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25 
Ebullición y condensación 

La transferencia de calor que acompaña a un cambio de fase se caracteriza 
a menudo por sus elevadas velocidades. En sistemas en ebullición se han ob
tenido densidades de flujo calorífico de hasta 135 millones de kcalf(hr)(m2). 
Este mecanismo de transmisión de calor ha adquirido importancia en la tec
nología de cohetes y en el diseño de reactores nucleares, donde se producen 
grandes cantidades de calor en pequeños espacios. Aunque las velocidades 
de condensación no han alcanzado una magnitud similar, se han registrado 
coeficientes de transmisión de calor para la condensación de hasta 98 000 kcal/ 
(hr)(m2)eC). Los coeficientes de condensación del equipo comercial normal 
son generalmente más elevados que en aquellos sistemas en los que no tiene 
lugar un cambio de fase. 

EBULLICióN 

Mecanismos 

Entre los distintos mecanismos de transferencia de calor, la ebullición es 
quizás el más complejo. Por ejemplo, al templar metales muy calientes en 
líquidos, a menudo la velocidad de transferencia de calor aumenta al dismi-
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FIGURA 25-1 
Regímenes de ebullición para agua a presión atmosférica. 

nuir la diferencia de temperaturas entre el metal y el líquido. Algo parecido, 
conocido como fenómeno de Leidenfrost, se observa cuando gotas de líquido 
caen sobre una superficie muy caliente. Aunque las gotas rebotan vigorosa
mente sobre la superficie, pueden tardar varios segundos en evaporarse. Sin 
embargo, cuando las gotas caen sobre una superficie mucho más fría del mismo 
material, el rebote no tiene lugar. Por el contrario, las gotas mojan la superfi
cie, se extienden, y se evaporan en un segundo o menos. La explicación del para
dójico comportamiento en el temple y del fenómeno de Leidenfrost, se basa 
en el hecho de que la transferencia de calor por ebullición tiene lugar por 
medio.. de distintos mecanismos, siendo a menudo el mecanismo más impor
tante en el establecimiento de la densidad de flujo de calor que la diferencia 
de temperaturas que constituye la fuerza impulsora. 

Una primera investigación de estos mecanismos.fue realizada por Nukiya
ma1 en 1934, quien sumergió un alambre de platino en agua a IOooc, y lo 
calentó eléctricamente. La densidad de flujo calorífico desde el alambre se 
calculó a partir de la potencia suministrada, determinándose la temperatura 
del mismo a partir de la resistencia eléctrica. Sus resultados y los de investi
gadores posteriores tenían la forma mo·strada en la Fig. 25-1. 

' Shiro Nukiyama, Maximum and Mínimum Values of Heat Transmitted from Metal to 
Boi!ing Water under Atmospheric Pressure, ]. S oc. Mech. Eng., ]apan, 37(206): 367-374 (1934). 
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Nukiyama halló que al aumentar la temperatura del alambre por encima 
de 100°C, la velocidad de transmisión de calor aumentaba suavemente, hasta 
que a unos 150°C la temperatura del alambre subía repentinamente hasta 
aproximadamente 1000°C. Sin embargo, mayores aumentos de la potencia su
ministrada provocaban únicamente incrementos regulares en la temperatura 
del alambre. Una disminución en dicha potencia a partir de este punto hacía 
descender la temperatura del alambre, según pone de manifiesto la suave cur
va que baja de 1000 hasta 300°C, punto a partir del cual la temperatura des
cendía súbitamente hasta valores inferiores a 150°C. Por debajo de este pun
to, seguía la curva establecida previamente para el aumento de la densidad 
de flujo calorífico. 

Nukiyama llegó a la conclusión de que existían al menos tres tipos de ebu
llición, habiendo comprobado en posteriores trabajos que su suposición era 
correcta. El primer mecanismo encontrado se conoce ahora como ebullición 
nucleada. A temperaturas de la superficie unos pocos grados por debajo de 
100°C, se forman burbujas que ascienden en columnas desde distintos puntos 
de la superficie de calentamiento. Al aumentar la diferencia de temperaturas, 
aumenta el número de puntos de la superficie que producen burbujas, por lo 
que existen más columnas de las mismas eliminando calor desde la superficie. 
Si la diferencia de temperaturas llega a ser bastante elevada, la concentra
ción de columnas de burbujas alcanza un máximo, indicado por el punto B 
de la Fig. 25-1, en el que el líquido ya no puede alcanzar la superficie de cale
facción a la velocidad necesaria para formar la cantidad requerida de vapor. 
En este punto, el mecanismo cambia a lo que se conoce por ebullición de pe
lícula, y la temperatura del alambre se eleva súbitamente (incluso aunque la 
densidad de flujo calorífico permanezca constante) hasta el valor correspon
diente al punto D". El nombre de ebullición de película es apropiado porque la 
superficie calefactora está ahora en contacto únicamente con la fase vapor, 
que se encuentra formando una película entre el líquido y dicha superficie. La 
vaporización del líquido tiene lugar en la superficie de contacto líquido-vapor, 
provocando un aumento en el espesor de la película hasta que el vapor se se
para de ésta en burbujas de forma. irregular, desde puntos situados al azar. 
El alambre funde si el punto D se encuentra a una temperatura tan elevada, 
que sea superior al punto de fusión del metal. Nukiyapta halló que esta fusión 
tenía lugar en los alambres de cobre, pero no en los de platino, cuyo punto 
de fusión es mucho más elevado. · 

La ebullición de película puede ser estable en puntos tanto por debajo 
como por encima de D. Sin embargo, si el flujo calorífico disminuye a partir 
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de D, la película se rompe en las proximidades del punto C. El mecanismo de 
la ebullición de nucleación se restablece entonces para la misma densidad 
de flujo calorífico, pero sobre el segmento de la curva comprendido entre 
A y B. 

La zona de transición comprendida entre B y C no ha sido objeto de mu
cha atención. Debido a la dificultad de controlar la temperatura del alambre, 
los calentadores eléctricos son de poca utilidad para el trabajo experimental 
en esta región. En todos los calefactores la superficie está parcialmente cubier
ta de vapor en la zona de transición, pero el espesor del vapor varía mucho. 
Como resultado de la inestabilidad del funcionamiento en esta región, y debi
do a que un aumento en la fuerza impulsora provoca una disminución de la 
densidad del flujo calorífico, este mecanismo tiene poco interés actualmente 
en las operaciones industriales. 

La parte de la curva situada a la izquierda del punto A en la Fig. 25-1, 
no representa una ebullición, sino calentamiento por convección natural. El 
fluido puede encontrarse a su temperatura de ebullición, pero si la superficie 
de calefacción está sólo unos pocos grados más caliente, no aparecen burbujas 
sobre ella. La porción de la curva cercana al punto A es una región en la que 
se han formado las primeras columnas de burbujas; el calor es distribuido 
entre los mecanismos de ebullición nucleada y convección natural. 

Ebullición nucleada 

Todavía no ha sido propuesto ningún mecanismo completamente satisfac
torio para este tipo de ebullición. Los primeros trabajos experimentales fueron 
dedicados .sobre todo a medir el rendimiento de la ebullición; los resultados 
se correlacionaron por medio de ecuaciones empíricas compuestas por grupos 
adimensionales. Sin embargo, las contradicciones en los resultados experimen
tales de los diversos investigadores han desacreditado a la mayoría de sus 
ecuaciones. Recientemente. se han propuesto una serie de ecuaciones basadas 
en parte en conceptos mecanicistas, que se expondrán posteriormente. Muchos 
aspectos de la ebullición están aún por explicar, y las predicciones de coefi
cientes no referidas a datos experimentales pueden ocurrir fácilmente en erro
res del 100 por ciento. 

Nucleación. Puede observarse en los laboratorios químicos que los líqui
dos situados en recipientes de vidrio a menudo no empiezan a hervir a la tem
peratura de saturación correspondiente a la presión atmosférica. En realidad, 
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puede obtenerse un sobrecalentamiento en exceso de 55°C si se toma la pre
caución de utilizar líquidos puros y recipientes de vidrio limpios. Sin embar
go, este ·estado de sobresaturación puede acabarse rápidamente si se añaden 
impurezas al sistema, teniendo lugar una violenta ebullición de vapor. 

Aunque el fenómeno del sobrecalentamiento se pone de manifiesto de una 
manera mucho más espectacular en el sistema inestable sin ebullición descrito 
en las líneas anteriores, ocurre también en todos los sistemas en ebullición. 
La temperatura de un líquido que hierve; medida a alguna distancia de la su
perficie calefactora, es a menudo hasta un grado más alta que la temperatura 
del vapor existente por encima del líquido; este vapor se encuentra a la tem
peratura de saturación. Junto a la superficie calentada el sobrecalentamiento 
del líquido puede ser de hasta 15 ó 28°C. Esta zona es extremadamente del
gada; la mayor parte de la caída de temperatura tiene lugar normalmente a 
menos de 1 mm del calefactor. 

La explicación de la presencia del sobrecalentamiento en los sistemas 
en ebullición consiste en que las temperaturas y presiones de saturación utili
zadas normalmente por los ingenieros (por ejemplo, las que se encuentran en 
las tablas del vapor de agua) son válidas para el equilibrio en una superficie 
de contacto plana entre vapor y líquido. Sin embargo, si se realiza un balance 
de fuerzas en el ecuador de una burbuja de vapor esférico, de radio r, la pre
sión interna Pa excede a la presión del líquido circundante Pz en una cantidad 
igual al efecto de la fuerza de superficie, que tiende a contraer a la burbuia. 
Así, escribimos 

(25-1) 

de donde resulta 

(25-2) 

Para conseguir el exceso de presión Pa- p11 que puede ser muy alto en bur
bujas pequeñas, el líquido que forma el núcleo de vapor debe estar a una tem
peratura mucho más elevada que la temperatura de saturación para la super
ficie plana. Si existen núcleos con un gran radio de curvatura, el exceso de 
presión necesario será menor y la ebullición empezará a un sobrecalentamien
to más bajo. Un líquido perfectamente puro en contacto con una superficie 
plana calentada, en teoría requeriría mia cantidad infinita de sobrecalenta
miento. Un líquido, sin embargo, no es un medio continuo, y un grupo de 
moléculas podría servir de núcleo. Además, las condiciones de pureza y lla-
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FIGURA 25-2 
Coeficientes de transmisión de calor para n-hexano en ebullición sobre una lámina 
plana pulimentada con papel de esmeril de tres números distintos. [Tomada de 
H. Kurihara, AIChE ]., 6(1): 83 (1960).] 

nura perfectas no pueden obtenerse, por lo que los sobrecalentamientos más 
elevados registrados son del orden de SS a ll0°C. El efecto de las impurezas 
sólidas en la prevención de la ebullición súbita puede explicarse partiendo del 
gran radio de curvatura que probablemente proporcionan. Sin embargo, es pro
bable que la ebullición no requiera la presencia de materia extraña, sino que 
pueda iniciarse sobre la superficie de calefacción. Numerosos experimentos 
han demostrado que las superficies metálicas pulimentadas con papel de lija 
tienen coeficientes de transmisión de calor superiores cuando se utiliza un 
papel basto que cuando se utiliza papel fino. En la Fig. 2S-2 se muestran algu
nos resultados como ejemplo. 

Una de las formas por las que se supone que las condiciones de la super
ficie afectan a la ebullición, es mediante el vapor atrapado en las .cavidades 
de la superficie antes de que empiece dicha ebullición. Estas cavidades pueden 
contener aire cuando ésta empieza, pero al cabo de un corto tiempo todo el 
aire se ha eliminado y quedan únicamente moléculas de la sustancia que está 
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hirviendo. Si los huecos tienen el fondo redondeado, el líquido los llenará com
pletamente cuando cese la ebullición, y no constituirán ya fuentes de burbujas 
cuando ésta continúe. Sin embargo, si los huecos tienen el fondo angular, y 
el sistema líquido-vapor tiene un ángulo de contacto suficientemente elevado, 
el líquido no los llenará completamente cuando cese la ebullición. La superfi
cie de contacto líquido-vapor sufrirá un pandeo hacia el interior del hueco, 
pero en este caso las fuerzas de superficie actúan con la presión en el espacio 
del vapor para contrarrestar la presión del líquido. ~ste avanza únicamente 
hasta que el radio de curvatura de la superficie de contacto, que ahora es 
negativo, es lo bastante pequeño para que p.- 2cr/r sea igual a p11 mantenién
dose una bolsa estable de gas. Calentando de nuevo, este punto vuelve a emi
tir burbujas. 

Los experimentos han demostrado que el coeficiente de transmisión de ca
lor es proporcional a una potencia de la concentración de los puntos producto
res de burbujas, que varía entre 0,25 y 0,46, aunque no se conocen las bases 
teóricas de esta correlación. El número de estos puntos en una supérficie ca
lefactora aumenta con el sobrecalentamien~o, pero se conoce muy poco sobre 
esta relación aparte de que dependa probablemente de la rugosidad de la su
perficie y de las propiedades físicas del fluido que hierve. Puede que la pre
dicción precisa de los coeficientes de ebullición sea posible cuando se conozcan 
estos dos mecanismos. 

Comportamiento de las burbujas. La formación, crecimiento y liberación 
· de las burbujas es una secuencia extremadamente rápida de sucesos. Los es
tudios fotográficos han demostrado que una secuencia típica1 en un punto de 
nucleación implica un tiempo de crecimiento para la burbuja de quizá 0,01 seg; 
una vez ha partido la burbuja del hueco, transcurre un tiempo de 0,01 a 0,06 seg 
hasta que una nueva burbuja aparece y repite el ciclo de crecimiento. Además 
existe la complicación de que la producción activa de burbujas desde un punto 
puede continuar durante un largo período de tiempo o puede acabar después 
de la liberación de unas cuantas burbujas. Este comportamiento irregular po
dría ser debido a fluctuaciones de la temperatura de la superficie en la que 
tiene lugar la ebullición. Como ya se indicó anteriormente, esta superficie debe 
ser primero sobrecalentada con respecto a la temperatura de saturación del 
líquido, para que tenga lugar cualquier ebullición. Estudios recientes2 han 

1 J. B. Roll, AICh EJ., 10:530 (1964). 
2 T. Raad, AIChE /., 17:1260 (1971) . 

.BENNETT - 30 
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puesto de relieve que en todos los puntos de la superficie de calefacción están 
teniendo lugar constantemente amplias fluctuaciones de temperatura. Por tan
to, cuando los investigadores, al describir sus experimentos, especifican una 
"temperatura de superficie", se refieren a algún tipo de temperatura media, 
que tiene sentido únicamente en función de la forma en que se ha medido. 

El concepto de temperatura fluctuante de superficie e!i consistente con el 
mecanismo de ebullición propuesto por Moore y Meslerl, quienes hallaron 
que la temperatura de superficie por debajo de un punto generador de burbu
jas era inferior a las temperaturas de superficie adyacentes. Sugirieron que la 
vaporización de una delgada capa de líquido (una "microcapa") entre la bur
buja en crecimiento y la superficie calefactora provocaba la eliminación de 
calor desde la superficie, disminuyendo así en aquel punto la temperatura de 
dicha superficie. Es de suponer que este mecanismo está complementado por 
la vaporización de líquido en el interior de la burbuja procedente de otras 
partes de la superficie de contacto vapor-líquido. 

Correlaciones de coeficientes de transmisión de calor para la ebullición nu
cleada. Las correlaciones de Rohsenow2 y de Forster y Zuber3 han tenido 
algunos buenos resultados en la predicción de coeficientes de ebullición. Ambas 
tienen una cierta base teórica, pero al final recurren a una combinación de gru
pos adimensionales sin ofrecer ninguna explicación mecanicista. Ambas ecua
ciones tienen la forma 

Nu =a Reb Pr" (25-3) 

La velocidad característica utilizada por Rohsenow en Re es fnVb, donde f 
es la frecuencia de formación de burbujas en un punto (burbujas por segun
do), n es el número de puntos activos por unidad de área, y Vb es el volumen 
de una burbuja. Como puede verse, el producto fnVb tiene unidades de velo
cidad. La correlación de Forster y Zuber, por otra parte, utiliza la velocidad 
radial de la superficie de contacto de la burbuja en crecimiento. Estos inves
tigadores hallaron que el producto ·de la velocidad radial por el radio de la 
burbuja es independiente del tiempo; por tanto, el número de Reynolds, que 
contiene este producto, es también independiente del tiempo y puede calcu
larse a partir de las propiedades del sistema. 

t F. D. Moore y R. B. Mesler, AIChE ]., 7:620 (1961). 
2 W. M. Rohsenow, Trans. Am. Soc. Mech. Eng., 74:969 (1952). 
3 H. K. Forster y N. Zuber, AIChE ]., 1:531 (1955). 
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Aunque parece que las dos ecuaciones discutidas en las líneas anteriores 
tienen unas bases más firmes que todas las correlaciones completamente em
píricas que las precedieron, no constituyen métodos totalmente fidedignos 
para predecir coeficientes de ebullición. Una dificultad consiste en que no se 
conocen los efectos de ninguna de las variables individuales. En la ebullición 
desde alambres eléctricamente calentados, parece que el diámetro del alam
bre es una variable. En la ebullición desde tubos horizontales, el coeficiente 
medio de ebullición varía con el tamaño del tubo, mientras que el coeficiente 
local de ebullición puede variar hasta un 100 por cien desde el fondo hasta 
la parte superior del tubo, como muestra la Fig. 25-3. 

El efecto de la tensión superficial sobre los coeficientes de ebullición es. 
desconocido. Westwater,1 en un compendio muy completo del estado de los 
conocimientos sobre ebullición, pone de manifiesto que si el efecto de la ten
sión superficial sobre el coeficiente de .ebullición estuviera representado por la 
ecuación. 

h = const u" (25-4) 

los valores previstos por distintos investigadores, a partir de datos experimen
tales, para el exponente n oscilarían entre -2,5 y 1,275. 

El efecto de grado de sobrecalientamiento sobre el coeficiente de ebullición 
es variable. Muchas superficies comerciales proporcionan datos que pueden 
ser aproximadamente representados por la ecuación1 

h = const (At)2 •5 (25-5) 

Sin embargo, para tubos de cobre se han registrado valores tan bajos como 
1,4, mientras que las superficies planas pulimentadas con papel de lija grueso 
pueden dar valores de hasta 25. 

La conclusión que debe sacarse de los conocimientos actuales sobre la ebu
llición nucleada es que, aunque tenemos una cierta comprensión de la ebulli
ción, no estamos capacitados para predecir valores fidedignos de los coeficien
tes de transmisión de calor por ebullición en el momento actual. En estas 
circunstancias, el ingeniero no tiene otra alternativa que buscar datos experi
mentales. 

1 J. W. Westwater, "Advances in Chemical Engineering", vol. 1, Cap. 1, Academic Press, lnc, 
Inc., New York, 1956. 

2 La diferencia de temperaturas que constituye la fuerza impulsora, es definida por algunos 
autores como la temperatura de la superfide calefactora menos la temperatura media de líquido. 
Otros utilizan la temperatura de la superficie calefactora menos la temperatura de saturación 
del líquido. Esta última definición da valores ligeramente mayores de ilt que la primera, y 
parece ser de uso más general. 
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FIGURA 25-3 

Ebullición y condensación 

h, Btu/!hrJ(ft2J( o FJ 
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Coeficiente de ebullición para metano! alrededor de un tubo horizontal de cobre 
de It in; D.toa =valor medio de la diferencia global de temperaturas que cons
tituye la fuerza impulsora. [Tomada de R. Lance, AIChE J., 4:75 (1958).] 

Densidad de flujo de calor máxima 

Al aumentar el sobrecalentamiento de un líquido en ebullición, aumenta 
la concentración de centros activos sobre la superficie de calefacción, así como 
la densidad de flujo calorífico. La velocidad másica del vapor que se eleva 
desde la superficie debe ser igual, en estado estacionario, a la del líquido que 
llega a la superficie. Al aumentar la velocidad de ebullición, la velocidad de 
llegada de líquido debe aum~ntar; como el área disponible para el flujo de 
líquido disminuye al aumentar el número de columnas de burbujas, la velo
cidad del líquido debe aumentar de forma muy pronunciada. Se alcanzan unas 
condiciones límite debido a . que el rozamiento que cada fase ejerce sobre la 
otra impide un aumento indefinido de la velocidad. En estas condiciones lími
te, el flujo de líquido hacia la superficie calentada no puede aumentar, y ésta 
pasa a estar cubierta en gran parte por el vapor. Si el suministro de calor a 
la superficie se mantiene constante (por ejemplo con calefacción eléctrica), la 
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temperatura de la misma aumentará rápidamente a un valor mucho más ele
vado, en el que se transmitirá calor al fluido mediante el mecanismo de ebu
llición de película. Si el suministro de calor es variable y la temperatura de la 
superficie aumenta lentamente (como en el caso de ebullición sobre tubos de 
calefacción por vapor), el mecanismo de ebullición entra en la zona de transi
ción entre la ebullición nucleada y la de película. 

La densidad de flujo calorífico máxima para la que tiene lugar la ebullición 
nucleada es de considerable importancia en operaciones industriales. La ebu
llición de película tiene pocas ventajas; el sobrecalentamiento al que tiene 
lugar la densidad de flujo máxima en la ebullición nucleada se toma normal
mente como una condición !imitadora de funcionamiento. 

Ebullición de pelicula 

Este tipo de ebullición tiene lugar cuando el sobrecalentamiento es lo bas
tante elevado para mantener la superficie calefactora completamente recubier
ta de vapor. El calor se transmite a través de la película gaseosa por conduc
ción, convección y radiación. Con la ebullición de película a altas temperatu
ras de superficie se obtienen a menudo elevadas densidades de flujo de calor, 
debido a la contribución de la radiación. Además, también se obtienen den
sidades de flujo de calor elevadas si el vapor de la película es turbulento, 
como por ejemplo en la ebullición de película desde una larga superficie ver
tical. 

La ebullición de película es importante en la tecnología de cohetes, cuando 
se utilizan gases licuados como hidrógeno y oxígeno para refrigeración. En 
estos sistemas tienen lugar sobrecalentamientos extremadamente altos, hacien
do que el calor se transfiera por , ebullición de película. Bromleyl ha proporcio
nado una correlación para la predicción de coeficientes de transmisión de calor 
por este mecanismo. 

CONDENSACióN 

Mecanismos 

La 'transferencia de calor por condensación de vapores sobre una superficie 
fría es un proceso industrial común. La condensación tiene lugar normalmente 

' L. A. Brom}ey, Chem. Eng. Progr., 46:221 (1950). 
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sobre las superficies exteriores de los tubos en un cambiador de calor de car
casa y tubos, y en la mayoría de condensadores el líquido del interior de los 
tubos es agua. 

El vapor que condensa puede consistir en una sustancia única, como en el 
caso de vapor de agua que condensa en una planta de energía, o puede ser 
una mezcla de sustancias. En este caso, algunas de estas sustancias pueden ser 
condensables y otras no, como en la condensación de humedad del aire en un 
deshumidificador. Finalmente, la mezcla puede consistir en sustancias que sean 
todas condensables a la temperatura de la superficie fría, como en el caso del 
vapor de una columna de destilación. En este capítulo consideraremos ante 
todo el problema de la condensación de una sustancia pura. 

El equilibrio vapor-líquido está influenciado por la presión y por la tempe
ratura, por lo que en un sistema en condensación es una variable importante. 
Como en los grandes condensadores el líquido refrigerante es normalmente 
agua a temperatura cercana a la atmosférica, la temperatura aproximada de la 
superficie del condensador se fija normalmente dentro de una zona bastante 
estrecha. La condensación de los vapores se consigue luego mediante la elec~ 
ción de una presión de funcionamiento adecuada. Ésta es la forma por la que 
se determina dicha presión por muchas separaciones industriales. 

La condensación sobre superficies sólidas tiene lugar por dos mecanismos. 
Uno se conoce por condensación en película. Si el condensado moja fácilmente 
la superficie, se forma una película de líquido sobre la que se realiza la subsi
guiente condensación. El calor latente de condensación se transfiere a través 
de la película del líquido hasta la superficie. Cuando un vapor constituido 
por un solo comp<;>nente condensa de esta forma, casi toda la resistencia a la 
transferencia de calor desde el vapor a la superficie se encuentra en la película 
de líquido. El segundo tipo de condensación, conocido como condensación en 
gotas, tiene lugar cuando el líquido moja la superficie de una manera parcial, 
de manera que el condensado se aglutina formando gotas discontinuas adheri
das a la superficie. Estas gotas crecen gracias a la posterior condensación sobre 
su superficie, uniéndose a las gotas adyacentes. Si la superficie sólida no es 
horizontal, las gotas crecen hasta tener un tamaño suficiente para hacerlas 
descender a lo largo de la misma, desprendiéndose al llegar al punto más bajo. 
Al fluir hacia abajo, las gotas barren su recorrido, por lo que una porción im
portante de la superficie está siempre libre de condensado. Esta superficie no 
mojada no ofrece resistencia a la transferencia de calor, y ésta es la razón por 
la que los coeficientes para la condensación en gotas alcanzan valores extre-
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FIGURA 25-4 
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Comparación de la condensación en gotas y en película sobre una superficie ver
tical. [Tomada de D. W. Tanner, C. /. Potter, D. Pope y D. West, Int. ]. Heat 
and Mass Transfer, 8:419(1965).] 

madamente elevados. McAdams1 registra valores de h, medidos por distintos 
investigadores, comprendidos entre 19 500 y 370 000 kcal/(hr)(m2)eC). Desgra
ciadamente, parece que la condensación en gotas es posible únicamente cuan
do la superficie está cubierta por un "promotor", por ejemplo bencil-mercap
tano, que evita que se moje la superficie. 

En la Fig. 25-4 se muestra una comparación de las curvas de operación, 
determinadas experimentalmente, para la condensación en gotas y en película. 
La curva de la condensación en gotas y en película. La curva de la condensa· 
ción en película se obtuvo con vapor condensando sobre una superficie puli
mentada, de 3/4 in, de cobre. Los resultados para la condensación en gotas 
se obtuvieron utilizando la misma superficie recubierta con una cera consti
tuida por una mezcla de ácidos grasos de cadena larga e hidrocarburos para
:finicos. 

Los condensadores tratados con los distintos promotores presentan con
densación en gotas normalmente sólo durante un corto espacio de tiempo, 
ya que el promotor se elimina. Por esta razón, los condensadores industriales 
se diseñan basándose en la suposición de que únicp.mente tiene lugar la con
densación en película, y en el resto de este capítulo solamente tendremos en 
cuenta este mecanismo. 

• W. H. McAdams, "Heat Transmission", J.a ed., Cap. 13, McGraw-Hill Book Company, New 
York, 1954. 
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El coeficiente iocal de transmisión de calor por condensación varía normal
mente con la posición ; varía sobre la longitud de un tubo vertical y alrededor 
del perímetro de un tubo horizontal. En el próximo apartado deduciremos un 
coeficiente de condensación medio con una diferencia de temperaturas cons
tante. Esta diferencia de temperaturas, como ya se mencionó en el Cap. 21, 
sirve en parte para definir el coeficiente de transmisión de calor. En la con
densación, se toma la temperatura en la superficie de contacto vapor-líquido 
menos la temperatura en la superficie de contacto líquido-sólido. Si el vapor 
es una sustancia pura, su temperatura de saturación será la temperatura de 
la superficie de contacto vapor-líquido. Si el vapor es recalentado o es una 
mezcla, esto no se cumplirá. Sin embargo, la diferencia entre la temperatura 
de la superficie de contacto vapor-líquido y la de la líquido-sólido, es la fuerza 
impulsora utilizada para definir los coeficientes de condensaCión. 

Condensación sobre tubos vertic,ales 

En 1916, Nusselt1 presentó relaciones teóricas para el coeficiente medio de 
transmisión de calor, para un vapor puro saturado condensado sobre tubos 
verticales y horizontales. En ambos casos se suponía que el flujo de líquido 
era enterament~ viscoso, que existía un rozamiento despreciable en la super
ficie de contacto vapor-líquido, y que la contribución de las fuerzas de inercia 
al flujo descendente del líquido era despreciable. Se ha demostrado posterior
mente que las dos ú).timas suposiciones son válidas normalmente, pero que en 
muchas situaciones el flujo del líquido es turbulento. Esto suele suceder en 
la condensación sobre un tubo largo vertical. Cerca del extremo superior del 
tubo el flujo es laminar, pero cuando la película de condensado alcanza un 
cierto espesor, el flujo se convierte en turbulento y la ecuación de Nusselt 
ya no es aplicable. El criterio para la transición entre los dos tipos de flujo 
es el valor del número de Reynolds ReL. Para una película de espesor x. que 
fluye hacia abajo por un tubo vertical de diámetro D, con una velocidad me
dia ub, el radio hidráulico resulta ser, según su acostumbrada definición, sen
cillamente x •. Así, a una distancia cualquiera L del extremo superior del tubo, 
donde él espesor de la película sea x., tendremos 

(25-6) 

1 W. Nusselt, Z. dtsch. Ing., 60:541, 569 (1916). 
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El caudal másico es x,ubprrD, y el flujo de masa por unidad del tubo es x,ubP· 
Esta magnitud se representa por r y aumenta desde un valor de cero en el 
extremo superior del tubo hasta un máximo en el inferior. Utilizándola en el nú
mero de Reynolds, obtenemos 

(25-7) 

El flujo laminar tiene lugar cuando el número de Reynolds es menor que 2000, 
y el flujo turbulento cuando es mayor. Por tanto, esto es una limitación a la 
validez de la ecuación de Nusselt. 

El diámetro del tubo es normalmente mayor que el espesor de la película, 
por lo que el sistema cilíndrico puede representarse aproximadamente por uno 
de coordenadas rectangulares. El origen está situado en la parte superior del 
tubo, con el eje· x dirigido hacia el exterior, normal a la superficie del tubo, y 
el eje y dirigido hacia abajo. 

La siguiente ecuación de Navier-Stokes es la base del análisis hidrodinámi
co, que, como es habitual, precede al análisis de transferencia de calor. 

a~ a~ a~ a~ ~~ 
u, ax + Uy O y + Uz OZ + 80 = Yc y - p ay 

(o2u a2u a2u ) 
+ V axi + ai + OZ; (9-53) 

El primer miembro de esta ecuación es cero, puesto que· el flujo es estaciona
rio, y u., Ue y ouvfoy se supone que son iguales a cero. En el segundo miembro, 
opfoy es cero, y la variación de U 11 en las direcciones y y z se desprecia, de 
forma que la Ec. (9-53) se convierte en 

(25-8) 

La fuerza de campo Y se reduce a gjg" por ser el eje y vertical, adquiriendo 
la Ec. (25-8) la forma 

(25-9) 

Esta ecuación se integra dos veces para dar 

(25-10) 
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Las dos constantes arbitrarias, se hallan por aplicación de las dos condiciones 
de contorno: Uv = O en x = O, y duufdx = O en la superficie de contacto vapor
líquido, donde x = x.. Esta última condición es cierta si el rozamiento en dicha 
superficie de contacto es despreciable. Utilizando estos valores se obtiene 

u = ~ (x x - x2
) (25-11) 

7 V e 2 

La velocidad másica puede hallarse integrando sobre el espesor de la película. 
Despreciando el cambio del perímetro al aumentar x, obtenemos 

I"'• g ( x2) pxDg x 3 
W = - X X-- p1ClJ dx = ___ e (25-12) 

o V e 2 V 3 

De esta expresión vemos que la velocidad de masa por unidad de perímetro 
del tubo, que designamos anteriormente por r, es 

3 r = pgx. 
3v 

(25-13) 

Para hallar el coeficiente medio de transmisión de calor, se realiza un ba
lance de· calor para una longitud diferencial de tubo dy situada a una distan
cia y del extremo superior del mismo. La velocidad de flujo calorífico es 

dq = hxD dy(t •• - t.J (25-14) 

Se supone que el grad~ente de temperatura en la dirección y es despreciable, 
de manera que todo el calor de condensación cedido en la superficie de con~ 
tacto vapor-líquido es conducido horizontalmente a la superficie del tubo. Si 
la película tiene un espesor x., podemos escribir 

dq = kxD dy t .. - t. (25-15) 
X e 

Combinando las Ecs. (25-14) y (25-15), obtenemos 

Por definición, el coeficiente local de transmisión de calor es 

h= dq 
dA(t..,- t.) 

A. dw 

dA(t..,- t.) 

(25-16) 

(25-17) 
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donde dw =velocidad de condensación, kg/hr, en la longitud diferencial, y 
;. = calor latente de vaporización. Sin embargo, la velocidad local de conden
sación también puede escribirse como 

dw dw dr 
dA = 1tD dy = dy (25-18) 

La combinación de las Ecs. (25-16) a (25-18) conduce a 

h-k- A. dr 
- Xe - t60 - t6 dy 

{25-19) 

o t60 - ts = X~ A ~ {25-20) 

Para toda la longitud L del tubo, sobre la que existe flujo laminar, escribimos 

(25-21) 

Separando en el primer miembro de esta ecuación la diferencia de tempe
raturas, 

..twL ..trL 
t - t = - = - (25-22) 
so s hmA hmL 

Esta diferencia se sustituye en la Ec. (25-20),y se reordena para dar 

dy = XehmL di' {25-23) 
krL 

De la Ec. (25-13), el espesor de la película es 

x = (3vr)1/3 
e pg {25-24} 

Este resultado es sustituido en la Ec. (25-23): 

dy = hmL (3v) 1/3 rt/3 dr {25-25) 
krL pg 

Esta ecuación se integra desde y= O .hasta y =·L, y desde r =O hasta r = rr.. 
reordenándose para dar el coeficiente medio de transferencia de calor para 
toda la región laminar 

( 
pg )113 

hm = tk 3vrL 

=0925-(k3pg)1/3 
' vrL 

(25-26) 
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Si se reordena la Ec. (25-22), la magnitud r L puede expresarse como 

r L = hmL(tSIJ - t.) (25-27) 
A. 

Sustituyendo la Ec. (25-27) en la Ec. (25-26), obtenemos 

[ 
k3pg.A. ]1/3 

hm = 0,925 vhmL(tSIJ - t.) (25-28) 

El coeficiente medio de transmisión de calor puede obtenerse fácilmente ele
vando al cubo los dos miembros de la Ec. (25-28), y extrayendo la raíz cuarta 
para despejar hm 

(25-29) 

El coeficiente medio puede expresarse también en función de Reu según se 
define en la Ec. (25-7). Para conseguir esto, reordenamos la Ec. (25-26) para 
dar 

(25-30) 

donde ReL es el número de Reynolds en la parte inferior de la región de 
flujo laminar sobre el tubo. 

La Ec. (25-29) muestra una dependencia de hm con respecto a la caída de 
temperatura en la película de condensado. En el funcionamiento de un con
densador el fluido frío que circula por el interior del tubo experimenta un 
aumento en su temperatura, por lo que la suposición de que t,. - t, es cons
tante no es válida. Sin embargo, la caída de temperatura y hm están relacio
nados únicamente por la potencia 1/4, por lo que la variación de hm suele 
ser pequeña. 

Las propiedades físicas del condensado varían con la temperatura, pero 
la única que es afectada de forma importante es la viscosidad. Se ha demos
trado que la viscosidad debería calcularse a una temperatura igual a la del 

. : vapor saturado menos 3/4(t,.- t,). Las otras propiedades pueden también 
utilizarse a esta temperatura. Una corrección de poca importancia puede tam
bién efectuarse en el calor latente 1, debida a que la densidad de flujo calorí
fico total es en realidad la suma del calor latente más el calor sensible cedido 
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FIGURA 25-5 
Coeficientes de condensación sobre un tubo vertical. (Tomada de W. H. McAdams, 
"Heat Transmission", 3.4 ed., p. 335, McGraw-Hill Book Company, New York, 
1954.) 

por el sobreenfriamiento del líquido en la película de condensado. Un proce
dimiento aceptado es el de multiplicar A.· por el factor [1 + (0,4Cp(t..,- t.)/A-)]2 

antes de utilizarlo en la Ec. (25-29). 
La Ec. (25-29) ha sido comparada con datos experimentales, resultando 

ser generalmente demasiado conservadora. Se ha sugerido que esto es debido 
a que las ondas formadas en la superficie de la película de condensado pro
porcionan una cierta mezcla. Los valores experimentales de hm son hasta un 
50 por ciento mayores que los pronosticados por la Ec. (25-29). En conse
cuencia, el procedimiento recomendado es el de multiplicar los valores teó
ricos de hm obtenidos mediante la Ec. (25-29) por un factor de 1,2. En la 
Fig. 25-5 se muestran las relaciones teóricas y las recomendadas. 

Si el tubo es sufici~ntemente largo, el espesor de la película aumenta y el 
flujo se convierte en turbulento. Para esta situación no se dispone de ningu
na solución teórica. Sin embargo, el coeficiente medio ha sido medido experi
mentalmente en numerosas investigaciones. McAdams1 recomienda la siguien
te correlación empírica : 

( v2 )1¡3 _ (4rL)o.4 
hm -k3 - 0,0077 -

. g ~ 
(25-31) 

Esta relación, recomendada para valores del número de Reynolds mayores 
que 2000, se muestra en la Fig. 25-5, además de las curvas para flujo laminar. 

1 Loe. cit. 



478 Ebullición y condensación 

El coeficiente medio obtenido de la Ec. (25-31) es válido para todo el tubo, 
es decir, tanto para la zona laminar como para la turbulenta. 

Condensación sobre tubos horizontales 

El coeficiente local de transmisión de calor para un vapor que condensa 
sobre un tubo horizontal es función de la posición, al igual que para un tubo 
vertical. Sin embargo, para· un tubo horizontal la variación tiene lugar alre
dedor de la periferia del tubo en vez de a lo largo del eje. El coeficiente más 
elevado corresponde al extremo superior del tubo, donde la película de con
densado es más delgada, y el más bajo corresponde al extremo inferior. 

La deducción de Nusselt para la condensación sobre un tubo horizontal 
es parecida a la de un tubo vertical, y no se verá aquí. Conduce a la siguiente 
ecuación del coeficiente medio de transmisión de calor: 

[ 
k3 pg). ] 1/4 

hm = 0,725 D( _ ) 
V t50 t5 

(25-32) 

Esta expresión, similar a la Ec. (25-29) para el tubo vertical, puede reorde
narse utilizando las sustituciones presentadas más abajo, para dar hm en fun
ción de ReL· 

hm(:3:) 1/3 = 1.2o(Red-1'3 

Al igual que antes, el número de Reynolds se expresa como 

Re = (4)(radio hidráulico)(ubp) 

fJ 

(25-33) 

(25-34) 

El radio hidráulico se halla por el procedimiento acostumbrado y es igual al 
espesor de la película x. en un punto cualquiera. El producto x.ubp es la velo
cidad másica de condensado por metro lineal de tubo para una cierta posi
ción periférica sobre cada lado del tubo. La Ec. (25-34) puede escribirse como 
sigue: 

Re= 4xeubp 
fJ 

(25-35) 

El número de Reynolds en la base del tubo, que escribiremos como Reü 
es el que se utiliza para definir hm en la Ec. (25-33). Puede escribirse en fun
ción de la velocidad másica total por metro de tubería, 
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(25-36) . 

donde r L es la velocidad total de formación de condensado sobre el tubo por 
metro de longitud, y rJ2, la velocidad para cada lado, es la velocidad de 
masa justo antes de que las corrientes de condensado se unan en el extremo 
inferior del tubo. La Ec. (25-36) define por tanto ReL en la forma utili~ada 
para pasar de la Ec. (25-32) a la Ec. (25-33). 

Si un cierto número de tubos horizontales están dispuestos en una fila 
vertical de manera que todo el condensado de cada tubo caiga sobre el tubo 
de abajo, los coeficientes medios de los tubos sucesivos disminuyen. La de
ducción que conduce a la Ec. (25-32). puede ampliarse teóricamente1 para in
cluir el efecto de N tubos en una fila vertical, para dar un coeficiente medio 
de todo el haz de tubos, 

(25-37) 

Se ha comprobado que esta ecuación predice satisfactoriamente los coeficien
tes medios de haces de tubos, a condición de que la velocidad de flujo de 
masa de condensado sobre el tubo más bajo sea tal que ReL < 2000. Existirá 
siempre, claro está, un cierto grado de turbulencia sobre cada tubo situado 
por debajo del superior, debido al goteo de condensado desde el tubo de 
arriba. Esto tiene el efecto de aumentar (h,.)N. Sobre un tubo horizontal ais
lado no es probable que la condensación tenga lugar a una velocidad suficiente 
para provocar flujo turbulento. Sin embargo, el flujo de calor sobre la pelí
cula condensante puede causar ondas, con el resultado de que los coeficientes 
serán más elevados que los pronosticados por la Ec. (25-32). 

Vapores sobrecalentados 

Si el vapor que condensa posee un cierto sobrecalentamiento al entrar en 
el condensador, este recalentamiento debe ser eliminado, junto con el calor 
latente, por el fluido refrigerante que circula por el interior de los tubos. El 
mecanismo de la condensación se une a la eliminación del sobrecalentamiento, 
por lo que es de esperar que un análisis del proceso r~querirá tener en cuenta 
ambas acciones. Sin embargo, se ha visto experimentalmente que la resisten
cia ofrecida por la eliminación del sobrecalentamiento es despreciable. Inclu-

1 M. Jacob, "Heat Transfer", vol. l, Cap. 30, John Wiley & Sons, Inc., New York, 1949. 
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so con sobrecalentamiento, la temperatura del líquido en la superficie de con
tacto vapor-líquido es la temperatura de saturación, por lo que se utiliza 
el coeficiente normal de condensación con la fuerza impulsora t., - t., como 
en el caso de un vapor saturado. La resistencia extremadamente pequeña de
bida al sobrecalentamiento se comprenderá más fácilmente cuando hayamos 
visto la transferencia simultánea de calor y materia, en el Cap. 36. 

Efecto de los gases no condensables 

Este fenómeno es familiar en la forma de condensación de la humedad 
atmosférica para dar rocío. Tiene lugar también en los equipos industriales 
en donde entran en ebullición líquidos conteniendo aire disuelto, que son 
condensados después. 

La condensación de un componente tendrá lugar únicamente si la presión 
parcial del mismo en el gas excede a su presión de vapor a la temperatura 
de la superficie fría. Si esta diferencia de presión parcial existe, los compo
nentes condensables se difundirán a través de la fase gas hacia la super
ficie fría para .condensar allí. Además del calor latente cedido por condensa
ción en la superficie, se transferirá calor sensible, por conducción o convec
ción, a la superficie de contacto desde la masa global de la fase gaseosa. 

Esta situación, al igual que la condensación de un vapor recalentado, es 
un proceso doble. No obstante, en este caso el fenómeno de difusión no suele 
ser despreciable; en realidad, la velocidad de difusión puede ser tan baja que 
puede llegar a convertirse en el proceso controlante. El análisis de este pro
ceso requiere la aplicación simultánea de ecuaciones de transferencia de calor 
y materia, y no se estudiará aquí. 

En algunos procesos el gas contiene únicamente una pequeña porción de 
material condensable, y fluye a través del condensador continuamente. En 
otros, sin embargo, el gas que entra en el condensador es casi todo conden
sable. Estos condensadores totales deben estar equipados para poder purgar 
continua o periódicamente; de otra forma, los gases no condensables se acu
mularían y la capacidad del condensador disminuiría basta cero. 

Condensación de mezclas 

Los condensadores que han de trabajar con mezclas pueden funcionar de 
diversas formas. Si todo el vapor que entra debe ser condensado, y existe 
la posibilidad de que se establezcan las condiciones de equilibrio, el conjunto 
de la fase de vapor del condensador en un instante cualquiera tendrá una 
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Fracción molar 

FIGURA 25-6 
Diagrama de equilibrio vapor-líquido, ilustrando el equilibrio en la condensa
ción de mezclas. 

composición de equilibrio distinta a la del líquido. El líquido que sale debe 
tener necesariamente la misma composición que el vapor que entra, pero la 
masa global de la fase de vapor del condensador será más rica que cualquiera 
de estos dos en lós componentes más volátiles. Esto se ilustra en la Fig. 25-6, 
que muestra el equilibrio líquido-vapor para un sistema binario de componen· 
tes A y B a presión constante. Un vapor saturado de composición x1 entra en 
el condensador continuamente a la temperatura t 1• El líquido que sale tiene 
la misma composición pero se supone que está a la temperatura de saturación 
del líquido t2• El conjunto del vapor en el interior del condensador se encuen
tra a la misma temperatura que el líquido t 2, pero tiene una composición dis
tinta x2• 

La determinación de la carga calorífica de un condensador es bastante 
sencilla en estas condiciones. La temperatura de la superficie de contacto 
vapor-líquido es simplemente la temperatura de saturación t2 del líquido a la 
presión del condensador. Las ecuaciones deducidas para la predicción de coe
ficientes de condensación para sustancias puras se utilizan con las propiedades 

. físicas del líquido condensado. La diferencia de temperaturas es, como antes, 
la temperatura de la superficie de contacto vapor-líquido menos la tempera-
tura de la superficie de contacto sólido-líquido. 

Las suposiciones hechas en las líneas anteriores sobre el equilibrio entre 
el conjunto de la fase gaseosa y el líquido no siempr~ son válidas. Otra ma
nera de analizar el problema sería suponer que la fase gaseosa del interior del 
condensador tiene la misma· composición que el gas entrante. En estas con-

BENNET1' • 31 



482 Ebullición y condensación 

diciones, la temperatura de la superficie de contacto vapor-líquido y la com
posición de la superficie de contacto con el líquido se determinan por proce
dimientos de tanteo y son funciones de la temperatura de la superficie de 
contacto sólido-líquido. 

PROBLEMAS 

25-1 Un condensador de carcasa y tubos contiene cuatro filas de cuatro tubos de 
cobre cada uno, ordenados según un espaciado cuadrado. Los tubos son de 3/4 in, 
n.• BWG 16, y su longitud es de 0,90 m. Por su interior fluye agua a una veloci
cidad tal, que el coeficiente de transmisión de calor por convección para el agua 
es h = 4900 kcal/(hr)(m')( 0 C). La temperatura del agua aumenta sólo ligeramen
te, y puede suponerse que se encuentra a una temperatura constante de l5°C. 
Por el lado de la carcasa condensa vapor de agua puro, saturado a la presión 
manométrica de 0,4 kg/cm'. Determínese la capacidad del condensador en kcal/hr 
en estas condiciones cuando se encuentra (a) en posición vertical, y (b) en po
sición horizontal. 

25-2 Un condensador contiene tubos de cobre horizontales, de 1 in de diámetro ex
terior, a los que está unida una aleta en forma de espiral continua. Esta aleta 
tiene un diámetro global de lt in, un espesor de 0,02 in, y un paso tal que da 
16 veces la vuelta al tubo por cada pulgada de longitud del mismo. Calcúlese el 
coeficiente de condensación en el condensador, para el extremo superior del 
tubo, en Btuf(hr}eF)(ft2 de área total de condensación). Supóngase que la superfi
cie metálica se encuentra a 140°F en todos sus ·puntos, y que el vapor conden
sante es vapor de agua saturado a 210°F. Puede considerarse que las aletas tienen 
una altura efectiva igual al área de la cara de una aleta dividida por el diáme
tro exterior de la aleta. 

25-3 La condensación de un vapor sobrecalentado es un proceso conjunto de elimi
nación del sobrecalentamiento y condensación. Si no hay condensación, el pro
ceso de eliminación del sobrecalentamiento tiene una resistencia a la transferen
cia de calor que puede ser 100 veces mayor que la ofrecida cuando existe con
densación. Sin embargo, cuando se combinan la eliminación del sobrecalenta
miento y la condensación, la resistencia del primero de estos fenómenos es des
preciable comparada con la resistencia de condensación. ·Explíquese esta paradoja. 

25-4 Si las burbujas formadas en agua sobre una superficie concreta tienen un diá
metro medio de 2 p., ¿cuál sería la temperatura aproximada del líquido hirviendo 
a la presión atmosférica? Tómese la tensión superficial igual a 58 dinas/cm. 

25-5 Si el valor de· hm hallado en el Prob. 25-la es de 4 400 kcal/{hr)(m')(°C, ¿cuál 
sería el nuevo valor si la presión manométrica del vapor se cambiara a 1,4 kg{cm27 


