
Capitulo 12 

Conveccion termica y masica 

Conveccion termica 

Se estudia en este capitulo principalmente la transmisi6n de calor por convecci6n, 
incluyCndose a1 final un estudio de la transferencia de especies quimicas por convecci6n de 
masa con gradientes de concentracidn, por el enorme parecido en la formulaci6n matemitica 
de ambos problemas. 

Por participar un fluido en movimiento (con-vecci6n=con-el-movimiento), quedan acoplados 
el problema tCrrnico y el fluidodinamico y habria que resolver las ecuaciones completas de 
Navier-Stokes para calcular el campo de temperaturas y 10s flujos de calor, en particular el 
flujo en la pared a = -kV,T, donde n indica que el gradiente se toma en la direcci6n normal 
a la pared. Esta enorme dificultad hace que en la practica ingenieril se limite el estudio casi 
exclusivamente a1 flujo global de calor entre el fluido y la pared con la f6rmula de Newton 
(1701): 

que define h, la transmitancia tirmica, que se determina con ayuda de correlaciones 
empiricas obtenidas a partir de 10s experimentos, aunque cada vez son mis numerosos 10s 
programas de ordenador para la resoluci6n numirica del problema concreto de que se trate, 
obtenikndose ademis del flujo de calor global, su distribucidn y 10s campos de temperatura y 
velocidades en el fluido. 

Se va a estudiar tambiin otro problema de conveccicin mis complicado: la convecci6n con 
cambio de fase, per0 no se consideraran otros problemas de gran inter&, como la convecci6n 
tCrmica en gases a altas velocidades (disipacibn, compresibilidad, bloqueo tkrmico), ni en 
gases enrarecidos, ni en metales liquidos (altas temperaturas y flujos de calor a presiones 
normales), ni en sistemas reactantes, ni en flujos irradiados, ni cerca de la regi6n critica de 
10s fluidos, ni en lechos fluidizados, ni la inducida por gradientes de tensidn superficial o de 
concentracicin, convecci6n de Marangoni, etc. 

Conveccion natural y forzada 

Seg6n sea el movimiento originado o no por la transmisidn de calor, se distingue entre 
convecci6n natural, en la cual, si no hubiera VT no existiria movimiento, y convecci6n 
forzada, en la cual, aunque no hubiera VT habria movimiento originado por alg6n efecto 
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mechico (bomba, diferencia de nivel) o tCrmico (por convecci6n natural en otro sistema). 
Normalmente se supone que el campo de velocidades en la convecci6n forzada es el 
impuesto por el agente exterior, pero, sobre todo cuando se imponen bajas velocidades, la 
contribuci6n por la convecci6n natural propia puede ser importante. 

La convecci6n siempre aumenta el flujo de calor y por eso el parametro adimensional con 
que se evaltia, el n6mero de Nusselt' 

(donde h y k son el coeficiente de convecci6n y la conductividad tCrmica del fluido y L una 
longitud caracteristica), es siempre mayor que la unidad, a1 ser una relaci6n entre convecci6n 
y conducci6n. 

La convecci6n permite el transporte del calor (en realidad, energia interna tkrmica) a largas 
distancias entre la carga tCrmica y el ambiente tCrmico que se utilice como sumidero o como 
fuente. Asi, en general, cuando en las aplicaciones de control tCrmico interese aislar la carga 
del ambiente convendri poner un aislante s6lido (aunque en casos extremos un flujo forzado 
separari mas), mientras que cuando interese conectar la carga y el ambiente convendri 
interponer un fluido (y forzar el flujo si la convecci6n natural no es suficiente). 

En general, se supondri que las propiedades del fluido no dependen de la temperatura 
(aunque la viscosidad de muchos liquidos depende fuertemente de T y 10s errores pueden ser 
grandes); para gases, si 0,5<TfruidJTp,,,d<2 el error es menor del lo%, per0 para liquidos, 
una vez calculado Nu con una temperatura de referencia constante, puede ser importante 
corregir por viscosidad con una ley como la NulNureF@/pref)O~~4, vilida para 
O,OO5<fl~ref<20. 

Los fluidos tipicos de trabajo en sistemas ingenieriles de convecci6n son: 

- fluidos refiigerantes: a temperaturas criogCnicas (T<100 K) el mis usado es el nitr6geno 
liquido; en refiigeraci6n normal se usan 10s hidrocarburos halogenados (p.e. el dicloro- 
difl6or-metano, tambiCn llamado R- 12), aire frio, salmuera y agua fria. 

- fluidos caloportadores: a baja temperatura ( ~ 3 0 0  OC; industria agroalimentaria y textil) se 
utiliza principalmente agua y su vapor; a media temperatura (300 OC < T < 600 OC; 
refinerias) se utilizan aceites minerales, sales fundidas o gases; a alta temperatura (>600 
OC; metalurgia, quimica, cerimica y vidrio) se utilizan sales y metales fundidos y gases. 

En otro orden de cosas, no hay que olvidar que a1 flujo misico y energetic0 va siempre 
asociado un flujo de impulso que dart lugar a una pCrdida de presi6n total (conocida como 
pCrdida de carga) a lo largo del movimiento (por disipaci6n viscosa). Este transvase de 
energia mecinica a energia tCrmica es insignificante en el balance energCtico y no se tiene en 
cuenta, per0 es fundamental para el balance mecinico, sirviendo para el dimensionado del 

1. MAS adelante se aborda en mhs detalle la problemhtica de la adimensionalizaci6n de 10s problemas fisicos y 
10s 'nlimeros' adimensionales. 
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equipo de bombeo en la convecci6n forzada o para el equilibria de fuerzas en la convecci6n 
natural. Su cilculo exige la determinacibn del campo de velocidades, ya que es proporcional 
a1 esfuerzo viscoso ?'= pVnv' en la pared. 

Flujo interno y flujo externo 

El inter& de la conveccidn tirmica se centra en la transmisi6n de calor entre una pared y el 
fluido que la baiia. Aunque localmente todas las configuraciones son como la de la Fig. 
12.la, cuando se contempla la geometria del sistema global aparecen dos tipos diferentes de 
configuraciones: flujo externo (corno en la Fig. 12. lb) y flujo interno (corno en la Fig. 12.1~). 

Fig. 12.1. Tipos de geometria del flujo: a) detalle local en cualquier caso, b) ejemplo de flujo extemo, 
c) ejemplo de flujo inlerno. 

La definici6n de h en Q = hAAT esti sujeta a la especificacibn del increment0 AT apropiado 
entre la pared y el fluido, lo cual depende de la geometria de la configuraci6n, y habra que 
conocerla cuando se utilicen datos de h tornados de la bibliografia. Por ejemplo, para las 
configuraciones de la Fig. 12.1 10s AT que se utilizan son: 

- para la geometria a) AT = Tw - T, 

donde se supone que la temperatura de la pared, Tw, y la temperatura del fluido muy lejos de 
la pared, T ,  estin bien definidas; 

1 - para la geometria b) AT = - ITw (@)do - T, 
2n 0 

y el caso mis complicado es: 

- para la geometria c) AT = ( T ~  - 'b )sa/ida - (TW - Tb lentrada 

1 n (TW - Tb )salida 

donde a Tb se le llama temperatura de mezclado del fluido, pues se define como la 
temperatura que alcanzarid el flujo a1 extraerlo en un instante dado y dejarlo que se 
mezclasen sus partes, es decir, T ~ = / v T ~ A / / v ~ A  siendo v la velocidad en el elemento de 
secci6n recta dA. Nbtese que el balance energetic0 ensefia que T ~ , ~ ~ ~ ~ ~ ~ , = T ~ ~ ~ ~ ~ ~ ~ + Q / ( ~ c ~ )  
para un fluido calorificamente perfecto. En muchos problemas la temperatura del fluido a la 
salida es inc6gnita y hay que tomar AT=(TW-Tb),,rnda en primera aproximaci6n. 
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Calculo de coeficientes de conveccion 

Para calcular h hay que determinar te6rica o experimentalmente Q para la geometria y 
condiciones de contorno impuestas. Para el cilculo tedrico se necesita previamente calcular 
el campo de temperaturas, y entonces aplicar a = -kV,T para el fluido en las proximidades 
de la pared. Para ello hay que resolver el problema termofluidodinimico conjunto, aplicando 
el balance mdsico, mecdnico y energCtico y conociendo las propiedades de estado y de 
evoluci6n del fluido de que se trate. Para siniplificar el anilisis te6rico y para reducir a1 
mdximo la cantidad de datos a determinar en 10s ensayos experimentales, se utilizan 
parhetros adimensionales (el niimero de variables adimensionales de un problema es igual 
a1 de variables dimensionales menos el de dimensiones fisicas independientes en ellos 
contenidas). Asi, en lugar de presentar funciones tal como h=h(k ,~ , ,p ,~ )V ,g ,a , yLD y otras 
distancias), se procede a agrupar en parimetros adimensionales tradicionales (llamados 
"n6merosM porque no tienen unidades), a 10s cuales se les da nombre propio como se indica a 
continuaci6n para un caso generic0 del tipo b) en la Fig. 12.1: 

*1 1 L L 
Nu = f (geometria, ~ e ,  Pr, Gr,  

siendo N u  el ya mencionado n6mero de Nusselt (que mide la relaci6n entre el flujo de calor 
por convecci6n y por conducci6n), Re el nlimero de Reynolds (que mide la relaci6n entre las 
fuerzas de inercia y las viscosas, y caracteriza el tip0 de flujo: laminar o turbulento), Pr el 
n6mero de Prandtl (que mide la relaci6n entre las difusividades viscosa y tCrmica del fluido, 
y es =lo para liquidos, =0,7 para gases y =lo-2 para metales fundidos), Gr el niimero de 
Grashof (que mide la relaci6n entre las fuerzas de flotabilidad y las viscosas), etc. 

Parece oportuno hacer aqui ciertas consideraciones sobre el anilisis dimensional y el 
adimensional. En la descripci6n de 10s fen6menos fisicos aparecen ciertos valores 
caracten'sticos de las magnitudes que intervienen, que son 10s que convendria tomar 
como unidades para las medidas. ~ P o r  quC entonces todos 10s libros de Fisica empiezan 
definiendo unas unidades (de longitud, de tiempo, de masa, etc) universales y operan 
siempre con ellas para cualquier problema (anilisis dimensional)? Hay varias razones: 

1. Cuando se trabaja con un problema nuevo no se sabe cuiles van a ser sus valores 
caracten'sticos y es preciso empezar tomando unos valores estindar como unidades 
(p.e. las del S.I.) 

2. Cuando se van a considerar varios problemas diferentes a la vez, conviene usar unas 
unidades comunes para conipararlos, aun a costa de estudiar p.e. el movimiento de 
10s planetas y el de las molCculas con el mismo metro. 

3. En cualquier caso, siendo el hombre el observador, y teniendo Cste sus propias 
magnitudes caracten'sticas, es 16gico que quiera comparar todo con sus dimensiones y 
elija como unidad de longitud una distancia del orden de su paso, como unidad de 
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tiempo un period0 del orden del de su latido cardiaco o el tiempo entre pasos a1 
andar, como unidad de masa algo del orden de la de una piedra de las que es capaz de 
lanzar, etc. 

La elecci6n del n6mero y tipo de magnitudes fisicas fundamentales (p.e. las 7 del S.I., 
ver Apendice 3) es arbitraria; las leyes fisicas que ligan magnitudes fundamentales 
sirven entonces de definici6n de las constantes de cambio de unidades, y las leyes que 
ligan magnitudes no fundamentales sirven de definici6n de sus magnitudes, que se 
llarnan entonces magnitudes derivadas. Asi, p.e., se podria quitar el espacio o el tiempo 
como magnitud fundamental del S.I. y la relaci6n L=ct (siendo c la velocidad de la luz) 
serviria para definir la unidad de una en funci6n de la otra tomando c=l, y no como 
actualmente que se define el segundo por una parte y el metro a travCs de L=ct con una 
c=cte de cambio de unidades, o como antes, en que se definian ambas por su cuenta, y 
la ecuacidn L=ct establecia el valor y las dimensiones de c. 

A1 agrupar las variables en 'ndmeros' adimensionales como en (12.6), las ecuaciones 
fisicas en las que intervienen n variables independientes pasan a tener n-m parhetros 
adimensionales independientes, siendo m el ntimero de magnitudes fisicas bdsicas 
(tiempo, longitud, masa, temperatura, ...) que intervienen, lo que se comoce como 
Teorema .n de Buckingham. 

Como ejemplo de correlaciones empiricas adimensionales usadas en 10s chlculos de 
transmisi6n de calor por convecci6n, se pueden citar: 

- Convecci6n forzada en tub0 en regimen laminar (Rec2400): Nu=4 o mejor 
Nu=1,4(RePrD/L)lD (f6rmula de Test, 1968), donde L y D son la longitud (que ha de 
ser suficiente para que 10s efectos de entrada Sean despreciables) y el d ihe t ro  (o el 
dihetro hidrdulico equivalente, D = 4.ArealPertmetr0, si no es circular) del tubo. 

- Convecci6n forzada en tub0 en regimen turbulent0 (Re>4000 y Pr>0,5): 
Nu=0,023Re0v*Pr" (f6rmula de Dittus-Boelter), con n=0,4 para calentamiento y n=0,3 
para enfriamiento del fluido, y la misma consideraci6n anterior sobre 10s efectos de 
entrada. 

- Convecci6n natural exterior a un tubo horizontal, o por encima de una placa caliente, o 
por debajo de una placa fn'a: Nu=0,54(~a)l/4, vdlida para 1044?a<107, donde 
Ra+rGr = agATD3/(va) es el ndmero de Rayleigh. 

- Convecci6n natural exterior a una placa vertical (f6rmula de Churchill-Chu): 
N ~ 1 / 2 = 0 , 8 2 5 + 0 , 3 8 7 R a ~ / ~ / [ 1 + ( 0 , 4 9 2 / P r ) 9 / ~ ~ ] ~ / ~ ~ ,  vilida para 10-14?a<1012. 

Como valores tipicos de h se pueden citar (todos 10s valores en W.m-2.K-1): 

- Aire_: convecci6n natural h=10, convecci6n forzada a mbs de 10 m/s h=50. 
- Agua: convecci6n natural h=500, convecci6n forzada a mds de 10 m/s h=10000. 

Convecci6n con cambio de fase: natural h(ebullici6n)=4000, h(condensaci6n)=m9 
forzada h(ebullici6n)=30000, h(condensaci611)=90000. 
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A1 utilizar correlaciones empiricas conviene tener presente que la incertidumbre en h puede 
ser de f30%, o todavia mayor (350% en flujo multifisico), debido a diferencias entre 10s 
campos de velocidades de las configuraciones de ensayo. 

Analisis de 6rdenes de magnitud 

A continuaci6n se va a hacer un anrilisis termofluidodin6mico de drdenes de magnitud para 
10s problemas mis relevantes: la capa limite tCrmica (Fig. 12.2a), la conveccidn en el interior 
de tubos (Fig. 12.2b) y la conveccidn natural en una pared vertical (Fig. 12.2~).  

Para ello se usar6n las ecuaciones de conservacidn de la masa (5.26), cantidad de movimiento 
(5.27) y energia (5.33), que para un fluido newtoniano (ti z p(avi 1 axj + av, 1 axi) 
-($p -pb)V-?Si, siendo p y pb 10s coeficientis viscosos normal y volum6trico) y 
calorificamente perfecto (cp=cte) en flujo incompresible (p=cte, per0 reteniendo 10s efectos 
mecinicos de la flotabilidad), con transmisi6n de calor segdn la ley de Fourier (q' = -kVT 
con k=cte y sin efectos radiativos), toman la forma siguiente (se ha despreciado el 
calentamiento por friccidn viscosa en la ecuaci6n de la energia): 

Fig. 12.2. a) Convecci6n forzada en flujo externo en las proximidades de una pared. b) 
Convecci6n forzada en el interior de un tubo. c) Convecci6n natural en las 
proximidades de una pared vertical. 

Dv' po - = -Vp + pv2q + p,g - p,ga(T - T,) 
Dt t 

La aproximacidn de poner p=cte=p, en todas las ecuaciones except0 en el tCrmino p g ,  
donde se pone pg = - a ( T  - T,)], se llama modelo de Businesq. 

Capa limite 

Cuando un flujo de velocidad y temperatura uniformes U ,  y T, incide paralelamente a una 
placa situada en el origen de coordenadas, afilada (para evitar la influencia de la parte 
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inferior sobre la superior), y a temperatura distinta Tw, el equilibrio mecinico y tCrmico local 
en la vecindad de la placa obliga a que el fluido adquiera alli la velocidad (nula) y 
temperatura de la placa (T,), apareciendo una capa de transici6n de la velocidad (capa limite 
mecinica o hidrodinimica) y de la temperatura (capa limite tCrmica) del fluido desde las 
condiciones en la placa a las condiciones en el infinito, creciendo el espesor de esas capas 
coniente abajo. Los efectos de flotabilidad se suponen despreciables. Se trata de estimar la 
influencia de la velocidad sobre la transmisi6n de calor, esto es, Nu=f(Re). 

Las ecuaciones para el movimiento bidimensional estacionario son (12.7): 

donde ya se ha utilizado el balance mecinico transversal (perpendicular a la pared) para 
verificar que las variaciones transversales de presi6n van a ser despreciables (las variaciones 
longitudinales vendrin impuestas por la geometrfa de la coniente exterior, y en este caso 
dpJ&=O). El anilisis de 6rdenes de magnitud del balance mecinico longitudinal en (12.8) 
enseiia que: 

que indica que el espesor de la capa limite mecinica, 6, crece con la raiz cuadrada de la 
distancia L y que disminuye con el n6mero de Reynolds, coincidiendo con el anilisis 
detallado hecho por Blasius en 1908, donde lleg6 a 6/L=4,92.Re-'I2. De todas formas, seg6n 
se han puesto 10s 6rdenes de magnitud, este anilisis no es vilido cerca de la punta. Por otra 
parte, si se define el coeficiente de pkrdida de presi6n total ck por: z'=pduldy=c~U,~/2, y se 
sustituyen 10s 6rdenes de magnitud anteriores, se llega a que crRe-lB, pricticamente igual a1 
valor mis exacto ck=1,33.Re-112. 

Si ahora comparamos 10s 6rdenes de magnitud del balance energktico, pensando que el 
espesor de la capa limite tCrmica 6, sea mucho mayor que 6 y alli se pueda poner u=U, se 
tiene: 

que, como se ha supuesto 6,>>6, seri s610 vilido para Pr<<l (metales liquidos). Como de 
q=kr3Tldy=hAT y Nu=hLlk, en este caso se deduce que Nu=L/&=(RePr)lD; 
experimentalmente se llega a Nu=0,56(RePr)ln. 

En el caso en que &<<6, se podria aproximar linealmente y poner ~=U,6~/6, obtenikndose 
ahora 6J6=Prll3 y N~=Rel /~Pr ln  que, aunque s610 valdria para Pr>>l seg6n la hip6tesis 
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sobre 10s espesores, en realidad es buena para Pr>0,5. Pohlhausen (1921) lleg6 a la expresi6n 
mis exacta Nu=0,33Rel/2Prln. 

Por otra parte, seg6n se han estimado 10s 6rdenes de magnitud, todo este anilisis s610 vale 
para capas limite laminares (Rec105). En regimen turbulento se puede usar ~k=0,06.Re-~l~ y 
Nu= 0,03.Re4/5Pr1/3 para Pr>0,5. 

Interior de tubos 

Cuando un flujo de velocidad y temperatura uniformes U, y T, incide paralelamente a un 
conduct0 circular, con el centro de la secci6n de entrada situado en el origen de coordenadas, 
de paredes afiladas (para evitar la influencia de la parte exterior sobre la interior), y a 
temperatura distinta T,, el equilibrio mecrinico y termico local en la vecindad de las paredes 
obliga a que el fluido adquiera alli la velocidad nula y temperatura Tw, apareciendo una capa 
de transici6n de la velocidad (capa limite mecrinica) y de la temperatura (capa limite termica) 
cuyos espesores irrin creciendo corriente abajo hasta alcanzar el eje cuando se haya reconido 
cierta longitud, que se llama longitud de entrada hidriulica (Le,dD=Re/20 en regimen 
laminar) y longitud de entrada tCrmica (Le,t/D=RePr/20 en regimen laminar), 
respectivamente; a partir de ahi, el perfil de velocidades, o el de temperaturas en su caso, se 
dice que esti desarrollado. Se trata ahora de estimar el nlimero de Nusselt para el flujo 
desarrollado en regimen laminar. 

Del balance energetic0 de un tranio, qnDdx=m cdT, y de q=hAT y m=pVnD2/4, se obtiene 
dl*ldx=4hAT/(pcVD), que sustituido en la ecuaci6n del calor da: 

resultado que es comparable a la realidad: Nu=3,66 cuando T,=cte y Nu=4,36 si q=cte. Se ha 
necesitado suponer que el regimen era laminar para la estimaci6n de la 9Tldy2. La perdida 
de presi6n total se puede poner en la forma Apt=-L(L/D)(1/2)pv2 y es ficil ver que en 
regimen laminar L=64/Re (f6rmula de Poiseuille); en regimen turbulento A~0,3.Re-l/~ 
(f6rmula de Blasius) o bien A-0,04. 

Convecci6n natural en una placa plana vertical 

Se supone la placa semiinfinita a temperatura constante T,, con el borde inferior situado en el 
origen de coordenadas, en presencia de un fluido cuya temperatura no perturbada es T,. Las 
fuerzas de flotabilidad (combinaci6n de la expansi6n timica y las fuerzas gravitatorias) 
darin origen a la aparici6n de una capa limite hidrodinriniica y una capa limite termica que, 
una vez en regimen estacionario, verificarli las ecuaciones (12.7): 



Cap. 12: CONVECCION TERMICA Y MASICA 

dv dv 1 ap, u-+v- = d2v + v,+g 
ax ay p ay ax 

Por otra parte, del balance mecinico horizontal se deduce que la variaci6n horizontal de la 
presi6n es despreciable, y por tanto &Jay=-pd, que es la del fluido lejos de la pared. Como 
las variaciones de densidad serin pequeiias, se puede poner p=pJl-a(T-T,)]. El andlisis de 
6rdenes de magnitud enseiia que: 

ya que no se puede saber cuil de 10s dos primeros tCrminos de la relaci6n de fuerzas serd el 
que equilibre el tCrmino forzador gaAT. Despejando V de la relaci6n energCtica, sustituyendo 
en la de fuerzas, e introduciendo el nlimero de Rayleigh Ra=gadTL31(va)=GrPr, y 
ordenando, se llega a que: 

6, - = (Ra pr)-"4 
L 

(seg6n el caso) 

y como ya se vio que Nu=LI&, la soluci6n es asi: 

- Si Prcc l  (metales liquidos), entonces Nu=(RaPr)l/4 y la capa limite tCrmica es la 
mayor (6/&c<Prln). 

- Si Pr>>l (vale para Pr>l), entonces Nu=Ral/4 (compirese con la soluci6n mds exacta 
Nu=0,59.Ra1I4 vilida para 104<Rac109), y la capa limite tCrmica es la menor. 

Similarmente se podria estudiar el efecto del tiro en chimeneas, modelizindolas como 
superficies cilindricas verticales, abiertas por ambos extremos, donde hay un gas a 
temperatura constante Tb en presencia de una atm6sfera exterior a temperatura constante T, y 
presi6n tal que dpJdy=-pd. El resultado anterior pard paredes verticales es directamente 
aplicable a la zona de entrada de la chimenea en que las capas limite de las paredes no se han 
juntado (LID<dial/4Prln). Pard la zona de flujo desarrollado (dvldy=O) el andlisis de 
6rdenes de magnitud de las fuerzas que intervienen (0=@vldx2+pga(Tb-T,)), nos da 
directamente que Nu=RaD (nbtese que antes Ra estaba definido con la longitud L y ahora con 
el diimetro de la chimenea, D). 
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Cuando un fluido cambia de fase (liquido-vapor) toda la energia (entalpia) de carnbio de fase 
ha de transferirse dentro de un pequefio margen de temperaturas (exactamente a la 
temperatura de carnbio de fase si se tratara de una sustancia pura de punto de ebullicidn bien 
definido, en condiciones de equilibrio). Ademis de ponerse en juego esa gran energia latente 
(que es muy superior a las energias sensibles tipicas), resulta que el coeficiente de 
transmisi6n de calor por convecci6n es mucho mayor cuando hay carnbio de fase que cuando 
no lo hay (sea la fase liquida o gaseosa). Por todo ello, tanto en la prictica como en teon'a, es 
de la mayor importancia el estudio de la convecci6n con carnbio de fase, aunque la teoria esti 
poco desarrollada debido a la complejidad que encierra el anilisis hidrodinimico de 10s 
flujos multifisicos (ello trae consigo que las correlaciones empiricas Sean tambiCn muy 
pobres). El proceso es todavia mris complicado si el flujo, ademris de multifisico, es 
multicomponente, a pesar de que en la prictica suele ser Cste el caso mis corriente, pues 
cuando el fluido es aire, el vapor de agua que contiene puede condensar, y cuando el fluido 
de trabajo es agua, Csta suele llevar gases disueltos, sales que precipitan, etc; por otra parte, 
conviene tener presente que la presencia de aire en 10s condensadores y evaporadores de agua 
disminuye grandemente la transmisi6n de calor. 

Como en el carnbio de fase la densidad varia varios 6rdenes de magnitud, 10s sistemas de 
convecci6n con carnbio de fase suelen disefiarse para flujo externo (Fig. 12.lb), ya que 10s de 
flujo interno (Fig. 12.1~) se acelerarian mucho (con gran pirdida de carga) si su secci6n recta 
no crece bastante, ademis de que 10s choques tCrmicos y demris problemas locales del 
carnbio de fase (p.e. deposici6n de incrustaciones salinas) ocurririan en la misma seccibn, 
inaccesible, del conduct0 (en regimen estacionario). 

Cuando la vaporizaci6n o la condensaci6n tienen lugar en superficies bien definidas (p.e. el 
alambre de la Fig. 12.3a, o la pared de u n  recipiente) se llama ebullici6n/condensaci6n 
nucleada o heterogCnea, mientras que si la tendencia a1 carnbio de fase es uniforme en una 
regi6n volumCtrica grande, se llama ebullici6n/condensaci6n homogCnea (p.e. cuando a 
T=cte se vm'a la presi6n de un lado a1 otro de la del carnbio de fase). 

A continuaci6n se presentan algunos resultados de las dos configuraciones bisicas de 
convecci6n nucleada con carnbio de fase en un fluido monocomponente. 

Ebullici6n libre. Los estudios bisicos suelen hacerse en un bafio de liquid0 pr6ximo a la 
ebullici6n, donde se le comunica energia a una resistencia elCctrica sumergida (Fig. 12.3a) y 
se rnide elkctricamente la potencia y la temperatura del hilo2. Para el agua (desgasificada), si 
la temperatura del hilo no sobrepasa en =5 OC a la de ebullici6n (373 K a 100 kPa), no se 
aprecia vaporizacidn ni siquiera en la vecindad del hilo, per0 si Cste se sobrecalienta mis, 
aparecen burbujas esporidicas, aunque se vuelven a condensar antes de llegar a la superficie 
libre; por encima de =30 OC de sobrecalentamiento, se forman trenes de burbujas que 
coalescen entre si formando otras mucho mayores y que si llegan a la superficie. Aunque el 
comportamiento global es predecible (Fig. 12.3b) el detalle es aleatorio, dependiendo 
fuertemente de 10s procesos de nucleaci6n asociados a rugosidades fisicoquimicas 
-- 

2. Esta configuraci6n experimental dc ~studio Suc usada por primcra vcz por Nukiyama cn 1934. 
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superficiales del alambre y a las impurezas del agua, que modifican grandemente las 
tensiones interfaciales, ringulos de contacto de mojado, etc. La correlaci6n empirica mris 
usada es la de Rohsenow-1952: 

Nu = K . ~a~ B O " ~  - pr-" 2 
con K = 1 0  y Ja= 

Cli, (Tw - T v  ) 
(12.15) 

hlv 

siendo Ja el llamado nlimero de Jakob. 

Fig. 12.3. Ebullici6n libre en piscina: a) configuraci6n; b) relaci6n entre el flujo de calor transferido y el 
grado de sobrecalentamiento para el caso de agua pura a presi6n atrnosf6rica. A, convecci6n 
natural sin cambio de fase; B, convecci6n nucleada; C, regidn inestable; D, ebullici6n pelicular. 

Ebullicidn forzada. La configuraci6n mis estudiada en este caso ha sido la de ebullici6n 
ascendente en tub0 vertical, cuya configuraci6n y resultados se muestran en la Fig. 12.4. En 
10s experimentos se mantiene constante el gasto misico, el diimetro, la presi6n y la 
temperatura de entrada (pr6xima a la de ebullici6n), y se trata de mantener constante el flujo 
de calor a travCs de la pared (otras veces 10s ensayos se hacen midiendo el flujo de calor 
tratando de mantener la temperatura de la pared). El grado inicial de sobrecalentamiento de la 
pared hasta que aparecen las primeras burbujas aumenta con el gasto mrisico. Luego se 
alcanza una configuraci6n muy inestable de burbujas arrastradas hasta que para una fracci6n 
mrisica dada (=25%, aunque depende del flujo de calor) ya se estabiliza una capa de vapor en 
la pared, aumentando bruscamente la temperatura de la pared (convecci6n anular) y el resto 
del liquido se va vaporizando por radiaci6n desde la pared y convecci6n con el vapor. Puede 
resultar extraiio que se presente un  gradiente de temperatura negativo en la pared (dTldz<O), 
pero la explicaci6n es que en esa regi6n el fluido se acelera mucho y la transmisividad 
tCrmica crece axialmente, en lugar de disminuir por la menor conductividad del vapor 
respecto a1 liquido. 

Condensaci6n. Cuando un vapor entra en contacto con una pared a temperatura inferior a la 
de condensaci6n, se forman gotitas en ella, que, dependiendo de la geometria, del salto 
tCrmico, de la tensi6n superficial y de la rugosidad superficial, pueden crecer formando gotas 
mayores o formando una pelicula liquida continua. Si la pared es vertical (para que escurra el 
liquido for gravedad) y el liquido moja bien (para que no se queden ancladas las gotas), la 
transmisi6n de calor es muy efectiva, niiis incluso que en la ebullici611, porque aqui la 
pelicula que se forma es de liquido, cuya conductividad es muy superior a la del vapor. 
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?iY Tw Timite 
metalirg ico 

Fig. 12.4. Ebullicidn forzada ascendenle en t u b  vertical. a) Configuracidn del flujo bifhico: A, 
liquido; B, regidn bifhica; C, vapor. b) Sobrecalentamiento de la pared (a flujo de calor 
constante) en funci6n de la posicidn axial (se indica la fraccidn mAsica de vapor, x. Las 
tres curvas corresponderian a tres grados diferentes de flujo de calor impuesto, y se ha 
indicado que el sobrecalentamiento puede superar el limite metal6rgico del material. 

La transmisi6n de calor por condensaci6n en pelicula en pared vertical admite un andlisis de 
6rdenes de magnitud sencillo (a partir del trabajo original de Nusselt-1916). Las ecuaciones 
para la pelicula liquida (Fig. 12.5) son exactamente las (1 2.12). 

Fig. 12.5. Condensacidn pelicular de un fluido monocomponente en una superficie 
s6lida vertical fria. 

De 10s balances mdsico y mecdnico (teniendo en cuenta que splay=-pd) se obtiene la 
siguiente relaci6n de 6rdenes de magnitud: 
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Si se integra la ecuaci6n de la energia a todo lo ancho del espesor (desde x=O hasta x = q ,  
teniendo en cuenta las condiciones de contorno detalladas en la Fig. 12.5 y con (12.16), se 
obtiene: 

que, con una definici6n adecuada del n6mero de Rayleigh: 

se reduce a 6 / L - Ra-'I4, y por tanto Nu = R U " ~ ,  que se compara favorablemente con el 
resultado exacto del anilisis de Nusselt: Nu = 0,943. Rail4. Para otras geometrias el 
resultado es parecido: para condensaci6n en pelicula en tub0 horizontal Nusselt obtuvo 
N u  - 0,728- RnZ4, estando definido este n6mero de Rayleigh con el diimetro en lugar de 
con la longitud vertical. Cuando se aumenta el salto de temperaturas Nu disminuye por el 
aumento de aislamiento tdrmico debido a1 aumento de grosor de la pelicula. 

Caloductos. Con este galicisnio (heatpipes en la nomenclatura anglosajona) se designa un 
dispositivo conector tCrmico que consiste en un tub0 de cobre sellado por ambos extremos y 
dentro del cual hay un fluido biPAsico (normalmente puro) empapando una mecha o unas 
ranuras longitudinales que actuan de bomba capilar para repartir el liquido. A1 poner un 
extremo en contact0 con un foco tdrmico, el calor comunicado evapora algo de liquido, 
tendiendo a aumentar la temperatura y la presi6n (el volumen es finito), forzando a1 vapor a 
moverse hacia el otro extremo mis frio y a menor presi611, por lo que alli condensarfi el vapor 
liberando toda la energia que recibi6 en el evaporador (en rCgimen estacionario). El 
condensado retorna por la malla bombeado por fuerzas capilares en contra del gradiente de 
presidn en el tubo. 

La enorme ventaja de 10s caloductos como conectores tdrmicos es que presentan una 
transmitancia varios 6rdenes de magnitud superior a la que p.e. tendria la misma varilla de 
cobre maciza, debido a que se establece una convecci6n con cambio de fase. Un caloducto de 
agua de 1 m de largo y 1 cm de dihmetro es capaz de transmitir 100 W de un extremo a otro 
con apenas una diferencia de temperaturas de 10 K, lo que equivale a una k=103k,ob,,. En un 
caloducto como Cste, se usaria =0,1 m de longitud para el evaporador, se aislaria 
tkrmicamente la parte media, y se usaria =0,3 m en el otro extremo para el condensador. La 
transmitancia obtenible con un caloducto del tipo descrito tiene un margen muy extrecho, asi 
que para conseguir caloductos de conductancia variable se aiiade un  gas inerte (el cual tiende 
a acumularse en el condensador) cuya dilataci6n (controlada internamente o desde el 
exterior) regula el irea 6til del condensador. 
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- Seg6n el tipo de conducto: tubulares, de carcasa, de placas (10s compactos), con aletas, 
etc. 

- See6n la asociaci6n de cambiadores: en serie, en paralelo, mixtos. 

En la Fig. 12.6. se esquematizan 10s mis representativos. 

Fig. 12.6. Esquernas de carnbiadores de calor: a) cambiador tipico, tubular o de carcasa, 
norrnalrnente sin carnbio de fase, b) carnbiador con cambio de fase, c) cambiador con 
tarnbor de sustancia intcrmcdiaria (dos vistas), d) carnbiador por contacto. 

Para un buen contacto tCrmico entre 10s dos fluidos se requiere que la superficie s6lida que 
10s separa ofrezca poca resistencia tirmica y que el Area de contacto sea grande. Se dice que 
un cambiador es compact0 si tiene mAs de 103 m2/m3 (10s pulmones tienen 20 veces mis). 

Coeficiente global de transferencia 

Casi todos 10s cambiadores de calor responden localmente a1 esquema de la Fig. 12.7. 
Suponiendo que localmente son adnlisibles las hip6tesis de unidimensional y estacionario, el 
flujo de calor seri: 

que sirve para definir el coeficiente global de transferencia U. 

S 

Fig. 12.7. Pcrfil de lempcratura a traves de un pequelro elernenlo dc un cambiador de calor. 

Obskrvese que la definici6n dependera del Area que se elija para ello en (12.21), aunque casi 
siempre se puede poner A1=Am=A2 y no hay ambigiiedad. Normalmente se considera por 
separado el efecto de la suciedad (a travCs del coeficiente de suciedad, @) y el de las posibles 
aletas (a travks del rendimiento de aleta, q)  sobre 10s coeficientes de convecci6t1, por lo que 
se tendri: 
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La superficie s6lida suele ser tan buen conductor tCrmico que su efecto puede despreciarse en 
(12.22). TambiCn, si uno de 10s flujos presenta mucha mis resistencia tCrmica que el otro 
(gas frente a liquido, liquido frente a cambio de fase), su efecto seri el dominante; asi, si el 
flujo 1 es el que ofrece mayor resistencia tdrmica, U=hl. 

N6tese que, conforme se ha definido en (12.21), la U seria local, es decir, referido a un 
elemento de Area de intercambio dA, y la U variarii a lo largo del cambiador, per0 lo que se 
utiliza en la prictica es un valor medio de U como valor representativo para todo el 
cambiador, y se calcula el calor con: 

Q = UAAT 

siendo A un irea de intercambio representativa (si por algfin lado hay aletas suelen 
considerarse aparte como ya se ha indicado, por lo que no suele haber ambigiiedad en la 
elecci6n de A) y AT un salto tCrmico representativo entre el fluido caliente y el frio. 

Para cambiadores con flujos paralelos (sea a contracorriente o en flujo concurrente, y haya o 
no cambios de fase) se demostrarii posteriormente que debe elegirse como AT la media 
logaritmica de 10s saltos de temperatura entre fluidos en 10s extremos del cambiador, es 
decir : 

aunque si ambos saltos son del mismo orden (+50%) la media aritmCtica da pricticamente 
igual. La Tabla 12.1 da una idea de 10s valores numCricos tipicos. 

Tabla 12.1. Valorcs ~ipicos dc la ~ransrnilancia tdrmica U en w . ~ - ~ . K - ]  

Gas Gas Liquido Liquido Liquido 
convecci6n libre convecci6n forzada convcccicin librc conveccicin forzada vaporizhdose 

Gas c. libre 1 a 2  3 a 1 0  5 a20 10a40 10 a40 
Gas c. forzada 3 a 1 0  10a30 10a50 10 a 4 0  10 a40 
Liquido c. libre 5 a20 10a50 25 a 500 100 a 1500 500 a 10000 
Liquido c. forzada 10 a 30 10 a40 100 a 1500 200 a 2500 500 a 10000 
Vapor condenshdose 5 a 20 10 a 50 300 a 1000 400 a 4000 600 a 6000 

Como ejemplos mis concretos, para ventanas de vidrio U=2 W.m-2.K-1, para colectores 
solares planos U=6 W.m-2.K-l, y para radiadores de calefacci6n por agua caliente 
U=10 W.m-2.K-1. Un caso singular de gran inter& es el de 10s caloductos; para ellos, segdn la 
temperatura de trabajo, se tiene que U=102 W.ri~-~.K-l para T=10 K, U=103 W.m-2.K-1 para 
T=100 K y U=lO4 W.m-2.K-1 para T=1000 K. 
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Parametros adimensionales 

El comportamiento de un cambiador queda definido por tres parimetros adimensionales: 

- Relaci6n entre las capacidades tCrmicas medias de las dos corrientes, c, que siempre puede 
ponerse como: 

incluso si hay cambio de fase, pues si una corriente cambia de fase seri c=O, mientras que 
si son ambas las que cambian de fase el problema resulta trivial. En general 0 I c I 1. 

- Relaci6n entre el calor que hipotkticamente se transmitiria con esa UA si el salto de 
temperatura fuese el miximo (entrada del caliente menos entrada del frio) y el miximo 
transmisible a entrada fija (el que se transmitiria si A+-). Como Cste Gltimo valor es 
(ritcp)min(Tea,cd-Tentfrio) y el AT es el mismo, se tiene finalmente que este parimetro, N, 
llamado niimero de unidades de transferencia, es: 

Normalmente este parimetro resulta de orden unidad. 

- Relaci6n entre el calor realmente intercambiado y y el miximo transmisible a entrada fija 
(el que se transmitiria si A+-); es decir: 

Este parimetro se llama eficiencia del cambiador, y 01q51, con valores tipicos de 0,6. 
Para el cilculo de actuaciones del cambiador, a condiciones de entrada dadas, basta 
conocer su eficiencia, aunque muchas veces en el anrilisis preliminar de instalaciones 
tCrmicas lo que se fija no es una eficiencia tipica sin0 un salto minimo de temperaturas 
tipico, del orden de 5 "C. 

Calculo de cambiadores 

En un cambiador de calor en el que se supone que las pCrdidas de calor a1 exterior son 
despreciables existen tres ligaduras tCrmicas: 10s dos balances energiticos de 10s fluidos, y la 
ecuaci6n del flujo de calor entre ellos. Si se considera U=cte, estas ecuaciones son: 
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donde esta liltima funci6n f se reduce a la media logaritmica de 10s incrementos en 10s 
extremos para flujos paralelos, per0 es m6s complicada para flujos cruzados o mixtos y de 
hecho se recurre a darla en forma de grrificos empiricos. 

Combinando estas ecuaciones se puede obtener otra que relaciona 10s partimetros 
adimensionales descritos anteriormente: 

siendo esta nueva funci6n f expresable analiticamente de forma sencilla para el caso de flujos 
paralelos, per0 que normalmente corresponderti a una gr6fica empirica como se ha dicho 
antes (Fig. 12.8). 

0 1 3 0 1 N N 3 

dl 1 en 
Fig. 12.8. Eficiencia 7 de un cambiador en funcicin dcl nlimero de unidades de transferencia N, para diversas 

relaciones de capacidad tkrmica c de 10s flujos: a) flujo concurrente, b) flujo a conlracorriente, c) un 
solo paso en carcasa y un nlimero par de pasos en tubos, d) flujo cruzado sin mezcla, e) flujo cruzado 
con mezcla de un fluido. 
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El cdlculo de cambiadores se puede referir a dos casos diferentes: cilculo de las actuaciones 
de un cambiador dado (ya construido), y cilculo de diseiio o selecci6n del cambiador mds 
adecuado a una cierta aplicaci6n. 

En el primer caso, se suponen las condiciones de entrada dadas, la N se calcula a partir de 
(12.26), con ayuda de (12.23) o un valor empirico seg6n la Tabla 12.1, y la eficiencia se 
obtiene de (12.27), con lo que no es necesario utilizar la media logaritmica del salto de 
temperaturas o su equivalente, que contendria variables intermedias (este camino direct0 fue 
propuesto por Nusselt en 1930). A partir de 7 se calcula ficilmente el calor transferido y las 
temperaturas de salida. 

El caso del diseiio es aquCl en que se desea dimensionar un cambiador (calcular A) para que 
transfiera un calor Q con un cierto rendimiento q (o un salto minimo de temperaturas), dadas 
las condiciones de entrada y por tanto la U (calculable a partir de (12.23)). Para ello se 
procede a la inversa: de (12.29) se calcula N=f(q,c) y de (12.26) se obtiene A. 

Ademds de estos cdlculos tkrmicos, es precis0 el cilculo fluidodin6mico para determinar la 
pkrdida de presi6n de 10s flujos a su paso por el cambiador, que, aunque energkticamente 
insignificante para el balance tkrmico, determina la potencia de bombeo requerida. 

En la selecci6n del tipo de cambiador m6s adecuado a una aplicaci6n concreta entran en 
juego muchos factores: coste inicial, volumen disponible, limpieza, presiones, compatibilidad 
de materiales, etc. Por ejemplo, supuesto que se trata de elegir entre diversas configuraciones 
de cambiador de carcasa y tubos, se podria proceder asi: si el irea de intercambio es menor 
de 10 m2, basta poner dos tubos concCntricos; si la presi6n en 10s tubos es mayor de 7 MPa, 
conviene poner tubos en U en carcasa; y si el factor de ensuciamiento l/Uswio-l/U~iw~= 
(l-@)l(@h) (ver (12.22)) es mayor de 10-4 m2.K.W-1, conviene usar placas tubulares fijas en 
carcasas de cabezal desmontable. Si las presiones no son grandes se pueden utilizar 10s 
modernos cambiadores de calor de placas3. 

Como ejemplo, se va a determinar la expresi6n (12.29) para el caso de flujos paralelos (a 
contracorriente o concurrentes, con o sin cambio de fase), que admite soluci6n analitica 
sencilla. 

Cambiador de flujos paralelos 

Se suponen conocidas las condiciones de entrada y el UA medio. Para no complicar la 
nomenclatura se va a hacer el desarrollo para flujos a contracorriente, per0 basta hacer el 
carnbio dT=-dT para el caso concurrente. 

Primero se va a demostrar que en este caso el ATmdi, es la media logaritmica de 10s saltos en 
10s extremos. En efecto, para un elemento infinitesimal: 

3. Kays, W. & A.L. London, "Compact heat exchangers", McGraw-Hill, 1984. 
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y, como se supone U=cte para la definici6n del ATmdio, se tendrri a la vez: 

de donde se deduce que ATmdio es la media logaritmica de 10s saltos en 10s extremos, como 
se queria demostrar. En realidad, cuando mlcpl=m2cp2 se llegaria a una singularidad, per0 
entonces la soluci6n es trivial porque AT=cte=T2-TI. 

Ahora se quiere determinar la relaci6n (12.29) para este caso de flujos paralelos. Llamando 1 
a la corriente con menor capacidad tCrmica, la eficiencia sera q=(Tls-T1e)l(T2e-Tle), y del 
balance energetic0 se deduce que c=(T2,-Tb)I(T1,T I,), por lo que sustituyendo en la 
primera de las (12.31) y recordando la definici6n (12.27), se tiene: 

que se ha representado en la Fig. 12.8b. Como casos particulares se tiene que 77-1 cuando 
N+=, que q=l-e-*para c=O (cambio de fase) y que q=Nl(l+N) para c=l. 

Para el caso concurrente (Fig. 12.8a) se llega similarmente a: 

con 10s casos particulares de q+ll(l+c) cuando N+-, q=l-e-N para c=O (cambio de fase, 
I 

i independiente del sentido de 10s flujos) y que q=(l--e-ZN)/2 para c=l. 

~ Control t6rmico 

El objetivo del control tCrmico es mantener la temperatura local o global T(t) de un sistema 
(llamado carga) entre limites prefijados Tmin(t)<T(t)<Tmix(t), y se consigue controlando la 
transmisidn de calor entre la carga y un ambiente exterior por medio de conectores y 
separadores tCrmicos. Aunque para conseguir este objetivo se harii uso de todos 10s modos 
brisicos de la transmisidn de calor (conducci6nY convecci6n y radiacibn), se incluye aqui este 
anrilisis porque la convecci6n suele ser el mecanismo mis importante para conseguirlo, 
except0 en las aplicaciones de control tCrmico global de vehiculos espaciales (Cap. 13), 
donde la ausencia de atm6sfera hace que sea la radiaci6n el proceso controlador. 

La importancia del control tCrmico estriba en que en todo tip0 de sistema, desde 10s 
materiales estructurales a 10s seres vivos, 10s efectos tCrmicos pueden degradar severamente 
sus funciones, y su fa110 incidir no s610 sobre ellos mismos sino sobre 10s demis sistemas. 
Las distorsiones tCrmicas de la materia pueden ir desde la dilataci6n (causando 
desalineamiento y posiblemente esfuerzos termomeciinicos y fugas de fluido) hasta la 
ablaci6n o desintegraci6n de la materia, pasando por m6ltiples cambios de fase. Los equipos 
electr6nicos y fluidomeciinicos funcionan ma1 o no funcionan fuera de un estrecho margen de 

\ temperaturas (que suele coincidir con el biol6gico) y 10s sistemas biol6gicos suelen requerir 
un control tCrmico muy fino. 
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Tipos de sistemas: 

- conectores para acelerar el atemperamiento natural (Qcarga(Tcarga-Td)<O): pasivo 
(conducci6n, convecci6n, radiacidn), o activo (conveccidn forzada). 

- aradores para retardar el atemperamiento natural (Qcarga(Tcarga-Td)<O): pasivo 
(conducci6n, convecci6n, radiacibn), o activo (conveccibn forzada). TambiCn se 
llaman aislantes. 

- calefactores para impedir el atemperamiento natural (QCarga(Tcarga-Td)% con 
Qcqa>O): combusti6n, resistencia elCctrica, bomba de calor. 

- frigeradores para impedir el atemperamiento natural (QCarga(Tcmga-Tamb)% con 
QC,,<O): frigorificos, bombas de calor, mezclas congelantes. 

La TermodinAmica enseiia que si Qcarga(Tcarga-Td)>O, entonces es necesario aportar 
exergia desde el exterior, sea para calefaccidn o para refrigeracidn. Si no, no es necesario, 
aunque muchas veces si que se aporta algo, para acelerar el intercambio (convecci6n 
forzada), y se dice control activo. 

El problema de la transmisidn de calor en el control tCm~ico puede ser de tipo direct0 (dados 
la geometria y 10s materiales, relacionar 10s flujos de calor con las temperaturas), o de tipo 
inverso (dados las temperaturas y flujos de calor deseados, proyectar la geometria y 
materiales mAs adecuados). 

En general, 10s parametros a considerar en un problema de control tCrmico son: el rango de 
temperaturas de trabajo de la carga, la del ambiente, el rango de flujos de calor, las 
propiedades de 10s materiales a usar como conectores o separadores (no s610 las tCrmicas, 
sino tambiCn las de compatibilidad) y la geometria. 

Seg6n el rango de temperatura de la carga, se pueden distinguir las aplicaciones siguientes: 

- Hasta 100 K, criogenia (almacenarniento y transporte de oxigeno, nitrbgeno, 
metano, hidrdgeno y helio liquidos, detectores de IR, superconductores, etc). 

- De 100 K a 200 K las aplicaciones son muy escasas (producci6n de nieve carbdnica 
a 195 K). 

- De 200 K a 300 K, refrigeracidn convencional (alimentos). Se usan 10s 
hidrocarburos halogenados, tambiCn llamados clorofluorocarbonos (CFC). 

- De 290 K a 295 K, acondicionamiento ambiental (aire acondicionado). Se usan 10s 
CFC. 

- De 300 K a 400 K, calefdccidn convencional (domdstica e industrial). Se usan el 
agua y el aire. 

- De 400 K a 800 K, procesos industriales (quimica, textil, alimentaria). Se usan 
aceites minerales, sales fundidas y gases. 

- De 800 K a 2000 K, hornos (metalurgia, cerimica y vidrio). Se usan sales y metales 
fundidos, y gases. 

- A partir de 2000 K, llamas de soplete y plasmas. El soplete de hidr6geno at6mico 
alcanza 4000 K. Se consiguen chorros de plasma a 10000 K (p.e. para simular las 
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condiciones de reentrada de vehiculos espaciales) sembrando el aire con particulas 
ficilmente ionizables (p.e. cesio o arg6n) y aceleriindolo en campos 
electromagnCticos muy intensos. 

Los elementos tipicos de un sistema de control tCrmico se representan en la Fig. 12.9. La 
carga existe siempre, per0 el ambiente puede a veces no ser relevante (p.e., si QCaqa>0 y se 
calienta con una resistencia elCctrica). El conector o separador tambiCn existe siempre, 
aunque a veces sea la capa de fluido ambiente que baiia directamente la carga. En cambio el 
circuito de transporte no es siempre necesario. 

El aporte de potencia es necesario si Q,,a(Tc,,,a-Td)>O, per0 puede existir aunque no sea 
necesario. El acumulador tCrmico tampoco es necesario, per0 si es conveniente para acoplar 
oferta y demanda. Los sensores y reguladores se utilizan siempre que se requiera un control 
de la transmisi6n de calor. 

bomba ( 

Fig. 12.9. Esquema gcncral de un sislema de control drmico. 

Cuando existe un circuito fluido de transporte tCrrnico, se considera que la degradaci6n de 
energia mecinica por fricci6n es despreciable frente a1 calor intercambiado, aunque ella es la 
que gobierna el aporte de potencia necesario para mantener el flujo. Suele ademis 
considerarse flujo incompresible y casi siempre monofrisico, y las propiedades del fluido se 
consideran constantes en un primer anilisis, y luego se corrige por el efecto de la variaci6n 
de temperatura (que puede ser importante en 10s liquidos, a1 cambiar mucho la viscosidad 
con la temperatura). 

Conveccion laminar de especies 

Cuando la difusi6n de especies debida a gradientes de concentraci6n (Cap. 11) va asociada a1 
movimiento global del fluido, se llama convecci6r1, similarmente a como se hace en 
transmisidn de calor. La analogia entre ambos procesos de transporte convectivo es debida a 
la coincidencia de las ecuaciones (1 1.25) y (1 1.3), esta 6ltima modificada para incluir la 
convecci6n, es decir: 
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y se puede repetir aqui la clasificaci6n que se ha hecho en conveccidn timica: en flujo 
interno y flujo externo, en flujo laminar y flujo turbulento, definir el coeficiente de 
convecci6n miisica hm(D,p,V ...) aniilogamente a (12.1) a partir de: 

adimensionalizarlo, como se hizo en (12.2), para obtener un ntimero adimensional (anblogo 
a1 de Nusselt) llamado n6mero de Sherwood, Sh: 

siendo L la dimensi6n de inter&; adin~ensionalizar el coeficiente de difusi6n de la especie i 
considerada (Di) similam~ente a como se hizo con la difusividad tCrmica (a), dando lugar a1 
n6mero de Schmidt, Sc: 

donde tambiCn se ha introducido el n6mero de Lewis, Le, que puede usarse alternativamente. 

Siguiendo con la semejanza con la transmisi6n de calor, se pueden presentar ejemplos de 
correlaciones empiricas adimensionales, de la forma Sh=Sh(Re,Sc) como p.e. Sh=3,66 para 
convecci6n forzada laminar en tub0 con concentraci6n en la pared constante, 
Sh=0,023Re0~8Sc0~4 para convecci6n forzada turbulenta en tubo, etc. Se puede continuar con 
el anblisis simplificado (6rdenes de magnitud) de casos sencillos como alli se hizo (capa 
limite, tubo, convecci6n natural) y 10s resultados son similares: 

- convecci6n forzada laminar en capa limite: 

112 113 112 112 
Sh = 0.33Re Sc para Sc > 1 y Sh = 0.56Re Sc para Sc << 1 (12.38) 

- convecci6n natural laminar en capa limite: 

Sh = 0 . 5 ~ ~ : ~  para Sc > 1 y Sh = O.~(R~,SC )'I4 para Sc cc 1 

donde se ha introducido el n6mero de Rayleigh misico Ram definido por: 

L 
Ram = gamAc- siendo Ac = cpared - cm y am = - - 

vDi - l (t), (12.40) 

Hasta aqui se ha supuesto transporte de especies por gradiente de concentracidn en un medio 
isotermo y, aunque se ha presentado con una semejanza total con el transporte de calor, 
conviene matizar que no es la concentraci6n sino el potencial quimico de la especie el que 
juega un papel enteramente similar a1 de la temperatura, y asi p.e., aunque la temperatura y el 
potencial quimico son continuos a travks del contorno, la Cpared de (12.40) es la del fluido en 
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la pared, y no la de la pared propiamente dicha, que serii muy diferente (si la pared esta 
compuesta ~610 de la especie pura de inter&, la concentraci6n de la mezcla fluida en la pared 
serii la de equilibrio saturado a esa temperatura). Ademiis, en la transferencia de masa s610 
existen 10s modos difusivo y convectivo, mientras que en la transmisi6n de calor existe 
ademas el modo radiativo. 

Hay casos en 10s que el transporte de especies y el de calor van unidos, como en el caso de la 
convecci6n de especies debida a convecci6n natural termica, o el caso de enfriarniento por 
evaporaci6n forzada. El primer0 se puede analizar como se hizo en convecci6n natural, 
aunque ahora, en lugar de las dos posibilidades, Pr>l y Pr<<l, se presentariin seis: 

P r < S c <  1 (Le > 1) Sh = Raml/4prl/4Scl/2 
S c < P r <  1 (Le < 1) Sh = Raml/4Prl/4Sc 
P r <  1 <Sc (Le > 1) Sh = Raml/4prl/12Scln 
Sc< 1 < P r  (Le c 1) Sh = Raml/4Prl/4Sc 
1 < P r < S c  (Le > 1) Sh = R~, l /~Sc l /~  
1 < S c < P r  (Le < 1) Sh = Ra,l/4Scl/2 

Enfriamiento por evaporacion 

Se estudia aqui un problema combinado de difusi6n de especies y de calor. Sea una comente 
de aire caliente (hiimedo, per0 no saturado) en contact0 con una masa de agua liquida pura 
(Fig. 12.10). En regimen estacionario existirri un flujo de molCculas de agua hacia el aire 
debido a1 gradiente de concentraci6n, y la evaporaci6n (que harii disminuir algo la masa de 
agua) darii lugar a un enfriamiento en la superficie del agua, que, si se supone isoterma la 
masa de agua, compensarh el flujo de calor recibido desde el aire caliente (otro problema 
distinto seria si la evaporaci6n fuese compensada por calor recibido desde el lado del 
liquido). 

Fig. 12.10. Perfiles de velocidad, concentraci6n de agua y temperatura en el enfriarniento por evaporaci6n. 

Las ecuaciones para el flujo de la especie activa (vapor de agua) y para el flujo de calor son: 

= hm~(cpmd - cca ) y Q = hA(Tpured - T-) (12.41) 

estando relacionadas por el balance energktico en la interfase, ~ + r h h ~ , = 0  (el balance miisico 
daria la velocidad de descenso del nivel del liquido y no es importante para tiempos cortos). 
Los datos son las propiedades de 10s fluidos y el estado termodiniimico del aire (y su 
velocidad), y se desea calcular el grado de enfriamiento de equilibrio (la temperatura del 
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liquido, Tpared). Recordando la relacidn entre concentraci6n de vapor de agua, c, y humedad 
relativa, 4: c=xpl(RUT)=@p*(T)l(RJ), el balance energetic0 conduce a la ecuaci6n buscada: 

donde 10s coeficientes de convecci6n se suponen conocidos en funci6n de 10s datos. De 
hecho, de la analogia matemitica entre 10s problemas de calor y de concentraci6n, se deduce 
que las funciones de correlaci6n Nu=hLlk=f(Re,Pr) y Sh=h&IDi=f(Re,Sc) han de ser 
identicas, luego si Nu=ARemPF, entonces Sh=ARemScn con las mismas A,  m y n, y, puesto 
que ya coinciden L y Re, se concluye que: 

Aunque experimentalmente se llega a que n=1/3, en realidad importa poco porque en 10s 
gases es Le=l. Si ademis de esta simplificaci6n, se desarrolla (12.42) sabiendo que 
TparepTm, se llega a: 

Sustituyendo valores numdricos, para temperaturas pr6ximas a la atmosfkrica, se obtiene 
AT=A(l+,) con A=13,6 "C. 

Difusi6n en chorro laminar 

Uno de 10s problemas bisicos de la convecci6n de especies es el denominado difusi6n en 
chorro laminar, donde un chorro (bidimensional o axilsimCtrico) de una sustancia se difunde 
en el sen0 de otra sustancia que estaria en reposo de no ser por la penetraci6n y el- arrastre 
provocados por el chorro. Aunque se trata de un problema tipico de la Mecinica de fluidos, 
se trata aqui por su gran interds en combusti6n (llama de difusi6n laminar, donde se inyecta 
un chorro de combustible en el sen0 de una atm6sfera de aire), ademis de en 10s problemas 
de dispersi6n de contaminantes. Como no afiade grandes dificultades, se considerari que el 
chorro viene con una temperatura distinta de la del ambiente, con lo cual adquiere tambien 
mayor relevancia termodinimica. La Fig. 12.1 1 presenta un esquema del chorro axilsimktrico 
e introduce la nomenclatura usada. 

Se trata de encontrar 10s perfiles de concentraci6n, de velocidad y de temperatura. El 
problema es casi-unidimensional ya que las funciones varian mucho radialmente y poco a lo 
largo del eje, en cuya direcci6n la difusi6n seri despreciable. Se supondri, para simplificar el 
cilculo, que las propiedades de 10s fluidos son iguales y constantes (Pr=Sc=Le=l). En 
regimen estacionario, las ecuaciones se deducen de (5.22-24) y (1 1.15), obteniendose: 
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Fig. 12.1 1. Esquema de un chorro de difusi6n laminar. 

- balance misico global: 

- balance de la especie inyectada: 

- balance de cantidad de movimiento axial: 

- balance energetico: 

donde se ha sustituido la entalpia de la mezcla h por h=&ihio+&i~piT=ho+~pT7 y se ha 
considerado que no hay reacci6n quimica (Cap. 16). 

Para distancias grandes4 @>Do) el problema admite soluci6n de semejanza (Schlichting- 
1933) con la tinica variable adimensional 77: 

con la soluci6n5: 

4. El nlicleo no viscoso del chorro desaparece a1 cab0 de unos 4 6 6 diimetros comente abajo de la salida, 
debido a1 crecimiento de la capa de mezcla por aparearniento de 10s torbellinos desprendidos. 

5. Schlichting, H., "Boundary layer theory", McGraw-Hill, 1979. 
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que verifica las ecuaciones diferenciales y las condiciones en el infinito y, aunque no verifica 
exactamente las condiciones en z=0 (w=w, e y=l para rcDd2, y w=y=O y T=Td para 
r2Dd2), si verifica globalmente las relaciones: 

m Ce m 

I2nrdr(pw2) = cte, j2zrdr(pyw) = cte, ~ 2 z r d r ( p c p ~ w )  = cte, Vz (12.54) 
0 0 0 

y en particular para z=0. Con esta soluci6n de semejanza el chorro aparece como manantial 
puntual de sirnetria c6nica. 

En el eje, r=O, ~ + 0 ,  wz=cte, u=O, yz=cte y [(T-Tad)/(To-Tad)]z=cte, aunque esto no serii 
verdad cerca de z=0 porque ni w puede ser mayor de w,, ni y mayor que 1, lo cual puede 
servir para delimitar la regi6n de validez de esta soluci6n: zlD0>(3/32)wfldv=(3/32)Re. 
TambiCn es ficil ver que, para una z dada, 10s perfiles wl~ l , ,~ ,  ylyl,,~ y 
[(T-Tamb)/(To-Tamb)]~r=O coinciden, y que 10s contornos de y=cte, w=cte y T=cte son 
semejantes; en realidad, las curvas de nivel vienen dadas por: 

para la y, y lo mismo para las otras dos, sustituyendo 'y' por wlw, o por (T-Tm)/(To-T,). 

La velocidad radial u es nula en r=O, en r+- y en p 2 ,  siendo positiva hasta q<2 y negativa 
para p 2 .  
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Se puede definir el llamado "ingulo del chorro" como r ldz ,  siendo rln el radio donde en 10s 
perfiles anteriores se alcanza la mitad del valor central, resultando rlnlz=5,94/Re, que enseiia 
que el dngulo del chorro es inversamente proporcional a Re. TambiCn es interesante calcular 
el flujo de arrastre, ma: 

que indica que el flujo de arrastre aumenta con z y con p, y que, parad6jicamente, el flujo 
total (8npz) no depende del flujo inyectado, aunque, como antes, esto s610 es vilido para 
8npz>pwOnDo2/4, es decir, para zlDo>(3/32)Re, como antes. 

RECAPITULACION 

1. Se justifica por quC conviene estudiar por separado la transmisi6n de calor por 
convecci6n de la conducci6n, y se distingue entre convecci6n forzada y convecci6n 
natural, y entre flujo externo y flujo interno. 

2. Se presentan las correlaciones adimensionales empiricas que relacionan el coeficiente de 
convecci6n tCrrnica con 10s otros parametros del flujo y del fluido. 

3. Se hace un analisis de 6rdenes de magnitud de 10s casos elementales de procesos 
convectivos: el de flujo forzado en capa limite, el de flujo forzado en interior de tubos, y 
el de flujo natural en placa vertical. 

4. Se estudian 10s cambiadores de calor: su clasificaci6n, el coeficiente global de 
transmisi6n y 10s parimetros adimensionales, resolviendo explicitamente 10s casos de 
flujos paralelos. 

5. Se presenta la fenomenologia de la convecci6n con cambio de fase en flujo abierto y en 
flujo cerrado, haciendo un anBlisis de 6rdenes de magnitud del proceso de condensaci6n 
en pelicula vertical. 

6.  La transferencia de masa por difusi6n de especies con arrastre convectivo se estudia 
como analogia matemitica a1 proceso de convecci6n tkrmica, conduciendo a las mismas 
correlaciones empiricas adimensionales. 

7. Un problema combinado de convecci6n tCrmica y misica es el del enfriamiento por 
evaporaci6n (el conocido efecto botijo), que aqui se analiza en detalle. 

8. El otro problema que se analiza de convecci6n de especies es el del chorro laminar 
axilsimCtrico, por su inter& para el estudio de las llamas de difusi6n y para la dispersi6n 
de contaminantes, entre otros. 
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PROBLEMAS 

12.1. Se desea estimar el sobrecalentamiento, en rCgimen estacionario, de un gasto de 0,01 
kg/s de R-12 que sale de un evaporador a 100 kPa y circula por un tubo de cobre de 
0,s mm de espesor, 10 mm de dibmetro exterior y 50 cm de longitud, con una 
envoltura aislante de 5 mm de espesor de manta de fibra de vidrio, en presencia de 
una atmdsfera a 30 OC. Datos: hR-12=250 W.m-2.K-1, kc,=390 W.m-l.K-1, 
kmm=0,04 W.m-l.K-l, haire=10 W.m-2.K-1, cp8-12= 580 J.kgl.K-l. Se pide: 

a) Temperatura, densidad y velocidad del R- 12 a la entrada del conducto. 
b) Balance energetic0 y calor transmitido. 
c) Temperatura de salida. 
d) Comprobar, con las correlaciones empiricas generales, que las estimaciones dadas de 

hR-12 y haire son adecuadas. Datos: pn.12=10-5 Pas, kR-12=0,007 W.m-l.K-l. 
Sol.: a) T-30 OC, p=6,3 kg/m3, v=25 m/s; b) ~ = 6 , 7  W (13,4 Wlm), T e x ~ 7  OC; C) 

AT=Ql(mcp)=6,7/(0,01.580)=1,2 K; d) Para el R-12, Pr=10-5.58017.10-3=0,83, 
~e=6,3.25.9. 10-3/10b5=1 ,4. 105, ~ ~ = 0 , 0 2 3 ~ e ~ ~ ~ P r ~ , ~ = 2 8 2 ,  h=220 (y se supuso 250), y 
para el aire, Pr=0,7, Gr=7,7.105, N~=0,53(GrPr)~) .~~= 14, h=23 (y se supuso 10). 

12.2. Por un tub0 de 2 m de largo y 10 mm de diimetro, cuyas paredes se mantienen a 80 
OC, fluyen 1,67 kg/s de un aceite cuya conductividad tCrmica varia de 0,144 
W.m-1.K-1 a 20 OC a 0,141W.m-1.K-1 a 80 OC, su viscosidad es de 890.10-6 m2/s a 
20 OC y de 39.104 m2/s a 80 OC, y su densidad es de 894 kg/m3 a 20 OC y de 851 
kg/m3 a 80 OC, el cual entra a 20 OC. Se pide: 

a) RCgimen del movimiento. 
b) N6mero de Nusselt medio. 
c) Calor que recibe el aceite. 
d) Temperatura de salida. 
Sol.: a) laminar, Re=270; b) Nu=92; c) ~ = 5  kW; d) Ts=21,6 OC. 

12.3. Se desea saber la pCrdida de calor a1 ambiente de una tuben'a de 5 cm de dibmetro y 1 
cm de espesor de aislante de k=0,1 W.m-l.K-1, por la que circula 0,01 kg/s de vapor 
que entra a 150 kPa y 150 OC. Se pide: 

a) NGmeros de Re y Nu para el vapor. 
b) Niimeros de Gr y Nu para el aire. 
c) Flujo transversal de calor. 
d) Variaci6n axial de la teniperatura del vapor. 
Sol.: a) Re=3,3.104, Nu=136; b) Gr=2,5.106, Nu=20; c) ~ = 9 3  Wlm; d) dT/a!x=-9 OC/m. 

12.4. Se desea estudiar el enfriamiento de una esfera maciza de hierro de 10 cm de 
dibmetro, reciCn sacada de un horno a 150 OC, en una atm6sfera a 20 OC. Se pide: 

a) Flujo de calor por radiacibn, suponiendo s 0 , 2 .  
b) Flujo de calor por conducci6n suponiendo aire inm6vi1, y cblculo del Nu equivalente. 
c) Flujo de calor por convecci6n natural, indicando 10s valores de Gr y Nu 

correspondien tes. 
Sol.: a) ~ = 1 1  W; b) ~ = 2  W, Nu=2; c) ~ = 2 2  W, Gr=4.106, Nu=22. 
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12.5. Se trata del disefio de un calentador elCctrico de 3 kW para calentar agua sanitaria 
desde 10 "C a 60 "C. Se pide: 

a) Gasto miisico de agua que se podria calentar. 
b) Tamafio que deberian tener 10s tubos para que el rCgimen sea turbulento. 
c) N6meros de Reynolds, Prandtl y Nusselt, y longitud de tubo minima necesaria. 
d) Pkrdida de presi6n. 
Sol.: a) m<14,3.10-3 kg/s (0,8 litros por minuto); b) D<4,7 mm, se elige D=4 mm; c) 

Re=4670, Pr=7, Nu=43,2, L>1,1 m; d) Ap=7 kPa. 

12.6. Para condensar el vapor de salida de una turbina a 30 "C se usa una coniente de agua 
de 100 kg/s a 15 "C. El 5rea de intercambio es de 150 m2 y el coeficiente global de 
transmisi6n de 2000 W.m-2.K-1. Se pide: 

a) El n6mero de unidades de transferencia (Nut). 
b) El rendimiento q. 
c) La temperatura de salida del agua. 
d) El calor evacuado. 
e) El gasto mhsico de vapor circulante. 
Sol.: a) Nut=UA/(mc)=0,72; b) q=l -e-Nuf=0,5 1 ; c) Tmr=22,7 "C; d) Q = ~ c A T = ~ , ~  MW; e) 

mvap= 1,32 kg/s. 


