviarse puntos calientes, cavidades o depósitos que 

puedan conducir a ataques en puntos; deben tenerse presentes 

ya que actuan como puntos de concentración de esfuerzos, y fi

nalmente una inspección frecuente debe ser desarrollada. 

Los metales y aleaciones consisten de agregados heterogéneos 

de cristales y granos. Las operaciones como la soldadura o 

el tratamiento térmico a altas temperaturas pueden promover 
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la formación de constituyentes indeseables, tales como el car-

buro de cromo, en lasuniones granulares. Esto puede condu-

cir a corrosión intergranular en algunos ambientes, condición 

que resulta en debi.l idad mecánica del metal o aleación y puede. 

llevar a fallas repentinas en la planta. Es por tanto, esencial 

el uso de procedimientos apropiados de soldadura y tratamiento 

térmico de los metales y aleaciones para eliminar estas fallas. 

En el caso de aleaciones de alto contenido de níquel, los tra

tamientos térmicos después de la soldadura no son generalme~ 

te necesarios. 

Los diseñadores e ingenieros relacionados con cambiad0res en 

friados por agua estarán muy fami.l iarizados con ataques de ir;::, 

pegmentación asociado con las condiciones de flujo turbulento, 

el cual es promovido por la presencia de obstrucciones o bur-

bujas de aire en la corriente de agua. La impegmentación pu~ 

de ser señalada como un fenómeno de corrosión/erosión en el 

cual la influencia erosiva del medio l (qui.do remueve una pel Íc~ 

la, de otra forma protectora, y permite que ocurra el proceso 

corrosivo. Esto puede evitarse por el mantenimiento de flujo 

laminar a lo largo del sistema de agua, por la el irúnación de 

entrada de aire o cuerpos extraros y por el disero cuidadoso 
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del sistema de bombeo para evitar cavitación y :;ucci.ones de 

aire en las tomas de agua. 

CORROS ION SECA. 

El desarrollo de los procesos de craking del petr"'Ole0 a altas 

temperaturas y el uso de metales en contacto con pr')ductos 

de la combustión en hornos o turbinas de gas, ha conducido 

a un interés creciente en otro rango de problemas de corro

sión, los asociados con la corrosión seca. 

El ataque de los halógenos en altas temperaturas imrone l 1-

mitaciones al uso de materiales, problablemente asociándose 

con las temperaturas de volatilización y fundido de las pe! í-

culas que se forman. Por ejemplo, cloruro de níquel a 

538°C y la corrosión del níquel en cloro seco se incrementa 

de O. 06 pulgadas por año (de 1 .5 a 15 mÍlesimas de pulgada 

por año), al pasar esa temperatura. 

En la selección de material por resistencia a la ox idación, 

el factor más importante es el que la velocidad de la oxida

ción varia con el tiempo en forma logarítmic;;. y no parabÓl i

ca. La velocidad de la oxidación de la super fici e esta gober

nada por l~ difusión del oxígeno y del metal en el Óxido. Por 

tanto, es esencial que las difusior1es de los iones Óxidos y del 
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metal sean muy pequeñas. La película del Óxido debe ser tam 

bién adherente a la superficie y no quebrarse debido a tensio

nes internas. Tales quiebres aumentan la penetración del Óxi

geno en la rupturas y la oxidación progresiva termina en falla 

del componente. 

Los ataques de carbonización o nitración pueden ocurrir en re-

gi.ones cal i.entes de los tubos de hornos donde los compuestos 

que contienen carbono o nitrógeno sufren la formación de car-

bu ros y nitruros sobre la superfi.ci.e. Si. esta capa se di.funde 

en uradi.stancia apreciable de la superficie, y se produce hi

drógeno o en el proceso de la combustión o en un proc_so subsr:_ 

cuente, la formaci.Ón de metano amoniaco en la superficie car

bonizada puede conducir a la desintegración física de la super

ficie. 

Un tipo particular de ataque gaseoso de importancia industrial 

es el conocí.do como "descomposición verde". Con las aleacio

nes de niquel-cromo y níquel-cromo-fierro, este ataque causa 

algunas veces fallas prematuras y se caracteriza por la oxida 

ción preferente del cromo a una profundidad considerable en la 

aleación, como diferencia con la oxidación normal que conduce 

a la formación de una capa protectora. En algunos casos la 
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aleación se hace quebradiza y la fractura frecuentemente ti.ene 

una apariencia verduzca. 

Finalmente, compuestos sulfurosos, incluyendo sulfitos, sulfu

ros y bisulfutos, se presentan en los productos de la combus-

tión de petróleo. Estos compuestos pueden llevar dos formas 

principales de ataque. La formación de capas de sulfuro pue-

de ser protectora, pero si se difunde sobre la superficie, pue-

de producir corrosión excesiva. Los compuestos de azufre, 

secundariamente, pueden condensar con humedad sobre las par

tes más frias de los rnrnos en las chimeneas de salida y pr~ 

vacar corrosión en puntos de rocio. 

Existe un núrnero de razones para evitar la corrosión, o al me 

nos, mantenerla a un mfnirno. Cada una de estas razones es 

suficiente justificación para la selección de un material mejor y, 

en muchos casos, hay más de una razón para mantener la corro 

sión controlada. 

La falla de una unidad en una planta resulta en pérdidas de Pr:::?. 

ducción, particularmente cierto en la industria química moderna, 

la cual depende económicamente de la continuidad en los proce

sos automáticos para la producción masiva. Cuando una planta 

para, el costo de la pérdida en la producción es mucho mayor 
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que el de la reparación. En una planta diseñada para la pro-

ducción continua, la falla de un elemento trae el paro compl= -

to del proceso. 

La selecci.Ón de materiales i.nadecuados conduce frecuentemen

te a gastos de reparación en mucho excedentes de los costos 

ini.ci.ales de instalación. Debe recordarse que el costo verda

dero de un artículo en una planta es su costo inicial, más los 

costos de reparación durante su vi.da de trabajo por uní.dad de 

producto producida. 

Una falla puede también conducir al escape de productos noci

vos o explosivos con el daño consecuente a las vi.das y miem-

bros de los operarios trabajando en la zona. Los efectos de 

una falla no deben consi.derarse confinados a un artículo de la 

planta, sino que pueden resultar en daños a otros equipos que 

a su vez pueden ser más costosos. 

La corrosión puede conducir a 1"1 contaminación o coloración 

de un productos heoi.éndolo pobre comercialmente. Una conse

cuencia rnás es que el ataque corrosivo de un ·~lernento puede 

producir una falla más rápida de otrc. Esta situación ha so-

bresalido en los hervidores donde el cobr'0 colec~:ido en enfría--

dcr·es no ferrosos y de tubos pu~de cor,du·:>;-_r ¿:,_ ataq:,..,es rn,~:~ rá 
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p idos sobre los tubos por depósitos de c obre. 

Diseño. Debe darse atenc ión a todos los fac tores q ue afectan 

la corrosión y por tanto la vida del equipo. De be t o marse 

e n c~enta , t emperatura , presión, grado de aereac ión y agit~ 

c ión, concentración y pres encia d e impurezas . En la selec -

ción de material de const rucción, son de importanc ia : e l mé

todo de fabricación, nivel de tensiones residuales, estructura 

metalurgica, condiciones de la superficie, y particularmente 

la presencia de contaminantes en la superficie. 

Las siguientes son lineas sumarias de las características a 

considerar en las etapas del diseño en los proyectos: 

1 . - El material seleccionado debe llenar todas las condiciones 

de operación, incluyendo arranque y paros. Debe ser eco 

nómico, realmente disponible y fácil de fü bricar. Debe 

r.a cerse uso ple n o de las facilidades que ofrezca el a lm a 

cenamiento para r ápido reemplazo si es ne cc:5ario. 

2. - Cavidades, orillas cortantes y esqu i.n.:;:.~, :Jeben evitarse pe::_ 

r a reducir los efectos del estanc amiento y l a a.cumulación 

de sólfdos. 

3.- De be preferirs é la soldadura s imple a los "'mpalmes . Sol 

da duras defectuosas ¡:i r uvocarán la fo rmac ión de .::avi.dades 

o a c e le r arán la formi:lci.Ón de de pÓsitos qu'" puedEn ¡:-,~.-no-
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ver ataques locales . 

4.- Deben preferirse fondos con declives y salidas de drena 

je a los fondos puramente planos, ya que los prime ros 

facilitan la limpieza y evitan el estancamiento durante 

los paros. -

5. - Las velocidades de los líquidos y vapores deben mantener

se en los límites de diseño para evitar problemas de co

rrosión/erosión. 

6. - El equipo debe ser tan accesi.ble como sea posible para 

efectos de inspecci.Ón y mantenimiento. 

7. - Deben evitarse las sobre tensiones y los materiales deben 

usarse a los niveles más bajos posibles de tensiones. 

8. - El acoplamiento de metales disímbolos en medios líquidos 

debe considerarse cuidadosamente ya que puede a~elerar 

el ataque del metal menos noble. Siempre que s e a posi

ble deben acoplarse metales similares. 

9.- Componentes tales como mamparas, placas de soporte, fi!_ 

tros, etc., deben ser inspeccionados para cubrir roturas 

eliminando así las cavidades y permitir la limpieza y el 

drenaje completo en los paros. 

1 O. - Una unidad no debe diseñarse para cumplir con los reque

rimientos mínimos intermedios, sino para una larga vida 

Útil con un mínimo de mantenimiento. 
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Un cuidado atento a estas y similares sugerencias r educirá 

drás ttcamente e l costo de fallas y paros en plantas químicas, 

F). - Algunos Aspectos Teóricos sobre los Can1biadores de Calor y 

su Funcionamiento. 

El funcionamiento de un cambiador de calor se define por sus 

datos de proceso, estos es, las temperaturas de entrada y sa

l ida (llamadas programa de temperaturas), velocidades de flu

jo, y caídas de presión de los líquidos que pasan a su través. 

a). - y J, Parámetros específicos de funcionamiento. 

Por medio de la ·introducción del concepto "número de uni-

dades de transferencia de calor", = al cambio de tem 

peratura de uno de los fluidos por grado de la diferencia 

media de temperaturas, se pueden comparar diferentes pi::: 

gramas de temperatura por medio de esta medida univer

sal de funcionamiento (la cual indica la longitud relativa o 

"posibilidad" de cada trabajo) con independencia de la tem

peraturas reales en cada caso. 

La transferencia de calor y el funcionamiento térmico de

penden de las condiciones de flujo en di.versas formas, y 

por lo tanto no se puede hacer un anál i.si.s general del fun

cionamiento térmico de un cambiador, a menos que las con

diciones de flujo esten =rrectamente elegidas, lo cual en 

la mayoría de los casos significa que las caídas de presión 

son iguales o equivalentes. 
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Con objeto de definir las equivalencias en las condiciones 

de flujo o caidas de presión, se introducirá una figura 

comparativa denominada caida específica de presión, .J, 

la cual expresa la caida de presión por cada parte del 

cambiador de calor que produce un comportamiento térmi. 

co si.mi.lar (caida de presión por cada unidad de transfe

rencia de calor del programa de temperaturas). 

b). - Facotr Fanning. 

Dado que el incremento en las caidas de presión crean 

la posibilidad de incrementar la transferencia de calor, 

pero generalmente existe un límite al cual llegar en las 

caí.das de presión, el comportamiento térmico de un cam

biador de calor no se puede analizar, sin tomar en cuer.ta 

al mismo tiempo, las condiciones de flujo y las caidas de 

presión. Bien, cuando es posible , los cambiadores de ca-

lor están diseñados para proporcionar caí.das de presión 

tan cerca de estos lÍmites como sea posible. 

Generalmente los fluidos que intercambian calor son forza

dos a fluir a través del cambiador de calor por diferencias 

de presión entre la entrada y la sal ida. Estas diferencias 

de presión son producidas en dos formas, o bien por bom

beo, o bien por una diferencia hidrostática (un nivel apare~ 

te mayor de líquido antes que después del cambiador de ca-
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lor). La altura hi.drostáttca puede ser causada por los 

cambios en la densidad del fl u ido que res ultan de su ca

lentamiento o enfriamiento. 

Consideraremos aquí. el fluí.do a través del cambiador de 

calor con independencia de la diferencia de presión entre 

la entrada y la salida, considerándo lo como una convección 

forzada. 

A la entrada del pasaje por el cambiador de calor, ener

gía en forma de presión se debe aplicar al fluido, con una 

velocidad de fluj o V y densidad e , con objeto de ace!e-

rarlo a una velocidad U, causando una caí.da de presión 

~ Pace• la cual no puede ser recuperada a la sal i.da. Mis 

ma que es llamada cabezal de velocidad. 

~Pace V 

V (? u 2 

2 

61 

entonces ÁPacc 

2 
Pu 

2 

62 

Una cierta fracción adicional de esta energía se pierde con 

cada cambio de dirección (reaceleraci.ón) en codos, etc. 

Debí.do a la resistencia producida por las fuerzas de fricción 

entre la pared y el fluí.do, la cual crece cuando se incrementa 

la velocidad, la presión caera conforme el fluí.do fluye a tra-

vés de pasajes rectos. Los pasajes con inserciones o contor 

ci.onados incrementan la caí.da de presión debido a lo que se 
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puede llamar "arrastre". 

Esta caída de presión dentro y a lo largo de los pasajes 

usualmente se calcula en términos de cabezal de veloci-

dad, el cual iguala las diferencias de presión necesarias 

para acelerar al fluido a la velocidad u, El valor de la 

perdida en el cabezal de velocidad en una cierta longitud 

en el cabezal de velocidad en una cierta longitud de pas~ 

je (y por lo tanto una caída de presión) es proporcional 

a la longitud. Si esta Última se duplica, la caída de 

presión también se duplica. 

La caida de presión por unidad de longitud es función del 

cabezal de velocidad, las condiciones de flujo y la medí-

das del pasaje, las dos Últimas están definidas por el fa~ 

tor de fricción Ff y la relación del diámetro hidráulico e-

As{ quivalente dh a la longitud total del pasaje l. 
63 

[mwg] 
9.81•1000 [

41 
.:lp = -- Ff 

dh 2 
+ (1 + Z) f!~2 j 

Z es el valor adicional de las pérdidas en el cabezal de 

velocidad debido a más de un pasaje recto (codos, o más 

de una entrada de pasaje en serie, etc.). 

El factor de fricción Ff depende de las condiciones de flu-

jo, las cuales están caracterizadas por el número de Rey-

nolds, que relaciona la velocidad u y la viscosidad con 

el diámetro hidráulico equivalente dh de una pasaje en el 
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grupo adimenci.onal: 

Re udh 
64 

rJ 
65 

Ff f (Re) usualmente Cf 
Rem 

En donde m (generalmente 0.2 $ m $ 1) y cf depen-

diendo de la clase de superficie y las características de 

flujo. 

Cuando se aplica esto a ciertos tipos de cambiadores de 

calor los cuales tienen en forma standari.zadas las medi-

das de sus pasajes, se reemplaza la velocidad en la fÓr-

mula por el flujo volumétrico por unidad de pasaje, v, la 

cual es proporcional a la velocidad si. la sección transver-

sal del pasaje es constante para cada unidad standard. 

Dado que en flujo turbulento 

-0.2 2 
y A. p ~ F f ~ entonces 

1. 8 
u 

La cai.da de presión es por tanto bastante más sensible a 

la velocidad que se el i.ge en un cambiador de calor. En 

el caso del flujo laminar donde el exponente m es usual-

mente 1, APlam u. 

Más adelante se verá que la transferencia de calor y el 

cambio de temperatura de los fluidos que pasan a través 

de un cambiador de calor son funciones de las velocidades 
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dentro de los pasajes. 

c). -El proceso de intercambio de calor. 

En esta secci6n las condiciones de operaci6n y funcio

namiento S!'!rán principalmente discutidas según fo in

fluencia que tienen sobre ella los datos externos del 

proceso, como son, los flujos totales, las temperaturas 

y las caidas de presión de los dos fluidos. 

Cada caso de intercambio térmico a través de un cam

biador de calor es un proceso donde la tendencia es e

quilibrar las temperaturas a los diferentes puntos en un 

sistema. Por lo tanto la energía calor!fica fluí~ de las 

partes más calientes (las cuales liberan energía como en

talpía) hacia las partes más frias. Debido a esas pérdi

das de energía, la temperatura de las partes más calien 

tes cae_rán, y así serán enfriados, mientras que tas par

tes más frias serán calentadas confon-ne reciben la ener

gía 1 ibera.da. 

En un cambiador de calor el flujo de calor se utiliza para 

transferir el mismo de un fluido a otro de menor temper:: 

tura, con objeto de enfriar el fluido caliente o calentar el 

fria. En todo cambiador de calor debe existir una diferen 

cia de temperatura con objeto de mantener el flujo de ca

lor. Las temperaturas finales de ambos fluidos estan re-
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lacionadas en principio como se muestra en la figura 36 

(debe notarse que en contracorriente que !:oh !:oc es po-

sible). 

Cambiador de111Calor 

tu, ---------.+ 1,,1, l f'J ñ > f ¡r 

t(l( ;~fi<· Íih >f,,¡, 

Fig. 36 

a'). -Balance de calor . 

En un sistema donde no hay pérdidas de calor hacia 

los alrededores, todo el calor liberado por una de las 

partes debe de ser recogido por la otra (balance térmi 

co). 

El calor liberado por unidad de tiempo <!> (flujo de 

calor) por el fluido caliente que tiene una densidad f , 

un calor específico Ch que pasa a través del cambia-

dor de calor con un flujo, Vh, se expresa por la for-

mula: 
66 

Bajo la condición de la existencia del balance térmico, 

el calor liberado, debe de ser, al rpi.smo tiempo, re-

cogido por el fluido Frio (indice e), por lo tanto la ecua 

ción del balance del calor será: 
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..___ ___ -

67 

<P = Ve (!e Ce Ctoc - tic) = vh @ h ch (tih - toh) 

Esta ecuación solamente es válida si no ocurren Pi:? 

cesos físicos o químicos que demanden energía calori 

fi.ca, la cual puede absorberse como calor de. reacción 

o como -calor latente para un cambio de estado físico 

(fase); ambos fenómenos pueden llevarse a cabo sin 

ningún cambio en la temperatura. 

la condensación de un vapor. 

Por ejemplo, en 

En este caso el calor liberado o tomado por el fluido 

que cambia fase sería el productos de la masa m, y 

el calor latente de la fase que cambia r. 

·4> = 68 
mr = Vvap (! vap r = Vcond @ cond r. 

Donde el Índice vap significa vapor y el Índice cond, 

significa condensado. 

Desde_ luego que es posible tener al mismo tiempo un 

enfriamiento de la temperatura de entrada de vapor, 

ti.h a la temperatura de saturación tsh, así como un so 

bre enfriamiento del condensado de la temperatura de 

saturación tsh , hasta su temperatura de sal ida, toh, o 

bien un precalentamento del líquido que va a ser eva~ 

rado en forma preví.a a esta evaporación desde la tem-
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pera.tura tic hasta su temperatura de saturación, tsc• 

El flujo de calor correspondiente a este proceso par

cial debe añadirse al calor provirüente del canibio de 

fase, mr. Si. les valores de las entalpi.as i, de los 

l Íqui.dos y de los vapores son conocidos a las tempe

raturas finales, el flujo total de calor puede ser ex

presado de acuerdo al cambio de entalpia, incluyendo 

los calores de sobre calentamiento, sobre enfriamiento 

y latente. 

69 

(Donde iivap es la entalpía del vapor a la entrada y 

tol , es la entalpia del 1 (qui.do a la sal ida). 

A partir de las anteriores relaciones el equilibrio ex

terno entre los datos del proceso de ::l.Í-nbos fluidos pu~ 

de ser determinado. Dado que dos ecuaciones pueden 

ser establecidas para un mismo flujo de calor i.ntercam 

biado entre los fluidos, no es posible determinar más de 

dos variables del proceso, lo cual debe de ser sufí.cien 

te para determinar la totalidad del proceso de i.ntercam 

bio térmico. (algunos de estos datos, flujo de calor, fli:._ 

jo de masa, flujo volumétrico, y las temperaturas fina-

les pueden ser desconocidos). 
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En otras palabras el trabajo de un cambiador de calor, 

por tanto el balance térmico, se define por rnedio de un 

sistema de dos de las tres sigui.entes ecuaciones que ex 

presan el flujo de calor. 

<1> = vh - e h ch Ctih 

•¡= Ve e e Ce Cl:oc 

<I>= mr = m (it i. 0 ), donde m = V e 

70 

71 

72 

Los Índices h y e puede ser reemplazados por 1 y 2 -

cuando los fluidos caliente y fri.o estan indefinidos. 

b'). - Límites teóricos de funcionamiento. 

Dado que en un cambiador de calor debe existir un ba

lance entre el calor l i.berado por uno de los fluí.dos y 

el tomado por el otro, las temperaturas de salida de 

ambos fluidos están relacionadas por la ecuación del 

balance térmico. 

Desde luego sin una diferencia de temperaturas no pue

de existir flujo de calor, por lo tanto las temperaturas 

que son factibles de alcanzar durante el intercambio de 

calor entre dos fluidos tendrán en cada caso valores li 

mitantes. Estos l Ímites dependen del arreglo del flujo 

en el cambiador de calor, la velocidad de flujo y las -

capacidades calorfrtc as d e lo~: fluidos. 



c ') . - Arreglo del flujo. 

En el cambiador de c alor el c alor se transmite de l 

líquido caliente en movimiento (Índice h) al· medio más 

frio en movimiento (indice c). 

Dependiendo de las direcciones relativas de flujo las 

temperaturas a lo largo del cambiador de calor se 

desarrollarán en diferentes patrones. En los arreglos 

del de flujo a contracorriente los 1 íquidos calientes y 

fríos entran al cambiador de calor en lados cpuestos 

así el fluido caliente que va a ser enfriado, pasa por 

una superficie de calentamiento antes de su sal ida la 

cual se mantiene a baja temperatura por medio del fl•.J~ 

do frío que entra. En el arreglo a paralelo ambos fl~ 

dos entran en el mismo lado del cambiador de calor. 

La figura 37 ilustra los perfiles de temperatura a lo la!:_ 

go de la superficie en los casos de arreglos a contra -

corriente y en paralelo. 

t 4 
,t.1.~ 
1 1 
¡ , .,, ~ 
¡: ·~/ . .¡, 

L-i.. ,"· 
• 1 

tir._. ..... -----~~ -+í,,/i 
'] . [ 1 

1 .. 
v 1 

15 7 -

/.¡,!-.. 

i"-.. 
¡~f .•. 
: !t .. 

t ... . 
1 1 

1 
1 

1 ¡....¡ ----=i,-;' 
i ,,, ~..,.-:::====::;¡r ~, ... . 1 r. 

• 1 
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Generalmente se tratará de arreglar el cambiador de 

calor con flujos en contracorriente, ya que de esta 

manera se aprovecha mucho mejor las diferencias de 

temperaturas entre las sal idas de ambos fluidos. 

En flujo en paralelo facilmente se observa que el ca

lentamiento y enfriamiento de los dos medios no pue

de proceder más alla de la temperatura de mezcla de 

ambos. 

Flujo cruzado 

Cuando se tienen las direcciones de ambos fluidos con 

relación una a otra en ángulos rectos, se denomina cr;: 

zado. Este arreglo de flujo puede ser, desde el punto 

de vista de eficiencia, considerado como un estado ínter 

medio entre los flujos paralelo y contracorriente. 

Que tan cercana será la diferencia media de temperat~ 

ras en el flujo cruzado a la del flujo a contracorriente, 

dependerá de las magnitudes relativas de la capacidad 

calorífica de flujo de ambos fluidos. Entre mayor sea 

la diferencia en las capacidades caloríficas de flujo m~ 

nor será la diferencia entre ambos arreglos de flujo. 
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También la diferencia s E: rá menor para diferencias 

grandes de temperatura tm y o cambios pequeños 

de temperatura, esto es para valor<~s pequeños del c o 

ciente. 

t¡ - to 
~tm 

=e 

En flujos "asimétricos", un fluido pasa a través del 

cambiador de valor más veces que el otro. Cuando 

se tienen varios números de pasos en serie en los 

dos lados, algunas partes del cambiador de calor ten 

drán flujo en paralelo y por lo tanto la temperatura 

no será igual sobre las secciones transversales de los 

pasajes. Estas dos condiciones reduciran ta diferen-

cia efectiva de temperatura en comparación con el a-

rreglo a contra corriente pura, teniendo •..Jn número 

igual de pasajes en serie para ambos fluidos. 

d'). ·• Temperaturas finales. 

Las temperaturas límites se pueden obh~·1e r analizan-

do el caso teórico en el que se ti1::ne la diferencia de 

temperatura en uno de los !i'J.dos del cambiador de ca 

lor como cero. 

Transformando ta ecuación del balance t é rmico se ob-

tiene la relación e ntre e t cambio de ter1peratura de lo,·; 
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fluidos y sus velocidades de flujo. 

X 
to2 - ti2 
tt1 - to1 

V 1 e 1 c1 

\72e2c2 74 

donde x es la relación de la capacidad calorífica del flu-

jo. 

Ambas temperaturas de sal ida son conocidas. Para los 

arreglos a contracorriente los l Ímites de las temperatu-

ras de sal ida se encuentran estableciendo la temperatura 

de sal ida del fluido que sufre el mayor cambio de temp.::_ 

ratura igual a la temperatura de entrada del otro fluido 

y resolviendo la temperatura de salida restante a partir 

de la ecuación 73. 

Para arreglos de flujo en paralelo el l Ímite de tempera-

tura común de sal ida se encuentra estableciendo las temp~ 

raturas de sal ida to1, to2 iguales y despejando esa temp':._ 

ratura de la ecuación 73. 

Cuando las temperaturas se aproximan en un cambiador 

de calor la diferencia de temperaturas en una de sus ter-

minales decrece a cero. Con objeto de mantener la ca~~-

cidad requerida de transferencia de calor en e"'ta parte, el 

decrecimiento de la diferencia de temperaturas debe de cor:: 

pensarse por medio de una área de calentamiento adicional, 

- 160 -



que se incrementará al infinito en el caso hipotético 

de temperaturas iguales de salida. De esta manera, se 

necesitaria una superficie rJe calentamiento infinitamente 

grande. 

Cálculo directo de las temperaturas de sal ida de cambiadores de 

calor. 

Cuando se especifican los servicios de cambiadores de calor en el 

diseño de procesos, es necesario frecuentemente llegar a condici.~ 

nes Óptimas por medio de "prueba y error". 

Sin embargo, la determinación de cada juego de condiciones den

tro de este método, implica el cálculo de variables interelacion~ 

das, tales como las temperaturas de entrada y salida y el área; 

esto puede conducir a errores dentro del método. Es conveniente 

entonces el poder calcular las condiciones finales del cambiador en 

forma directa, basándose en valores conocidos o presumibles de 

las temperaturas de entrada, calores espec(ficos, cantidades de -

flujo, coeficientes totales de transferencia y superficie. Un cál

culo de tal tipo se desarrolla como sigue: (Ver figura 38) 
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W, C, T2 
A 

1 

1 

4 

1 
W,C, T1 

Fig. 38 

q = calor a transmitir 

Cp = calor específico constante o promedio en el lado ele 

la coraza. 

cp =calor específico constantes o promedio en el lado de 

los tubos. 

W = flujo en masa del lado de la coraza. 

w = flujo en masa del lado de los tubos. 

U ::: coeficiente total de transferencia. 

A= superficie total de intercambio. 

T = temperatura del fluido en el lado de la coraza . 

t =temperatura del fluido en el lado de los tubos. 

Atm = diferencia media logarítmica 

1 = subíndice denominando condiciones inicia le s. 
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2 = subíndice denorn'lnando condiciones finales. 

Las unidades serán consistentes ya sea que se tomen uni 

dades inglesas o métricas decimales. 

q 75 

wcp (T1 - T2) z (T1 - T2) 76 

= UA '1,T m = UA [(Tj ~ "'\~1(T-" t~;1)1 77 
(T2 - t1) J 

combinando la ecuación 76 y la 75, y resolviendola para 

78 

combinando la ecuación 76 y 77, y sub9:ituyendola por la 

expresión t2 de la ecuación 78 : 

ln 
T1(1-

2
/B) + T2 (4'8) - t1 

T2 - t1 

considerando C = eexp, donde: 

exp = UA [ ~ - ~] 
resolviento 79 para T2: 

Bt1 (1 - C) - T1 (B - Z) 

z - se 

80 

81 

P:ir t::i.nto, calculando C de la ecuación 80, podemos cal-

cular T2 directamente de la ecuación 81 . 
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Otro desarrollo con similar resultado es el siguiente, te-

niendo en cuenta las notaciones siguientes: 

Ce = Capacidad calor(fica espec(fíca. 

W = Gaudal de fluido 

dT = Incremento diferencial de temperatura. 

k = Coeficiente global de transmisi6n calorífica re-

ferido a una dA. 

dA Elemento diferencial de área de transmisi6n de 

calor. 

La cantidad de calor transmitida "Q" será: 

Q '= f WfCcfdTf = kA(Tc - Tf)m 82 

y de la ecuación para la ~ tm se obtiene: 

ln Tc1 - Tf2 
Tc2 - Tf1 

(Tc1 - Tf2) - (Tc2 - Tf1) 

CTc - Tf)m 

= (Tc1 - Tc2) + (Tf1 - Tf2) 

(Te Tf)m 

Tf1 - Tf2 J 
Tc1 - Tc2 

Como Q = k A (Te - Tf)m, y si designamos por Cae y 

Car las capacidades calor(ficas absolutas de ambos fluí-

dos, es decir: 

Cae Ccc Wc y c~ = c Cf Wr 

se tiene: 

Q = k A (Te - Tf)m = Cae (T C1 - T c2) = 
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De la ecuación 83 se deduce: 

y también 

Tc1 
= 

- Tf)m 

kA 

Cae 

Si al 

lo designamos por "X" se tiene: 

X= 
Tc1 - Tc2 
(Te 

o sea 

y también 

eX = 

de donde 

- 165 - . 

83 

84 



Si a la ecuación 84 le sumamos y restamos T f 1 y Te 1 , 

obtenemos: 

y dividiendo ahora ambos miembros por eX y por 

(Tc1 - Tf1),- quedará de la forma siguiente : 

Tc1 - Tc2 

Tc1 - Tf1 

pero como 

Tf1 Tf2 
+ 1 -

Tc1 Tf1 

[ Tf1 - Tf2 Tc1 - Tc2 

Tc1 - Tc2 Tc1 - Tf1 

= 1 - f Cae Tc1 - Tc2 

Caf Tc1 - Tf1 

¡ + 
Tf1 - T12] ~ 

- Tf1 e = 
Tc1 

f -(Cae Tc1 - Te2)] e-x 
Caf Tc1 - Tf1 

Tc1 - Tc2 
1 -

Tc1 - Tf1 

= 

Efectuando operaciones y simpl i.ficando se llega a: 

[ 1 - Cae l e-x 
Caf j 
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y multi.pl icando ambos miembros de esta ecuación por 

Cae 

Caf 

y sumando y restando + 1 y - 1 se obtiene: 

Tc1 - Tc2 Cae 

Tc1 - Tf1 Caf 

1 -

(~ Caf 

-(~ 
Caf 

1 - Cae 

Caf 

-(~ 
Car 

. e -x) 

e-X) 

designando por F el factor 

1 -
Cae 

Caf 

1 - Cae e-X 

Caf 

se tiene: 

Tc1 - Tc2 Cae 

Tc1 - Tf1 Caf 

y de aquí. 

F ~ ,· -~Tc1 - Tc2 . -?,j 
Tc1 - Tf1 Caf 

+ f Tc1 
- Tc2 Tf1 - Tf2J 

Tc1 - Tf1 Tc1 - Tc2 

1 + Tf1 - Tf2 Tc1 - Tf2 

Tc·1 - Tf1 Tc1 - Tf1 
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y de esta Última ecuación deducimos por fi.n Tf2 o sea la 

la temperatura de salí.da del fluí.do precalentado, así: 

en la cual F es función de las capacidades caloríficas de 

los fluidos y de "X" que a su vez depende del coeficiente 

"k" de transmisión calorífica. 

e'). - Eficiencias. 

De la literatura se conocen algunos factores de eficiencia 

que ayudan a definir los resultados que se podrían obtener 

de un cambiador de calor que tiene una área de transferen 

ci.a limitada. 

Un método de expresar el cambio de temperatura que se 

puede obtener en condiciones dadas en términos de la dife 

renci.a total de las dos temperaturas de entrada: 

71 = _t_·~i 1~ __ to_1 91 
ti 1 ti2 

'1 denomina la relación de temperaturas o la eficiencia tér 

mi.ca (de acuerdo a la nomenclatura térmica). 

De acuerdo a este método el l Ími.te teórico para 11 del flui 

do que sufre el cambio de temperatura mayor, es la unidad 

en un arreglo a contracorriente, mi.entra que el valor l Ími-

te (correspondiente a una superficie de calentamiento infini-

ta) del fluido con el cambio de temperatura menor es menos 
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que la unidad. 

Los valores de 'l 
1 

y '! 
2 

son con:; t3ntes en un cam-

bi.ador de calor que ti.ene fijos los flujos de lo s fluidos 

y las características de los mismos. Por lo tanto >7 es 

una herramienta conveniente de usar cuando se requiere 

analizar el re sultado de un carnbi.o en la temperatu ra de 

entrada de uno de los l {quicios bajo condiciones de flujo 

constante. 

Si uno de los flujos es cambiado, las correlac ione s de b~ 

lance térmico entre las temperaturas de salida diferi.ran, 

y la efectividad expresada como 'l no será la misma. 

En este caso, otro concepto debe de introducirse con o~-

j eto de predecir el resultado subsecuente dado que la ca-

paci.dad de transporte por unidad de área, el coeficiente 

de transferencia térmica, k, deberá cambiar. 

Es flujo contracorriente. 
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donde: 
l<A 

/-)=-
~ V ~,c. 93 

aplicable excepto para 

en flujo paralelo 

fiJ-l11J 
--=7/1 
t¡1-ti:! 

en ambos casos 

1-e 

1 
•11 =•1' =--

1 
92 a 

1 + FI 

( 
kA kA ) --------

V1 (.11 C¡ V;: <jt C:? 
1-e-bi-1'-1, 

f';, 

1 +A; 
94 

Estas formulas pueden utilizarse para estimar las tempe-

raturas de salida de ambos fluidos a partir de temperatu-

ras de ·entrada conocidas, las cuales están unidas a un 

tipo específico de cambiador de calor con un área conocl_ 

da, concediendo que el coeficiente de transferencia térmi.-

ca, k, puede ser evaluado (consultar tablas 8-1 y 8-2) del 

apéndice.) 

f').-Diferencia de temperaturas y capacidad. 

Dentro de un cambiador de calor las temperaturas de am-

bos fluidos cambiarán continuamente a lo largo de sus ca-

minos, si no suceden cambios de fase, desde su tempera-

tura de entrada hasta su temperatura de salí.da. 
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Consideraremos una cierta sección transversal e n el caen 

biador de calor donde los fluidos han alcanzado sus tem¡::~ 

raturas respectivamente a ambos lados de la ·pared diviso 

ria (la superficie de calentamiento). 

A través de una pequeña unidad de área Aa de la super-

ficie de calentamiento una cantidad de calor por unidad 

de tiempo, q,
0

, se transmite del ~uerpo de la corrientec<.:_ 

l iente a la temperatura th hacia el cuerpo de la corriente 

fria donde la temperatura es te. 

La tendencia para equilibrar las temperaturas en ambos 

lados es la fuerza directriz de todo proceso de transfe-

rencia térmica, y será mayor conforme la diferencia de 

temperaturas th menos te se incrementa. Esta fuerza di-

rectriz es necesaria con objeto de salvar las resistencias 

que existen entre los puntos terminales del camino que s!_ 

gue el flujo de calor. La velocidad de transferencia es 

directamente proporcional a las diferencias de temperatu-

ras e inversamente proporcional a la resistencia. 

Si llamamos a la resistencia por unidad de área Ro' el 

flujo a través del área A0 será: 

Th - Te 
<I> =------ 96 

º 
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Se puede observar, que cada unidad de área bajo condi.-

ciones iguales producirá la misma resistencia al flujo de 

calor, y que, si el área se duplica el flujo de calor tam 

bi.én se duplica. 

De esta manera la veloc'ldad d~ flujo de calor <1> será p~ 

porci.onal al área de transferencia. En un elemento pequ~ 

ño de área dA el flujo de calor será: 

d 4> 97 

obteniendo así 

dA 98 

Aquí corresponde a la capacidad de transferencia de la 

unidad de área de un cambiador de calor en un momento da 

do. 

Dado que la diferencia de temperatura ~ t, no será la mis 

ma en todas las partes del cambiador, y la capacidad de 

transferen cia también variará, la ecuación anterior no pue-

de integrarse para todo el cambiador de calor sin las si.-

guientes precauciones. 

Introduciendo una defini.ci.Ón apropiada de diferencia media 

de temperaturas, .i.tm, y aplicando un coeficient e total de 
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transferencia térmica pot' unidad de área y grado, k,(equi-

valente a un valor medio de 1 /Ro) la ecuación del flujo de 

calor puede ser extendida a todo el cambiador de calor con 

una área total de transferencia A: 

= k A '1 trri 99 

La diferencia :l'iedia de temperaturas usada arriba se defí-

ne como el valor medio logarítmico de la.$ diferenda de 

temperaturt:>·~.e- AtE y 4 te entre los dos fluidos a cada e~ 

tremo del cambiador de calor (diferencias terminales de 

temperaturas). 

At - Ate 
Atm = E 

ln 
AtE 

Ate 

El coeficiente total de transforencia térmica k tiene las di-

mensiones de calor por unidad de tiempo (o flujo de calor) 

por unidad de área y grado de temperatura. Varia SP-9 Ún 

el tipo de cambiador de calor y varia lígeraments también 

con la caida de presión que puede ser tclerada en el cam-

biador. 

g'). -Area de· tra;,sferencia r'80u•• rida. 

Cuando se anal iza un cambiador de calor es de interés co-

nocer l a magnitud del área de transfe:rencia requerida. 

- 173 -



De lo que se ha vi.sto al i.ni.ci.o, puede demostrarse que el 

área requerida para un cierto trabajo podría ser defi.ni.da 

combinando la ecuación de balance y la ecuación de flujo, 

llegando a: 

Vh -e h ch (ti.h - "toh) 

k Atm 

V1 e1 c1 (t11 - to1) 

k Atm 

Se enfatizará mayormente sobre la longitud en la di.recci.Ón 

del flujo del área de transferencia, lo cual depende (casi. 

es proporcional) a la relación del cambio de temperatura 

(t11 - to1), a la fuerza principal y la diferenc ia medi.a de 

temperaturas (la relación es llamada e ' el número de 

unidades de transferencia necesitadas). 

El "ancho" de la superfi.ci.e de calentamiento o la superf2_ 

cie de calentamiento por unidad de longitud se determina 

por la sección transversal necesaria para permitir el flu-

jo de los Volumenes V1 y v2 a través del equipo a un~ caí 

da de presión razonable , esto significa, que el flujo de los 

volumenes requerirá el doble de sección transversal = do-

ble de ancho b (supliendo el área de calentamiento por m~ 

tro de longitud) de la superficie de calentamiento, o dos 

unidades idénticas conectadas en paralelo como se ilustra 

en la figura . 39. 
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Por otro lado un cambio de temperatura igual a la primi::_ 

ra etapa (t¡ 1 - t 0 1) requerirá, asumiendo que no existe 

ningún cambio en la diferencia media de temperatura, el 

fluido enfriado que abandona el primer cambiador deberá 

someterse al mismo cambio de temperatura una vez más 

lo cual se obtiene haciéndolo pasar a través de una uni

dad idéntica, por lo tanto, la longitud del pasaje deberá 

ser duplicada o bien, la unidades idénticas deberán ser 

conectadas en serie. 

As(, el mismo incremento en la superficie se requiere 

en ambos casos, pero el arreglo de los dos equipos ex

tendidos es diferente. 

Los valores de las variables e 1 y C1 y k dependen de 

las propiedades del fluido, del tipo del cambiador consi

derado y en pequeña medida de los l Ímites de ca ida de 

presión. Bajo condiciones normales de servicio el gru-

po e1 c 1/k podrá ser considerado casi como constante p<::_ 

ra cada fluido y cambiador. Tendrá diferentes valores 

para diferentes fluidos y diferentes tipos de cambiador. 

Cuando un cambiador de calor va a hacer aplicado a un 

cierto servido, el problema fundamental es encontrar el 

arreglo de pasaje más apropiado. 
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Los pasajes a lo largo de la superficie de calentamiento 

deben ser capaces de permitir el flujo a su través con 

una caída razonable de presión (la cual no excederá el 

máximo aceptable) proporcionando las temperaturas de 

sal ida deseada. 

d 
V 

Fig. 39 Fig. 40 

Como se ilustra en las figuras 39 y 40 la sección trans 

versal de flujo o, en principio, el ancho de la superfi-

cie de calentamiento, es proporcional al flujo de volumen 

V, mientras que la longitud de calentamiento es propor-

cional al cambio requerido de temperatura. 

Una cuestión adicional que requiere mayor anál. isis antes 

que el pasaje se pueda diseñar, es qué flujo de volumen 

o cambio de temperatura puede esperarse por unidad de 

ancho y unidad de largo de cada cambiador de calor. 

h').- e y J 

A continuación se pretende mostrar que los programas de 

temperaturas y caidas de presión pueden ser reemplaza-

dos por las figuras de funcionamiento. 
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0= 
ÁP 

J --e-

e y J no están relacionados a trabajos específicos y pue-

den uti.lizarse para comparar diferentes trabajos . Cansí-

derando dos cambiadores de calor idénticos, cada uno con 

sistiendo de un número de placas paralelos con todos los 

pasajes entre los placas idénticos. Dos corrientes igua-

les de fluidos fluyen en contracorriente a través de los 

cambiadores, como se ilustra en la figura 41. 

Cambiador de calor 1 

l
v--eo~ 

Fluido 1 10+-~~~~ ==SO 

lv-~60 

Cambiador de calor 2 

~ 

~v}Fluido 2 

t ~=~~~~""30~ V 

Fig. 41 

En cada pasaje, entre dos placas, las condiciones de flu-

jo s on idénticas. Si la caída de presión en cada cambi~ 

dor de calor está fija a un cierto valor de velocidad y la 

velocidad de fluj o en cada pasaje esta ligada a un cierto 

valor V. El área de c alentamiento expuesta a ese flujo 

V por las dos paredes paralelas en cada pasaje de los 

cambiadores será 2~1 , es decir el doble de área de ca 

da placa, 

Si el coeficie nte total de transferencia térmica igual en 
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ambos cambiadores de calor, es k, y la diferencia de te~ 

peraturas es la mi.sma a lo largo del pasaje (dado que. am-

bas velocidades de flujo son iguales) entonces el cambio de 

temperatura de la corriente puede ser resuelta a partir de 

las ecuaciones 66 y 99. 

66 y 99 

101 

De esta ecuación se puede observar que con la velocidad 

de flujo inalterable en los canales se puede seleccionar un 

par de valores para (ti 1 - t 0 1) y tm. 

to1 = 80 - 60 ó 
tm= 10 

ti1 - t 0 1 = 8 
tm= 1 

6 ó tu - to1 = 50 - 40 
tm = 10 

Al i.gual que la relación e = (ti1 - to1)/ ~tm el cambio 

de temperatura por grado de la temperatura media; es el 

mi.smo (=2). 

De la ecuación 86 se observa que e se determi.na por el 

coci.ente: 

102 

La mi.sma ecuación es válida para el cambi.ador de calor 

completo con una velocidad de flujo total V y un área to-

tal de transferencia A: 
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kA to2 - t:;2 
~tn-·, -

kA 103 

Después de dejar el primer cambiador de cal o r (Fig. 41) el 

fluido es a limentado al segundo (2), el cual es idéntico con 

e l primero y por lo tanto tiene la misma capacidad de fun-

c ionamiento para enfriar las co rrientes, a la misma difere!:! 

cia de temperaturas. Asi pues, de 60°C la corriente puede 

ser enfriada a 40°C a una 

e 60 - 40 
10 

tm = 1 OºC, dado que: 

2 

Combinando estos dos cambiadores de calor en uno solo con 

una longitud de canal duplicada se produce un cambiador de 

calor con la capacidad de enfriamiento: 

104 

el cual puede desarrollar un trabajo con un cambio de tern-

peratura doble por cada grado de la diferencia media de 

temperatura (o el mismo cambio de tempere.tura con la mi 

tad de diferencia en temperaturas). 

8= 
80 - 40 

10 

¡. -'"\pl 2 

V ¡ E>1 C1 
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En este cambiador de calor la caida de presión debera 

ser doble también, dado que la longitud de flujo esta du-

plicada, pero todas las otras condiciones permanecen sin 

cambio. 

Dado que la .. ca ida máxima de presión, usualmente se de 

fine para cada cambiador de calor, la velocidad del flu-

jo por canal se fija y asimismo el núr.nero total de pa~ 

jes necesitados en paralelo esta determinado por la velo 

cidad total del flujo V. 

Así, dado que la velocidad de flujo por pasaje unitario 

v permanece sin cambio cada multiplo de v añadido al 

flujo total V, demanda otra unidad standard para ser a-

ñadida en paralelo. Cada unidad añadida al desarrollo 

térmico e demanda otra unidad de longitud para ser 

añadida ·al cambiador de calor. El área de calentamien 

to requerida será proporcional al producto 0 V como se 

ilustra en la figura 42. 

Fig. 42 
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Antes de que sea posible dimensionar el cambiador de 

calor con la ayuda de e 

a). - La velocidad de flujo V para cada canal deberá ser 

decidida. 

b). - Debe ser posible predecir e para cada unidad de 

intercambio térmico a partir de v. 

Para un incremento en la velocidad de flujo, más calor 

deberá ser el \minado para obtener el mismo cambio de 

temperatura por pasaje, dado que: 

4> = V e c(ti - l:o) 

Esto se obtiene parcialmente al incrementar el coeficien 

te de transferencia k obtenido por el incremento de la 

velocidad ya que Ap1 y tm permanecen sin cambio ya 

que: 

en cada pasaje. 

Determinación de 

A través de la ecuación 102 el valor de disponible 

en un cierto pasaje para una velocidad dada se encuen-

tra determinado por: 

9= 
k 2Ap1 

V f'C 

- 181 -

102 



(Donde v podría ser reemplazada por la velocidad multi

plicada por el área secci.onal, uAc ó ubs). De esta ma-

nera el valor de e para un cierto pasaje puede ser cal-

culado a partir de la ecuación 102 o a partir de la ecua 

ción 103, si las correlaciones convencionales para los 

coeficientes de transferencia k y a con V son conocidas. 

Se ha visto que O debe ser influenciada de dos maneras 

por el valor elegido de v, di.rectamente a través de k el 

cual depende de v; incrementando la velocidad de flujo 

(incrementando v) k se incrementa también, péro es una 

extensión menor que v. As( la relación k¡v y 

k e= 
V 

está afectada por v, e e - cv-0·5) 

El resultado neto para un tipo se ilustra en la gráfica de 

la figura 43. 

Asi incrementando la velocidad el cambio específico de -

temperatura por unidad 8/n ó 6/l , decrece, y el cam-

biador de calor apropiado para un cierto trabajo requerira 

pasajes más largos y una superficie de calentamiento ma-

yor para alcanzar la misma e Si.n embargo, el área 
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transversal requerira para el flujo total V (y por tanto 

la superficie de calentamiento por metro de longitud) se 

reducirá dado que el caudal v para cada unidad es mayor. 

El incremento en las velo cidades mejora el coeficiente t~ 

tal de transferencia, y el valor incrementado de k condu-

ce a un ahorro en la superficie total de calentamiento re-

querida dado que: 

A 
V e c 

k 

1.0 ,., .'!TU 
... 

.......... 
¡...... 

"r-.... 
~ ..... 

0.5 
r..... 

3 4 5 V 

m 3 /H,canal 

Fig . 4 3 

i'). -Caida de presión, velocidad y flujo específico. 

100 

La velocidad u, o velocidad de flujo por canal v, está 

limitada dado que una velocidad incrementada incrementa 

también la caída de presión en aproximadamente u 1 · 8 , lo 

cuál puede ser solamente aceptado hasta un cierto límite. 

Así, para obtener las c ondiciones más favorables, los 

cambiadores de calor, siempre que sea posible, están d i-
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señados para dar caidas de presión tan cerca como sea 

posible debajo de esos límites (los cuales están deter

minados por factores económicos o por las cai.das de 

presión disponibles.) 

Cuando un cambiador de calor esta calculado y diseña

do para un cierto trabajo (temperaturas y caídas de p~ 

sión todas espectficadas), el problema que usualmente 

se encuentra es definir cuales velocidades se ajustan 

a los límites de las caidas de presión. 

Dado que la caída de presión es proporcional a la long~ 

tud del. pasaje, un cálculo de la cai.da de presión requi.~ 

re que el área de la superficie de calentamiento y su 

arreglo hayan si.do determinados. Sin embargo, la su-

perfici.e de calentamiento no puede ser calculada por los 

medios convencionales si. la velocidad no ha si.do deter

minada, la determinación del área depende de los lími

tes de la caida de presión. 

Determinación de la cai.da de presión específica J. 

C.on objeto de evitar las inconveniencias de estos cálcu-

los estimativos y con objeto de predecir o determinar la 

velocidad más apropiada di.rectamente de los datos de 

proceso, una figura de cai.da específica de presión se 

necesita a partir de la cual la velocidad o la velocidad 
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de flujo p.:)r canal pueda ser determinada sin necesidad 

de conocer nada acerca de la longitud del cambiador de 

calor requerido. 

Asumimos que 8/1 y ~p/l ó 8/n 5 y 

son los valores de operación, los cuales se obtienen 

a una cierta velocidad de flujo u, Ó velocidad de flujo 

volumétrico v, en uno de los cambiadores de calor con 

siderados de medida unitaria. Si un número n Ó l de 

tales fracciones de medida unitaria están conectados en 

serie, una después de otra, el funcionamiento total del 

cambiador de calor compuesto consistente en n ó l uni-

dades será: 

106 

y 

~Ptot = n / ~: 1 = l 
107 

Ahora si la caída de presión para un trabajo o para un 

cambiador de calor bajo ciertas condiciones de flujo se 

di.vi.de por su trabajo térmico e ' la caída de presión 

específica por unidad de transferencia de calor. 

J ~P tot 108 
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es obtenida. También es evidente que: 

n~I l~:I 
=-- = ~l~I ----=--= 

109 
J tam. unid. 

n~j~ i lf1 H-1 
J expresa para cada trabajo la caída de presión que pue-

de ser aceptada por cada unidad de transferencia térmica 

9 = 1 del funcionamiento térmico. Por otra lado J ex 

presa para un cierto c::i.mbiador de calor, la caída de pre_ 

sión que se produce por cada unidad de transferencia tér-

mica del trabajo térmico total. Esto es la ca ida. de pre-

si6n por cada cambio en la temperatura del fluido igual 

a .:Hm, la diferencia media de temperaturas. 

En la formula 109 se puede ver que J no depende de la 

longitud del cambiador de calor, y puede ser definida co-

mo teniendo el mismo valor para todo el cambiador de ca 

lor al igual que para cada fracción de medida unitaria de 

las cuales el cambiador de calor está constituido en serie. 

Dado que todas las unidades conectadas en serie son igu<:_ 

les con respecto a su sección transversal, la velocidad 

de flujo u ó la velocidad de flujo volumétrico v a través 

de todo el cambiador de calor, y en cada parte es tam-

bién la misma. 
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Cada valor de J corresponde a una cierta velocidad, dife

rente en los diferentes tipos de pasajes, pero adaptada de 

tal manera que la misma caida de presión se obtiene en 

todos los cambiadores de calor que tienen el mismo fun-

cionamiento té rrnico. Por lo tanto J podría ser estable-

cida como una variable general de velocidad. 

El valor de J = ll p/¡¡ (calculado a partir del trabajo 

requerido) determina directamente que velocidad de flujo 

u o velocidad de flujo volumétrico v, es apropiado para 

este desarrollo o trabajo térmico, dado que las correla

ciones entre u o v y J se pueden decidir con anterioridad 

a partir de los datos examinados ocalculados de la medida 

unitaria, cuyos datos y formulas de funcionamiento son 

conocidos. 

Con los valores apropiados de velocidad de flujo determi

nados por J, el cambiador de calor requerido, se puede 

calcular ya sea de acuerdo a los métodos convencionales 

a través del coeficiente de transferencia térmica, o para 

un cierto fluido a partir de la relación entre 

0jl y V Ó U. 
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j '). - J, comparaci.Ón de funci.onami.entos. 

La capaci.dad de transferenci.a térrni.ca requerí.da para un 

cierto trabajo es: 
11 o 

kA = V e c 

La fuerza de bombeo P que se requiere para forzar a los 

flu.idos a través del cambi.ador de calor depende de la cai 

da de presión y, dado que: J = D. p/e será: 

P = cv 6 P = cv e J 111 

donde C es una constarte . 

La fuerza de bombeo usada por ambos fluí.dos para la ca-

pací.dad de transferencia térmica deseada es así: 

112 
+ 

De esta manero la relación: 

P1 + P2 
( J1 + 

J2 ) = e 113 
kA e1 :::1 e2c2 

es proporcional a J. 

Dado que diferentes ti.pos de cambiadores de calor produ-

cirán diferentes coefi.cientes de transferencia térmica (a 

velocidades i.guales), una comparación entre diferentes al-

ternati.vas se pueden llevar a cabo para fuerzas iguales de 



bombeo po r· unidad de ca.::>acidad de transferencia té rmi-

ca. Esto es, iguales figuras de J y desiguales velocid':._ 

des, como se puede observar en la formula 113. Esto 

también es evidente dado que diferentes cambiadores de 

calor considerados para un cierto funcionamiento deben to 

dos operar la misma caida de presión para ser compara-

bles. 

Una ventaja del uso de J es que los diferentes ti.pos no 

necesitan ser dimensionados para un trabajo particular 

con objeto de que sea posible su comparación. La com-

paración se puede hacer por medio de los precios de las 

superficies requeridas para producir el mismo valor k a 

la misma caida de presión específica J; estos datos se pu~ 

den obtener a partir de las formulas para cualquier cam

biador de calor considerado. 

k'). -J, para costos de operación mínimos. 

La ecuación 113 también proporciona otro uso para J. La 

fuerza de bombeo P, es uno de los componentes de los cos

tos de operación del cambiador de calor y kA se relaciona 

al precio (costos fijos) del cambiador. Incrementos en J 

conducen a incrementos en P, lo cual significa incremento 
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en los costos de operación. Un valor mayor de J tam

bién incrementará el coeficiente de transferencia térmi

ca, lo cual conduce a la reducción en costo del área de 

transferencia requerida. Por lo tanto un balance más fa 

vorable entre los costos de bombeo y superficie de cale1:2_ 

tamiento debe de existir. Dado que la relación entre e

sos dos datos (y sus costo) esta solamente influenciado 

por las condiciones de operación y el cambiador de calor 

definido a través de J, esta variable puede usarse par~a 

encontrar las condicionee Óptimas. 

Si se grafica k contra J para un cambiador de calor en 

el cual las velocidades de flujo sean iguales en ambos la 

dos, la curva resultante ma..,ifestará la capacidad de trans 

ferencia térmica por cada m2 de la superficie de calenta

miento a varias ca idas de presión para el mismo trab2 JO. 

Si se grafica 1 /k contra J la curva mostrará en princi

pio el área de calentamiento requerida para desarrollar un 

cambio específico de temperatura 0 = 1, unidad de tran~ 

ferencia térmica por cada unidad de capacidad de flujo de 

calor, V e c = 1 a varias caídas de presión por unidad de 
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transferencia de calor. 

Si los valores de la Últi.rna curv0 para diferentes cambia-

dores de calor se muli..',plican por e l precio por m 2 , la 

nueva cu rva obtenida dará una comparación de costos de 

super'.icies de c alentamiento por cada "unidad de opera-

ciÓn" V -- p e = 1 kcal/hºC a las equivalentes caídas de 

d) . - Teoría de intercambio térmico dent ro del cambiador' de calor. 

Se han publicado diversos trabajos sobre la teoría de la trans 

ferencia térmica, proporcionando análisis te6ri.cos más compl~ 

tos de las propiedades físicas a un nivel más alto de lo que es 

posible alcanzar dentro de las mi.ras del presente trabajo. 

Cada caso de intercambio térmico es un proceso de igualación, 

donde la tendencia a igualar las temperaturas trabaja en contra 

de la resistencia a la transferencia térmica que mantiene las 

diferentes partes del sistema a di.versas temperaturas . 

Como se menci.onó,en un cambiador de calor l.'-t tr·ansferencia 

térmica se hace a través de conducción y c8nvecci.Ón. 

a'). - Conducción. 

Re cordando los conceptos v"' 1·Lidos en los incisos C y D; en 

un cuerpo sÓl ido o en un fluido en reposo, donde dos puntos 

tienen difere ntes temperaturas, el calor (ener<JÍa) fluirá del 
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punto más caliente al más frio debido a conducción. De 

acuerdo a la Ley Fourier, el flujo de calor <t> es pro-

porcional a la conductividad del medio, a la área de tran~ 

ferencia A, a la diferencia de temperaturas A t, e inversa-

mente proporcional a la longitud de transferencia 

<I>= 114 
ó 

Puede observarse que para conducción a través de una se-

rie de diferentes ca.pas, la resistencia resultante es la su-

ma de las diferentes resistencias, lo cual es completamen-

te análogo a la ley para las resistencias eléctricas en serie. 

115 

Rtot = R1 + R2 + R3 + ... =-,-1-Aó,...1_1 _ + ó 2 + ó3 
" A.2A2 A.3A3 

+ ... 

La capacidad de transferencia resultante será: 

+ ó2 + Ó3 + 
~~ 

116 

Donde k es . el coeficiente total de transferencia térmica (el 

cual siempre esta referido a una área de transferencia A). 

k expresa la velocidad del flujo de calor por unidad de área 

entre dos puntos, el cual se causa por una diferencia de 

temperatura de una temperatura unidad, un grado, Asi 

<l>=kA~tyk= 117 
A ~t 
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b').-Coeficiente de película. 

El mismo camino se utiliza para describir el proceso cuar:::_ 

do el calor por convección esta involucrado, sin embargo, 

las resistencias no pueden ser tan facilmente expresadas 

en términos ó :>.. y A. Con objeto de describir el pro_ 

ceso parcial de la transferencia térmica de una superficie 

a un fluido en movimiento, un coeficiente local para trans

ferencia térmica (entre el cluido y la pared) es introduci

do y definido como: 

cp = ª A C tsup - tnuid) 118 

El valor del coeficiente total de transferencia térmica k, 

depende de las (diferentes) resistencias particulares a la 

transferencia térmica que existen entre las temperaturas 

centrales de los fluí.dos en moví.miento y el cambiador de 

calor. 

La temperatura descenderá de la parte central del fluí.do 

caliente, a través de la capa limítrofe, a través de la su

perficie de contacto y la pared hacia el fluido frío hasta 

que la parte principal de este se alcanza como se í.ndí.ca 

en la figura 44. 
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Fig. 44 

c'). -Flujo Laminar y Turbulento. 

Mí.entras que las características de flujo no sufren di.stor-

ci.Ón y las velocidades se encuentran bajo un cierto l Ími.te, 

todas .las partículas del l fqui.do se mueven en la misma dl_ 

rección casi paralelamente a la pared y paralelamente u-

nas de otras, y fluyen en l Íneas rectas (líneas rectas o 

flujo laminar). La distribución de velocidad a través de 

una sección de flujo, será similar en su diseño al perfil 

de temperaturas con una velocidad cero en la pared. 

Si se incrementa la velocidad de f1ujo sobre aquel cierto 

l Ímite, las fuerzas de fricción en las capas cercanas a 

la pared serán demasiado fuertes y, debido a la inesta-

bilidad, ocurrirán fuerzas que darán a varias partículas 

del fluido velocidades transversales con respecto a la 

dirección principal del flujo. 
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Pequeños remolinos y otras turbulenc'ias se producen por 

estas veloc idades, lo cual conduce a una intensificación 

en la mezcla transversal en el cuerpo principal del flu!._ 

do. El movimiento del fluido a cambiado ahora a lo que 

se llama flujo turbulento. 

En este tipo de flujo, aún existe una capa lim(trofe cer

cana a la pared, en la cual existe flujo laminar contra 

la pared. 

Entre mayor sea la velocidad de la corriente, mayor se

rá la. fuerza de la inercia para c ada part(cula, las cua

le.s al ser detenidas en la capa fronteriza irán con mayor 

profundidad dentro de la misma capa antes de que sean 

retardada s . Por lo tanto, la capa l im(trofe (laminar) s~ 

rá más delgada cuando la velocidad se incrementa. 

Por otro lado elementos del fluido que han sido retardados 

en la pared serán reemplazados por otros que se acelera

rán nuevamente dado que el flujo del fluido debe mantene.!'.: 

se. La fuerza necesaria para esa aceleración es tomada 

de la presión del l(quido, as( una caída de presión ocurrí 

rá a lo largo del fluido. También en flujo laminar, · ocu

rre caída de presión debido a la fricción entre las capas 

laminares a diferentes distancias de la pared, y entre el 

l Íquido de la misma, se generan así fuerzas opuestas a 
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la di.recci.Ón de flujo, las C'.Jales deben de ser eliminadas 

por un gradiente de fuerza. Este es producido por dife 

rencias de presión entre di.versos puntos a lo largo del 

flujo. 

Mayor velocidad producira una energía cinética más alta 

en las partículas y provocara fuerzas de inercia mayo-

res para las partículas del fluido que deberá ser rete-

ni.do. Esto incrementará la turbulencia. Las fuerzas 

de vi.scoci.dad, por otro lado, igualarán las diferencias 

de velocidad entre diferentes partes del fluido y por lo 

tanto, reduci.ran la turbulencia . 

d'). -Número de Reynolds. 

La relación de las fuerzas de inercia (proporcionales a 

u 2 ) y las fuerzas de viscoci.dad (proporcionales a u/d) 

han mostrado en el fluido que determinan las caracterís 

ticas del flujo, y esto se expresa por el número ce Rey-

nolds. Re, el cual ha si.do derivado por di.versos métodos 

de anál isi.s de flujo de fluido. 

Re = 
2 eu 

11 g 

Para cada geometría de flujo, el cambio de movimiento 

laminal a turbulento siempre ocurre a un cierto valor -

crítico de número de Reynolds. 
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Como en flujo turbulento existen co:-nponentes de veloci

dad perpendiculares a la pared, y la energía calorÍfic<• 

puede también ser transferida por las moléculas que se 

mueven hacia y desde la pared. 

e'). -Número de Nusselt. 

La turbulencia en el cuerpo principal del flujo produce 

una buena mezcla del fluido y por lo tanto la resisten

cia para transferencia térmica en esta parte del fluido 

es muy pequeña. La resistencia que permanece entre 

la superficie y el fluido en movimiento turbulento ocu

rre durante la transferencia a través de la capa l imí

trofe donde el calor debe ser conducido a través de la 

capa laminar y entonces transmití.do a la corriente tur

bulenta. 

Dado que el espesor de la capa l i.mítrofe decrece cuan

do se incrementa la velocidad, la resistencia a la tran~ 

ferenci.a térmica debe de crecer casi. en la misma pro-

porción. Esto es, el coeficiente local de transferencia 

térmica, a , presentado en la ecuación 118 se incre-

menta cuando se incrementa la velocidad de flujo, u. 

Si el espesor de la capa laminar pudiera ser determina

do apropiadamente, y si el efecto de mezcla en el cuerpo 

turbulento y de t1•ansi.ción del fluido, fuera tan intenso 
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que el calor fuera transportado a la capa laminal sin gra-

diente de temperatura, como se ilustra en la figura 45, el 

coeficiente de transferencia térmica a ser(a dependiente 

solo del espesor de la capa laminar y de su conductividad 

térmica X :-

a= 120 

Hay, sin embargo, una resistencia a la transferencia tér-

mica en la región de transición entre la capa laminar más 

lejana y el cuerpo turbulento. 

Pared 

,..........-capa l imftrofe 

Distancia desde 
la pared 

Centro del fluido 

Fig. 45 

Si la conductividad media imaginaria, calculada para un 

método de transferencia relacionado con el diámetro hidraú 

l ico dh es: 

Xdh entonces: 

121 

ó 
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La igualdad dá el espesor de la capa laminar ó (indica-

do en la figura 45) 

Ó= dh 122 

e l cuál puesto en la formula 121 dará: 

a= 

"dh 

'A 

dh 

123 

Este factor de convección A.dh/A. para eliminar el es-

pesor de la capa laminar y la conductividad térmica ima-

ginaria con respe cto al diámetro hidraúl ico, dh, transfor-

mará la fórmula a una forma incluyendo solo los datos e~ 

nacidos, estos serán, el diámetro hidraÚlico y la conduc~ 

v iciad térmica real " (donde el coeficiente a de transfe-

rencia esta relacionado a la diferencia de temperatura e'2.. 

tre el cuerpo del fluido y la pared). Este factor de con-

vección 'Adh/ "A es llamado número de Nusselt, Nu y 

es adimencional. 

Su correlación con el coe ficiente de pe\ ~cula local será 

entonces: 

a= Nu 124 

ó 

Nu Q 125 
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Se ha demostrado que es práctico usar este número, Nu, 

para convertir los resultados de pruebas en transferencia 

térmica en formulas y curvas. 

Dado que los valores reales de la lc:ngitud térmica entre 

las dos temperaturas tb y tw ca través de la capa limí-

trofe) no pueden ser generalmente definidos, el uso de los 

cocientes Ó1/ A. 1 y Ó2/ A. 2 para describir la transfe-

rencia térmica a través de los fluidos en la ecuaci6n: 

126 

es impráctico, y son reemplazados por el coefi.cient;.., de 

transferencia térmica local (coeficiente de película). 

Con el soporte de estudios te6ricos se han derivado rela-

cienes semiempfricas para a con los factores que influ-

yen la transferencia térmica. 

En el caso de flujo laminar a través de todo el fluido, 

el problemas, por otro lado, es determinar el gradiente 

de temperatura sobre las sección de flujo laminar, produ-

cido solamente por conducci6n entre las capas del l Íqui.do 

a diferentes distancias. A pesar de que, teoricamente, 

se pueden resolver las relaciones entre los coeficiente s 

de transferencia térmica, las dos variables, el diáme tro 
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h idraúlico y la conductividad térmica real, es más prác-

tico, aún en este caso, el uso de Así la ecuación 

126 puede reemplazarse por la formula usada para apl i-

caciones más prácticas : 

k 

ów + + 127 

a 1 Aw ª2 

Usualmente a es calculada a partir de a = Nu · "»./dh 

a través de las correlaciones entre Nu, Re y los datos f(-

sicos del fluido. 

f'). -Correlaciones adimencionales. 

Según lo anterior se puede observar que el coeficiente de 

transferencia es afectado por: 

Velocidad u 

Diámetro hi.draúl ico 

Conductividad térmica 

Viscosidad cinemática 

Densidad e 

Calor Específico c 

- 201 -



Considerando una relación del tipo: 

Donde C es una constante 

De acuerdo a la formula 118 

A Ctsup. - trluid.) 

a debe ser por lo tanto expresado en términos de ener-

g(a térmica dividido por tiempo, área y diferencia de tem-

peraturas. 

A partir de las dimensiones de las variables, expresadas 

en unidades de tiempo -energ(a térmica- diferencias de 

temperatura -longitud- etc. se pueden obtener las relacio 

nes entre los exponentes por análisis dimensional resultan 

do en el agrupamiento. 

p 

e 128 

Cada grupo es adimensional y puede también derivarse a 

partir de la solución parcial de la ecuación diferencial de 

Navier Stokes (la ecuación general de flujo para fluidos vis 

cosos) basado en la ley de similitud. 

En esta ecuación reconocemos el número de Reynolds, --

Re == u dh/v, el cual caracteriza las condiciones de flujo. 
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También reconocemos el número de Nusselt Nu = ll• drf:i.. 

el cual define ta conductividad térmica imaginaria del flu_!. 

do en movimiento en relación con el diámetro hidraúlico 

y la conductividad térmica real del fluido en reposo, Nu 

también puede ser· definido en otras formas, por ejemplo, 

como la relación del diámetra hidraúl ico al espesor de 

una capa l im(trofe estacionaria, conduciendo calor a ta 

misma velocidad que a , asi 

<f> át --- ). =a '1 t y Ax A/a 
A Cix 

dh dh dh a 129 Nu AX"" ----
>- >-
a 

g'). -Número de Prandtl. 

El Último grupo en la ecuación 128 es denominado númerC'íl 

de Prandtl. 

Pr 130 

Pr representa tas propiedades f(sicas del fluido y es en 

realidad la relación de dos constantes de transporte mole-

cula r'; la difusividad molecula.r (} y la difusividad térmic<.f!. 

e )./ec) y expresarán la relación entre el perfil de tempera-

tura y el perfil de velocidad, el cual es realmente el gra-

di.ente de temperatura y el gradiente de velocidad. 
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La formula 128 generalmente se escribe: 

131 

h'). -Número de Stanton. 

Frecuentemente se utiliza otro grupo adi.mensi.onal para re-

laci.onar la transferencia de calor por convección forzada, 

a las condiciones del flujo y a las propiedades físicas; es-

te es el número de Stanton: 

St 
a 

= f (Re, Pr) 132 ue c 

El cambi.o de temperatura t 0 - t¡ de un fluido que pasa a 

través de un tubo, cuyas supe1~fici.e interna A ti.ene una di.fe-

rencia de temperatura, se determina por las ecuac,ones 133 

y 134 para el flujo de calor el> • 

El calor transferí.do entre el fluido y el tubo: 

133 

El calor generado, o recibido, por el fluido en el tubo con 

sección transversal Ac: 

134 

La di.visión de la ecuación 133 con la 134 elimina <P 

Acr~tm 41 
= Ac u e e (to - ti.) Ci 

Cl 

135 u e c 
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de la cual se o btiene: 
136 

a. to ti Ac to - ti d 
St UP. e Atm A Atm ~ 

Donde Atm es la temperatura media entre el centro del fluí 

do y la pared del tubo. 

Así St corresponde al cambio de temperatura por grado de 

la difere ncia entre la superficie del fluido que puede espera~ 

se de cada parte del tubo (o pasaje) teniendo una área de pe:_ 

red igual a su secci6n transversal. Para tubos circulares 

la longitud de esta parte es d/4, que frecuentemente es 

llamado radio hidraÚlico rh· Debe observarse que no es 

similar al radio geométrico verdadero del tubo. 

i ').-Analogía de Col bum. 

La caida total de temperatura de un fluido que pasa a través 

de un tubo frío o un pasaje de cambiador de calor es: 

A 41 
ti - t0 =-¡:;-:;;- StAtm ==-~a-- St '1 tm 

137 

Comparando ésto con la formula de la caída de presi.6n (notese 

que el valor de la caida de presi6n esta expresado en unidades 

consistentes dado que la constante gravi.tacional g está elimina 

da): 138 

d 

2 
. Ff e u _ 41 

·-2-- --d-'1P == pi - Po 
4l 
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Donde 

2 
eu b 

2 
= o 

La energ(a de flujo perdida e n las paredes del tubo d e bido a 

a). - transferencia de calor, es 

41 
.<1>= uAc E'c(ti - to)= uAc-d- St E' cátm 134 

b). - Perdida de la energ(a de presión, la cual es igual a las 

perdidas de energía cenética por fricción, es 

41 E' u2 
<I>= uAc (Pi - Po)= uAc -d- Ff -

2
- 140 

Las dos ecuaciones 134 y 140 son idénticas en su estructura 

a excepción de los factores átm E' c y eu2 /2. 

En la ecuación del flujo de energía térmica el producto 

E'c ~ tm es la diferencia de entalpias por unidad de volumé n entre 

la temperatura del fluido en el centro y la temperatur-a de pa -

red. 

Dado que la velocidad es cero para el fluido en contacto con 

la pared, E'u2 /2 es la diferencia de energ(a cinética por uni-

dad de volumen entre el fluido a la velocidad del centro y el 

fluido en la pared. Estos dos factores son las fuerzas motri-

ces para los dos transportes de energía c ons iderados. De aqu i 

se puede observar la analog(a entre el factor de fricc ión -
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j ').-Relac ión entre di.stribuciÓ:' de '/e locidad y te rnr::e ratura. 

El perfil de ve locidad (ilustrando el n í-.,-e l de energía cinéti-

ca en diferentes partes del nuido) también refle j a la veloci-

dad del flujo de la energía de presión hacia la pa r ed e n la 

sección transve rsal e studiada a través del gradiente e spe-

c Ífico de energía cinética 

ÓX 

En la dirección x hacia la pared. El perfil de temperatu-

ras muestra, a través del gradiente de temperatura ó t / ó x 

o gradie nte de .entalpia ¡¡ [tec]/¡¡ x = {¡ i/ 6 x hacia la pared, 

el flujo de ene rgía térmica en la sección transversal estu-

diada. 

El hecho de que la transmisión de calor -catda de temperatu-

ra- pudiera relacionarse con la caída de presión en un tubo 

fué demostrado por Reynolds. A partir de la comparac ión 

anterior de las ecuaciones, se podría esperar que la depe nde'2_ 

cia de St y 

u dh 

t'J Re= 

Ff en las condiciones de fluj o - definidas por- - -

- serían similares . 

La visc~sidad cinemática -difu sibi.dad molecular- determinan 

la caida de presión y l a configuración del perfil de voloci.-

dad. l_a relación de l a conductividad térmica a la capacidad 
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c alorífica volumétrica, llamada conductividad de temperatura 

ó "difusividad térmica" l./e c =a, por otro lado, influye el 

gradiente de temperatura. La relación de estas dos propie-

dades físicas nos da e l número de Prandtl. 

ti ec = _ti __ 
). a Pr = 

el cual podría esperarse que influyera una correlación entre 

el factor de transferencia térmica St y el factor de fricción 

Ff. 

k').-Factor J de Colburn para transmisión de calor. 

Colburn derivó un factor de transferencia térmica denomina-

do J, definido por: 

j = Ac 
A 

to - ti 
,:1tm 

Con .:1 tm como la ecuación 118 

141 

f__L_'j2/3 = a ·( "E' c\ 2/3 = St · R2.G 
\a¡ -uec >- J r 

De acuerdo a esta derivación la correlación entre el factor 

de transferencia térmica J y el factor de fricción Ff fue pre-

decido como: 
Ff 

j=~ 

para flujo dentro de tubos. 

e 
Dado que Ff = Re' 11 , también 

St Pr 2/3 = -S.,... 
. Re''' 
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Uso experimental del factor j 

Esta forma de correlación para transferencia térmica, es con-

veniente cuando se tienen que usar datos experimentales; para 

decidir las constantes y exponentes de la formula de transferen 

cia térmica. 

El número de Stanton puede calcularse directamente a partir 

de mediciones de temperatura y de las dimensiones del pas~ 

je, dado que: 

St to - t· Ac 
A 

136 

Donde tm es como en la ecuación 133. 

El número de Prandtl se obtiene a partir de los datos físicos 

del fluido: 

Pr = 130 

Y el número de Reynolds a partir de las medidas del pasaje 

(dh) y la velocidad de flujo. 

u dh 
Re= 119 

Si el factor j, St · Pr 2,,(3, se grafica contra Re en una gráfi-

ca logarítmica, una Hnea recta sería de esperarse (dentro de 

un cierto rango), a par::ir de la cual la inclinación y la posi-
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ción del exponente m y la constante C en la formula 143 se 

podrían calcular (ver figura 46 ). 
1 o 1-

a. -Cambiador de placas 
con inserción. 

k+-++-l-l-+-f+-f"!...t+-l-l-+-H-t++-t--H-HH-H-+-t-·+i-t-"!-+•1 b.- Cambiador de placas 

0.1 

0.01 

o 001 

tff'>l...}~~++14' ++++++++-f-H-t-t-++++-H-t-t-f-H-H 
~-'--'~""-•-J-+~--l-'--1--~44-++4~-+--1--,-l-W--+4-+-+4-l-j--+-< 

~ ,-¡ T-

i~!:~ ,_ i 

" ¡; '' 1 "'-:>.. 

"' ..... 

H- "N."' +f"' 
' .... 

+ 

1 

.T ¡ 

' T ¡ 1 1 

10 

b 

' e 

.... 1'.. ·-;...<! 

.,._e 

,..,t 

1 1 

1 1 1 

100 

-~ ,... 

" 

1000 

Fig. 46 

1 1 

10000 
Re 

con espina de pescado. 
c. - Cambiador de placas 

con placas normales 
d. - Cambiadores de calor 

espiral. 
e. - Tubos 

f. - Tubos . 

De la misma manera, el factor de fricción Ff puede graficar-

se contra Re a partir de mediciones de caída de presión en el 

pasaje (ver figura 47) 

F 
10 

a. - Cambiador de placas con espina de 
pescado. 

b. - Cambiador de placas con placas nor 

1 

¡c.-
1 

-~d.-

---
o 01 ~- --¡ --·----+----

' ' --·-j·-·---·--' -··---·-····- -·~·-·---~- - ... .J 
10 100 1000 10000 

Re 
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144 
41 

2 

Considerando que los datos físicos en todos los grupos adi-

mensi.onales estan definí.dos a una misma temperatura de re_ 

ferencia, la c orrelac'ión entre los números adimensionales 

Nu y St describie ndo la transferencia térrrlica será: 

SI= 
q d¡, 

u fi e d¡¡ 

o Nu = St. Re. Pr 

Así, si. 

St · Pr 2¡G 

Entonces 

1-m 
Nu = C Re 

e 
Rem 

· Pr 1/3 

d J, H 

i. , Nu 
1 U ~I C d¡, u i· g e - R,;:p; 
l . 

143 

146 

145 

El exponente m en la formula obtenido a partir de experimen-

tos de transferencia térmica para flujo turbulento, generalme •2_ 

te muestra buen acuerdo con el exponente m (alrededo r· de 

0.2 - 0.3) conocido a partir de los datos de caid"" de presión. 

Para flujo laminar, sin embargo, el acuerdo no es tan bueno, 

la formula usualmente tiene m = O. 67 para la transferencia tér--
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mica y m = 1 para el factor de fricción. 

La analogía indicada entre el factor de fricción y el factor 

de transferencia térmica no es aplicable exactamente a todas 

las superficies de calentamiento, dado que modificaciones 

en el pasaj"e aumentan la transferencia térmica, resultan

do en desviaciones a partir de las cond·.ciones ideales. Por 

esto la influencia de Re reconocido a partir de diferentes ex

ponentes m, es casi exactamente la misma para los dos fac-

tores j y Ff• 

l').-Temperatura de referencia para datos físicos. 

Como las constantes físicas cambian con la temperaturas, 

puede surgir alguna confusión acerca de que temperatura de 

referencia usar para estos datos en las formulas. 

Como la mayoria de las condiciones estan determinadas por 

la capa limítrofe, la temperatura media representativa de es

ta Última debería usarse, sin embargo, por razones prácti

cas deben hacerse diferentes arreglos. 

Para propósitos de cálculos la temperatura media del fluido 

es la más práctica en combinación con un factor especial de 

corrección (fis), por el cambio de distribución de velocidades 

debido a la diferencia de viscosidad cerca de la pared, la cual 

es usada tanto para transferencia de calor como para caida de 

presión: 
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f¡5 ~ ( -~ ) y 147 

con un valor para y entre O. 1 y O. 2 para transferencia de ca-

lor y de -O. 05 a - O. 03 para ca ida de presión. 

Posteriormente, en la sección de entrada de un dueto el pe_:: 

fil de velocidad no está completamente desarrollado, provo-

cando altos gradientes en la pared cercana a la entrada, e l 

cual induce la transferencia de calor, esto es contabilizado 

de Nu, St o por un factor: 

148 

6 
m 

149 

Para flujo dentro de tubos pequeños, frecuentemente se usa 

el siguiente factor: 

1.33 . ( :h ) 
0.054 150 

m ').-Diámetro hidraúl ico. 

La mayoría de los trabajos básicos de experimentación han 

sido hechos en flujos en tubos, donde la longitud caracterí~ 

tica ha sido el diámetro de la sección de flujo. Otras sec-
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cienes de flujo con paredes lisas seguirán esas fórmulas, si 

la longitud característica que se use se define como, un diá-

metro equivalente, dh el cual también es denominado "diá-

metro hidraúl ico". . Dado que este expresa la relación en-

tre la sección transversal (flujo) y el perímetro expuesto 

a las fuerzas de fricción (el cual debe ser deGucido de la pr.l_ 

mera definición de Re), el diámetro equivalente debe definí.e_ 

se del supuesto tubo circular, el cual ti.ene el mismo valor 

de relación que la sección real de flujo: 

2 
11" dh 

4 

y así 

4 Ac 

u 

donde Ac sección transversal real y U 

151 

perímetro mojado. 

n'). -Correlaciones generales de transferencia para tubos y pasajes 

rectos y planos. 

Entre todas las correlaciones dadas en la literatura para coe-

ficientes de transferencia en tubos, las Fórmulas comunmente 

usadas se encuentran en un reducido grupo con solo pequeñas 

diferencias. Entre éstas, ta ecuación modif icada de Sieder y 
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Tate para flujo en tuberias, recomendada por McAdams, 

para la región turbulenta podría ser la más común: 

( ") 0.14 
Nu = 0.027 · Re 0.8 · Pr 0.33 • ~ 

donde "w es " a la temperatura de pared. 

Esta ecuación puede uti.l izarse donde la sección de entrada 

tiene influencia pequeña. Donde se debe considerar una in-

fluencia positiva de la sección de entrada sobre la transfe-

rencia (la sección siendo al menos 60 veces el dh)~ el lado 

derecho de la ecuación, deberá ser multiplicado por el fac-

tor: 

1 .33 . 
~ ~h ) 0.054 

dando así 

O. 036 Re Pr --- ---Nu = . 0.80. 0.33( rJ )0.14t dh) 
rJ w l 

que puede ser expresado también: 

0,67 ~w) 0.14 St · Pr = 
t1 

ó 

St · Pr 0. 5? ( .Jw)0.14( 1 

rJ \ dh 
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Correlaciones 

La fórmula mencionada para transferencia a flujo turbulento 

tiene validez para números de Reynolds sobre 8000 - 10000 •. 

En la región laminar, donde Re < 2100, la ecuación de 

Seider Tate especialme nte es reconocida para l Íquidos vis-

cosos, el cuál es un caso bastante común dando flujo la-

minar. 

1/3 1/3 ~ dh )1/3 ( {) ) 0.14 Nu = 1 . 86 · Re . Pr __ --
1 fJw 

154 

Donde todas las propiedades se expresan a la temperatura ce'2.. 

tral, excepto {) w· Esta fórmula considera el efecto que tii:_ 

ne la t~mperatura sobre las diversas capas en sus velocidades. 

o') . -Transición de flujo laminar a turbulento. 

El paso a turbulencia comienza a ocurrir si la velocidad es 

incrementada sobre Re= 2100 para pasajes lisos, existe un 

rango de transición de Re donde la distribución laminar de ve 

locidad en el dueto se distorsionará gradualmente; y cambia-

rá a fluj o turbulento completamente cuando el límite superior 

en ese rango de Re es alcanzado. 

En este rango de velocidades, el cual para tubos es 2, 100 < 

Re < 1O,000, no es posible relacionar la transfarenci.a de calor 

con ninguna de las fórmulas mencionadas, como se ve en la 
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fig. 48. 

0.002 

0Q015 ~' ~_¡_~_L_.!-L..L1+1-!UH~'7--'---;!,.-'-!;-~-'-¿~~~ 
10' 2· 3 
_ ___ j___ 

Laminar- Transición Turbulento 

Fig, 4 8 

!Id = 60 
b . i/d ~ 120 
c . lid = 180 
d . lid = 235 

Se puede sugerir un valor medio de Nu entre los c al culados 

para flujo laminar y turbulento, el cual puede ser proporci~ 

nado de acuerdo al valor de Re, sin embargo, de acuerdo 

a la fórmula empfrtca derivada por Haussen para pas ajes 

lisos, el número de Nu puede calcularse di.rectamente a to-

dos los valores de Re sobre 2320. 

[ 1 + (

1

1 
ddhh ~ 3](-/-w ·) 0.14 Nu = 0.116(ReW

3 
- 125) Pr1/ 3 ~ F 

155 

p'). -Correlaciones para pasajes diferentes a tubos. 

Todas las fórmulas mostradas son válidas :.::ara flu jo en tubos, 

en secciones rectangulares y en el sxte rior de bancos de tlJ-

bos ce rcanos. Son recomend :-Uas para los Cambiadores de 

Tubos Compactos, los Cambiadores de Lamellas y podría u -
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sarse para los Espira les. La condición principal es que la 

superficie es lisa en la dirección de flujo, (sin corrugacio

nes, restri.cci.ones o codos cercanos). 

Cuando se aplican a otros tipos de superficies de calenta

miento, las constantes y potencias de los grupos podrían 

ser diferentes, y tambi.én el cambio en las características 

de flujo podría no ser tan claro y podría ocurri r a diferentes 

Re, algunas veces tan bajo como 10-20. 

Si. los datos de transferencia para Cambiadores a Placas se 

grafican como valores de Colburn (factores j), contra Re, 

c omo se ve en la gráfica de la figura 46, las diferentes in

clinaciones de cada curva indican las diferentes regiones c a

racterísticas de flujo. 

q'). -Efecto de pasajes Contorsionados. 

A pesar de que las correlaciones de datos se hace por grupos 

adi.mensionales, los valores de Re y Nu no pueden compara .:::_ 

se apropiadamente para los tipos diferentes de superficies de 

calentamiento especiales, ya que no siempre es posible una 

interpretación exacta de dh. Algunas veces se comparan su

perficies diferentes usando factores j al mismo Re, y facto

re Ff igualmente al mismo Re. Debe enfatizarse que este mé 

todo de comparación es erróneo, ya que diferentes superficies 
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o diámetros hidraúlicos, m a ri ifiestan diferentes Re cuando 

se c alculan pasajes para el rnismo caso de transferencia. 

También debido a las restricciones y obstáculos al flujo ca:!... 

sado por e l diseño de la superficie, la relac ión entre las 

fuerzas de fr icción y de inercia será diferente. Las pérdi-

das por fricción serán mucho mayores, pero en proporción 

menor a la ganancia en transferencia. (La interrelación en

tre factores de fricción para diferentes tipos mostrat~á el 

mismo patrón que el mostrado en la correlación factor j -Re). 

Dado que la formación de un perfil estacionario de velocidad 

continuamente se distorsiona por el diseño de la superficie, 

en este tipo de superficies de calentamiento, no se recono

c e influencia a la entrada, y en cambio se incluye usualme'2.. 

te el factor constante dh/l en la derivación de la constante 

para cada pasaje estandard (con longitud fija). 

Para indicar como se explica el que, en cambiadores de pla-

cas, el coefi.ci.ente de transferencia sea tan alto, se puede 

considerar a los conductos corrugados como una serie conse

cutiva de c anales cortos entre los cuale s la formación de un 

perfil estact.:mari.o de velocidad 5.0; ve interrumpido constan-
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temente por cambios de velocidad. Cada porción, si se 

considera separadamente como un pasaje muy corto, ten-

drá entonces un valor muy alto de dh/l en la fórmula de 

transferencia térmica. 

Se obtiene buena mezcla transversal por esas interrupcic::_ 

nes, y también las numerosas interrupciones mantiene el 

flujo turbulento aún a muy bajos valores de Re, como pui:_ 

de verse en las figuras 46 y 47. 

Corrugaciones profundas y pequeñas brechas entre las pl.'.: 

cas dan como resultado mayor transferencia de calor, ma 

yor o. y k, requiriendo velocidades de flujo v menores 

(produciendo un alto número de transferencia térmica, lon 

gitud térmica, dentro de las dimensiones dadas de la pla-

ca). 

Dado que: 

::: 
V (:' C 

en el cual k se incremente y v decrece, se obtiene mayor 

número de unidades de transferencia térmica, mayor ton-

gitud térmica, dentro de la misma medida de área de la 

placa ~l . 

Un resultado similar se obtiene al in se rtar promotores de 

turbulencia en una placa "corta", con relación al nún1ero 

- 220 -



de unidades de transferer.cia térmica (t¡ - to) / ~ tm, lo 

cual es usado especialmente para tratar aceites altamente 

viscosos, v.g., en aplicaciones marinas, 

También se observa que en los Espirales, la curvatura 

moderada y los pequeños espaciadores, mejoran la tran~ 

ferencia térmica considerablemente en algunas regiones 

de Re· comparandola con canales planos y rectos (figura 

48). 

No pueden establecerse correlaciones universales ya que 

se utilizan varias profundidades y patrones en los Cambia 

dores de Placas. 

e). - Análisis de la influencia de algunas variables cuando se 

dan otras. 

Como se dijo, la medida y datos de un cambiador de ca

lor estan influenciados por diferentes tipos de condiciones 

los cuales pueden ser definidos como: 

datos del proceso, V, ti, to, A p para amoos fluidos 

(6 V, e y J pfü•a ambos fluidos) 

variables de diseño tales con10 u (o Ac) b, s, dh, 

ns,nP, etc. 

propiedades físicas: '2, c, >. y 0 de ambos fluidos. 

Según las correlaciones de datos del proceso para los coefi-
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cientes de transferencia térmica mostradas al través de es

te capítulo, y por la caída de presi6n y su dependencia del 

diseño del pasaje, todas las variables tendrán cierta corre

lación con las otras dependiendo del tipo de problema con

siderado. 

Dependiendo de las con .~. ·.:: iones presentes, se pueden fijar 

diferentes parámetros, tales como: velocidad de flujo de 

calor a transferirse <t>, ti 1 - t 01 , capacidad de transferen 

cia de calor <f /Atm = kA (también kA = e 1v 1 e 1c 1), o 

dimensión del cambiador de calor c'efinida a través de la 

longitud de pasaje 1, medidas de la sección transversal ta

les como: b, s, dh ó np y A área de calentamiento. 

Una cuestión frecuentemente encarada es como cambiará 

una de las cantidades fundamentales del funcionamiento o de 

las dimensiones del cambiador, si una de las otras varia

bles independientes cambia. 

a'). -Influencia de la velocidad y del diámetro hi.draúli.co. 

J\ partir de las fórmulas adimensionales que describen la 

transferencia de calor y la caída de presión, se pueden de

rivar correlaciones entre algunas de las ocho variables in-

volucradas para uso común en casos especiales. Estas va 

riables pueden también ser relacionada s c or, los d a tos del 

proceso indicados en la fórmula 71 y 99 para el calor trans 
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ferido. 

<I>= V e c (ti - to) = kA A tm (71 y 99) 

donde A= 2 b, l y 

1 _1_+ ów_+ 
k a 1 AW (J 2 

156 

Si a. y A p para flujo turbulento se resuelven de la fórmula 

153 y 138, y además, si las variables implicadas en Re, 

Nu y Pr, han sido sustituidas en la ecuación 138, tenemos: 

0,80 -0.146 .-0.054 -0.14 0.33 
<l.= 0.036•U •dh ,) • iJ ,f 

,~-o. 33 

1. 75 
Ap=0.158·u 

-1.25 
·dh 

1. 00 o. 25 1 . 00 
• J. • t1 • e 

0 . 33 0.67 
. c . A 

(157) 

158 

Se puede observar inmediatamente como a y A p cambian -

cuando lo hace una variabl e y las otras permanecen constan 

tes . Los factores u , dh y l tienen especial interés cuando 

se comparan diferentes configuraciones, mientras que el re~ 

to expresa l a influencia de diferentes fluidos en el misrnc 

aparato . 

T iene especial interés observar cuando toda s las variables 

permanecen 

0 . 80 
a= Cu 

ó 

constantes excepto u; entonces : 

ó (ª ') =(L)°. 80 

7 dh, 1, t'i 'e' e, ~ = e u" 

0.80 & u 

u 
l, J, e, e, ,i.= e 
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áp 

ó 

1. 75 
Cu 

-0 . 146 

( 
' )1. 75 

'"' -..l.L. 
u" 

l,,;} , e, c =e . 

c ·-= e 
1.75 ~ 

158a 

ª = e dh ó 
o.' 

a " u, l, & , é ,c, >--

' -0.146 

=f dh ) 

=e\~ 
ó 

~¡,:1u,l,&,p,c,;.=C -0.146 &~~ 
-1 .25 

áp =e dh 

ó 

, UE_\ - f. dh' )-

º ~J - -,dh" 
u,l,¡j,p,c-C 

159 

1. 25 

160 

b') .. - La influencia de la cai.da de presión sobre la superficie de 

transmisión. 

Cuando se cons'.deran diferentes soluciones para un proble-

ma de intercarr1bi0 térmico, rara vez es posible cambiar 

una variable sin influenciar las otras, ya que las condicio-

nes relacionadas con el programa de temperaturas y el flu-
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jo del fluido hace dependiente s unas de ot1~as a las variables 

dh, u y l. En principio, o bien los datos del proces o estan 

fijados o se da el cambiador de calor y el otro factor puede 

ser cambiado de algún modo. 

Anal izaremos como depende el tamaño de la superficie de 

calentamiento d<~! l Ím1te de caída de presión y de las varia-

bles de diseño en el caso de determinados datos del pro-

ceso. Consideremos un cambiador de .:::alor regenerativo 

con iguales flujos en ambos lados en un cambiador simétr ·.-

co, consistente de un número de ¡:la:: as indénticas, c ada uno 

longitud l y con un ancho total de pasaje b. 

Así: 

to2 - t¡2 y ~ tm son constantes dadas. 161 

Además 

A= C l b 

y 

k f 

constantes dadas = C dh b u 

constante dada = e k 1 b 

~+i:::: + 
ª1 'A w 

::: e 

y de las fórmulas 157 y 158 

o. 8 -o. 146 
0 

2 = e u dh 
-0.054 
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-1. 25 1 
dh l 167 

donde b puede usarse también como el número de tubos 

o placas en paralelo, y como el número de pasos (gr'::_ 

pos de placas) en seri.e en casos donde se consideren o-

tros ti.pos de cambiadores. Si. omitimos el límite para 

AP' .hay sei.s ecuaciones y ocho incognitas: A, b, l, dh, 

u, 11 , k Y A p· 

El sistema puede resolverse en tanto que una variable -

pueda ser expresada como una función de otras dos cua-

lesquiera. 

Asumiendo que se ha determinado el tipo de cambiador, 

dh en la mayori.a de los casos tiene un valor defi.ni.do o 

bien deberá ser escogido entre unos cuantos valores se-

lectos. 

Debí.do a que en el Último paso de cálculo, un cambiador 

sugerí.do frecuentemente debe modi.fi.carse para cumpl i.r 

la condi.ci.Ón: 

A p ~ A.P limite' se es-tudi.ará la i.nfluenci.a de A p sobre las 

dimensiones principales A, b y l manteniendo dh como la 

otra variable o parámetro. 

Si. se i.gualan las magnitudes de 1/a 1, 1/a 2 y ów/).w' 

como ocurre en el caso agua/agua y fluidos si.mi.lares en 

el ti.po de cambiadores tratados, entonces K == f ( a ) ven 
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drá a se1~ aproxtmadamente. 

1/3 1/3 
k a. 2 

y si a 1 y a 2 se ven influidos igualmente por los datos de 

diseño, el resultado que se obtiene del sistema anterior 

de ecuaciones es: 

0.11 -o.23 
A =Qjh A p 168 

- 1 ,C'5 -0.45 
b = Cdh A P 169 

1. 16 0.22 
l = Cdh Ap 170 

(medidas todas del cambiador requerido para la función de-

• 
terminada cuando A tm y V son iguales en ambos lados). 

De estas correlaciones se ve inmediatamente a que grado 

puede afectar el tamaño del área de intercambio una caída 

de presión permitida. La primera correlación manifiesta 

como cambiará la superficie para reducir la caída de pre-

sión incrementando el área de flujo a traves de b. La 

segunda correlación informa como deberá alterarse b pa-

ra obtener una A p diferente, y la tercera fórmula mues-

tra la longitud requerida para resolver el problema, esto 

es: 

A' ( r23 Ci A ()A p = ~ ó -0.23 (171a,b) 
A" Ap" -;::;:- Ap 

~ rs b' Ap' 
ó o b Cl A p (172a,b) ¡;;-; -0.45 Ap" b AP 
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~~ :~:J.22 6 
l" 
l' -2...!_ = + º· 22 (173a, b) 

Ejemplo: 

Si. se puede incrementar a p en un 1 0%, las medidas 

del posible cambiador variarán como sigue, concediendo 

que el diámetro hidraúl i.co permanece inalterable: 

o A +10 
-¡;;::-= -o. 23 1oO 

ob ---
b 

+10 -o. 45 .....¡.-:..-
100 

-0.023; 2.3% decrece en área 

-O. 045; 4. 5% decrece en ancho 

a1 
l 

+10 -= +o. 22 "'"TOO - +o. 022; 2. 2% incremento en longitud 

f). - Condeñsación o ebull ici.Ón en un lado. 

Cuando el medio en un lado (2) es vapor de condensación 

o un 1 Íquido, y cuando a 2 en ese lado puede considerarse 

constante y de la misma magnitud que en el otro lado, las 

potencias se reducen alrededor del 50% sobre los valores 

anteriores ya que en las correlaciones de k solo a 1 • es 

ahora variable. 

Así 
1/3 

k =e " 

lo cual da para flujo turbulento: 

o. 06 -o. 11 
A = C dh ll p 

-0.22 -0.52 
b = e dh ll p 
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0.58 0.11 

= C dh A p 176 

La potencia de n en la aproximación 
n 1 n

2 
k = f ( (l 1, (l 2) = e a 1 a 2 

depende de las magnitudes de los dos valores reales de 

y de las propiedades de la pared (y del ensuciamiento), 

puede estimarse de : 
1 

k ar = 01 n1 -- y analogamente . .. 
ów ª1 

--+ 
). + -k-

"'1 w "2 

k 

a ') Líquidos viscosos y flujo laminar . 

Así para líquidos viscosos (con propiedades de transferen-

cia térmica pobres) donde se puede esperar flujo, laminar 

las fórmulas cambian. En este caso la aproximación 

1 /3 1 /3 / 2/3 1 /2 1 /2 
k - a 1 a 2 o k -a puede cambiar hacia k - a 1 a 2 

donde se esperan valores muy ba1os de en ambos lados. 

En otros casos k- a 1 debe usarse como un valor medio -

cuando existe la influencia dominante de un l Íquido viscoso 

en un lado y el otro lado produc irá un coeficiente de pel í-

cula alto. 
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Para estos dos casos las fórmulas (168-170) cambtan hacia 

A= e dh 
1 o 178 Ap 

-1 -0.5 b = e dh AP 179 

l = e dh2 0.5 180 Ap 

Las fórmulas se derivan para flujos iguale s en ambos lados 

y canales si.métricos. Las mismas correl ::i.ciones son tam

bién válidas para fluidos diferentes en ambos lados, ya que 

dh en ambos lados es invariable y un cambio en b o su equi 

valente afecta las velocidades u1 y u2 en la misma extensión 

(ej.: arreglo invariable de los tubos, pero cambio del núme

ro de tubos, en los cambiadores de espiral un espaciamien

to s 1 y s 2 constante pero cambio en b; o si en el caso de 

los cambiadores de placas, el tipo de placa no cambia pero 

el número de pasajes en paralelo np sí) 

b'). - Cambios que influyen separadamente 

En los casos en que los cambios se pueden hacer en un so -

lo lado independientemente deben tomarse separadamente a 1 

y a 
2 

con las variables que las c ondicionan u1, dh1 y u2, 

dh2. En este caso hay 12 var iables en función de otras 3 

cualesquiera. Las expresiones para la superficie de calen

tamiento requerida será entonces : Para condiciones de flu-

jo turbulento. 

a) Si. se elige dh1 y b y d h2 se adaptan a la caída de pre-
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siÓn: 

o 1 2 -o. 1 o -o. 14 
A = C dh1 . A p1 Ap2 181 

b = e d - ·1 . 05 -o. 40 -o. os rn2 
h1 AP1 4 p2 

1. 17 0.30 -0.09 
AP2 Ap1 

0.33 
.:lP1 

-0.33 
.:lp2 

183 

184 

b) Si b se elige y dh1 y dh2 se adapta .. a la caída de pre-

sión ·(como por ejemplo en un Cambiador Espiral): 

-o. 11 
A=Cb 

-o. 14 -o. 14 

A p1 A'p2 

e b-0.95 -0.38 -o.o5 
AP1 Ap2 

-0.95 -0.05 
dh2 = C b A p1 

-0.38 
Ap2 

-1. 11 
l = e b 

-0.14 -0.14 

Ap1 AP2 

185 

186 

187 

188 

Para dos lados con flujo laminar de acuerdo a la fórmula 

para pasajes lisos. 

a) Si dhl se selecciona y b y dh2 se adaptan a la caida 

de presión disponible: 

A= Cdh
1
1.0 0.17 -0.17 

A p1 A p2 
189 

b = e d -1 . o -o. 41 -o. 08 
h1 Ap1 Ap2 

190 

1 = e d 2. o o. 5 8 -o. 09 
h1 A p1 AP2 

191 

dh2 = e dh1 1.o Ap 1o.33 -o.33 
4P2 

192 
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b) Si. b se elige y dh1 y dh2 se adaptan a la caída de pre-

si.Ón disponible: 

A = C b-1.0 -0.25 -0.25 
Ap1 A p2 

-1.0 -0.41 -0.08 
dh1 = C b AP1 .-.:1p2 

- e b -1 • o -o. 08 -o. 4 1 
dh2 - .:1 p1 .:1 p2 

-2.0 
Cb -0.25 

4p1 
-0.25 

.:1 p2 

193 

194 

195 

196 

Nótese que en los casos donde dh2 es igual, o proporcional 

o. 17 
A p2 es proporcional a .:1 p , lo cual resulta en A p 

. 1 1 

Ap2 -O. 17 = C de manera que el área requerida no se ve in-

fluenciada por la ca ida de presión. 

Para dos lados en un cambiador de espiral con flujo laminar 

donde se elige b y dh1 y dh2 se adaptan a la caida de pre-

sión: 

A e b-o.47 -0.29 -0.29 197 
.:1 P1 ~P2 

-0.90 -0.45 -0.12 
dh1 =e b 4 P1 198 

AP2 

-0.90 -0.12 -0.45. 199 dh2 =cb A P1 AP2 

-1.47 -0.29 -0.29 200 = Cb 4 P1 A P2 

Para flujo laminar en ambos lados a 1 y a 2 aproximadamente 

iguales en un Cambiador de placas, (donde los diámetros hi-

drauli.cos usualmente no son variables): 
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A -o. 17 -0.17 201 
rlt:ot ..., e A P1 .:1p2 

Apl 

b -0.5 -0.5 
202 np ---= e .1 P1 _A P2 V 

l e .:1p1 
o. :33 0.33 

203 ns ---= AP2 
lpl 

En los casos donde el coeficiente de transferencia total es 

determinado casi completamente por las condiciones de flu-

jo de un líquido que posee matas propiedades de transferer:::_ 

cía térmica, el exponente de las fórmulas (201-203) para la 

ca ida de presión en ése lado, Ap1, cambia hacia la suma 

de los exponentes de .:1P1 y ~p2 . Por otro lado, el ex~ 

nente de .1 p2 se reduce en el mismo valor que se incremen 

tó el otro (conduciendo a una influencia nula del otro lado 

(2) en el caso extremo en que domine completamente un ta-

do). 

La fórmula también ind ica -si .:1 p es considerada como un 

parámetro (la mayor p permisible)- ta importancia que ti~ 

ne la selección del radio hidráulico dh (el espaciamiento) P'=., 

ra la dimensión y medida de la superficie de calentamiento. 

Se puede ver que la longitud requerida es la más sensible 

a los cambios de dh mientras que la correlación positiva en 

tre el área y dh tiene un exponente mucho menor. 

- 233 -



e') Separación de las influencias relativas. 

Las influenci.as de ambos lados y de la pared sobre las 

condiciones de transferenci.a térmica pueden encontrarse 

como sigue, en donde se di.vi.de el área requerida en pcr-

ci.ones imaginarias de superfici.e requerida por las rests-

tenci.as separadas según: 

k Aw 
+~ 127 + 

a a 
2 

+ 

y el área total es: 

A= "' 100 
Atm k 

Insertando la expresión 1 /k, se puede derivar la expresión 

para el área A (longitud 1 ): 

A= 
cf> 

Atm k "' ----+ 
Atm a 1 

cf> +-"'
Atma2 Atm 

204 
ÓW cf> 

--+--Rf 
A w A tm 

C ·,:, esta Fórmula se pueden reconocer las fracciones de área 

requeridas por las condiciones en las di.ferentes capas de los 

flui.dos 1 y 2, la pared y el ensuciamiento. Ej.: considere-

se el caso: 

Flujo de calor cf> = 1'000, 000 Kcal/h a A tm = 1 OºC 

Fluido 1, ª = 10,000 Kcal/m2,hºC 
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Fluido 2 (aceite) a = 500 kcal/m2 , hºC 

Pared inoxidable, ºw = 0.6 mm; >. w = 0.12 kcal/m,h, ºC 

Resistencia de ensuciamiento: FY = O. 5 10-4m2, hºCjkcal 

entonces 

A= 
1'000,000 

10 10,000 

1 '0001000 o. 6· 10 
-3 

10 o. 12 

+ + 

+ 1 '000,000 

10 

+ 1 '0001000 

10 

+ 

0.5 

5 

1 + 
500 

10-4 

2 
= 220m A= 

Agua/aceite 
10 

agua 
200 

aceite 
5 

pared ensuciamiento 

As{ se puede obs ervar que un incremento de 10% en el coe-

ficiente de película ahorra P.om2 de superficie, pero el mis -

mo mejoramiento en el lado del agua (con un costo mayor -

por e l incremento relativo de caida de presión) solamente a-

horra 1m2 . También en margen de ensuciamiento que se aña 

de a través de Rr es solo 2. 5% del área de calentamiento, 

mientras que el mismo Rj= en el caso de agua en ambos lados 

se ría 1 7% de la superficie re que ricia: 

A agua/agua = 10 + 10 + 5 + 5 = 30 m 2 dá 

superficie añadida por ensuciamiento . 

5 
30 

17% de 

Para posteriores análisis se usará otra expresión en lugar 

0 1' = 
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y 

205 

entonces también 

A ...... ------+ 
Q 

1 Q 2 

Cuando se analiza la transferencia de calor y caida de pre-

sión es úti.l disponer de una fórmula general para la longitud 

de pasaje requerida l. Tal . expresión se deduce a continua-

ción. 

Usando la fórmula (206) para la superficie requerida A, la 

longitud total del pasaje 1, puede dividirse en partes imagi-

narias. Considerese que A consiste d6 n tubos en paralelo 
p 

con longitud l y diámetro d. Dado que A puede expresarse 

en términos de d, np y longitud de los tubos: 

A = 
np 7r d . 207 

y dado que el flujo total V puede expresarse en términos de 

velocidad u y área transversal Ac, ó número de tubos np y 

su diámetro d: 

--- u 208 
4 
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En tanto que existe flujo longitudinal fuera de los tubos (sin 

baffles ), u = V /Ac (en cuanto que el cociente entre la sec-

ción transversal y el área por metro longitudinal sea dh/4), 

es válido para ambos lados. 

2 
Ac1 = np rr d ·1 /4 dentro de los tubos da ( d = dh ) 

l = 
fi U dh <> C d1e 1 Ut O¡ CJ A,· U-> O<l C-• d111 ( .\u, ) 
---- =B1 - · --- + f') , -- · ~ + B1-u1 9 1 e, --- +R1 

4 k 4 rq • A rt~ 4 1. w 
209 

I 
El lado se considera dentro de los tubos y el 2 fuera. NÓ-

tese que: 

Ac 
A 

Ac 
u 

de la definición de diámetro hidráulico (151) en tanto que el 

flujo longitudinal se considera fuera de los tubos, y el núme-

ro de estos no se considera pequeño. 

Puesto que: 

a -m -2/3 
= St = Cst Re Pr (de 143) 

u e c 

dh1 1 dh2 1 dh1 (:: +~) 1=9 --·-- +92 -4-· + 91 -4-u1 e 1 c1 1 4 St1 St2 

210 

si 

02 V1 ·e 1 c1 
X 211 ---

' 91 V2 e2 c2 

~ + ~ ·X dbl UJ e lcl ( "w 
+ Rf) e,- 4St1 4St2 4 ~w 212 
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que expresa la longitud real por unidad de transferencia tér-

mica. Mientras se siga la definición de dh y toda pare.d tran~ 

fiera calor la fórmula de l puede apl tcarse a otros cambiado-

res diversos de los tubulares. La condición es que se susti-

tuya correctamente el área por metro longitudinal A/1, igual 

al perín¡etro húmedo U: 

Cambiadores tubulares, flujo externo longitudinal 

4 Ac 
dh externo = 

u 

n.,.. dtubo 

Cambiadores de tipo espiral 

A 
= 2b, equivalente a n .,.. d 

Cambiadores de Lamellas 

A 

4 Ac 
A pl 

equivalente a n .,.. d 

Cambiadores de placas 

A 
l 

2 np bpl> equivalente a n 
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d') Relación entre longitud de pasaje y datos de funcionamiento 

Por medio de las correlaciones entre ciertas variables de di 

seño y, el diámetro hidráulico dh, y área por metro lineal, 

A/l, de cada tipo de cambiador, las fórmulas 210 ó 212 pa-

ra la longitud requerida l pueden usarse para obtener otras 

expresiones Útiles como son: 

a) ca ida por presión 

4 @ 2 
u 

~ p = l· dh Ff 2 138 

dentro de un pasaje requerido para un trabajo 9 /l. 

b) comportamiento con respecto al número de unidades de 

transferencia térmica 

9 = l. 1 220 
l/ 0 

de un cierto cambiador, o comportamiento específico por me-

tro 9 /l, para un cierto tipo. 

c) caida de presión específica 

J = 

para un cierto tipo. 

l 
0 

221 

Todas estas serán funciones de u y de las variables de diseño 

(como son ntubos> dtubos; b, s; Ac, s; np, ns, Apl y l). Tar:::_ 

bién para cambiadores de placas u deberá reemplazarse por su 
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equivalente v m 3 /h canal. 

Además, para un trabajo dado, u puede ser substituida en 

las fórmulas por: 

V ( Ó V ó 
u=~ bS 

V 
Ó V 

(222a-d) 

en un caso así todos los datos l, A o J o p que se requie

ren para cumplir el trabajo, solo serán fun c iones de los da-

tos de diseño de los pasajes n-d, b-s, Ac-dh, o np-s-bpl (P~ 

ra cambiadores de placas s y bpl no son variables) 

Por supuesto que las "constantes" en esas funciones para las 

2 variables de diseño de los pasajes (en ocasiones diferentes 

en ambos lados) dependerán del trabajo, el cual es e !: ,:iec ifi-

cado a través de los paráme tros V, 0, X,(! , c, ü , A , y 

si los límites de caida de presión se especifican, también de 

J. 

La fórmula derivada de acuerdo con las alternativas a-c pue:_ 

de diferenciarse también o derivarse con respecto a alguna 

variable de diseño, con objeto de obtener resultados si.mi.la-

res a las correlaciones aproximadas mostradas anteriormen-

te. 

e') Caída de presión específica y velocidad de flujo 

Vale la pena prestar atención especial a la derivación de a-

cuerdo a los puntos by c de las expresión para óp ó J, don-
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de, el factor de fricción Fa.nning, Ff, y el nC1mero de Stan 

ton St, estar-. representados: 

En la ecuación de la caida de presión: 

41 

dp1 138 

se inserta la expresión derivada para l y 4Ff/dh1 se intro-

duce al parénJ;,isis. Obteniéndose la siguiente fórmula: 

(? 1u~ ~Ff1 + Ff1 . dh2 dp1 = 01---
- 2 St1 S~ dh1 X+ Ff1u1 e 1C1 ~ :: + Rt)] 

Tanto Ff corno ·st1 son funciones similares del número de Rey-

nolds, y, si !as fórmulas para ambos están en completo acuec_ 

do con la analogía de Reynolds, se puede usar el factor j de 

Colburn 

2/3 
j = St Pr 

del cual 

Ff1 2/3 
---=2Pr 
St1 

independiente de Re. 

e (142, 143) 

2 

224 

Si la correspondencia no es completa, el factor constante C 

y m no serár exactamente los mismos para Ff/2 y j, por lo; 

tanto persistirá una pequeña influencia de Re. 
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2/3 
Pr · Re 225 

donde CF, mF y Cst• mst se definen respectivamente por 

las fórmulas: 

CF 
Ff = 

RemF 

2/3 
= St · Pr 141 

Si las fórmulas de caida de presión y transferencia térmi-

ca son válidas en ambos lados, la relación Ff1/S~ puede -

simplificarse a: 

mst 
Ff1 - 2/3 CF Re 2 226 = Pr 

mF St2 Cst Re 
1 

con mst = mF y dado que 

V V 
u= = 

Ac A dh 

4 

se obtiene 

4V1 
u dh 

A 

as{ que, de la fórmula para Re 

( )m ( ~ 1 r: )m Re2 _ u2 dh2 ª1 227 
Re1 - u1 dh1 ~-a 2 1 32 
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quedando 

SS2 
2/3 CF 

Pr · --=---
2 e St 

228 

De esta manera, en el caso más simple (de acuerdo con la 

analogía de Reynolds) 
229 

2 
11 P1 ~. ~ [ 2/0 ~ 2/3~ 

,Jl = Pr1 + Pr2 C X 
91 e 1 2 Cst St 

m 

"1 e 1 e, ( ',: + Rr)] (~ ~) dh2 
+ e,_ 

v1 dh1 
r Rem 

2 1 

f') Significado de J como velocidad general izada. 

Es obvia la influencia limitada de las variables de diseño 

sobre estas correlaciones a partir de la ecuación 230 • .Si 

se va a calcular un cierto tipo de cambiador de calor para 

un trabajo determinado, las variables a elegir estan frecue~ 

temente limitadas al diámetro hidráulico dh y las velocidades 

u en los pasajes del cambiador. 

Es evidente la influencia de u y dh sobre la caida de pre-

sión específica J, s .i las otras variables influenciadas sóla-

mente por el trabajo se juntan en los parámetros 1
0

, r1 , r2 
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230 

Si las fórmulas de transferencia térmica y caida de presión 

se encuentran en discordancia, de acuerdo a Colburn, persi~ 

tirá una pequeña influencia de la velocidad (Re) en los dos 

+ 

231 

mst - mF usualmente es bastante pequeño, en Flujo turbule_c: 

to, alrededor de O. 05 - O. 1, pero en flujo laminar puro 

mst - mF = -1/3. Como puede verse de la primera expre-

sión la influencia de las variables en un cierto tipo de pasaje 

sobre la correlación J = f (u), es solo_ la relación dh2 /dh1 en 

-mF 
el segundo término y dh2 en la influencia de Re del ter-

cer término y ocasionalmente dh (mst - mF) en los factores 

de corrección por analogía incompleta según Re entre los fac 

tores de transferencia térmica y caída de presión. Si. ambos 
_,-- -

lados del cambiador son idénticos con relación a pasajes, pro_ 

piedades de los fluidos y velocidades de fluj o, la analogía J 
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vi.ene a ser: 

e, u1 2/3[ CF 1 J = 2 
Pr1 2 

Cst 
+ CF m 

Re1 

(ºw + ~ )] 
232 

1 
2/3 u1e1c1 --

Pr >..w 

La contribución de la resistencia de la pared a través del 

segundo término, es rara vez mayor de 1/3 de paréntesis 

total. Frecuentemente puede despreciarse 2 CF/CSt cuan

do se consideran fluidos con propiedades de transferencia tér 

mica pobres. 

El valor del paréntesis, con relación a dh
1 

ó u, solo es in-

fluenciado aproximadamente por una medida alrededor de: 

d 
1 /3 1 /3 ( 1 -m) 

h y u 

a lo más, dando 

0J1 d dh ---= -0.1 
J1 dh 

en flujo turbulento en lugar de una completa independencia de 

...Q.¡¿_ 2.2 u 

en flujo turbulento en lugar de 

-4-L = 2.Ó + 
si el paréntesis se puede considerar constante. 
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Es evidente entonces que una velocidad u apropiada, diferen

te en diversos tipos de cambiadores, esta directamente rela

cionada con J de modo que se ve muy ligeramente influencie:._ 

da por las variables de diseño del equipo. (Sin embargo, po

dría diferir en· diferentes cambiadores si la relación CF/Cst 

no es igual o cercana a 2, como fue indicado por Colbum pa= 

ra tubos lisos). 

El valor de J - igual en todos los cambiadores diseñados para 

el mismo trabajo- puede definirse como una suerte de figura 

generalizada útil para caracterizar veloc idades de flujo compc:._ 

rables dentro de diferentes tipos de cambiadores es decir, una 

variable de velocidad general izada. 

El valor de u correspondiente a una cierta J, depende de: 

a) del tipo de superficie de calentamiento considerada princ<.

palmente a través de la constante C y el exponente m y sus 

fórmulas de transferencia térmica y caida d~ presión - y s o

lo en forma muy ligera de los datos específicos de diseño 

dh y espesor de pared .ó w 

b) de las constantes físicas de los fluidos y de la relación de 

las velocidades de flujo en ambos lados. 

La correlación J = F(u), sin embargo, está en la mayoría de 

los casos bastante más cerca de la expresión: 
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ó 233 

ó, aproximadamente J = e uq 

donde q se encuentra dentro del rango: 

para flujo turbulento q = 2. O con influencia de la pared desprecia-

ble, hasta 

q = 2. 2. - 2. 4 para aplicaciones agua a agua 

con resistencia de la pared considerable. 

para flujo laminar q = 1 • 67 con influencia normal o desprecia-

ble de la pared. 

q = 1 . 6 -1 • 8 con flujo turbulento en el otro 

lado, hasta 

q = 1 • 9 con resistencia de pared normal, 

condensación de vapor en el otro la-

do y un coeficiente de pel Ícula laminar 

alto. 

Pr 1/3 

ejemplo: 

Los factores locales de costo son tales que una caida de presión 

específica económica será, para líquidos similares al agua: 

J = 3 mwg/HTU. 
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Para tales aplicaciones la resistencia de la pared contribuirá 

alrededor de 1 /3 sobre la resistencia total, lo cual dará a la 

constante en la fÓrniula (232) un valor cercano a 6 para pasa-

jes lisas. Con Pr = 4 (agua a 40°C) se botiene de la fÓrmu-

la la velocidad económica uec (dado que 3 mwg/HTU corres

ponde a 3 x 103 x 9. 81 N/m2 - deberá usarse un sistema con-

sistente de unidades) : 

J = 3 103 • 9. 81 :::::: ~ • 104 = 3 • 1000 . 4 2 13 • v 3. 1a4 - 2in s ~ 3 .. 1000 . 4 2/3 - / 

El rango de J 1,5 - 6 mwg/HTU dará el rango de uec 1. 4-1. Sm/s 

El valor dé la constante en la ecuación (232) depende d~ las 

propiedades del fluido en los dos lados y del tipo de superfi-

cie de calentamiento, y frecuentemente se encuentra entre 1.5 

y 3 para condiciones de flujo turbulento en pasajes rectos pu-

lidos. Puede ser 10 veces mayor para intercambiadores de 

placas. 
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Cl~PITULO II.- Carn biadores de C alor Indirectos 

A. - CAMBIADORES DE TUBO y cor-<AZA 

Con si.de raciones previas. 

Una misma operación de intercambio de calor puede real izar

ze en distintos aparatos de transmisión, muy diferentes uno s 

de otros, pero diseñados todos ellos para esta operación, y 

de acuerdo con las mismas ecuaciones básicas de diseño. An 

tes de llegar a la disyuntiva de decidir cuál de todos estos d~ 

seños es más ventajoso deben tenerse en cuenta una serie de 

criterios generales para evitar trabajos innecesarios. 

En principio, y a igualdad en las restantes caracter{sticas, el 

intercambiador más adecuado será el que resulte más econó-

mico. A este respecto debe tenerse en cuenta, que entre do s 

cambiadores del mismo tipo e igual superficie el de mayor -

longitud es el más barato y, por lo tanto, la pr'imera caracte

r{stica a considerar será conseguir la mayor longitud posible, 

dentro de los l{mite que puedan fijar la velocidad y pérdida de 

carga de los fluidos, las posibil i.dades de espacio de la plarita 

y las caracter{sti.cas de los tubos que existen en el mercado. 

Conviente precisar también de antemano el fluido que debe ir 

por cada uno de los lados del tubo. Evidentemente, es más 

fácil realizar la limpieza interior de los tubos que la exterior 
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por r'ne_dios mecánicos y, por consiguiente, si uno de los flui

dos es más propenso a depositar suciedad, o a ensuciar más 

rápidamente la superficie de intercambio, convendrá ha~erlo 

circular por el interior de los tubos, salvo que otras circuns 

tancias aconsejen lo contrario. 

Si los dos fluidos tienen unas características de ensuciamiento 

muy similares pero uno de ellos se encuentra a· una presión 

muy elevada, también convendrá hacerlos circular por. el inte

rior de los tubos para evita,r el exceso de precio de una car

caza para alta presión. 

Igualmente, si uno de los fluidos es corrosivo, deberá hacer

se circular por el interior de los tubos, para evitar tener que 

poner materiales resistentes a la corrosión en la carcaza, ade

más de en los tubos. 

Normalmente, los Iíquid~s muy viscosos (crudos, fuel, etc.) son 

también los más propensos a depositar suciedad sobre los tubos. 

De acuerdo con lo dicho anteriormente, estos Iíquidos deberían 

circular por el interior de los tubos, sin embargo si por las 

condiciones de temperatura, la viscosidad es muy elevada, el 

líquido muy a menudo circula en régimen laminar (Re 2100) 

lo que supone un coeficiente de transmisión de calor muy bajo. 

En estos casos se consigue mejorar notablemente el coeficien

te haciendo circular éste fluido viscoso por el exterior 
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de los tubos, con lo que pueden ser necesarias superficies 

inferiores, incluso a la mitad de las que se necesitarían si 

este fluido circulara por el interior de :tos tubos, y en ap~ 

ratos de este tipo se pueden alcanzar ahorros substanciales. 

Es evidente que existen muchos más casos que los citados 

que no entran dentro de estas non-nas generales, y en los 

que queda al criterio del diseñador el fijar el lado de cir

culación de cada fluido, para conseguir un diseño económico. 

En el caso de que se trate de diseñar el equipo de transmi

sión de calor de una planta completa, es una ventaja induda

ble, para reducir costos de mantenimiento, y repuestos, 

conseguir una estandarización en todas las partes que sea 

posible, y siempre que ello no exija un aumento considerable 

en el precio del equipo. No es frecuente que dos intercam

biadores resulten totalmente iguales, pero lo que si se debe 

tratar de conseguir es que una serie de componentes de los 

intercambiadores resulten iguales. En este sentido lo prim~ 

ro que ha de tenerse -en cuenta serán las características de 

los tubos, para evitar un stock considerable de tubos de re

puesto de todas las clases y dimensiones. 

Una consideración más a tener en cuenta antes de proceder a 

realizar el diseño del intercambiador, es la elección del tipo 

de aparato más adecuado para el fin que se persiga. Esta 
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elecció_n no si.empre es sencilla, puesto que los campos acon-

sejables para cada tipo no tienen unos lfrni.tes exactamente 

derini.dos, Aunque sobre este aspecto del problema se encuen 

t ra abundante bi. bl i.og raf(a. 

En la figura 49 se señala breveme nte un esquema que puede 

dar una idea del ti.po de i.ntercambiador a elegir, bi.en enten-

di.do que como tal esquema no prE!a1de ser exhaustivo, y por 

encima de él puede estar, una vez más, el criterio de la 

persona que ha de hacer el diseño. 

-Normas para la elección del tipo de interr.ambiador. 

Fig. 49 
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Para una interpretación más exacta del diagrama puede supo-

nerse que una superficie de intercambio es pequeña, por de-

bajo de unos 2 10 - 15 m , un factor de ensuciamiento es ba-

jo cuando toma valores inferiores a O, 0005 hr m 2 ºC/Kcal, 

y los valores de presión alta se encuentran por encima de 

unos 70 Kg/cm2 • 

De esta forma aún no queda completamente definido el tipo 

de cambiador, para lo cual habría que señalar, además, el 

tipo de distribuidor, carcaza y cabezal de retomo o salida. 

Para poder especificar más claramente estos aspectos exis-

te una nomenclatura, de acuerdo con el código TEfv\A, por 

la que se definen las tres partes citadas, mediante tres le-

tras distintas. En la figura 50 se indican cada una de las 

posibilidades con la letra correspondiente a esta nomencla-

tura. 
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-PartH de un cambiador de calor. Normas de Tubular Exchanger Ma1ufacturers Association. 

Fig. 50 
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Según este cuadro existen cuatro tipos distintos de distri.-

buido res. El tipo A permite la limpieza del interior de 

los tubos sin más que desmontar la tapa. Si. se usa el 

tipo B, al hacer esta limpieza será necesario, además de 

soltar la unión a la placa tubular, desconectar las tuberías 

de entrada y salida del distribuidor, sin embargo, resulta 

muy útil cuando las presiones en el interior son elevadas. 

El distribuidor de tipo C ti.ene las mismas ventajas que el 

A y resulta más económico, pero en el caso de ser haz 

extrafble se necesita un espacio l i.bre mayor para su extra'::_ 

ci.Ón y en cualquier caso es más incómodo a la hora de sus 

ti.tui.r tubos por necesidades de reparación. Finalmente, el 

tipo O se utiliza Únicamente para fluidos a una presión muy 

elevada y su diseño requiere la más alta especial izac1Ón den 

tro de este campo. 

Los tipos de carcazas posibles a utilizar son algo más va-

riadas. El más utilizado, sin lugar a dudas, es el tipo E, 

que permite el paso del fluido de un extremo al otro de la 

carcaza a lo largo de toda ella. El tip F, p:Jsee una placa 

separadora longitudinal, lo que obliga al fluido a una doble 

circulación, con indudables ventajas para evitar cruces de 

temperaturas y p:Jsible aumento de la velocidad en algunos 

casos. Sin embargo, el cierre de esta placa longitudinal 
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a lo largo del cambiador no permite una diferencia de pre

sión superior a unas O. 5-0. 7 Kg/cm2 entre un lado y otro 

de la placa, de modo que no puede utH izarse cuando el flui

do tiene una pérdida de carga a lo largo de la carcaza supe

rior al valor citado. Por otra parte existe una transmisión 

de calor entre distintas partes del mismo fluido a través 

de esta placa, con la consiguiente disrninución del rendim ien 

to. Los tipos G y H tienen la ventaja de originar muy poca 

pérdida de carga en el lado de la carcaza, puesto que aunque 

el fluido se le obliga a circular a lo largo de todo el inte r

cambiador no se ve desviado por placas transversales. 

Otro tipo de carcaza con ventajas manifiesta para conseguir 

una pérdida de 1;arga pequeña es la de flujo dividido o tipo 

J. El fluido va por el interior de la carcaza en dos corrier:::_ 

tes, en sentidos opuestos, de modo que al dividirse el flujo, 

las velocidades y la longitud a recorrer son la mitad que en 

una carcaza de tipo E, lo que en valores aproximados viene a 

significar una pérdida de carga unas ocho .veces más peque

ñas. 

Estos tres últimos tipos citados para valores bajos de pérdi

da de carga tiene su aplicación más significativa en los va

porizadores en el que el líquido circula por gravedad, ya que 

la velocidad del fluido no afecta demasiado el coeficiente de 
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transmisión y, en cambio, se cuenta Únicamente con la pre

si.Ón que da le' diferencia de nivel de 1 Íquido entre el depÓsi

to o parte baja de una columna y el calentador, pero no quie_ 

re decir esto que sean tipos específicos para vaporizadores 

y de hecho se utilizan también como calentadores o conden-

sadores. Si.n embargo, el tipo K o kettle es utilizable Úni-

camente en evaporadores; como se ve en la figura 50, esta 

c.arcaza tiene dos diámetros diferentes, uno en la entrada 

del haz tubular que se ajusta al diámetro de éste, y que me

diante una superficie cónica se abre hasta un diámetro mayor 

que permite tener una cámara de vapor sobre el haz tubular 

sin perjuicio de que éste esté totalmente sumergido en el lí

quido que se evapora así se puede conseguir una separación 

de vapor y líquido, si se precisa, mientras el vapor sale 

por la parte superior, el líquido no vaporizado rebosa por un 

simple cierre y sale por la parte inferior. 

En cuanto a los cabezales de retorno o de salida las posibi-

lidades son numerosas, pero no más complicada. Los ti-

pos L, M y N se corresponden exactamente con los cabeza

les de entrada A, B y C para urí cambiador de placas tu-

bu lares fijas. El tipo P, es un tipo de cabeza flotante que 

hace cierre con la carcaza mediante un presaestopas o em-

- 257 -



paquetadura exterior, y permite la instalación de un sólo 

paso en el lado de los tubos sin ningún acoplamiento acce 

serio, pero en este caso la sal ida debe colocarse en la ta 

pa desmontable del cabezal. 

Los tipos S y T son también cabezales flotantes en dos 

variar:ites muy parecidas entre sí. El tipo S tiene una pl~ 

ca tubular flotante, de di.ámetro i.nferior al interior de la 

carcaza, de forma que desmontando el cabezal el haz tubu

lar puede ~xtraerse por el otro extremo. Muy si.mi.lar a 

éste es el tipo T, en que el haz tubular es extraible sin 

necesidad de desmontar el cabezal, pero esto exige que el 

diámetro de la carcaza sea mayor que en el caso anterior 

y, por consiguiente, resulta más caro; sin embargo, es más 

cómodo y en algún caso totalmente necesario. 

El tipo U, . haz tubular con tubos en U, no es propiamente 

un cabezal y en ningún caso puede ser de salida, pero de 

cualquier ·forma es una manera de hacer retornar al fluido 

y, por consiguiente, ha de tenerse tambi.~n en cuenta dentro 

de esta clasificación. 

Finalmente, el tipo W es un tipo de cabezal que puede con

si.de rarse muy similar al tipo P, pero con la ventaja de que 

en caso de funcionar como cabezal de salida, la conexión 
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para éste no es necesario que vaya en la tapa sino que pue-

de colocarse, con las ventajas que esto representa, en una 

dirección radial. 

A la vista de lo anterior, y mediante tres letras correspon-

dientes a un tipo de cada uno de esto.3 grupos queda definido 

la clase de intercambiador que se desea. 

Con ello se puede tener ya una idea del tipo de aparato 
, 

mas 

aconsejable en cuanto a las partes constitutivas del mismo. 

Sin embargo, en el caso de los vaporizadores, dadas las 

diferentes posibilidades relativas a presión, pérdida de car-

ga, ensuciamiento y volúmen a evaporar, ha de elegirse cui-

dadosarnente el tipo más adecuado para la economía del proce-

so. 

En términos generales se distinguen cinco tipos diferentes de 

vaporizadores que en distintas variantes suponen una gama más 

amplia de posibilidades, pero dentro de cada tipo las diferen-

cias en cuanto a diseño son pequeñas. 

El tipo kettle es de un costo relativamente alto debido a la 

amplitud de . carcaza necesaria, pero permite conseguir gran-

des superficies de transmisión de calor, es muy simple de 

diseño y el costo de las tuberías de conexión es bajo. 

El tipo "pump-through" lleva en su circuito una bomba que im 
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prime velocidad al fluido a vaporizar. E s s in duda el de m e -

no r interés económico debido al mantenimiento de esta bomba, 

pe ro en lo que s e refie re al equipo de transmisión es el más 

ba rato al cons eguirse m e jores coeficientes por aumento de l a 

ve locidad. De cualquier f o rma, su utilizac ión es indispensa -

bl e para vaporizar fluido s m uy vi s coso s o muy suc ios. 

El termosifón horizontal es más barato que e l tipo kettle y, 

c omo él, permite la instalación de grandes superficies de 

transmisión en una sola carcaza. En este caso, sin embargo, 

el costo de las tuberías de conexión es más elevado, y s u 

diseño requ iere más cuidados para igualar las pérdidas de 

c arga en cada una de ellas . 

Más económico que el anterior resulta e l termosifón vertical, 

en el que ta evaporación se real iza en el interior de los tu

bos con un solo paso de circulación. Debido a su colocación 

paralela a la columna, e l costo de instalación es más bajo 

que en otros tipos, tanto en tuberías como en estructuras de 

soporte, sin embargo, la superficie de inte.rcambio está limi._ 

tada por consideraciones prácticas de longitud y diámetro. 

Finalmente, el evaporador intemo elimina los c ostos de tu

berías y carcaza al ser instalado en el interior de la colum

na. Debido a esta colocación es e l que mayores limitaciones 

ti.ene en c uanto a longitud y diámetro y, por consiguiente, 
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es el de menores posibilidades en cuanto a superficie de 

transmisión, pero es también el más barato y el más sen-

cillo de instalar. 

Vistas las características de cada tipo, en la figura 51 se 

indica un esquema de selección del tipo más apropiado en 

función de las condiciones del proceso. 

......... ,. .. •o .i~,. , .. ''-°'"º" ........ <_ 

~~".~~' ;:~-:.~ .. ~.oQ•1t:)o.l'f.to1. 

-- ................ ..,. .. _...... 

Fig. 51 
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Consideraciones sobre el cálculo. 

Una vez definidas las condiciones del proceso de intercambio 

de calor, el procedimiento de cálculo a seguir es similar 

para todos ellos, variando en cada caso las características 

técnicas de cáda aparato o las ecuaciones de diseño según 

el proceso de intercambio 

En cualquier caso la transmisi6n de calor entre dos fluidos 

está regulada por la siguiente ecuaci6n básica: 

Q =U. A ~t 234 

Q = Cantidad de calor transmitido por unidad de tiempo. 

U = Coeficiente global de transmisi6n de calor. 

A Superficie a través de la cual se transmite el calor. 

~ t = Diferencia de temperatura entre los dos fluidos. 

En general, el problema a resolver será el cálculo de la su

perficie de .intercambio A, superficie que al estar condiciona 

da por una serie de suposiciones previas no bastará con de

fintrla mediante un número, sino que habrá que indicar, ade 

más, todas las características que se hayán tenido en cuenta 

pare. su cálculo como número, diámetro, espesor, longitud y 

distri.buci6n de los tubos, tipo de cambiador, diámetro y nú

mero de carcazas, así como la conexi6n entre las mismas, 

número de pasos de circulaci6n de cada fluido, etc. 
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La cantidad de calor Q debe ser conocida, puesto que será 

una de las condiciones definidas del proceso. La diferencia 

de temperaturas d t por su parte, es fácilmente calculable, 

como se indicará más adelante. La dificultad mayor está 

en la evaluación del coeficiente U, que depende de las pro

piedades físicas y de las condiciones f1ui.dodinámicas de am

bos fluidos, y características físicas del i.ntercambiador que 

se trata de dimensionar. 

Si bien, los métodos de cálculo variarán en cada caso de 

acuerdo con los diferentes procedimientos, según el estado 

y posibles cambios de fase de cada fluido, se pueden esqu~ 

matizar diferentes métodos de cálculo con carácter general 

para todos ellos. El que aqui se propone puede sintetizarse 

en el diagrama de la figura 52, que se irá detallando a medida 

q ue avancemos en su estudios. 
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FIJAR UN V/>.LD R MA.S 

AL TO C~L. CO E.F1C1E.NTE. 

GLOBAL ÜS'$" 

CALCULO O~ LA~ 

PROPllOADE"- fl$!CA s 

CUCULO DE LA. M T D 

flJ"R UN VALOR CE\. 

COEFICIENl"E GLOOAL U<uP 

CA.LC U\..0 DE COE.~ IC 1e,..t-1.1 E 
y P;ROl C>A. oe. CA.RGO. f.M ~ve.os 

Ct..LCULO DE ' COE;F\C\E>IIT l 
PER.D\Dl> DE Ct..RGt.. EH CARCASA. 

C t.LCULO DEL COEl=iC\ E.NT';i 

GLO'al>.1.. 

CAMBIADOR CORRECTO 

Fig. 52 
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Propiedades FÍSiec>.s. 

Antes de comenzar el cálculo del intercambiador es necesa

rio conocer las propiedades precisas para real. izarlo. Con 

este fin se calculará una serie de propiedades físicas de los 

fluidos circulantes a ambos lados de los tubos, a la tempe

ratura media entre las de entrada y sal ida de cada uno de 

ellos. 

Es obvio aclarar que cualquier valor de medida directa de 

una propiedad será siempre mejor que las correlaciones o 

tablas existentes en la bibliografía; no obstante, para los 

productos más frecuentes, tanto l Íquido como gases a la pn:_ 

sión atmosférica, se encuentran con facilidad datos utiliza

bles. Teniendo en cuenta la diversidad de productos a con

siderar, no es posible señalar aquí los valores o gráficas 

de cálculo de propiedades, para lo cual existen ya libros es 

pecíalizados. 

En cualquier caso, las propiedades a calcular son las si

guientes: 

S 6 P = densidad relativa o peso específico. Para lÍquidos 

destilados existen tablas y gráficas en funcíon de la tempe

ratura, y para fracciones de destilación de petróleo existen 

gráficas que indican la densidad en función de la temperatu
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ra y de su caracterización en grados API. El cálculo en el 

caso de los gases puede real izarse según la ecuación de los 

gases perfectos corregida de acuerdo con las propiedades 

crifi.cas de cada producto. 

Z = Viscosidad. Aparte de las tablas y gráficas existentes 

para Hquidos y gases determinados, para fracciones líquidas 

de petróleo, puede conocerse la viscocidad a una temperatu-

ra determinada cuando se conocen los valores de la vi.scosi-

dad a dos temperaturas diferentes; en estas condiciones la 

variación de la viscosidad cinemática en función de la tempe-

ratura resulta lineal en un diag r· .;ma especial. 

C = Calor específico. Tanto para gases como para líquidos 
s 

pueden encontrarse en la bibliografía gráficas y correlaciones 

que indiquen este valor. 

K = Conductividad calorífica. Se encuentran igualmente grá-

fi.cas de uso normal para el cálculo de esta propiedad, tanto 

para l{q~~:os com(o ;a:r; )~~s, en 
K Pr = K __.s __ 

K 

función de la temperatura. 

235 

Esta función del número de Prandt es calculabel a partir de 

las propiedades anteriores; sin embargo, es posible encontrar 

gráficas que señalan este valor a distintas temperaturas. Con 

cretamente, son de uso muy frecuente las gráficas que indican 

este valor para distintas fracciones de petróleo, en función ce 
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su densidad. En cuanto a los gases, debido a los efectos 

algo inciertos de la pres ión y temperaturas sobre algunas 

propiedades, suele usarse un valor del número de Prandtl 

independiente de estas condiciones, excepto para cuando son 

próximas al punto crítico. 

>. = Calor latente. Es necesari.o, Únicamente, cuando exis 

te un cambio de fase bien sea por condensación o por vapo

rización, y puede encontrarse en tablas y gráficas o calcu

larse con relativa exactitud, mediante correlaciones de uso 

frecuente. 

Diferencia media de temperaturas. 

Ya se ha indi.cado antes que la transmisión de calor es fun

ción de la diferencia de temperaturas entre los dos fluidos. 

El cálculo de esta diferencia no nos ocuparía más tiempo si 

ambos fluidos perrnanecieran a una temperatura fija (por e

jemplo, un vapor condensante y un líquido en vaporización). 

Sin embargo, lo normal es que los fluidos vayan variando 

de temperatura a medida que avanzan por el aparato o in

tercambial".l calor; en estas condiciones puede haber una di

ferencia de temperaturas distinta en cada punto de la super

ficie de intercambio y, por consiguiente, es preciso definir 

un valor medio entre todos estos valores. 
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En ocasiones este valor medio resulta diftcil de calcular, y 

en aquellos casos en que la temperatura de alguno de los flui 

dos no obedezca a una variaci6n lineal con respecto al calor 

transmitido, deben seguirse métodos de cálculo por zonas p<:_ 

ra establecer una diferencia medí.a de temperaturas pondera-

da con la que se real icen los cálculos posteriores. 

No obstante, en tanto pueda suponerse que la viariaci6n de 

temperatura de los fluidos es lineal, el valor medí.o de la di.-

ferencia de temperaturas es la medí.a logarítmica de la di.fe-

rencia de temperaturas entre ambos fluidos en cada uno de 

los extremos del cambiador, esto es: 

A t 1 - At:2 
Atm 

ln A t1 236 

~ 
At:2 

siendo .A t 1 y A t2 las diferencias de temperaturas en cada ex-

tremo. 

En el momento de calcular estas diferencias ha de tenerse en 

cuenta el sentido de circulación de cada fluido. En principio 

supuesto un paso Único de circulación para cada uno de ellos, 

pueden distinguirse dos tipos distintos: ci.rculaci.6n en corrí.en-

tes paralelas o cocorri.ente y en contracorriente. 

En la figura 53 (a y b) se representan las características de 

una y otra en un intercambi.ador elemental de tipo doble tubo. 
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Como se ve en la misma la Única diferencia entre ambas es 

el diferente sentido de circulación de uno de los fludos en 

cada caso, lo que supone que las diferencias de . temperatu

ras en cada extremo sean distintas en los dos casos y por 

consiguiente también lo sea el valor medio de ambas. Para 

unas mismas condiciones térmicas, la circulación en contra

corriente origina una diferencia de temperaturas media más 

alta que en el caso opuesto, y ello lleva consigo una trans

misión de calor más favorable. Sin embargo, el funciona

miento según corrientes paralelas puede ser más convenien

te en algunos casos en los que se podrían formar partículas 

sólidas, por i.;na excesiva congelación en el extremo frfo si 

funcionara en contracorriente. 
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Fig. 53 
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Es mucho más frecuente, no obstante, que el cambiador no 

funcione según un sistema puro de corrí.ente paralela o con-

tracorriente, si.no por una combinación de ambos, puesto que 

por lo general, existen varios pasos en el lado de los tubos 

y a veces también en la carcaza, de forma que en unas par-

tes funciona según corrí.entes paralelas y otras según corrí.en 

tes cruzadas, tal como se indica en la figura 53 c. En este 

caso el cálculo de la MTD se real iza como si la circulación 

fuera en contracorriente, pero introduciendo un factor de co-

rrecciÓn en función de las temperaturas de entrada y sal ida 

de los fluidos. Este factor de corrección se lee en la serie 

de curvas que se representan en la figura 54 para distintos 

pasos de carcaza y un número par de pasos en tubos, en fu~ 

ción de dos variables, R, relación de las variaciones de tem 

peratura de cada fluido: 

R = 
t2 - t1 

y S eficiencia térmica S 
T1 - Tt 
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Un P••o de can:•sa. Dos o mis patot de tuboa. 

s 
Cuatro o m•t , .. os de ·tubo1. 

Fig. 54 
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Fig.54 
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Cinco pasos de c1rcaaa. Diez o rnás pa¡os de tubos. s 

F 

0.1 0.2 

Seia pasos de ~L Doce o má5 pasos de tubos. s 

Flg. 54 
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Con objeto de satisfacer el interés matemático de quien desea-

se conocer el procedimiento para obtener el valor Ft (o F 9 , o 

FO), a continuación lo esbozamos en sus principales pasos. Se 

anal iza la diferencia de temperaturas para un cambiador de dos 

pasos. 

~ i-dA 

Tl 
! 1 

~ 
::> 

o tz T e; 
a. 
E 
~ T 

t· 1 

t ! 

Longitud 

Fig. 55 

El balance de calor en base a una ~·te 
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O ~ UA6Tc = WCp li -T2 - wcp ti- ti 238 

239 

Tomando un elemento diferencial de longitud (dl) en el carn 

biador de calor, al que correspondiera un elemento diferen 

cial de área (dA), y una transferencia de calor diferencial (dq) 

Balance de calor en el elemento diferencial: 

dq::-WCiidT= u-df-(T- t)+ u-~ (T-t,i) 240 

WCr:df, : U d: T - f, 241 

242 

Rearreglando la ecuación 240 

-WCpdT = UdA(T- ~) 243 

dT- U (r -~) - dA-wop /: 
244 

245 
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D,efiniendo: 

De 240: 

R=~=~ wc.., t1- t1 

_l __ JL 
WCp WCp 

Substituyendo 247 en 245 

246 

247 

~r_ + UR (T - ..1.!..tL) =O 248 
dA WCp \ 2 

Derivando con respecto al área la ecuación 248 

249 

250 

251 

d t1 d f11 - JJ_ ,,,; t,) 
QA+ ~ - 2 WCp\ 252 

Substituyendo 252 en 249 

Balance de calor: 

f11 - t. 255 
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Substituyendo 245 en 254 

t11-t.= T- T2 
R 

Substituyendo 256 er;i 253 

d2T .¡. UR dT - U
2B 

dA2 . w Cp dA (2WCpJ2 

d2 T UR dT lPT 
-·- t----- --+ 
d A' W Cp dA (2 WC) 

~2 : o 
R 

U2 T-t.- o 
(2.WG,:)2 

Derivando con respecto al área la ecuación 258 

Para resolver ecuación 259 

hacemos 

d2 T 2 A re. r 
d A : 

UR 
- (2 WCJ 

r; :. o 
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<2WCp)2 

256 

257 

258 

259 



.. __ JL& -
'3 - 2 WCp 

( R + ~ R2 + 1 ) 

(R-~R2 +1 ) 

260 

T 

Cuando A-ca T-T1 
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l 

261 

262 

Cuando A crece de O a A T T 2 

-~ ( R + V-R-,_+-.-, - .J!.A.._ ( R- {ft;! 1 
K2e2wcp . +K3e2wcp 263 

264 

Tomando lagari.tmos en la ecuación 264 

ln(-"2) -~ (R ... JR2+ 1) • In{~)- 2u A (R -~ff .. 1) 
2 WCo 1 WC · 265 

1 o.f..Js..Ll -\Ki) -

UA 1 
WCp -~ 

Deri.vando la ecuaci.Ón 260 con respecto al área: 

- !JA {R~ 
U -~ . ~--Cp 

.Jt!,.-1<. -(R+"R~+ 1) e 
dA 2 2WCp · 

-2~~ ( R-'1~ 
tt -~R - -~.)e- P - • ~ ""2WCp\ "V 

Despejando dT /dA de la ecuación 250 

dT U R U R CíA. '2WC~t,+t,; ). w Cp T 
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Substituyendo 269 en 268 

Rearreglando ecuación 270 UA • _e-;-:-
~ -2wR,.\'ftt 1 ) 

-R ( t - t11) - 2 R T • - ~( R + ~R + 1 )e P 

Cuando 

~~Rt{rf+I> 
-~R+"R"i-1 )e cp 

A--0 

R(ti+h)-2R 1i •-K~;.(R+~R'l+l)-K(R-Wi> 

Substituyendo 271 en ecuación 260 

1i. 'E+ k2+ Ka 
274 

275 

Multiplicando ecuación 274 por (R + ~R,2+ 1 ) 
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272 
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Sumando ecuaciones 273 y 276 

R (ti+ ~ • 2 R 11 + ( 11 - 12)( R + ~I) • 2 K:s~ 

~· R (ti+!?>~~ R"Jl ~ ( li- l;)( R + ~R2+ 1 ) 
2 \''R2

+ 1 

De la ecuación 275 

- K2• K;r- ( 11 - 12) 279 

_ K2¡; 
1
_ 1i-T2 

K:s K3 280 

- A .K.3 - CT1 - T1) 
K.3 1(3 

281 

Substituyendo 278 en 281 

_R...;(...;t1_+_- b);:;__+...:(...;.;i;_---:.ii!z-.;:):::::::(=R;..,.+:--'\L..:./ R2.;,...___;_+I -=}_-...::2:......:R...:......;.:..lit -( lj _ "'&) 

2 "R
2
-t 1 

_K!. ------...-!.-----..,......-------
- K3 R ( \ + t) + ( i; - 12 )( R ... 

2 R2 + 1 

2 R+l)-2RT1 

K2 _ R ( 11+~+ (1; -T2)( R + JR\ 1 )-2 R T1 - 2"R2:i ( ñ- T2) --- ~ 
K3 R ( 11• b) • (11-TOJ)(R + "R • 1)-2R11 

K~_R (ti+ t2 )- R ( 11+ T2 )- 'RCf{ 71- T'2) 

- l(~-R ctt+ ~>- RC11• T2>•\"Ri=1c11 - T,> 

K1 _ R ( t1 - li) - R CTr b) -~ ( T1 - T2) 
- J(3 -R ( h-11) - R (T2-t2> + ~Ri+ 1 ( Tt-12) 

Definiendo: 
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277 

278 

282 

2 83 

284 

285 

286 



Dividiendo ecuación 285 entre t
2 

- t
1 

K2 -
-1\3 -

--11 - ~ + _L:: .h.::..J1 + _A_::_!. 
t2 - t. S f r t1 t2 - t, 

Substituyendo 294 en 291 
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2 88 

2 89 

290 

291 

292 

293 

294 

295 

296 



I _ 

S ubstit uye ndo 295 en 290 

Substituyendo 296 en 2 66 

~= _I -1 n 2.- S ( R + 1 - ~R2 + 1) 
W Cp \JR + 1 2 - S ( R + 1 + ~R2+ 1 ) 

Substituyendo 298 en 239 

t:i - t1 
A Te= -----------;::===-

1 2 - S ( R + 1 -~R2 
• 1 ) 

-. ~- 1n 

~R''- 1 2 - S ( R + 1 -t\JR2 + 1 ) 

AT:. 

Div idiendo 299 entre 300 

(1; -hl-(12-ti) 

In T1 - t2 
T2 - t1 

(l; - tJ- (12- ~) 

1; - t2 
10 T2- f, 

(T, - t,) - ( l; - t1 ) 
11 - t2 

lnT'.¿ - t1 

29 7 

292 

29 9 

3 0 0 

1 n 1i - f, 
12-Ti 
R-1 

li - t 2 - Ti + t, - 1, - f1 - (t - f,) - (t,- ti) 
T, - f1 - ~ + T1 -Ti - t. - (1i - t1 ) - ( 1i - T,) 
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RS Ti - T1 
¡; - f1 

Substituyendo 286 y 305 en 304 

Ji - ti -
12 - ti 

Substituyendo 306 en 295 

1 - s 
1 - RS 

1 - s 
'"-r--R"S 

R- 1 

Substituyendo 307 en 301 

1 - s 
In 1 - RS 

R - 1 
~ ª 1 2 - S ( R·• l .. 

..JRi~ 1 In 2 - S (R + I+ 
- 1) 
- 1) 

F. ,. 
T 

\!R1-;¡ In 1 - a 
1 - RS 

(R-1) 2-S(R•1-
1" 2 -S(R+ I+ 
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Con el valor de la MTD calculado, según se ha dicho, para 

una circulación, en contracorriente y, este factor de corree-

ción, F, se calcula el valor de la MTD corregida: 

MTD = F· MTD corr 
310 

Si este factor de corrección F resulta algo pequeño, la di.fe..:. 

rencia media de temperaturas disminuirá en la mi sma propo~ 

ci.Ón y ello exigirá una su~rfi.cie de intercambio más elevada. 

Por ello, debido a estas razones de tipo económico, si. el 

factor de corrección F resulta inferior de O. 80 se considera 

un paso más de carcaza (o una carcaza rnás en serie) , con 

lo cual se calculará un nuevo factor F y se corregirá la MTD 

de acuerdo con él. En estas =ndiciones de funcionamiento, 

la ecuación puede expresarse en la siguiente fon-na: 

A= Q 311 

U . MTDcorr 

Queremos insistir sobre los criterios que rrarcan corno nece-

sario el uso de cambiadores de pasos múltiples ya que este 

es un problema de gran frecuencia en la práctica de la Inge-

nier(a Qu(mica, as( pues; considerando el calentador que se 

muestra en la figura 56 es un calentador de un paso simple, 

dado que la corriente total del l(quido enfriante cruza todos 

los tubos en paralelo. En calentadores grandes este tipo de 

flujo tiene limitaciones serias. Et número de tubos es tan 



grande que, en flujo de un solo paso, ta velocidad a través 

de tos tubos es muy pequeña para pr-oducir un coeficiente 

adecuado de transferencia térmica, y el calentador es anti-

económico. También, debido al bajo coeficiente se requie-

ren tubos largos si se va a enfriar el fluido caliente en ran 

gos razonablemente grandes de temperatura, y tales tubos 

largos no son prácticos. 

Vapor 

Fig. 56 

8 
Ventea Salida 

K 

G 

Purga 

E¡ 

Pasos múltiples, La limitación de baja velocidad en un calen-

tador de paso simple puede eliminarse usando pasos múltiples. 

En pasos múltiples, el haz de tubos se divide en secciones, y 

el fluido es forzado mediante mamparas en los canales, a pa-

sar a través de cada sección en serie. Un ejemplo de cons-

trucción de pasos múltiples se muestra en la figura 57. El 

dibujo mayor y la sección muestran las mamparas en uno de 

los canales. Los dibujos pequeños muestran como se dividen· 

los canales para dar ocho pasos. El 1 (quido entre el compar::_ 

timento A, fluye a la izquierda hacia el B, regresa a la de-
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recha al C, y así hasta salir en el I. Los tubos quedan así 

en ocho canales como se ven en la figura mayor. En los 

pasos numerados nones el líquido fluye alejándose del lector, 

en los pasos pares fluye hacía el lector. 

Fig. 57 

La construcción en pasos múltiples decrece la sección trans-

versal de flujo e incrementa la veloci.dad, con un incremento 

correspondiente en el coeficiente de transferencia. Las des-

ventajas son: 

a) El calentador es un tanto más compl i.cado 

b) Las pérdidas por fricción a través del equipo se incremen 

tan debido a las velocidades mayores y a la multipl icaciÓn 

de pérdidas en salidas y en entradas . Por ejemplo, la v~ 

locidad promedio en los tubos de este cambiador es 8 ve-

ces la de un cambiador de paso simple que tenga el mi.s-
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mo número y tamaño de tubos operando el mismo flujo. El 

coeficiente en el lado del agua del calentador de 8 pasos es 

· ad a0
· 

8 
2 l aprox1m amente = 5. veces e de paso simple' o 

aún más si la velocidad en el de paso simple es suficien-

temente pequeña para dar flujo laminar. Las pérdidas por 

fricción son aproximadamente 82 · 8 = 330 veces las de paso 

simple, sin incluir las pérdidas adic ionales por expansión y 

contracción. El diseño más económico pide una velocidad 

tal en los tubos que el costo incrementado en la fuerza de 

bombeo se compense por el costo disminuido del aparato. 

Una velocidad muy baja ahorra fuerza de bombeo pero redun-

da en un equipo muy grande (y consecuentemente caro). Una 

velocidad muy grande ahorra el costo inicial del equipo, pero 

eleva los costos de energía. 

Coeficiente Global, Usup. 

Una vez conocidas las cantidad de calor Q, y la diferencia 

media de temperaturas, según se ha visto arriba, sólo es pr~ 

ciso el conocimiento del coeficiente ~bal U, para conocer la 

~ 

superficie de intercambio A, según la -ecu_ación 31 O. 

El valor U depende, como ya se ha dicho, de las condiciones 

fluidodinárnicas de los fluidos y de las características del car::;_ 

biador utilizado. Por ello, el método de cálculo a seguir se-

rá la estimación de un valor de este coeficiente U, mediante 

- 289 -



la suposición de un intercambiador de superficie determina-

da y la comprobación posterior de que de acuerdo con las 

caracter(sticas del mismo, el coeficiente supuesto es corree 

to. Si la estim a:::ión del coeficiente no está muy ajustada a 

1a realidad, el- método señalado puede obligar a repetir el 

cálculo varias veces hasta conseguir un diseño adecuado. Por 

ello, una buena estimación de este coeficiente puede suponer un 

ahorro considerable de tiempo, pero esto requiere alguna ex

periencia que sólo se adquiere con el cálculo de distintos ap;;:_ 

ratos de este tipo. 

Existen, sin embargo diferentes tablas más o menos acerta

das, con valores aproximados de este coeficiente, según la 

naturaleza de los fluidos, y que pueden servir para una· pri

mera estimación tomando un valor medio. Como un compen

dio de ellas se indican en la Tabla 11 los valores siguientes: 

TABLA 11 

FLUIDOS 

Agua-Agua 

Agua-Soluciones acuosas 

Agua-Prod. orgánicas 

Agua-Aceite pesado 

Agua-Gas 

Prod. orgánico-Prod. orgánico 
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2 

ºC) m 

600 a 1,500 

600 a 1,500 

200 a 800 

50 a 250 

15 a 250 

50 a 300 



Aceite pesado - Aceite pesado 

Gas - Gas 

Dowthe rrn-Gas 

Dowtherrn-Aceite pesado 

Agua-Vapor de agua condensante 

Agua-Vapor orgánico condensante 

Aceite-Vapor de agua condensante 

Gas-Vapor de agua condensante 

Vapor de agua cond. -Agua en ebulli 
ción 

Vapor de agua cond. -Prod. orgá
nicos ligeros 

Vapor de agua cond. -Prod. orgá
nicos pesados 

50 a 200 

10 a 40 

20 a 200 

40 a 300 

600 a 3,000 

300 a 1,500 

100 a 300 

60 a 1,500 

1, 000 a 2,500 

500 a 1, 000 

100 a 500 

El amplio campo de variación de estos coeficientes puede ha-

cer dudar sobre el valor que deba tomarse en una primera 

estimación. Sin embargo, por lo general, el coeficiente es-

tará más cerca del valor mínimo señalado que del lÍmi.te má 

ximo, y a falta de mejor experiencia puede suponerse en una 

primera aproximación un valor alrededor del doble del valor 

m{n imo indicado. Utilizando con este valor supuesto y por 

la ecuación 311 podrá tenerse una idea de la superficie de in 

tercambio necesaria. 
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Desde luego, al llegar a este punto, debemos tener presente, y 

considerar cuidadosamente, la presencia del "ensuciamiento", 

discutido ampliamente con anterioridad. Conviene detallar al

go más al considerar ahora el anál i.sis que se está presentando 

más de cerca sobre los cambiadores de tubos "convencionales". 

Di.remos algunas palabras sobre el "control de ensuciamiento". 

En muchas circunstancia el problema del ensuciamiento tiene 

que ser aceptado y "vivir con él", pero sus efectos pueden en 

algunas ocasiones ser mitigados por métodos de control y dise

ño adecuados. Debe hacerse menci6n al menos de los métodos 

que han sido sugeridos o usados como medios de combatir la 

incidencia del ensuciamiento. El control de los dep6sitos es-

tará relacionado muy de cerca con los factores que afectan el 

ensuciamiento. Han sido publicados trabajos sobre este objeto 

por Canapery y Mulford. Sorrel considera que un diseño apro-

piado puede controlar la corrosi6n. 

pueden enl istarse como sigue: 

Los métodos disponibles 

(1) El imi.naci.6n de las sbustanci.as corrosivas o ensuciantes de 

las corrientes del proceso; esto puede ser costoso involu

crando etapas adicionales, o imposible si las corrientes prin_ 

cipales del proceso producen la contaminaci6n en el cambia

dor. 

(2) Prevenir la formación de poli.meros por adici6n de algún com 
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puesto estabilizador; de nuevo puede ser una práctica cost0sa. 

(3) Proveer~ un sitio alternativo, diferente a la superficie de ca

lentami.ento,para la deposición del ensuciante; esto ha sido u

ti.l izado para corrientes de proceso que contienen sales sus

ceptibles a los efectos de campos el éctri.cos. 

(4) Prevenir o reducir las posibilidades de corr"üsión o deposi

ción por el uso de inhibí.dores; la cuestión de costo será im

portante junto con la contaminación subsecuente. 

(5) Prevenir la corrosión y/o la deposición cubriendo la super-

fi.ci.e de intercambio con un material inerte y liso. Por e-

jemplo, el uso de plásticos y resinas, sin embargo, tienen 

limitaciones debí.do a sus pobres propiedades de transferencia 

La mayoría de sus usos en equipos de intercambio de calor O

curre en combinación con el grafito, donde la natural porosi

dad del grafito es salvada impregnándolo con resinas de fu-

rano y fenal . La principal dificultad en el uso de grafito 

impregnado con resinas es el peligro, siempre presente, de 

daños mecánicos o destrucción, debido a la baja resistencia 

a la tensión y ductibi.li.dad pobre. Sin embargo la excelente 

resistencia química del furano y del fenal, junto con el gra_ 

fito inerte, hacen este equipo Úti.l para ambientes altamente 

corrosivos y abrasivos, cuando se le maneja, instala y ope-

ra apropiadamente. 
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Se han usado cubrimientos fenól icos para proteger superficies 

de tubos, corazas y cabezales en cambiadores de acero al car 

bÓn. Cualquier arista filosa del metal debe redondearse para 

asegurar un espesor adecuado de esta pel Ícula protectora. 

Muchos problemas de corrosión y abrasión en cambiadore~ 

<;le calor ocurren en las entradas de los tubos debido al flujo 

turbulento. Tales ataques ocurren, usualmente, solo a dis

tancias cortas dentro del tubo, finalizando en el punto don

de el flujo laminar ocurre, esto se puede prevenir frecuente

mente con· insertos baratos de epoxy, nylon, PTFE y otros 

materiales plásticos. 

Cuando está siendo condensado un material altamente corro

sivo en el lado de la coraza del cambiador, el ataque de va

pores por choques frecuentemente es un problema serio. Pla 

cas de choque y mamparas de plásticos apropiado sirven aquí 

muy bien como barrera protectoras. Uno de los plásticos 

más efectivos en la solución de los problemas de transferen

cia de calor a altas temperaturas (350'F) es PTFE. Ahorros 

en la construcción de equipos, que requieren aleaciones exó

ticas son posibles frecuentemente diseñando la unidad de mo

do que las secciones que no transfieren calor estén fa · · :i

das de plásticos químicamente resistentes. 
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(6) Utilizar algún medio mecánico para remover depósitos con

forme se presenten, p.e., el uso de bolas-elast6meros posi

blemente con superficies abrasivas. 

(7) El uso de germicidas y venenos para mater las bacterias en 

los sistemas donde su desarrollo biol6gico es un problema. 

En algunos casos el material de construcci6n, por si mismo, 

producirá un veneno reductor del desarrollo biológico, p. e. , 

cobre. 

Elecci6n de las características del cambiador. 

De acuerdo con lo anterior se ha estimado una superficie para 

real izar el intercambio de calor. Ahora deben fijarse las carac:_ 

terísticas del mismo para conseguir la superficie requerida y el 

funcionamiento correcto del aparato. 

Al hacer el estudio de los distintos tipos de aparatos se han in

dicado algunas de las ventajas de cada uno dealos y por consi

guiente se habrá determinado ya el tipo de cambiador más ade

cuado. Sin embargo, han de fijarse además otras característi

cas sobre las que es preciso señalar algunas ideas. 

Por lo general el diámetro de los tubos a utilizar suele ser de 

3/4" y con menos frecuencia 1 ", pero el campo de util izaci6n 

de los mismo no está limitado por estos valores, puesto que en 

casos extremos se usan también tubos de 1 /2", 5/8", 1 1 /4", 

1 1/2", admitiéndos8 en algunos casos (C6digo TEMA clase "C") 
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tubos de 1/4" y 3/8". Por lo que se refiere al espesor, és

te varía según diámetros y materiales, y por supuesto según 

las presiones y temperaturas de diseño, por la que en todos 

los casos debe comprobarse que el tubo elegido puede sopor

tar las presiones exterior e interior a las temperaturas de 

funcionamiento. 

De cualquier modo, y para presiones medias, lo más frecue12_ 

te es usar tubos de 3/4", 14 BWG o 111
, 12 BWG cuando el 

material es acero al carbono o aluminio y 3/4", 16 BWG ó 1" 

14 BWG si es acero inoxidable, cobre o sus aleaciones. 

En cuanto a la colocación de los tubos deben considerarse cua 

tro posibilidades que se reducen a dos tipos de distribución, 

triangular y cuadrada. La distribución triangular permite la 

colocación de un número mayor de tubos dentro de una misma ca~ 

caza que la cuadrada, pero entonces no es posible la limpieza 

del exterior de los tubos por métodos mecánicos debiendo ha

cerse por métodos químicos. Como para este tipo de limpie-

za no es necesario extraer el haz tubular, la distribución tri~ 

gular se utiliza en los cambiadores de placas tubulares fijas, 

en tanto que la cuadrada se utiliza en los. cambiadores de tu-

bos en U o cabezal flotante. 

Dentro de cada uno de estas distribuciones pueden considerar

se dos posibilidades de colocación de tubos. En una distribu-
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ctón triangular (o distribución al tresbol illo), el fluido circu-

lante por la carcaza puede i.ncidi.r perpendicularrnente a los 

tubos según se indica en la figura 58 (a y b). La diferen-

cias entre un caso y otro son muy pequeñas y si. bien la 

colocación normal (a) produce un coeficiente de transmisión 

de calor ligeramente superior, también ocasiona una pérdida 

de carga algo más alta que la rotada (b). 

i t 
(a) (b) 

t 
(e) (d) 

Fig. 58 
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En la distribución cuadrada las diferencias son algo más sen-

sibles. Con la distribución cuadrada normal (c) pueden colo-

carse algunos tubos más que en la cuadrada rotada (d) y, por 

consiguiente, tener superficies de transmisión de calor mayo-

res, dentro de un mismo diámetro de carcaza. 

Asimismo, se origina una pérdida de carga inferior con la 

di.Stribución cuadrada normal, pero por otro lado, si la velo-

cidad del fluido no es demasiado elevada (valores del número 

. 
de Reynolds inferiores 'a 4,500) el coeficiente de transmisión 

de calor es relativamente más bajo. Este inconveniente a 

menudo supone un precio algo superior del cambiador que no 

se compensa con las ventajas citadas y por ello es más fre-

cuente la colocación rotada. Sin embargo, en los hervidores 

en los que la vaporización se produce en el exterior de los 

tubos por convección natural, es mucho más aconsejable la 

colocación normal para permitir a las burbujas de "8- por p~ 

ducidas una circulación más libre hacia la parte superior, e~ 

pecialmente para una vaporización que se real ice con un flujo 

de calor superior a una i 5, 000 Kcaljm2. 

En los casos de distribución triangular, la distancia entre cen 

tros de tubos suele ser, generalmente, un 25% mayor que el 

diámetro exterior de los tubos, es decir 15/16" para tubos de 

L 
3/4", y 1 1 /4" para tubos de 1". En la distribución cuadra-
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da se exige un 8spacio mínimo de 6.33mm (1/4") entre tubos, 

para permitir la limpieza exterior mecánicamente, lo que equi 

vale a utH izar una distancia entre: centros de 25. 4mm(1 ") para 

tubos de 19mm(3/4") y 31. 7mrn(11/4") para tubos dé 24.4mm(1 "). 

Al elegir la longitud de los tubos conviene saber, que cuando se 

'•an utilizado tubos rectos lo normal será encontrar en el mer-

cado tubos de longitudes standard 2.42m(8'), 3.03m(10'), 3.63m 

(12'), 4.84m(16'), 6.06m(20 1
), 7.27m(24') ó 9.09m(30 1

) y que por 

lo tanto no es conveniente fijar una longitud especial, lo que ri:_ 

trasaría la fabricación y por supuesto sería más caro. La uti 

lizaciÓn de tubos de 9.09m(30'), e incluso de 7,27m(24'), sup~ 

ne a veces una complicación para el traslado del cambiador, 

desde el taller de fabricación a la planta en donde debe util izai:_ 

se, debido a la longitud total del aparato, y, por ello, es mu

cho más frecuente el uso de tubos de 4. 84m(16') y 6. 06m(20'). 

En los cambiadores con tubos de U, la longitud d e los tubos 

no es preciso que obedezca a ninguna standarización, puesto 

que los diferentes tubos tendrán distintas longitudes según el 

diámetro de cada codo, y de todas las formas deberán ser 

fabricdados según encargo especial. 

En cualquiera de los casos, recordaremos lo dicho anteriormen 

te de que, dentro de los límite indicados, una cambiador de una 

superficie determinada resulta más económico cuanto mayor sea 

- 299 -



su longitud, por lo que, en general, y salvo que otras moti-

vaciones aconsejen lo contrario, se debe tratar de conseguir 

la mayor amplitud en cuanto a longitud. 

Una vez fijadas las características anteriores, y puesto que 

ya se ha estimado una superficie de intercambio, se calcula 

el número de tubos que serán necesarios pa.ra conseguir esta 

superficie y el diámetro de carcaza que sería necesario para 

ello. En primer lugar debe tenerse en cuenta que de la len-

gitud señalada de tubos, una pequeña parte de ella no funciona 

como superficie de intercambio, por estar introducida en los 

orificios correspondientes de los espejos. Un cálculo riguro-

so de la longitud efectiva exigiría el conocimiento del valor 

exacto del espesor de las placas tubulares para conocer la 

longitud de tubo exacta· utili.zable para la transmisión pero, te 

niendo en cuenta que dicho espesor es función del tamaño del 

cambiador, normalmente y para aparatos con presiones no 

superiores a 30 Kg/cm2 , se descuentan unos 10 cm (0.3 pies) 

con este fin. Según esto, el número de tubos necesarios será: 

n = -~--A__.(_m_2...,)_·_1_o ...... _74_6.....,..(ft2_.._/m_2.._) _____ _ 

[L (ft) - o.3] ·o.2s1s crt21ft . inch) . do ctnch) 
312 

El conocimiert::> del diámetro de la carcaza que pueda cante-

ner el número de tubos que se ha calculado supone ya el he-

cho de tener que dibujar aunque sea esquemáticamente, la for 
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ma en que irían colocados todos los tubos. En algunos li

bros especial izados existen tablas reducidas en las que con 

cierta aproximación se indica el número de tubos que puede 

colocarse dentro de un diámetro determinado con carcaza, se 

gún el tipo de intercambiador, número de pasos en tubos, diá 

metro y distribución de los mismos, y aunque los valores no 

sean rigurosan-1ente exactos pueden servir para una primera 

aproximación. Sin embargo, a la hora de hacer el diseño 

definitivo debe tenrse la seguridad de que todos los tubos 

considerados pueden ser colocados perfP~tamente en el diám~ 

tro de carcaza que se especifique y, para ello, si no se dis 

pone de tablas más completas (lo que de por sí ya represen

ta todo un libro), debe real izarse un plano adecuado de la si

tuación de los tubos. Para la realización de este plano deben 

tenerse en cuenta las siguientes consideraciones: 

a) Ningún tubo de haz puede estar fuera de una circunferen

cia auxiliar que comprenda a todos ellos (OTL) y cuyo di~ 

metro es menor que el diámetro interior de la carcaza (f~ 

gura 59). Las diferencias de diámetros entre el de la car 

carza y el de esta circunferencia dependen del tipo de inte..!:' 

cambiador y del diámetro del mismo, y oscilan entre 12. 7rrrn 

(1 /2 ") y 50. 8mm (2") para los de placas tubulares fijas tubos 

en U y ca.bezal flotante tipo S. P. o W. 

Si el carnbiador tiene un cabeza.! flotante del tipo T, estas 
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diferencias de diámetros deben ser mayores, puesto que 

al extraer el haz, l a placa tubular flotante debe pasar por 

el interior de la carcaza, y, y a s e ha indicado anteriorme ri. 

te, que al ser esta placa tubu lar mayo r que tipo S, el di~ 

metro de la carcaza debe ser m ayor. En este caso, real

mente no existen reglas fijas que señalen la diferencia de 

diámetros, puesto que el diámetro de la placa tubular flo

tante depende del tipo de torn illos que se usen par sujetar 

el cabezal y estos a su vez del diámetro del haz, de las 

presiones y de los materiales que se utilicen, pero como 

norma oerientativa, las diferencias entre el diámetro de la 

carcaza y el de la OTL puede ser 25 .4mm(1 ") ó 50.Bmm 

(2") mayor que para el cabezal flotante tipo S. 

b) Cuando un cambiador tiene varios pasos de tubos, deberán 

preverse unos pequeños espacios longitudinales, sin tubos 

sobre los que puedan apoyar las placas separadoras de es

tos pasos en el distribuidor y el cabezal flotante (figura 59 ) 

La anchura de estos espacios no está determinada por ningl:'_ 

na norma y, Únicamente, debe tenerse en cuenta que sea 

mínima debe tenerse en cuenta qi.Je en cantidad a lo largo 

de estos pasillos en tubos, pero suficientemente amplia p~ 

ra dejar 3 ó 4mm. de distancia desde las placas separad~ 

ras al tubo más cercano. 
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Además, habrá de e xtremarse el cuidado para que, en 

los casos de di.stri.buci6n cuadrada, los espacios entre 

tubos queden siempre er línea recta, aunque correspon-

dan a pasos di.fe rentes, para no i.mpedi.r la l i.mpi.eza me-

i 1 

------~º~' _1 ¡ 
.-l• flecha del cuadrante superior izquierdo teñ•la la 

plac• de impacto. La del cuadrante superior derecho, el pasillo 
de 1eparación entre pasos de tubos. 

Fi.g. 59 

c) En los cambiadores con tubos en U, los codos más peque-

ñas tienen como mínimo un diámetro de curvatura de tres 

veces el diámetro exterior de lo tubos. 

d) Además de los tubos necesarios para la transmisión de ca-

lor deben colocarse (y, por lo tanto, prever si.ti.o para ellos) 

unos espaciadores que mantengan distanciadas las placas de-

flectoras. Estos espaciadores se colocarán en la peri.feria 
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del haz tubular, más o menos equidistantes entre s( y en 

número de cuatro cuando el diámetro de la carcaza es in-

ferior al 406,4mm(16"), 6 para diámetros de hasta 838.2mm 

(33"), y 8 para diámetros de hasta 1219,2mm(48"). 

e) Cuando el fluido que entra en la carcaza es un vapor satu-

rado, o un gas corrosivo o abrasivo, o una mezcla de va

por y líquido, es necesario colocar una placa de impacto· 

frente a la tobera de entrada a la carcaza, para proteger 

esa zona del haz tubular de los perjuicios que un choque 

frontal del chorro de fluido que entra pudiera dañarla. Asi

mismo deberá colocarse esta placa de impacto cuando se tr~ 

ta de un líquido corrosivo o abrasivo para el que se cumpla 

en la tobera de entrada que el vapor de e V2 sea superior 

a 500 lb/ft seg2, cuando e es la densidad en lb/ft3 y V la 

velocidad en ft/seg. Para el resto de los fluidos deberá 

colocarse esta placa siempre que el vapor de e V2 señala 

do sea superior a 1 ,500 lb/ft seg2 • 

La colocación de esta placa debe ser, como se ha dicho, 

frente a la tobera de entrada a la carcaza (figura 59) deb'=._ 

rá estar situada en una posición tal, que el área del segrne12_ 

to circular que queda sin tubos (área rayada de la figura)sea 

como mínimo igual a la mitad de la sección circular de la 

tobera de entrada a la carcaza mencionada. 
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Teniendo en cuenta todas las observaciones anteriores, se 

habrá podido realizar un esquema de distribución de tubos y 

ya se conoce r á el diámetro de la ca rcaza en la que pLeden 

t~ner cabida los tubos que se hayan considerado precisos. 

Puede ocurrir, sin embargo, que el diámetro de carcaza 

requerido S<'~a demasiado grande y, a unque en principio no 

existe ning•..ina norma que lo limite, no suelen utilizarse ca r 

cazas con diámetro superior a 45", en razón al excesivo pe_ 

so del aparato resultante. Cuando esto suceda, ha de con

siderarse la posibilidad de utilizar más carcazas colocán

dolas en paralelo o en serie, si esto resultara más econó

mico. Tampoco existen reglas fijas para discernir cuál de 

estas dos posibilidades será más económica, puesto que ello 

depende de las circunstancias particulares de cada caso, pe

ro normalmente, si no hay razones de pérdidas de carga o 

velocidades de los fluidos que lo impidan, puede aconsejarse 

la colocación de las otras carcazas en paralelo, cuando el 

factor de corrección de la MTD haya resultado superior a 

0.95. Cuando esto no suceda puede convenir la conexión de 

las carcazas en serie, con lo cual habrá de calcularse un 

nuevo factor de corrección de la MTD, y se tendrá un valor 

más alto de la misma que, lógicamente, favorecerá la trans 

misión de calor. 
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As( pues, dependiendo de las caracter(stica.s de los fluidos, 

sus propiedades, sus temperaturas y la presión de trabajo, 

se deberá estudiar el tipo de cambiador de calor que resu~ 

te más económico, a continuación resumimos las ventajas 

y limitaciones de algunos ti.pos de ellos: 

a) Espejos fijos. 

Ventajas. 

1 . - Bajo costo por unidad de área de transferencia. 

2. - Tubos rectos - reemplazables y con facHi.dad para 

l i.mpi.arse interiormente. 

3.- No hay juntas con empaque del lado del envolvente. 

4. - No hay empaque inte mas. No hay posi.bi.l idad de me~ 

cla entre ambos fluidos debido a fallas en los empaques. 

5.- Haz de tubos lleno.- M(ni.mo "by pass" del lado del 

en vol vente. 

6. - La expansión di.ferenci.al entre tubos y envolvente se 

puede compensar con una junta de expansión si. es reque

rido. 

Li.mi.taciones 

La limpieza mecánica y la inspección _ visual del exterior 

de los tubos no es posible. Es necesario hacer la l im -

pieza con productos qu(micos o solventes. Usualmente el 

fluido incrustante va del lado de los tubos . 
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Aplicaciones. 

Condensadores, calentadores, enfriadores, rehervidores. 

El envolvente totalmente cerrado es particularmente ven

tajoso para trabajos a gran vacío o cuando el material 

del empaque pueda ser un problema. 

b) Tubos en "U" 

Ventajas 

1. - Bajo costo. 

2. - No hay empaques internos. 

3. - Un solo espejo. 

4. - El haz de tubos puede removerse para inspección y 

limpieza exterior de los tubos. 

5. - Haz de tubos completo. El "by pass" se minimiza. 

6. - La expansión diferencial se compensa individualmente 

por los dobleces de los tubos. 

Limitaciones. 

Debido a su forma, la parte Interna de los tubos no se pue

de limpiar mecánicamente. Los tubos no pueden reempla

zarse, excepto los exteriores del haz. NO se puede dar 

un solo paso en los tubos. 

Aplicaciones. 

En diferenciales de temperatura grande, servicio en fluídos 

que tengan poca incrustación. 
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S e recomienda particularmente para altas presiones y tem

peraturas donde el ahorro de un espejo resulta en un precio 

considerablemente menor. Frecuentemente se usa en rehe r-

vidores de columnas de destilaci6n (sin e nvolvente) y como 

calentadores de suc ci6n en tanques de a lmacenamie nto. 

c) Cabeza flotante exterior empacada. 

Ventajas 

1. - El haz de tubos es removible para Inspe c ción, y lim pie 

za mecánica por el exterior de los tubos. 

2. - Tubos rectos - reemplazable s y facil i.dad para limpieza 

inte rior. 

3. - Solo el fluído del lado del envolvente está en contacto con 

el casquillo del estopero con lo que se e limina la posibi.l i.dad 

de mezcla entre los dos fluidos. 

4. - No tiene empaques internos . 

5. - Facilidad de ensamble e inspecci6n de sus partes. 

6. - La cabeza flotante absorbe la expansi6n diferenci.3.l entre 

los tubos y el envolvente. 

Limitaciones. 

Costo más alto, su uso está restr"ingido a las limitaciones 

del empaque en el lado del envolvente. Usando agua del 

lado de la camisa, la li.mitaci6n anterior raramente se en-

cuentra. 
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Aplicaciones. 

Diferenciales de temperatura alta, f1u{do que ensucien el 

interior o el ext e rior de los tubos, es generalmente usa

do como condensador vertí.cal, con el vapor del lado de 

los tubos. 

d) Cabeza flotante i.nterna. 

Ventajas. 

1. - E1 Haz de tubos puede removerse para li.mpieza me

cánica exterio r de los tubos y para inspección. 

2. - Tubos rectos. Reemplazables y con facilidad de lim-

pieza sin necesi.dad de remover el haz. 

3. - La cabeza flotante absorbe la expansión diferencial en

tre los tubos y el envolvente. 

Limitaciones. 

Costo alto, el empaque interno en la cubierta de la cabeza 

flotante tiene el peligro de mezclar los dos flu'Ídos por falla. 

Aplicaciones. 

Este diseño se usa de manera muy amplia en las refinerías 

donde los aceites calientes y gases a presión eliminan la 

posibilidad de usar el diseño de cabeza flotante empacada. 

Coeficiente de película y pérdida de carga en los tubos. 

E1 coeficiente de trans misión de calor es, como se verá más ade

lante, una función de distingos valeres; unos que deberán ser fija-
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dos de acuerdo con las condiciones del proceso (factores de 

ensuciamiento), otros que serán conocidos una vez estipula

das las características del cambiador (resistencia de la pa

red del tubo), y unos terceros que deberán calcularse de 

acuerdo con las características de los fluidos y del cambi~ 

dor que se haya considerado (coeficiente de película). 

Estos coeficientes de pelfcula (interior y exterior) represen

tan la mayor o menor facilidad con que el flujo de calor pu~ 

de atravesar una película de fluido adherida a las paredes del 

tubo y cuyo espesor depende de las propiedades del fluido y 

de la velocidad con que éste se desplaza. Lógicamente, una 

mayor velocidad de fluido origina una pelfcula de espesor más 

reducido, y esto supone una facilidad mayor para el paso del 

calor. Sin embargo, el hecho de hacer circular los fluidos 

con velocidades altas supone un mayor gasto en potencia de 

bombeo y, por ello, el. cálculo del coeficiente de película y 

de la pérdida de presión en cada uno de los lados del tubo 

deben realizarse paralelamente para conseguir que la veloci

dad máxima, proporciones el coeficiente de transmisión de ca 

lor más favorable, dentro de los 1Ímites que permita la pér

dida de carga admisible para fluido. 
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Los métodos de cálculo utilizables para conocer los coeficien-

tes de película se han ido mejorando con el paso de los años, 

pero han sido las compañías dedicadas al diseño de intercam-

biadores las que han logrado estas mejoras que, como patri-

monio particular de cada una de ellas, no las dan a conocer 

hasta haber conseguido nuevas técnicas más favorables de cál-

culo. 

En general, los procedimientos de cálculo se basan en corre-

laciones de grupos adimencionales, y, de cualquier forma, los 

métodos son c.Jistintos según el régimen de circulación del flui-

do y los cambios de fase que puedan originarse al variar la 

temperatura. 

Circulación sin cambio de fase. 

Antes de pasar a la descripción de cada método vamos a di.fe-

renciar tres ti.pos de régimen de circulación en tubos bien di.-

ferenciados. Como és sabido, el Índice de turbulencia de un 

fluido circulando por el interior de un tubo vi.ene medido por 

el número de Reynolds, cuya expresión es: 

Re= 
di.. u. e 

z 313 

en la que expresando las diferentes magnitudes en unidades 

consistentes resultará una cantidad adimenci.onal. Valores -

muy al tos de Re (superiores a 1 O, 000) indican una tu rbulen-
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cia completa del fluido. Por el contrario, valores bajos de 

Re (infeMores a 2, 100) indican un desplazamiento laminar -

del fluido, sin turbulencia alguna y con un avance a rnayor 

velocidad por el centro del tubo que por las regiones próxi-

mas a las paredes del mismo. Entre un límite y otro la 

circulación del fluido no corresponde exclusivamente a nin-

guna de las dos posibilidades citadas, sino a una transición 

del régimen laminar al turbulente, con lo que las correla-

cienes de cálculo son también diferentes a las utilizadas pa-

ra aquellos casos. 

Estas correlaciones, para el caso de un fluido en fase Úni-

ca que circula por el interior de un tubc, se han expresado 

non-nalmente en la forma: 

K 314 

donde las constantes a, b, c y d toman valores distintos se-

gún las diferentes condiciones de circulación. 

Frecuentemente, los valores de 

315 

se representan gráficamente en función de los distintos valo-

res de Re con lo que el cálculo del coeficiente h¡;, queda re-

ducido a la f'.'eSOluci.ón de la expresión: 

(_z )d 
\ Zw 
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donde el valor h se lee gráficamente según se ha dicho, d 

es un valor conocido, y K · Pr.:: se nabrá calculado al ha-

cer la estimación de las propiedades físicas. Queda, pues, 

Ún icamente por conocer la relación de viscosidad. (Z/Zw)d, 

valor que e n principio sólo puede ser estimado, puesto que 

para conocer ta viscosidad a la temperatura de la pared de l 

tubo debe conocerse previamente esta temperatura. Y esto 

sólo es posible una vez calculados los coeficientes de pelí

cula y el coeficiente g'l.obal U. 

Si.n embargo, la influencia de este factor en el coeficiente, 

es, por lo general, y excepto que se trate de fluidos muy 

viscosos, muy pequeña. Es norma de uso corriente suponer 

un valor próximo a la unidad para esta expresión, y una vez 

realizado el cálculo completo comprobar, que la suposición 

hecha ha sido correcta y se diferencia poco de lo que ocurre 

realmente. Es bien sabido que paratíquidos la viscosidad dis 

minuye cuando aumenta la temperatura, mientras que en los 

gases aumenta con ei.la; por esto, debe cuidarse en la esti 

mación de esta relación el hecho de que vaya a ser mayor 

que la unidad (si es un tíquido que se calenta o un gas que 

se enfría) o menor que ella (lÍquido enfriándose o gas cale'2._ 

tándose). Por lo general estos valores pueden oscilar entre 

O. 95 y 1 . 05 excepto en los casos que .se han citado de vis-
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cosidades elevadas, y dentro de este retomo son aún más 

frecuentes los valores más próximos a la unidad . 

El valor c, si bien se ha considerado ligeramente distinto 

según unos métodos u otros, está aceptado por todos los 

autores que es próximo a 1/3, y, como tal, se ha venido 

considerando generalmente . Por esta razón, al reseñar la 

estimación de las propiedades físicas, se ha indicado como 

una propiedad más a ser usada en el cálculo el valor Pr113 • 

Asimismo, está aceptado e n todos los tratados un valor pró-

ximo a 0 . 14 para el exponente d, de la relación de viscosi-

dades. De acuerdo con esto, la expresión 315 que señala 

el valor del coeficiente ht puede indicarse en la forma: 

K • p 1 /3 ( z~ ) O. 14 317 
ht = jt do 

El valor del factor jt es distinto para los diferentes reg(me-

nes de circulación del fluido, y como función del número de 

Reynolds y de la relación .adimensional L/di, puede leerse 

gráficamente en la figura 60. Esta gráfica es válida para 

1 (quicios como para gases fluyendo por el interior de los tubos 

y, pese a que el método de cálculo es conocido desde hace 

varios años, sigue teniendo haoy toda su vigencia, puesto que 

los cambios que se han introducido en el mismo por ligeras 

variaciones en los exponentes de l a ecuación 314, de acuer-

- 314 -



do con la experiencia, han sido muy pequeñas y Únicamente 

mejoran sensiblemente los coeficientes en algunos casos ais 

lados . 

!i § - ~ 

-~--B~m·~~; 

Fig. 6 0 
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Condensación. 

Cuando el fluido que circula por el interior de los tubos es 

un vapor puro que conde nsa isoténnicamente, se forma sobre 

las paredes del tubo una pel (cula de l (quido y a través de la 

cual debe transmitir el calor. El espesor de esta pel(cula 

depende de la ve locidad de condensación, pero en ningún ca-

so será uniforme, puesto que el condensado se deslizará ha-

cia la parte inferior de los tubos, tomando un perfil similar 

al indicado en la figura 61, según que los tubos del intercam-

biador vayan colocados horizontal (a) o verticalmente (b). Por 

un estudio matemático de estos perfiles. Nusselt desarrolló 

una teor(a para el cálculo del coeficiente de transmisión de 

calor en los casos de condensación pura. Posteriormente, 

Colbum encontró valores más altos para estos coeficientes 

corrigiendo adecuadamente la ecuación de Nusselt. Por el 

momento, y si bien existen algunas variantes de cálculo, pro:::_ 

piedad de distintas compañías de diseño, el método continúa 

teniendo vigor. 

Fig. E:1 
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De acuerdo con este procedimiento de cálculo, el coeficien 

te de pelÍcula de condensación puede e valuarse por la si-

guiente expresión: 

he = je • K ( ~ 1/3 
g 

di 
do 

318 

en la que sustituyendo los valores de las propiedades K, S y 

Z del condensado y de la aceleració n de la gravedad, g, en 

unidades pertenecientes a un mismo sistema acorde, resul-

tará el coeficiente en las unidades propias del sistema usa-

do. El valor de j e s e o btiene gráficamente (figura 62) en 

función de un número de Reynolds aparente Re, definido por: 

Re = 4 ·Ge 

z f 
319 

donde Zf es la viscosidad del condensado y Ge una velocidad 

másica ficticia correspondiente a la condensación. Si los 

tubos van colocados horizontalmente la condensación sólo tie 

ne lugar e n la pared del tubo correspondiente a la sección, 

ocupada por el vapor, y Ge se calcula según: 

Wc 320 Ge 
Fv · L • n 

donde Wc es la cantidad por unidad de ·tie.mpo y Fv la frac-

ción de volumen ocupada por el vapor. El cálculo de esta 

fracción se ha realizado suponiendo que el vapor y el lÍquido 

condensado deben tener una misma pérdida de carga, lo cual 

implica que al tener ambas propiedades distintas, deben fluir 
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con diferentes velocidades y, por lo tanto, la sección ocupada 

para cada una de las fases será función de esta velocidad. La 

ecuación encontrada de esta forma ha sido: 

Wv [ zv )1 /{. el )5/9(. DI .\2/3 + 1 
\2L \--e:- \ Dv } 

321 

Los factores del segundo término son conocidos excepto los di~ 

metros equivalentes DL y Dv, y, puesto que estos valores son 

función de Fy, el métod'? a segw será, suponer un valor para 

esta relación, y comprobar f inalmente si la suposición ha sido 

consecuente. 

Fig. 62 

No obstante, conociendo la dependencia de Dv y DL, con res-

pecto a Fv por la definición de diámetro hidráulico, y sabien-

do que la suma de las fr-acciones de volumen por el vapor y 

el Iíquido deben ser la unidad, es decir: 

Fv + FL = 1 322 
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se puede estudiar la ecuación 321 y llegar a una representa

ción del valor de Fv en f-unción de la relación de caudales y 

propiedades que se indican en la figura 63. 

Fig. 63 

En el caso de que los tubos vayan colocados verticalmente , el 

cálculo es más sencillo, puesto que entonces: 

Wc 
Ge 323 

n · 1r • do 

y sustituyendo este valor en ta ecuación 318, se tendrá un va-

lor Re con el que se puede leer Je en la figura 62 y, por sus 

titución en ta ecuación 318, calcular he· En los casos de con 

densación no isotérmica, es decir, cuando el vapor va conden-

sado, a medida que disminuye la temperatura a lo largo del 

cambiador, debe tenerse en cuenta que además de la condens~ 

ciÓn existe un enfriamiento del vapor y del líquido, y que, por 

lo tanto, el coeficiente de película será un valor medio entre 
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el de condensación y los correspondientes al vapor y al li'qui-

do. El conocimiento de este valor, debido a las interacciones 

existentes entre las tres clases de transmisión de ca1or que 

tienen lugar paralelamente, es de más difícil estimación, y 

al no existir un método de cálculo definido, los procedimien-

tos que se conocen se basan en dife rentes suposiciones de ma 

yor o menor acierto, según los casos a que se apliquen. En 

tre todos ellos el de menor complicación supone que e l coef i-

ciente de película es una medida ponderada entre los tres coe 

ficientes calculados, esto es: 

h 
Q 

= m Qc Qv QL 
+ + 324 

he hv hL 

Siendo Q el calor transmitido total, suma de los tres valore s 

parciales, · ~, ~ y QL, correspondientes, respectivamente, 

al calor de condensación y a los de enfriamiento del vapor y 

del líquido. Los coeficientes he, hv y hL se habrán calcula-

do como se ha indicado anteriormente, debiendo hacerse, como 

Única aclaración que para los cálculos de hv y hL se conside-

rarán los caudales medios de vapor y Hquido Wv y WL y que, 

a efectos de estimación de los números de Reynolds respecti-

vos, se tendrán en cuenta las fracciones de volumen F v y F L 

ocupado por cada uno de ellos para conocer la velocidad de ca 

da fase, y los diámetros a considerar serán los diámetros hi-
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dráulicos o equivalentes Dv y DL. 

E vapo raci6n. 

Cuando se trata de evaporar un líquido, tanto en el interior 

como en el exterior de un tubo, los factores que intervienen 

en el proceso son tales, y algunos de ellos tan difíciles de 

determinar, que no ha sido posible el desarrollo de ecuacio 

nes generales que permitan la predicción de los coeficientes 

de película. 

SÍ pues, los datos existentes para los mismos son experi

mentales y la inc1usi6n de todos ellos en este trabajo no se

ría posible, debido a la di.ve rsidad de productos que habría 

que considerar. El valor de estos coeficientes depende, co

mo en los casos anteriores, del espesor de película estacio

naria de f1uído formada sobre la superficie del tubo, y de la 

mayor .:i menor facilidad para formarse las burbujas de vapor 

y desprenderse de la pared del tubo. Para un mismo produ<:._ 

to estas características varían con la presi6n de operaci6n y 

con la diferencia de temperatura, desde la pared del tubo ha~ 

ta el l(quido en ebullici6n, es decir, la variación de tempera

tura a través de la pelÍcula considerada, y por ello se repre

senta en función de ambos variables. 

El método de cálculo a seguir con estas gráficas es: conocida 
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la presión a que tiene lugar la evaporación, se supone un va

lor de la diferencia de temperatura a través de la pel(cula .1 Y' 

con el que se leerá el valor del coeficiente de vaporización 

hb. Una vez realizado el cálculo del coeficiente global, co

mo se verá después, habrá que comprobar que el valor de 

tf supuesto es igual o, a lo sumo, ligeramente inferior al 

calculado. En la figura 64 se han representado distintos va-

lores de este coeficiente para el agua, por ser el de utiliza= 

ción más general. 

Fig. 64 

En el cálculo de los vaporizadores deben extremarse los cui

dados cuando se ha estimado un flujo de calor alto a través 
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del tubo. En casos así puede producirse una evaporación ex

cesivamente rápida formándose alrededor del tubo una pelícu

la de vapor, en lugar de la que hemos venido considerando 

como de l (qui.do. En estas condiciones la realidad se ~érl:a

ría de las suposiciones hechas para el cálculo, y como con

secuencia puede ocurrir que el aparato funcione indebidamente 

y por debajo de las condiciones para las que haya si.do calcu

lado. Para evitar este problema existen gráficas ver figura 

65, que permiten predecir el fluido máximo admisible, (Q/A)p, 

en función de las propiedades del líquido y vapor producido. 

pero, a efectos de diseño, los valores indicados en la misma 

deben considerarse excesivamente elevados, por lo que, por 

término medio, se toma un flujo de calor máximo entre el 15 

y el 35% del calculable por este método, dependiendo este fa.::_ 

tor de corrección del tipo de vaporizador y del fluido vapori

zado. Cuando esto ocurre deberá instalarse una superficie 

de transmisión mayÓr que la estimada hasta conseguir que el 

calor que la atraviesa 'por unidad de superficie sea menor que 

el permitido, según el procedimiento citado. 
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Fig. 65 

Perdida de carga en fase simple. 

Ya se ha indicado que el coeflciente de película y la pérdida 

de carga van Íntimamente l igadcs, y que los cálculos de uno 

y de otro deben realtzarse paralelamente para procurar me-

jorar el coefictente hasta el máximo aprovechando hasta don-

de sea posible la pérdida de carga disponible para cada fluido 
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Cuando éste escurre por el interior de los tubos, en una 

simple fase, la ¡::érdida de carga 3. lo largo de cada paso de 

tubos se calcula de acuerdo con la expresión: 

~ 2 
.:::u 

f · L 
325 

El factor de fricción, f, es funcióncel número de Reynolds 

y como tal puede leerse en la figura 66 . El factor T se 

considera: 

<t>T = [ 
z r.25 

régimen 
~ 

para laminar 326 

4> =[~0.14 para régimen turbulento y de 327 
T transición. 

Para un diseño determinado hay que considerar que esta pelí-

cula de carga se repite en cada uno de los pasos y en todas 

las cargas conectadas en se rie, pero además debe 'tenerse en-

cuenta l a pérdida de carga que se origina al salir de un paso 

y entrar en el s iguiente. Esta pérdida se considera que es 

en cada paso: 

328 

Y teniendo en cuenta lo anterior, la pérdida de carga total se-

rá: 

N X N' · S · u2 (-f ___ L_ + 0.0130) 
di 4> T 

329 

A efectos de simplificación de cálculo, y puesto que el diá-
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metro de los tubos se tiene en pulgadas y la longitud en pies, 

se han mantenido estas dimensiones para di y L dentro de la 

expresión 329. La velocidad en el interior de los tubos, u, 

se expresará en m/seg., y con las notacio,-,es N y N' se han 

indicado el número de carcazas conectadas en serie, y el nú-

mero de pasos de tubo en cada carcaza. En estas condicio-

nes, la pérdida de carga vendrá medida en Kg/cm2 . 

Fig'. 66 

Los valores obtenidos de esta· forrna son evidentemente conser-

vadores, puesto que se calculan previniendo un ensuciamiento 

interior del tubo. 

Por ello, cuando el fluido que circula por los tubos sea rela

tivamente limpio (factor de ensuciamiento inferior a O. 0004 hr 
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m 2 ºC/Kcal), la pérdida de carga calculada por este método 

puede reducirse en un 10% y si el fluido es verdaderamente 

limpio (factor de ensuciamiento inferior a O. 0002 hr m
2 

ºC/Kcal), 

la pérdida de carga puede ser hasta un 15% inferior a la calcu

lada. 

Perdida de carga en fase compuesta. 

Cuando por razones de condensación o evaporación, el fluido 

que circula por el interior de los tubos es una mezcla de va

por y líquido, el cálculo de la pérdida de carga requiere un 

método diferente. 

Se ha indicado en algunos tratados que esta pérdida de carga 

para un vapor puro condensante es aproximadamente la mitad 

que la que se calcular{a suponiendo que no hubiera condensa

ción y, por consiguiente, sólo fuera vapor lo que fluyera. Es 

ta aproximación es buena pero insuficiente para muchos casos 

en los que no existe condensación total. 

Existen lógicamente métodos más exactos y con un campo más 

amplio de aplicación. As{, fundados en la idea de que la pér

dida de carga debe ser igual para el l{quido y para el vapor, 

puede calcularse este valor para cualquiera de las dos fases 

introduciendo los valores de F L o Fv para el cálculo de las 

velocidades y DL o Dv como valores del diámetro. 
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Aceptando la misma idea anterior, Martinelli desarrolló una 

correlación para el cálculo de la pérdida de carga en dos fa-

ses llegando a la expresión: 

330 

siendo Pv la pérdida de carga en el supuesto de que es Úni-

camente el vapor lo que circula por los tubos, y es obte-

ni.ble de la curva de Martinell i (figura 67) en función del tipo 

de régimen de los fluidos y de la relación: 

X=~ EH 331 
PL 

donde PL y Pv son las pérdidas de carga calculadas para el 

líquido y el vapor, en el supuesto de que cada uno de e '.los 

fluyera sólo por el interior de los tubos. 

En la gráfica de la figura 67 se han representado los distin-

tos valores de el> que corresponden a cuatro posibilidades se-

gún que el vapor, o el lÍquido, o ambos, circulen en régimen 

laminar o turbulento, indicándose estas posibilidades mediante 

dos subíndices t (turbulento) y 1 (laminar), que corresponde 

el primero al líquido y el segundo al vapor. A efectos de cál 

culo, en este caso se considerará régimen turbulento cuando los 

valores de 

ó 
w 

V 

11". di 
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sean superiores a 500, y régimen laminar cuando los mismos 

valores sean inveMores a 250. 

Fig. 67 
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En cualquier caso, sea la circulación en fase simple o fase 

compuesta, a la pérdida de carga por el interior del haz tu

bular, calculada según los métodos indicados, se le deberá 

sumar la pérdida de carga correspondiente a las conexiones 

de entrada y salida del cambiador. Estos valores no son nun 

ca muy elevado.¡, si. se ti.ene la precaución de dimensionar ade 

cuadamente estas conexiones, y su cálculo se corresponde con 

el de la pérdida de carga por ensanchamiento y contracción 

brusca de una tu be ría, respectivamente. 

NOTACION 

A= Superficie de intercambio. 

a Constante . 

b Constante . 

c = Constante. 

Cs Calor específico. 

DL = Diámetro hidráulico o equivalente del líquido. 

Dv Diámetro hidráulico o equivalente del vapor. 

Ds Diámetro interior de la carcaza, 

d = Constante. 

d¡ = Diámetro interior del tubo. 

d0 = Diámetro exterior del tubo. 

F L = Fracción de volumen ocupado por el líquido. 
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Fv = Fracci6n de volumen ocupado por el vapor. 

f Factor de fricci6n en tubos. 

(C = Velocidad másica aparente del condensado. 

g = Aceleraci6n de la gravedad. 

hb = Coeficiente de película para ebullición. 

he = Coeficiente de película para condensaci6n. 

hm= Coeficiente de película medio. 

hr = Coeficiente de película en el interior de tubos. 

j = Factor j para condensación. e 

jT = Factor j para el interior de tubos. 

K Cotiductividad calorífica, 

L Longitud de tubos. 

MTD= Diferencia media de temperaturas. 

MTD= Diferencia media de temperaturas corregida. 

N = Número de carcazas conectadas en serie. 

N Número de pasos en tubos. 

n = Número de-tubos. 

OTW= Circunferencia límite de tubos. 

P. = r Número de Prandtl, 

PDF= Pérdida de carga en dos fases. 

: 4,PL =.Pérdida de carga en el lÍquido. 

4Pv = Pérdida de carga en el vapor. 

6PT = Pérdida de carga en el interior de los tubos. 
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ÁP 
= Pérdida de carga en un paso de tubos. 

ÁPr = Pérdida de carga en las vueltas. 

Q = Cantidad de calor que se intercambia. 

Qc = Cantidad de calor correspondiente a la condensación. 

QL = Cantidad de calor correspondiente a enfriamiento del 

líquido. 

Qv = Cantidad de calor correspondiente a enfriamiento del va-

por. 

(Q/A)p= Flujo de calor· máxime permitido e n ebullición. 

R = Relación de las variacic:ines de temperatura 

~ = Número de Reynolds. 

RE Número de Reynolds aparente en condensación. 

S = Eficacia térmica 

S Densidad relativa. 

T 1 = Temperat;_¡ra de entrada en la ca...,caza. 

T 2 = Temperatura de sal ida en la carcaza. 

t 1 Temperatura de entrada en tubos, 

~ Temperatura de salida en tubos. 

At = Diferencia de temperatura. 

Atr = Diferencia de temperatura a través de la película. 

tm= Diferencia de temperatura media (MTD) 

A t 1 Diferencia de temperatura en el punto 1. 

A.~ = Diferencia de temperatura en el punto 2. 
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U = Coeficiente global de transmisión de calor. 

U cal 

Usup 

Coefi:i.ente global de transmisión de calor calculado. 

Coeficiente global de transmisión de calor supuesto. 

u = Velocidad del fluido en m/sec. 

V Velocidad del fluido en ft / sec. 

Wc Cantidad condensada por unidad de tiempo. 

WL Caudal de líquido. 

Wv = Caudal del vapor. 

X Relación de pérdidas de carga. 

Z Viscosidad. 

~ = Viscosidad de la pel {cu la de condensado. 

ZL = Viscosidad del l{quido. 

~ = Viscosidad del vapor. 

2w = Viscosidad a la temperatura de la pared del tubo. 

4> = Factor de Martinell i. 

4> T Relación de viscosidades. 

A Calor latente. 

¡e = Peso específico. 

Recomendaciones sobre Instalación, Operación y Mantenimiento. 

Precauciones de Instalación. 

1. - Posición. La posición de instalación recomendada debe 

mostrarse en plano general. 
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* No cambi.e esa posi.ciÓn si.n estudiar posibles problemas . 

2.- Ci.mentaci.Ón y soportes. Deben ser amplios y estar .dise

ñados para mantener fi.jo el equipo. De otra manera se -

pueden desarrollar deformaciones e n la tubería. 

* La posición debe ser la adecuada para asegurar que el 

venteo, el drenaje y la conexión con las bridas de la tube-

ría sea la más precisa. 

3. - Espacio de trabajo. Coloque su equipo con espacios am

plios alrededor de ambos extremos para poder remover los 

canales o bonetes. 

4. - Claro. Si. el haz de tubos completo se puede remover, 

deje un espacio para limpieza y/o cambio de tubos aproxi

madamente igual a la longitud de la unidad. 

5. - Arreglo y tamaños de tuberías. Se debe analizar compl::_ 

tamente con el uso, para que se real ice un diseño adecuado. 

(El tamaño de la tubería no es necesariamente el tamaño de 

las boquillas, por ejemplo). 

* Las boquillas son del tamaño más practicamente pequeño 

y este está basado en las velocidades de entrada y sal ida 

propias. 

6. - Esfuerzos por tubería. Evite los esfuerzos creados por 

el peso y/o la expansión o comprer.si.Ón térmica de la tu

bería y conexiones. 
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* Si ex i s ten duda, instale junta s de expans ión 

7. - Mirillas. Instale mirillas en c ondensadores y calentado-

res, de vapor para indicar cuando los espacios para vapor 

internos están inundados debido a una falla en la trampa o 

una o bstrucción en la l (nea de condensados. 

8. - Válvulas de seguridad o discos de ruptura. Instalelos pa-

ra proteger a la unidad de cualquier deterioro debido a un 

exceso de los valores de diseño. 

*Se recomienda instalarlos en la tubería para reducir al 

mínimo las boquillas en el equipo. 

9. - Conexiones para drenaje. No conecte el drenaje a un 

maneral cerrado. (Es importante observar el drenaje para 

saber cuando abrir y cerrar válvulas). 

*Si el drenaje tiene que ser instalado en un sistema cerra-

do, instale una mirilla en la tubería. 

10.- Conexión para venteo. Debe llevar una válvula y son ge-

neralmente entubados a la atmósfera. 

*Cuando se trabaje con mezclas inflamables, es deseable ins-

talar un arrestador de flama a1 final de la línea de venteo. 

11. - Aislamiento. Provea el aislamiento adecuado. Los cálcu-

los para dimensionar los cambiadores generalmente consideran 

ta pérdida por radiación despreciable. 

Revisión antes de la Operación. 

1. - Antes de operar l a. unidad, r evise cuidadosamente toda la 
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instalación teniendo en cuenta las indicaciones de instala

ción en listadas en párrafos anteriores. 

2. - Si se desea cambiar el equipo a una aplicación diferente 

estudi.e completamente las posi.bi.lidades. 

3. - Antes de cambiar la posición de instalación que está mos

trada en el dibujo general deben calcularse los esfuerzos que 

se podrían ocasionar. 

Precauciones de Operación. 

1. - No opere la unidad con condiciones de presión o tempera

tura que excedan las espectficaciones en la placa de nombre 

y en la hoja de especificaciones del equipo. 

2. - No sopletee las unidades tubulares con aire si el material 

que normalmente se maneja es inflamable. 

3. - No remueva las cabezas o bonetes hasta que se haya rele

vado toda la presión y los lÍquidos hayan sido drenados. 

4. - Evite choques térmico alimentando un fluÍdo caliente cuan

do la unidad esté fría o vacía, o usando fluídos extremada 

mente frfos cuando el equipos esté caliente. 

5. - Cuando tenga paros, asegurarse que la unidad ha sido dre

nada completamente para evitar corrosión excesiva. 

6. - Cuando se arranque un calentador de vapor, asegurese de 

drenar totalmente el condensado para eliminar el efecto de 
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ariete. 

*un golpe de ariete fuerte puede deteriorar los tubos en la 

junta con el espejo. 

7. - Eli.mi.ne las pulsaciones severas causadas por bombas de 

desplazamiento positivo (esto también, puede aflojar los tu-

bos). 

8. - Sea especialmente cuidadoso para proveer un suministro 

continuo de agua para aquellas unidades enfriadas por agua. 

* Una falla de agua puede permitir a la unidad alcanzar ele

vadas temperaturas, que se traducirán en un choque térmico 

severo cuando se reanude el servicio. 

9. - Programe un ciclo de limpieza regular. 

reducen la transferencia de calor. 

Los tubos sucios 

10.- Elimine otras causas de transferencia pobre como son un 

entubado impropio y/o acumulación de gases incondensables. 

Operación. 

1. - En el arranque, circule Únicamente el fluÍdo frío y abra 

el venteo. 

2. - Asegurese que todo el equipo está lleno con el fluido frío 

y que no se ha quedado aire atrapado. 

3. - Ahora gradualmente alimente el fluído caliente para ir ca-

- 337 -



lentando la unidad lentamente. 

4. - En caso de un paro, corte el flu(do caliente primero. 

Limpieza. 

Los dep6sitos de materiales extraños por el interior o el exte

rior de los tubos bajarán sensiblemente la transferencia de ca

lor y si es excesivo también incrementará la ca(da de presión. 

Conociendo esto, la limpieza de la unidad deberá ser hecha si 

los controles y los termómetros muestrari una reducción el ren

dimiento o si los manómetros indican un incremento en la pre

si.6n diferencial. 

* Como el depósito excesivo de materiales harán la limpieza 

más dif(cil, establezca un programa para limpieza a interva

los de tiempo establecidos por la experiencia. 

1 . - Limpieza dentro de los Tubos. 

1. Quite los bonetes (o las cubiertas si es del tipo de canal) 

2. Limpie el interior de los tubos por cualquiera de los mé

todos siguientes: 

a. Con agua caliente, vapor, soluciones qu(micas, etc. 

b. Por medio de cnt~dros de limpie2a. 

c. Con un limpiador de tubos mécanico, teniendo cuidado 

de no marcar los tubos. 

d. Con un cepillo de alambre. 
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2. - Limpieza exterior de Espejos Estacionarios. 

1. Debido a que no se puede remover, el exterior de los 

tubos debe ser limpiado con una solución química. Un jue:_ 

go de limpieza consistente de un tanque, una bomba y tube

ría de recirculación es muy recomendable. 

3. - Limpieza exterior de Haz de Tubos Removible. 

1 . Remueva el haz de tubos. 

2. Si tiene paso cuadrado, use una barra para remover los 

depÓsitos de los tubos. 

3. Si tiene un paso triangular muy cerrado, limpie con agua 

caliente, productos químicos, vapor o tuberías de agua. 

4. - Examine posibles deterioros en los tubos antes de vol

ver a ensamblar. 

Mantenimiento. 

Precauciones. 

1. - Cuando remueva ~as cabezas, canales o bonetes, tenga cui

dado de no maltratar los empaques. (se volverán a usar si 

están en condiciones). 

2. - Cuando reinstale et bonete, la cabeza o el canal, asegurese 

que los empaques están colocados en posición. 

3. - No use herramientas inadecuadas para apretar los birlos o 

tomillos. 
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4. - Para mantener un buen rendimiento y eliminar fugas, sea 

cuidadoso, de no doblar o maltratar los def1ectores cuando 

mueva los tubos. 

* El diámetro externo de los deflectores y soportes de tu-

bos es solo ligeramente menor que el diámetro interno del 

envolvente. 

5. - Elimine el uso de ganchos o herramientas que puedan las-

ti.mar los tubos. 

6. - Nunca soporte todo el peso del haz en tubos i.ndi.vi.duales. 

7. - Mueva si.empre los haces de tubos sobr€ apoyos o polines. 

Se rvici.o recomendado para el haz de tubos re movible. 

1. - Limpieza de la parte exterior de los tubos (secc. 5 

2. - Examine los tubos buscando fisuras o daños. 

3. - Revise la junta tubos - espejo buscando desajustes debido 

al golpe de ariete o al choque térmico. (Esto nunca ocurri-

rá si. el equipo es operado adecuadamente) . 

4. - Corrija cualquier fuga, rerrolando los tubos. 

* Rerrole únicamente si. es absolutamente necesario, expandie'2_ 

do los tubos lo menos posible. 

5. - Reinstale el haz cuidadosamente, observando todas las pr€-

cauciones. 

6. - Partes de repuesto y servicio. 

Cuando ordene partes de repuesto, requiera s e rvicio 0 i.n-
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formación, haga sus consultas al fabricante del equipo men 

donando la mayor cantidad de referencias conocidas. (núm~ 

ro, de orden, dibujo, etc.). 

Recomendaciones sobre el Diseño Mecánico. 

1. - Ya seleccionado el tipo de equipo, elija lo más apropiado 

para el trabajo a desarrollar, por ejemplo, las tapas pue

den ser planas o abombadas, fijas o removibles, etc. y es

to influye en el diseño mecánico. 

2. - Selecciones los materiales a usar desde el punto de vista 

corrosivo, mecánica y económico. Es muy conveniente pen

sar siempre en la combinación de materiales. 

3. - Calcule los espesores del envolvente y las tapas siguiendo 

las fórmulas del código ASME sección VIII. 

4. - Al calcular las bridas principales, de el diámetro m{nimo 

permisible para los birlos y el espacio máximo entre ellos. 

De el diámetro extarior de la brida m{nimo. Estudie el 

ancho y espesor del empaque para disminuir el espesor de 

la brida. 

5. - Si. ti.ene un equipo de espejos fijos, calcule el esfuerzo de

bido a la expansión térmica diferencial, a la temperatura del 

metal (no la de diseño, ni. la de operación). Las sigui.entes 

- 341 -



son algunas recomendaciones para calcular las temperaturas 

del metal aproximadas. 

a. Para vapor en la envolvente y aceite, gas o líquidos or

gánicos en los tubos, suponga la temperatura del metal en 

ambos lado_:; igual a la temperatura de saturación del va

por a condensar. 

b. Para vapor en la envolvente y agua en los tubos, tome 

la temperatura del metal de la envolvente igual a la terr 

ratura de saturación del vapor y la de los tubos. 

c. Para agua de enfriamiento en los tubos, a una velocidac 

de 0.90m/seg a 1,81m/seg (3 a 6 pi.es/seg.): 

TE. Temp. Promedio Agua + ÁT Log. 

TT. Temp. Promedio Agua + 
1000 

• A t Log. 

d. Para las temperaturas del metal at ensamblar, suponga 

70°F. El diseño de la junta de expansión es muy impor

tante por to delicado por to que se recomienda consultar 

a los fabricantes siempre. 

e. Especifique claramente el procedimiento de soldadura a 

usar en la fabricación . 

Recomendaciones económicas. 

1. - Elija la longitud de los tubos mfodma permisible. 

2.- Elija el diámetro de la envolvente m(nimo posible. 

3. - Trate de usar un equipo que sea "estándar" para un fabri.-

- 3-"·2 -





<_@)_ .. / 
. . o 





1 



cante, seleccionándolo de sus catálogos. 

4. - Piense bien e n el ma.,tenimiento y la operación del equipo 

al seleccionar el tipo (ver recomendaciones). 

5. - Ponga del lado de los tubos el f1u{do que requiera e l ma

terial más costoso. 

6. - Use "stub~nds" lo más posible, cuando se tengan materia

les de construcción caros. 

7. - No exceda el espesor de los tubos de materiales costosos, 

ya que en México es ia parte determinante en el precio de 

un equipo. 

8. - Estudie varias alternativas. 

B. - CAMBIADORES COMPACTOS 

a) Cambiadores de Calor de Placas (PHE) 

Características de diseño. 

Desafortunadamente no se tiene disponible suficiente literatura 

para poder analizar los Cambiadores de calor Compactos en 

forma tan ampl i.a como en el caso de los de coraza y tubos. 

Por esto nuestra información se ve aparentemente reducida o 

sintetizada, sin embargo, la presentamds completa y suficiente 

para el objeto del presente estudio. 
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El Cambiador de Calor a Placas, PHE, fue conocido y usado 

extensamente por industrias con requerimientos de higiene, 

tales como la industria alimentici.a (leche, jugos, etc.). Mie'2._ 

tras que se ha incrementado el uso del cambi.ador de calor de 

placa dentro de la Industria Química de Proceso, especialme'2._ 

te durante los 1 O Últimos años, sus ventajas se han ido explo

rando si.n térmi.no aún al igual que aú,1 no se definen sus posi

bil i.dades y 1 {mi.tes absolutos. Se han necesi.tado muchos años 

para desarrollar los i.ntercambi.adores de calor de placas has-

ta alcanzar su actual ni.vel de cali.dad. Los pri.meros inter-

cambiadores de placas fueron inventados en Alemania, a final 

del si.glo XIX. La pri.mera patente sobre cambiadores de ca

lor a placas apareci.Ón en 1878 debiéndose a Drache. 

La figura 68 muestra parte de una carta-patente alemana que 

fue regi.strada en 1890, la cual se refiere a algunos perfeccio

namientos sobre patentes anteriores. Como se puede ver, . el 

esquema de estos i.ntercambi.adores de calor, recordó, desde 

el principio, al de los filtros prensa. Las placas tenían en 

aquellos tiempos forma cuadrada, y eran muy gruesas, ya que 

se obtenían fresando planchas de cobre o latón, lo que condu

cía, naturalmente, a rendimientos muy bajos. Este tipo de 

intercambi.ador no fue muy usado hasta 1920. 
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........................ --.............. .. 

Fotocopia de patente alemana para intercambiadores de 
calor. en 1890. 

Fig. 68 

El invento original fue seguido por una serie de mejoras, pe-

ro no fue si.no hasta 1920-1930 cuando el e,qui.po alcanzó su di 

seña actual . La patente de Seligman en 1923, era para un e -

quipo para la industria de leche. En 1932 una firma alemana 

hizo un nuevo tipo de placa, largo y estrecho, cuya forma fa-

ci.li.taba mucho el flujo del l Íquido. Sin embargo, estas placas 

eran también fresadag, una de ellas se muestra en fig. 69. · Pocos 

ar1os después de fabricadas las primeras placas estampadas, 

que fueron provistas de soportes soldados por la parte exterior 

de las juntas de goma, en 1936 se fabricó. la primera placa de 

una pieza sin ninguna soldadura, y éste ha si.do el proyecto adoe_ 

tado generalmente desde entonces. El cambiador de placas tu-
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vo s u desarrollo verdadero c uando se emplearon placas pren-

sacias, en vez de las primitivas piezas fundidas o troqueladas 

sobre fundiciones. 

Placa gruesa fabricada. de un intercambiadur de calor a11· 
tiguo, en c¡ue la distribución del liquido es mala. 

Fig. 69 

Hasta 1940, el uso de los equipos a placas estuvo limitado a 

la industria lechera y similares. Al i.niciar su introducción 

a la industria química lo hizo el cambiador de calor de placas 

con unidades idénticas a las usadas en la industria ali.mentida. 

En 1950 se presentaron los primeros equipos diseñados espe-

cÍficamente para la indust1~i-" qu(mic.:i.. 
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El cambiador de calor de placas, ver figura 70, es un aparato 

simple de transferencia térmica, remedando un filtro prensa. 

Está constituido por un "paquete" de dacas empacadas, gene-

ralmente idénticas, al i.neadas y sostenidas por barras guías 

arriba y abajo entre dos tapas rígidas o bastidores, y ensam-

bladas juntas por ternillas o por un elemento compresor. Las 

placas tienen generalmente cuatro o r~ficios de entrada, abier-

tos o cerrados de acuerdo a las necesidades. Las boquillas 

para el flujo de los fluidos pasan por el bastidor al paquete 

de placas. 

.-~ 

\ 

' 8 7 6 

1 ~, ' 

~ 
..--1::1 

2 

-2 

~/(/ 
~ · 

5 · Fig. 70 

1 • - Barra guía 
2. - Conexiones 
3. - Cubierta fija 
4. - Tornillo tirante 
5. - Placa final con 4 barr"enos 
6. - Placa de canal con 4 barre 

nos. 
7. - Placa final 
8. - Placa de cierre 

Existe entre las placas un espacio libre para el paso del fluí-

do y las placas se mantienen apartadas equidistantemente por 

medio de protuberancias, acanaladuras o corrugaciones cruza-

das. Un fluido fluye en cada segundo espacio interno, de un 

orificio en un extremo · de la placa al orificio correspondiente 
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en el otro extremo. E1 otro fluÍdo fluye entre los dos restan-

tes orificios entre el espacio formado en los otros lados de las 

placas figura 71. E1 calor es transferido así a través de la 

superfi.ci.e de la place, entre la junta limítrofe, de un fluído 

a otro. Las juntas en los ori.fi.ci.os están, en principio, ·se-

paradas de la junta mayor, así pues una fug·a en los empaques 

o juntas ocurrí.ría hacia la atmósfera y nunca haci.a el otro 

f'l.uíc:to, ver figura 72. 

Entrada lado 
q:i.1 iente -· · ":::::::;. 

Salida lado frío . 

Fig. 71 
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Sello doble, para evitar 
que se mezclen los dos fluíoos 

Fig. 72 

Generalizando se puede decir que los rangos de operaci6n de 

los equipos de placas son los indicados en la tabla C-1 del 

apéndice. 
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Las placas se diseñan para soportar la presión diferencial re-

querida sobre toda la superficie de la placa sin sufrir defor-

maci.Ón permanente, y con la menor deformación elástica po-

si.ble. Las placas, por tanto, se prensan con protuberancias, 

canales o corrugaci.ones sobre toda su superficie con objeto de 

alcanzar la rigidez requerida, y promover también turbulen~i.a 

mejorando la transferencia de calor. 

Las corrcigaciones pueden ser paralelas cruzando el canal de 

flujo, con puentes entre ellas para mar.tener el espacio reque-

rido entre las placas. Este se muestra en 1a figura 73. 

a- Placas con 
. --co rrugac iones 
paralelas 

o 

Fig. 73 

b-Placa con co-' 
rrugaci.Ón cruza
da (espina de 

Pescado) 

Las corrugaci.ones pueden también cruzarse cuando se gira ca-

da segunda placa 180°, cada punto de cruce proporciona sopor-

te entre las placas, ver figuras 74 a y b, Este tipo propor-

ciona, de manera simple, un soporte muy rígido entre placas 

y promueve muy eficientemente la turbulencia. El fluido fluye 

entonces entre las placas básicamente en una espiral entre las 

acanaladuras cruzadas. 
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Las placas se corrugan de forma que se alcanzan muy altos 

grados de turbulenc1a; dependiendo de su geometré los valores 

críticos de Re están en un rango de 1 O a 400, 

Pueden insertarse placas perforadas entre las placas de co-

rrugación paralela. Tal arreglo, como se muestra en la fi -

gura 74 c promoverá aún más la turbulencia. Esta placa in-

sertada forza al fluido a pasar a trccvés de orificios a alta 

velocidad, y la corriente de los orificios golpe a la superficie 

de transferencia térmica en un cierto ángulo y disminuye el 

espesor de la película de pared, mejorando así la transmisión 

térmica. Los insertos utilizan la caída de presión para flui-

dos viscosos más eficientemente para transferir calor, pero 

no son recomendables para agua u otros fluí dos no viscosos. 

Tres tipos de Canal 
a,- Placas paralelas 

cor~rugadas 

con placa 

Fig. 7ei. 
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El espesor del material de las placas es generalmente entre 

o. 5 y 1. 2 mm. y el espacio de canal es pequeño, casi nunca 

superior a 5. 6 mm. 

El diseño de las placas depende prircipalmente de cuatro fac-

to res: 

Transmisión de calor y pérdidas de presión. 

- Espacio entre placas. 

Presión máxima de trabajo. 

- Tamaño de los coples para entrada y salida del líquido. 

La configuración especial dada a las placas tiene pues por ob

jeto cumplir las siguientes funciones: 

a) Facilitar puntos de contacto con la placa contigua para fijar 

los espacios entre placas. Estos espacio son del orden de 

4-6 mm., variando la separación mínima entre placas entre 

1.5-5mm. 

b) Crear un alto grado de turbulencia en el recorrido de ambos 

fluidos para conseguir el grado de transmisión de calor re

querido y mantener las pérdidas de presión dentro de lími

tes razonables. 

c) Dar a las placas la suficiente rigidez mecánica que evite 

deformaciones de las mismas debidas a la presión diferencial. 

d) Conseguir la máxima superficie efectiva de transmisión de ca

lor. 
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Actualmente hay placas dispol"ibl es para ap! 1cac1ones en ir;du s

tria química, c on superficies que van desde 250 cm2 para tra

bajos de laboratorio y planta piloto hasta 2 m 2 . para grandes 

capacidades industr-iales. Algunas de estas placas pueden re -

sist i r presiones de hasta 20 kg/cm2 . 

Una de las razones para la corrugación de las placas es la 

de proveer puntos de contacto entre las placas adyacentes (as ( 

como proporcionarles la mayor resistencia). Se puede .• as í 

emplear placas con espesores tan delgados como O. 6mm para 

presiones de trabajo de ce rea 230 psig. , particularmente c uan-

do es utilizado el diseño de corrugaciÓn cruzada. De esta ma-

nera puedmserusadas, con economía, materiales retalivamente 

caros; en efectos mientras más caro el material más económi-

co resulta el cambiador de calor de placas comparando con o= 

tros cambiadores. 

Cualquier material capaz de ser trabajado en frío puede ser u

tilizado, sin importar ~su característica para la soldadura, dado 

el pequeño o ningún empleo de soldadura en la construcción de 

los cambiadores de placas. 

El material más comunmente empleado es el acero inoxidable, 

ya sea de calidad 18/10 (A!SI 304) o el de 18/12/2.5 MO (AISI316) 

preferentemente con un con ten ido de carbono inferior a O. 07%, 

con el propÓsito ce eliminarse la necesidad de estabilización 
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con titanio. 

El titanio (99.8%), y el titanio estabilizado con paladio (0.2%) 

son usados para muchos tipos de placas. Estos materiales se 

utilizan para operaciones que trabajan con soluciones clorinadas 

(inclusive agua salada para enfriamiento), a causa de su nota

ble resistencia a la corrosión. 

Otros materiales disponibles para muchos ti.pos incluyen alea

ciones con alto porcentaje de níquel (Monel 400, lncoloy 825, 

Inconel 600 y 62'5, Hastelloy B y C) y aleaciones a base de co

bre (Cu¡Ni. 70/30 y 90/10, latón de aluminio 76/22/2, etc.). 

También son empleados metales puros, tales como cobre, alu

minio, níquel, plata y tantalio. El zirconio es demasiado que

bradizo para ser troquelado, más las 1 igas de este metal poseen 

propiedades adecuadas para la construcción de cambiadores de 

calor de placas. 

Empaques 

Se encuentra disponible una extensa variedad de materiales pa

ra empaques incluyendo hule natural, esti.reno, butilo, nitrí.lo y 

stlicón.. Elastomeros tales como neopreno, hypalon y vi.ton tam 

bién pueden ser clasificados como materiales estandar para al

gunas clases qe juntas • 

.Juntas de fibras de asbesto prensado pueden ser utilizados en 
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muchos tipos de placas. 

Materiales plásticos, como el PTFE (Teflón o Fluon), desgra

ciadamente no se prestan para juntas de cambiadores de placas 

debido a su comportamiento elástico pobre. Las altas tempera

turas y severas condiciones de anticorrosión que exige la indu~ 

tria química para sus cambiadores de calor han llevado necesa

riamente al ensayo y selección de diversos cauchos sintéticos 

de entre la amplia gama de elastómeros disponibles hoy en el 

mercado. Las temperaturas límite de trabajo están actualmen-

te entre los 190°C., con caucho tipo Vitón, y 55°C, con caucho 

tipo sil icona. 

Aunque algunos elástomeros son resistentes a algunos llquidos 

orgánicos, no suelen serlo a mezclas de los mismos. Para 

soslayar este inconveniente y, a la vez, poder alcanzar más 

altas temperaturas de trabajo, se han introducido las juntas de 

amianto comprimido, con las que las temperaturas de trabajo 

pueden ser de hasta 260°C. En este caso, debido a la falta de 

elasticidad del amianto comparado con el caucho, los bastidores 

y las placas han de ser de diseño y construcción más robusta, 

para resistir la mayor fuerza de comprensión que se necesita 

para cerrar herméticamente el conjunto. 

La tabla 12 recoge los tipos de juntas actualmente empleados 

en los cambiadores de calor de placas y sus máximas tempera-
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turas de trabajo. 

TABLA 12 

MATERIAL TEMPERL\TURA M.LIV<IMA 
DE TRABA.JO EN ºC. 

Caucho natural 79 

Caucho nitrilo 13 4 

Hycar 85 

Neopreno 85 

Caucho sil icona 1 60 

Vi.tón 193 

Amianto comprimido 260 

La sección transversal de las juntas varfo de placa a placa. 

Las secciones más comunes son la rectangular, trapezo idal u 

ovalada. El ancho es generalmente 5 - 15mm., dependiendo del 

material, de la sección transversal, de la guía donde se monta 

la junta y la dureza del empaque. 

Para aplicaciones sanitarias la sección transversal d~ la. junta 

y de la guía canal que la recibe se diseñan sin cavidades, entre 

la pared estriada que recibe la goma adhesiva para pegar la jun-

ta a la placa y la pared de la junta s obre el lado hÚmedo, esto 
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muchos tipos de placas. 

Materi.ales plásti.cos, como el PTFE (Tef1Ón o Fluon), desgra

ci.adamente no se prestan para j untas de cambi.adores de placas 

debi.do a su comportamiento elástico pobre. Las altas tempera

turas y severas condici.ones de anti.corrosi.Ón que exi.ge la indu~ 

tria qu{mi.ca para sus cambi.adores de calor han llevado necesa

riamente al ensayo y selecci.Ón de di.versos cauchos si.ntéti.cos 

de entre la amplia gama de elastómeros disponi.bles hoy en el 

mercado. Las temperaturas límite de trabajo están actualmen-

te entre los 190°C. , con caucho tipo Vitón, y 55 ºC, con caucho 

tipo si.licona. 

Aunque algunos elástomeros son resistentes a algunos l {qui.dos 

orgánicos, no suelen serlo a mezclas de los mi.smos. Para 

soslayar este inconveniente y, a la vez, poder alcanzar más 

altas temperaturas de trabajo, se han introducido las juntas de 

amianto compri.mido, con las que las temperaturas de trabajo 

pueden ser de hasta 260°C. En este caso, debido a la falta de 

elasticidad del amianto comparado con el caucho, los bastidores 

y las placas han de ser de diseño y construcción más robusta, 

para resistir la mayor fuerza de comprensión que se necesita 

para cerrar herméticamente el conjunto. 

La tabla 12 recoge los ti.pos de juntas actualmente empleados 

en los cambiadores de calor de placas y sus máximas tempera-
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turas de trabajo. 

TABLA 12 

MATERIAL 

Caucho natural 

GRS 

Caucho nitri.lo 

Hycar 

Neopreno 

Caucho sil icona 

Vitón 

Amianto comprimido 

TEMPERATURA MAXIMA 
DE TRABAJO EN ºC. 

79 

85 

134 

85 

85 

160 

193 

260 

La sección transversal de las juntas varía de placa a placa. 

Las secciones más comunes son la rectangular, trapezoidal u 

ovalada. El ancho es generalmente 5 - 15mm., dependiendo del 

material, de la sección transversal, de la guía donde se monta 

la junta y la dureza del empaque. 

Para apl icactones sanitarias la sección transversal de la junta 

y de la guía canal que la recibe se diseñan sin cavidades, entre 

la pared estriada que recibe la goma adhesiva para pegar la jun-

ta a la placa y la pared de la junta sobre el lado hÚmedo, esto 
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es con objeto cie prevenir contaminación r es i<jual. 

Las juntas se ¡..-..egan a la gu{a acanalada. l_& gcn1a o cemento 

deberá ser tal que proporcione una buena unión durante el ser-

vicio y la apertura de l paquete de placas , pero de berá ser po-

si.ble también la remoción fácil de un.3. junta si se requiere s u 

reemplazo. 

Los empaques están generalmente arreglados de forma que el 

sello del orificio de paso sea independientemente de la junta ma 

yor que rodea la placa. As{ que si una junta fuga no podrá ha-

ber mezcla entre los fluÍdos. Los empaques pueden arreglarse 

de dos maneras dependiendo de la disposición. de su engomado. 

Puede hacerse de manera que los orifi cios de entrada y sali.-

da se ubiquen en un mismo lado de la placa o en disposición 

opuesta, como en las figuras 73 a y b respectivamente . 

La v i.da Útil de las juntas depende obvi.amiente de las condici.o-

nes de operación bajo las cuales ha de trabajar. Selecciona-

' da una junta correctamente según la temperatura de diseño y 

operación y siendo de material resistente al producto que m~ 

nejará, su durabilidad estará condicionada, exclusivamente, a 

la frecuencia de la apertura del equipo. 

Por otra parte, en la Industria Química, la frecuencia de ape.!: 

tura de un cilmbiador de calor de placas es muy reducida ya 
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que el ensuciamiento se ve reducido sorprendentemente. El 

material de la placa debe ser fácilmente moldeable por p~ 

siÓn. Como guía a las posibil tdades de prensado, la tabla 

14 clasifica algunos mate ria les. Los rangos de presión y 

temperatura se muestran en la g 1~áfica de la fig. 75. 

Cuando se manejan dos fluÍdos en un paso, como en la fi

gura 76 (a) todas las placas tienen sus orlficios perltrados, 

excepto la pla:::: a final localizada contra la placa de presión 

en el lado opuesto a las entradas y sal idas. Esta placa f2_ 

nal tiene sus cuatro orificios cerrados. Cada fluÍdo tiene 

entonces todos los canales en paralelo y el paquete está a

rreglado en un grupo. Cada flu ido fluye en una u otra di

rección solamente a través de los orificios, cada segundo 

orificio es solo un orificio ,je paso, con una junta de anillo 

alrededor del orificio previniendo la entrada de l Íquido al 

canal del otro fluÍdo. Las placas pueden dividi rse en varios 

grupos por medio de un arreglo apropiado de orificios cerra 

dos y abiertos. Cuando el flujo en paralelo debe ser interrum 

pido se cierra el orificio correspondiente en el otro extremo 

de la placa, y fluirá por los canales de este grupo siguiente 

en la dirección opuesta. 
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E1 fluj o para l e lo puede interr<.Jmpirse para cada flu ido e n puntos 

diferentes del paquete de placas independientemente del otro nuJ_ 

do. Cuando el flujo de ambos fluidos se inte rrumpe en el mis-

mo punto, habrá dos orific ios cerrados, uno para cada fluido . 

--
1 
1 
1 
1 
1 
1 
1 

-
A 

A 

A 

1 'I' 'I' 
1 1 1 1¡1 1 

1 ' 1 ' 1 ; J' 1 
1 1 1 

¡ 
í i ; l 1 1 1 1 1 1 1 1 

1 1 1., 1 1 l ... , 1 1 

¡ 1 
1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 
1 1 1 1 1 1 1 : 1 1 

a=un paso 

c= tres pasos 

e =dos y cuatro 
pasos 

B 

B 

B 

A 

A 

A 

A = Cubierta Fija 
B =Cubierta 

pasos mul tipl e s 

Re mov ib le 
Fig. 76 
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Los canales para cada f1uÍdo pueden arreglarse, por tanto, i~ 

dependientemente uno del otro, en paralelo o en serie dentro 

del rango del rango total de placas. 

Cuando se requiere un verdadero flujo a contracorriente ambos 

f1uídos deben tener el mismo número de pasos en serie. 

Cada fluído que fluye a través de la unidad en más de un paso, 

debe tener la boquilla de entrada en un extremo del paquete de 

placas y la boquilla de salida en el otro extremo. Para tal u-

nidad las conexiones en la placa de presión deben ser desconec 

tadas antes de poder abrí r el paquete . Si para ambos fluídos 

todos los canales se conectan en un paso en paralelo, todas las 

cuatro conexiones estarán en el lado fijo del bastidor, como se 

ve en la figura 70. El paquete de placas puede abrirse así sin 

tocar las conexiones. 

Si tiene que manejarse más de dos fluÍdos en un cambiador de 

calor de placas, pueden insertarse "placas de conexi6n" entre 

las placas, como se ve en la figura 77 

Fig. 77 
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Connectlon plate 

Fig. 77 

o bien la unidad debe arreglarse c omo se ven en la figura 7 8 

por ejemplo. Este arreglo Último facilita la apertura de los 

paquetes de placas cuando tienen que manejarse tres o cuatro 

fluÍdos en una unidad, pero todos los fluÍdos deben ir en un 

paso. 

Fig 7 8 

La figura 79 muestra un cambiador de calor de placas diseñado 

especialmente para condensación de vapor. El paque de placas 

está dentro de un tambor, de ntro del cual entra el vapor. E1 
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paquete horizontal de placas tlene, cada segundo canal, los ca 

nales de condensación, con los empaques cortados a lo lar<;:¡o 

del. lado superior de la placa, co r110 se ve en la misma figura 

79, Esto pet-mite al vapor entrar al canal de vapor por el ex_ 

tremo abierto en el costado de la placa ya que esto no sería 

factible hacerlo por el diámetro menor de los orificios en las 

placas debido al volúmen del vapor. El fluÍdo frío atraviesa la 

placa de orificio a orificio. Este tipo se usa como condensa-

dor de vapor cuando existen requerimientos sanitarios o de -

limpieza manual. 

Sal ida de fluido 
enfriante vapor 

Entradas de re 

torno para Fluidci 
enfriante en pasos 
múltiples 

a 

Entrada de flui. 
do enfriante 

t 
Condensado 

Fig. 79 

Quizá sea la "flexibi.l idad" la principal ventaja del sistema de pla-

cas. Las placas pueden ser retiradas, añadidas, modificadas y 

combinadas en cualquier disposictÓn conveniente, facilitando así los 

cambios de capacidades y aplicaciones. 
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La facilidad para ampliar la capacidad de un cambiador de ca

lor de placas, por la simple adict6n de placas, es obvia. 

En cada cambiador, el paquete de placas se subdivide en seccio

nes denominadas "pasos", en las que los flu(dos se mueven por 

los "canales" o espacios alternos en paralelo, mientras que am

bos flu(dos se mueven de un paso a otro en "serie" (fig. 76). 

Es fácil advertir que cada "paso" no es sino un cambiador de ca 

lor que ejecuta una parte de la aplicación totill. 

El número de "canales" o espacios de flujo en cada "paso", y, 

en consecuencias, el número de placas, se calcula en cada caso 

para conseguir el deseado equilibrio transmisi6n de calor/pérdi

das de presi6n. El cambiador de calor de la figur« BC tiene sus 

placas dispuestas en dos "pasos" para cada flu(do, que circulan 

totalmente en contracorriente, teniendo cada "paso", a su vez, 

dos ''canales" o espacio de flujo. Esta disposición de placas se 

expresa como 2 x 2/2 x 2. 

Evidentemente, las p~acas externas no toman parte en la trans

misión de calor, sirviendo solamente para cerrar los circuitos 

de cada flujo, As(, de las nueve placas existentes, sólo siete 

son efectivas. 

Al no poderse conseguir siempre la ideal disposición de total 

contracorriente, debido a la necesidad de 1 imitar las pérdidas 

de presi6n se aplica un factor de corrección de la "Concurren

cia", que es función del número de pasos dispuesto para cada 
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flu{do. 

Considerando los diversos factores que, desde el punto de vista 

de transmisión de calor, afectan al diseño de las placas, se ad-

miten dos tipos de placas: una simple para coeficientes de trans-

misión y pérdidas de presión bajas y otra compleja para coefi-

cientes de transmisión elevados y, en consecuencia, con pérdi-

das de presión también altas. La configuración geométrica de 

ambos tipos de placas se diferencia en que la compleja tiene co-

rrugaciones más sofisticadas y profundas, menor separación en-

tre placas y mayor proporción longitud/anchura. Con diversos 

tamaños standard para cada uno de estos dos _tipos de placas se 

cubre con eficiencia una gama muy amplia de aplicaciones. 

Para decidir qué placa será la más adecuada para una aplica-

ción dada, se emplea la relación de temperat.Jras siguiente: 

e .= djferencia de temperat:yras del flvído a procesar = 
media logarítmica de las diferer1cias de temperatura. 

9 333 
LMTO 

en la que '1 T da la medida del 'tamaño" de la aplicación ·y LMTD 

representa ta fuerza q.Je ha de mover e! calor d~ los fluídos a 

través del cambiador. Serán difíciles aquellas aplicaciones en 

las que 0 sea atta y relativamente fáciles tas aplicaciones que 

den un valor bajo para 9 (próximo e inferior a 1 ). 
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De aquí que la placa compleja sea más adecuada para apl icacio

nes difíciles como las de recuperación de calor, en las que las 

diferencias de las temperaturas finales son pequeñas, para rec~ 

perar la máxima cantidad de calor posible. Por el contrario, 

la placa simple es más adecuada para valores bajos de e , Úti

les en aplicaciones que exijan bajas pérdidas de presión, como 

las de enfriamiento de los motores Diesel en barcos en los que 

el agua de la camisa está a temperaturas mucho más altas que 

las del agua de mar empleada como medio de enfriamiento. 

Es obvi.o que cuanto más alto sea e , para una apl i.cación es

pecífica, mayor es la ventaja del sistema de placas sobre los 

cambiadores tubulares. 

La relación de temperaturas puede expresarse válidamente en 

i.3. forma: 

0 = 2 UA/wCp 334 

donde U es el coeficiente total de transferencia térmica; A, es 

el área real de cada placa; w, el flujo en cada pasaje; y Cp, el 

calor específico. 

De la ecuación 334, es claro que la· 8 , a diferencia de U, de

crece con la velocidad y, para la mayoría de las placas, su v~ 

lor cae de 70 a 50% de su máximo en rangos prácticos de flujo, 

así entonces el número de pasos necesario se determina fácilmen 
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te di.vidi.endo la o total por la e i.ndividual de las pl&i.:.as. 

Dado que las condic..i.ones de la velocidad en un pasaje;; .-ent~ las 

placas determina el coeficiente· total de transferencia térmi.ca, 

la e de una pia.ca depende tanto de la longitud de la p.\i:IB:B& como 

de su ca rrugacíÓn. Si. la placa se construye demasi.ao':::c ar.td:iee 

presentará una di.stribuciÓn muy poco uniforme de su flujo, de:-

meritando la eficiencia de la superficie de transferencia tér-mi·

ca. Si. por el contrario se construye muy larga, se encontra

rán ¡::roblemas prácticos en su manejo. 

El desarrollo continuo de la tecnología bajo la cual se diseñan 

y operan los cambiadores de placas ha permitido alcanzar gra-

dos elevados de perfección. Una de las muestras más represei::._ 

tativas de lo anter i~ r es la novedosa serie de equipos que los 

fabr.icante s han denominado "Serie A". 

La serie A tiene entre sus modelos cambiadores cuyas placas 

alcanzan hasta 1.6m2 con un espesor de 0.6mm. 

Sin embargo, la caraéterística más sobresaliente de esta serie

es su "longitud térmica variable", es decir, en un mismo equi-

po se puede vari.ar la e de sus placas constituyentes. 

Como se dijo anteriormente, cada placa tiene una e definida 

por sus características de construcción. Esto implicaba un pr<::_. 

blema ya que la O total de un equipo estaba limitada por los 

múltiplos de los diferentes módulos que componían las placas en· 
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serie. La consecuencias de estos es que es casi imposible 

cumplir con una e de un trabajo t é rmico con exactitud, y 

por lo tanto los equipos quedan necesariamente sobre d imen

sionados. 

La solución consiste en acomodar dentro de un mismo cambia 

dor diversas placas con diferentes • 6 , pud iéndose a lcanzar a

sí el valor deseado de la 0 total " m ezclando" placas de mayor 

y menor e ind ividual, La serie A se basa en el principio se-

ñalado arriba de e mezclada. 

Existen ahora dos clases de placas; una c o n una 0 mayor q ue 

la otra. La placa de e mayor está corrugada con ángulos ob-

tusos produciendo una caída de presión comparativamente mayor, 

mi.entras que la placa de e menor tiene ángulos agudos en su 

corrugación que ofrecen menos res istencia al flujo y por tanto 

una caída de presión menor. 

Estas placas se pueden combina r en tres formas diferentes, H, 

M y L (ver figura 81), con valores de 0 de 2.1, 1.5 y 0.9 uni

dades de transfe.rencia aproximadamente, en el caso del A 30 . 

Desde luego la serie A cubre una g :i.ma ampl i.a de e quipos con 

muy diversas capacidades. 

La técnica que se emplea e s el ensamblar grupos paraldos de 

dos tipos de módulos (H + M ó + L) proporcionalmente, produ -
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ci.endo así el valor medio deseado de 0 . Utilizando este sis-

tema se obtienen. economías en la superficie de transferencia 

a emplearse que llegan a ser del ordel del 20%. 

Las placas se encuentran separadas entre sí por pequeños es-

paci.os que varían nominalmente de dos a cinco mm. producien-

do diámetros hidráulicos medios entre 4 y 1 O mm (O. 08 a O. 2in). 

Las placas se corrugan de forma que se alcanzan muy altos gra= 

dos de turbulencia; dependiendo de su geometría, los valores crí 

ticos de Re están en un rango de 1 O a 400. 

Esos factores se combinan para dar coeficientes de pel Ícula ex-

cepcionalmente elevados. 

En la ecuación general para el flujo turbulento: 

n m x 
Nu = (constante) Re Pr ( µ / µ w) 335 

Los valores típicos reportados son: 

Constante = O. 15 a O. 40 

n = 0.65 a 0.85 

m 0.30 a 0.45 (usualmente 0.333) 

X 0.05 a 0.20 

Uno de los tipos de placas más utilizados presentan las sigui.en-

tes relaciones: 

0.668 
Nu = (0.374) Re 

0.333 0.15 
Pr ( µ /µ w) 
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Se han real izado tentativas para encontrar ecuaciones que inclu-

yan los diseños geométricos de las placas. Troupe, Morgan y 

Brifti, presentan la siguiente: 

Nu = (O. 383 - O. 05051/s) Re O. 65 Pro. 4 337 

Donde l es la longitud del canal antes de un cambio direccional, 

y S es el espaci.ami.ento normal a la dirección de flujo. 

Para placas con corrugaciones laterales simples, l/s estará en-

tre 1. 5 y 1 O; pero para muchos ti.pos, tales como los de diseño 

cruzado en espiral de forma pescado (figura 82, a la izquierda), 

y los de corrugación dobles es imposible determinar L/S. Buo-

nopane y Troupe presentan ecuaciones generales para varias di.s-

posi.ci.ones geométricas. Para el flujo laminar parece tener apl~ 

caci.Ón la siguiente ecuación de ti.po Sieder-Tate: 

Nu = Constante (Re Pr dh/L) O. 
333 

( µ. / µ. w) O. 
14 

338 

Donde la constante 

seño geométrico. 

Entrodc d•l fluido 
ca~•nle 

----

= 1. 86 a 4.50, dependiendo esto del di-

-
Entrada. del !luido 

tno 

123456789 

Esquema de un cambiador de placas de dos pasos 
para cada fluido. 

Fi.g. 80 
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Módulo H 

(alta+ alta) 

b 

a. Placa de alta 0 

b . P lac a de baja 0 

Módulo M 
(alta + baja) 

F ig . 8 1 

- 3 7 1 -

Módulo L 
(baj a±. baja) 



Las velocidades nom inales para líquidos "acuosos", e n flujo 

turbul e nto se sitJ~ generalmente ''' l 'i ·~:· :r1a de :J.3 a 1.0m/seg., 

pe ro las veloc idades verdade ras puede n superadas ,-:-or un facto r 

d e et~r ·:;-:i. ,Je ha sl·'-'1. 4, .jebi.d.:> a los efe c; tos d e 13.s corruga cione:>. 

T odas las ecuaciones de transferencia d e calor y de pérdida de 

carga s e basan, s in embar-go, e n la velocidad nomina l o en e l 

fluj o por canal. La eros i.Ó11, muy cií' Íc i.lme11te c onstituy e el fac -

to1~ dominante, ya que las l i.mi.taci.0¡1es en las caídas de presión 

determinarán, generalmente, ·las velocidades de flujo v iables má-

xi.mas. Los Cambiadores de Placas de material relativamente 

suave, por ejemplo: bronce, aluminio, trabajando con suspenci.<:_ 

nes arenosas pueden estar sujetas a ataques por golpeo, la ex

periencia indicará el flujo máximo por c anal que p·..ieda ma.,ej a_c 

se con seguridad para una apl icaci.Ón dada. 

Si examina:nos las características de varias placas, nota r emos 

que la mayoría posee coef icientes de pe! Ícula semej antes a ·..ina 

determinada pérdida de carga y para una serie de propiedades 

dadas de los fluÍdos. En lo sucesivo será usada como base, 

agua a una temperatura media de 40°C. 

Al evaluar el trabajo de cualquier cambiador de calor, el tér

m !no "Pérdida de Carga Específica" (J) puede ser empleado. 

Este se define como la pérdida de presión por NUT (Número d e 

unidad de transferencia), a sabe r: 
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J = t1P/e 339 

El término e representa el número de unidades de transferen

cia y se define como: 

e (d t) maxl t1 tm = kA/(Vt>Cp)mi.n 340 

En tanto que los valores de e alcanzados por paso para va

rios ti.pos de placas, vari.an considerablemente (O. 15 hasta cec_ 

ca de 4), la figura 83 muestra que la mayoría de ellas (área 

sombreada) posee una relación.J contra h (coeficiente de pel Ícula) 

muy semejante. 

Jensen nos dice que los valores Óptimos de J, para todas las 

placas disponibles come rci.almente, se aproximan a 4. 5°psi/NUT, 

de modo que para la mayoría de las placas el coeficiente de pe

lícula para agua a 40°C, en condiciones óptimas para los costos 

de bombeo, depreciación, etc., estará alrededor de 13,500 

Kcal/m2 º C/h. Tres l Íneas se ven en la figura 83 con valores 

inferiores de h, a un valor dado J, marcadas A, B y C. La 

curva A se refiere a una placa especial con espaciamiento ma

yor que el normal, proyectada para trabajos con bajos valores 

de 9 , o para aplicaciones que incluyan flu(dos, con un elevado 

contenido de sólidos. La curva B es para una placa proyecta-

da con propósito similar, pero teniendo relativamente pocas co

rrugaciones por área unitaria (y por consiguiente menos puntos 

de contacto). 
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a b e 

Fig. 82 

La curva C representa una placa que, para todos los fines y 

efectos, es lisa - la separación entre una y otra se consigue 

mediante espaciadores estampados que tienen poco efectos en 

el patrón de flujo. 

Aún así para estos tres tipos, de "menor" eficiencia, a un 

valor Óptimo de J, pueden esperarse valores para H, de 

8,000 a 10,000 Kcal/m2/ºC/h, ó 1,600 a 2,000 BTU/rt2/"F/h . 

Por tanto, dado que un cambiador de calor de placas tiene, nor 

malmente, idéntica geometría de canal para los dos fluÍdos, se 

obtendrán coeficientes de película similares para caídas de pre

sión por paso parecidas cuando los dos fluÍdos tienen propieda

des similares. 

Bajo condiciones Óptimas (J = 3mwg/NUT = 4. 5 psi/NUT), se 

puede esperar, por tanto, que un cambiador de calor de placa, 

agua/agua, alcance un coeficiente de transferencia total de calor 
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limpio del orden de U= 5,000 Kcal/m2/ºC/h, si sus placas 

fueran de acero inoxidable u otro rnat'°'rial de conductividad 

semejante, con 0.5 a 1.0 mm. de espesor. 

Pérdida de carga en los carnbi.adores de placas. 

Cualquier requisito razonable de pérdida de carga puede satis

facerse normalmente con bastante aproximación, en un carnbi<;:_ 

dor de calor de placas debido a la naturaleza extremadamente 

flexible de los parámetros de di.seña; ti.po básico, tamaño, can 

tidades y disposición de las placas. 

Los diseños geométricos de los canales para ambos fluídos son 

normalmente idénticos, de modo que, al contrario de un cambi-::_ 

dor tubular, el de placas producirá pérdidas de carga idénticas 

para flujos iguales de fluÍdos semejantes. No obstante, para 

ciertas apl icaci.ones bien definidas, puede ser posible el empleo 

de canales especiales para uno de los fluídos, un ejemplo es el 

uso de promotores de turbulencia en fluídos viscosos de baja 

conductividad. 

Factores de fricción, calculados a parti.r de la velocidad nomi

nal, son descritos por Usher como 10 a 60 veces más altos 

para flujo turbulento en el canal de un cambiador de calor de 

placas que para flujo en el interior de un tubo, con el mismo 

número de Re. Empero, el trabajq de Usher cubre una gama 

r-elativament,a p~queña de tipos de placas y parece que algunos 
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tipos pueden tener factores de fricción, hasta 400 veces ma-

yores del que se presenfa en :.in tubo, al mismo número de 

Re. 

La figura 84 muestra el factor de fricción, Ff vs NRe para 

un cierto tipo .de placa, y se puede ver que en un flujo con 

turbulencia perfectamente desarrollada el factor de fricción 

será cerca de 100 veces mayor de aquel para un tubo nor-

mal a un mismo valor de Re. 

lll . _ , 
3 i'.i ,_ -
©;u 
o. 1::: 
O! , E 
1J ~ 
Q) -
.µ ....... 
e .o 
Q) 1 'J 

..... ,..x 

-~ l 

"- ! 10·1 

81. catd~ -e~p~Ctri~a :- ~ ""~ g.1 \J:u 
---~ci~ -presió~ --~~ -· ·· --

Fig. 83 

l:l 

Las velocidades nominales son bajas, y las longitudes nomina-

les de las placas no exceden 1 . 80m, de forma que el término 

(m2¡'2 g) L en la ecuación general de pérdida de carga es muy 

inferior a lo que sería en el caso de un cambiador tubular, 

además, los pasos necesarios son relativamente pocos -opera-

ción de paso simple, frecuentemente alcanzará el valor NUT 

requerido (hasta 4, con valores bajos de J) de manera que la 

pérdida de carga es utilizada eficazmente para la transferen-

cia de calor y las pérdidas, por cambio s de dirección "inúti-
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les" de f1ujo, son reducidas al mínimo. 

Correcc ión de media los;arftrnica de las diferentes temperaturas. 

Algunos trabajos puolicados parecen insinuar que el cambiador 

de calo r de placas puede operar en condiciones de flujo iguales 

Esto no es as{, sino que de pasos iguales, (figu ra 85), para 

los dos fluÍdos; y c uando la relación de flujos V min/V max. 

no es inferior a O. 7, los sistemas de pasos asimétricos per-

miten trabajar con relaciones de f1ujo muy diferentes. Eso se 

verifica, sin emba~o, a expensas de un factor substancial de 

corrección a la media logarítmica de la diferencia de temper~ 

turas, para compensar las condiciones parciales de c orriente 

en paralelo que existen entonces. 

r-·-~ - --- -.-----.,..-·--· ,.--------
i l 
~ ~ ~ 
¡ ¡ll.. 

Fig. 84 

Buonopane, 1· roupe y Margan indican que, para ambos f1ufdos 

en flujo de paso simple (contra-corriente), un factor de corree-

ciÓn promedio de 0.95 deberá ser aplicado a la MLDT. Esto 

está ind icado en la figura B..'5, donde se puede ver, que, con 

- ,377 -



cerca de ~.5 NUT, el factor para un arreglo 1/1 es realmen-

te 0.95. 

El factor de corrección que debe ser aplicado para sistemas 

de pasos múltiples teniendo números desiguales de pasos para 

los dos flu{dos es sustancial, empero no tan grande como el 

que sería requerido para diseños tubulares, debido a la auser::._ 

cia de pérdida por flujo cruzado y deflectores. La figura da 

los valores aproximados de fk para sistemas de varios pasos 

a NUT hasta 11 . 

La derivación matemática de esos factores es extremadamente 

complejo, aún para los casos más simples requiere el empleo 

de comp•Jtadoras para la resoluci.Ón de las diferentes ecuacio

nes involucradas. Buonopane, y Foote presentan modelos ma

temáticos para varias formas de agrupamiento de placas. 

Las derivaciones teóricas son, con todo, en su mayoría, dema 

siado limitadas en visión y de naturaleza muy compleja para 

uso práctico, de modo qo..1e se adopta normalmente una aproxi

mación más empírica. 

Este método, (sobre el cual se basa la figura 85) está apoya

do en un sin número de suposiciones y simplificaciones, tales 

como que el coeficiente de pel Ícula no cambia apreciablemente 

en ninguno de· los fluídos durante su paso por el cambiador, y 

que la relación de flujo en los canales Vmin/Vmax está situa-
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do entre O. 7 y 1 ). Exámenes locales con empleo del más de-

purado método a base de computación, indican una sorprende':2_ 

te consonancia con tales supuestos. 

Consideraciones de los costos de bombeo. 

Usher muestra que para una pérdida de energía dada (caballo 

potencia por área unitaria), el cambiador de calor de placa 

produce coeficientes de película más elevados que un cambia-

dor tubular (considerando solo el flujo en el interior del tubo). 

El diagrama dado por él vale para un solo tipo de placas, más 

ese tipo parece ser representativo de la mayoría disponible 

comercialmente. La figura 86 indica que todos los tipos de 

placas siguen esa regla general aún los señalados con A, B 

y c en la figura 83. 

En la estimación de los varios tipos de cambiadores de calor, 

la cuestión de los costos de bombeo debe tenerse en cuenta, 

pues representará, prpbablemente, la parte mayor de costos 

operacionales. Los Cambiadores de Calor de Placas ofrecen 
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Cam b ia
dor de 
placas. 

Fig. 8 6 

Ensuciamiento 

Los coeficientes de transferenc ia total de calor dados hasta aho-

ra no incluyen las incrustaciones, cuya presencia, casi inevita-

ble, reduce dichos valores. A un -.! Óptimo, el cambiador de 

placa tendrá un valor Uk para agua/agua cerca de 3,000 a 

4, 000 Kcal/m2 / ºC/hr ó 600 a 800 BTU / ft2 /°F /hr, cuando se 

incluye un factor de ensuciamiento razonable. 

Los factores de incrustaciones requeridos en los cambiadores de 

calor a placas son bajos en comparación con los comunmente usa 

dos en aparatos tubulares por seis motivos: 

1. - Los grados de turbulencia elev ados mantienen los sólidos en 

suspensión. 

2. - Las superficies de interc ambio térmico son pul idas. Para 

algunos tipos, pueden ser extremadamente pulidas. 
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3. - No hay "espacios muertos" donde los fluídos puedan es

tancarse, como por ejemplo junto a los deflectores, a los 

lados de la carcasa de un cambiador tubular, 

4. - Puesto que la placa está hecha necesariamente, de un ma

terial no sujeto a corrosión profunda (siendo relativamente 

delgado), no hay deposición de productos de corrosión a 

los cuales se puede adherir incrustaciones. 

5. - Altos coeficientes de película tienden a producir bajas ten::_ 

peraturas superficiales para el fluÍdo (usualmente el culpa

do por la formación de i.ncrustaciones). 

6. - Extremadamente fácil de limpiar. El pequeño volumen re-

tenido y la elevada turbulencia en un cambiador de calor de 

placas (aunado a la ausencia de espacios muertos), signifi

ca que los métodos de limpieza químicos, son efectivos. 

Y si se requiere limpieza mecánica, todas las partes en 

contacto con los flu{dos son facilmente accesibles. 

Los factores de i;,crustación recomendados para cambiado

res de calor de placas (al menos para los de placas ondu

ladas) son los siguientes, admitiéndose operación con pér-

dida de. carga económica (J 3 mC l/NUT = 4.5 psi/NUT): 
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FLUIDO 

Agua 

Agua Desmineral izada o 
destilada 

Agua Municipal (suave) 

Agua Municiapl (dura), 
' calentamiento 

Agua Torre de enfriamiento 

Agua Mar (costera) o estuario 

Agua Mar (oceano) 

Agua RÍO, canal, etc. 

Agua Chequeta de motor 

Aceite lubricante 

Aceite vegetal 

Solventes. orgánicos 

Vapor 

Fluidos de proceso 
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FACTOR DE INCRUSTACION 

M 2 ºC H/KCAL X 4. 88 

FT2 H/BTU. 

0.00001 ---------------

0.00002 ------------

o. 00005 -----------

0.00004 ----

o. 00005 ------------

0.00003 ---------------

0.00005 ------------

º· 00006 ------------

0.00002 a 0.00005 

0.00002 a 0.00006 

0.00001 a 0.00003 

0.00001 

0.00001 a 0.00006 



b) CAJ\1BIADOR DE CALOR ESPIRAL 

Características de diseño. 

El cambiador de calor espiral, SHE, llamado algunas veces 

cambiador de placas en espiral, fue diseñado originalmente p~ 

ra la industria de la celulosa, en la cual hab(a frecuentes ca

sos de ensuciamiento severo y corrosión . Fue uno de los pr.!_ 

meros cambiadores hechos con acero inoxidable. 

La superficie de intercambio térm ico consiste de dos placas 

largas espaciadas y enrolladas sobre un centro abierto, for

mando un par de pasajes concéntricos. El espacio entre tas 

placas se mantiene por medio de espaciadores soldados sobre 

ambas chapas . Dependiendo del tipo de cambiador las chapas 

que lo forman pueden estar dobladas y soldadas entre sí, o 

bien, maquinadas contra las tapas para prevenir "bypass" . 

Su fabricación se lleva a cabo en materiales cuya caracterí~ 

tica principal sea el poder ser trabajados en frío y que sean 

soldables, tal como sÓn: acero al carbÓn, acero inoxidable, 

Hastelloy B y C, Níquel , aleaciones de aluminio, ti.tanto y 

aleaciones de cobre. El uso de recubrimientos de resinas fe 

nólicas, entre otras, le pueden proteger de la corrosión cuan 

do se usa agua de enfriamiento. Así mi.smo se utiliza prote~ 

ción catódic a para evitar corrosión, esta es una práctica ha-

bitual al emplearse en trabajos tales como el enfrlamiento de 
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oleum, y ácido sulfÚrico. 

Los cambiadores espiral se diseñan usualmente para sopor

tar toda la diferencial de presión en cada pasaje. Dado que 

cada vuelta de la espiral debe llevar su presión, el espesor 

de la placa en cada V'Jelta debe ser tal que soporte la pre 

sión de diseño, y de acuerdo a esto varía entre 1 .98mm 

(0.078") y 7 .93mm (0.3125"). La presión máxima de diseño 

es 10.5 Kg/cm2 (150 psi.), sin embargo para diámetros pe-

queños, la presión puede ser en ocasiones mayor. Las 

limitaciones en los materiales de construcción gobiernan las 

temperab.Jras de diseño. 

Arrelgos .en el flujo. 

El cuerpo espiral puede llevar tapas de forma que se obte.!:! 

gan tres diferentes arreglos en el flujo: 1 )A.mbos fluidos 

en flujo espiral; 2) Un fluido en flujo espiral y el otro en 

flujo axial através de la espiral; 3)Un fluido en espiral y 

el otro en una combinación de axial y espiral. 

Flujo espiral en ambos canales. - En este tipo I, fig. 87 

los extremos estan formados y soldados alternativamente, 

de forma que un canal está abierto en un lado y et otro ca

nal en el lado contrario. Al remover sus tapas se tiene ac 

ceso a uno de los canales, el abierto, según el extremo que 
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se abra. Así pues este modelo incluye tapas iguales en an::_ 

bos lados. En este arreglo los fluidos fluyen, usualmente, 

en contracorriente, con el lado frio entrando a la periferia 

y fluyendo hacia el centro; y el lado caliente entrando en el 

centro y dirigiéndose hacia la periferia. 

Este tipo puede montarse con los ejes verticales u horizon-

tales. Encuentra amplia apl icaciÓn en servicios l Íquido-1 f-

quido, y para gases o vapores condensables si los volúme

nes no son demasiado grandes para manejarse en los pasa

jes. La sección transversal de flujo tiene valor máximo de: 

464.51cm2 (72 pulgadas cuadradas). 

t 

Fig. 87 
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Flujo espiral en un canal, axial en el otro. - En este mode

lo, II Fig. 88, uno de los canales está cerrado ccmpletame12. 

te tanto en la parte superior como inferior, mientras que el 

otro canal está abierto completamente permitiendo así un flu 

jo cruzado verticalmente a la espiral. Este tipo está dise

ñado para manejar volúmenes grandes en el lado abierto de 

flujo cruzado, el otro fluido fluye en la espiral cerrada en 

flujo espiral. 

El cuerpo espiral puede equiparse con tapas cónicas o exten 

si.enes planas, su diversidad ti.ene como objeto adecuarse al 

trabajo que se real izará y al volúmen que se menjará. 

Este modelo es apropiado para los trabajos en que existe una 

gran diferencia en los volúmenes de los dos l Íquidos. Esto 

incluye servicios de 1 Íquido-1 Íquido, enfriamiento o calenta

miento de gases, condensación de vapores, o rehervidores. 

Puede ser fabricado con uno o más pasos en el lado de flu

jo axial. Y puede montarse con los ejes de la espiral ver

ticales u horizontales (verticalmente es lo usual para conden

sación y ebull iciÓn). 
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Fíg. 88 

Flujo combinado. - En el tipo III, fig. 89, un canal está 

abierto en la parte superior y el otro en la parte inferior, 

como en el tipo I; pero la tapa superior, en cambio, está 

recortada en su centro y equipada con un distribuidor (en la 

figura se ve como un cono), de forma que un gran volúmen 

puede entrar en flujo cruzado, distribuy·3ndose simultaneame::: 

te en la parte central de los canales interiores. Cuando el 

volúmen de vapores se ha reducido por condensación parcial 

al contacto con la superficie enfriada por el l i'.quido que flu-

ye en la espiral, el volumen restante se sobre enfría en con 
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tracorriente al fluir en las espirales periféricas que forman 

los canales cerrados por la tapa anular arriba y por la tapa 

plana abajo. 

Fig. 89 

La fig. 90 muestra el tipo IV de cambiador de calor espi

ral llamado también tipo G, el cual está especialmente di

señado para usarse como condensador montándose en lo al

to de una columna o torre. Un canal, para el fluido enfria12_ 

te, está cerrado totalmente y los vapores provinientes de la 

columna entran por la parte inferior. Los vapores pasan~ 

cia arriba por el centro y se distribuyen en flujo cruzado -

descendiendo por las espirales centrales. El flujo entonces 

es, en principio, como en el tipo III, pero el condensado pu~ 

de drenarse bajo control. Como en el tipo III, el venteo y 
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los condensados p;;eden enfriarse a cualquier tamperatura re

querida si. está cercana a la temperatura del f1uido frío que 

podrá hacer intercambio de calor en contracorriente. 

Fi.g. 90 

El cambiador de calo,; espiral, generalmente construido pa-

ra cada caso parttcular, puede diseñarse con un espaciami.en-

to en sus canales entre 5 y 25mm. el diámetro máximo es 

de 56", y la superficie de transferencia térmica llega hasta 

150 - 200 m 2 , estimándose la mínima económica en 0.459m2 

(5ft2). 
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El tipo I puede montarse vertical u horizontalmente, puede tar::::_ 

bién confeccionarse con las boquillas dispuestas en forma sim~ 

trica de forma que, al girarse, las boquillas coinciden con las 

tuberías pero se intercambian los canales, lo cual hace posi-

ble la limpieza_ qu(m ica y el retro lavado. Para presiones ba 

jas puede diseñarse si.n espaciadores en los canales. 

Al presentar un flujo en espiral se produce un constante es

fuerzo cortante sobre los fluidos que provoca turbulericia, la 

cual redunda en un coeficiente de película alto, disminuye las 

posibi.l idades de depÓsitos y aumenta la resistencia a la corro 

sión. Particularmente el diseño espiral es Útil para el mane 

jo de l (qui.dos viscosos o con un alto contenido de sólidos en 

suspensión. La tendencia al ensuciamiento es reducida dada 

la excelente distribución de flujo y la turbulencia que se obtie 

ne en un solo paso largo sin "bypass" y sin estancamientos. 

El tipo I alcanza, para todos los propÓsitos prácticos, verda

dero flujo a contracorriente. 

Debido a su compactibilidad y ya que el fluido frío en su más 

baja temperatura generalmente se sitúa en la espiral extrema, 

las pérdidas por radiación son pequeñas y no se requiere ha

bitualmente, aislamiento. 

El cambiador .de calor tipo espiral no es apropiado para ser-

vicios de alta presión. La presión máxima depende del tama 
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ño, pero un promedio puede ser 15 atmósferas. La presión 

de diseño es generalmente menor de 10 atm. 

Algunos criterios prácticos sobre el montaje y operación de 

este tipo de cambiador, espiral, se pueden resumir como si-

gue: 

Montaje. -

Las tuberías que van al cambiador de calor deberán conectar 

se de manera que permita su expansi6n. 

Cuando las tuberías están frías y las bridas de conexión no 

están apretadas, deberá quedar entre ellas un espacio igual 

al grueso de la junta más algún milímetro extra. 

En las tuberías que vayan de las posibles bombas al cambia

dor de calor deberán ponerse válvulas de cierre. El cambia 

dor de calor no deberá conectarse a bombas de pistón. 

Puesta en marcha. -

Cambiador tipo 1 (l Íquido-l Íquido). 

Para este tipo de canribtador no importa cual es el l Íquido que 

se vierte primeramente. 

Ambos canales deberán purgarse de la manera que se descri

be más abajo. 

Cambiadores tipo 2 y 3 (condensadores y enfriadores de gas) 

Cuando el medio que proporciona calor es vapor, el medio re 

frigerador deberá verterse primero con el fin de que el canal 
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B esté lleno antes de aplicar el vapor. 

Lo antes expresado también se aplica cuando se trata de fun 

cionamlento intermitente y/o cuando la temperatura del me-

dio enfriador es controlada automáti camente . 

Purga. -

Cambiadores en posici6n vertical 

El canal A deberá purgarse a través de la vál-

vula de purga. 

El canal B es . autopurgable. 

Cambiadores en posici6n horizontal 

O Estos aparatos son autopurgables mientras los 

caudales del l (quido ( y por lo tanto las veloci-

dades de pa~o) se mantengan dentro de los valo-

res indicados. 

Generalidades. -

Las bombas que pueden haber para la al imentaci6n del cam 

bfador de calor deberán ponerse en marcha contra válvulas 

cerradas que luego deberán abri rse lentamente para evitar 

los golpes de presi6n. · 

Cierre.-

El cierre también deberá hacerse lento. Si el aparato ha 

de estar lárgo tiempo sin funcionar deberan vaciarse ambos 

canales, especialmente si hay riesgo de congelaci6n o si 
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los medios son corrosivos. 

Cambiadores montados verticalmente. 

Drenar el canal A a través de la conexión inferior del tubo, 

la válvula de purga puede estar abierta. 

El canal B se vacía a través de la válvula de drenaje. 

Cambiadores montados horizontalmente. 

Se vacían quitando las tapas. 

Desmontaje del aparato. -

Antes de desarmarse deberá vaciarse el aparato. Al volver 

a armarlo deberá verificarse que las juntas no estén deter10-

radas. 

Al colocarse las tapas deberá cuidarse que ocupen sus luga

res respectivo y que estén en posición (la peri.feria del cuer

po espiral no es un círculo perfecto), en los anillos. de los 

bordes de las tapas y del cuerpo espiral hay estampadas mar::_ 

cas de identificación las cuales deben aparejarse. 

También habrá que éuidar que todos los pernos de enganche 

estén bien puestos y bien apretados. 

Limpieza. -

Los depósitos en las superficies de calentamiento pueden ser 

lavados en la mayoría de los casos . Cuando se trata de apa

ratos de material inoxidable, los depósitos orgánicos pueden 

lavarse con ácido nítrico di.luÍdo. En casos más difíciles de-
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berá consultarse con un e specialista en lavado químico. 

Los depósitos de barro o de fibra pueden ser separados en 

la mayoría de los casos con un potente chorro de agua apl i

cado al lado del cuerpo espiral. 

.Atención. -

Antes de inspeccionar un canal habrá que c erciorarse antes 

de quitar la tapa, de que ambos canales de l cambiador del 

calor no tienen presión. Si se quiere inspeccionar uno de 

los canales mientras el otro tiene presión, la tapa deberá 

sustitu{rse por barras de sostén, ya que de no hacer así el 

cuerpo espiral puede ser presionado hacia afuera y deterio-

rado. 

La reparación sobre las soldaduras puede hacerse con fa

cilidad ya r¡ue la mayoría de el las se encuentran accesibles. 

Más compli~ados de reparar son los daños por corrosión en 

las partes internas de los canales. En la mayoría de los 

casos se debe cortar parte por parte la chapa metálica ha~ 

ta alcanzar la dañada. Afortunadamente la reparación de 

los cambiadores de tipo espiral es poco frecuente si se elije 

adecuadamente el material. 

La limpieza manual puede hacerse fácilmente en los modelos 

que carecen de espaciadores en los canales, pero esto impl i

ca una espesor mayor en la placa, lo cual puede ser antie c o -
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nómico cuando se emplean aleaciones. 

Cr1terios básicos y formulaciones empíricas en el diseño de 

cambiadores de tipo espiral. 

En el caso particular del cambiador espiral I, usado primor-

dialmente para líquido/líquido, ambos fluidos tienen las mis-

mas características de caida de presión y transferencia tér-

mica ya que ambos pasajes tienen la misma conformación. 

Para un cambiador dado, la sección transversal de un pasa-

je puede ser más de cuatro veces la otra ya que el espacia-

miento puede ir de 4.76mm a 25.4mm (3/16" a 1 11
). 

La mayoría de los cambiadores de tipo espiral se usan en 

trabajos de líquido/líquido, y es en ésta área donde se han 

hecho trabajos más extensos. Coons, trabajando en la Uni-

versidad de Alabama, reportó coeficientes de película para 

flujos turbulentos y laminares. Estos trabajos establecieron 

que los coeficientes de transferencia térmica obtenidos se 

, 
conforman a los de tubos, y que las ecuaciones convenciona-

les para tubos se pueden emplear también e los cambiadores 

de calor tipo espiral. Determinaron también que el flujo tur-

bulento ocurre a números de Re alrededor de 1400 y 1800. 

Sander, reportó que, en efecto, no existe verdadero flujo la-

minar en el cambiador de calor espiral debido a los espacia-

dores que crean flujo ~urbulento. Sinembargo, también re-
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portó que un flujo turbulento completamente desarrollado no 

se diÓ a un número determinado de Re, sino que dependía 

de la relación L/s (longitud cel pasaje dividido por el espa-

ciamiento). 

En la evaluación de los datos de pn;eba, hecha por Sanders, 

se buscó desarrollar ecuaciones empíricas para la transfe-

renci.a de calor que cubrieran el rango completo de flujo, 

desde el laminar, transitorio, hasta el turbulento. Así se 

determinó la ecuación para transferencia de calor para l í-

quicios en flujo transicional y turbulento: 

Nu = 0.25 ( µ )º· 17 0.8 Pr µw (0.0315 Re - 6.65 
7 (L)1.8 

X 10 S 341 

En la práctica, a Re sobre de 30, 000, el factor L/s es des-

preciabte ya que no tiene influencia. Esta ecuación se usa 

generalmente para Re sobre 1 , 000. 

La ecuación para la caída de presión en cambiadores de calor 

espiral debe tomar. en cuenta los espaciadores. Esta ecuación 

para l Íqu idos es: 

AP = Lv2 (s,g.) 
415 [ 

A + B + 
Re 0,33 

_1_6_~_4 __ ] 342 

Debe notarse que en todos los trabajos con espirales el diáme-

tro hidráulico se toma como dos veces el espaciamiento ya que, 

en la mayoría de tas unidades et ancho del pasaje es considera-
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blemente mayor que su espaciamiento. 

El desarrollo de las ecuaciones de transferencia de calor en 

cambiadores de calor tipo espiral para l Íquidos se ha basado 

siempre en la asunción de que existe verdadero flujo a contra-

corriente y no se requiere, por tanto, corrección a la media 

logarltmica de temperaturas. Podría arguirse que el flujo no 

es realmente a contracorriente ya que en toda la unidad cada 

pasaje está unido a una vuelta descendiente y otra ascendien-

te del otro pasaje. Sin embargo, si. se requiere hacer la co-

rrección, ya está tomada en cuenta en la ecuación establecida 

para el coeficiente de transferencia. No se han llevado a ca-

bo trabajos experimentales para determinar el coeficiente de 

transferencia para gases o para condensación en la misma 

cantidad que para l Íquidos, esto es debido principalmente a la 

limitación que implica el área transversal para manejar los 

flujos. 

En el caso de enfriamiento de aire el coeficiente se calcula 

a partir de la ecuación para el interior de tubos: 

h = 0.0144 
(25) o. 2 

(w:) o.a 343 

En la condensación bajo fluJO espiral, el coeficiente de pelícu-

la para el vapor que se condensa se calcula en base a las e-

cuaciones convenci.0nales para condensado en superficies verti-

cales. Convert:da a la nomenclatura de espirales, la ecuación 
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resuelta: 

h = 102 [----'--'--4_3___.__._.~2 ----+~º. 25 _JO k (s.g.) _ 

W Te 
344 

Cuando se requiere sobre enfriamiento, con objeto de calcular 

el coeficiente se estima la profundidad del condensado en el 

canal. Así se estima el coeficiente de película para el en-

friamiento del condensado y de los no condensables. 

Normalmente se dividen los cálculos para diversas zonas con 

un coeficiente total y una LMTD calculada para cada zona. 

Obviamente estos cálculos son efectuados actualmente en for-

ma expedita por medio de calculadoras electrónicas. En la 

mayoría de los casos el flujo se considera a contracorriente 

pura y no se corrige la LMTD. 

Las limitaciones para el uso de los espirales con flujo de es-

te tipo en ambos canales son principalmente las presiones, d~ 

do que la presión de diseño máxima de aproximadamente 10.05Kg/cm2 

(150 psi) 

Dado que una unidad simple está limitada a una sección transver 

sal por pasaje de 464.51cm2 (12 pulgadas2) y a una superficie de 

transferencia de 165.2Bm2 (1 ,BOOft2), si se requiere una sección 

transversal o superficie mayores se hace necesario emplear uni-

dades múltiples. En muchos casos, se ha encontrado económica-

mente factible el uso de bancos de unidades múltiples. 

Dada la escasez de l it:eratura sobre el tema de los cambiado-

res de calor tipo espiral, especialmente sobre su diseño y 
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cálculo termodinámico, reproducimos el trabajo de Minton 

al respecto. Este autor presenta un método de cálculo que 

combi.na las ecuaciones clásicas, de tipo empírico, para 

coeficientes de pe! Ícula con las ecuaciones de balance de ca 

lor y con las correlaciones que describen la geometría del 

cambiador. La ecuación resultante se escribe de nuevo en 

tres grupos separados que contienen factores relacionados 

a las propiedades físicas del fluido, la función o trabajo del 

cambiador y el diseño mecánico o arreglo de la superficie 

de intercambio térmico. Estos grupos se multi.plican por 

un factor númeri.co para obtener un producto que es igual 

a la fracción de la fuerza directríz o di.ferencia media lo-

garítmica de temperatura, que se disi.pa através de cada e-

lemento de resistencia en el camino del flujo de calor. 

Cuando ta suma de tos productos de tas resistencias indi.vi-

duales iguala a uno, el diseño de prueba puede tomarse co-
, 

mo satisfactorio. El significado físico es que ta suma de 

las caidas de temperatura a través de cada resistencia es 

igual a la diferencia media logarítmica de temperaturas. La 

caída de presión para ambos fluidos de~ corroborarse para 

asegurar que estén dentro de límites aceptables. Usuatmen-

te, varios intentos son necesarios para obtener un balance 

satisfactori.o entre ta transferencia de calor y la caida de 
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presión. 

La Tabla D-1 del apéndice, resume las ecuaciones usadas en 

el método señalado. Las columnas de la izquierda enlistan 

las condiciones a las cuales se aplica cada ecuación, las 

segundas columnas proporcionan las formas normales de las 

correlaciones que para coeficientes de películas se encuen-

tran en los textos. Las columnas restantes corresponden 

a los factores numéricos, de propiedades físicas, trabajo 

y diseño mecánico; todos los cuales forman juntos la ecua

ción dimensional. El producto de estos factores da la frac

ci.Ón de la caida total de temperatura o fuerza directríz a 

través de la resistenci.a. 

Como se estableci.o, la suma de A Thl A Tm, factor de fluido 

caliente, A T el A , T m factor de fluido frío, A T si A T m factor 

de ensuciamiento, y A T wl A T m factor de placa, determinen la a 

decuación de la transferencia de calor. 

La descripci.Ón de las ecuaci.ones de la Tabla D-1 del apén

dice es la siguiente: 

Ecuación 1. - Sin cambio de fase (l Íquido), Re > Re e; es 

para números de Re mayores que el crítico. Debido a que 

el término (1 + 3.54 De/Oh) no es constante para ningún cam

biador, se usa en este sistema de ecuaciones un promedio con 

valor de 1 . 1 . 
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Ecuación 2. - Sin cambi.o de fase (gas), Re > Re c; es pa-

ra gases con números de Re mayores que el crítico. Dado 

que el número de Prandtl en gases comunes es ¡;;¡.proximada-

mente i.gual a O. 78, y la viscosidad i.ntervi.ene solo como 

µ
0

·
2

, la relaci.Ón de las propiedades físicas para gases es 

esencialmente constantes. Esta constantes, al combinarse 

con el coeficiente numérico de la Ecuación 1 para el i.minar 

el factor de propiedades fÍSi.cas en gases, resulta en la E-

cuación 2. Como en la ecuación 1 , el término ( H-3. 54 De;Oh) 

se ha tomado como 1 . 1 . 

Ecuación 3. - Sin cambi.o de fase (líquido), Re <Re c; para 

l Íquidos en flujo laminar a .:l T moderada y con gran viscosi-

dad cinemática ( µ l/ (! ). La certeza de la correlación de-

crece .conforme las condiciones de operación o la geometría 

de la superficie de intercambio se cambian para incrementar 

el efecto de la convecci.Ón natural. Para un espi.ral: 

1/3 
(D/L) f21/2 DeA=lh ds)1/2]1/3= 21/3Cds/dh)1/6 345 

El valor de (ds/dh)l/G varía de 0.4 a 0.6. Para este sistema 

se ha usado un valor de 0.5. 

Ecuaciones de transferencia de calor, flujo espiral o axial, 

Ecuación 4. - Condensaci.Ón de vapor, vertí.cal, Re < 2, 100; 

Para condensación de película de vapores sobre una placa ver-

tical con un Re terminal menor de 2, 100 La carga de conden-
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sación par:-a placas verticales es r. = W/2L. Para Re sobre 

de 2, 100, o para números altos de Pr, la ecuación deberá 

ajustarse por medio de la gráfica de Dukler, como lo ana-

l izaron Lord, Minton y Slusser. Para usar más convencio

nalmente la ecuación 4, la constante en ella deberá ser rnul

tipl icada por la relación entre el valor obtenido por la ecua

ción de Nusselt y la gráfica de Dukler.. Lo anterior se apl i

ca solo a la condensación de vapores. Los gases no o:>nden

sables en el vapor decrecen el coeficiente de película, esta 

reducción depende de las magnitudes relativas de las cargas 

térmicas en' el enfriamiento del gas y el trabajo total de en

friamiento y condensación. 

Ecuación 5. - Subenfriamiento de condensado, vertical, Re< 

2, 100; para pelfoulas laminares en capas descendentes sobre 

placas verticales, Esta ecuación es para aplicarse cuando el 

condensado proviniente de un condensador vertical, debe ser 

enfriado debajo del punto de ebullición. En estos casos, es 

conveniente tratar el condensador-sobreenfriador, como dos 

cambiadores separados; el. primero operando Solo como con

densador (no sobreenfriando), y el segundo sólo como enfría-

dar de líquido. La fig. 91 muestra las consideraciones que 

deben hacerse para determinar la altura de cada sección, 
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así como para calcular las temperaturas interme d ias que 

permitirán el cálculo de LMTD. 

La Ecuac iÓn 4 se uti.l iza combinada con expresiones a pro-

piadas para otr-as resiste ncias a la transferencia de calor 

para c alcular la altu ra de la secc ión de s obreenfriarniento. 

En e l caso de la sección sola de sobreenfriamiento (ver 

fig. 91) la diferencia media aritmética de temperaturas 

(Thm - Tcm) + (Th1 - Tc1) , es la que se emplearía sus-
2 

tituyendo a la diferencia media logarítmica. 

Fig. 91 

Ecuaciones para transferencia de calor. - Flujo Axial. 

Ecuación 6. - Sin cambio de fase (gas), Re 1O,000; para 

gases con Re mayor de 10,000. Nuevamente, dado que el 

factor de propiedades físicas para fases comunes es esen-

cialmente una constante, esta constante se combina con el 

factor numérico en la Ecuación 6 para dar la Ecuación 7. 
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Ecuación .S. - Condensación de vapores, horizontal Re 

2, 100; para condensación en pel foula. sobre placas espirales 

con flujo axial y con un Re terminal menor de 2, 100. Para 

una placa espiral la carga de condensado e r ) depende de la 

longitud de la- placa y el espacio entre las placas adyacentes 

Para cualquier longitud de placa y espaciamiento de canal, 

el área de transferencia térmica por cada 360 grado de en

volvente se incrementa con el diámetro de la espiral. El 

número de revoluciones afecta a la carga de condensado en 

dos formas: (1) los cambios de área de transferencia, que 

resultan en más condensado que se forma en las espirales 

externas; y (2) la longitud efectiva sobre la cual se forma 

el condensado está determinado por el número de revolucio

nes y por el ancho de la placa. La ecuación presentada de

pende del valor L/7 para el número efectivo de espirales. 

Por lo tanto, la carga de condensación está dada por: 

f= W (1,000) 7 (12) /4HL = 21,000 W/HL 346 

Ecuación 9.- Ebullición en núcleos, vertical; para ebullición 

en núcleos sobre placas verticales. En un análisis riguroso 

de un hervidor-termosifón, el cálculo de transferencia térm_! 

ca se combina con el de hidrodinámica para determinar la 

velocidad de circulación por el rehervi.dor. Sinembargo, p~ 

ra la mayor{a de los propósitos de diseño, no se hace nece-
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sario este cálculo. Para presión atmosféric a y mayores, el 

supuesto de ebullición nucleada sobre la altura total de la 

placa produce resultados satisfactor\os. Este mismo supue~ 

to conduce a resultados sobre estimativos c uando se aplica 

en vacío. 

Un factor ::::: , de condiciones de la superficie, aparece en la 

correlación para coeficientes de ebullición. Este factor es 

una medida del número de si.tios de nucleación para la forme:_ 

ciÓn de burbujas sobre la superficie calentada. La ecuación 

f 

para A Tf/ A T m contiene 1: (el rec(proco de ~ ), el cual 

tiene valor de 1 . O para cobre y acero, 1 . 7 para aleaciones 

de niquel-cromo, y 2.5 para superficies pulidas. 

Ecuaciones para Transferencia de calor - placa 

Ecuación 1 O y 11 . - Transferencia de calor a través de la ple:_ 

ca; para calcular el factor de placa. La forma integrada de 

la ecuación de Fourier es Q/ 9 = (kwA T w)/X , siendo X 

el espesor de la placa . Expresada en forma de coeficiente 

de película, f-W = 12 kw/ A p. La ecuación 1 O se usa siem-

pre que está involucrado un calor sensible de cualquiera de 

los fluidos. La Ecuación 11 se apli.ca cuando se transfiere 

calor latente de ambos fluidos. 

Ecuaciones para Transferencia de calor - ensuciamiento. 

Ecuación 12 y 13, para ensuciamiento; para conduccción de ca 
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lor a través de incrustación ó depÓsitos de sólidos. El di

señador selecciona el coeficiente de ensuciamiento basándose 

en su experiencia. Coeficientes de ensuciamiento de 1, 000 

a 500 (factores de ensuciamiento de o. 001 a O. 002) requie

ren normalmente cambiadores 1 O a 30% mayores que para 

servicio limpio. 

La selección del factor de ensuciamiento es arbitraria y, 

usualmente, dado que los datos existentes no son suficientes 

paraasumir certeramente un valor de ensuciamiento en un 

servicio dado. Generalmente, el ensuciamiento en los es

pirales es considerablemente menor que para los equipos tu 

bulares. Ya que el ensuciamiento varía con el material, la 

velocidad y la temperatura, la extensión de la influencia de 

estos factores sobre el diseño depende de las condiciones de 

operación y, en un grado mayor, del diseño mismo. 

La ecuación 12 se usa para la transferencia de calor sensi

ble para cualquiera de los fluidos, y la Ecuación 13 se usa 

cuando se transfiere calor latente en ambos lados de la pla-

ca. 

Ecuaciones para la caida de presión - Flujo espiral 

Ecuación 14, Sin cambio de fase, Re > Re c; se basa en las 

ecuaciones propuestas por Sander. E1 tén-nino A en la ecua 

ción de Sander puede alcanzarse muy aproximadamente por 

- 406 -



el valor de 28/(ds + O. 125). El término B corresponde a 

los espaciadores. El fac tor 1 . 5 con si de ra 1 8 espaciadores 

por pie cuadrado y un diámetro de espaciador de 5/16 pulg. 

Ecuación 15, Sin cambio de fase, 100<Re< Re c; se basa 

nuevamente en la ecuación de Sander. Para este régimen 

de flujo, el término A pue de aproximarse al valor de 

103.5/d5 + 0.125). Como en la ecuación 14, elfactor 1.5 

considera los espaciadores. 

Ecuación 16, Sin cambio de Fase Re < 100; también basa

da en la ecuación de Sander. Para este régimen de flujo 

1. 75 
el término A puede aproximarse por el valor de 2, 170ds 

En este régimen de flujo los espaciadores tienen efecto redu-

cido sobre la caida de presión, y cualquier efecto de esa ín-

dole en la ecuación de Sander. 

Ecuación 17, Condensación; para calcular la ca ida de presión 

de vapores condensable y es idéntica a aquella para la que no 

hay cambio de fase, ~xcepto por el factor O. 5 usado en la e-

cuaci.Ón de condensación. Para condensadores totales, la ve-

loci.dad de flujo en peso a usarse en el cálculo deberá ser el 

flujo de entrada. Dado que el flujo promedio en condensadores 

parciales es mayor que en los totales, el factor de multi.pl ica-

ci.Ón deberá ser O. 7 en vez de 0.5. 

Ecuac ione s para Caída de presión - Flujo Axial 
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Ecuación 18.- Sin cambi.o de fase, Re > 10,000; es una ex

presión de la ecuación de Fanning para fluidos no comprensi.

bles, en la cual el factor de fricción f = 0.04E:/Re
0

·
2

. La 

ecuaci.Ón ha sido revi.sada para considerar las pérdidas de 

presión en las boquillas de entrada y salida. La ecuación in 

cluye también la corrección por la presencia de los espacia

dores. 

Ecuación 19. - Condensación; nuevamente, es idéntica a la de 

sin cambio de fase, exceptc por el factor 0.5. Igualmente, 

para condensadores parciales, deberá usarse el valor de O. 7. 

Para condensadores en lo alto de las torres de destilación, de 

be sumarse la caída de presi.Ón en el tubo central. 

c) Cambi.adores de calor de Lamellas 

El i.ntercambiador de calor de Lamellas, abreviador LHE, es 

una modifi.cación del intercambiador clásico de carcasa y tubos, 

siendo la diferencia principal que los tubos son planos en vez 

de redondos, ver fig. 92. Este tipo de cambiador fué desarro 

llado en Suecia por Torsten Ramen en 1939; el primer modelo 

de este tipo fue usado en la i.ndustria de la pasta papelera, 

pero su aplicación a la industria química fue muy pronta gra

cias a sus especiales características de dlseño y funcionamien 

to. 

- 408 -



F"ig. 92 

Construcción. -

Para explicar la construcción del intercambiador de calor de 

Lamellas es Útil compararla con la del bien conocido equipo 

tubular. Como en el caso del cambiador de coraza y tubos 

el de lamellas consiste en una batería de lamellas (correspo~ 

diente al haz de tubos) y una coraza envolvente. 
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La expansión longitudinal entre el haz de lamellas y la cor-aza 

se absorve por medio de una junta de expansión, o bien por 

fuelles. El haz de lamellas es la caracter(stica distintiva e 

interesante. El material de partida es chapa metálica rolada 

en frío de anchos normales. Esta chapa metálica se introdu-

ce a una máquina perfiladora que le dá la conformación de 

lamella, al mismo tiempo es cortada a la longitud deseada. 

Dos de tales chapas ya conformadas se ensamblan una contra 

la otra y se sueldan, por medio de electrodo de roldana, en 

los puntos de contacto. De esta forma se obtiene el elemen 

to básico del cambiador: la lamella, ver fig. 93. 

Fig. 93 

El primer equipo de este modelo fue construido en forma rectan 

gular; en la actualidad su geometr(a es idéntica a la de los cam 

biadores convencionales de coraza y tubos, es decir, cil(ndrica . 
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Para asegurar que todo el diámetro de la coraza está cubier 

to por las !amellas y se aproveche así al máximo su capaci

dad para contener area de transferencia térmica, cada lame

lla se manufactura en forma individual a partir de tres me

didas primarias. Cada hilera de !amellas se ensambla por 

medio de varias unidades de menor tamaño de forma que su 

longitud total cubra expresamente la longitud de la cuerda 

que les corresponde dentro de su ubicación en el ancho de 

la sección circular de la coraza. Sucede así, como se ve 

en' la fig. 92, que las cuerdas de menor longitud se cubren 

con una sola unidad básica o !amella. 

Los extremos del haz de tamellas se sueldan con archo de 

argón, y en vez de usar espejos, la soldadura se lleva a 

cabo sobre los extremos de las lamellas doblados entre sí, 

o bien utilizando piezas metálicas que las unen entre ellas, 

dependiendo esto del espaciamiento que se requiere entre las 

lamellas. Ver fig. 94. 
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La soldadura de los extremos es muy importante y por ello 

se usa un procedimiento especial que redunda en una confi

guración especialmente redondeada a la entrada de cada du~ 

to, lo cual reduce las pérdidas de presión en las entradas. 

Esta forma de construcción, aunada al hecho de que el equi

po resulta muy compacto, es decir, utiliza poca área de tran~ 

ferencia térmica para un trabajo dado, evita el uso de espe

jos en el interior del equipo. Esto se debe tanto al hecho de 

que no existan "pasos" en el interior, como el que la cons

trucción del haz de !amellas le hace suficientemente rígido 

como para no requerir soportes en su longitud. La elimina 

ción de estos espejos, hace que se pueda tener una mayor 

seguridad en la obtención de flujo a contracorrientes pura, 

obteniéndose así una mayor eficiencia térmica, eliminación de 

áreas muertas y reducción notable en las posibilidades de de

pósitos y ensuciamiento. 

Los extremos del haz de lamellas, sellado completamente 

por soldadura, fig. 95, se une de igual forma a las boquillas 

de entrada y salida. De esta forma el lado de las lamellas 

queda aislado del de la coraza por estar totalmente unido por 

soldaduras metálicas. 

En el extremo fijo del haz de !amellas la cubierta del canal 

está equipada t:.On una brida externa la cual se atornilla a la 

brida de la coraza. Fig. 96. 
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1. - Coraza 
2. - Banco de lamellas 
3. - Brida 
4. - Brida 
5.- Empaque 
6. - Tornillo 

Conexi6n de bridas entre la coraza y el banco de !amellas 

Fig. 95 

'2 '~' 

',' © 
r--~ -.,...- ...... ;I 

~ 

1 • - Caja de brida 
2. - Caja de brida 
3.- Caja de anillo 
4. - Caja de empaque 
5.- Tomillo 
6. - Anillo soldado 
7. - Disco de ruptura 
8. - Brida loca 
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En el lado flotante del haz existe un sello de teflón que cie

rra el lado de la coraza. El extremo del haz de lamellas 

tiene, en este lado flotante, una brida "suelta". Removiendo 

esta brida y desatornillando las bridas del lado fijo, es muy 

sencilla la extracción del haz de lamellas. Fig. 96. 

Para requerimientos especiales, por ejemplo alta tempera

tura, alto vacío ó sello absoluto contra gas, el sello de te

flÓn puede reemplazarse por fuelles de expansión. El sello 

del lado de la coraza puede hacerse ya sea por una brida 

interna con empaque, fig 97, ó por rredi.o de un sello de sol 

dadura, fi.g. 98 • 

. Fig. 97 Fig. 98 
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Ya que es posible seleccionar, previamente a su construcción, 

el tamaño de las lamellas, su espacio interior y su espacia-

miento externo entre ellas, los canales de flujo para ambos 

fluidos pueden dimensionarse de forrria que se utilice la cai-

da de presión perrriisible en la forma más eficiente. Por lo 

tanto e.s posible alcanzar la mayor transferencia térrriica con 

una superficie pul ida. El espacio más reducido disponible y 

la distribución uniforme de flujo también mejoran la transfe-

rencia de calor. 

Diseño. 

Una serie de modelos básicos sirve para seleccionar el diá-

metro de la coraza con divisiones uniformes desde 100 mm 

(4 in) en etapas de 25mm (1 i.n) hasta 1000 mm (39 in). 

La longitud de las lamellas puede ajustarse para satisfacer la 

especificación de área de transferencia; pueden usarse largos 

de hasta 6m Por cada metro de longitud empleado se reduci 

rá el diámetro del cambiador; el modelo VR100 (100 represe12_ 

ta el diámetro de la coraza en mm), tiene una superficie tér-

mica de 1 m 2 / m, y el tipo VR500 da 34 m2 / m. La tabla 13 

TABLA 13 

Area por metro de longitud en tamaños normales de coraza. 

TIPO DIA!IAETRO 

e (in) (mm) 

VR100 4 101 
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AREA POR METRO DE 
LONGITUD 

(m2) 

1. 15 12.4 



200 

300 

500 

700 

900 

1000 

8 

12 

20 

28 

36 

39 

203 

304 

508 

711 

914 

990 

5. 14 

11. g 

33.9 

66.3 

109.5 

135.5 

54 

128 

364 

615 

1180 

1460 

Uno de los mayores equipos construidos en este modelo de 

larnellas tiene un diámetro de 1 . 1 metros (3 pies x 7 pulg.) 

y una longitud de 6 metros (19 pies 6 pulg) con una superficie 

de intercambio de 600 m2 aprox. (6 000 pies cuadrados¿. 

Para seleccionar las dimensiones de estos equipos podemos 

elegir el diámetros y longitud dentro de ciertos límites y po

demos también selecc ionar el espaciamiento dentro y entre las 

lamellas. Así es posible ajustar las áreas de flujo de forma 

que esten proporcionadas a las cantidades de los fluidos que 

circulan por ellas. Normalmente el espaciamiento varía en

tre 3mm y 8mm; un ejemplo de variación amplia en los volú

menes sería el de un condensador de vapor a baja presión, en 

el cual el agua de enfriamiento circularía por el interior de las 

lamellas, cuyo espaciamiento sería 3mm, mientras que el va

por pasaría entre las lame llas donde el espaciamiento sería 

de ?mm. El área de flujo vendría a ser asf 4 veces mayor 

en el lado del vapor. Variando cuidadosamente estas cuatro di-
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mensiones; diámetro, longitud, espacio interior y exterior, se 

puede obtener una efic iencia Óptima. 

La presión de diseño normal en equipos de lamellas es de 

1 O kg/cm2 (150 lb/pulg2 g.) cuando las lamellas tienen un es 

pesar de 1 • 5mm. 

Para presiones más altas se manufacturan las lamellas con es 

peso res de 2mm. Se han construido equipos para presiones 

de 50 kg (710 lb/pulg. 2 g.), pero el límite superior parece 

ser rnás alto aún. Bajo prueba, un equipo de lamellas dise-

ñado para presión de 1 O kg . cedió al estar a una presión de 

200 :it~ . , y la falla ocurrió en la placa metálica permanecie'2_ 

do intacta la soldadura. 

Este tipo de cambiadores de calor se construyen en todo ma-

terial soldable, desde acero al carbón hasta aleacione s de ma 

teriales finos. Normalmente se manufacturan en acero inoxi 

dable y en aleaciones de ni.que! pero cualquier material solda-

ble puede emplearse, por ejemplo, titanio, monel, hastelloy, 

etc. 

El diseño de estos equipos guarda tanta si.mil itud con los equ.!_ 

pos convencionales de coraza y tubos que no es nuestra inten-

ción detenernos en este punto. Sin embargo, debe notarse la 

diferencia en cuanto al diámetro hi.drául ico, Dh: 

Dh = 4 x área de flujo 
circumferencia 
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el cual en este caso de cambiadores de lamellas ti.ene un va-

lor aproximado de: 

Oh = 2 x el espaciamiento 348 

Debido a su construcci6n compacta, es posible en la mayor(a 

de los casos, obtener altas velocidades de flujo en ambos me-

dios, lo cual junto con los pequeños diámetros hidráulicos pro-

duce muy altos coeficientes de transferencia térmica en la pe-

l Ícula de pared. Para un cambiador agua-agua, el coeficien-

te total práctico oscila entre 1500 - 2500 Kcal/m2 HºC 

2 
(315-520 BTU/h Ft °F); y para un condensador de vapor estará 

sobre 2500 Kcaljm2hºC (520 BTU/hft2 °F). 

Un punto muy impo~ante en la selección de las dimensiones es 

la determinación del factor de ensuciamiento, el cual, cuando 

sea posible, debe señalarse de acuerdo a la experiencia prác-

ti.ca. - Eh los equipos de lamellas no ocurren frecuentemente 

incrustaciones severas y en la práctica deben ser desmantela-

dos para limpieza· mecánica en muy contadas ocasiones. 

Mantenimiento y reparación. 

El montaje y puesta en marcha de este tipo de equipos es ab-

solutamente igual al seguido para equipos convencionales, señ~ 

laremos solo algunos criterios sobresalientes para completar la 

presentación de este tipo. 
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Eh el montaje de estas unidades debe mantenerse el criterio 

de conservar espacio suficiente para la posible extracción del 

haz de lamellas y que cualquiera que sea su postción (vertical 

u horizontal) no sea en detrimento en el cabezal de bombeo. 

Las tuber(as que conectan al equipo deben ser flexibles para 

evitar que la expansión de la unidad imponga esfuerzos al e

quipo. 

Los condensadores deben montarse de forma que el condensa

do drene fácilmente y, cuando se tenga la presencia de no con 

densables, es necesario un venteo. Si las bombas pueden pro_ 

ducir una presión mayor que la de diseño, se debe instalar 

una válvula de seguridad en la línea antes del cambiador. 

Eh la ¡:x.e sta en marcha conviene hacer circular el agua de en

friamiento en primer lugar, especialmente en el caso de con

densadores; después se incrementará gradualmente la presión 

y se purgará el aire inm a::fia tamente después de la puesta en 

marcha. Para trabajos de l(quido/lÍquido es preferible un in

cremento gradual de los flujos y presiones. 

Para extraer el haz de tubos deben seguirse los pasos: 

1. - El imi.nar los tornillos de las bridas adyacentes a las tube

rías y al extremo movible .del cambiador. 

2. - Deslizar hacia atrás la brida suelta, quitar el anillo y sa-

car la brida suelta. 
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3 .- Quitar tornillos de la brida de la coraza y del extremo 

fijo. 

4.- Extraer el haz de lamellas. 

Las lamellas son largas y flexibles, su limpieza es simple en 

el lado de la coraza. En el interior de las !amellas se puede 

hacer limpieza .química como sigue: 

a) Unidades de acero inoxidable (depósitos libres de cloruros ) 

t.- Circular una solución de ácido nítrico al 2% en volúmen 

a 48.BºC (120°F), como máximo, por un período de 30 min. 

2 .- Limpie cuidadosamente con un chorro de agua. 

b) Unidades de acero al carbón y de inoxidable. 

1 .- Circula una solución al 2% en volúmen de metafosfato de 

sodio a 48.8°C(120°F). 

2 . - L(mpie con chorro de agua. 

Cuendo se tiene presenciél de cloruros sobre superficies de ac!:. 

ro inoxidable, la unidad debe limpiarse inmediatamente después 

de ponerla fuera de operación. 

La reparación de estas unid <'-..::·~s es muy fácil en a.ialquiera de 

sus puntos soldados, no as( en el interior de las lamellas; en 

caso de daño interior, la lamella dañada debe ser bloqueada, 

ya que su extracción es muy difícil y se lleva a cabo contándo-

la del haz. 

- 420 -



C.- OTROS TIPOS 

Aunque ya no corresponde al objetivo espec(fico de este "estu

dio comparativo". conviene mencionar otros tipos de equipos 

para intercambio indirecto de calor; con esto deseamos ilustrar 

someramente otras posibilidades dentro de la práctica general 

del intercambio térmico y dejar una puerta abierta a ulteriores 

estudios comparativos más ampl íos. 

Así p..ies, nos limitamos a mencionar la existencia de cambia

dores de calor como son: 

1 .- Cambiadores de calor de placas aletadas. 

Los primeros equipos de placas aletadas fueron construidos 

en bronce durante la Segunda Guerra Mundial para uso en 

aviones. En 1950 se construyeron con .el fin de usarse en 

la producción de ox(geno para una acerCa. En la industria 

de proceso se uti1 izan placas aletadas de aluminio para se.!:. 

vicios de temperaturas de -45°C (-50°F), y en procesos de 

separación de gases en operaciones fluctuantes entre -239.9°C 

y-267 .7°C (-400 y -450° F). 

El diseño de las aletas que forman este equipo, ver fig. 99, 

p..¡ede ser: Horizontal, ondulado o en forma de espina de pescado. 

Las condiciones máximas de diseño han sido 42 Kg/cm2 y (37. 7°C) 

(600 psi y 100°F). 

Estos equipos se usan con mezclas de gases, l Íquidos y va

por-l(quido, para transferir calores sensibles, de evaporación, 
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y de condensación. 

2. - Enfriadores d e c ascada. Consisten en una serie de tubos 

montados horizontalmente, uno sobre otro. El agua de en-

friamiento cae sobre los tubos en cascada y sale por un 

drenaje a propósito. Existen enfriadores de cascada de vi-

dri.o, grafito impermeable, a c ero al carbÓn y otros materia

les diversos. 

3. - cambiadores de vidrio. Existen equipos de vidrio cons-

truidos en formas di.versas; unidades de coraza y tubos, en 

fri.adores de cascada, cambiadores de tubo doble, tipo de ba 

yoneta, de tipo ''coil". Ver figura 1 OO. 

4. - Cambiadores de grafi.co impermeable. Se construyen en 

formas muy diversas: tubo doble, bayoneta, enfriadores de 

cascada, bloques, placas de inmersión, etc. 

5. - Cambiadores de Teflón. Existen en forma de serpentines 

de inmersión, haces y coraza con tubos. Apropiados en Pª.!: 

ti.cu lar para manejar l \quicios corrosivos . 

6. - Cambiadores con superficie raspada. Se uti.l izan básica-

mente para servicios en. los que se desea añadir o eliminar 

calor sensible en productos viscosos . Ver. figura 101. 

7. - Tubos en espiral. Son muy compados y fáciles de instalar, 

manejan flujos bajos y cargas térmicas pequeñas, enfrian o 

calientan eficientemente fluidos viscosos. Consisten de uno 
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o más serpentines concéntricos ensamblados entre una cubierta 

y un recipiente. Sus principales ventajas son: 1) son especi~ 

mente adecuados para flujos bajos o cargas térmicas pequeñas, 

2) son particularmente efectivas para calentar o enfriar fluidos 

viscosos, 3) pueden trabajar en flujo a contracorriente (como en 

el caso de los cambiadores de placas en espiral, el flujo no es 

verdaderamente a contracorriente, pero también puede ignorarse 

la corrección debida a éste concepto), 4) no presentan los pro

blemas asociados usualmente con la expansión térmica. 

SLS principales limitaciones son : 1) El "multiple" que une los 

tubos en espiral es muy pequeño, lo cual dificulta la corrección 

de fugas, 2) están limitados a servicios que no requieren lim

pieza en el interior de los tubos (ambos canales de flujo se 

pueden limpiar químicamente), 3) En algunos de sus tamaños 

deben ser provistos de espaciadores que mantengan constante 

el área de flujo en el lado de la envolvente, estos espaciado

res incrementan la ca ida de presión. 

8. - Tubos atetados. Conocidos con mayor amplitud en la indus-

tria de proceso se construyen en formas muy diversas: 

a) La fig. 102a muestra aletas axiales de aluminio roladas en 

ranuras. 

b) Las figuras 102b y 102c ejemplifican tubos con aletas de 

fierro sobrepuestas y fijadas con soldadura. 
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e) La figura 102d muestra aletas helicoidales roladas sobre un 

tubo de acero. 

d) La figura 102e representa aletas helicoidales formadas enro

llando un fi.lo de cobre sobre un tubo del mismo material 

y soldándolos. 

e) La figura 102f y figura 1079 señalan la construcción de ale

tas utilizando un perfil de acero que se enrolla sobre un tu

bo. 

f) En la figura 102h se observan aletas de acero estampadas 

y prensadas sobre tubos. 

g) En la figura 102 i se muestran pernos que hacen las veces 

de aletas al soldarse sobre tubos de acero. 

9.- Platecoil. Con este nombre comercial se denominan las di

versas configuraciones que se le pueden dar al diseño básico 

mostrado en la figura 103a. Las figuras siguientes 103b a f) 

ilustran algunas de las variantes que pueden 

Fig. gg 
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Fi.g. 100 

F i.g. 101 
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DIAMETRO ESTANDAR DE CORAZA, C OMB INAC ION DE CANAL, 
:::ECCION TRANSVER SAL Y DIAMETRO H IDRAULICO. L HE . 

Arreglo de l aminillas, 11mm 
Espesor de pared, 1. 5mm 
Presi6n de diseño, 10 a t g 

Sección Transversal contra espaciamientos 

D iámetro es- Superficie de Espaciamiento Espaciamiento E spaci ami en to 

tandar de co- c alentamiento Si=3mm So=5mm Si=4mm S o=4mm S i=5mrn So=3mrn 

raza. por m longi -
tudinal de la- Interic .r Exterior Interior Exte r io r Interior Exterior 
mini\l a . Aci cm 2 Aco cm2 Aci cm 2 Aco cm2 A c i cn12 Aco c m 2 

D mm A/lm2/ m 

100 1 .07 11 .4 51.0 13,8 4¡; , 6 16.4 46.0 
125 1. 8 1 19,3 7 6 .2 23.3 72.2 2 7 . 7 67.8 
150 2 .725 30.1 105. 7 35 .9 99.9 43.0 92.8 

180 4,08 42.4 150.A 5 1.6 141.6 6 1. 6 131.6 
200 5.015 54,2 184,6 65 ,0 173. 8 7 13 . 2 160.6 
225 6.41 73.5 227.9 85 .3 215, 1 104 . 8 196. 6 

250 8,06 94.5 275.4 110.5 259.4 133.5 236 ,4 
275 9,7 115.2 333.2 133.6 314, t: 163.4 285 .0 
300 11. 72 128.2 402.8 152.6 378.4 185.6 345,4 

350 15.95 192.3 530.5 221 .9 500.9 271.5 451. 3 
400 21.09 261.1 679, 1 299.3 640 . 9 365.5 574,7 
450 26. 79 367.1 821.4 420.3 738.2 514. 3 674, 2 

500 33.08 409. 7 1057. 6 470.0 997.3 573,4 893 . 9 
600 47. 18 561.tJ 1557.9 651,4 146(<, 3 795.8 1323.9 
700 64.32 791. u ;!091. 8 906.4 1977. 2 1105 . 2 1771.4 

800 é5 , 14 1042.6 270 6.8 1195 . a 1553 . 13 1458,2 2291 .2 
900 108.64 1338. ü 3393.3 1532.4 3199 . 7 1871. 6 2üf-0.5 

1000 134.04 1668 . 6 4174,7 1903 .8 3939 . 5 2326. 8 3516.5 

Dlá.me tr"O H \dr'a Úl ico 5 . 7 11. 5 7.4 10 . 5 9.0 9. b 
(mm) 



DIAMETROS E STANDAR Di:: CORAZ A CON C OMBINACION DE CANAL, 
AREA TRANSVERSAL Y DIAMETROS HIDRAULICOS. LHE. 

Arreglo de laminilla 11mm 
Espesor de pared 2.0mm 
Presi6n de diseno 10-35 atg. 

Diámetro es- Presl6n má Superl'lcie Area transversal contra espaciamiento 

tandar de ca- xlma de di- de calefac 
raza. seña. ci6n par m Espaciamiento Espaciamiento 

longitudinal Si=3mm So=4mm Si=4mm So =3mm 
de laminilla. Interior Exterior Interior Exterior 

O mm p atg A/l m2/m Acl cm2 Aco cm2 Acl cm2 Aco cm2 

100 35 1.07 11.04 45.7 13.8 43.3 
125 35 1 ,81 19.3 67.2 23.3 63.2 
150 35 2.725 30.1 92.1 35.9 86.3 

180 35 4,08 42.4 130.4 51.6 121.2 
200 35 5,015 54.2 151.6 65.C 148.8 
225 35 6.41 73.5 195.9 86.3 183, 1 

250 36 8.06 94.5 235.1 110.5 219.1 
275 35 9.7 115.2 284 . 7 133.6 266.3 
300 35 11. 72 128.2 344.2 152.6 319.8 

350 32 15.95 192.3 350.8 221.9 421.2 
400 29 21,09 261.1 573. 7 299.3 536.5 
450 27 26. 79 367.1 687.5 420.3 634.3 

500 24 33.08 409, 7 492.2 470,0 831.9 
600 21 47.18 561.8 1322.0 6.51 .4 1232.4 
700 12 64,32 791.8 1770.2 906.4 16.55.6 

800 16 85.14 1042.6 <!281.1 1195.8 2127.9 
900 13 108.64 1338.8 2850.1 1532.4 2656.5 

1000 10 134.04 1668.6 3504.5 1903.8 3239.3 

Diámetro hidraúl ico (mm) 5.7 9,0 7.4 B.O 



DIAMETRO ESTANDAR DE CORA 2-A, COML3 IN AC ION D E CANA L, 
SECCION TRANSV EF<SAL Y DIAMET RO HIDRAULICO. LHE. 

Arreglo de laminillas, 13mm 
Espesor de pared, 1. 5mm 
Presión de diseño. 10 atg 

Se cc ión Transversal contra espac iamientos 

Diámetro es- Supe rficie de Espa- Espa- Espa- Espa-
tandar de co- calentamier1to c iamiento c tamiento ciarniento (...:lami.ento 

raza por n1 longi.- Si=3 S o=7 S i=4 So=6 Si=5 So=5 Si=6 So=4 
tudinal de la- Int. Ext . lnt. Ext. lnt. Ext. In t. Ext. 
minilla. .A.et Aco Ac i Aco Aci Ac~ A c i Aco 

O mm A/l m2/m cm2 c m2 cm2 c m2 2 2 2 cm cm cm c m 

100 0. 965 9.7 54.0 12. 1 51.6 14.1 49.6 18 . 3 45.4 
125 1. 565 15.5 83 . 7 19.3 79.9 22.4 76.A 29.2 69 .9 
150 2.355 24. 1 117 .4 29 . 5 112.0 35.0 106.5 44,9 96 . 6 

1e o 3.43 37 .8 165.2 45 . 0 15 8 ,0 54,4 148 . 6 69 . 1 133 . 9 
200 4.295 48.5 201 . 2 56 . 9 192 . 7 69.1 180.5 87.6 162.1 
225 5.51 61. 6 253.3 72.8 242 .1 88,7 226.2 112.0 202.9 

250 6.65 79.3 30lJ .8 92 . 9 295.2 112.9 275 . 2 143 .2 244.9 
275 8.33 92.1 376.9 109 , 3 359 .7 132.9 336.1 168.0 301.0 
300 9.91 115 . 1 432.7 134.3 41 3 ,5 164.3 3;3,5 207.2 340.6 

350 13.46 160 . 6 599 . 6 185.8 574.4 227.4 532 . lJ 2b7.2 473.0 
400 17.7b 220.2 769. 7 252.6 737.3 301. e 682.1 391 . 2 59 i:. . 7 
450 22.5 1:, 279. 8 971.9 320.4 931.3 391. 0 860.7 496.4 755.3 
500 2U.24 352.2 1187. 7 402.6 11 37 . 3 492.0 1047 . 9 624.0 9 15.9 
600 40.18 46tl. 2 1756.5 546.6 1678 .1 666.6 1558.1 643.2 1;39 1 . 5 
700 54.90 683.2 2341. 7 779.6 2245.3 95 1.4 2073 .5 1208.8 1816.1 

800 71.98 892.6 3054.2 1019,8 2927.0 1245.0 2701. 8 1580.8 2366.0 
900 91.5 >. 1128.2 3859.; 1290 . 6 3697 .4 1578.2 2409 . 8 2000.0 2988 .0 

1000 113 . 70 1404.2 4744.2 1606.6 4541.8 1H61,8 4186.6 2489.6 3658.B 

Diámetro Htdráultco 5.7 15.0 7 , 5 14.5 9 .0 14.0 10.5 13.0 
(mm) (Espaciamiento e n mm) 



DIAMETROS ESTANDAR DE CORAZA, COMBJNACJON DE CANAL, AREA TRANSVERSAL Y 

Arreglo de lamln\\la 13mm 

E speso r de pared 
Prest6n de diseño 

2.0mm 
10-35 atg . 

Diámetro es- Presión má 
tandar de co- xima de di= 
raza. seña. 

D mm p atg 

100 35 
125 35 
150 35 

180 35 
200 35 
225 35 

250 35 
275 35 
300 35 

350 32 
400 29 
450 27 

500 24 

600 21 
700 18 

f.iOO 16 
goo 13 

1000 10 

ü1ámetro Hidra úl ico (mm) 

Cspac iamiento en mm 

DIAMETROS HIDRAUL!COS. LHE. 

Superficie Area transversal contra espaciamiento 
de calefac - espaciamiento Espaciamiento Espac iamiento ción por ni 
longitudinal Si= 3 S o= 6 Si= 4 S o= 5 S i= 5 So = 4 
de laminilla 

Jnt. Ext. Jnt. Ext. Jnt . Ext. 
A/l m 2 /m Aci c m2 Aco cn-f2 Aci c rrF Aco c nf Aci crr-F Aco en-? 

0.985 9.7 49.1 12. 1 46 . 7 14 .1 44,7 

1.565 15.5 75,9 19.3 72. 1 22.4 69.0 
2 . 355 24.1 106. 7 29.5 100.3 35.0 94.8 

3.43 37.B 148. 0 45. 0 140,8 54 . 4 13 1. 4 
4.295 48.5 179 ,7 56.9 171.3 69 . 1 159.1 
5.51 61 ,6 225.8 72.8 214,6 88. 7 198. 7 

6.85 79,3 2 74 .5 9~ . . 9 260.9 11 2.9 240.9 
a.33 92, 1 335.2 109.3 318.0 132.9 294.4 
9.91 115.1 393.5 134.3 374,3 164.3 344 . 3 

13.46 160,6 532.3 185.8 507, 1 227.4 465.5 
17, 78 220.2 680.8 252.6 648.4 307.B 593.2 
22 . 58 279.8 859.0 320 .4 818,4 391 .0 747.8 

28 .24 352 . 2 1046.5 402.6 996.1 492.0 906. 7 
40.18 468.2 1555.6 546.6 1477 .2 666.6 1357 . 2 
54.90 683.2 2067.2 779,6 1970 . 8 951 . 4 1799.0 

ll ,98 892 . 6 2694 . 3 1019,B 2567. 1 1245.0 2341.9 
91 .58 11 28.2 3401.9 1290.6 3 2 39.5 1578 .2 2951.9 

113. 70 1404.2 4 175 . 7 1606.6 3973 . 3 1961.8 3618. 1 

5.7 13.0 7.5 12.5 9, 0 11, 5 

Espaciamiento 

Si= 6 So= 3 

Int. Ext. 
Acicnf Aco cnf 

16. 3 40,4 

29.2 6 2.1 
44.9 B4. 8 

69.1 116. 7 

87 . 6 140.6 
112.0 175.4 

136.7 217 . 1 
168 . 0 259.3 
207 .2 301 ,4 

287.2 405.7 
391.2 509,8 
496.4 642.4 

624.0 774 . 7 
843. 2 1180. 6 

1208. l:l 154 1. 6 

1580. 8 2006.1 
2000.0 2530 .1 
2439.6 3090.3 

10. 5 9,8 
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CAPITULO IlI. - Anát is is Comparativo 

ANALISIS COMPARATIVO. 

La intención primaria de este trabajo se concretiza en este ter -

cer capítulo: comparar los· equipos convencionales y los modelos 

denominados "compactos". 

El método a seguir consistirá en el enunciado de una caracte

rística de construcción o de funcionamiento para indicar las 

particularidades, ventajas y limitaciones que respecto a esa ca 

racterística, presentan los diversos modelos. 

A. Rangos de Operación. 

a) Presión. 

Los equipos convencionales de coraza y tubos no presen

tan limitación teórica respecto a la presión de operación; 

quedan condicionados Únicamente a la viabilidad práctica 

de su diseño. 

Para su mayor complejidad de diseño, y su facilidad de 

construcción, los fabricantes han podido disponer de ele

mentos y formulaciones para conocer las presiones de tra

bajo en fon-na di.recta. 

Se dispone por ejemplo de las siguientes fórmulas (TEMA) 

para la "clase R", de los cambiadores del tipo tubos y 

coraza: 

- Presión diferencial de expansión. 
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donde 

Fq 

Pd 

J 

K = 

4 J Es ts (as 0 s - a t e. t) 
(Do - 3ts) (1 -:- JKF q) 

349 

{ 

1 • O para coraza sin junta de expansión 

O. para coraza con juntas de expansión 

Es ts (Do - ts) 
350 

O. 25 + (F - O. 6) 
[ 

300 ts Es 
KLE e ~ ) 

3 J 1/4 
351 

(Usar valores calculados de F q ó 1. o cualquiera que sea mayor) 

G Diámetro pri.nci.pal de empaque sobre el espejo. 

F = Valores dados por la curva H de la figura 104 

1.25 

1.20 

1.1-' 

1.10 

1.~ 

1.00 

0.95 

0.90 

o.u 

O.IO 

º·" 

!'.. 1 1 1 -

·"' ¡ ¡ Espejo Integral 

' Multiplicador.de Espeso. ·-

":--... 1 

"" 1 1 

.......... Curva U 

......._ 1 
.......... 1 

............ 1 

Curva H 
1 1 

o 0.01 0.02 0.03 º·°' 0.05 0.06 0.07 O.DI 0.09 0.10 

Espesor d~ p~d/Ó ~ I - Relación para· recipientes 
int E!Qrales - --- · Fig. 

104
' · · 

T = Espesor de tubo usado, peso no menor de 98 1/2 % 

de mayor valor definido por: 

(doblamiento) T = ~G ~ ~ 
352 
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cortante T 0.31 Dl ( :) 

(1 - di ) 
S Esfuerzo de trabajo permisible, a tensión, para mate-

rial del espejo a ! " temperatura usada. 

P Presión hidrostáti.ca de diseño, lado tubos o coraza . 

L Longitud de tubo, de espejo a espejo medida interior-

mente. 

8= Temperatura del metal menor de 70°F 

Es = Módulo elástico del material de coraza a la temperatu-

ra del metal. 

Et Módulo elástico del material del tubo a la temperai:¡_¡ra 

del metal. 

E Módulo elástico del material de los espeJOS a la tem pe-

ratura del metal. 

a Coeficiente de expansión térmica 

N = Número de tubos en la carga 

D0 = Diámetro exterior de la carga 

dL = 4 A/C = Diámetro equivalente del centro del tubo al pe-

rímetro. 

p Espaciamiento de tubos, centro a centro. 

d0 = Diámetro exterior de tubos 

t = Espesor de pared. 

Los subíndices s y t s-= ref!eren a "coraza" y '' tu :::>::s" rss 

pectivamente. 
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- Presión equivalente de Apriete en Tornillos. 

PBt = 6.2 Ma 354 
F2 G 

Pss 
6.2 M2 

355 F2 G3 

Donde: 

F Valor dado por la curva H de la figura 104 

G Diámetro interior de la coraza 

M 1 Momento total actuando sobre la extensión en condicio-

nes de operación, definida como M0 , en el diseño de 

la brida. 

M2 = Momento total actuando sobre la extensión bajo condi-

ciones de apriete definido como M
0 

en el diseño de la 

brida. 

P 8 t = Presión equivalente de aprieto, cuando la presión del 

tubo está actuando. 

Presión equivalente de aprieto, cuando la presión del tu-

bo no está actuando. 

Presión efectiva de diseño en la coraza. 

p = e Ps - Pe ) 356 
2 

,. 
p = P' o s 

ó P= PBS 

ó p = (P:ii¡' - Pe - Pss) 
2 357 
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ó p (Pss + Pd) = 358 
2 

' ó p = cPs Pgs) 359 

donde: 

Ps = Presión hi.drostática de diseño del lado de la coraza. 

( 
rLG \2 

fs = 1 - N ~; 

G = Diámetro interior de la coraza. 

Dj = Junta de expansión fuelle dentro del diámetro. 

(Oj = G, cuando no hay junta de expansión) 

Nota: 
1. - Cuando J = O, las formulas que contienen Pd no 

pueden controlar. 

2. - Todas las presiones que se mencionan son presiones 

manométricas. Para vacio tanto en lado de tubos co 

mo de coraza, los valores deberán ser representados 

por los valores negativos apropiados. 

Presión efectiva de diseño en los tubos. 

= CPt + Pst + pd ) Normalmente tiene el 361 
p 

2 

' 
valor absoluto mayor, 

ó p (Pt + Pst) 362 
' cuando Ps es positivo. 
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1 

~Pt - p~ + P52t + Pd) Generalmente tienen 363 
p 

2 
el mayor valor abso-

1 ' ' ; p = cPt - Ps + o PBt) luto, cuando Ps es 364 

negativo. 

Donde 

1 

[ 1 
+ 0.4JK (1.5 + ft) 

J 
365 pt = pt 

(1 + .JKF q) 

Pt = Presi.Ón hi.drostática de di.seño del lado de tubos. 

ft = 1 - N [(do ~ 2Tt) J 2 366 

G Diámetro interior de las corazas (espejos unidos a 

cabeza estacionaria) 

ó di.ametros i.nteri.or de cabezas estacionarias cuando 

son integrales con espejos. 

Nota: 
OJando .J = O 

:,:ul~·º"[ (:;,y ~dT a) ·Las pueden controlar 

b) p = + Pst 367 

-Presión diferencial efectiva de diseño'. 

1 

' p = CPt - Ps + Pgt) 368 

1 ' 
ó p Pt - R; + PBt + Pci = 

369 

2 

ó P = Pss 

P (Pss + Pd) 
2 

370 
ó 

ó p 
371 
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ó p 
(Pt 

Ó p = PBt 

P' s 
2 372 

Las ecuaciones anteriores normalmente tienen los mayores 

valores absolutos. 

Donde: Pd, PBs• PBt• F~ ,y Pf son definidas en párrafos 

anteriores. 

Existen desde luego similares ecuaciones para los equipos 

"clase C. y la "Clase B". 

En oposición a lo que se encuentra en equipos tubulares, los 

compactos carecen de literatura tan específica respecto a sus 

presiones de operación, sobre todo al alcance del técnico co-

mún. 

Podemos indicar linearniantos genéricos, como son: 

- Los equipos de Placas tienen definidos rangos de presión de 

trabajo que varían según el diseño de las placas, y el tipo de 

junta utilizada, de la construcción de los bastidores. 

Generalmente el bastidor es el que define el Hmite de la pre-

sión, de forma que muchos fabricantes construyen una estructu-

ra barata para trabajos a baja presión (6 atg = 85 psig). 

Algunos equipos de placas operan con presiones de 20 atg y 

hasta 20.10 Kg/cm2 (300 psi.g .), si. bien el rango común no 

sobrepasa los 10.05 Kg/cm2 (150 psig.) 
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Cabe hacer notar que es inherente al carácter de "compactos" 

el tener rangos específicos que les limitan; al estar diseñados 

y construidos en materiales de espesor reducido, se convier-

ten en equipos mucho más ligeros (hasta una quinta parte del 

peso del rubular correspondiente) y flexibles, pero sujetos a 

lfmites de presión. Sin embargo ese l Ímite los ubica holgad~ 

mente dentro del rango común de la mayoría de operaciones 

industriales. Ver figura 75. 

Los cambiadores de tipo Espiral resisten una presión de tra-

bajo menor aún, 2 usualmente 1 O Kg. /cm , existiendo diseños 

que resisten hasta 15 kg/cm2 . Los equipos de Lamel las son 

más robustos, soportan por tanto presiones mayores (35Kg/cm2 ). 

b) Temperatura. 

Nuevamente encontramos que los equipos tubulares operan prác-

ticamente a cualquier temperatura que implique un diseño me-

cánico factible de construirse y que permita la absorción de es 

fuerzas tensoriales por dilataciones. 

El diseño de los equipos compactos les ubica en inferioridad de 

este aspecto. En el caso de los equipos de placas son las jun-

tas las que determinan el rango máximo de temperaturas de o= 

peraci.Ón. Al respecto se pueden indicar como rangos para di-

ferentes materiales los que siguen: 
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TABLA 14 

Hule natural, esti.reno, neopreno .. 

Ni.trile, vitón 

Butilo polimerizado 

Etileno, propileno, sil icÓn . 

Fibras prensadas de asbesto 

70°C 

. 100ºC 

120ºC 

140° C 

. 200 ºC 

Algunos modelos d e equ ipos a placas llevan juntas especiales 

(Kl ingerí.te) que les permiten operar a temperaturas algo ma-

yores (hasta 250~). Para los cambiadores de tipo espiral es 

común situar su rang o de tempe ratu ra m á xima en 400-450° C. 

Aunque existen diseños que abarcan hasta 500°C. 

Los cambiado res de Lame l las presentan un l Ímite supe rior 

de temperatura a los 500° C aproximadamente. 

c) Capacidad de Flujo. 

Un cambiador de c alor compacto ti.ene más área de transfe

rencia "empacada" en un volumen dado que, por e jemplo, los 

equipos tubulares. Los canales de flujo están tan cercanos c o 

mo sea posible y los coeficientes de transferencia se mejoran 

(lo normal es que sean 4 ó 5 veces mayores, pero en algunos 

casos la diferencia es de magnitudes notabilísimas hasta por 

ejemplo 100 veces en algunos casos de condensación), princi

palmente por la turbulencia que se ve incrementada, lo cual 
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redunda finalmente en un requerimiento menor de área. Esto 

significa que un equipo compacto resulta mucho más económi.-

co que su correspondiente contratipo convencional. 

Por otra parte, ta "compactibilidad" resulta negativa al consi-

derar los flujos volumétricos que pueden manejarse en estos 

cambiadores compactos. 

La mayoría de los cambiadores compactos son apropiados pa-

ra flujo a contracorriente y usan efi.ci.entemente diferencias p~ 

queñas de temperaturas. Para los casos en que se requiere 

una atta eficiencia térmica, la selección más económica es un 

equipo de este tipo a contracorriente. Si.n embargo, es di.fÍ-

cil operar a elevadas velocidades volumétricas, es decir 

400 - 500 m 3 /h l Íquidos o varios mi.les de m 3 /h de gases, a 

través de cambiadores de calor de espiral ó c::E placas. Los 

equipos de· Lamellas pueden manejar volúmenes mayores (ver 

tabla 14), sin embargo, no están economicamente justificados 

cuando el trabajo de transferencia térmica es bajo es decir 

(ti. - t0)/~t = 0.3-0.4 para líquidos de baja viscosidad 6 --

1.5 - 2 para gases. 

TABLA 15 

Flujo volumétrico aproximado y áreas de transferencia para 
diferentes tipos de cambiadores de calor. 

Rapidez de Flujo (m3 ;hr) Superficies de 
Tipo de cambiador lentami.ento de 

Líquido Gas unidad *cm2) 

PHE 500 5000 o. 1 - 400 
- 441 -

ca-
una 



SHE 
flujo espiral 
ambos lados 400 4,000 

flujo cruzado 
7.000 70.000 

un lado . 
150 

LHE 3.500 35.000 1,000 

CTHE 3.500 35.000 50 1.000 

Tubo y Coraza sin limitaciones sin limitaciones 

*Algunos tipos requieren menos superflcie que otros para una carga 
particular. 

Las ilustraciones de los equipos en espiral de flujo cruzado 

muestran que cuando el flujo es axial y no en espiral para 

uno de los flufdos, es posible manejar un flujo volumétrico 

comparativo mayor en ése lado. Por ejemplo, la condensa-

ción de vapores a baja presión con agua da volúmenes de fl u 

jo muy diferentes en ambos lados, requiriendo diferentes sec 

ciones transversales en los canales de flujo. Para este tipo 

de relación volumétrica de sus canales, puede usarse también 

un tipo especial de cambiador con empaques, en el que las 

placas están encerradas completamente en una caja de vapo-

res con los canales de las placas abiertos en un extremos por 

tener cortado el empaque, lo cual permite la entrada del va-

por con una caída de presión baja. 

Dado que los equipos compactos, especialmente los de placas, 

retienen muy poco volumen durante su operación, son imprác-

ticos para operaciones ciue '.0volucran cantidades extremadamen 
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grandes de vapores. Además, no pueden emplearse para ga-

ses. 

En condensadores de turbina, por ejemplo, especialmente a 

a alto vacfo, el volumen del vapor es tan grande que no pue

de manejarse en equipos compactos. Para tales casos es más 

económico usar equipos convencionales de coraza y tubos, pai:::_ 

ticularmente si se dispone de acero al carbÓn. 

Los adelantos más recientes en la tecnología de equipos a pl~ 

cas permite obtener unidades que pueden manejar hasta 

1, 000 m 3 /hr. (35, 000 ft3 /hr), esto sin perder su "compactibi

lidad ya que solo mide de alto 2. Sm (9 ft) y ocupa 4m2 (43ft2 ). 

Estas unidades de diseño Último (denominado "SERIE A") pue

de llegar a tener una superficie de transferencia de 640 m 2 

(cerca de 6, 900 ft2); enfriando un l Íquido 10° C (18° F) se ti.ene 

una capacidad de enfriamiento de 1O,000 Mcal/hr. por unidad 

y para capacidades mayores se pueden disponer unidades en 

batería. 

Como se di.jo anteriormente las placas varian individualmente 

entre 0.03 m2 y 1.5 m 2 , por lo que los equipos completos 

pueden tener superficies desde O. 06 m 2 hasta 640 m 2 . 

Una de las limítantes específicas de los equipos a placas es 

el tamaño de sus boquillas, lo cual disminuye en ta práctica 

sus posibil i.dades de manejar vapores y t Íquidos en grandes 
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cantidades. El mayor tamaño de conexión disponible es de 

300mm., permitiendo operar con gastos de líquidos "acuo-

sos" hasta 1, 000 m3 /hr. 

Los fluidos con viscosidades muy elevadas presentan proble-

mas con todos los tipos de cambiadores, debido a los efec-

tos de distribución de flujo, parttcularmente cuando se trata 

de enfriamiento. Los equipos a placas pueden usarse con 

buenos resultados para fluÍdos con viscosidades en el rango 

de 100 a ·¡ 000 poi ses, con tal que sea factible usar de una 

pérdida de carga razonable (digamos de 2. 01 Kg/cm2 a 2. 68 

Kg/cm 2 (30 a 40 psi). Con fluidos plásticos o pseudop!ásti-

cos, las corrugaciones de las placas inducen altos esfuerzos 

cortantes, reduciendo así la viscosidad efectiva y mejorando 

la transferencia térmica. 

Finalmente, con sólidos en suspensión, las partículas mayo-

res n o deberán ser comparables a la distancia entre placas; 

conviene considerar que sean O. 02 pulgadas más pequeñas 

que la distancia entre placas. Si bien en la práctica se ha 

encontrado que las partículas mayores se quedan "filtradas" 

a lo largo del dueto formado por las entradas a las placas. 

Nuevamente al observar las capacidades de flujo de los equ.!_ 

pos convencionales encontramos que estos pueden diseñarse 

para casi cualquier medida práctica, lo cual significa que 

pueden manejar volúmenes ilimitados. La Única considera-
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ción, por demás importante, estriba en que su costo es eleva-

do comparándolo con los compactos cuando estos pueden mane-

jar los volumenes de flujo esttpulados. As{, pues las limita-

c ienes prácti.cas dependen principalmente del peso del artículo 

y el espacio para instalación. 

B. Selección del tipo de Cambiador de Calor. 

La selección del ti.pe de carribi.ador para una apl i.cación partí.-

cular depende de muchos factores tales como propiedades del 

flu{do, temperaturas de operación, y presiones y facilidad de 

manteni.m iento. 

Es di.fíen dar recomendaciones apl i.cables a todos los casos ~ 

s i.bles de forma que los puntos de vista que se enuncian aquí 

se pueden tomar sólo como gu{as para la s e lección del ti.pe de 

carribi.ador . 

Las condiciones de trabajo de los carribiadores de calor varían 

sobre un rango ampl i.o, y se establecen diferentes requerimie n 

tos para su diseño y funcionamiento. Para seleccionar un ti-

po de carribiador se deben considerar, como se hizo arriba, 

los rangos de presión, temperatura y flujo volumétrico; a con 

tinuación conviene anal izar: 

a) Tipo y fase de los fluidos. 

b) Materiales de construcción. 

c) Eficiencia térmica y funcionamiento. 

d) Aspectos de mantenimiento. 
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Sobre estas consideraciones podemos decir. 

a) Tipo y fase de los fluÍdos. 

a' Líquido no viscoso a l Íquido no viscoso. 

Para intercambio de calor entre dos líquidos no viscosos los 

equipos a placas (PHE) requieren una superficie de transfe

rencia menor en la mayoría de los casos . Debe analizarse 

primeramente la posibilidad de usar juntas convencionales, 

especialmente cuando es económico usar rrateriales tales co

mo: acero inoxidable titanio u otras aleaciones; esto sin per

der de vista los rangos recomendados de flujo volumétrico, 

temperaturas y presión de trabajo. 

Cuando uno de los l Íquidos es tal que pueda esperarse falla 

de los empaques elásticos convencionales, deberá considerar

se ya sea un equipo Espiral (SHE) o uno de Lamellas (LHE). 

Para flujos volumétricos muy grandes, o altas temperaturas 

o presiones, y cuando es suficiente el acero al carbón, pue

de ser una solución más económica el equipo convencional de 

tubos y coraza. 

b' Líquido no viscoso a vapor. 

Para calentar un llquido no viscoso con vapor, el PHE sólo 

ti.ene la ventaja de una mayor transferencia en el lado del l í

quido, y los ahorros en superficie y costos no serán tan do-

minantes. Generalmente para tales aplicaciones estos equipos 
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se usan principalmente por razones sanitarias o de 1 impieza 

manual senc'illa. 

Cuando son suficientes el acero al carbÓn u aleaciones de 

cobre, debe considerarse primero el tipo convencional de 

coraza y tuoo . 

c' Líquido viscoso a agua o vapor . 

En muchos casos los cambiadores de coraza y tubo ofrecen 

el costo inicial más bajo si es suficiente el acero al carbÓn 

o aleaciones de cobre. 

Sin embargo, frecuentemente los equipos de Placas y Espi

ral se eligen por otras razones, tales como la eliminación 

de estancamientos, limitaciones de espacio, expansión futu

ra, facilidad de acceso a la superficie de intercambio y la 

limpieza, manual, 

d' Líquido viscoso a l Íquido viscoso 

Para esta apl i.cación los equipos a placas son los más efi:

cientes debido al flujo tortuoso en ambos lados produciendo 

alta turbulencia (flujo turbulento en números de Reynolds muy 

bajos), altos coeficientes de transferencia térm'ica y distri- . 

bución uniforme del flujo sobre las placas. Para 1 {qui.dos no 

Newtonianos la alta turbulencia es muy importante dado que 

mantiene al · l {qui.do fluyendo más facilmente. Es obvio que 

para tales l {qui.dos los estancamientos del flujo debe obviar-
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se por la distri bu ción uniforme del f1ujo. Esta c aracterís

tica adquiere mayor importancia conforme es más viscoso 

el l Íquido. Los equipos a placas (PHE) han trabajado apr::_ 

pi.adamente a viscosidades hasta de 40,000 - 50,000 cST. 

Para viscosidades extremadamente altas, hasta de 400,000 cST. 

puede elegirse un equipo Espi ral debido a ta buena distribu

ción de flu jo en los pasajes simples. 

e' Líquidos sensibles al calor. Temperatura de pared restri12_ 

gida. Cuando SE! manejan líquidos sensibles la temperatura 

y el tiempo de retención son los factores decisivos. 

Los requerimientos de transferencia térmica para tales apl i

caciones son: volumenes peqt.:eños en los canales d e f1ujo, a.!_ 

tos coeficientes de transferenci a térmica y distribución uni-

forme de flujo. Los equipos de placas' (PHE) cumple de m~ 

jor manera con estos requisitos. Los equipos Espirales tie-

nen canales con dimensiones mayores y coeficientes de tran~ 

ferencia menores (comparados con los de placas), lo cual ha 

ce mayor el tie mpo de retención para ciertos trabajos. 

Sin embargo, se pueden mantener los requerimientos de con

trol estricto de temperatura debido a los estancamientos mí

nimos y velocidad uniforme en los canales simples en cada ta 

do. 
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Para ambos tipos de cambiadores puede calcularse, muy cer

teramente, la temperatura de pared antes del uso real. Esto 

puede ser extremadamente importante para algunas apl icacio-

nes. Hay casos en que, por razones de eficiencia, se quie-

re la mayor temperatura posible del l Íquido pero debe soste

nerse la más baja temperatura de pared que sea posible. PJ~ 

de ser asunto de ensuciamiento y/o corrosión. Las condicio-

nes en el otro lado de la pared son, entonces, muy import~ 

tes, especialmente se fluye ahí un medio enfriante. Si ocu

rre un estancamiento en ese lado, la temperatura de pared se 

incrementará en el lado caliente al decremento en la transfe

rencia de calor, y la pared se corroerá o ensuciará más a

prisa. 

f' Enfriamiento y calentamiento de aire. 

Cuando el aire a presión atmosférica enfría, o es enfriado, y 

hay líquido, o vapores en el otro lado, se usan comunmente 

cambiadores de diseño simple abiertos en el lado del aire. 

Cuando la presión es baja en el laoo de los tubos con peque

ño ataque corrosivo, el tipo de "radiador de coche" ofrece g~

neralmente la alternativa más económica y ahorrativa de espa

cio. 

Para condiciones más exigentes en el lado ae los tubos, se 

requieren tubos atetados de1 material apropiado. 
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g' Condensaciór de gas en aplicaciones c..-togéni.cas. 

Para temperaturas muy bajas, como enfriamiento de un gas 

en fase líquido, se el ig(~n frecuentemente equipos compactos de 

placas aletadas. Para esas aplicaciones el ataque corrosivo 

es limitado, y puede usarse material delgado, por ejemplo 

aluminio. 

h' Condensaciór. de vapores. 

Si puede usarse acero al caroón o aleaciones de cobre debe

rá generalmente considerarse primero un condensador conven 

cional de coraza y tubo. 

Cuando se requieren equipos totalmente de acero inoxidable o 

aleaciones finas, generalmente ofrecen una solución mejor los 

equipos de Lamellas o Espirales en flujo cruzado, o flujo cru

zado parcial cuando es importante un buen venteo. 

Cuando se requiere una ejecución sanitaria o limpieza manual 

extensa, un equipo de placas, posiblemente un condensador de 

caja, se elige dependiendo de la temperatura y del volumen de 

vapor. 

i' Gas (aire) a gas (aire) 

Para intercambio entre gases (aire) en ambos lados, los equi

pos de Lamellas (LHE) ofrecen frecuentemente una solución e

conómica debido a que es posible elegir en ambos lados una 

sección transversal en concordancia a los volumenes de flujo, 



proporcionando asf una completa util i.zación de la cafda de pre_ 

si.Ón permisible para la mayor transferencia de calor posible. 

Cuando la presión en un lado es muchas veces más grande que 

en el otro lado, y la ca(da de presión permisible permite mu

cha mayor transferencia en el lado de la presión alta, los e

quipos de coraza y tubos atetados serán frecuentemente una al

ternativa mejor, especialmente cuando es suficiente el acero 

al carbÓn. 

j' Condensación de mezclas vapor-gas. 

El Cambiador Espiral tipo 3 o G (condensador superior en co

lumnas de destilación) ha sido especialmente diseñado para las 

aplicaciones en donde un vapor se condensa en una mezcla de 

gas. 

Como se di.jo antes la mayor parte del vapor se condensa en 

un flujo cruzado. Conforme la concentración del gas aumen

ta, la mezcla es hecha circular en espiral a verdadera contr~ 

corriente con objeto de asegurar la mejor condición de trans

ferencia térmica. Un gas casi seco p.;ede descargarse en la 

boquilla de venteo. El condensado puede subenfriarse en for- · 

ma efectiva o bien se puede descargar a la temperatura de -

condensac i.Ón. 
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k' Cambiadores de Calor para torres de destilación y de agota

miento. 

Para las columnas de destilación generalmente se requieren 

cambiadores de materiales exclusivos, los equipos compactos 

han demostrado ser muy apropiados. 

Para hervidores dentro de una columna pueden insertarse E~ 

pirales con el lado del vapor soldado (ver figura 1 (JE$, acondi

cionados para facilitar la circulación natural en el lado de la 

ebullición. Se eligen canales anchos (10-20mm) en el lado de 

la ebull iciÓn y el centro de la espiral se usa como pasaje -

descendente. 

Como hervidores externos tanto el Espiral o el Cambiador de 

Lametlas pueden utilizarse ya sea para circulación natural o 

forzada, el equipo de placas (PHE) puede usarse con circula

ción forzada. 

Para calentamiento y enfriamiento de los l Íquidos en plantas 

de agotamiento, destilación o evaporación el cambiador de pl~ 

cas ofrece generalmente la solución más económica. Cuando 

las condiciones son tales que no pueda ser utilizado un equipo 

de placas,· un Espiral debe ser la siguiente selección. 

Los condensadores para torres pueden verse bajo las mismas 

consideraciones enunciadas en el párrafo anterior. 
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En las plantas de evaporación los cambiadores de calor están 

expuestos frecuentemente a severo ensuciamiento. Como una 

alternativa de limpieza con flufdos especiales debe mencionar 

se que algunas veces este problema de ensuciamiento puede 

resolverse efectivarr1ente conectando el flujo de un lado en el 

otro, cuando el ensuciamiento ocurre solamente en un lado y 

el fluÍdo en el otro lado puede usarse para limpiar. Dado que 

la mayoría de los cambiadores compactos pueden arreglarse 

fácilmente con canales simétricos en ambos lados, este mé-

todo de limpieza puede en ocasiones ser un procedimiento muy 

simple. 
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l' Enfri.ami.ento de agua. 

Actualmente una falla común en las plantas industriales es la 

corrosión causada por el agua de enfri.ami.ento en un sistema 

más o menos abierto. Debido a lo caro de lo equipos actua.!_ 

mente y al alto costo de les paros de operactón, frecuente

mente es económi.co arreglar el lado de enfriamiento como un 

circuito cerrado de agua de enfriami.ento no corrosivo con pH 

adecuado. 

Cualquier posibilidad de corrosión en el lado de enfriamiento 

estará entonces concentrada en el cambiador de calor que en 

fr(a el circuito, y por consiguiente los paros pueden obvi.arse 

en casos de difi.cultad teniendo cambiadores auxiliares. 

El agua del circuito cerrado puede enfriarse tanto por ai.re, 

agua buena, agua de torre abi.erta, agua de estuario o agua 

de mar; dependiendo esto de las condiciones locales como la 

temperatura del aire y el punto de rocfo durante la estación 

caliente, disponibilidad y temperaturas de los diferentes ti

pos de agua. 

Los posibles enfriadores de aire se discutieron en el párra

fo "enfriamiento o calentatTii.ento de aire¡'. 

Para enfriar con agua buena o agua de torre, el cambiador 

de placas en acero inoxidable ofrece generalmente la solu-

ción más económica. Para enfriamiento con agua de estua-
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rio o de mar, los cambiadores de placas en titanio presen

tan el mejor funcionamiento y seguridad completa contra la 

corrosión. Las experiencias sobre los últimos 1 O años ind.!_ 

can que, si se escoge un material menos fino, ocurren ata

ques corrosivos más y más frecuentemente ya que el agua 

en las desembocaduras de los ríos y en las costas se con

taminan más con el paso de los años. Cuando, por razones 

de gastos de capital, se tiene que seleccionar una aleación 

cuprosa, se requerirán unidades auxiliares emergentes. 

m' Aplicaciones en altas temperaturas. 

La mayor(a de los cambiadores para trabajos de altas te~ 

peraturas son manufacturadas bajo pedido y algunas veces 

son muy especiales. Por tanto solo podemos discutir su d.!_ 

seño en forma muy general. Para tales aplicaciones lo tu-

bos en un material apropiado son la superficie de transfe

rencia más confiable, cuidando que las juntas esten proteg.!_ 

das para resistir el flu(do de mayor temperatura. 

Un diseño simple y confiable de cambiador es el tipo de "tu= 

bos de acero sobrecalentadores de calor", para hervidores d~ 

alta presión. Los gases calientes fluyen fuera de los tubos 

en "U" con los extremos libres para expansión. Las juntas 

se hayan protegidas de los gases y preferentemente soldadas, 

porque los extremos rolados de los tubos en los espejos son 
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muy sensibles a los cambios de temperatura durante los a

rranques y paros (ciclos de temperatura). Entre más uni

forme sea el espesor del material elegido, mayor será la 

confiabilidad esperada. Las soldaduras en puntos muertos 

deberán ser protegidas ya sea contra la temperaturas más 

altas o bien ser enfriadas efectivamente por el flu{do de m~ 

nor temperatura. Partes conectadas a diferentes temperatu-

ras deberán ser flexibles para evitar esfuerzos críticos de

bidos a temperaturas. Algunas veces ciertas partes se pr~ 

sentan en orden a evitar los esfuerzos a altas temperaturas. 

Los cambiadores de calor descritos como "tubos de acero 

sobrecalentadores de vapor" requieren generalmente un á

rea mayor, se ensamblan en el campo y frecuentemente es 

diffci.l su arreglo en contracorriente. 

b) Materiales de construcción. 

En el capítulo I (D,c) y E,e) se hizo un enunciado de los 

principales conceptos referentes a la influencia del rra teri.al 

sobre la transferencia de calor y el diseño de los equipos. 

Ahora queremos señalar estas mismas GOnsi.deraciones com

parativamente entre los ti.pos de equipos estudiados, fi.nalme'2.. 

te haremos mención del comportamiento de los materiales en 

di.versos medios. 

En primer lugar debe indicarse que los equipos compactos 
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(PHE, SHE y LHE) tienen como materiales de construcción 

aquellos que pueden ser soldados y prensados, lo cual es una 

limitación en cuanto a la variedad de material disponible para 

este efecto. En la tabla 16 se indican algunos materiales usua 

les y su disponibilidad al prensado y a la soldadura. 

TABLA 16 

Característica de prensado y de soldadura de varios materiales. 

MATERIAL 

Acero dulce 

Prensado 
Cambiador de pla

cas. 

a 

Acero inoxidable, Mo 40% a 

Acero inoxidable Mo 40% b 

Titanio b 

Cobre b 

Cuproniquel 70/30 Ó 90/1 O aób 

Brass, Aluminio Brass a 

Monnel b 

Incolqy825 b 

Niquel a 

lnconel b 

Corronel 200 e 
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Soldadura 
(Lamellas, Espiral 
Coraza y Tubos) 

e 

e 

e 

f 

f 

f 

f 

f 

f 

f 

f 

g 



HasteloyB b 

Hasteloy e b 

Aluminio b 

Circonio d 

Tantalio a 

a = Todos los tipos pueden ser prensados. 

b Algunos tipos pueden ser prensados. 

c = Muy difícil de prensar. 

d Imposible de prensar actualmente. 

e = Fácil de soldar, sin c omplicación. 

g 

f 

f 

g 

g 

f = Soldadura muy cara, algunas veces menos resistente a la 

corrosión, algunas veces sufre ruptura ta soldadura; 

g Muy difícil y caro el obtener soldaduras aceptables. 

Ciertos materiales, tales como Titanio Monnel, Níquel son 

factibles de soldar pero un cambiador soldado (cambiador de 

espiral o de tamellas o tubular convencional) será aproxima

damente tres veces más caro que un cambiador de placas 

con superficie del mismo material. Esto se debe a la re

ducción en el material empleado y la mano de obra necesa

ria. Los equipos de placas con diseño de "espinas de pes

cado", diseñado específicamente para la industria química p~ 

sada, son factibles de producir én Titanio con un costo del 
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del doble al mismo equipo con placas de acero inoxidable de 

diferente diseño. (El precio del titanio primario es sobre ste 

te veces el del acero inoxidable). 

El Uso de un material depende de los requeri.mi.entos del pr= 

ceso en cuanto presión, temperatura y la corrosi.vidad del m~ 

dio. La figura 106 muestra los rangos de temperatura en que 

pueden usarse algunos materiales. 
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Los cambiadores de calor convencionales de coraza y tubos 

pueden manufacturarse en casi cualquier material apropiado 

para el pasaje de los fluidos, mientras que los. cambiadores 

compactos pueden ser hechos de materiales prensables o so_!_ 

dables. La mayoría de los equipos compactos no son apro-

piados para su fabricación en materiales quebradizos tales 

como acero con alto contenido de cromo, aleaciones de cir

conb o titanio, etc. 

Los equipos convencionales requieren usualmente un peso m~ 

yor de material que los compactos pero es necesario menos 

tiempo de labor en su fabricación. Por esto son más eco-

nómicos, generalmente, cuando es posible emplear materi~ 

les baratos como el acero al carbÓn. (Sin embargo, en alg.::_ 

nos casos espirales de acero al carbÓn ofrecen soluciones -

más baratas cuando no se requiere más de 100 m 2 de área 

de transferencia). La coraza, las bridas y los espejos son 

muy pesados, y no es económico hacer estas partes en mat~ 

rial más caro. E.n algunos casos donde no puede utilizarse 

plenamente la mayor eficiencia de los compactos, el equipo 

convencional, Únicamente con tubos y probablemente espejos 

en un material más caro, puede ser una elección económica. 

En ocasiones un equipo compacto requiere tan poca superfi

cie de transferencia que, aún fabricado en acero inoxidable 
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su costo puede ser igual o menor que el de un convencional 

en acero al carbón. En un caso así puede ser ventajosa la 

elección de un compacto en acero inoxidable considerando t~ 

bién que este material es resistente a los fluidos de limpieza 

comunes, tales como el ácido nítrico. Otro aspecto favora

ble es el riesgo de corrosión cuando el cambiador no está 

operando, por ejemplo, expuesto al aire con líquido residual. 

Los mismos tipos y materiales usados para cambiadores tubo:: 

lares pueden usarse como empaques para la mayoría de los 

cambiadores compactos, excepto los de placas. Lo anterior 

se debe a que se debe poder garantizar la hermeticidad del 

paquete de placas por mediación de juntas lo suficientemente 

elásticas como para cerrar los canales y resistir la presi.Ón 

de cierre sin deformarse permanente o notablemente. Sólo 

pueden emplearse en PHE elastómeros y asbestos unidos con 

hule. Así pues el Teflón u otros plásticos, empaques metá

licos o asbestos enrollados en espiral no son apropiados; p~ 

ro Vitón, hule natural, neopreno, Kli.ngerite, etc., si. pueden 

ser empleados. La experiencia y aprobación del fabricante 

de equipos a placas debe ser et factor decisivo en muchos ca 

sos para una selección apropiada. 

Actualmente las juntas de los equipos a placas les permiten 

operar a presiones y temperaturas que cubren la mayoría 
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de los servicios comunes de la Industria Qu{mica. Se ha 

insinuado constantemente lo económico que ser{a el uso de 

acero al carbÓn en equipos de placas, por ejemplo en el -

enfriamiento de agua por medio del mismo fluido. Sin em 

bargo, si una de las corrientes es agua de lago o semejan

te, no habría garantía alguna ante la corrosión, incluso em-

pleando acero inoxidable 304. Por otra parte, las placas 

tienen espesores de o. 6mm y si se pudiera prensar el ac':_ 

ro al carbÓn en tal medida, sería extremadamente delicado 

ante la corrosión . Por otra parte el costo de tales equipos 

sería ligeramente inferior a los construidos con acero inoxi 

dable. Finalmente, el prensado de acero al carbÓn, si bien 

es factible, significa un grado mayor de dificultad por su 

mayor dureza y los diseños recientes, como la llamada "se

rie A", requieren una gran exactitud en su acabado. 

Las tablas E1 del Apéndice presentan las composiciones de 

algunos de los materiales comunmente empleados en la cons

trucción de cambiadores, cuya composición se basa en alea

ciones de Níquel. 

Las talbas E2 en el Apéndice muestran los comportamientos 

de materiales en diversos medios, y las figuras E3 ilustran 

la corrosión sufrido por los materiales a diferentes concentra 

cienes de medios corrosivos. 
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Las gráficas E4 ilustran los rangos en que pueden considerarse 

los materiales en presencia de diversos medios corrosivos. 

Como resúmen de lo anterior la tabla ES presenta una guía 

de selectividad. 

Las tablas E6 presentan similares datos para los materiales 

denom inados Hastelloy B y C . 

La tabla E? presenta el comportamiento del T itanio puro en 

medios corrosivos. La tabla ES de la composici6n de las a

leaciones de Titanio comercial. 

La figura E9 muestra el decremento de la corrosi6n del Tita

nio al aplicarse un potencial. Las tablas E1 O indican la corro

si6n del Titanio en diferentes medios. 

La tabla E11 proporciona el análisis típico del acero inoxida

ble Carpenter No. 20 c b y las gráficas E12 señalan su com

portamiento en medios corrosivos. 

En la tabla E13 se muestran las equivalencias y composiciones 

del acero inoxidable según la nomenclatura norteamericana y la 

escandinavi.a. Las gráficas E14 indican la i.socorrosi6n de los 

aceros inoxidables escandinavios en medios corrosivos. 

Finalmente la tabla E15 pretende sumartzar en forma muy am

plia las temperaturas de operaci6n que pueden considerarse pa

ra varios mate.Males. 
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c) Aspectos generales de functonamiento y eficiencia. 

Considerando nuevamente a la Ecuación de Four'ier como ba

se de nuestro análisis comparativo señalaremos sus compo

nentes principales dividiéndolos en beneficiadores de las trans 

ferencia térmica y restrictivas de la misma. 

Factor beneficiador de la transferencia térmica. - El factor 

primordial en el intercambio térmico es, como se ha seña

lado, la existencia de un gradiente de temperaturas. Entre 

mayor sea este gradiente y cuanto más pueda mantenerse ele

vado su valor y constante, mayor será la cantidad de calor 

transmítible. 

Factores restrictivos de la transferencia térmica. - En el in-

tercarnbio indirecto de calor diversos factores contribuyen a 

ofrecer resistencia al flujo de calor, ya fueron señalados: 

la pel Ícula de pared en ambos lados. 

las incrustaciones y el ensuciamiento en general. 

la conductividad térmica de la pared y su espesor 

Es evidente entonces que un Intercambi.ador Indirecto de calor 

tendrá mejor funcionamiento y eficiencia sí: 

a) aprovecha al máximo posible el gradiente de temperatu

ras y, por su di.seña, existe la posibilidad de mantene.!: 

lo constante a través del camino de los fluidos. 

b) reduce la resistencia provocada por la pel Ícula de pared 
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y los dep6sitos. 

c) utiliza materiales de construcci6n de alta conductivi.dad 

térmica y espesor reducido. 

Lo anterior se cumple en los lntercambiadores de Calor Com-

pactos de la siguiente manera: 

a') Los tres tipos de cambiadores compactos pueden ser 

diseñados y construidos para manejar los fluidos en 

flujo a contracorriente. Esto significa que se hace uso 

6ptimo del gradiente de temperatura disponible y que el 

valor de la Temperatura media logarítmica será igual-

mente el mejor. Incluso los factores de correcci6n 

son mínimos y frecuentemente despreciables. 

De hecho, para el caso de los equipos tubulares, la 

verdadera contracorriente s61o se obtiene en cambiado 

res de doble tubo. 

La gráfica de la fig 1 O"! permite una comparaci6n rápi-

da entre los flujos a contracorriente y en paralelo. Se 

define, para este prop6sito, a E como la "efectivi.dad re 

lativa" dada por la relaci6n entre las respectivas veloci-

dades de flujo en ambas condiciones; lo cual se expresa 

según la ecuaci6n de Kays y Londj(: 

E = q /q = (. 1 e-NTU(l+Cs/C 1 =(Cs/C¡)e-NTU(l-Cs/C) 
1 2 \. + Cs/C1 1 - e -NTU(l-Cs/c 

373 
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Donde: 

NTU = AU/Cs 

A = Area de Transferencia ft2 

C = rapidez de fluido por hora BTU/hr°F mcp 

m = rapidez de flujo masa lb/hr 

Cp = Calor específico de fluido BTU/lb ºF 

q = Carga o rapides de transferencia de calor 8TU/hr 

T = Temperatura del fluido caliente 

t = Temperatura del fluido frío 

U = Coeficiente total de transferencia de calor, BTU/hr (ft2) °F 

l = Subíndice; indica la mayor capacidad de rapidez de flujo. 

s=- Subíndice, indica la menor capacidad de rapidez de flujo 

1 = Subíndice, indica flujo paralelo o entrada. 

2 = Subindice, indica flujo a contra corriente Ó salida. 

La ecuación 373 puede simplificarse: 

374 
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Y los valores de C 5 /C1 se puede n graficar contra NTU, como 

se ha ejemplificado. 

Ejemplo: Un cambiador con un área de transferencia de 200 ft2 

se usa para enfriar aceite. Se estima un coeficiente total de 

670 Kcaljlir m2 ªC (150 BTU/hr h 2 ªF ) (equipo tubular), el a cei

te tiene un calor especÍfco de .50 Cal/g ªC (.50 BTU/lb"F) y un 

flujo de 4,500 kg/hr ( 10,000 lb/hr), e l agua de enfriamiento tie 

ne un flujo de 2, 880 kg/hr ( 6 , 250 lb/hr). 

es = 10,000 (0.5) = 5,000 

c 1 = 6,250 

Cs/Cl = O.SO 

NTU = UA/ Cs = 1 50 (200)/5000 = 6 

En la gráfica localizamos el punto donde la curva de Cs/C¡ = 0.80 

se cruza con el valor NTU = 6 y leemos a la izqu ierda q1/q2 = 0.6. 

Esto significa que la operación de intercambio de calor en paralelo 

reducirá la velocidad de transferencia térmica en un 40%. 

Dado que, como se dijo , los equipos compactos{cambiadores de pl~ 

cas, espiral y lame! las) utilizan su diseño para operar a contraco

rriente, podernos decir que su eficiencia relativa será siempre s u

perior a la de los equipos tubulares. 

b' La elevada turbulencia provocada por el diseño específico de los 

equipos compactos y su reducido diámetro 1-:idrául ico producen 

elevados valores de h (a en la nomenclatura europea) cuya dife-

rencia con respecto a los equipos tuoulares en ocasiones es extre-
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madamente grande . 

Así mismo la turbulencia en el seno de los fluidos permite una 

distribución más homogenea del perfil de temperaturas y aumen

ta la transmisión de calor por convección . 

Por otra parte, la turbulencia inducida por el diseño, al aumen

tar la transmisión de calor, lo hace sin exigir un consumo ma

yor de energía para bombeo; a pesar de que por unidad lineal e

xiste una mayor caida de presión en los equipos compactos, el 

recorrido total de los fluidos es mucho menor que en los tubos, 

determinando así que la calda de presión total sea a su vez tam-

bién menor. 

Finalmente, el flujo turbulento, en ambos canales, caracterís

tica casi privativa de los equipos compactos, obliga en gran me

dida a los sólidos presentes en los fluidos a mantenerse en sus

pensión, reduciendo así muy notoriamente el ensuciamiento. 

Si bien los equipos Espiral y Lamellas pueden confeccionarse 

en acero al carbÓn, el material más comunmente empleado es 

el acero inoxidable y, como ya fué mencionado, se emplean o

tros materiales más finos. Estos tipos de materiales presen

tan una ventaja particular; los equipos compactos se manufactu

ran partiendo de chapas metálicas, esto significa que si.empre 

es factible el conocimiento previo a su construcción de la cal i

dad y "tersura" de la futura superficie de intercambio térmico, 
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disminuyendo así las posibil tdades de presencia de concavidades 

iniciadora3 de ambos fenómenos: incrustación y corrosión. 

Particularmente los equipos a placas pueden tener esta ventaja 

más claramente utilizada cuando se pulimentan electro! lticamente 

para obtener superficies practicamente inmunes a las incrusta

ciones y altamente higiénicas. 

Notaremos aquí la sorpresa común que provoca el tener valores 

de "coeficiente de incrustación" tan reducidos para los equipos 

compactos, en contraste con los valores habituales en equipos 

de coraza y tubo. Al tener valores reducidos de esos coeficien 

tes, sus inversas se suman acrecentando notablemente el valor 

final del "coeficiente total de transferencia". 

En la Tabla 19 pueden apreciarse, en forma genérica, las Ór

denes de valores del "coeficiente total" aplicables a equipos co~ 

pactos. Vease también el capítulo l. 

c' La excelente conductividad térmica de los materiales de construc

c iÓn utilizados en los cambiadores compactos se une a su r e duc i

do espesor de pared para lograr que el término ~tenga un 

valor reducido y, de esta manera, su inversa redunde en un in

cremento del coeficiente total de transferencia térmica. 

Los beneficios enunciados en los incisos b' y c' conducen a que, 

normalmente, los coeficientes totales de transferencia en equipos 

- 470-

.. 



TABLA17 

DATOS GEN ERALES PARA ALGUNOS CAMBIADORES 
DE CALOR COMPACTOS 

Superficie de calentamien-
t o por unidad (m2) 

Rapidez de flujo l Íquido por 
unidad (m3 /h) 

Rapidez de flujo de gas por 
unida d (m3/h) 

Recomendado para 

Rango de temperatura (de
. pendiendo de la presión) ºC 

Rangos de presión de trab..E
jo (dependiendo de la tem
peratura) (atg) 

k normal con deposites nor 
males5 ) (kcaljm2 , hºC) -
agua 

Soluciones de agua, 50 cSt 

Ace ite mineral 50 cSt 

Orgánicos, 1-10 cSt 

Espacio entre canales 
(mm) 

Espesor de placa (mm) 

Materiales disponibles 
Fierro dulce 
Acero inoxidable 1 8/8 
Acero inoxidable 18/10/2.5 

Rango de Trabajo Normal Para 

PHE SHE LHE 

o. 1-400 1-1501) , -1000 

500 40070002 3.500 

5000 4000 700002 35000 

l Íquidos con l Íquidos, v~ líquidos, va-
densados va por (un lado), por (uno o am 
por . l Íquidos en bos lados) l 1:-

ebul l \ción. quicios en ebu 
lliciun. 

400 500 

10 35 

2500-3500 1700- 2000 2100 

"600-1100 500-8006) 8006) 

250-600 200-3006) 1506) 

700-1800 300-1200 500-1400 

1. 6-.5. 3 5-25 3-77) 

0.5-1.2 1.8-6.0 1.5-2.0 

(x) X (x) 
X X X 

X X X 
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Titanio 
Cu, Ni, Albrass 
Monel 
Otros 

De las dimensiones se exclu 
yen las boquillas -
Ancho, unidad más pequeña/ 

más grande (m) 
Longitud, unidad más peque 

ña/más grande (m)
Altura, unidad más pequeña/ 

más grande (m) 
Diámetro, unidad más peque 

ña/más grande (m) -

X 

X 

X 

X 

0.2/0.8 

0.5/4.0 

0.5/2.3 

X 

X 

X 

0.25/1.6 

X 

X 

X 

1/8 

0.1/1.0 

1) En flujo cruzado, pueden ser montados dos elementos tipo espiral, uno 
en la parte superior y otro en la misma =raza. 

2) En flujo cruzado unidades del tipo 2. Una media fluyendo en paralelo 
con el eje de la espiral. 

3) Tipos especiales obtenibles con empaques de hule asbesto Klingerite, los 
cuales resisten temperaturas hasta de 300°C. 

4) En casos especiales hasta 20 atg. 

5) Se alcanzan valores normales cuando desde el punto de vista económico 
m.S.s favorable la caída de presión puede ser utilizada. 

6) Algunas veces los valores inferiores son aceptados, ya que la caída de pre 
siÓn debe ser mantenida en un valor razonable, inferior al Óptimo desde uñ 
punto de vista económico. 

7) Las combinaciones de canales interiores y exteriores con restringidas a 
algunos pares de canales de acuerdo a la tabla. 

8) Para tipo 1 ó 3. Para tipo 2 usado como enfriador de gas sobre 3m 
(6 unidad doble, 6m). 
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compactos sea 4 o 5 veces mayores que los obtenibles para equi.-

pos tubulares, y aún mucho más en algunos casos u s ando equ i. -

pos a placas. 

Como ya se di.jo, estos valores son tan elevados también por ta 

influencia de otros factores correspondientes al diseño mecánico 

de estos equipos compactos, como es la ausencia de "zonas muer 

tas" por carecer de espejos. 

Por e stas razones tos equipos a placas producirán coeficientes 

totales si.empre mayores que los equipos tubulares para iguales 

valores de Reynolds; manteniendo además una caída de presión 

menor para un valor igual del coeficiente total de transferencia. 

La table 20 compara caidas de presión y coeficientes de trans-

ferencia para equipos tubulares y a placas. 

TABLA 18 

Comparación de coeficiente y cai.das de presión 
Coeficiente de. 

P Transferencia 
Cambiador 

Velocidad 
ft ; seg m/seg Psi./ft Kg/cm2 BTU Kcal 

m hrft2"F hrm2 ºc 

Tubos(O. 23"0. I) 1 • O 0.3048 0.016 0.0036 35 170 

Tubos(0.23"0.I) 3.5 l. 14 o. 10 0.023 1000 4882 

Placas 1.0 0.3048 o. 8 0.184 1000 4882 

Goodman ha hecho notar que, de acuerdo a la ecuación de 

Oi.ttus-Boelter, si. bien en el caso de tubos el coeficiente de 

transferencia varía con la potencia O, 8 del número de Reynolds, 
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para el caso de las placas ése Índice se reduce a o. 6. Tra-

bajos posteriores han mostrado que la caida de presión varía 

con la potencia 1. 6 de la velocidad, en lugar del valor normal 

de 1 . 8 po.ra flujo turbulento. El efecto de estas relaciones es 

el de capacitar a los equipos de placas para operar a bajas v~ 

locidades y alcanzar aún así coeficientes mayores con menor 

dependencia de la velocidad. 

Considerando que el calor transferido por unidad de fuerza de 

bombeo se expresa como: 

donde: 

H = ~ (St) (Pr)
2

/
3 

d 

H = calor transferido 

f = factor de fricción 

e _µ._)0.14 
µ.w 

d diámetro hidráulico. 

St número de Stanton 

Pr número de Prandtl 

µ. viscosidad del l Íquido 

µ.w= viscosidad en la pared 

375 

se observa que en la región turbulenta la unidad de placas dará 

varias veces más la cantidad de calor transmitida por la unidad 

tubular con igual gasto de bombeo, a pesar de que para Reynolds 

bajos la unidad de tubos es más eficiente. 
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Una característica importante de los equipos a placas y espi-

rales es el hecho de que los pasajes de flujo son básicamente 

similares en ambos lados, de forma que, a diferencia de las 

unidades tubulares, se obtienen coeficientes óptimos del mis

mo orden para ambos l Íquidos. 

Un resultado de esto es que para pasos de igual medida se 

puede obtener flujo a contracorriente pura, y aún para el c~ 

so de placas con número desigual de pasos la concurrencia es 

limitada. Esto contrasta con la necesidad de usar espejos en 

el lado de la coraza para obtener coeficientes altos en unida-

des tubulares, lo cual resulta usualmente en un alto grado de 

flujo cruzado. Dummett ilustra la importancia de este punto 

por medio de un ejemplo comparativo entre una unidad de tu-

bos y otra a placas para el mismo trabajo; demostrando que 

a pesar de que la unidad de placas envuelve un cierto núme-

ro de concurrencias debido a sus pasos desiguales, esta uni-

dad permite usar del 82% de la diferencia media logarítmica 

disponible, mí.entra que en la unidad tubular solo se dispone 

del 50% debí.do al flujo cruzado. Así pues, los equipos a pi~ 

cas pueden operar con menores diferenciales de temperaturas 

que los tubulares sin demanda excesiva de superficies de trans 

ferencias. 

Para ilustrar lo dicho detallamos a continuación un ejemplo -

comparativo para un trabajo típico de agua/agua, ver tabla 21. 
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.¡.. 
-.J 
CJ) 

1 

Flujo 

Temperatura, entrada/sal ida 

TABLA 19 

LADO CALIENTE 

50 m3/hr = 210 gal/min. 

80/40°C = 176/104 ºF 

LADO FRIO 

50 m 3 /hr = 21 O galjmin. 

20/60 ºC = 68/140 ºF 

Los siguientes resultados fueron obtenidos de los cálculos para un cambiador de placas y un tubular: 

Area de transferencia de calor 

Coeficiente total de transferencia 
e limpio ) 

Factor de ensuciamiento 

Coeficiente total de transferencia 
de calor (en servicio) 

Sistema de paso (caliente/frio) 

Canales /tubos por paso 

Placa/tamaño de tubo 

Catda de presi6n calculada 

J 

Potencia de bombeo 

Peso (vacto) 

Peso (lleno) 

Tamaño (incluyendo área de limpieza) 

Area de piso requerida 

PLACAS 

25 m 2 = 269 ft2 

5200 Kcal/m2 ºC hr= 
1067 BTU/ft2 ºF hr. 

0.00006 m 2 ºC hr/Kcal = 
0.0003 ft2 ºF hr/BTU. 

3,960 Kcal/m2 ºC hr 
812 BTU/ft2 ºF hr. 

1/1 

40 

o.32 m2 = 3,44 ft2 

4 mwg = 5. 7 psi. 

2 mwg/NTU = 3 psi/ NTU. 

1. 1 hp 

615 kg = 1,350 lb. 

720 kg = 1,580 lg 

1 . 5 X 0. 7 X 1 . 4m e" 4. 9 X 2. 3x4. 6ft 

1m2 = 11 ft2 

TUBULAR 

85m2 = 915 rt2 

1750 Kcaljm2 ºe hr 
359 BTU/ft2 ºF hr. 

0.0001m2 ºC hr/Kcal "' 
0.0005 ft2 ºF hr/BTU. 

1,500 Kcal/m2 ºC hr 
307 BTU/ft2 ºF hr. 

8/Baffles 

56 

1 7 /,20mm x 3m, 

6 mwg = lil.5 psi 

3 mwg/NTU = 4.5psi/NTU 

1,ffi hp 

2,400 kg = 5,280 lb 

3,100 kg = 6,820 lb 

7 .O x O, 7 x O. 7m = 23x2.3x2. 

5m2 = 54 ft2 



En l Íneas generales se puede decir que los cambiadores com 

pactos, muy particularmente los de placas, posibilitan, según 

se desprende de los indicado, un control muy exacto de tem

peratura, el manejo de diferenciales reducidos de temperatu

ras, y un menor tiempo de residencia; a esto se suman los 

beneficios concernientes a los renglones de mantenimiento, -

inversi6n y costos de operaci6n. 

d) Aspectos de Mantenimiento. 

a') Ensuciamiento. 

El factor más importante que afecta las caracteríasticas ensu 

ciartes de un fluido, con respecto a un cierto tipo de superfl_ 

cie, es la velocidad del fluido y su influencia resultante sobre 

las fuerzas cortantes, turbulencia, espesor de la pe! ícula la

minar, tiempo de residencia junto a la pared, etc. 

Probablemente la magnitud más significante sea aquella presente 

en las partes del equipo donde la velocidad sea menor. Esto 

significa que debe haber buena distribución de flujo sobre toda 

la sección de flujo de cada canal, así como en todos los canales 
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que haya en paralelo. 

La condición para una buena distribución de flujo dentro de un 

canal es que la sección de paso sea uniforme a todo lo ancho 

y que un cambio posible en la velocidad a lo largo de su flujo 

sea desarrollado en for :ria que las fuerzas dinámicas no desi-

gualen la distribución de flujo. Para varios canales en para-

lelo, la ca ida de presión en el canal deberá ser alta con reta 

ción a las fuerzas dinámicas en las interconexiones de los ca-

na les que distribuyen el flujo. 

Los requisitos para manejar servicios ensuciantes se satisfa

cen generalmente bien en los éQuipos compactos. Estos re= 

sulta, como ya se vió, en factores de ensuciamiento considera

blemente más bajos, para los equipos compactos que para las 

unidades tubulares. 

Si un cambiador de coraza y tubo se elije para un servicio en 

suci.ante en el lado de los tubos, es importante seleccionar un 

diámetro tan pequeño como sea posible con respecto al tamaño 

de partícula que se espera haya, así como con relación a los 

requerimientos de 1 impieza. Tubos de diámetro pequeño gene-

ralmente proporcionan un diseño con una mayor caída de pre

sión por paso en los tubos, y existe una mejor distribución de 

flujo sobre los tubos en paralelo. 

El arreglo de tas boquillas deberá elegirse de forma que la -
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presión dinámica que di.ri.ge el flujo hacia los tubos sea menor 

que la cai.da de presión en los tubos. Si. por ejemplo la cabe

za de velocidad en las entradas de las boqui.llas, canales o ca

bezales, no es mayor que, di.gamos, el 10% de la cai.da de pr~ 

si.Ón sobre un paso completo, habrá buenas posi.bil i.dades de que 

la di.ferenci.a en velocidad de flujo entre los tubos en paralelo 

sea menor del 5%. Un arreglo cerrado de los tubos (pi.tch) 

previene bolsas de estancamiento y depósitos sobre los espejos. 

Para un servicio ensuci.ante en el lado de la coraza, en una 

unidad con espejos, es difi.cil obtener un flujo bien di.stri.bui.do 

si. los espejos no cubren la mayor parte del diámetro del haz 

de tubos. Es difícil evitar las regi.ones de estancamiento y 

baja velocidad detrás de los espejos, si estos estan cortados 

a un ancho de solo el 50-75% del diámetro del haz de tubos. 

Los equipos ti.po espiral llenan la mayoría de los requeri.mi.e'2._ 

tos para un trabajo ensuci.ante. El fluido fluye en un solo ca

nal de manera que no existen problemas de di.stribuci.Ón desi

gual entre canales paralelos. Como estos equipos se manu

facturan bajo especificaciones particulares la dimensiones de 

sus canales pueden ser elegi.das de acuerdo a requerimientos 

específicos y para una caida de presión determinada. Otro 

punto muy importante es el hecho de que si. se inicia un de

pósito en una parte del canal, habrá un incremento de velo-
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cidad en ese punto, debido al cambio en la sección transver

sal, lo cual redunda en un efecto de arrastre que limpia los 

depósitos. GHmour reportó que el ensuciamiento de espirales 

Fue en la proporción de un décimo con relación a equipos tu-

bulares. Los cambiadores de placas y de lamellas están tarn 

generalmente bien adecuados para servicios ensuciantes debido 

a la buena distribución de flujo dentro y entre los canales y 

debido al flujo altamente turbulento. 

Es obvio que las dimensiones del canal de un cambiador de ca 

lo r deberán ser tales que permitan el paso libre de las partí

culas más grandes presente en e! fluido. En una sección tubu 

lar, el diámetro deberá ser, al menos, 3-4 veces el diámetro 

de las partículas mayores. Los canales de los equipos a pla-

cas, espirales y lamellas, deberán tener un ancho mínimo de 

2-3 veces el diámetro máximo de parti'culas. 

Cuando todas las partículas son de tamaño pequeño, esto es de 

diámetro menor de 2mm, tanto el equipo de lamellas como el 

de placas son adecuados . El espiral maneja part{culas de 5 y 

hasta Smm. Estas relaciones de dimensiones son válidas en 

tanto que la concentración no es muy alta y el fluido Fluye con 

facilidad. Para fluidos con m ayores concentraciones de sólidos, 

o para sólidos con tendencia a pegarse a la pared, deben hacer 

se pruebas previas con el tipc de equipo considerado. 
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Para líquidos con fibras en suspensión, el espiral es usualme'2... 

te el tipo más adecuado. En la industria de la celulosa y del 

papel, por ejemplo, los espirales con separadores se usan con 

fluidos conteniendo 0.5% en peso de fibras. Si. el espiral se 

hace si.n separadores, pueden manejarse concentraciones aún 

mayores de fibras. En equipos de coraza y tubos, la conce'2.. 

tración permisible de fibras si.n taponamientos depende del 

arreglo de los tubos y la distribución del flujo. La concentra 

ción de fibras máxima que se recomienda para cambiadores de 

placas es 70 p.p.m. 

Cuando partículas altamente corrosivas están presentes en un 

fluido es mejor usar canales rectos y lisos evitando cambios 

de dirección. El cambiador compacto más apropiado para es_ 

te propÓsito es el de espiral, el cual ha si.do probado exitos~ 

mente en algunas aplicaciones erosivas. Es muy importante, 

sin embargo, elegir correctamente velocidades incorporando 

características de diseño adecuadas. 

Si va a ser usada una unidad de coraza y tubos, son partes 

sensibles las juntas de los tubos y sus entradas las cuales de

berán ser protegidas. 

Si se espera un ensuciamiento severo es mejor proporcionar 

y arreglar un cambiador para la velocidad más alta posible se 

gún la caida de presión y con la mejor dist1·ibuciÓn de flujo, en 
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vez de añadi.r una superfi c ie adicional para permitir el ensu

ciamiento. Esta adición de superfi.cie puede resultar en una 

velocidad de flujo rr1enor, y la ganancia se pierde entonces 

por una mayor velocidad d e ensuciamiento. 

En la práctica es común encontrar que los equipos compactos 

especi.almente los de placas y los espi.rales, presentan periodos 

de operación sin necesidad de l i.mpieza supe riores a los de tu

bos por 6 o más veces. Ejemplificando podemos decir que un 

equipo a placas, de titanio, manejando salmuera amoniacal, fue 

abierto después de 6 meses de operación encontrándolo sorpre~ 

dentemente limpio; en comparación con lo habitual en un equipo 

tubular, de una aleaci.Ón especial de aluminio, que en el mismo 

servicio debía ser abierto bimestralmente encontrándose sucio. 

En el caso de equipos espirales podemos citar su uso en el 

enfriamiento de Oleum y Acido Sulfúrico, servicios para los 

cuales se reportan más de 5 años en operación sin necesidad 

de abrir las un idades. 

Como se mencionó en el párrafo c' y b', la construcción de los 

equipos compactos se hace en base a superficies conocidas, lo 

cual posibilita la selección de materiales que, al el i:-n inar en -

gran medida las porosidades o corrugaciones, ayudan a reducir 

las causas primarias de la corrosión y la incrustación. 
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b') Inspecc'i6n, limpieza y reparaci6n. 

La tabla 19 muestra las adecuaciones de varios cambiadores 

de calor con respecto a sus facilidades para ser accesibles, 

limpiados y reparados. Dado que algunos tipos ofrecen gran

cies variaciones _en sus diseños, debe tenerse esto en mente al 

diseñar para una cierta aplicaci6n. 

Por ejemplo, considérese la inspecci.6n y limpieza manual. El 

cambiador de espiral puede hacerse con ambos lados abiertos 

en un costado, o con un lado abi.erto y el otro cerrado. Pue

de hacerse con canales de anchos entre 5 y 25mm, con o sin es 

paci.adores. El equipo tubular puede hacerse con placas de tu

bos fi.jas o con haz de tubos extrai.ble. Los tubulares pueden 

hacerse en general con tubos ¡:iequeños o anchos, o con arreglo 

ancho o pequeño. El equipo de lamellas tiene un diseño simi

lar en su haz, el cual es retraible y por tanto fácil de l i.mpiar 

en el lado de la coraza. Si.n embargo, dentro de las lamellas 

no es posible la l impi.eza mecánica cepillando o fresando. 

La li.mpi.eza automática en el sitio se lleva a cabo generalmen

te usando válvulas automáticas, tanques y bombas de recircula 

ci6n. Si el cambiador tiene que ser vaciado entre las varias 

operaciones de limpieza, y esto no puede ser hecho por grave

dad, el lÍquido remanente es forzado a salir por ai.re a presi.6n. 

En algunos casos el l Íquido en el lado l i.mpio puede usarse para 
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limpiar el lado sucio por medio de interconexiones en los ca

nales. Un cambiador así se hace con un arreglo de canales 

simétricos en ambos lados para que así las velocidades y la 

transmisión de calor no cambien cuando se intercambian los 

canales. 

Esta claro que los equipos a placas y los espirales son los 

más idóneos para satisfacer ésta Última característica. De 

hecho los equipos espirales pueden servir por tiempos muy 

prolongados sin necesidad de abrirlos, confiando su limpieza 

a su propio diseño y a la posibilidad . de interconectar los ca

nales por la maniobra sencilla de hacerle girar sobre su ~e a

provechando su diseño cil Índrico. 

Los equipos de placas se abren con sencillez, especialmente 

cuando todas las boquillas están local izadas en la placa esta-

cionaria del bastidor. Haciendo alusión al ejemplo citado en 

el inciso a'), podemos decir que la limpieza del equipo a pla 

cas, de titanio, ocupó dos obreros durante 3 horas y que se 

tuvo acceso manual al 100% del área de transferencia, misma 

que fue limpiada a satisfacción; por otro lado, el equipo tubu

lar ocupÓ 6 obreros durante 2 días y solo fue posible suponer 

un cierto grado de limpieza. 

Como se ve en la tabla, las reparaciones a los equipos de pi~ 

cas son sencillas. No así para los espirales los cuales en teo 
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ría son reparables, pero en la práctica es sumamente dificul-

toso, lo mismo es cierto para los equipos de lamellas. 

Cabe hacer notar que las posibi.l idades de fugas o perforaciones 

en la espiral es muy improbable ya que el espesor de las c ha-

pas con que se construyen es considerablemente más grueso que 

el espesor de los tubos comunes. 

La limpieza de equipos de lamellas e s muy Fácil por el exterior 

de las mismas gracias a su arreglo geométrico, pero su inte-

rior sólo es l impiable químicamente. Las reparaciones a posi-

bles picaduras son muy dificultosas requiriendo en ocasiones la 

clausura de un lamella. 

TABLA 

Inspección, mantenimiento, reparac ión y extensión de Cambiado
res de Calor. 

PHE SHE LHE CTE Coraza y 
Tubos 

Inspeccion por un lado a a a a a 
ensuctam iento ambos lados a a 6d c d b 6d 

Inspección por un lado b a a a a 
goteo ambos lados b a a a a 

Inspección por un lado a aóc b aób a ó b 
. / 

ambos lados bÓc d aód corros ion a c 

Limpieza quí- un lado a a a a a 
mi.ca ambos lados a a a a b ó c 

Limpieza :ma- un lado a aóc b a a 
nual ambos lados a aóc d d aód 
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Extensión a d d d 

Reparación a c c b b 

Clave: a = muy buena b = uceptable para la mayoría de los tipos 
c = mala d = imposible. 

c') Flexibilidad. Este es un concepto nuevo en relación a equi 

pos de intercambio de calor, en realidad es exclusivo de los 

equipos de placas . En la tabla 22 observamos que solo los e-

quipos de placas pueden ser "extendidos", es decir que añadién 

deles placas "aumentan" su área y su capacidad de operación. 

Más aún, un equipo de placas puede ser "flexible" ante nuevos 

servicios, sus placas pueden reagruparse para obtener diversas 

caidas de presión o para permitir nuevos programas térmicos. 

Así pues, si se selecciona un equipo de placas, puede no ser 

necesario diseñarlo con LJn "margen de seguridad", ya que si se 

ve en la práctica lo necesi. dad de aumentar su área, esto pue-

de hacerse con la sola adición de placas sin tener que suponer 

posibles "fallas" o "márgenes". 

Esta es una nueva herramienta que aparece en el campo del in-

gen iero de operación. 

Finalmente, como se indicó en el capítulo II, el equipo de pla-

cas puede llevar su flexibilidad al extremo de convertirse en dos 

o más unidades de intercambio de calor por medio de la inser-

ción de "placas de conexión". La figura 108 muestra el uso de 
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esta característica para lograr "recuperación" de calor en el 

proceso de esteri.l i.zación de anti.bi.Óti.cos. 

Productos este ril i.zados precalentados entran do a la allmentación. 

Row medio --~ +- - - - ~ 

t 70F 

40 F. ___ ..,..._ 290 F 
_____ ....,:_ -,..::-_ .... _ vapo'"7°-1 

1 
Condensado I 77 F 

Enfriador : Regenerador 
'125 F. 

Medio esterilizado 

Fig. 108 

e) Algunas consideraciones económicas. 

Calentador f 

290 F Tanque de rete nciÓn 

Medio esteri.l izado 

a') Costo inicial. Como se ha visto, los equipos compactos no 

son comparables entre si ya que cada uno de ellos ti.ene rangos 

de operación .Particulares dentro de los cuales son las solución 

técnica más adecuada. Por esto su comparación en cuanto a 

costo inicial deberá hacerse con respecto al equipo convencio-

nal correspondiente a cada caso particular. 

Los equipos convencionales aumentan su costo conforme aumen-

ta la calidad de sus materiales de construcción, es decir, en 

forma progresiva será más caro un equipo construido con: 

1. - coraza y tubos de acero al carbón. 

2.- coraza de acero al carbón, tubos de acero inoxidable. 
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3. - coraza y tubos de acero inoxidabl e . 

4. - tubos de aleaciones especiales. 

5. - coraza y tubos de aleaciones especiales. 

En l Íneas generales podemos decir que los equipos compactos 

se comparan con los convencionales de la siguiente forma. 

1 . - Cuando el servi.cio requiere solamente acero al car 

bÓn, es non11al que los equipos convencionales sean más 

económicos. Además de ser más baratos los materiales 

de construcción, es fácil encontrar fabricantes que puedan 

real izar la construcción y que después garantizen la exp~ 

dita obtención de piezas de repuesto, que incluso pueden 

conseguirse sin tener que buscar al fabricante original. 

Los equipos compactos de lamellas o espirales quedan fu':_ 

ra de consideración por ser más costosos, a excepción de 

trabajos que requieran unidades convencionales muy gran

des en cuanto al volúmen a manejar pero dentro de los lí 

mites de presión y temperatura adecuados a los compactos. 

Los equipos de placas no pueden ser construidos en acero 

al carbÓn, como ya se di.jo, sin embargo su costo no es 

demasiado elevado con respecto al tubular correspondiente; 

es obvio que convendría una inversión inicial algo mayor a 

cambio de un m ate rial mucho mas duradero, a lo cual ha-
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bría que sumar las ventajas prácticas derivadas de me

nores gastos de operación y mantenimiento. 

En particular conviene hacer notar dos casos particulares 

en que los criterios anteriores son rebasados. Uno es el 

uso de espirales de acero al carbón para el enfriamiento 

de oleum, en este caso el costo de la unidad instalada, 

construida en acero al carbón, es el 25% del costo de los 

equipos tubulares tipo Grane. Otro caso con respecto a 

los equipos de placas es su uso para enfriar aceites lu ... 

bricantes, trabajo para el cual es suficiente y común el 

uso de unidades de acero al carbón cuyo costo es aproxl_ 

madamente 60% del costo de equipos de placas en acero 

inoxidable 304, sin embargo los gastos de operación y 

mantenimiento cubren sobradamente esta diferencia. 

2. - Cuando los tubos deben ser hechos de acero inoxida

ble es común que los equipos compactos sean substancial

mente inferiores en precio. Lo anterior se deriva básica

mente del mayor coeficiente de transferencia que ímpl ica 

un área menor. En el caso específico de equipos a pla

casose suma al menor requerím iento de área el hecho de 

utilizar placas cuyo espesor es normalmente O. 9mm., lo 

cual significa un ''volúmen" de material de construcción 

menor al necesario para construir un equipo tubular. 
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3. - Cuando los requerimientos del servicio especifican 

acero inoxidable en ambos lados, o bien materiales aún 

más fi.nos, la comparación de costo inicial es abierta-

mente favorable a los equipos compactos. Baste decir 

que es común encontrar equipos compactos de titanio 

cuyo costo es 25% el de equipos tubulares con similar 

material de construcción. Tal es el caso del ejemplo 

citado en el párrafo d), a'). 

A lo anterior se debe sumar un menor gasto de insta

lación para cualquier equipo compacto ya que su volú

men es menor y su peso es muy reducido en campar~ 

ción con los equipos convencionales, lo cual significa 

menos costo en la cimentación necesaria, y maniobras 

más sencillas para su instalación. 

b') Costo de operación. Una consideración preliminar que 

conviene anotar es el evidente ahorro que significa, en el ce::. 

so de equipos a placas, el poder operarlos a diversas condi

ciones de presión, gastos y temperaturas siendo sufi.cente pa

ra ello reagrupar convenientemente las placas. Así mismo, 

los equipos de placas en operación posi.bÚ itan ahorros sust~ 

ciales al poder incrementar su área, su capacidad, por me

dio de la adición de placas; esto significa, obviamente, que 

con la misma inversión es factible absorber nuevas condicío-
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nes de operación con un :;iasto míni.mo en comparación con el 

necesari.o gasto de una nueva uní.dad si. la anteri.or instalada hu 

bi.ése si.do de tubos y coraza. 

Por otro lado los equipos a placas pueden manejar gastos me

nores adaptándose a las velocidades adecuadas reduc1endo sus 

placas al número necesario; en una uní.dad de tubos esto solo 

podría hacerse reduc·:endo el gasto y provocando así una velo

cidad de flujo menor que aumenta el riesgo de corrosión y el 

ensuciamiento. 

Para los demás equi.pos compactos, al igual que los de placas, 

los gastos de operación se ven reducidos gracias a un menor 

gasto de bombeo consecuencia di.recta de una caida de presión 

menor a la de los equipos convencionales. 

Finalmente, la mayor eficiencia térmica obtenida en equipos 

compactos hace que el tiempo de resi.dencia y el volúmen ma

nejado sea manor que en los equipos tubulares; esto reviste 

especial importancia cuando se manejan l (qui.dos sensibles al 

calor o bi.en líquidos valiosos, ya sea por su valor con respe~ 

to al proceso en que toma parte. Así mismo la eficiencia de 

estos equipos hace necesario el uso de menores cantidades de 

medí.os enfriantes o calentadores; esto ronduce a menores gas

tos de operación tanto en los sistemas de enfriamiento como 

en los consumos de combustibles, y también reduce los gastos 
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de bombeo e instalaciones para los medios enfriadores o ca

lentadores. 

c') Costos de mantenimiento. Al hablar del renglón de gastos 

por mantenimiento se debe hacer alusión particularmente a la 

frecuencia de limpieza y costo de piezas de repuesto. 

Los equipos convencionales son tan ampliamente conocidos y 

utilizados que es difícil para el técnico común concebir equi

pos que no impliquen igual tiempo de mano de obra, herra

mientas particulares y la metodología habitual. Para dar 

limpieza a un equipo tubular se requiere una operación, en

gorrosa pero ya muy habitual, para quitar los tornillos de 

los cabezales, quitar bridas y sellos, limpiar tubos cepillán

dolos o incluso barrenandolos. Cuando es necesario extraer 

el haz de tubos de operación es más complicado exigiendo el 

uso de garruchas y herramientas más complicadas ver fig. 

109 (a - e); en el caso de haber incrustaciones que "suelden" 

los espejos a la coraza es necesario en ocasiones el uso de 

herramientas de corte. Además de lo anterior, la extracción 

del haz de tubos requiere de un "espacio" libre igual al largo 

de la unidad, lo cual implica el disponer siempre de espacio 

Útil en la planta, ver figura 110. 
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Estas operaciones ya aceptadas y comunmente vividas por los 

técnicos de operaci6n y mantenimiento .se ve altamente simpli

ficada en el uso de equipos compactos. 

Fig. 110 
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En el caso de equipos de lamellas la extracción del haz para 

l impiez.a es una operación con menores complicaciones ya que 

no existen espejos que se atoren o queden "soldados" por in

crustaciones a la coraza. La limpieza en el i.nteri.or de las 

lamellas es factible por acción química Únicamente. Sin em

bargo estos equipos se usan más comunmente para manejar g-:_ 

ses y vapores que i.mpli.can en principio servicios más limpios. 

Las.e_iezas de repuesto en equipos de lamellas son mínimas re

duciéndose a los empaques en los extremos del haz. Una la

mella dañada no es factible de reponer, tanto por la dificultad 

que encierra esta operación como lo improbable que sería el 

obtener una pieza para reposición. 

Los equipos espirales presentan un panorama similar en cuan

to a la escezes de piezas de repuesto que requieren, de hecho 

estas se reducen a los empaques de las tapas y quizá algunos 

tomillos para el cierre de las mismas. Al igual que las la

r:riellas, una picadura en las espirales impl i.ca la casi virtual 

elimi.naci.Ón de la unidad, no asf cuando la falla es en la sol

dadura de las chapas la cual puede ser muy fácilmente reparo:_ 

da al destapar la unidad. Sin embargo, una selección adecuo:_ 

da del material de construcción asegura una vi.da Útil mayor 

que la de los .equipos tubulares. Por otro lado la frecuencia 

en las 1 impiezas será menor al igual. que el tiempo fuera de 
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operación y la mano de obra uti.l izada. 

Los cambiadores de calor de placas rompen en forma más 

drástica el concepto de gastos de mantenimiento ya que la -

frecuencia en su limpieza es aún menor y la certeza en dejar 

limpia la superficie es absoluta. La mano de obra se redu-

ce a una cuarta parte de la normalmente empleada en equipos 

tubulares en cada ocasión que se limpian manualmente. La 

limpieza qu(mica hace aún más espacidas las aperturas de es-

tos equipos. Las reparaciones a estas unidades se limitan -

normalmente a la reposición de juntas, las cuales tienen vi

das Útiles de varios años. 

D) Aplicaciones destacadas 

Como ya fue enunciado anteriormente , los equipos convencio

nales de coraza y tubos tienen aplicaciones ilimitadas en cuan 

to a sus rangos de operación; y pueden ser construidas en 

cualquier material accesible; esto significa que sus aplicacio

nes serán todas las existentes, y de hecho este es el pensa

miento común entre los ingenieros de diseño, operación y mar::_ 

tenimiento. Conviene entonces decir que los equipos compac~ 

tos, dentro de sus rangos de operación, presentan ventajas 

muy notables, existiendo algunas aplicaciones particulares en 

que han destacado mayormente. 

a) Cambiadores compactos de placas. 

- 498 -



En el caso de equipos a placas podemos mencionar las siguie~ 

tes: 

1 . - Enfriamiento de hidrógeno proveniente de celdas e

lectrolíticas. 

2. - Enfriamiento de sistemas de emergencia en centra

l es nucleares. 

3. - Enfriamiento central de plantas subtituyendo a las 

torres de enfriamiento. 

4.- Equipos de titanio para soluciones cíe hipoclorito, so

sa caustica y similares. 

5. - Enfriamiento de soluciones de polímeros y latex. 

6. - Pr.oducci.Ón de formaldehído. 

7. - Producción de monoetanolamina. 

8. - Equipos de Hastelloy para enfriar ácido sulfúrico y 

fosfórico. 

9. - Apl ícaciones diversas en el manejo de cebo en la in

dustria jabonera. 

1 O. - Esterilización de medios de cultivo en la industria 

farmaceuti.ca. 

11. - Enfriamiento de cloruro y oxido de titanio. 

b) Cambiadores compactos tipo Espiral. 

Los equipos espirales han sobresal ido en: 

1. - Enfriamiento de breas y asfaltos. 
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2. - Esterilización de soluciones de antibióticos. 

3. - Condensación de vapores en columnas. 

4.- Manejo de soluciones con fibras naturales. 

5. - Enfriamiento de gas en plantas coquizado ras . 

6. - Enfriamiento de agua en to rres de agotam iento. 

7. - Enfriamiento de licores amoniacales. 

8 . ..,. Enfriamiento de aceite de absorción en plantasco-

quizadoras. 

9. - Calentamiento y enfriamiento de C02 

10. - Enfriamiento de oleum y ácido sulfúrico al 93% 

c) Cambiadores compactos de Larnellas. 

Los equipos de !amellas tienen aplicaciones destacadas en: 

1 . - Fabricación de Óxido de etileno. 

2. - Fabricación de Óxido de propi.leno 

3.- Calentadores de gases como Nitrógeno, hidrógeno y 

oxígeno. 

4. - Enfriamiento y condensación de vapor de 502 

5. - Enfriamiento y calentamiento de soluciones acuosas 

de 502 . 

6.- Condensación de vapor de agua. 

7. - Precalentadores, enfriadores y condensadores en plan

tas de ácido nítrico. 

8. - Calentamiento y enfriamiento de NH3 , 
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9.- Enfriar y calentar licores de sulfitos. 

Con objeto de ~empl ificar lo anterior se presentan a continua

ción algunos casos específicos de aplicaciones dentro de proce..: 

sos particulares~ 

En la figura 111 se esquematiza el proceso de la deshidroge

nización del etanol para producir acetaldehido. En las posi

ciones 1, el aire se calienta a 200°C, y en la 2 se vaporiza 

el alcohol y se precal ienta a 160 sobrecalentándose en el pu~ 

to 3, en estas posiciones se utilizan equipos tubulares. El 

reactor A mezcla oxígeno y alcohol para producir una mezcla 

de alcohol y acetaldehido, misma que pasa por lastorres ago

tadoras 81 y 82, con alcohoi diluido en la primera y agua en 

la segunda. 

Las posiciones 8 y 1 OA enfrian la solución absorbedora con a

gua, las temperaturas oscilan entre 35-45°a la entrada y 15-20°C 

a la sal ida. Estos servicios se pueden cubrir con equipos espi

rales y de placas, ambos en acero inoxidable 316. Pueden usar 

se equipos de lamellas en las posiciones 1 y 3 para recuperar 

calor al precalentar el alcohol y el aire con el gas caliente del 

reactor. 

La posició_n 1 O puede usarse eventualmente para precalentar 1 i

cor rico del absorbedor por medio del enfriamiento de alcohol 

recirculante. 
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La columna C destila la solución dca, en la parte supe r ior 

se obtie ne Acetaldehido 99% purr..:. ; el alcohol diluido de l a ba

se de la columna se concentra e n la col umna D y un a l cohol 

al 95% recircula al reactor. 

En la posición 11 se usan espirales como "top condensar". 

La posición 12 co~--esponde a hervidores, se han usado equi

pos espirales y lamellas para este propÓsito. 

La figura 112 ilustra la fabricación del rayon. Para el e n-

friamiento de lejías de mercerización (1) se pueden util izar 

equipos a placas pero al parecer es más económico el uso de 

equipos tubulares de acero al carbÓn. Para el enfriamiento 

de hidróx1do de sodio se pueden usar equipos de placas, e sto 

se lleva a cabo en la posición 4. El enfriamiento y calenta

miento de soluciones viscosas (6, 7 y 8) ha sido llevado a ca 

bo exitosamente en equipos de placas. 

La regulación de la temperatura de coagulación y de los baños 

de lavador (9) requiere equipos resistentes a la corrosión por 

la presencia de ácido sulfúrico. Igual criterio es aplicable al 

caso de los baños de coagulación. En ambas aplicaciones el 

uso de equipos compactos es restringido por falta de experien

cia suficiente. 
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Las figuras 113 y 114 esquematizan el proceso de manufactura 

de fibras sintéticas. Los requerimientos de caracter térmico 

son: 1. - Enfriamiento del reactor para mantener t e mperatura 

d e polimerización, ocasionalmente se enfria el agua. Ambos 

trabajos puede n -hacerse en equipos compactos de placas. 

2. - La separación por destilación de suspensiones que 

c'"lnti.enen agua (80%) y poli.mero con monómero sin reaccionar, 

se fac ilita precalentado a unos 80°C, esto es conveniente hacer

lo en espirales y más aún en equipos d e placas por su facilidad 

para l i.mpi.arlos . 

3. - El calentador conectado al secador es si.empre un 

equipo tubular debido al flujo volumétric o elevado que se mane 

ja. 

4. - Para el enfriamiento de solventes orgánicos es muy 

apropiado el uso de cambiadores de placas equipados con juntas re 

sistentes. 

5. - El enfriamiento y calentamiento de los mezcladores se 

lleva a cabo por medio de enchaquetado. 

6. - Los calentadores de la pasta pueden ser equipos a pl~ 

cas con juntas resistentes. Si la temperatura es más elevada 

(hasta 100°C) es más apropiado el uso de lamellas. 

7. - Para ·et enfriamiento de soluciones pastosas (tioci.ana

tos por ejemplo) en esta posición es conveniente el uso de espir~ 
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les ya que el Único canal de tlujo evita que un canal paralelo, 

como puede ser un tubo, se sobrenfrfe provocando su inmedia-

to bloqueo. 

8. - Esta posición es similar a la 6. 

9. - El mantener constante ta temperatura de los baños 

de coagulación y de lavado es un servicio muy apropiado para 

equipos de placas; lo mismo es dable para el enfriamiento del 

agua de lavado (1 O). 

11 . - El licor residual de la coagulación se recupera por 

destilación y extracción. 

La figura 115 ilustra el proceso para la producción de acrilonitri 

lo, el uso de cambiadores. de calor se lleva a cabo en las posi

ciones: 2 y 3 indican la vaporización de propileno y amoniaco, 

procesos que se real izan en equipos convencionales. En 3/6 

se pre calienta la mezcla con equipos tubulares. El considera

ble calor producido en el reactor A se remueve por medio de 

los elementos inmersos en el catalizador (4). El enfriamiento 

del reactor con agua genera vapor de alta presión (5). La torre 

B es usada para absorber en agua el acrilonitrilo, la mezcla 

producida se pre calienta con agua cal tente provin iente de E 1 , 

este trabajo es apropiado para equipos de placas (1 O); antes de 

usarse nuevamente en el absorbedor B, el agua se enfría más 

por medio de agua siendo este servicio obviamente adecuado a 
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equipos de placas (1 OA). En la columna C se recupera acri

lonitrilo en un azeótropo con 12% agua, el cual puede condensar

se eri un espiral cuya configuración puede permitir la separación 

de las dos substancias al condensarse e n dos capas, la infe rior 

contiene 8% acrilonitrilo y se recircula a la columna. 

En la columna 01 se recupera ácido hidrociánico. En la colum

na 02 se deshidrata el acrilonitrilo y se le separa de impurezas 

pesadas. 

El agua de la parte inferior de la columna C contiene acetoni

trilo que se agota en E1 y se destila en E2 hasta una pureza 

de 99%. La corriente inferior de agua proviniente de E1 se recir 

cula al absorbedor después de enfriarse en 10 y 10A. Las posi-

ciones marcadas con 11 corresponden a condensadores convencio

nales, En 12 se utilizan hervidores convencionales para transfe 

rir el calor de vaporización, 

La figura 116 muestra un esquema sintético del proceso para ob-

tener nitrato de amonio. 

requerimientos térmicos. 

Para este proceso existen 6 puntos de 

1, - Precatentadores de amoniaco y de ácido nítrico. Et 

ácido nítrico de 50 - 60% se calienta de 20 a 130 - 160 ºC, 

pudiendolo hacer en espirales tipo II fabricados en acero con 

25% Cr y 20% Ni. Los evaporadores y precalentadores de amo-

niaco son equipos convensionales usualmente, si bien los espira-
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l e s pueden e mplearse en estos servicios. 

2.- El tanque de neutralizaci6n se enfria comunmente 

por medio de generadores de vapor tipo "coi.l" local izados den 

tro del mismo recipiente. 

3. - La planta de evaporizaci6n puede estar equipadas con 

lamellas como elementos de calentamiento. 

4. - La evaporaci6n se lleva a cabo en 2 o más etapas; 

e l vapor condensado, que contiene algo de amoniaco, se suben

f ría a 40 - 50°C, para lo cual se han empleado espirales tipo 

III y aún equipos a placas, ambos r-iodelos construidos con ace

ro inoxidable 304 . 

5. - e ristalizadores al vacio y a 45 o e preparan el produc

to para su secado final (6) en torres "prill" o secadores rotato-

ri.os. 

La figura 117 presenta el diagrama del proceso para obtener oxi 

do de etileno en el cual los trabajos térmico son: A1, A2, 4, 4A. -

Aire y etileno se alimentan junto con una corriente de recircula-

ci6n en convertidores que ope ran en paralelo. Los convertidores 

son cambiadores de calor de coraza y tubos, en estos últimos se 

encuentra el catal i.zador. La reacc i.6n es altamente exotérmica y 

su control es la clave del proceso. 5, 5A. - El enfriamiento de 

los reactores se lleva a cabo con Dowtherm que se condensa en 

generadores de vapor. 6 , 6LI.. - El efluente del reactor primario 
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se enfr(a de 275 - 300°C a 100°C por intercambio recuperati-

vo con la corriente de gas recirculante del absorbedor, este 

gas se precal ienta de 50 a 250° C antes de mezclarse con la 

alimentación fresca. 7, 7A. - En un segundo intercambiador 

el gas del reactor se vuelve a enfriar con agua. Para estos 

servicios y los anteriores se han empleado equipos de Lame-

llas. 81 82. El gas, después de comprimido, pasa a una 

columna empacada de absorción. El gas efluente se divide 

en dos porciones, de las cuales la mayor recircula enfriando 

el gas efluente del reactor (6) para unirse después a la ali-

mentación fresca del reactor primario. La porción menor se 

precat ienta (6A) y para al reactor secundario (A2), del cual 

el efluente gaseoso es enfriado por la al i.mentaci.Ón (6A) y de~ 

pués más aún con agua. El Óxido de etileno se absorbe en 

el reactor 82, C. - Las soluciones que contienen el Óxido p~ 

vi.ni.ente de los absorbedores se combinan y cal i.entan de 40 a 

130° C, ali.mentándose después a una columna de destilación. 

1 O. - La corriente de agua del desabsorbedor se enfr(a de 140 

a 50°C por la alimentación rica en Óxido y recircula a los ab . -

sorbedores. Para este servicio, cuya presión es 8 - 20 atm, 

se usan equipos espirales y de lamellas. 01, 02.- El Óxido 

de etileno se purifica en dos columnas de destilación. 11. - Es 

ta posición corresponde a equipos convencionales que actuan 

- 513 -



ül 

-1> 

11 
iZi 

--J 

PROCESO DE OXIDACION OIRECTA PARA 
FABRICAC!ON DE OXIDO DE ET!LENO. 

~ 
o U) 

"' Q 

"' rn 
> Q> 
Q) t Tj 

1J rj 
lJ 

ílí 
U1 

de agua 

Canobiado
~es de ca-

Soluci6n de 
6xido Je etilenc 

~
lar coi;¡ a
qua tria. 

lntercarnbiador 
de gas (6) 
Enfriador de qas 12 Rehervidores - (7) 

1 1 Condensado -
re::;. 

L 
o 
u n <l) 

e 1 ~º'' 

lnte1'can1biador 
del l Íquido en el 
absorbedor y en 
_en agotado r . 

U) 
<l) 
if¡ 

"' °' (!) 

u 

,L rtl 
., 
e 
<:l 
> 

o 
µ 
u 
:J 
v 
t 
Cl 

~º''~ o 
e 
<l) .; 

X <!! o 

pesados 



como condensadores. 12.- Esta posición corresponde a hervi

dores convencionales. 13.- Antes de almacenarse el Óxido puro 

se superenfría a 20°C, este servicio puede ser llevado a cabo 

por unidades de lamellas. 

La figura 118 corresponde al di.agrama de flujo del proceso de 

la producción de formaldehido. En este caso los trabajos tér

micos son: 1.- Precalentamiento del metanol, de 35°a 58°C, 

este servicio se hace frecuentemente con solución de formalde

hido proviniente de la torre de absorción la cual se enfría de 

60 - 65°C a 40 - 45°C. Equipos de placas se ubican muy bien 

aquí por su alta transferencta de calor y por la pequeña dife

rencial de temperatura existente. 2. - La vaporización del me

tanol se hace con vapor o enfriando el gas del reactor, de 

140 a 70°C. Equipos de lamellas o espirales tipo III son ap~ 

piados para este trabajo. En el caso de los espirales, las -

vueltas exter.nas pueden servir como sección de precalentamie~ 

to. Acero al carbÓn es material suficiente pero es preferible 

inoxidable. 3. - El precalentamiento de ai.re, de 90 a 110ºC se 

hace usualmente con vapor o gas del reactor. Los equipos a

propiados son espirales y lamellas de acero al carbÓn si se usa 

vapor, o inoxidable si usa el gas. 4. - En ocasiones se sobre

calienta la mezcla de aire y metanol hasta 140ºC por medi.o de 
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vapor o gas del reactor, para este servicio también se adecuan 

equipos espirales y de lamel las. 5. - El medio enfriador del 

reactor es comunmente Dowtherm, el cual se condensa genera~ 

do vapor en unidades espirales de acero al carb6n tipo II y III, 

o si está l {quido se enfría en espirales tipo I o equipos de la

mellas. 6 y 7. - Para el enfriamiento del gas del reactor es 

muy conveniente el uso de lamellas o espirales por su mayor 

eficiencia. 8 y 9.- Durante la absorción del formaldehido ga

seoso en agua se libera mucho calor que se elimina bombean

do la solución a través de enfriadores externos. El enfriami.en 

to debe hacerse con una diferencial de temperatura pequeña pa

ra eliminar el riesgo de precipitación de paraformaldehido, por 

esto se manejan flujos muy grandes y como consecuencia se u

tilizan equipos muy grandes. El enfriamiento se lleva a cabo 

frecuentemente en dos etapas' de 80 a 55 o e y de 60 a 35 o e. 

Esto es una aplicación muy apropiada para equipos de placas en 

acero inoxidable, tanto por ta seguridad al manejar diferencia

les de temperatura pequeños como por su facilidad para ser lim

piados si ocurre la precipitación ae paraformaldehido. 1 O. - En 

esta posición se intercambia calor entre dos corrientes de for

maldehido, los equipos de placas presentan la mejor solución. 

11 . - La condensación de metanol es un servicio adecuado para 

espirales tipo III e incluso para equipos de placas. 12.- El e-
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quipo apropiado para este servicio de hervidor es el conven

cional de coraza y tubo. 13.- El almacenar la solución de 

formaldehido requiere mantener una temperatura espec(fica ~ 

ra evitar la polimerización, los equipos a placas son la me

jor solución para este caso. 

El di.agrama de la figura 119 corresponde al proceso de la 

formación de resina de formaldehido, tas cuales pueden ser 

de urea, fenol o melamina, variantes que se forman reaccio

nando cualquiera de estos compuestos con el formaldehido. 

Los servicios ténTiicos son: 14 . ...; El equipo que cubre este 

servicio debe llevar a cabo 4 trabajos, el primero es el ca

lentamiento del lote a la temperatura de polimerización, usual 

mente 70°C. Al llevarse a cabo la polimerización se debe e

liminar el calor producido manteniendo una temperatura apro

ximada de 95t;. El tirar trabajo será el enfriamiento (45 -

60°C) de la resina después de la polimerización. Si la eva

poraci6n se lleva a cabo en el mismo recipiente, el equipo de

berá suministrar calor para ello. Los equipos de placas de

sempeñan esta cuadruple función convenientemente. 15. - Como 

medida de seguridad se usa este condensador que condensar(a 

un probable exceso de resina evaporada. Para este equipo se 

usan espirales III y lamellas. 16. - Para concentrar la resina 
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se utilizan evaporadores de película denominados "Centritherm". 

17. - Para almacenar la resina a una temperatura apropiada se 

usan equipos de placas con mejores resultados. 

En la producción de carbonato de sodio, "soda ash", figura 120 

se utilizan equipos a placas con notabil ÍSima ventaja en la sec

ción de absorción. En la sección de carbonatación casi el 50% 

del área de calentamiento corresponde a la cristalización de b~ 

carbonato, quizá el enfriado pudiera hacerse en forma externa 

pero aún no hay equipos apropiados para ello. En el enfriamien 

to de gas amoniacal, y precalentamiento de la lej(a madre, la 

solución técnica apropiada es un espiral en titanio pero no es 

una solución economicamente competitiva con equipos tubulares. 

El enfriamiento de los gases de calcinación se puede llevar a 

cabo en equipos de lamellas en acero inoxidable. 

En la producción de acero, figura 121, existen 12 aplicaciones 

particularmente apropiadas para equipos de placas: 1) Enfria

miento de hemos, 2) Enfriamiento de transformadores, 3) En

fr iamiento de aceite lubricante en laminadoras, 4) Enfria'Tlien

to de aceite lubricante en laminadoras secUndarias, 5) Enfria

miento de los moldes de colada continua, 6) Enfriamiento o ca

lentamiento de emul s iones, 7) Enfriamiento de aceite hidráulico 

8) Enfriamiento de las prensas extrusoras, 9 ) Enfriamiento de 
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homos de templado, 1 O) Enfr"iamiento de homos de templado, 

11) Enfriamiento de baños de templado y 12) Enfriamiento de 

baños de Har"dening. 

Una apltcaci6n de gr-an impor"tancia es el uso de equipos de 

placas como enfr"iador-es centrales, figura 122, lo cual impli

ca la eliminaci6n de tOr"r"es de enf,..iamiento y enf,..iador"es de 

air"e, Las ventajas pr"incipales de este sistema son: 

1 • - Eliminación de pérdidas por evaporación 

2. - Eliminación de absorci6n de contaminantes al 

trabajar en "circuito cerrado". 

3. - Eliminaci6n de tratamiento de agua. 

4. - Funcionamiento muy reducido y controlable. 

5. - Mantenimiento económico y sencillo en compara

ci6n con torres. 

6.- Se "centralizan" las posibilidades de corrosión 

al formar un circuito primario cerrado, y un 

cir"Cuito secundar"io de agua · "mala" (incluso mar") 

que enf,..(a al pr"imero en equipos de placas que 

normalmente son de titanio y garantizan su inmu 

nidad al agua corrosiva. 
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Finalmente, la figura 123 presenta las aplicaciones de equipos 

espirales en la fabricaci6n del ácido sulfÚrico. Los cambiado-

res de calor tipo espiral han sido empleados durante más de 15 

años en plantas de contacto productoras de este ácido. Unida-

des hechas de acero inoxidable 316 se usan para enfriar acido 

concentrado (96% - 98.5%) c i rculando entre las torres de seca 

do y de absorci6n, mientras que . unidades de acero al carb6n 

se usan para servicios de enfriamiento en las torres de absor-

ci6n de oleum. 
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E) Tesis final. 

En base al estudio de la transf'erencia térmica en equi

pos de intercambio de calor indirectos, que se presentó 

en el primer capítulo, y del análisis hecho en el segun

do capítulo de algunos ti.pos de intercambi.adores, hemos 

podido concluir que: 

"Los equipos compactos de placas, espirales 

y lamellas, presentan ventajas sustanciales ~ 

bre los modelos convencionales, cuando se ut!_ 

!izan dentro de sus rangos de operación carac

terísticas". 
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APENDJCE A,· 

SUSSTANCIA CONOICION TIPO ATLAS 
3021304 

Conc•nlfeción 91, 'F •e l•• V•~alloy 430 410 

Ace ite de orca de pino 70 20 A A 
A c~it es crudos 
(a base de asfalto y parafina) 70 20 A AX AX 
Aceites crudos 
(a base de asfalto y parafina) caiiente cal iente A AX AX 
Ace ite de linaza 70 20 A A A a 

y ca1.ente y caj¡entc 
Aceite de linaza (3 •¡, rh SO•) 390 200 A A 
Aceites lvbricantes 70 20 A A A A 

caliento caliente A A A A 
Aceites vegetales y minerales 70 20 A AX AX AX 

cali ente caliente A AX AX AX 
Ace taldehido 100 142 61 A A 
Acé:ico - ;leido 5-10 70 20 A A A ¡; 

5-10 hirvi ente h irv iente A A e 
20 70 2G A A A e 
20 hirv iente h.rvit•nto A A 

33 1· l 70 20 A A A e 
33 1 / J hirv iente hir ... ~ unte A a e 

50 70 20 A A A e 
50 r.i rv icnte htrv •c nte A 8 
8·:J 70 20 A A A 

80 180 85 A A e 
sn hirviente hirvi ente 8 8 e 
100 7C 20 A A A e 
100 180 35 A A e 
100 hir..,.ient~ hirv a~ ntc e e e 

1CO-Presi ór"I 
150?si 10 . ~1 kg'mm 1 200 95 e e 

1QQ.Presión 
150 Psi/0.11 i<gi mm' 400 205 e e 

- Anhidrido 90 70 20 A A a 
90 hi rv ;ente h irv iente A a e 

90 aireado 1&0 85 8 e 
60 180 s:. A A 

- vapores del ácido 30 70 20 A B e 
Aceti::o - vapores del acidO · 30- cal ientes calientes 8 B 

100 70 20 A 8 e 
100 cal ientes cali entes 9 e 

Ac~td eno 70 2J A A A a 
Acetilo - Cloruro de 70 20 8 8 

hirviente hirvi ente B 8 
Acetona 70 20 A A 8 8 

hir vie nte h i rv : ~ ntc A A e 
A cct ofer:o n.l 66 3;'] 15:) ·" A 
Ác idos g rasos too os 350 ; 75 A 6 
Ac ici 0::; grasos (oleina) 3ó0 175 A A 
Acrílico - ácido 96 T? 25 A A 
A..:tivina sol. acuosa 70 20 A A 
Auua 70 ?O A A A B 

call~nte cal iente A A A 8 
Agua aceitosa 70 20 A A A A 

cal iente cal iente A A A A 
Agua duice caliente caliente A A 
Aguas fecales 70 20 AX BX 
Agua Oe mar 70 20 M M e e 
Agua de mina (ácida) 70 20 AX AX AX B 
Agua pesada A A 
Agua potable 70 20 A A A 8 
Alcalino - licor 20 hirviente h;rv iente A A 
Alcanfor 70 20 A A A 8 
Alcohol - étilico 70 2Q A A A 8 

hirvier:te hirv iente A A A 
- metilico 70 20 A A A A 

150 05 8 BX BX 
AL~odón pólvora (•guas residuari .. icidu) 70 20 A A 
Atkaform - anestésico 70 20 A A e e 
A.m1dó•. 70 20 A A A A 
A · ~L. . <ran A A 
A 1G~ i trán más amoniaco en agua A A 
A :uminio fund ido 1380 750 e e e e 
A :uminio - acetato de saturado 70 20 A A 

saturado hirv:ente hirv :ente A A 
- cloruro de 5 70 20 e e e e 

10-25 70 20 e e e 
saturado 70 20 e e e e 

- fiuoruro de 5 70 20 8 e e e 
saturado 'líJ 20 8 e e e 

- .1 ;dróxidc de saturado 70 :<O A A A 



A:urn inio y potasio - st.ilfato doble 
dí: (a i1..1mbre) 70 20 A A A B 

10 70 20 A A s 
10 h irv iente hir'lier.te A A B 

saturado 70 2J A a e 
saturado hirviente hirviente B e e 

- su.:ato de 5 150 65 A A 
10 70 20 A A e e 

- - -----· -~--- - -----·----- ·- --
Aluminio - sulfato d e 10 hirvietite hirviente A B e 

saturado 70 20 A A e e 
saturado hirviente hirv iente A B e 

A!um.n io (su i fato + l D/o H 1 - so,) saturado 7J 20 A B e 
Aíu min10 (sulfato + 1 % Na. CO>) saturado 70 20 A A B 
Amd 1co - fc no ! 390 200 A A 

Am1lo - ac etato de c or.cerilrado 70 20 A A A A 

" - cloruro de A A B B 

,\moniacal - alumbre saturado 70 20 A A A 
{11 ge,;ameri 1e saturado 200 95 '" A e 
amon>aC•I ) 

Am c niaco (ntihid r ico) 70 20 A A A 

Amoniaco - · gas frío fr ío A A A 
caliente caliente e e e 

Amoníaco - Licor (agua amoniacal) todas conc. 70 20 A A 
todas conc. hirviente hírYiente A A 

Amónico - bicarbonato saturado 70 20 A A 
saturado caliente caliente A A 

- bromuro 5 70 20 B e 
saturado 70 20 A B 

- carbonato 1 y 5 '10 20 A A A 8 
saturado 70 20 A A A 5 

- c loruro 1 70 20 A B 
5 íO 20 A B 

10 hirvien te hirviente A a 
20 hirviente hirviente A ¡; 
28 hirviente hirvient e AX e 
50 hirviente hirvi ente AX e 

satur:\do 70 20 AX BX 

- fosfato 5 70 20 A A A 6 
satur ado 70 20 A A A 

- hidróxido todas conc. 70 20 A A A i3 
- monofo:;fato saturado 70 20 A A A ¡; 

- nitrato (a;itado y aireado) tod as conc. 70 20 A A A 8 
- nitrato saturad o hirviente hirv iente A A A B 
- nitrato 

(disuelto en H, SO.) 140 60 A A 
- nitrato 250 120 A A 

- oxalato 5 íO 20 A A A 6 
saturado 7G 20 A A B 

- perclorato 10 hirv¡ente hirviente A A 
- persulfato 5 70 20 A A B B 

Am ón,co y ;iotasio - sulfato doble 
de {iigeramcnte amon iacal) saturado 200 95 A A e 

Amónico - sulfato {ag itado) 1y5 7ü 20 A A A B 
(a•reado ) 1y5 íO 20 A A A B 

10 70 20 A A 
10 hirviente hirviente AX ex 

saturado 70 20 A A 
saturado h irviente hirviente AX BX 

(+ o,50/o H. so.¡ saturado 70 20 A B e 
< + s 01. H. so.) saturado 70 20 e e 

- suliito satu rado 70 20 A A 
saturado hirviente hirviente A A 

An ilina 3 70 20 A A A B 

A n , . ... :-. cruaa concentrada íO 20 A A A 
~ ; ;1 - h iorocioruro de 5 70 2G e e e e 
..; 1. : .•:óticos 70 20 A A 

11on10 fundodo 1110 600 e e 
M.i; .. non.o - ;r .cloruto de saturado 70 20 e e e 
Arsénico - ;icido 150 65 A A 

225 110 B 
Arsenioso - anhidrido 70 20 A A A B 
Azufre seco 70 20 A A A B 

moj ado 70 20 AX BX BX e 

Bario - carbonato de solución 70 20 A A A B 
- cloruro de 5 70 20 A B 

saturado 70 20 A A 
saturado caliente cali ente AX BX 

- hitrato de satur ido 70 20 A A A A 
- nitrato de sa:urado caliente cal iente A A 
- sulfato de saturado 70 20 A A A 

Barniz 70 20 A A A A 
caliente caliente A A 8 B 



rlc~.d~•íu (de; a,quitrán de hulia 
y del petroleo oruto) 70 20 A A 

hirviente hirviente A A 
3enzo:co - ácido 70 20 A A A 6 
Benzol 70 20 A A A a 

caliente caliente A A A B 
Bicaroonato de sosa solución 70 20 A A 

B!anqueo - polvos para el (secos) A ex e c 
Bórax caliente caliente A A A 8 
Bórico - ácido 5 70 20 A A A B 

5 caliente caiicnte A A A B 
70 caliente caliente e c e c 

Bromo (metaloide) gaseoso 70 20 e e c c 
Bromo liquido 70 20 e c c e 
Butano 70 20 A A 
Butilo - acetato de A A A B 
Butirico - ácido 5 70 20 A A A B 

5 150 65 A A A B 
saturado 70 20 A A A 
saturado hirviente hirviente A 

Caom;o iundrdo 610 320 e e 
Café hirviente hif'oJiente A A A B 
Ca!cio - bisulfito de sol. acuosa hirviente hirviente A A 

so!. acuosa 
Presión 300 Psi/ 

0,22 kglmm' 390 200 a c 
- carbonato de 
- solución de cloruro 70 20 A 8 

de (-i- Na CI) 70 20 A A A B 

Caicic clorato sol. diluida 70 20 A A 
:;oL diluida cahente caliente A A 
saturado 70 20 A A 

- cloruro de 5 70 20 AX BX 
saturado 70 20 AX ax 

todas conc. hirviente hirviente AX e 
- hidróxido de 5 70 20 A A A B 

10 hirviente hirviente A A 
20 70 20 A A 
20 hirviente hirviente A A 
50 70 20 A B 
50 hirviente hirviente B e 

saturado 70 20 A A A B 
- hipoclorito 2 70 20 AX BX BX e 

saturado 70 20 A e e e 
con pH 10/11 (solución de 
blanqueo) saturado 70180 20130 M c c c 

- sulfato saturado 70 20 A A A 
Caldo de Burdeos (viticultura) A A 
Garbón o cenizas mojadas A A A B 

.... Carbonata - agua A A A B 
Carbonato de sosa 5 hirv;ente hirviente A A 

50 hirviente hirviente A A 
derretido 1650 900 e e 

Carbono - bisulfuro de 70 20 A A A B 
- monóxido de (gas) 1400 760 A A A B 

1600 870 A A A 
- tetracloruro de 5-10 70 20 BX BX BX c 

puro 70 20 A A B e 
puro hirviente hirviente AX AX 

vap. reflujado hirviente hirviente e c 
Carna:ita saturada hirviente hirviente B B 
Carnes 70 20 A A A B 
Caseína 70 20 A A 
Celulosa A A 
Cerveza (cebada, malta y lúpu:o) 70 20 A A 
Cianhldrico - ácido (ácido prúsico) 70 20 A A e e 
Cianógeno - gas 70 20 A A 
Cítrico - ácido 5 (destilado) 70 ?0 A A A B 

5 (destilado) 150 65 A A A B 
5 (destr!ado) hirviente hirviente A A A 

5 pres. 45 Psi/ 
0,032 kg!mm' 285 140 A B 

10 70 20 A A 
10 hirviente hirviente A A 
15 70 20 A A A el 
15 hirviente hirviente A A B 8 
25 70 20 A A a 
25 hirviente hirviente A B 
50 70 20 AX AX BX BX 
50 hirv:cn~e h¡rviente AX BX 

concentrado 70 20 A A 
concentrado hirviente hirviente A B 



C:o roc Ct1\: o - ácido 
c :vrato de L ima - solución 
c :0.- ico - dc1d o 
C'or;naGa - agua 
Cloro - gas de 

c:orooenccno 
C!orobcnzo¡ (puro) 
Cloroiorrno 
C lorosuliónico - ácido 

Cobalto - acetato de 
Cobre - acetato de 

- carbonato 
- carbto. ( + 50 •¡, NH. OH) 
- cloruro de 

- cianuro de 

- nitrato de 

- sulfato de 

(agitado) 
(aireado) 
(a91tado) 
(aireado) 

- sulfato de ( + 2 'lo H, SO·) 
Coca-Cola - Jarabe de 
Cola 

• (seca) 
• {SO~ución 3cid a} 

co :orantes ;>ara tintorerla 

Co;>al - º''"'' de 
Creosota l a1~u1trán de hulla} 

(aceite) 
~ 3 O/o de sal 

Cresilico - ác ido 
Crómico - ácido 

(con S01) 

Crómico - ácido (con SOJ) 

Cromo - baño ga lváníco al 
Curtiente - !ico r 

.. (con sal adicionada) 
Detergentes 
Diclo roetano 
Omi troclorobenzol (derretido 

y solidif icado) 
Di solvente ácido (pulpa de papel) 

Escayola 
Estaño 

- cloruro de 

- tetrac loruro de 
Estañoso - cloruro (protocloruro) 

- fluoruro 
Esteárico - a.cido 

Estroncio - hídróxído de 
- nitrato de 

¡;_ter 
Et.l ena - c loruro de 
Etilgi icol 
Etilo - acetato de 

• - cloruro 

saturada 
seco 

hUmedo 

con ce ntrado 
seco 

10 
concentrado 

saturado 
saturado 
saturado 

1 
1 
1 
5 
5 
10 

saturado 
saturado 
saturado 
de ta 5 

50 
saturado 

5 (destilado) 
5 (aireado) 

10 
saturado 
saturado 

puro 

hasta hirviente 
5 

10 
10 

50 quim. puro 
50 

saturado 
50 (comerc io) 

50 (comercio) 

derretido 

saturado 
saturado 
saturado 

saturado 
15 

concentrado 
concentrado 

concentrado 
todas conc. 

70 
cal •ente 

70 
70 
70 
70 

212 
hi rviente 

70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 
70 

hi rv iente 
70 
70 

hirv iente 
70 

cal iente 
70 
70 

70 
hirviente 

70 
70 

caliente 
70 
70 
140 
70 
70 

cal iente 
caliente 

70 
70 

hirv iente 
70 

hirv iente 
70 
70 

hirvi ente 

20 
cai icntc 

20 
20 
:'O 
20 
100 

hi rviente 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 
20 

hirv iente 
20 
20 

hirviente 
20 

caii<?nte 
20 
20 

20 
h1rv1ente 

20 
20 

caliente 
20 
20 
60 
20 
20 

ca her.te 
caliente 

20 
20 

hirviente 
20 

hirv:ente 
20 
20 

hirviente 

70 20 

hirviente hirviente 

70 20 
70 20 

1110 
70 

hirviente 
70 

h irviente 
hirvi.:? nte 

70 
120 
70 
70 
70 
200 
70 

cal iente 
70 
7C 
70 
70 
70 

600 
20 

hirv iente 
20 

hirviente· 
hirv iente 

20 
50 
20 
20 
20 
r.s 
20 

caliente 
20 
20 
w 
20 
20 

a 
A 
e 
M 
a 

BX 
c 
A 
A 
A 
M 
A 
A 
A 
A 
A 
c 

AX 
AX 
BX 
c 
c 
c 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
c 
A 
A 
A 
B 
3 
B 
e 
BX 

e 
A 
A 
M 
A 
A 

A 
M 

A 
B 
B 
c 
c 
c 
e 
B 
B 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 

c 
A 
e 
ax 
B 
e 
c 
A 
A 
A 
B 
A 
A 
A 
A 
A 
c 

BX 
BX 
BX 
c 
c 
c 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 

AX 
AX 
BX 
BX 
B 
A 
A 

AX 
e 
A 
A 
A 
B 
B 
c 
c 
BX 

c 
A 
A 
M 
A 
A 

A 
M 

A 
B 
e 
c 
c 
c 
c 
B 
B 
B 
B 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 
A 

c 

e 
e 
e 
e 
A 
A 
c 
c 
A 
A 
A 
e 

BX 
BX 
BX 
e 
c 
c 
A 
A 
A 

A 
A 
A 
A 
A 
8 

AX 

A 

c 
A 
i3 
8 
c 
e 
c 
c 
e 
c 

c 
A 

A 
c 

B 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
c 
A 
A 

A 

A 
A 
A 

c 

e 
e 
e 

B 
e 
c 

B 

c 
ax 
BX 
5X 
e 
c 
c 
3 
B 
8 

B 
¡; 
a 
B 
B 

B 

c 
e 
e 
c 
e 
c 
c 
c 
c 

c 
A 

e 
c 
e 
c 
e 
e 
c 
c 
A 
A 

a 
5 

a 



FC: n1co - ác10o q;.: im. puro 70 20 A AX BX 8 X 
h rv;ente hirviente A AX BX sx 

crudo h r·1iente hirvi ente A AX BX 
5 h rv iente h;rv iente A AX 

Fenal - quim. puro ( + 10 'lo de agua) h rv iente hirviente A A A A 
70 20 A A 

hirviente hirviente A A A A 
crudo 212 100 A A A A 

hirviente hirvi.:inte A A A " come rcial 70 20 A A A 3 
Férrico - cloruro 1 70 20 BX e 

1 hirviente hirvi·:rnte BX e e 
5 70 20 BX e e e 

(agitado) 5 70 20 BX e e e 
(aireado) 5 70 20 BX e e e 

10 70 20 
- hidróxido (óxido de hierro 

BX e e e 
hidratado) 70 20 A A A B 

- nitrato de 1 a 5 70 20 A A A s 
saturado 70 20 A A A B 

- sulfato 1y5 70 20 A A A B 
1 hirviente hirviente A A A B 

Fernc o - s u da to saturado 70 20 A A A 
5 h irv iente hirv iente A A 

Ft:rro so - sulfato 10 70 2J A A AX a 
5 70 20 A A AX B 
10 h11 ~- ; ~ntc hirv1 cnté A A 

saturado 70 20 A A AX a 
Cc- :: 1: . .;:antcs 70 20 A a 
F:uor (qas) 70 20 e e e e 
F . ..;o :; ii iCo - ácido 90 70 20 B e 
Forn;a idchido (formalina metanol) 70 20 A A A B 

hirviente hirviente A A A B 
Formalina (formaldehido en 

so luc ión a! ~O º/o 40 70 20 A A A B 
Fórm ico - ac ido 1 70 20 A A A 

1 100 40 A A e 
1 Mirvicnte hirv iente A A e 
5 70 20 A A 
5 150 65 A B 
10 70 20 A A 
10 100 40 A A 
10 180 85 A e 
10 hirviente hirvi ente e e 
50 70 20 A B 
50 100 4J A e 
50 180 85 A e 
50 hirviente hir.., iente e e 

saturado 70 20 A e e 
Fosfór ico - 3.cido 1 70 20 A A 

1 hirviente hirvit:nte A A 
Po'siór1CO - ac.d.:> pres ión 45 Psi/ 

ú,032 i<g, mm' 1 280 140 A A 3 a 
ó..:100 5 70 20 A A B a 

10 70 20 A A e e 
(agitado~ rn 70 2·J A B e e 
(aireado) 10 70 20 A B 

10 hirviente hirv .ente A A 
80 140 60 A A 
80 230 110 B e 

saturado 70 20 A A e 
- anhidr ido seco 70 20 A A 

húmedo 70 20 A A 
Fósfo :-o - tric !o rido saturado 70 20 A A 
Fotografia - reve:adores 70 20 A 8 
Fi..el 0;1 (aceite combust;ble) 70 20 A A A a 

caiiente caiiente A A . (con ácido sulfúrico) 70 20 AX ax 
Gá:,co - ácido 5 70 20 A A A 3 

5 150 65 A A A a 
saturado 70 20 A A A 
saturado hi rviente hirviente A A B 

Gases de horno de repostería 
- par.aderia A A A B Gasol ina 70 20 A A A B 

Gelatina A A A B Glicerina 70 20 A A A B 

Hidrobr6mico - ácido sa!urado 70 20 e e e e 



n droc1or1co - ;ic;do : o mcr?s 70 20 8 e e e 
1 o mtcnos 140 60 e e e e 
1 o nvmos hirviente hirviente e e G e 

10 7C 20 e e e e 
10 hirviente hirvu:mte e e e e 

más del 1 O •Jo 
concentración todas las temperaturas e e e e 

(vapores) 70 20 8 e e e 
212 100 e e e e 
930 498 e e e e 

Hidrofiuórico - ácido todas conc. 70 20 e e e e 
(vapores) 212 100 e e e e 

Hidrógeno - sulfuro rle seco 70 20 A AX AX 
húmedo 70 20 AX BX BX 

a 400 a205 AX BX 
Hiposulfato de sosa diluido caliente caliente A A 

(hipo) 70 20 A A B 

J.,,'.J¿n 70 20 A A A B 
..;a.-aOe caliente caliente A A 
Jugo de remolacha azucarera 70 20 A A 

..<.eroseno 70 20 A A A 

Lactico - ácido 5 70 20 A A 8 e 
5 150 65 A B 8 e 
5 180 85 A B e 
5 hirviente hirviente A B e 

10 150 65 B e 
1G hirviente hirviente 8 e 
20 70 20 A 
20 hirviente hirviente B 
50 70 20 A A B 
50 lGO 40 A B e 
50 140 60 A e 
50 hirviente hirviente B e 

100 70 20 A A B B 
100 100 40 A 8 e 
100 180 85 B e 

(+sal) 100 70 20 A B 
Lecne (fresca o agria) 70 20 A A A B 

caliente caliente A A A B 
.... c,.a 30 hirviente hirviente A A 
'._c;.a de cloro 70 20 AX BX 
... ievadura A A 
.._.cur holand€s 70 20 A A 
L:c;uido residuario de destilación A A 
Liso: 70 20 AX ax e e 
Lút)ulo 70 20 A A , .. 

:.nto~ca - extracto de 70 20 A A 
¡¡/.:1~;ncs10 - ..:,-,·'..:onatc de saturado 70 20 AX BX A A 

- Cioruro oe 1y5 70 20 A A BX BX 
1y5 caliente caliente BX BX 

saturado 70 20 AX BX BX BX 
:::·c::coo de espeso 70 20 A A A B 

- n;¡r.:ito saturado 70 20 A A A 
- 011..c>Jruro dn 70 20 B B 
- suifato caliente caliente A A A e 

saturado 70 20 A A A e 
saturado caliente caliente A A A e 

:v:áLr.o - ácioo 5 70 20 A A A B 
saturado 70 20 A A B e 

Mar0 g.1neso - cloruro de 10 hirviente hirviente B B 
50 hirviente hirviente B B 

- sulfato de 70 20 A A A 
,\;anteca de cerdo 70 20 A A A 

caliente caliente A A A 
Mayonesa (salsa) 70 20 A AX BX BX 
V.eiazas 70 20 A A A B 
MercUrico - cloruro 0,1 70 20 A AX 

0,1 hirviente hirviente AX AX 
0,7 70 20 BX BX 
0,7 hirviente hirviente e e 
2,0 70 20 BX e 

- cianuro A A B 
\'.i.?rcvrio 70 20 A A A B 
M~r..:..Jr0so - nitrato saturado 70 20 A A A B 
N:c;:T.e.aoa \confitura, jales, etc.} 70 20 A A A 
:v'..:..:~jnQ 70 20 A A 
:v.at•n~: (alcohol metílico) 70 20 A A A 
iv'.eb.z.;cen;du 40 70 20 A A 
.\.~c:.:er.o - c;or;;ro de hirviente hirviente A A 
r./,¿~ •. o - c:orvro de 70 20 A A 



Mcz :::as de ác idos: 

Acidos mezclaóos • •¡, del p8$0 

5'.J % r--hS04 conc. + 50 •Jo HN0.1 conc. 120-1.:0 50-60 A A 
190-200 9\l-95 a B .. ,;,so. conc. + 50 'lo HN01 conc. hirviente 480 hirviente 250 a B 

73 °:o H:SO, conc. + 25 º/o HNQ, conc. 120-140 50-60 A A 
190-200 90-95 B B 

hirviente 310 hirviente 154 e e 
70 •¡, H1SO. conc. + 20 'lo agua 120-140 50-60 A A 

190-200 90-95 B B 
hirviente 300 hirviente 150 e e 

15 'lo H,so. conc. + 5 'lo HNO, conc. + 80 'lo agua 120-140 50-60 A A 
190-200 90-95 A A 

hirviente 220 hirviente 104 A A 
30 'lo H1SO. + 50;, HN01 203 95 A A 

230 110 A A 
Acidos mezclados • ''• del peso 
58 'lo H1SO. + 40 'lo HN01 140 00 A A 

203 95 A A 
23C 110 e e 

70 'lo H1SO. + 10 ' lo HN01 ~40 60 A A 
203 95 A A 

1 % H1SO• + 99 'lo HNO, hirvicnle hirviente A A 
10 6/6 H,so. + 90 . , 6 HNQ, hirviente hirviente A A 

MoiíbdCnico - 3.cido 70 20 A A 
Monoctanolamina hasta 212 hasta 100 A A 
Mos tazo 70 20 AX BX BX e 
Mosto de cerveza A A 

de destilerla 70 20 A A 

Muriá lico - ácido 70 20 e . e e e 

Nafta 70 20 A A A B 
Na fta cruda 70 20 A A 
Naftalenosulfónico - écido 70 20 A A 
Negro de humo 70 20 A A 
Niquel - cloruro de saturado 70 20 AX BX 

- nitrato de saturado 70 20 A A A B 
todas conc. hi rviente hirviente A A 

- sulfato de saturado 70 20 A ·A 
saturado caliente caliente A A 

- sulflato de (solución 
galvanosplástica) 70 20 A A 

Ní tr ico - ácido 5 70 20 A A A A 
5 hirviente hirv iente A A A 

20 70 20 A A A A 
20 hirviente hirvi ente A A A 
50 70 20 A A A A 
50 hirviente hirviente A A B 

/-· 65 hirviente hirviente B B a e 
concentrado 70 20 A A A A 
concentrado hirviente hirviente B B e e 

- ácido (10 'lo + 17 'I• de 
nitrato de bario) hirviente hirv iente A A 

- ácido(..- 10 'lo de 
r.itrato de potasio ) fuman te hirviente hirviente B B 

- ác ido(+ 10 ' lo de 
nitrato de A l) fumante hirv iente hirvien te B a 

- ác ido(+ 2 'lo HCL) concentrado 70 20 A e e 
- ácido conc. fumante 70 20 A A 

conc. fumante hirviente hirviente e e 
Nitrificadores - ácidos 70 20 A A A 
Nitroso - ácido 5 70 20 A A A 

concentrado 70 20 A A A A 

Oléico - ác ido concentrado 70 20 A AX AX BX 
concentrado 200 95 A A AX BX 

Oro - cianuro de (solution para 
galvanoplastia) 70 20 A A 

O :..a; ico - ácido 2" .. 70 20 A A B 
2 ~ 1 1 130 85 A e e 
2 11J hirviente hirvient13 e e e 
5 70 20 A A B B 
5 caliente cal iente A A B B 

10 70 20 A A 
10 hirvie nte hirviente 6 e 
25 hirv iente hi rv iente a e 
50 hirv iente hi rviente 8 B 

saturado 70 20 A B e e 
saturado 140 60 B e e 
saturado hirviente hi rv iente e 



Pa imitico - ii.cido 212 100 A A A 
300 150 A A 8 

?Lira ti na 70 20 A A A A 
caliente caliente A A A A 

?a reg ó~:ca - tintu ra A A 8 
P.:st ;i s al¡ment ici as 70 20 A A A 8 
?erc ic r ico - ac :¿o 70 20 e e e e 
?~~011.id o oe hidrógeno 70 20 A A 
?et~ o l co A A 
?e!r c. :co - ~t e r de A A A A 
P icr i.:..:i - ac1c; o concentrado 70 20 A A A A 
? r .)0a 11c0 - ácid o con centrado 70 20 A A A 8 
?.ro !e:=-.oso - ,;cica concentrado 70 20 A A 
Pi,1ta - Crom1,..t íO de 70 20 AX BX BX e 

- c loruro Ce 70 20 e e e e 
- cionuro (so lución para 

galvanopiast ia) 70 20 A A A e 
- nitrato de 10 70 20 A A A a 

10 hirv iente hirviente A a 
P:omo fundido 1110 600 8 G 8 e 
P.orr.v - aceta:o de saturado 70 20 A A A 

saturado cal iente cal iente A A A a 
Po ~asa soh.;ción caliente caliente A A 
Pot as a cáustica 30 hirviente hirviente A A 
Potas io - b1c romalo de 5 hirv iente hi rv i(:nte A A A a 

25 hirv iente hirv iente A A 
saturado 70 20 A A A A 

- b í;artíato saturado hirviente hirviente a 8 
- bromuro de 5 hirviente hirviente AX ax ax 

saturado 70 20 AX ax 
- cari:>on ato todas conc. 70 20 A A A 8 

todas conc. cal iente c al iente A A 
- c i .. rnuro de saturado 70 20 A A A a 
- clorato de saturado 70 20 A A A a 

saturado caliente caliente A A 
- cloruro de 1y5 70 20 AX AX AX BX 

1 y 5 hirviente hirviente AX AX 
Pot asio - cloruro de saturado 70 20 AX AX BX ax 

- bicromato de 25 hirviente hirviente A A A A 
5 hirv iente hirviente A A A A 

- fcrroci;muro de 5 70 20 A A A 
25 70 20 A A 
25 hirviente hirviente A A 8 

saturado 70 20 A A A A 
s.Jtur JQO hirv iente hirviente A A A A 

- hidrato oc saturado 70 20 A A A A 
- hid róxido de todas conc. 

hasta de 25 •¡, 70 20 A A A .A 
todas conc. 

hasta de 25 º'• hirviente hirviente A A A 
27 hirviente hirviente A A 
50 hirviente hirviente A a 

en fu sión 680 360 A A 
- h ipociorilo de saturado 70 20 A a 

saturado 
pH 10-11 70-80 20-30 M e 

- nitrato de 1y5 70 20 A A A 8 
1y5 cal iente caliente A A 

saturado 70 20 A A A 6 
en fusión 1020 550 A ·A 

- permanganato de 5 70 20 A A A 
5 hirv iente hirviente A A 

saturado 70 20 A A A A 
satur~do hirviente hirviente A A 

- sulfato de 1 y 5 70 20 A A A B 
1 y 5 cal iente caliente A A 

saturado 70 20 A A A El 
- sulfuro de sales 70 20 A A 

soluc ión caliente caliente A A 
- yodu ro de 1aturado 70 20 A A 8 

PrU sico - áci d o A A e e 
Pulpa de madera A 8 

Quin ina - bisulfato de seco 70 20 A 8 8 e 
Qu in ina - sulfato de seco 70 20 A A 8 tJ 
Ouinoso l (antisépt ico) 1 : 500 70 20 A A 

ResJna derretida A A A a 
Reve lacior (en so!ució) 

pa: a rad iografías AX BX 
Rev~lador lotogr. (so lución) 70 20 A 8 

Saf amoniaco 10 hi rvi ente hirviente A A A 
50 hirviente hirvi.-:?nte A B 



Sales de EpSom en solución 
(su lfato de magnesia) caliente o fr io A A A 

Saies de Glauber (sulfato de sodio) 70 20 A A 
Salicílico - Qcido 90 hasta 212 hasta 100 A A A 8 
Salitre solución caliente cal iente A A 
Sa lmmua 70 20 A e 
Sa:sa de tomate (Ketchup) 70 20 A AX AX BX 
Sangre - jugos oe carne 70 20 A AX 
Sauerkraut - adobo oe 70 20 A e 
Sidra 70 20 A A A B 
Sodio calci nado - caro or.ato óe 10 200 95 A A A A 

50 2(,8 95 A A A A 
Sodio - acetato (de sal ) hümedo 70 20 A AX AX 

- ace tato 5 70 20 A A A 8 
sah .. rildo 70 20 A A B 

- bica rbon ato de toda s conc. 70 20 A A A B 
5 l óO 65 A A A B 

- B1cromato de saturado 70 20 A A A B 
- bisulfato 10 70 20 A A 

10 hirv iente hirv iente A A 
saturado 70 20 A A 

- bisulf1 to de Gr. Esp. 1 ,38 70 20 A A 
- borato de satu rado iO 20 A A A B 
-bromuro de saturado 70 20 A A 8 

5 70 20 B B B B 
- carbonato <e todas conc. 70 20 A A A B 

todas conc. 150 65 A A A B 
derretido 1650 840 e e e e 

- clorato de 10 70 20 A ,\ A B 
25 70 20 A A A B 

- cloruro de (aireado) 2 70 20 A A B X e 
5 70 20 A AX BX ax 
5 150 65 A 8 e e 

(aireado) 20 70 20 ,\ 8 e e 
saturado 70 20 A BX e e 
saturado hirviente hirviente A BX e e 

- c itrato de saturado 70 20 A A A 8 
- fluoruro de 5 70 20 AX BX 

saturado 70 20 8 8 
- h idróxido de todas conc. 70 20 .. A A A 

20 230 1 ~o A A 
30 hirviente hirviente A A 
50 hirviente hirviente A 8 

en fusión 600 315 8 e 
- hi ooclori~o do 5 70 20 AX BX e e 
- h ipoc lorito de (solucion 

óe Diikin, antisept.) 70 20 A BX e e 
!-.-' - hi?oc lorito de (pH 10/1 1) saturado 200 95 M e e e 

- lactato de saturado 70 20 A A 
- nitrZt.¡O de todas cene. 70 20 A A A A 

todas conc. caliente caliente A A B e 
O:erretido 8 8 8 

- nitrito de solución cal iente caJ iente A A 
saturado 70 20 A A 

- perc.oíato 10 70 20 A A 
10 h irviente hirviente A A 

- peróx.do de 10 70 20 A A 

Sodio - peróxido de 10 200 95 A A 
saturado 212 100 A A A 

- fosfato de 5 70 20 A A A A 
saturado 70 20 A A A 

- salicilato de saturado 70 20 A A A A 
- sulfato de todas conc. 70 20 AX AX " e V 

5 caliente cal iente AX BX e e 
- sulfuro de 50 hirviente hírv1ente A A e e 

5 7() 20 A A e e 
saturado 70 20 AX BX BX BX 

- sulf ito de 5 70 20 A A e e 
10 150 65 A 8 e e 
50 hirviente hirviente A 8 e e 

saturado 70 20 A A A B 
- thiosulfato de 25 70 20 A A A 

25 hirviente hirviente A A A 
- thiosulfalo de(+ 4 1/o Pol 

Meta bisulfato) saturado 70 20 A A A B 
Soja - aceite de 5 A A 
Sosa cáustica 30 hirviente hirviente A A 
Sublam in 1 : 500 70 20 A A 
Suero de leche 70 20 A A A B 
Sulfurado - hidrógeno 70 20 A A 



Su lfú nco - ác;do 5 70 20 A a e e 
5 100 4C A e e e 
5 140 60 A e e e 
5 hirv iente hirv¡ente M• e e e 
10 70 ?C A B e e 
10 'ºº 40 A e e e 
10 140 60 A e e e 
10 hirviente hirviente M• e e e 

- ác ido ( + rn"' de su lfato 
de cobre) 10 hirviente h irv iente A A 

- ácido \ + 2 •/o de sulfato 
de hi e rro) 10 hirv iente hirviente A A 

- ác ido 15 70 20 A e e e 
15 100 40 M• e e e 
15 140 60 M• e e e 

- á cido(+ 2% de 
b ic romato de potasa) 15 70 20 A A 

- ác ido ( + 6% de sulfato 
de cobre) 40 140 60 A A A A 

40 hirv iente hirvien te M• e 
- ácido 50 70 20 B e e e 

50 hirvi ente hirv ienlo e e e e 
85 70 20 A B e e 
85 100 40 B B e e 

concentrado 70 20 A A A A 
concentrado 100 40 A B e e 
concentrado 140 60 6 B e e 
concentrado 212 100 e e . . concentrado 300 150 e e e e 

su :~.:mco - aci~o concentrado hirvi ente hi rv iente e e e e 
f limantc 70 20 B B 

(11'io S01 1, bre ) fumante 212 100 B B 
(60 •¡, S01 1,b re) fuman!e 70 20 A A 

fumante 160 70 A A 
con nitratos propor. varias A A A A 

- c loruro 70 20 a 
Suifuroso - áci do saturado 70 20 A A B a 

- acido (presión 60 psi/ 
0,04 i< g mm') saturado 250 120 A 8 e 

- ;ic ido (pre :; ió n 70 a 125 psi/ 
0,05 a. 0 ,09 kg mm') saturado 320 160 A B e 

- ácido (presión 150 psi/ 
0,11 kg mm') saturado 375 190 A a e 

- ácido (pres;ón 200 psi/ 
0,14 kgimm') saturado 390 200 a B 

- aci do (pres ión 300 psi/ 
0,21 ~g 1 mm') saturado 390 200 3 B 

- ác ido p u l v~ rizado 70 20 e e 
- 01oxido gas hümedo 70 20 BX BX ax ax 

575 300 A A A 

7 annico - ácido todas cene. 70 20 A A A B 
todas conc. hirv iente hirviente A A A B 

Tartárico - ácido 1 70 20 A A A 
1 100 40 A A A 
10 70 20 A A e e 
10 hirv ¡c nte hirviente A A e e 

concentrado 70 20 A A A B 
concentrado 150 65 A 8 e e 1 .-.:a iO 20 A AX ax ax 

7" ,. ·,: a d e ac a:i as 70 20 A A 
7 ita:..o - t.a! rac !oruro de saturado 70 20 A A A A 
Trementir:a - esencia de 95 35 A A 
T~1c1cracét1co - ácido 70 20 e e e 
Tric;oretije .i o 70 20 A AX e 

hirv¡ente hi rviente A A 
T ur. ; . ace i te secar.t t: de 70 20 A A 

~.lt i co - ácido concentrado 70 20 A A A A 

V o. -;>or A A A A 
Vapor y aire de re fiujo A A B 
Va;:ior - CO. '/ ai re A A B B 
Va;::,or - S01, C01 y aire A A B B 
Vinasre 70 20 A A B B 

caliente caliente A A 
(agi ta oo ) 70 20 A A A B 
(éi 1 :e~G O J 70 20 A A A A 
va,::>c rcs C:c A a 8 
(en salsas y er,cunidos) AX AX AX 

·---·-- - ·-- ·· 
LEY t :...;.)A: A C .o-n ;:i ;!o': .i rr. t." 1tn re5•"1ent• M Para podet recomendar la c ias e m!Ís J;') •op i ad ~ para utas $ub1t ancí ;¡1, 

a 5 .u ::1 .. !tl ~ t; !.,\le nte d•be11:1n $Ulfl•n1stra•nos Of'!a l• eS co rr.;i.rio r. d e! servicio por pre ~ lar . 
e N o ' 9 1 • ~! e X So11 ;ios ;b ies l i gn ras 11an«c ione r. a oo•d.n , Qra • las con-.;iic iones <111ec t.u - f'.t ' " J una .nform ac ióri d i s;.:on•b le o a IA p r(lseriC•• d 'I ac •Oos o de b•tes. 



V 1r.J~re \+ 0,5t·" de sal) hasta 200 hasta 95 

V 1f'O 

V itr iolo d iluido caliente cairen te 

V1triol azul (de cobro) saturado hi~viente hirY iente 

azul (su lfato de cobre) saturado hirvi ente hirviente 

b lanco (sulfato de zinc) s aturado 70 ~o 

verde (sulfato de hierro) saturado 70 20 

A AX 
A A 
A A 
A A 
A A 
A A 
A A 

BX ¡;,:.; 

A A 
A A 
A A 

Wh1skey A A 

Yeso mate 
Yodo seco 70 20 

humedo 70 20 
Yodoformo 70 20 

A A 
A c 
B c 
A B 

c c 
c c 

Zínc fundido 1110 600 
- cloruro de 5 70 20 

5 hirv iente hirviente 
10 hirv iente hirviente 
50 105 40 

satu rado 70 20 
- c ianuro de húmedo 70 20 
- nitrato de caliente ca t1e nte 

- sulfato de 5 70 20 . 25 70 20 
25 h irv iente hirviente 

saturado 70 20 
Zumo de ananas (piña de América: 70 20 
Zumo de azúcar 70 20 

caliente cal iente 

c e 
AX AX 
BX BX 
A e 
B B 
B c 
A A 
A A 
A A 
A · A 
A B 
A B 
A A 
A A 
A A 

c c 
BX AX 
BX e 
c e 
e e 
c e 

B e 
5 c 
c c 
B 

A 
A 

Zumo de frutas íO 20 
cali ente cal iente 

A A 
A A 

A B 
A B 

Zumo de limón 70 20 
todas conc. cal iente caliente 

de tomate 70 20 
Zumos vegetales 70 20 

caliente caliento 

A A 
A A 
A AX 
A A 
A A 

A 

AX BX 
B B 
B B 

304 304 L TIPO ATLAS 316 316 L 

ANALISIS TIPICO - •¡, 
18.5 18,6 Cromo 16,50 
9,5 9,5 Nlquel 13,40 

16,50 
13,00 

0,06 0,025 Carbono 0,023 
~~~~~~~~~~~~~~~ -~O~t~ro~s,_,e~le~m~eun~to~s,__~~======~~~~~~:!...;~!-:~~~M~o1~2~.7~0~~-

0,07 
Mo 2,50~ 

38.000 
26.7 

85.000 
~.'1 
50 

146 
B-80 

1,02 

72 

1600 
870 

1700 
925 

9,6 
10,4 
16,5 
18 ,5 

9,4 
12,4 
0,035 

2200-1700 
1200- 925 
18C0-2000 
960-1095 

38 .000 
26,7 

85000 
59,7 
50 

146 
B-80 

1,02 

72 

1600 
870 

1700 
925 

9,6 
10,4 
16,5 
18,5 

9,4 
12,4 
0,035 

2200-1700 
1200. 925 
1800-2000 
980-1 095 

PROPtEDADES MECANtCAS (recocido) 
Limite elástico - psi (0,2 •¡, offset) 
Limite e lástico - kg /mm' 
Carga de rotura - p ~i 
Carga de rotura - kg1mm1 
Alargami ento, •¡, e n 50,8 mm (2") 
Dureza de recocido ~ 

Brinell 
Rockwell 

PROPIEDADES ELURICAS (recocido) 
Per,,,eab ilidad magné tica a 200 H 
Res•s tividild eléctrica -

M1crohmios - cm a 20ºC (68ºF) 

RESISTENCIA TERMICA 
Temperatura máx ima de trabajo 

en servicio intermitente º F 
en servicio intermite nte ºC 
en servic io continuo •e 
en servicio continuo º F 

40.000 
28. 1 

90.000 
63 ,3 
50 

150 
B-85 

1,02 

74 

1600 
870 

1700 
925 

EXPANSION Y CONDUCTIVIDAD TE~MICAS 
Expansión -· . 

(ln./ln./º F x 10·•) 32º· 212ºF 8,9 
32'-1200'F 11,1a1500' 

. (10" m/ m 'C) 20·. 1oo·c 1s.2 
20·. 500'C 19,0 a sao· 

Conductividad 
(B.T.U ./F t'/HrJºF/Ft) a 212ºF 

cal /cm. seg. 'C) 
a 932 'F 
a 20'C 

9,4 
12,4 

' C,035 

TEMPERATURAS DE TRABAJO Y DE TRATAMIENTO 
Forjado - ' 

comienzo - terminación ~ r 
comienzo - termin ación "e 

Tempe raturas de recoc ido -
'F 
"C 

2200-1 '100 
1205- 925 

1950-21 50 
1055 -1i75 

40.000 
28.1 

90000 
63,3 
50 

150 
B-85 

1,02 

74 

1600 
870 

1700 
925 

8,9 
11,1a1500' 

15,2 
19,0 a soo· 

9,4 
12,4 

0,035 

2200-1700 
1205- 925 

1 950-2~50 
1065-~~75 



APENDlCE B-1 

RAPIDEZ DE F LUJO RECOMENDABLE , COEFIC IENTES TOTAi...ES DE TRANSFERENCIA 
DE CALOR Y CAIDA ESPECIFIC A DE PRE S ION PARA PHEE, SHE y LHE. 

Carga Lado 

Lado 2 

Datos físicos vcSt 
del producto .:.. kcal ,rn, r, ºC 

pckcal,tn3, ºC 

PHE 
Coeficiente total de trans
ferencia de calor, k 
plac as corrugadas 
placas no rmales 
placas con inserciones 

Rapidez de flujo de pro
ducto con relación a 
rapidez de flujo de agua, 
V/V40 
caida específica de pr<; 
sión, J 

SHE 
Coeficiente total de trans
ferencia de calor, k 
espaciamiento 5mm 
espaci.afniento 20mm 

Rapidez de flujo de pro
ducto con relación a 
rapidez de flujo de agua, 
u/u40 
espaciamiento 5mm 
espaciamiento 20mm 

caida específica de pre
sión, J 
espaciamiento 5mm 
espaciamiento 20mm 

LHE 
Coeficiente total de trans
ferencia de calor, k 
producto dentro de lasla

minillas, dh = 9 

producto fuera de las la

minillas, dh = 12 

Rapidez de fluJO de pro
ducto con relación a 
rapidez de flujo de agu a, 
u / u40 
cai.da espec{fi.ca de pre

sió.-., J 

Agua a 40° 
a 
Agua o va-

por. 

0.6 
0 .54 

1000 

2700-3400 
2600-3200 

1 .5-3 

1900 
1700 

(1,Sm/s) 
( 1.2m/s) 

5 
6 

2200 

2200 

( 1. 7 m / s) 

3 

Soluc ión acuo-
sa 
a 
Agua o vapo r 

50 
0,34 

950 

900-1100 
600-700 
1200 

0.6--0.8 

11-20 

400 
550 

0.6 
1.3 

50 
33 

290 

250 

0 .7--0.9 

70-80 

Ace ite mi-
rie ral 
a 
Agua o va-
po r. 

50 
0.10 

500 

400-500 
250-300 
550 

0.7--0,8 

15-.30 

220 
280 

o. 7 
1. 3 

65 
50 

110 

85 

0.7--0.9 

100-120 

Aceite mi-
neral· 
a 
Aceite mi.-
neral. 

50 
0.10 

500 

180-230 
100-160 
280 

0.4-0.7 

18-40 

Aceite mi-
neral 
a 
Agua o va-
por. 

100 
o. 10 

500 

2 80-350 
160-250 
430 

0.4--0.7 

22-<51 

180 
220 

0.5 
1. 02 

95 
552 

95 

95 

o. 5--0. 7 2 

120 

Lfquido or 
ganlco 
a 
Agua o va 
por. 

1 
0.17 

500 

1600-1800 
1300-1700 

0.9-1.1 

2.5-3.0 

1200 
1000 

1.2 
1.2 

6 
8.5 

1350 

1260 

1.1 

7-5 

Aceite vegetal 
u orgarico de 

10 cSt. 
a 
Agua o vapor. 

100 
0.13 

5 00 

750-850 
700-800 

o.e 

7-10 

420 
350 

1.1 
1.2 

25 
36 

500 

490 

1.1 

14-16 

1) \'alores detallados para cada tipo en tabla 
2) B a jas '; elocidades, valores de k, valores de p, aquellas que corresponden al balance Óptico entre k Y p, pueden ser 

nec? sar1as en la prácti-:::a. 



APENDICE B-2 

Carga 

Datos físicos 
del fluido con 
siderados 

P20 

p º .. 

p2·· 

P5 

p 13" 

P 3 .. , 31 platas 

P 3·· . 32 platas 

p 14· 

p 15" 

P45 

p 25" 

p4·· 

p 16" 

VELOCIDADES ECONOMICAS DE FLUJO POR CANAL, COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA 
DE CALOR POR PASAJE. 

Solución acuo- Aceite mi- Aceite mi- Aceite mi- Orgánicos 
Lado 1 Agua a 40°C sa neral neral neral a 

a a a a a Agua 40°C 
Lado 2 Agua 40°C Agua 40°C o Agua 40°C Aceite mi- Agua 40°C o vapor 

o vapor. vapor. o vapor. neral. o vapor. 

P c kcal¡fn~ºC 0.6 50 50 50 100 

" c St 0.54 0.34 0.10 0.10 0.10 0.17 
A kcal,fn~ h,ºC 1000 950 480 480 480 480 

V 130 72 86 61 50 135 
k 3500 1050 450 215 380 1800 
(-¡ 1.7 0.93 0.67 0.45 0.97 1.8 

V 210 195 220 175 175 255 
k 3000 1050 460 205 320 1700 
A 0.92 0.36 0.29 0.17 o 27 0.90 

V 650 590 650 520 520 650 
k 3350 1100 490 240 370 1800 
A 1.25 0.47 0.38 0.23 0.36 1.3 

V 830 540 580 470 360 870 
k 3000 770 310 165 245 1650 
¡:;, 1.0 0.45 0.31 0.20 0.40 1.1 

V 2000 1300 1400 1000 860 1850 
k 3100 800 290 125 200 1550 
A 0.55 0.2 0.16 0.10 0.17 0.83 

V 1150 1000 1100 870 870 1100 
k 3350 1100 490 240 370 1800 
A 1.9 0.76 0.61 0.37 0.57 2.1 

V 2700 2400 2600 2100 2100 3000 
k 2650 860 390 190 300 1550 
A 0.61 0.25 0.19 0.12 0.19 0.69 

V 3400 1950 2300 1450 14()( 3200 
k 2900 670 290 115 195 1400 
(.¡ 0.65 0.23 0.19 0.12 0.21 0.70 

V 5400 3600 4000 3000 3500 5400 
k 2800 610 250 105 180 1300 
1-i 0.54 0.19 0.14 0.077 0.11 0.59 

V 3800 3000 3600 3000 3000 4000 
k 3450 1100 530 240 330 2200 
H 1.0 0.43 0.34 0.19 0.25 1.26 

5000 4000 4000 3000 V 7200 4000 
230 t750 k 2800 680 300 140 

0.55 e 0.42 0.21 0.15 0.087 0 .14 

2000 1600 2000 V 2100 1800 1600 
330 1650 k 2800 1000 460 220 
0.64 2.5 FJ 2.0 0.90 0.73 0.44 

6500 5000 4300 9700 V 9400 6100 160 t300 

" 2600 620 250 105 
0.13 0.5 A 0.43 0.17 0.13 0.075 

Aceite v egetal 
u orgánico 
a 
Agua40°C 
o vapor 

10 
0.13 
480 

135 
950 
0 .91 

200 
820 
0.55 

540 
860 
0.81 

760 
710 
0.55 

1800 
780 
0.33 

900 
860 
1.3 

2700 
740 
0.37 

2900 
710 
0.40 

5500 
805 
0.32 

4000 
1300 
0.75 

8000 
1050 
0.33 

1600 
770 
1.5 

9000 
700 
0.26 

·* En estos tipos con placa insertados. en el lado de Hquido viscoso da, a las mismas condiciones óptimas, altos valores de v, k y 
Una comparación entre los valores para cambiadores de placas, (Índice ipl) y cambiadores de placas con placas normales 

(Índice npl) dan cuandoJ'"' "" o.s J.,,,: 
V, µI .:::;;: Q.7 V ., µI, k¡ µ f -~ 2 J< ,. 1,! Y (7 ,, pi ;.:::: 3 (:JH pi 

O . V, 1,1 :=.~ 0.55 v.., µ1, k ; 1,r ::.:.; 1.8 k. ,, pi 

y f:I ; ,1"" 3.5 I?, "' a igual ca ida de presión 
por pasaje, 

•• Cambiadores de calor de placas con placas de espina de pescado, 



APENDICE C-1 

DATOS DE DISEÑO 

p 20 Po* P2* P5 P13 P14 p 3* 
TIPO 31 placas 

Superficie de calentamiento por pl::_ 
ca (m2) 0.031 0.032 0.12 0.14 0.18 0.32 o.32 

Máximo número de placas 175 75 250 200 318 275 400 

Máxima superficie de calentamiento 
(m2) 5.4 2.4 30 28 57 88 128 

Espesor normal de placa (mm) 0.5 0.6 0.6 o.a 0.9 0.7 0.6 

Espaciamiento de placa (mm) 1. 6-1.8 2.5 3.0 2.8-3.0 3.0-3.2 5.0 3.0 

Temperatura máxima empaques de 
hule (°C) 140 140 140 140 140 140 140 

Temperatura máxima empaques de 
asbesto ( ºC) 280 280 280 280 

Velocidad de flujo recomendable por 
canal (m3 /h) 0.05-0.15 0.14-0.25 0.45-0. 7 o. 36-Q. 9 0.9-22 1. 8-2.9 o. 7-1.25 

Velocidad de flujo máximo recomen 
dable (m3 /h) * * 2.5 11 50 16 30 140 140 

Presión máxima de diseño (atg) 10 16 16 10 11 16 16 

TIPO ~ ~· 2placas 
P15 P45 P25 p4• P16 P17 

Superficie de calentamiento por pla 
ca (m2) - 0.38 0.53 0,55 0,61 0,75 0,81 1.42 

Máximo número de placas 300 320 350 600 500 300 300 

Máxima superficie de calentamiento 
(m2) 114 170 193 366 375 243 426 
Espesor normal de placa (mm) 1,0 1.0 0.6 1,0 0,6 1 • 1 1.1 
Espaciamiento de placa (mm) 3.8-4,0 5.~.3 4.9 4.9-0.2 2.7 4.7-5.3 4.7-0.3 

Temperatura máxima empaques de 
hule (°C) 140 140 140 140 140 140 140 

Temperatura máxima empaque de 
asbesto (°C) 280 

Velocidad de flujo recomendable por 
canal (m3 /h) 1.45-4.0 4-8 3-0 4-10 1.1-2.5 5-12.5 5-12.5 
Velocidad de flujo máximo recomen 
dable (m3 /h)** 65 125 125 450 260 400 400 

Presión máxima de diseño (atg) 11 15 12 12 12 6 6 

• Carr.bi.ador de placa con placc;.s corrugadas. 
* • Correspondiendo a 1. 5 mwg de ca ida de presiÓn en portales y boquillas. 
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Eq. 

No. 

(1) 

(2) 

(3) 

(4) 

(5) 

(6) 

(7) 

(8) 

(9) 

(10) 

(11 ) 

(12) 

(13) 

RELACIONES EM P !RICAS PARA TRANSFERENCIA Dt:: CALOR Y CAIDA DE PRESION, PARA EVALUACION DE CA!v18 IADORES DE PLACA ESPIRAL 

Mecanismo o restricción Ecuación Empírica-Transferencia de calor 

Flujo espiral 

Siri cambio de fase (l i- -0 2 -2/3 
quido), Re> Rec h=(1 +-3.54 De/DH)0.023 cG(NRe) . ( Pr) 

S i n cambio de fase (gas: · _
0 2 

Re > Rec h=(1+3.54 De/DH)O. 0144 cG
0 

·
8

CDe) · 

Factor númerico 

4Tf 
-= 
4TM 

4 7f 

4TM 

20.6 • 

19.6 

Sin cambio de fase (l i
quido), Re < Re c h = 1 .86cG(NRef2/3(Pr)-2 / 3 (L/De)-1 /3( µ¡/µb)-0. 14 4Tf 

TM 

• 32 .6 

Flujo axial o esp i ral 

Condensac ión de vapor 
vertical Re< 2, 100 

Subenfri amiento de con
densado, vertical 

Re<2,100 

Flujo axial 

Sin cambio de fase (l i
quido), Re > 10,000 

Sin cambio de fase (gas 

Re > 10,000 

2 1/3 
h = o. 9 25 k C9c t L / I' r 

5 /6 
h = 1 .225 k /B (cB/kLg) 

-o 2 -2/3 
h = 0.023 c G(NRe) . (Pr) 

0.8 -0.2 
h = 0.0144 c G (DeY 

.1Tf = 
4TM 

t¡Tf = ..,--
M 

4Tf 

4TM 

• 
3 .8 

.. 
1 . 18 

.. 
167 

158 

Factor de proptedad 
Fís1ca 

z0.467 M0 .222 

s0.889 

M2/3(zfp.14 

s8/9czbp .14 

M 1/3z1 /3 

cs2 

M1 / 18 z1/18 

s1 / 3 

z0.467 M0.222 

5 o.889 

Factor de Traoa10 

( . 

• 

• 

• 

• 

w0 . 2(TH- T L ) 

l.TM 

w0.2(T H - TL) 

4TM 

\¡\:2/3(T H - T L ) 

TM 

w4/3 ,, 

4TM 

w2/9(T H - T L) 

4TM 

w0 . 2cT H- T L ) 

4TM 

w 0
•
2

cT H - T L) 

• 4T 

Condensación de vapor 
horizontal Re < 2, 100 

.6 Tf 

TM 

ATf = 
4TM 

z1 /3 M1 /3 , _____ _ M 

Ebullición, vertical 

Placa 

Transferencia de calor 
sensible, placa 

Transferencia de calor 

latente, placa 

Ensuciamiento 

Transferencia de calor 

2 1/3 
h = O. 76 k (9c f L I I' f ) 

. -0.3 -o 6 -? -.425 
h = 4.02cG( NRe) cPr) . ( e¡Lo/~) ~ 

h = 12 f<..v/P 

h = 12 Kw/P 

sensible,. ensuciamiento h = supuesta 

Transferencia de calor 

latente , ensuciamiento h =supuesta 

16 .1 

4Tf 

4TM 
0.619 • 

4Tw = 500 
-r--' 

4TM 

4Tw = 278 
4TM 

4Ts 

4TM 

,1Ts 

4TM 

6,000 

3,333 

• 

• 

• 

• 

cs2 

MJ.22 o.3,o.425 

es 1 .015 

e 

~ 
1 

Kw 

c 
h 

h 

y..¡+/3 l. 

• 
pv0.7 TM 

p0.85 
w0.3 l. 

·----
4TM 

W(T H - TL) 

• 
4TM 

V\' í ~ . --

• 

• 

4TM 

W(T H-T ¡_) 

4TM 

~ 
4TM 

Factor de d iseño 
IVlecá.nico 

• ds 

L ~ 0.2 

d 
s 

LH0.2 

d 
• s 

LH2 /3 

1 

• L 4/3 H 

• 1 
H1/6L2/9 

d 
• s 

HLO.~ 

ds 

• HL 0.2 

1 

• L 4/3 H4/ 3 

d 0.3 • 
s :?: ·------

Ve r nota 1 

Ver r ~ota 

Ver nota 1 

Ver notas 2 y 3 

L0.3 H0.3 

p 
• LH 

p 

•t=H 

1 
•--¡:::¡::¡-

, 
•-¡::;:¡--



RELACIONES EMPIRICAS PARA T~NSFERENCIA DE CALOR Y CAIDA DE PRES!Ot--J, PARA EVALUAC!ON DE CAMBIADORES DE PLACA ESPIRAL 

E:i. 
No. 

(14) 

(15) 

(16) 

(17) 

(1 8 ) 

( 19) 

Notas: 

"''ecanismo o restricción 

Flujo espiral 

Sin cambio de fase 

Re > Rec 

Sin cambio de fase 

100 <Re< Rec 

Sin cambio de fase 

Re < 100 

Condensación 

Flujo axial 

Sin cambio de fase 

Re > 10,000 

Condensación 

1. Rec 20,000 (De./Dh) 

2. G w. L/CA ev) 

Ecuación Empírica- Ca ida de presión 

2 L W 
4P=O · 00§; ds H 

1 . 3Z 1 / 3 H 1 /3 

(ds + o.12s1W +1 .5 ;12. . L 

4P=o.oo~.!!__ 1 .035Z .5 L17 ~5 +1 .5+~ 
s dsHds+0.125 Zb W L 

4P= LsZ 
3,385(ds;.75 

4P=O. 0005 .!::._ _::!!.._ 2 
s dsH 

zf .17 w 

"b ~ 

1.3 z 1/3 

(ds+0.125) 

H1/3 16 
- +1.5-
w L 

-5 I 1 .8 
4P=~ ~ 0.0115 zº· 2~+1+0.03H 

sds2 L s 

4P=2x10-
5 

sci~--

w1 .a 
L 

0.2 H 
0.0115Z D- +1+0.03H 

s 

Factor númerico Factor de propiedad 
Fís i ca 

3. Factor de condición de superficie ( ~· ) para cobre y acero 1; para acero inoxidable=1.7; para superficies pulidas=2.5 

Factor de Trabajo Factor de diseño 
Mecánic o 



APLNDlCE E 

Composición Nominal: en % 

Níquel 200 

Níquel 201 

Monel 400 

Monel K-500 

lnconel 600 

lncoloy 800 

lncoloy 825 

mon 
max 

min. 
max. 

mm . 
max. 

ma111.. 

Ni Cr 

99·0 

99·0 

bal. 

bal. 

72 ·0 14 o 
17 ·0 

30·0 19 ·0 
35 o 23·0 

38 o 19 ·5 
46 o 23 5 

ÑI Cu 

0 ·40 0 ·25 

0 ·40 0 ·25 

28 ·0 
2 ·5 34 ·0 

28 ·0 
2 ·0 34 ·0 

6 ·0 
10 ·0 0 ·5 

bal. 
0 ·75 

bal. 1 ·5 
3 ·0 

f;-1 

s; Mn Mo r; Al e 

0 ·01 
035 0·35 0 ·10 0·15 0010 

0 ·01 
0 ·35 0·35 0 ·10 0·02 0010 

0 ·5 2·0 0 ·3 o 024 

0 ·25 2·0 
1 o 1·5 HXl 4 ·0 0 ·010 

0 ·5 1 10 0 ·15 0 ·015 

0 ·15 0 ·15 
1 o 1 ·5 0 ·60 0 ·60 0 ·1 0015 

2·5 0 ·60 
0·5 1·0 3·5 1 ·20 0 ·20 0 ·05 0·030 

l:.- 4.1.-1 Corrosión de aleaciones de níquel en ácido sulfÚricc hirviente 

Mirerial 

Mane\ 400 
N iquel 200 
lnconel 600 
lnco\oy 825 

Velocidad promedio de 
se, H SO. ID'i H SO , l!'l H $0, 

llif 221 ' f 221 ' F 
?l·hr p 2l · ~r p ¡¡.~. p 

31 l .J 7.5 
H 12G ! 10 

210 19() E40 
'!2 10 18 

- -·---
corrosión mpa 

srn H.so, 7S'l H,SD, '""'• H _. so , 
!IJ ' f lll ' f ilD f 

!Ur p inr p J.hr p 

650 !JOO 3300 
!JI){) 910 z:c-0 
7100- J!OO- ;.;;¡ 

52 ó5 

a Periodo je prueba 4 hrs, Pruebas de laboratorio en Soluciones de hidróxido 
b Ataqueextrem adaTiente rápido de sodio al 4% a · temperatura ambiente. 

Velocidad de corrosión, mpa 
i.;.- c..~ -'-

Inmersión Soluc'¡;s,:;-T Inmersión lnmersi6n 1 Prueba 
Material estática 

agitada con continua ~nter"'r'n itente atomizad 
aire_ ,_alternada 

l~~?,'-1.1 1 :f88 0.05 005 050 0.60 0.05 

Co bre-Níquel (55-45) 0.16 0.21 0.07 0.11 •JO! 

Cobre-Niguel -estar'io 0.08 010 0.06 0.06 O.Gi 

~669e29-1 , 0.03 0.05 D.15 O.Of O.O! 
1.1 3.3 4.7 1.l 0.31 

rass Admiralty 10 5.6 9.3 4.0 0.2 

í:i\"o~o 
18 35 l80 90 0 56 
9.1 JI 700 ISO l.L 

luminio ll.800 IJ.800 J100 690 6.9 
. < Corros1on de metales y aleac1ones en cloruro de 

hidrógeno a altas temperaturas 

Velocidad de corr<:)siÓn 

Gas seco 
!O 17 

M1leriM Hr Hr Hr Hr 

Acero al carbÓn 0.9 
Níquel 200 0.3 

Aoe:;'l al ~co.ln j 170 110 
Nique 201 120 70 18 
Monel 400 49 
lnconel 600 3J 
Hastelloy B · 140 80 
Acero inoxidable tipo 31 170 140 
Platino 

ªContenido de la mezcla de gas alrededor del 
o. 25')( en peso después de urbujearle acido 
clorhídrico concentrado y antes de pasar so 
bre muestras de prueba, 

mpa 

Gas 
seco 

ZHr f ;;;ro•¡ ..._.\!J.) s lOOO ' f 
250·420 

37 126 
!/( 

110 

Perdida en 
peso mq/dm;¿ 
·Gas secoª 

21 41 
Hr Hr Hr 

143 
165 
105 

140 

161 
600 

ª· 



e 

.i:.- _;; -1 

Velocidades 1 Ímites de corrosión de 
Niquel 200 y Mene! 400 en 6.cido 
c lorh(rico frío 

:1-32~ 
c. 

t-+----t---~ C'-28 C 

'º 
~9 ~ >----~-~--

;;; 

L-3-2 

Carta c'e \so-corros ió n 
para niquel 200 en hidr:Sxido desodto 

600 >---------

\ 

U) 

~ 

C·· l .: ~ 

'-
0 ·2 0 o 

() 

1 soo i-----~------¡----i--1--J~- 26) 

0 ·00$ p/a 
\ 

'-

º () 

CJ 
u 

·:1.1f, ~ 

_, 
·¡ Z':l :n .: ·) 

Concentración de ácido clorhídrico 
% en paso 

... - _, - _,,. 

Efectos de oxígeno y concent ración en la 
resistencia de Mene! 400 a la corros ión por 
ácido s ulfúr ico a temperatura ambiente . 

' , ) 

•: 
,....• ' 1 o• 1 

~ t li-1 

. º' • • 
~ '2 • t-............ in:·-· e 

GJ e u o 
CJ o 
L 

:e -8 

100 

Conc entración de hid róx ido de sodio 'Y. 

-· - .J' -

Mene! 400 en ácido sulfú rico al 5% 

' 

...-""•. 
1 º(' •' -, 

(j / 

LI & ' • 
1 - <".)'lJ ". \ 

't.v..)'7;' / 
CJ• .
J ..J ~ 

] : 
• ,•(\6 5 1 · 7 \ - 0'()' 

¡...• 
2 " <1l -...... ~ ,. ., 

""· .... 1 

N 
Q.l 1-:' 
lJ 

a. 
~ 

1 . , 
,,,,,. 

L ibre de aire 
Ó·i: )J 1;.3 

S aturado con aire _ , ) 016 .J.~ 
,_(satu rado con nitrógeno) 

·? -t--1--1--r--r"°-r· · - 1 p.P- ... • O• --- ·--ó---·---'-~ ~· 
' .s o 50 60 7ú 6C 9C 

Con c entración d e ácido sulfú rico 

% en peso 

o 
, 00 

º .. - ··.:, 
J 
.o 

; 
Jo 'º '" 5 J "º 10 8 (' 9 0 l ('IJ 11) • • o 

Temperatu ra "e 

"' 

" 

' J 



.;.._. - / -• , 

Corrosí6n de lnconel 600 en 
qas cloro seco Y cloruro de 
hidr6geno 

'º 

"' ...._ 
Cl 

~§ 
'll 
o 
'-
'- C·' 
o 
u 
GJ 
u 
u 

"' ~ ~.:;1 

u 
o 
-.; 
> 

Pruebas de corrosi6n en labcratorio de 
lncoloy 825 en soluciones de acido sulfúrico . 

0·120 _ _. -_,, - ~ 

"' ....._ 
Cl 

e 0·1 00 

~g 
UJ 

~ ).(;!JC 
'-o 
u 
GJ 
u o .. ~,~o 
N 

" u 
o. 
"' 

Q.[,JQ 

Q'. 

0·020 

'i~rá~ ~'tt~1g;:g~~a66'i.n"'lfa~o1~7J~1~~b~~~t~ 
concentración de áci.do: 

% en peso 
ri.o usarido ácido puro. 

1--+---+---+---+--~--+--'------

20 • O 100 

Acido f6sfórtco ¡: en peso 

.... - _,- 0 

Carta de i.so-corrosión para Incoloy 825 en 
ácido sulfúrico, basado en jatos de laborato
rio, usando ácido puro. 

Aci.do sulfÚri.cc 
% en peso 

__ J 



100 

:n 

60 Mo~el 1s 

, 0 Niauel 200(1 ibre de aire) 1 ., 
lnconel 600 a 40% Monel 400 J 

, 0 lncoloy 825----··· (l 1bre de aire -· 
Níquel 200:·9Q')( 

10 20 JO .&O 50 50 7') 30 90 100 

J) ~ o s·: 6·:- -;o 30 9 0 '.O-J 

ac(do nítrico~; en peso 

Acido Sulfúrico 

600 

S~ü - ló.'.) 

4(\" ------- - · - ·- - ,, - - · - - - i::i.: 

Concentraci6n de ácido fluorh(dr·ico 
')( en peso 

c .urva pu,nto de ebull (cien "'°''' p/ a 
3oo~atmosfer1co - - ·- oara aleacio1"' 

, ne» a base d e 
200 - --.. - - --- - lncoloy 825 - niauel - - · " 

PLANTA DE ACIDG FOSFOR!CO 

Concentraci6n de ácido fosf6rica 
% en peso 

100 lncolov 82s - ~---- _;_ · . ' - - :s 
1 Monel 400 (l lbre; lncoloy 825 

o de aire) ----'-' ---------' 
0 10 2'5 JO 40 50 th 1 "IJ Só 9G l OJ 

ácido sulfúrico % en peso 

ACIOO CLORH!ORJC O 

" º Curva de punto de ebull1ci6n - -- "• 

-- -- - -<:t ] ,\L 200 

<O :eo · - .. . ·----· -- e.2 ~ 

_3•6ot--- ··-- .......... - - ·71 3 
m "º _____ Monel 40Qa5:;Y. _ .u -o 
fu •n ---. (libre de aire) ·" ~ a. 1... ~ 

E'ºº ---... .... . .,. e 
~ ªº Mone_l_4.._0_0 ____ -+-___ _,_ __ ..,....._" ~ 

60 (! ibre de airt} 16 O 
'º Niauel 200 lncoloy 825 
: ,· ¡(libre de a i r~ 

0 lncoloy 825 
0 :u JO 

C o ,-,centrac i6n Acidc Clorh(drico 

% en peso 



)15 

rol 
t •)Q --· - - - - - ----- · · 3 

"O 
Cll ., 
lll 

1'9 
,... 
e 100 ·- -- - -"-'' ., 
lll 

o 
o 

'3 

'º" 
Niquel 200 

o L.. ____ _z. ___________ .......,. 

J 20 4i) 60 8[1 100 

Conc entraci6n.de hidróxido de sodio 
% en peso 

AcidcFosf6rico Puro 

2001--- -T---

ºº'º p/a oara ale 
,ciones a 

··<; bas.e de 
-'-" n iquel 

r-:L;~ti:W,:::; 
0.0 , 0 p / a lncolov 925" 
ºº'º p / a Monel 400 

1 f 
·y· "/-?;,)' 

;1;ff;~};-;fa/4 / " 
1 f ~ ,,/ ,, ""- . ,, .. ;-:if'"&-•J:* 

o-0o1'p/ a Incoloy 825 ___ I ___ · 
0-010 p/a Monel 400 

º '----'-¡ __ ..... ______ ........ __ __, 
o 20 "'º 60 ªº 100 
Conc entraci6n de acído fosf6rico 

% en peso 

66 

Acido Acético 

O 10 2Q JO .a o SO 60 70 80 •J.J 1'J O 

Concentración de ácido acético 

3 en pe= - _______; 



APENDICE E-5 

GUIA DE CORROSION DE ALEACIONES 

La tabla adjunta resume las resistencias típicas de corro-

siÓn de varias aleaciones a base de níquel en un amplio rango de 

ambientes corrosivos. Cuando se use la tabla deberán tomarse en 

cuenta los siguientes puntos: 

1 . - Los datos son resumidos en esta forma solamente para 

guía y mostrar: 

a) El rango de ambientes maneajados por una aleación 

dada, ó 

b) La aleaci6n más adecuada para un ambiente dado, te 

niendo en cuenta que este margen no es hecho para efectos de trans 

ferencia de calor, efectos galvanizantes o la influencia de impure-

zas menores presentes en las mezclas. 

2. - Los· materiales son estimados de acuerdo a velocidades 

de corrosión determinados en ambientes particulares: 

A = La velocidad de corrosión menor que O. 005 p/a 
(O. 12 mm/a) 

B La velocidad de corrosión menor que 0.020 p/a 
(0.5 mm/a) pero mayor que 0.005 p/a (0.12 rrrn/a) 

C La velocidad de corrosión mayor Que 0.020 p/a 
(0.5 mm/a) 

Las velocidades de corrosión menores que O. 020 p/a 

(Cla;;ificaciones A y B) son aceptables para la mayoría de químicos 

y plantas de procesos. 



3. - La información no se deberá tornar corno una recomen-

dación que se implique para un material en particular en un am-

biente específico, esto no deberá ser sustituto para pruebas "den 

tro de planta" con muestra de cupones de prueba. 

4. - Las concentraciones se refieren a soluciones acuosas o 

mezclas de gases en aire . 

M EDIO 
Conc. Temp. 

~lo ºe 
Niquel Monel Inconel Incoloy lnco loy 

Acetaldehido 
Acido acético 

99 
0-99 

Anhídrido acético 1 00 
Acetileno 1 00 
Aire 
Ac etona 

100 
0-100 

Acriol ina 100 
Alcohol Alí'lico 100 
Alcohol Et(lico 100 
Alcohol Metílico 1 00 
Cloruro de al ilo 100 
Sulfato aluminio 100 
Cloruro ah.minio 0-30 
Amonio l(quido 0-100 
Bicarbonato de 

amonio 
Carbonato de 

0-100 

amonio 0-20 
Clorato amonio 
(seco) 0-20 

Hidroxido de 
amonio 

Nitrato amonio 
Fosfato amonio 
SJlfato amonio 
Acetato de amtlo 
Cloruro deamilo 

100 

0-30 
0-40 
5 
0-40 
100 
100 

Anilina 100 
Cloruro de bario 0-40 
Hidróxido de bario 1 00 

Cerveza 
Licores remola 

0-50 

cha dulce 0-40 

40 
30 
30 
150 

100 
100 
30 
30 
30 
30 
30 
30 
30 

100 

30 

20 
100 

70 
80 
100 
100 
30 
30 
30 
100 
1040 
100 

30 

30 

200 400 600 800 825 

A 
c 
B 
A 
A 

A 

B 
A 

A 
A 

A 
e 
B 
e 

B 

B 
B 
A 
A 
c 
B 
B 
A 

A 

A 

A 
B 
B 

A 
A 

B 
A 

A 
A 
A 
B 
B 
e 

B 

e 

·s 
B 
A 
B 
e 
B 

B 
A 

A 

A 
B 
B 

A 

A 

B 
A 
A 
A 
B 
c 
B 
B 

B 

B 
B 
A 
B 
B 
B 
B 
B 
A 

A 

A 
A 
A 

A 
A 

A 

B 
A 

A 
A 
B 
B 
c 
A 

B 

c 

A 

e 

A 
A 
A 
A 

A 
B 
A 

B 
B 
B 
A 

A 

A 
A 
A 
A 
A 
A 
B 
A 
A 
A 
A 
A 

B 
A 

B 

B 

A 
B 

A 
A 
A 

B 
A 

B 
A 
p 
A 

A 

A 

A 

j 



MEDIO 
Conc. Temp. t-Jiquel Monel Inconel Incoloy lncoloy 

% ºC 200 400 600 800 825 

Benzaldeh1do 100 30 B B B A A 
Benzeno 100 30 A A A A A 
Licor de sulfa-
to negro 100 100 A B A 

Acido oortco 0-20 100 B B B A A 
Bromo seco 100 50 A A A B B 
Butadieno 100 30 A A A A A 
Butano 100 30 A A A A A. 
Acetato de buttlo 100 30 B B B A A 
Acido butírtco 0-100 100 e B e B B 
Cloruro de calcio 0-25 30 A A A B A 
Hidroxido de 
calcio 0-30 100 B B B B B 

Licores de ca-
ña de azúcar 100 90 A A A A A 

Dioxido de cal"'-
bÓn 100 450 A A A A A 

Bisulfuro de 
carbón 100 30 A B A A A 

Tetracloruro de 
carbón 100 . 30 A B A A A 

Cloruro seco 100 550 B B A A e 
Cloroformo 100 100 A A A A A 
Acido crómico 0-100 30 c e c c B 
Sosa caústica Ver hidróxido de sodio 
Clorobenzeno 100 30 A B B B B 
Acido Clorosul-
fenico 100 30 B B B B 

Acido cítrico 100 30 B B B B A 

Café- · 100 A A A A A 
Sulfato de cobre 0-30 100 e e c B A 
Acido cresil ico 100 30 B B B B B 

Dicloroetano 100 30 A A A B A 
100 700 A A 

Etil acetato 100 30 B B B B A 
Etil celulosa todos 30 B B B B A 
Etil cloruro 100 30 A A A A A 

Dicloruro de 
etileno 100 30 A A A B A 

100 700 A A 
Etilengl icol 100 30 B B B A A 

Acidos grasos 100 30 A A A A A 
Cloruro Férrico 100 30 e e e e B 
Nitrato Férrico 100 30 e e e B A 
Sulfato férrico o-30 30 c B e B A 
Acido fluobórico 25 30 B B B B B 
Acido fluosilicico 20 30 B e B B B 
Formaldehido 0-100 30 A A A A A 
Acido fórmico 0-100 100 B B B e A 
Aceite combusti 

ble. 100 30 e A c A A 



MEDIO C!?'.1c. Te m p . i;l,!§lrel Me.ne! Incon ~ l lncoloy lng~~oy 
, 0 -e ""º 400 600 800 

Furfural 30-100 100 B B 8 B A 
Gelatina 0-40 50 B B .A A A 

Glucosa todos 30 A A A A A 

Acido glutámico todos 30 B B B B A 
Glice rina 100 30 A A A A A 
Glicerol 0-100 150 A A A A A 
Sal es de al ta 
temperatura 
(nitrato/nitriro) 500 A A A 
Hidrazina 100 3 5 e e e e e 
Aceite hidráu-
lico A A .!\ A A 

Ac ido Bromh(-
drico e e e e e 

Acido Clorh(-
drico 0-37 35 

Acido Cianhí-
drico 100 35 c e A A A 
Acido Fluorh{ 
drico 10-100 35 B A B e B 

100 350 B B B c B 
Peróxido de 
hidrógeno 
(libre de acido) todos 30 B B B A A 

Sulfuro de hidr6 
geno 0-20 150 B B A 

Hidroquinona todos 35 B B A A 
Insulina 100 35 A A A A A 
Acido láctico 80 30 e c B B A 
Acetato de plomo 20 30 B B A A A 
Jugo de limón todos 30 A B A B A 
Aceite de linaza 100 30 A A A A A 
Cloruro de 1 itio todos 30 A A A A A 
Hidróxido del itio 1 O 30 A A A A A 
Carbonato de m~ 
nesio todos 30 A A A A A 

Cloruro de mag-
nesio 0-50 30 A A A A A 

Hidróxido de 
magnesio todos 30 A A A A A 

Nitrato de mag-
nesio todos 30 c c B A A 

Sulfato de mag 
nes io 30 30 B A A A A 

Acido maleico todos 30 B B B B A 
Cloruro de mer-
curio todos 30 c c c c c 

Cianuro de mer 

curio todos 30 c c c e B 



-----·--" 
MEDIO Conc. Temp. Niquel Monel Jnconel Incoloy lncoloy 

% ºC 200 400 600 800 825 

Ioduro de mercu 
rio todos 30 e e e e e 

f\Jitrato mercuroso todos 30 e e B A A 
Mercurio todos 100 
Alcohol metilo 0-100 100 A A A A A 
Cloruro de metilo 100 30 A A A A A 
Metil-etil-cetona todos 100 B B B A A 
Leche todos 30 B B A A A 
Agua mineral todos 65 e e A A A 
Me lasas todos 30 A A A A A 
Fosfato de mono 
(sodio , potasio o 
amonio) todos 30 A A A A A 

Acido nafténi.co 100 30 B A A A A 
Cloruro de niquel todos 30 B B B B A 
N itrato de niquel todos 30 e e B B A 
Sulfato de niquel todos 30 B B B B A 
Acido nítrico 0-65 30 e e B A A 

100 80 e e e B A 
Nitrobenzeno 100 100 B B B B B 
Aceite crudo 100 30 A A A A A 
Aceites e sencia 
les 100 30 A A A A A 

Aceites minera 
les 100 30 A A A A A 

Aceites de palma 100 30 A A A A A 
Aceites de caca-
huate 100 3 0 A A A A A 

Aceites sulfona-
dos 100 30 A A A A A 

Aceites vegetales 100 30 A A A A A 
Acido oléico 100 30 B B A A A 
Oleo 20 30 e e A B A 
Jugo de naranja todos 30 A A A A A 
Acido Oxálico todos 30 e B B e B 
Gases ox idacios 100 ºC 1000 550 1100 1100 9 00 
Acido palmítico 100 30 A A A A A 
Parafina 100 35 A A A A A 
Petróleo 100 30 A A A A A 
Fenol 100 30 A B A A A 
Acido fenol sul-
fónico 100 30 B B B B A 

Acido fosfórico 0-25 30 A A e e A 
25-85 85 A A e e A 

Anhídrido Ftát ico 100 30 B A A B A 
Acido Picri.co 100 30 e e e e B 
Bicarbonato de 

potasio 0-30 30 A A A A A 



MEDIO 
Conc. T ernp. Níquel Mone l In con el Inco I ,,y In c o loy 

% ºC 200 400 600 800 825 

C arbonato de 
potasio todos 30 A A A A A 

Clorato de po-

tasio todos 30 B B B B A 

Cloruro d e po-

tasi.o todos 30 A A A A A 

Cianuro de po-

tasio 0-30 100 B B B B 

Cromato de po-
tasio 0-30 30 A B A B A 

Dicromato de 
potasio 0-20 30 B B B B A 

Ferri.ci.anuro de 
potasi o 0-30 30 B B B B B 

Hidróxido de~ 
tas io 0-50 30 A A B B B 

0-50 100 A A B B B 

Nitrato de pota-

si.o todos 30 B B B A A 

Sulfato de pot~ 
sio 10 30 B B A A A 

Propano 100 100 A A A A A 

Agua de mar 100 100 A A A A A 

Tetracloruro de 
si.licon 100 30 A A A B A 

Jab6n 100 30 A A A A A 

Acido sal icil ico todos 30 A A A A A 
Nitrato de plata todos 30 c c B B B 

Acetato de sodio todos 3 0 B B B B A 

Bicarbonato de 
sodio todos 30 B B B B A 

B i sulfato d e sodio 1 O 30 B A B B A 

Bromuro de sodio 0-50 30 B B B B B 
Carbonato de so 

di.o 30 30 A B B B A 

C loruro de sodio todos 30 B A B A A 

Hidróxido de 
sodio 0-50 30 A A A A A 

50-75 30 A A A B A 

Metafosfato de 
sodio todos 30 B B A B A 

Metasi.l i.cato de 

sodio 0-50 30 A A A A A 

Nitrato de sodio 10 30 B B A A A 

todos 30 B B A A A 

Peróxi do de sodio 100 100 B B B e B 

Fosfato de sodio todos 30 A A A A A 

Sulfato de sodio todos 30 A A A A A 

Sulfuro de sodi o todos 30 B B A B A 



MEDIO Cene. Temp. Niquel Monel Inconel Incoloy. lncoloy 
% ºC 200 400 600 800 825 

Acido estearico todos 30 A A A A A 
Vapor 100 450 A A A A A 
Azúcar l Íquida todos 30 A A A A A 
Acido sulfúrico 0-15 30 B A B B A 

15-75 30 e B e B A 
75-96 30 e e e e A 

Acido sulfuroso 0-60 100 e B 
Aceite elevado 100 30 A A A A A 
Acido tánico 10 30 B B B B B 
Acido tartárico 58 30 B B B B A 
Ac::ido tetrafos-
f6rico 100 30 c e B A 

Tolueno 100 100 A A A A A 
Tricloretileno 100 100 A A B B B 
Aguarráz 100 30 A A A A A 
Urea 50-100 375 B B A 
Cloruro devinil 100 30 A A A A A 
Vinagre 100 30 A A A B A 
Agua 100 100 A A A A A 
Xileno 100 100 B B A B A 
Cloruro de zinc 0-100 30 B B B c B 
Zing, amonio y 
cloruro 0-40 100 B B e B 

Nitrato de zinc 10 30 e e B B A 
Sulfato de zinc 20 30 B B B B A 



Vel ocidades t(picas de p enetración en medios 
corrosivos para HASTE LLOV C 

Concentra:: ión ve locidaJ 
en 'X en peso 

. 
M E u! O Tempe r a tura 1 

ambiente 

Acido acético 10 0.2 
50 0. 1 

"º ·G lacial 0.2 

Gas cloro seco - 0 . 1 

2 Nil 
Acido crón1ico 10 Ni! 

20 0.1 

2 Ni! 
2 + 5% Na(I -

Cloruro cÚpri c c 5 + 10% NoC I -
10 Nil 

10 + 10% NoCI -

2 Nil 

C loruro fé rr ico 2 + 5% NoC I -
5 + 10% Na CI -

10 Nil 

10 0 .3 

A.cido fó r mico 
20 0 .1 
40 03 
89 0 .1 

1 0 .3 

Acido clo r h(d ri c o 
2 0.9 

10 2 
20 2 
37 1 

Aedo fluorh íd rico 
5 1 

25 5 
45 6 

10 0 . 1 
20 0 .2 

A cido nítrico 30 0 .1 
40 1 
60 1 
70 1 

Ac ido fosfó r ico 
10 0. 1 
30 0.1 

QP 50 0 . 1 
85 N il 

2 0.2 
5 0 .2 

10 0 .1 
Ac ido sul fúrico 25 0.2 

60 2 
85 0 .1 
96 0 .2 

.:::>eterm inado en prue bas de l abo r a to rio . Se 
r eco mienda ,:¡u e l as muest ra s sean probadas 
baJO con .jíc iones de plant a . 

;.. - o 

de penet rac iÓn, mpa 

P unto (~é 
150 ºF ebull ici6r, 

[J 2 OA 
O.i 0. 1 
O i 0.1 

- -

N íl 2 
2 17 

5 58 

- -
Ni! f'Ji! 
Nil O.? 

- -
Nil -

- ·-
Nil Nii 
Nd -
- -

0 .2 5 
0 .4 7 
0 .1 5 
O.J 2 

0 .1 20 
0 .1 62 
22 332 
25 407 
11 -

- -- -- -

1 7 
2 48 
3 153 
6 2 18 

15 809 
13 780 

0 .2 0 .6 
0 .1 4 
0 .3 4 
O.J 45 

0.5 11 
0 .2 21 
0 .5 33 

1 64 
4 958 
1 > 1000 
1 254 



h i.:..S TELLOY C, composlciÓn química porcentual 

F o rma N\ Co 

;:::: undido Balance 2.so· 

ºC 

Cr 

14.5(). 

16.50 

15 .50-
17 .50 

Mo 

15.00-

17.00 

16.00-

18 .00 

de e bull \ció 

T 

3.00· 

A.50 

3.75-
5.25 

•e 

!20 

Fe 1 Si 

4.00-

7.00 

, 50-

7 .00 

1 
1 

1.00· 

1.00' 

/ 

Mg 

1.00· 

1.00· 

' Punto 
~ 

e 

o.os· 

0 .12· 

Otros 

V-0.35• 

P-0.04• 

S-0 03' 

v-0.20 .0 -to 
P-0 0 4• 

S-0.03. 

Máximo• 
, 'I 

de e~ull ic iÓn ¡ 

/i 1 

1 1 

100 "'--~ ...... !!!-1'==--~--+--+---l--l---',___~ 100 
,,,,. r\ V A~;24 l ! ,_ ... 

\ J ! 
ATi 30 ' i 

f---4--+--+--+:~-+-....3,¡,,__¡__j_~ 

l 
20 ,, _ --'---'---.L..-'------'---"----'--·.31'--~ ·- -' ---

20· . 60 80 100 
•e 

20 __ ¡___¡ _ _l._ 

o 20 

~ }' ATi 35 1 

80 

1 

........ 

1 

1 i 
60 

1 ¡ 1 i 1 

1 

1 1 ! i 
1 1 

20 
1 _l _ _ _J_ _ _Ll_Ll_} 

20 60 80 100 
•e 

120 L-+-l 1 1 ---; ._ ___ .• ____J 

J 1 : l l j ; ! ' 
~, . .;..,.__i--+_¡___, __ . _ : _ _;_~ 

100 ¡ -1--L
1

' \ t±DI ' : : ¡ , 

: \ I 1 l 

! ' ' ' ! ' - - ,- 1 \ _, _ _____,. _ ' • 

l __ j --!\Punto+-oe :~~\ción ___ : 

; 1 \ 1 1 ' 1 ; 
: ' ' 1 i ; 

1 --¡---ry r--r-;--¡¡------, 
60 -1--- ¡+----f- \-1---:---Y- -¡- -· -

i \ ' 1 \ : ' • . : 1 ' , T- - 1-- -i- -- r ·A",.· -j--¡---: -
! , • : ---1 -1 AT• JO / ! , , 

•O 1¡-~=:.:. '\,-... : ··-T ~ A l i 35 ----¡- -:--·-·:·----: 
~ - - ~ --- ____ ____; _ _ __ -~ AT CJ · - ---~--~---~--' 
i • ' --- -r· -- ··¡· ' e , 

i~ : f ¡ .J 

.: ... ( ., 



'C 

' 

120 

100 

ao 

\ 
l / 

\ 

~ 
40 

o 

·e 

' ' , 1 y 1 , 
de ebull ición •' Punto 

...... ...... ! 

1 

lfATi24 ! 
I ~ ~ Ali 30 

1 

/ I/ L Ali 35 +--t 1 

k:; Y Ali Pd ¡ 1 l 
1 

'\ V 
! 1 

1 1 

'" ... 1 W--~1 "h.. 1 i 1 1 

l 
! 
! 

i 
¡ 

+---.__! 
¡ 

! 1 _..r ; j 1 ATi 24 
1 ...- 1 1 

100 --r·--+,----'--~-'--~ -,--

1 1 1 

1 1 

i 
1- .\---- + O mg/I CuSO, • 5 H,O 

ATi 30 

ATi 35 

60 ::t :::.... .\---~ + 200 mg/I CuSo, • 5 H10 - '------

80 20 40 60 
20 '---1-~--"--L---'--'---'--~-~-

l OO 20 40 60 80 100 

% H2SO, 

:....-7 

•e 

1 1 

L f832 SK 
Ali 24 

/ 
Ali 30 P unto de ebull ic iÓ~ -

120 

I/ Ali 35 
/ ~ 1 1 ~ 

i\ 1 .. v 
832MV 

100 

1 1'..._ 1/ 
1 

_ ..... 
80 

1 

1 

60 ¡__ 
1 

40 

20 ' 
20 40 60 80 100 

% CH1COOH 



A Ti 24 Especialmente recomendable para grabado profundo 
A Ti 30 Generalmentese usa para revestimiento de recipientes para 

r ecipientes sometidos a presión y para tubos. ' 
AT; 35 Para uso donde.se encuentre. sometido a esfuerzos mecánicos 
ATi Pd Para ácidos diluidos no oxidantes como 

el H2S04 y el HCl 

Grado Avesta 

Fe max 

º' 
1 Anál isi.s ~,~ e )) 

H, » 

Pd opprox. 

A Ti 24 AT1 30 A Ti 3S 

0.20 0.25 0.2S 
0.10 0.20 0.25 
0.0J o 06 0.C6 
0.05 O.OB G.OB 
0.012 0.012 0.012 

PROPIEDADES DE CORROSION: 

severos, 

ATi Pd 

0.20 
0.10 

O.OJ 

O.OS 
0.012 
0.2 

El Titanio activo tiene una posición baja en la tabla elec-

trol Ítica de potenciales como el brass y el cobre casi siempre en 

la misma forma como el cromo en el acero inoxidable, el Tita-

nio tiene la propiedad de combinarse con el oxigeno para formar 

una pe! Ícula inherte de alta resistencia. El Titanio una vez re-

cubierto con esta pe! ÍcL1la queda justamente abajo del platino en 

la tabla de potenciales. 

Así' el Titanio tiene excelentes propiedades químicas. De 

especial interés es la resistencia a la mayorí'a de las combina-

ciones de halógenos . El Titanio cntü;'1ces no es atacado por pie~ 

duras o esfuerzos de corrosión en soluciones de cloro. Las pru~ 

bas han demostrado que el Titanio es altamente resitente al ata-

que de agua de sal. Un medio en el cual el acero inoxidable y 

el Monel son menos resistentes. 

El ácido nítrico tiene la misma influencia sobre el Titanio 

que sobre el acero inoxidable, principalme'lte el ácido inhibe la 

corrosión, ésto se debe al hecho de la propiedad oxidante del 

ácido nítrico de formar y mantener una pel í'cula inherte sobre el 



metal. La resistencia al ácido clorhídrico, ácido sulfÚri:::o y á-

cido fosfórico es menor, pero por la adición de ácido nítrico es 

posible incrementar ta resistencia considerablemente. 

El Titanio puede hacerse resistente a medios altamente co-

rrosivos tales como ácido clorhídrico, áci.do fosfórico, ácidc sulf-º. 

ri.co, áci.do oxálico y ácido fórmico, · haciendo uso de una protección 

anÓdica, ésta protección es activada aplicando un potencial de 1 a 

1.5 volts, entre el metal Titanio y la solución, ésto previene la 

pel Ícula pasiva de ser di.suelta. 

Volt 

0.001 0,01 0.1 1,0 

g / m' h 

En medio agresi'aO, el ti~anio., pue 
de ser protegido por apl 1cac1on d~ 
un potencial entre el metal Y la 
solución. La curva muestra c;;omo 
ta corrosión decrece con el incre
mento del potencial. El potencial 
deberá ser entre 1 y 1 .5 volts. 



RESISTENCIA QUIMICA 

La siguiente tabla de corrosión muestra la resistencia 

del Titanio a algunos de los importantes medios corrosivos. '-ª 

pérdida en peso por corrosión es dada en g/m2 h. Si la corro-

sión no excede de o. 1g/m2h el material puede ser usaao solo 

para ciertos propósitos. Aceros con valores altos er. pérdida 

del peso significará que el material no es recomendable para 

el uso. La tabla de corrosión sirve unica- ·· ente como una guía 

para la selección del material. Esto sucede frecuentemente en 

procesos químicos en los que las soluc iones corrosivas contienen 

inhibidores que influencían sobre la corrosión, entonces es rec~ 

mendable proveer tos materiales bajo las condiciones normales 

de operación antes que la solución del material sea r1echa, 

Condiciones de corrosión 1 Perd. ida 1
1 

1 

Gor,centra 1 remp~rc:_ en p:so 
Medio corrosivo cton 'X - 1 tura C 1 g m·h 1 

1 Cl1~~~ro de aluminio ¡---::i--- 1---~-!-- --~---J 
1 ' 1 1::; 1 < 10 . 

! ~---~~~~~~~:·~~~~-~---~~~-...;.~~----~~ 
Cloruro de amon1o l 20 

1

1 ICJ i < J.l ! 
l'H 1CI 1-Satura~- ----¡e;---¡--.-'. J.1---, 

Hidroclorurcde anilina ¡ J 

C1iH :.\!H;: HCI :!J 1 JJ 
1 

< O l ! 

Agua regia 

Cloruro de borio 
u.u, 

1 

Cloruro de calcio 
C"CI' 

1 Tetracloruro de 
cc1, carbono 

Hipoc:lorito de 
uoc1, calcio 

.Jioxido d·~ cloro 
CJCI, 

G.as cloro 
CJ, 

Oiclo..-uro de cromo 

j3 partes HCI 1 

1
+ 1 parteHl'O,. : 20 < 0.1 

10 1 1;: < .),1 

25 B < ~-. l 

1c:: , _____ 22_ ____ ¡ _ __ <_~-- ! 
1 u l ·~ : .1 1 

Soluci n 
saturada 2~ < C,i 

- soiución 
1
1 

Eleachin~ 7'l 1 -~--' 
1:0 ' , ¡ Ataque 1 
Dry 1 -

0 : explosivo [ ,-----··-·- '------··---- ··--- ···-·-- -· 

1 IJ·) 1 • 1 
1 Saturado con l!:J · < ·0. 1 
1 vapor 1 

< :·. I 
1 CrCI-· 
Triox ido de cromo ____ __12 ____ ·--- ____ b --· < 0 .1 

1
• __ c_.,_.:i_:: _______ __: __ .....;:.:)", _____ _.:·:.:-___ ·-- ·--;t-·:~¡ --- ·--, 



:'v1ezcta de sustancias 

Ccndiciones deCorrosiÓn ¡ peso 

¡ Medio corrosivc, % )Temperatura ¡' 

Acido ClornÍdrico ºC 
1 H CI 11· Cuso_, _ __ ¡ ___ ________ __ ¡ ___________ _ 

¡: O \ f 6C· ' < 0. 1 
,

1

1--l-C-------- --i- - -,-··I---¡ 6v : --'. 0 ,1 ' 
- . " ' i 

1 

Ac ido N(tr ico ¡ · 
H\:0'. H CJ 1 

------- ---¡ -<;--:;-¡- ·- : 
i ~_:º-'-----------.l""""--'-c----~'-------6:_. ____ -+--------------
¡ Acido N(trico 1 1 1 : 

¡ __ H_'.'-_O_·:_______ j H:SO, _ ______ _j ___ ____ ! 
1 0 7 1 65 1 2~ ¡ < u : 
- -.,---- ;1 1 2: 1-----¿ ·;_¡-- i 

Sh ---·--1 14 ¡----;;--- . -~---- i 

¡ ·1 1 i C loru r o ...Je Sodio 
1 :\aCI 

1 

H:O,· : 
:--_1---------.·--¡---¡----;-·--·¡---,-~ ·;~¡-----

Fcido sul fur ico ¡· 1 i 

l 
__ H_,_so __ ' ________ ~_in_L_l,_· _ _ __ · ¡! ___ ____ ! 

. ·+: 0,); 1:· J.¡ 

..C..cido sul fúri c o 
H:<;O, 

1 Ac1do sulfuroso 
¡ ¡ _.q l,¡ 

!C loruro de esta.'ío 
---11( : 1 

, ~;:..Tc ioro-etúeno 

1 U _,, CH CI 

;Aoua satura da 
1 - con cloro -

-----¡l=-~--I. ,, - i.O 

'º 10 < lJ 
---- - -1-- - ---····-- --·---·· -··------

25 ; 1:) ! < 1 ·J 

•O !---l-0---;---z;-;---: 
¡---S0---1--- 20 _ __ 1 ·::- JC 

: 65 ! ::o -¡- <--¡-.;--·--·-¡ 
,--- 70- - ¡--- 2-o·---¡·· < 1.0 : 
1_ i ,-·--- - - - --. 

95 1 .,.... 1 iJ 

20 < 0. 1 

60 < 0.1 

100 < O,! 

Saturado 80 < 0, 1 

I ~-'-----------------..,...------..,...------~ 1 A,gua saturada 
Saturaoo zo < 0.1 

1_c_-º __ n_a_c_ú:_t_J;;_s ;;_u..:.l ..:.f u::...ro..:;.;s:,;o~:._-------:-----------------

l
:Cl oriJro de z inc 

Znt~1;: 
20 100 < 0,1 

_:,- j.._, 



i.-10 

1 
Condiciones de corrosión Perdida 

e.-1 peso 
de corrosión ! Concjln- Temp1r.ra gim'h Medio tracton % tura e-

Cloruro c'e cobre 50 90 < 0,1 CuClt 

Acido dicloroacético 
CHClt COOH 100 100 < 0,1 

Cloruro férrico 10 B < 0,1 
FeCI,, 20 B < 0,1 

0,5 90 < 0,1 

75 < 0,1 

1 90 < 1,0 

100 < 1,0 

20 < 0,1 

2 75 < 1,0 

100 <10 

60 < 0,1 
3 

Acido clorh(drico 
75 <10 

20 < 1,0 HCI 4 
100 <10 

2c, < 0,1 

5 60 <10 

100 <10 

20 < 1,0 
10 

75 <10 

15 20 < 1,0 

20 20 >10 

37 20 <10 

Acido Fluorhidrico 
1 20 >10 HF 

Cloruro Je magnesio 
20 100 

1 
< 0,1 MgCl2 

Clorurode manganeso 
20 100 

1 

< 0,1 MnCl2 1 

Cloruro de mercurio 
Saturado 100 

1 

< 0,1 HgCl2 
1 

Acido de monoclorg 
CH2Cl COOH acético 100 B < 0,1 

Cloruro de nfquel 
NiCJ2 20 100 < 0,1 



..:..-1 J 

!Medio 

Condiciones de corrosi6n Perdida 

Concen- 1 Tempera en peso 

de ·" tura 0c- glm'h corros1on -trac:6n ~ 

1 
100 < 0,1 

10 100 < 0,1 

20 < 0,1 
20 

290 < 1,0 

Acido nítrico 30 100 < 0,1 
HNO:i 

100 < 0,1 
40 --·~ 

200 < 1.0 

50 100 < 0.1 

60 lOO < O,l 

65 175 < l,O 

20 < O,l 
Acido fosf6rico 10 -------

H:;PO, B <lO 

85 10 <to 

Soluciones fotoqráficas :-..;ormal 20 < 0,1 

Aire de mar ~atura! 20 1 < 0,1 

1 
20 < 0,1 

agua de mar Natural 
1 

1 
B < 0,l 

Clorato de sodio 

1 

Saturado 
NaClO:i 20 < O.l 

Cloruro de sodio [~~af 20 20 < 0.1 
NaCI urado B < O,t 

Hipoclorito de sodio 1 
20 < 0,1 NaClO 

1 

s 

Azufre 
Fundido s, too < 0,1 

1 60 < t,O 
O,S 

90 <JO 

20 < 0.1 

1 60 <to 

Acido sulfúrico 90 <IO 
H,SO; 

20 > 0,1 
3 

60 <to 

20 < 1,0 

5 90º <to 

B >to 



0_ 17 

:r 
~ 

0.10 

0,08 

0.06 

º·"' 

0,01 

0,00 

~! o HN O, 

La resistencia de Titanio en aéido n(
trico hirviente a diferentes conc entra 
cienes. 

< 10 ---- --------

" 

10 JO 40 
111~ H cr 

La resistencia de Tita:"\io en ácido clorh( 
drico de diferentes concentraciones y tel'l'1 
peraturas 30, 60 y so•c. 

< 'º -------· ·, 
00 10 ~---: _ _ _i _ _ .___ _ _, 

60 -1 - -:-+- ---· 
'º '---·~' --~' --- F-

31 H-~ ----------, 
~ ~ ·-1-----------. 
10 l 1 

i 1 ' . ' 
o L____L~~~ 

'] 8 10 

~¡ ~ H1 SO , 

Pruebas con banda :!! U para la deter 
mjr'laci6n d e esfue !:'zos bajo corro-
sien en ácido sulfurico áe diferen-
tes concentraciones. La l tn~a de 
rompimiento muestra una perdida en 
peso meno r que O. 059/m«h, Estos 
valores fuero n o btenidospor la adi
ción de 1g de bic romato de sodio 
cristalizado por Lt. de ácido. En 
ninqÚn cas o s e observaron rompi
m1é'ntos. 

10 

Pruebas con bandar U para la determi
nación de e_;;fuerzos bajo corrosión en 
ácido clorh1drico hirviendo en diferen 
tes concentraciones. La l (nea de rom= 
pimiento muestra una pérdida en peso 
menor que O. 09g/ m2h, Estos valores 
fueron obtenidos por la adición de 5g 
de b\crQmato de sodio s;rist3.l izado por 
Lt. de .!leido. En ningun caso se ob
servaron rompimientos. 



1.0 -. -¡--i 
! i : 

1 ! 

20 <O 60 80 100 

L a resistencia de Titario en ácido fos 
f6rico Q. P. a 35 ºC y diferentes conc€F
traciones. Por adic16n d e un inhibidor 
el potencial puede ser incrementado y 

_la resistencia disminuida. Ver las dos 
f iguras siguientes. -

~ 20 ..---~--~-~~~--~~ 
'.'< 
"' 

0,1 0.2 O.J º·' 0.5 

No1Cr101 g il 

La corrosi6n de Titanio en ácido fos
f6rico es reducida añadiendo bicroma
to de sodio como inhibidor . A una con 
centraci6n de 50% la adici6n de 0.5g
de bicromato de sodio cristal izado por 
litro es necesario para conservar la 
propiedad en peso inferior a O. 1 gif"l-l~ 
tas pruebas fueros llevadas a cabo a 
90°C 

- 200 ¡.__ 

1 
- 300 f-

1 

1 

i 
· <---- - - -:------- - --

90 ·e ! 
! 

- •OO r-' -t----+--1---'----l--
! 

0.1 0,2 0.3 º·' º-~ 
~401Cr:0 1 9 11 

S.l potencial de Titanio en ácido fos
to r1co se incrementa con el bic roma
to de sodio añadido, Las pruebas fue
ron llevadas a cabo a 90ºC y el poten 
c1al medi.Jo contra un electrodo de -
calomel, Como se ouede ¡ F · 
gura s .1guiente el 1nt:remeXró JJ[i po'\e,l,: 
c1~l d1ó como res~ltado una disminu
s1on en la corrosi9n, 

m V 

La diferencia de potencial entre el Ti
tario y el acero grado 453 S como una 
funci6n del tiempo. Las pruebas han 
sida llevadas a cabo en agua sint~tica 
de acuerdo con la formula de Phragmen 
A una temperatura de 45 ºC, La diferen 
cia de potencial muy pequeña al princr 
pio es rapidamente balanceada y enton:: 
ces no hoy riesgo de que ocurra la co
rrosi6n galvánica .• , 



APENDICE E-11 

Composición Típica del Acero Carpenter No. 20 Cb-3 

CarbÓn - - - - - - - - - - - - -0.060% máx. 

Manganeso- - - - - - - - - - - 2.000% máx. 

Fósforo- - - - - - - - - - - --0.035% máx. 

Azufre- - - - - - - - - - - - - 0.035% máx. 

Silicón- - - - - - - - - - - - - 1.000% máx. 

Cromo- - - - - - - - - - - - -19.00/21.00% 

Niquel- - - - - - - - - - - - - 32.50/35.00% 

Molibdeno- - - - - - - - - - - 2.00/3.00% 

Cobre- - - - - - - - - - - - --3.00/4.00% 

Columbio+ Tantalio- - 8 x c mín./1.00% máx. 



N 
Q) 

"O 

j 
o 10 20 30 40 50 60-- -;o '" 
Concentración de Acido: 'l( en -peso. 
Acido Sulfúrico No Aereado a SOºC (176"F) 

..:.-12 

~r~I~ ~~+-~-+~~--:---~-+~----j 
l.. 1 

a-060~1 ~~+-~-+-~~-'--~_J_~~ 

UJ 

~ 0501 

2' .0401~'--__;_-~-+-----:";¡j¡IO------~ 

~ .030L_L!----.:..,r----'--------j 
'° ! ! 

~ -º~~! __ __¡._,,. __ +----;------:---: 

l.. 1 

8-ºlºn 
Q) 1 
~ 1 ~----ccl~0--~20=----=3~0--~40;;---~50 

~ i -Concentraci6nde Acido: r. en peso. 
:g Rapidez de Corrosi6n¡vs_ Concentración 
~ de ácidosulfÚrico hirviendo. 
a'. 



Ki:alitet SIS .\IS! Analy:; ~/o, An&Jysis •L9_ 
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