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Simulacién de flujos turbulentos con particulas en suspension.
Autor: Rubén Avila Rodriguez
Resumen:

En este trabaje se presentan las Dbases tedricas ¥y
computacionales de la simulacién numérica de flujos turbulentos que
transportan en su interior particulas sdélidas en suspensién.

Para determinar las caracteristicas medias del flujo de gas,
considerado como un continuo, se resuelven numéricamente las
ecuaciones eulerianas de conservacién de masa, cantidad Qe
movimiento y energia acopladas con un modelo de turbulencia de dos
ecuaciones. El estudio considera gue existe un acoplamiento entre
las fases ( gaseosa y sdlida ) en dos sentidos, por lo que las
ecuaciones de conservacién de la fase continua incluyen un término
fuente el cual modela la influencia que las particulas sdélidas
tienen sobre el flujo de gas. El algoritmo utilizado en la solucidn
de las ecuaciones de conservacién de la fase continua es el de los
volimenes de control.

Para el cilculo de trayectorias e historias de temperatura de
las particulas, se resuelven las ecuaciones lagrangianas de
cantidad de movimiento y energia de particulas discretas
consideradas como esferas.

La dispersidén de particulas en el interior del flujo
turbulento se determina mediante el uso del modelo de dispersidén de
particulas Lagrangiano-Estocastico~Deterministico (L~E~D), el cual
considera que las fluctuaciones de velocidad y temperatura de los
remolinos turbulentos en contacto con las particulas se calculan
como funcidn de las caracteristicas medias y turbulentas del flujo
(velocidad, temperatura, energia cinética turbulenta y rapidez de
disipacién de turbulerncia). Las velocidades y temperaturas
instantdneas del flujo se generan a partir de nimeros aleatorios
con distribucién de probabilidad gaussiana. El modelo (L-E~D) tiene
la caracteristica de generar nuevos remolinos de turbulencia (
dinamicos o térmicos ) ya sea porque la particula los atravieza o
porque termina el tiempo de vida.

El procedimiento de cdlculo que se presenta, evaliia un nimero
significativamente grande de trayectorias de particulas (2,000 en
este trabajo), 1las cuales son promediadas para obtener las
caracteristicas medias y turbulentas de la fase dispersa.

S8e realiza el estudio de 3 casos de flujos turbulentos con
particulas en suspensién, dos isotérmicos y uno gue considera
transferencia de calor. Los <casos isotérmicos analizados
corresponden al flujo de gas vertical ascendente en un canal y al
flujo de gas vertical descendente en un chorro 1libre, 1los
resultados de velocidad media y caracteristicas turbulentas de
ambas fases se comparan satisfactoriamente con datos experimentales
publicados en la literatura. El flujo no isotérmico, corresponde al
flujo de aire-particulas vertical ascendente, en el interior de un
ducto que tiene su pared a diferente temperatura gue el flujo. Para




este caso sSe comparan los resultados numéricos con datos
experimentales que aparecen en la literatura y se presenta una
discusién de las condiciones del flujo ( ntmero de Reynolds, tamafio
de particula, y nimero de particulas ) gque motivan un aumento o
disminucidén del coeficiente de transferencia de calor. Se comprueba
que los datos numéricos conducen a verificar cuantitativamente
algunas de las caracteristicas del flujo con particulas en
suspensién gue anteriormente dnicamente se enunciaban en 1la
literatura de manera cualitativa.
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1.-INTRODUCCION

El Transporte de particulas sélidas o liquidas en el interior de

un fluido en movimiento, es una manifestacién de flujos en fases

miGltiples que se presenta con frecuencia en la naturaleza y en el

ambito industrial.

En la naturaleza, los flujos con particulas en suspensién se

hacen presentes en fendmenos como:

.~La difusién de productos contaminantes en la atmésfera, lagos,
rios y mares.

.~La erosién del suelo por el aire y agua.

.~El transporte de polen y arena por el viento.

.~El movimiento de gotas de lluvia, copos de nieve y granizo en la
atmdsfera.

.-El transporte de sedimentos en los rios.

.~E1l flujo de aire en el sistema respiratorio de 1los seres
vivos.

En la industria los flujos con particulas se presentan en:
.—-Intercambiadores de calor.

.~Sistemas de combustién.

.-Transeporte neumitico de materiales.

.~Separadores de ciclén.

.-hexosoles y sistemas contra incendio.

.~Transporte de desechos en tuberias.

.~Aspersién de semillas en la agricultura.

Debido a la importancia que estos flujos tienen en la vida diaria
de la humanidad, existe una creciente necesidad por estudiarlos
con el objeto de que sus manifestaciones sean comprendidas vy
controladas.

Los flujos con particulas en suspensién, est&n constituidos por
una fase continua (gas o liquido) y una fase dispersa (particulas
sélidas o liquidas). Estos flujos se caracterizan por la presencia
de un intercambio de masa, momento y energia entre las fases. La
magnitud de esta interaccién depende de miltiples variables entre
las que destacan; el tamafio, concentracién y caracteristicas
termofisicas de las particulas, ademas de la vaelocidad,
temperatura e intensidad de turbulencia del fluido.

El acoplamiento entre las fases ha sido tema de estudio de
numerosas investigaciones, sin embargo, la evaluacién de los
parametros de intercambio plantea serios problemas no sélo de
naturaleza matematica sino de entendimiento de 1los fenémenos
fisicos involucrados.

Es de esperarse entonces, que en la medida que se tenga capacidad
de comprender, evaluar y controlar la interaccién entre las fages,
se podré&n ofrecer alternativas de solucién a los problemas gue
cotidianamente enfrenta la ingenieria, como es el caso de



incrementar la eficiencia de gasificacién y combustién del carbén
pulverizado y de combustibles liquidos atomizados, disminuir 1a
erogidén en tuberias y aspas de turbinas, controlar la dispersién
de contaminantes en la atmdsfera, lagos, rios y mares, disminuir
la acumulacién de particulas @s6lidas en 1los sistemas de
refrigeracién de las plantas generadoras de energia,etc..

El estudio de los flujos con particulas en suspensién requiere de
investigacidén tanto tefrica como experimental y de una estrecha
relacién entre ambas actividades. Aunque la presente contribucién
es tebrica, el autor reconoce la importancia de llevar a cabo
experimentos bien controlados con el objeto de probar y validar
modelos y procedimientos numéricos. Por otro lado, sin un
desarrollo tedrico adecuado, el experimentalista siempre estaréd en
la necesidad de realizar costosos experimentos cada vez que se
presenten nuevos problemas de ingenieria.

El autor espera que el trabajo presentado ayude a fortalecer el
conocimiento de los flujos con particulas en suspensidn.

1.1.-~ ANTECEDENTES.

La razdén por la cual han aparecido en la literatura diversas
teorias, experimentos y modelos computacionales de simulacién que
permiten caracterizar el comportamiento de los flujos turbulentos
con particulas en suspensién, es la necesidad que se tiene de
comprenderlos y controlarlos.

Para hacer menos complicado el estudio de 1los flujos con
particulas, con frecuencia se recurre a despreciar varios de los
miltiples fendmenos de naturaleza compleja que est&n presentes.

Uno de estos fendmenos que 8e consjidera despreciable en flujos
diluidos, es el intercambio de cantidad de movimiento y energia
que se genera debidoc a la colisidén entre particulas. En el
presente estudio se considera que no existe interaccién entre
particulas y se supone que su movimiento y su historia de
temperatura dependen Gnicamente de fuerzas aerodindmicas y flujos
de calor por conveccidén ref./f1,2/.

En flujos diluidos, la difusividad (dinamica y térmica) de 1las
particulas depende principalmente de los efectos que produce la
turbulencia de la fase continua.

Debido a gque en este estudio se resuelven mediante el uso de
algoritmos numéricos, las ecuaciones de conservacién de la fase
continua y de 1las particulas, acopladas con un modelo de
dispersién de particulas, el trabajo aqui presentado pertenece a
la familia de los modelos computacionales de simulacién.

Una gran variedad de modelos computacionales para flujos diluidos
con particulas en suspensidén ha aparecido en la literatura. De
acuerdo a la forma en que los modelos consideran la interaccién



entre las fases, éstos se clasifican en:

.~ Modelos con acoplamiento en un sélo sentido.

Si la relacién de carga { flujo masico de particulas sobre flujo
mésico de la fase continua), es menor que 0.1 ref./2/, se
considera que la presencia de las particulas no modifica los
campos de velocidad y temperatura del fluido que las transporta.
S8in embargo, la fase continua es la responsable del movimiento y
temperatura de las particulas. Estos modelos requieren del
conocimiento del campo de velocidades, temperaturas, presiones,
etc., del fluido transportador, ya sea a partir de experimentos o
mediante soluciones analiticas o numéricas. La trayectoria de las
particulas se calcula al integrar su ecuacién de movimiento
conforme se desplazan en el interior del fluido. La historia de
temperatura de las particulas se evalia al integrar su ecuacidn de
balance de calor. Ejemplos de estos modelos se pueden consultar
en las refs./3,4,5,6/.

.- Modelos con acoplamiento en dos sentidos.

Si la relacién de carga es mayor que 0.1, ademids de que el fluido
transportador influye en la trayectoria y temperatura de las
particulas, se considera que la nube de particulas modifica la
velocidad media, temperatura media y estructura turbulenta de la
fase continua. A esta interaccidn entre las fases se le conoce
como acomplamiento en dos sentidos ("two- way coupling”). La forma
en que estos modelos toman en cuenta la influencia de las
particulas sobre el fluido, es a partir de considerar que la fase
dispersa actia como fuente (sumiderc) de masa, momento y energia
de la fase continua ref./1,2,7/.

Los modelos con acoplamiento en dos sentidos preferentemente
evalGan los campos de velocidad, temperatura, presiébn y
propiedades turbulentas de la fase continua, a partir de la
solucién numérica de sus ecuaciones de conservacidén (elipticas o
parabdlicas), formuladas en términos de variables primitivas
{velocidad, presién, densidad, temperatura, etc.}. Algunos
programas de cémputo gue son convencionales en el calculo de
flujos en una sola fase, han sido adaptados para generar el campo
de flujo de la fase continua ref./8,9,10,11/.

Las ecuaciones de transporte de la fase dispersa y los efectos que
tienen las particulas sobre las caracteristicas térmicas y
dinédmicas de la fase continua (términos fuente), se formulan a
partir de los siguientes métodos o enfoques ref./f1,2,7/:

.~-Método de los dos fluidos (enfoque Euleriano).
.~Método de las trayectorias (enfoque Lagrangiano).

El enfogue Euleriano considera que tanto el fluido como las
particulas son medios continuos separados y que se rigen por sus
propias ecuaciones de conservacién, validas en cada punto del



flujo. Sin embargo, debido a que en un punto del flujo finicamente
una fase puede estar presente, en el enfoque Euleriano se define
una concentracién de volumen a que determina la fraccién de un
volumen de control ocupada por la fase dispersa.

o= —E (1.1-1)
donde:
a [ ) = fraccién de volumen de la fase dispersa.

Vp [ m3] = volumen ocupado por la fase dispersa.

v m3 ) = volumen de control del fluido.

Para tomar en cuenta gque ambas fases fluyen a través del mismo
volumen de control, las ecuaciones de conservacién de los dos
fluidos se modifican ( "pesan” ) por la fraccién de volumen a.

si no existe intercambio de masa entre las fases, las ecuaciones
de continuidad para el flujido y las particulas se escriben
como ref./2,7,12/:

g ( Bpuj)=0 (1.1-2)
axj
{ o pp “pi )y =0 {(1.1~3})
d x

donde:

ul { m/s }] = velocidad del fluido en la direccidn j

upi[ m/s ] m velocidad de la fase dispersa en la

direccién i.
p( kg/m3 ] = densidad del fluido.

pp ( kg/m3 ] = densidad de las particulas.

8 { ) = fraccién de volumen del fluido.

=1l-a



Las ecuaciones de conservacién de cantidad

de movimiento para cada
fase se escriben como ref./7,12/:

a a a
(Bpuu, ) =-8 —p—-+——(BT”)+Bpgi+F .
9 x ! 9 x d x pi
i i J
(1.1-4)
dp a3 p
o u .u ) =-o + — o T + o .= F
ax( Pelpitei! 3 x Bx( 0! Pés pi
] i }
(1.1-5)
donde:

Fpi ( N/mB] = fuerza de interaccién entre las fases por
unidad de volumen, debido a la fuerza de
arrastre entre las fases.

g ( m/sz ] = aceleracidn de la gravedad.
Tij( N/mZ] = egfuerzos viscosos del fluido.
a ]
=“("—(“i)+—(“j’)
x . d x_
i i
1?j[ N/mZ] m egfuerzos viscosos de la fase dispersa.
a ]
= =t e = u )
4 a x a %,
dondes

p [ kg/(m 8) ] = viscosidad del fluido.

o | ] = nGmero de Schmidt de las particulas.

14
o =

T D

p

v mzls ] m viscosidad cinemitica del fluido.

DP [ mz/s ] = coeficiente de difusidén de la fase

dispersa.



Para flujos turbulentos, la viscosidad del fluido p y el nGmero de
Schmidt ¢, se sustituyen por las siguientes expresiones:

Bogg = B+ By (1.1-6)

Ois = © + o (1.1-7)
donde:
my [ kg/ (m ©) )= viscosidad turbulenta del

flujo.

o [ ) = namero de Schmidt turbulento de las par-

ticulas.

D

pt
v [ mz/a ] = difusividad turbulenta del fluido
D[ mz/s ] = coeficiente de difusién turbulenta

pt
de las particulas.

Para evaluar el término de la viscosidad turbulenta "t= p vt, se

recurre con frecuencia en la literatura a utilizar e)l modelo de
turbulencia de dos ecuaciones K-¢ ref./7,12,13/, el cual s=era
descrito en detalle en los capitulos 3 y 4 de este trabajo.

Para determinar la influencia que tiene la turbulencia del fluido
sobre el movimiento de la fase dispersa, en el enfoque Euleriano,
se evalia un coeficiente de dispersién de las particulas. Este
coeficiente de dispersién se modela a partir de suponer una
analogia entre la difusién molecular y la dispersién turbulenta
refs./12,13,14,15/. En la literatura han aparecidoc diferentes
relaciones algebraicas que permiten evaluar el nimero de Schmidt
de las particulas ( ¢ ), en el interior de un flujo turbulento.
Las expresiones del nimero de Schmidt han sido derivadas tebrica o
experimentalmente ref./14,16,17,18,19,20/. Schénung /[14/, por
ejemplo, calcula el nimero de Schmidt a partir de la funcién de
respuesta de una particula en el interior de un flujo turbulento
con campo de velocidades oscilatorio. Schnung supone que la
frecuencia de la oscilacién corresponde a la frecuencia de los
remolino turbulentos mas energéticos. Jischa ref./18/ determina la
relacién entre las difusividades turbulentas de ambos fluidos como
funcién de sus densidades y la relacién de tiempos caracteristicos
de la suspensién (nGmero de Stokes). Mostafa y Elgobashi ref./16/,
encontraron una expresién algebriica del ntimero de Schmidt para
particulas pesadas transportadas por un flujo con turbulencia



homogénea, a partir de la relacién entre las escalas integrales de
tiempo lagrangianas {particulas de fluido} Yy eulerianas
(particulas pesadas). Lee y Wiesler ref./l17/ modelaron el
transporte de particulas en un flujo turbulento a partir de
evaluar la capacidad que tienen particulas pesadas de responder al
movimiento del fluido. Lee y Wiesler determinaron que la respuesta
de las particulas depende de miltiples pardmetros tales como: el
tamafio de las particulas, relacién de densidades de las dos fases,
concentracién de particulas y el nivel de turbulencia del fluido.

La fuerza de arrastre entre las fases Fp que aparece en las

i
ecuaciones (1.1-4) Y (1.1-5), se determina utilizando
correlaciones empiricas del coeficiente de arrastre de una
particula inmersa en una corriente ref./7,12,13,14/.

En flujos turbulentos bidimensionales, para cuantificar las
variables u, v, p, u, vp, a, [, es necesario resolver 6

ecuaciones ( 2 de continuidad, 4 de cantidad de movimiento ) en
conjunto con la expresién de la fraccién de volumen del fluido f.
Es decir, la solucién de las ecuaciones de continuidad (1.1-=2) y
cantidad de movimiento (1.1-4) del fluido proporciona el campo de
velocidades y presiones. Las velocidades de las particulas se
obtienen a partir de la ecuacidén de cantidad de movimiento (1.1~-5)
y la fraccién de volumen o se calcula al resolver la ecuacidn de
continuidad (1.1-3).

En la 1literatura ref./21,22,23/ se han publicados diversos
articulos en donde se reporta la capacidad que tiene el método de
los dos fluidos de reproducir resultados experimentales. En flujos
con geometria simple (ductos y chorros) se puede decir que este
método proporciona resultados satisfactorios. Aunque el método de
los dos fluidoa, tiene la ventaja de utilizar métodos numéricos
convencionales para el cdlculo de flujos en una sola fase
ref./11/, la aproximacién de los términos convectivos a partir de
diferencias finitas, introduce una marcada difusidén numérica, esto
trae en consecuencia que se requiera de mallas computacionales mas
finas y de mayor tiempo de cémputo.

El enfoque Eulerliano se complica cuando  se pretende evaluar
fendémenos fisico - quimicos que ocurren en la superficie de una
particula tal es @l caso de evaporacidn, condensacién,
transferencia de calor, transferencia de cantidad de movimiento,
combustidn etc.

.-Método de las trayectorias (enfoque Lagrangiano).

este enfoque considera al fluido como un continuo y evalda las
caracteristicas de la fase dispersa mediante el calculo de un gran
nimero de trayectorias de particulas dliscretas que se desplazan en
el interior del fluido.



Las historias de posicién, velocidad, temperatura y masa de las
particulas, se calculan al resolver las ecuaciones Lagrangianas de
congervacién de cantidad de movimiento, energia y masa de
particulas individuales. Al igual que en el enfoque Euleriano, el
método de las trayectorias considera que las particulas acttan
como fuentes (sumidercs) de masa, momento y energia de la fase
continua.

Crowe et. al. ref./1/, fueron los pioneros en introducir el modelo
computacional Lagrangiano conocido como PSI-CELL (Particle -~
Source in Cell). Aunque el modelo PSI-CELL se explica en detalle
en la ref./1/, a continuacién se enunciardn las caracteristicas
generales de este procedimiento ya que es la base del modelo que
se presenta en este trabajo.

.-Solucién numérica de las ecuaciones de balance de masa, momento
y energia de la fase continua, considerando que no hay particulas
presentes en el flujo.

.=-Cédlculo de trayectorias e historias de temperatura y masa de
particulas discretas.

.~Determinacién de 1las propiedades de la nube de particulas
atravezando cada celda numérica.

.~Calculo de los términos fuente (sumidero), de masa, momento y
energia, de la fase continua.

.=Solucién numérica de las ecuaciones de balance de masa, momento
y energia de la fase continua considerandc los términos fuente de
interaccién entre las fases.

.=Cilculo de nuevas trayectorias e historias de temperatura y masa
de las particulas y reevaluacidn de nuevos té&rminos fuente.

.=El proceso continia hasta que el campo de velocidades, presién,
temperaturas, turbulencia, etc. de la fase continua no cambia en
las siguientes iteraciones.

El enfoque Lagrangiano tiene la ventaja de conservar la naturaleza
parabélica de las ecuaciones de la fase dispersa (integracidén de
marcha hacia adelante), a diferencia del enfogque Euleriano que
requiere de la definicién de condiciones de frontera necesarias
para satisfacer la naturaleza eliptica del modelo ec.(1.1-5).

Una caracteristica del enfoque Lagrangiano y por 1lo cual 1lo
prefieren diversos investigadores ref./3,5,6,7,15,24-29/ para
validar sus modelos de dispersién de particulas en flujos
turbulentos, es que la nube de particulas estd libre de difusidn
numérica.

La dispersidén de particulas ocasionada por la turbulencia del

fluido y su modelacién dentro del marco del enfoque Lagrangiano,
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se ha realizado en la literatura a partir de dos metodologias:

{1).— Método de la velocidad efectiva de difusién ("fuerza de
difusién").

Esta técnica consiste en introducir en la ecuacién de movimiento
de las particulas una fuerza inducida por la turbulencia del
flujo. Esta fuerza es proporcional al gradiente de 1la
concentracidén de las particulas y a una viscosidad turbulenta
efectiva de 1las particulas. En este métodc se requiere la
definicién del nGmerc de Schmidt de las particulas. La principal
critica en contra de este modelo es que fisicamente no es posible
que particulas aisladas "asjientan” los gradientes de la
concentracién en un sistema disperso. Al igual que en el método de
los dos fluidos, la seleccidn apropiada del coeficiente de
difusién de las particulas estd en espera de que se comprenda con
mayor profundidad tanto el fenémeno fisico de la interacecidn
turbulenta entre las fases como la descripcién matématica de 1la
turbulencia de particulas de fluido y de particulas pesadas
ref./2,28/.

{(ii) .— Método de Montecarlo.
En este procedimiento el flujo turbulento de la fase continua se
modela suponiendo que sus campos de velocidad y temperatura
instanténeos estdn constituidos por una componente estacionaria
(velocidad y temperatura media) y una componente no estacionaria
de fluctuaciones aleatorias.

Este procedimiento no requiere de la evaluaciédn explicita de un
coeficiente de dispersién ya que supone gque la dispersién de
particulas depende directamente del campo instanténeo de flujo que
rodea la nube de particulas. La magnitud de la dispersién depende
entonces de las escalas de tiempo y longitud ( Lagrangianas ) de
la turbulencia del fluido.

En el enfoque Lagrangiano no se tiene gran problema en definir
las condiciones de frontera de las particulas, ya que al resolver
sus ecuaciones parabélicas se introducen en forma relativamente
simple, condiciones de rebote elistico y condiciones de pérdida de
energia y masa de las particulas gque B8Be impactan en paredes
sdlidas.

En la literatura se pueden consultar diferentes modelos
computacionales gue utilizan el enfoque Lagrangjiano para predecir
la dispersién de particulas en flujos turbulentos con geometria
simple. La diferencia principal entre estos modelos estd en 1la
forma de evaluar las escalas integrales de tiempo y longitud
lagrangianas de los remolinos turbulentos en contacto con las
particulas ref./24-29/.

El trabajo presentado en este estudio, utiliza el enfoque
Lagrangiano y la metodologia de Montecarlo ref./7,24/.
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En la tabla 1 se representan en forma sindptica los modelos
utilizados en la actualidad para simular flujos turbulentos con
particulas en suspensién.

TABLA 1

Simulacién de flujos turbulentos con particulas en suspensién

A.~-Modelos con acoplamiento en un s6lo sentido.
.-Baja relacién de carga de particulas < 0.1
.~Interaccidén fluido = particulas.
.~Las caracteristicas de la fase gaseosa se conocen a partir de
datos experimentales y soluciones analiticas o numéricas.

B.-Modelos con acoplamiento en dos sentidos.
.-Relacién de carga de particulas > 0.1
.-Interaccién particulas-fluido-particulas.
.-Existen términos fuente o sumideroc de interaccidn entre
las fases.
.~Los términos de interacci6tn entre las fases se evaldan a
partir de dos enfoques:
(i) .-Método de los dos fluidos (enfoque Euleriano)
.~Fluido y particulas tratados como medios continuos
separados.
.~La influencia gque tiene la turbulencia del fluido
sobre el movimiento de las particulas,se modela a
partir de un coeficiente de dispersién (analogia
entre difusién molecular y dispersifn turbulenta).
.~La formulacidn del enfoque Euleriano se complica
cuando se pretende evaluar fenfSmenos fisico - qui-
micos que ocurren en la superficie de una particula.

{ii).-Método de las trayectorias (enfoque Lagrangiano)

.~La fase gaseosa se trata como un continuo, mientras
la fase dispersa la constituyen particulas discretas
que se desplazan en el interior del fluido.

.-La dispersi6én de particulas ocasionada por la
turbulencia del fluido se modela a partir de dos
enfoques:

*.-Método de la velocidad efectiva de difusidn
("fuerza de difusién")..

*» ~M&étodo de Montecarlo, modelo de dispersidn La-.
grangiano Estocéstico deterministico (L-E-D).
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1.2.-PROPOSITO

El propbeito de este trabajo es presentar un modelo matemitico y
su adaptacién a un esquema numérico, el cual permite simular el
comportamiento de flujos turbulentos con particulas sélidas en
suspensidn.

El modelo puede utilizarse en la caracterizacidn de flujos con
particulas en tuberias rectas, flujos de capa limite y chorros. El
procedimiento de cdlculo no es apropiado para el analisis de
situaciones en donde s8se presenten zonas de recirculacién o
regiones sin direccidén dominante del flujo.

El motivo de seleccionar en este estudio a flujos de capa limite
como medio transportador de particulas, es debido a que 1la
solucidn numérica de las ecuaciones de conservacién es
relativamente sencilla y presenta la caracteristica de que en
cualquier localizacién del flujo, el procedimiento de integracidn
(marcha hacia adelante) requiere del almacenamiento de informacién
de fnicamente dos posiciones; la que se est& considerando y la que
ge va a calcular, ésto permite generar mallas computacionales mas
finas, tanto en la direccidn transversal como en la longitudinal.

La {informacién numérica detallada hace posible la obtencidén de
soluciones independientes de la discretizacién y permite comparar
adecuadamente célculos numéricos con datos experimentales. Lo
anterior sirve en consecuencia para lograr una mejor evaluacién de
los modelos fisicos involucrados y para identificar la importancia
relativa de cada uno de o8 términos que aparecen en las
ecuaciones.

En el modelo matemAtico que se presenta, el intercambio de
cantidad de movimiento y energia entre las fases se determina
mediante la solucién de las ecuaciones Eulerianas de conservacidn
de masa, momento y energia de la fase continua y de las ecuaciones
Lagrangianas de movimiento y balance de energia de particulas
individuales ref./1,2/.

La dispersién de particulas transportadas por un fluido en
movimiento turbulento se determina haciendo uso del modelo
Lagrangiano - Estocéstico - Deterministico (L-E-D), rxef./7,24/.
Este modelo calcula trayectorias y temperaturas individuales de
particulas a partir de la evaluacién de velocidades y temperaturas
instantineas del fluido.

Las velocidades y temperaturas instantdneas de la fase continua se
determinan a través de la generacién de nlGmervs aleatorios con
digtribucién de probabilidad gaussiana. Las caracteristicas medias
y turbulentas de la fase dispersa se obtienen al promediar un
nGmero estadisticamente significativo de trayectorias.
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El presentar los detalles tedricos y computacionales necesarios
para la simulacidn de la transferencia de calor en flujos
turbulentos con particulas en suspensién, desde el punto de vista
Euleriano~ Lagrangiano, constituye a Jjuicio del autor wuna
importante aportacién ya que la mayor parte del trabajo
computacional que aparece en la literatura, se ha realizado
haciendo énfasis en el estudio de la transferencia de cantidad de
movimiento en este tipo de flujos.

El desarrollar un esquema numérico que resuelve de manera acoplada
las ecuaciones parabélicas tanto del fluido (en espacio) como de
las particulas (en tiempo), permite evaluar, a partir del
procedimiento de marcha hacia adelante, las caracteristicas
térmicas y dinimicas de las dos fases, a una distancia en donde se
considera que los efectos de entrada han desaparecido.

" Adicionalmente el esquema numérico permite realizar predicciones
con resultados gque son independientes del tamafio de la malla
numérica, ya que en marcha hacia adelante el incremento en espacio
puede ser tan pequefic como se requiera. Estas caracteristicas del
programa de cdémputo, constituyen una aportacién relevante al
estudio de los flujos turbulentos con particulas en suspensidén ya
que permite realizar simulaciones a grandes distancias, situacién
que no es posible llevar a cabo con esquemas elipticos los cuales
requieren de la dicretizacién de todo el dominio en estudio con la
consecuente limitante en la capacidad de memoria y tiempo de
cémputo.

Es conveniente enfatizar que los argumentos tedricos Yy
computacionales que se presentan en este estudio, constituyen la
base para futuros trabajos de investigacién ya que contando con la
herramienta computacional aqui desarrollada, pueden abordarse sin

dificultad temas como:

.~Estudio del fendmeno de erosién gque producen las partijculas
(s6lidas o liquidas) que se impactan sobre superficies sélidas (
paredes de ductos, impulsores de bomba, dlabes de turbina, etc.).

.-Dispersién de particulas sélidas emitidas a la atmdésfera ya sea
por una situacidén de accidente (explosién, incendio, etc.) o por
una situacidén de rutina (contaminacién ambiental).

.~Estudio de la combustién 1llevada a cabo con combustibles
liquidos atomizados o combustibles sdlidos pulverizados.
1.3.-DESCRIPCION DEL TRABAJO

El presente estudio estd dividido en varios capitulos en los que
se tratan las bases tebricas del procedimiento computacional

desarrollado.

Después de este capitulo de introduccién se presenta el modelo
matematico utilizado para la simulacién de la fase continua, es
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decir; se muestran las ecuaciones parabSlicas que rigen el
comportamiento de flujos turbulentos en capa limite.

En el capitulo 3 se introduce el modelo de turbulencia K-¢
utilizado para cerrar el sistema de ecuaciones de la fase
continua. En el capitulo 4 se presentan las condiciones de
frontera para los flujos analizados en este trabajo, ( flujos en
ductos, canales y chorros libres ) y se describe la forma de
evaluar las constantes que aparecen en el modelo de turbulencia
K-e.

En- el capitulo 5 se presenta el algoritmo de solucién de las
ecuacjiones parabdlicas de la fase continua, el cual se basa en el
método numérico de los volGmenes finitos de control descrito en
detalle por Patankar ref./11/.

En el capitulo 6 se presentan las ecuaciones que rigen el
comportamiento la fase dispersa, se muestra la ecuacién de
movimiento de una particula y su ecuacién de balance de energia.
En este mismo capitulo se introduce el modeloc de dispersidn de

particulas Lagrangiano - Estoclstico - Deterministico (L-E-D)
ref./24/, el cual es utilizado en este trabajo para calcular;
trayectorias, velocidades, temperaturas Yy concentraciones de

particulas. El modelo de dispersién (L-E-D) evalta la interaccién
entre las fases a partir del cdlculo de términos fuente que son
introducidos en las ecuacicones de la fase continua. El1 modelo
considera una interaccién entre las fases en dos sentidos es
decir; el fluido altera el comportamiento de las particulas y las
particulas a su vez modifican las caracteristicas del fluido.

En el capitulo 7 se presenta la simulaci6n de diferentes flujos
turbulentos con particulas en suspensién y se comparan los
resultados numéricos con datos experimentales qQue aparecen en la
literatura.
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2.-ECUACIONES DE LA FASE CONTINUA
2.1.-CONSERVACION DE MASA.

La ecuacidn que describe el principio de conservacién de 1la
materia en un fluido en movimiento, puede consultarse en diversos
libros de texto de mecinica de fluidos y transferencia de calor.
Esta ecuacién es una expresién general del principio de
conservacién de masa.

ap e Blow)y . 8 (ov) . 3 (W) _ (2.1-1)
4t 9 x 0y d z

donde: p [ kg/m>] = densidad del fluido.

u, v, w [ m/s ] = velocidades instanténeas del fluido en
las direcciones x, y, z.
t [ 8] = tiempo.

2.2.-CONSERVACION DE CANTIDAD DE MOVIMIENTO.

El principio de conservacién de cantidad de movimiento de un
fluido en 1la direccién x se escribe como :

8 (pu) . @ (puu) @ (pvu) @ (pwu)

9t d x 9y 2z

(2.2-1)

= 8§

El término Sx incluye las fuerzas de cuerpo y de superficie que

actian como fuente de cantidad de movimiento.

Sx tiene la forma:

sx =—§_p+_a_axx+81yx +arzx+pgx+s?nx
3 x a3 x dy az -

(2.2-2)
donde: 9, [m/sz } = fuerza de cuerpo por unidad de masa
en la direccién x.
2 :
p [ N/m } = presidén
L. { N/mz )] esfuerzo viscoso normal.

-r‘_j [ N/m2 } m esfuerzos viscosos cortantes.
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Szx [(N/nP) = término fuente de intercaccidn

entre las fases en la direccién x.

En el presente estudio se supone que el efecto global del contacto
entre las fases es proporcional a la diferencia de velocidades
ref./1,2/, es decir:
P _ - -
Smx Fl {u u ) (2.2-3)

donde: uf [m/s8) = velocidad instantdnea de la fase dispersa
en la direccién x.

La forma de la funcién Fl y el procedimiento para evaluar SEX se

discutiran en detalle en el capitulo 6.

La forma general de la ecuacién de conservacién de cantidad de
movimiento en la direccién x es:

d_(pu) d_(puu) a_(pvu) 3 (pwu)

+ +
at a x ay d z
ER a_p + i.g(x + Lfyx + a_sz +p gx + s?nx
a x a x dy a z
(2.2-4)

Las ecuaciones de conservacién de la cantidad de movimiento en las
otras direcciones son:

En la direccién y :

d (ov) , 3 (pvu) 3 tevv) 3 _(pvw)
dt d x dy 9z
=—a_p+i_1xy +.a_uyy +Lyz +pgy+$€ny
3y a x dy z
(2.2~5)
En la direccién z :
3 {ow) , 9 (pww) 3 (pwv)  9_(pww)
3t 9 x ay 9z
--3p, 87, 87, .29, +og +0
az 9 x dy 2z
(2.2-6)
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Para un fluido newtoniano los esfuerzos viscosos se relacionan a
los gradientes de velocidad mediante las expresiones:

_ 3 u
ﬂxx 2 u (2.2-~7a)
d x
=24 2V (2.2-7b)
Yy 3y
g = 2 p 9 u (2.2-7c)
zz
9z
av 9 u
T =7 = pu{ — 4+ _— ) (2.2=-7d)
xy yx 3 x 3y
v 9w
T =7 = g —— + —) (2.2-7e)
¥z 2y 3 z dy
Tax - Txz~ B¢ du , 2w, (2.2-71)
z 2 9z a x
donde:
# ( kg/(m s) ] = viscosidad dindmica del fluido.

En estas ecuaciones los efectos de compresibilidad se han
despreciado.

2.3.~CONSERVACION DE ENERGIA.

El desarrollo de 1la ecuacién que describe el principio de
conservacién de la energia en un fluido en movimiento, puade
consultarse en diversos libros de texto de transferencia de calor
ref./30,31,32,33/.

En este estudioc se considera que la energia de un fluido en
movimiento es modificada debido a los siguientes fendmenos fisicos:

.-Transporte de energia por el movimiento del flujdo ( trans-
porte convectivo ).

.~Transporte molecular de energia (transporte difusivo).

.~Fuerzas viscosas (disipacién de energia).

.~Fuerzas de presién.

.=Fuerzas de cuerpo.

.-Fuentes internas de energia ( transferencia de calor debido a
loe gradientes de temperatura entre las fases ).
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Considerande lo anterior, .la  ecuacién de la energia puede
escribirse como ref./33/ :

_a« pu(e+(VZ/2))) . 9« pV(e*(V2/2))) _ 849 _ 84
L 4

2 x ay 2 x dy
-89, dpu ff_ﬂ_uiﬁ__[”xx“”xy"”xz" ]+
9z ad x dy az d x

a [r u+ o v+Tr o ow ] a [1 u+ 7T v +a . w ]
+ V23 Yy Yz + —— | zx zy zz +

3y 3z
+p[ugx+vgy+wgz]+sg=0 (2-3-1)
donde : 2
e [ (m/s) ] = energia interna del fluido por unidad

masa.

(V2/2) [(m/s)z]a energia cinética del fluido por unidad

de masa.
2 =~ = 2 2 2 -
V. =V V = u+v +w = cuadrado del mddulo del vector
velocidad.
q [w/nF) = flujo de calor por unidad de superficie que se
transmite por conduccidn.
2 N
gx,gy,gz[m/s ] = fuerzas por unidad de masa en las
direcciones x,Yy,z
3
Sg [ W/ m ] = término fuente de intercaccidn entre las fases.

En el presente estudio se supone que el intercambio de energia
entre las fases es proporcional a la diferencia de temperaturas
ref./1,2/, es decir:

P o_ ) -
sp = F, (T-1) (2.3-2)

donde: T [ K ] = Temperatura del fluido.

La forma de la funcién Fz y el procedimiento para evaluar sg se

discutirdn en detalle en el capitulo 6.

Si la entalpia total del fluido se define comc:

19



H=e+._1_v2+ (p/p) =h+iv2 {(2.3-3)
2 2

donde: H ( mz/s2 ] = entalpia total.
h [ mz/s2 ] = e + (p/p) = entalpia estitica.
al sustituir la ecuacién (2.3-3) en (2.3-2), se obtiene, la

ecuacién de la entalpia total :

9 (pH) 0 (puH) 8 (pvH) 8 (pwH) _dp <3qx_3qy_6qz+
at a x Y J z a d x day d 2z

+i) [axxu+rxyv+1xzw]*a[’)’yxui‘cvyyvi--)'yzw)+

3 x dy

o]
+B [ax u+rzyv+auw]+ p[ugx+vgy+wgz]+ SE

Q

zZ
(2.3-4)

El transporte molecular de calor ( q ), es descrito por la ley de
Fourier de conduccidén de calor:

q = -k 2h (2.3-5a)
X
c @ x
P
a, = - Xk 3n (2.3-5b)
c ]
P b4
q = -X 3h (2.3-5¢)
z
c 9z
p

donde: k { W/{(m K) }= conductividad térmica del fluido.

cp { J/(kg K) ] = calor especifico a presidén constante.

"En las ecuaciones 2.3-5 (a-c), se supone que el fluido se comporta
como gas ideal, es decir :

h=e+p/p=ch+RT (2.3-6)
donde: p=p/ (RT) «....ecuaciébn de estado de un gas
ideal.
-
<, { J/{tkg k) ] = Cp - R = calor especifico a volumen cons—
tante.

R [mz/(szk)] = constante universal del gas.
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Por -lo que:

h=(cV+R)T=cpT (2.3-7)

Esta {iltima ecuacién se ha utilizado para la definici6n de las
ecuaciones 2.3~5 (a-c).

En los pérrafos anteriores se han formulado las ecuaciones de
congervacién de masa , momento y energia en conjunto con la
ecuacién de estado para un gas ideal. Cualquier solucién de este
sistema de seis ecuaciones con seis inc6gnitas ( p , u , v , w ,
P , H ) es posible si se consideran las condiciones iniciales y de
frontera adecuadas. Sin embargo, debido a que las ecuaciones de
conservacién constituyen un sistema de ecuaciones diferenciales
parciales , acoplado , no lineal y de segundo orden, no es posible
encontrar ninguna solucién general mediante procedimientos
analiticos.

La solucién numérica del sistema antes formulado, representa un
reto para la Dindmica de Fluidos Computacional (DFC), que es la
disciplina que tiene por objeto desarrollar algoritmos, modelos y
esquemas numéricos f(tiles para la solucién de las ecuaciones
generales de la dindmica de los fluidos.

Para calcular el campo de velocidades y temperaturas de la fase
continua, en el presente estudio se resolviercn las ecuaciones
parabslicas de la dindmica de los fluidos, mediante el algoritmo
numérico de los volimenes de control ref./11/.

El resolver las ecuaciones parabélicas de los flujos de capa
limite, trae como consecuencia que los modelos fisicos de
turbulencia e interaccidn entre las fases sean mas sencillos de
comprender, desarrollar y evaluar ya gue su expresién matemdtica
se simplifica. Adicionalmente a juicio del autor, la validacién
del modelo de dispersién de particulas L-E-D ref./7,24/ y su

adaptacién a un esquema numérico es mas conveniente realizarla en
flujos sencillos bien definidos y entendidos antes de proceder a
cuantificar flujos mis complejos.

En la siguiente seccién se presentan las aproximaciones de flujos
en capa limite, las cuales conducen a establecer las ecuaciones
parabdlicas de la fase continua.

2.4.- ECUACIONES DE CAPA LIMITE.

Las ecuaciones que modelan el comportamiento de flujos
parabdélicos, en estado estacionario y en dos dimensiones se
presentan en esta seccién haciendo uso de las aproximaciones de
capa limite formuladas por Ludwig Prandtl en 1904.
ref./30,31,32,33/.
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Considerando estado estacionario y flujo en dos

dimensiones:

a
. o y — =0 {(2.4-1)
¢ 9z
Las aproximaciones de capa limite son:

u > v (2.4-2a)
du > du ,dv ,9v (2.4-2b)
a9y 9 x a x 3y
3 p .

—— =0 es decir p = p(x) (2.4-2c)

ay

3 p = 4P (2.4-2d)

d x d x

3 H . d H {(2.4-2¢e)

Jy 9 x

qy >> q, (2.4-2f€)

urT >> u Txx' v Tyy, v Tyx (2.4~2q)
Utilizando las expresiones anteriofee, las ecuaciones

conservacidén de masa, momento y energia pueden escribirse como:

Ecuacidon de continuidad:

3 (pu)
a x

a (pv)
ay

+ = 0

Ecuacidn de cantidad de movimiento en x @

d_(puu)
d x

d tpvu) _ _ dp a_7

+  ———yXx
dy d x 3y

+

Ecuacién de cantidad de movimiento en y :

ip

ay

=0
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Ecuacién de la energia :

d (puH) 3 (pvH) _a .
+ = — ( qy+1yxu7)+pugx+§
a x dy dy
(2.4-6)
donde : T = 9.4
yx 3y

Haciendo uso de la ecuacién de continuidad ec.(2.4-3), la ecuacién
de la energia (2.4-6), se escribe:

3 H d H ;] P
pu +pv = ( —-q_+ 7 - ) +pug x+ %2
9 x ay dy b4 Y
(2.4-7)
A partir de las definiciones :
entalpia total H= cpT + u2/2

nimerc de Prandtl Pr= pu cp / k

flujo de calor q = -k ar
Y dy
es posible escribir :
dH _ 8 ( cp T) +u du Pr q +u u
ay dy ay s ¥ ay
. (2.4-8)
despejando qy ,se tiene :
-q = m d H By 9 u .M aH 1 -
Y Pr ay Pr dy Pr ay Pr yx
(2.4~9)
sustituyendo la ecuacidn (2.4-9) en (2.4-7) :
P RO . S C AP S U L .
2 x ay dy xy Pr Pr 4y
+ pug +Sp (2.4~10)
x E
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2.5.-ECUACIONES DE CAPA LIMITE PARA FLUJOS AXIAL-SIMETRICOS.

Debido a que en el presente estudio se realizd la simulacién
numérica de flujos con particulas en suspensién en el interior de
ductos con seccidn transversal circular y en " chorros “ redondos,
las ecuaciones de conservacién se formularon también en el sistema
de coordenadas cilindricas (r,z,0) .

Ecuacién de continuidad :

d (rpu)

. @ (rpv) -0 (2.5-1)
3 x ay

Ecuacién de cantidad de movimiento en x :

puau-O-pvau:—dp-k.l—_a_.(r“ ) +
a3 x 3y d x r ay a9y
p -
+p gx + Smx {(2.5-2)

Ecuacién de la energia :

puil.l_-c-pv‘)_..H__:La (,_-(_’_l'_a.i+u((1_1__)
a x dy 3 ay Pr 3y Pr
d u P
p—)))+pu g9, * sE (2.5-3)

2.6.~ECUACIONES DE CONSERVACION PARA FLUJOS TURBUtENTOS.

La turbulencia es un fendémeno que aparece la mayoria de las veces
en logs fluidos en movimiento que son de interés a la ingenieria,
se manifiesta por la presencia de fluctuaciones aleatorias en
espacio y tiempo de los campos de velocidad, presitn, temperatura
y densidad. Este fendmeno ha sido tema de miltiples
investigaciones ya que, desde el trabajo de Reynolds ref./34/ , se
le ha intentado comprender, modelar y controlar, sin embargo; a la
fecha constituye uno de los grandes problemas no resueltos de la
fisica.

Tradicionalmente la turbulencia ha sido estudiada recurriendo a
procedimientos estadisticos, los cuales han dado origen al
problema de " cierre de las ecuaciones", ya que al hacer uso de
estos métodos se llega a un sistema en el que existen més
incégnitas que ecuvaciones. La ingenieria en su intento por
resolver los problemas que plantea la dindmica de los fluidos, ha
elaborado "modelos de turbulencia" de los términos adicionales
que aparecen en las ecuaciones.
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Debido a que el modelado de los términos se basa en la
experimentacién, esta tendencia ha recibido el nombre de escuela
fenomenolégica. Este procedimiento de solucién de las ecuaciones
si bien ha dado soluciones a problemas préicticos, Gltimamente ha
sido objeto de severas criticas por parte de los fismicos tedricos
ref./35/, quienes opinan que los trabajos de L. Prandtl, O.
Reynolds, V. Karman, etc.. durante mis de un siglo no han ofrecido
una respuesta adecuada que c¢onduzca a la comprensién de la
turbulencia.

Recientemente ha surgido la escuela deterministica que pretende
estudiar la turbulencia resolviendo las ecuaciones de la dinémica
de los fluidos de manera directa, es decir sin realizar promedios
estadisticos, sin embargo, el dia en que se lleven a cabo
simulaciones Gtiles para ingenieria no se ve cercano dado que la
capacidad de memoria y velocidad de cdlculo gue se requiere para
evaluar los campos de velocidad, temperatura, presién, etc. de
cada elemento de fluido en todo espacio y tiempo resulta ser
excesivo por lo menos para la tecnolegia del presente siglo. Por
otro lado, ain 8i se tuviera 1la capacidad de calculo, la
informacién detallada no seria de gran utilidad para la ingenieria
ya que, la mayoria de las veces los disefios de dispositivos
requieren de informacidn promediada.

En este trabajo se han resuelto las ecuaciones de la dinamica de
los fluidos promediadas en el tiempo de acuerdo a la formulacién
de O. Reynolds ref./33,35,36,37,38/. Debido a que es un
procedimiento estadistico, la metodologia de O. Reynclds, conduce
a la generacién de términos adicionales, los cuales son modelados
mediante un modelo fenomenolégico de turbulencia de segundo orden,
el cual serd discutido en detalle en el capitulo 3 .

Si los valores instantineos de las caracteristicas del fluido se
descomponen en valores medios estacionarios y fluctuaciones
transitorias, la velocidad, presién y entalpia total se escriben
como:

u (x .t = ‘:1"‘1’* ui(x,,t) (2.6-1a)
Blx . t) = B(x;) + P’ (x,t) (2.6-1b)
Hix ,£) = H(x,) + H'(x,,t) (2.6-1c)

donde:
u, [ m/s )= velocidad instanténea.

Gi { m/8 )= velocidad media sin variacién en el tiempo

(estado estacionario).
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ui [ m/s ]= fluctuacién de velocidad.
p( N/m2 |= presién instanténea.

S [ N/m2 ]= presién media
P’ N/m2 ]= fluctuacién de presién

H [ mz/s2 ] = entalpia total instantanea

H [ mz/s2 ] = entalpia total media
H' mZ/s2 )] = fluctuacién de entalpia total

En este estudio las fluctuaciones de densidad, viscosidad vy
conductividad térmica se consideran despreciables.

Los valores medios se obtienen al realizar un promedio estadistico
en el tiempo de los valores instanténeos. El promedio en el tiempo
se define como ref./33,36,37,38/:

- 1
u; = —_ [ ug dt (2.6-2)
t

En la prictica "o" significa, que el intervalo de tiempo 7 es de
mucho mayor magnitud que el reciproco de la frecuencia dominante
en la menal captada por un anemémetro (hilc caliente o laser).

El valor medio de una fluctuacidén es por definicién cero,es decir:

t +7
]

u! = —l- (u, ~u,) dt = 0 (2.6-3)
i . i i
lim 7 = o T
t
o

Para que el promedio en el tiempo tenga validéz, las integrales en
las dos ecuaciones anteriores tienen que ser independientes de to'

es decir, los valores medios de las caracteristicas del fluido son
independientes del tiempo (flujo medio estacionario):

9 u, =0 (2.6-4)
3t
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Adicionalmente se considera que : .

u, = = [ u, dt =u (2.6-5)
t

+ T

t
[«]
= = - u,)dt = 0 2.6-6
= (ui ul) (2. )
T
t

El valor instanténeo de la entalpia total se escribe como:

H=H+H =h+h" + 0.5 (0 +u’)° (2.6-7)

Sustituyendo esta expresién junto con las relaciones (2.6~la-b) en
las ecuaciones de conservacién de la seccién anterior
ecs. (2.5-1-3) y tomando promedios en el tiempo, se obtienen las
expresiones que modelan el comportamiento de los flujos
turbulentos de capa limite, ref./39/ :

Ecuacidn de continuidad :

kK —. Kk —
9 (xr_pu) _ B (r pv)

=0 (2.6-8)
a x dy
Ecuacidn de cantidad de movimiento en x :
;:'au *,)Tau=_dp+_1_ka(rk(uau -p_u'V'))*
d x dy d x r ay dy
-p ~
tpg *S (2.6-9)
Ecuacidén de la energia :
o aH ey dH =_l1 a ( :k( p_ AH ShTv .
3 x ay r dy Pr dvy
2y o outvr oy >}
+u{ (1l -~ )p— =-pu'v’ ) }) ) +pug +58
x E
Pr dy
(2.6-10)
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donde:
K =1 para fiujos axial-simétricos.
K=0 para flujos en el plano cartesiano.

Las ecuaciones (2.6-8 a 2.6-10) constituyen un sgistema "no
cerrado" de ecuaciones ya que no existen suficientes ecuaciones
para todas las incégnitas que aparecen :

= ecuacién de continuidad
= ecuacién de la energia

= ecuacidén de conservacién de cant. de mov. en x

<l el =:lwol

= ecuacién de conservacidén de cant. de mov. en y

p = ecuacién de estado.

sin ecuacién

-
<
n

h¢v’ = sin ecuacién

En el presente estudio se modelan "los términos turbulentos
recurriendo a la escuela fenomenoldgica, es decir se utiliza un
modelo de turbulencia surgido de la experimentacidén en flujos con
condiciones controladas.

En los préximos capitulos se discutirdn en detalle las bases
teéricas que conducen a la formulacién del modelo de turbulencia
(K-¢) Gtil para cuantificar el término u’v’ y del namero de

Prandtl turbulento que es utilizado en la evaluacién de h'v’.
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3.~MODELO DE TURBULENCIA K-¢

3.1.-GENERALIDADES

La determinacidén del esfuerzo de Reynolds pu‘v’ que aparece en las
ecuaciones mostradas en el capitulo anterior, es uno de los
principales problemas que se tiene en el cdlculo de flujos
turbulentos. En los Gltimos S0 afios se han desarrollado modelos de
diferente complejidad con el propdésito de describir la turbulencia

implicité en los términos puiua. Dependiendo del nimero de
ecuaciones de transporte que el modelo requiera, se pueden

clasificar en:

.~Modelos sin ecuaciones de transporte (longitud de mezcla de
Prandtl) ref./40/.

.-Modelos de una ecuacidn ref./41,42/.
.-Modelos de dos ecuaciones ref./43/.

.~Modelos de los esfuerzos de reynolds (u‘v’, E'z, ;'2, ;'2)

ref./44/.

La complejidad y generalidad de uso de los modelos se incrementa
con el namero de ecuaciones utilizadas.

El modelo de turbulencia K-¢, pertenece a la familia de los
modelos de dos ecuaciones ya que requiere de una ecuacién para la
velocidad caracteristica de la turbulencia y otra para la longitud
caracteristica del movimiento turbulento ref./33/.

K [nf/sz]a energia cinética turbulenta = 0.5 ( :'2+ ;‘2 + ;'2)

€ Un?sljs rapidéz de disipacién de K
El modelo K-¢ hace uso del principio de la viscosidad turbulenta
Hyr el cual considera que en analogia a un flujo laminar, los

esfuerzos inducidos por el movimiento turbulento son
proporcionales a la velocidad de deformacién del flujo medio es
decir:

—puiul = u du, a_uj ) _..3_.,, K 6£j (3.1-1)
3 a xj a x, 3

El término adicional que contiene la energia cinética turbulenta
K, se incluye con el objeto de que la suma de los tres esfuerzos
normales (i=3}) sea igual a 2K, s8i este término no se taoma en
consideracién la suma de los esfuerzos normales resultaria ser
igual a cero, debido a la ecuacién de continuidad ref./33,48/.
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A diferencia de 1la viscosidad molecular u, la viscosidad
turbulenta Ky NO es una propiedad del fluido sino que depende de

la estructura turbulenta del fluido en movimiento, por lo que “t

puede variar considerablemente en diferentes campos de flujo.

Mediante un andlisis dimensional puede observarse que By es
proporcional a :
- la densidad del fluido p.

- una velocidad caracteristica de la turbulencia V.
- una longitud caracteristica de la turbulencia L.

Por lo gue entonces:

By @« pVL (3.1-2)

En el modelo K-e¢ :

Los dos escalares K-¢ son utilizados para caracterizar el
movimiento turbulento del fluido.
Introduciendo la constante de proporcionalidad C“ en la ec.(3.1-2)

y considerando las dos idltimas relaciones de proporcionalidad, la
viscosidad turbulenta es determinada por:

= C — el
My [ (3.1-3)

Para la evaluacién de Ber BE deben conocer previamente las

distribuciones de K y ¢ en el interior del flujo, el campo escalar
de estas dos variables turbulentas se calcula mediante la solucidn
de sus ecuaciones de transporte. El factor adimensional C  es

determinado mediante experimentacidn.

En las siguientes secciones se presentan las ecuaciocnes de
transporte de las variables turbulentas K y e.

3.2.-ECUACION DE TRANSPORTE DE LA ENERGIA CINETICA TURBULENTA (K)

En esta seccién se formula la ecuacién de la energia cinética
turbulenta utilizada en el modelo K-¢. Para establecer la
expresién utilizada en el modelo, es necesario en primer lugar
derivar la forma exacta de K, esta expresién se obtiene a partir
de la suma de las tres ecuaciones de transporte correspondientes a
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cada uno de los esfuerzos turbulentos normales, :'Z, ;,2' 'v_l'z. En
base a esto es recomendable en primer lugar conocer la expresién
exacta de las ecuaciones de transporte de los esfuerzos de
Reynolds. Estas ecuaciones se presentan en la siguiente seccién.

3.2.1.-ECUACIONES DE TRANSPORTE DE LOS ESFUERZOS DE REYNOLDS

Las ecuaciones de transporte de los esfuerzos turbulentos o de
Reynolds pu'iua forman la base para el desarrollo de aquellos

modelos de turbulencia gque no son puramente empiricos. En el
apéndice A se presenta la derivacién de las ecuaciones de los
esfuerzos de Reynolds, haciendo uso de la notacifn tensorial y
suponiendo, fluido incompresible y newtoniano.

Para el procesc de derivacién de las ecuaciones de transporte de

uiué se consideran los pasos siguientes :

1.-Sustraer de la ecuacidn instanténea de cantidad de movimiento
en la direccidén i, la ecuacidn promediada en el tiempo de cantidad
de movimiento en la misma direccién. El resultado es la ecuacién
de transporte para u;.

i
O(ui+ui)_ «2__11_1 - au’i
2t at 3t

2.-Multiplicar esta ecuacidén por ué.
. du’
u —1

I a8t

3.-Sustraer de la ecuacién instantdnea de cantidad de movimiento
en la direccién j, la ecuacién promediada en el tiempo de cantidad
de movimiento en la misma direccién. El resultado es la ecuacidn
de transporte para u:'_‘.

3 (u, +u o u 3 u’
Lvy 3to- Ly = -3
‘9t dt at
4.-multiplicar esta ecuacibén por u"t.
ur ] ujj
et
5.-Sumar ambas ecuaciones.
. Bu'i + au'j - a(uiuj)
R I e at
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6.-Promediar en el tlempo de acuerdo al procedimiento descrito en
el capitulo 2.

D
-

ui u

i3

I

Y

t

La ecuacién de transporte de 1los esfuerzos de Reynolds, para
flujos en estado estagionario se escribe (ver apéndice A) :

g__g 25 = - Q_Qififik) -2 ( Q.ﬂijll) s tupty
a X a xy p 3 x 5 a3 xj
A B
__u:’i u)" .Oui_ u}_ui‘ 6uj " p'(au'j+() u‘i) .
‘] Ay ad xy p 3 x i d x 3
(o] D
v 62 u‘u’ 2y du'.du’ 3.2-1
PO . LY . 198y (3.2-1)
axkax Bxkaxk
E F

Donde el significado de los diferentes términos puede consultarse
en el apéndice A.

El modelo de turbulencia utilizado en este trabajo, requiere de la
formulacion de la ecuacidn transporte de la energia cinética
turbulenta K, que se obtiene al sumar las ecuaciones de transporte
de los esfuerzos normales de Reynolds, es decir i=j.

En la ecuacidén (3.2-1) , la expresidén del esfuerzo normal u’

P

{i=3=1) es:

=1
e
Q
c
c
N
LY
c

a8y oL duy P 2uquy du,
d li] *y pdx 1 a x K
2 p’ d u’ » a 2u’ 2 2y du’ du’
y 2 RLd Yy + 1 - LN
p 3 x 1 a x k 9 x " 4 x ka %

(3.2-2)
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De manera semejante se obtienen las ecuaciones para los esfuerzos

2

normales ;éz, u:‘es decir para i=j=2 e i=j=3.

3
La ‘suma de estas ecuaciones dividida entre 2, proporciona la
ecuacidén de transporte para la energia cinética de la turbulencia:

Ka (uf vl vaf) =t

2 2

uluf (3.2-3)

Al realizar la suma de los tres esfuerzos normales, desaparece el
término "Presidn-Deformacidn”, debido a la ecuacién de
continuidad es decir:

o4 . .

Juy+ duy+ duy g (3.2-4)
a ?‘l a %q d x 3

La ecuacién de transporte de la energia cinética de la turbulencia

se expresa entonces como ref./33,39/:

m PRI :
ukBK____ a € ug o zx +p))_ aui+
axk axk axk

A B [
a2k 2 urdu 3.2-5
Y v u’'y 1 (3. )
axkaxk Bxkaxk
o] E

Donde:
A= Transporte convectivo de K debido al movimiento del fluido.

B= Difusién de K debido a 1las Fluctuaciones de velocidad vy
presioén. o

C= Produccién de K debido a la interaccién de los esfuerzos
turbulentos con el gradiente de la velocidad media.

D= Difusidén de K debido a 1la accidén de la viscosidad
molecular (para grandes nameros de Reynolds, el transporte

molecular es despreciable en relacién al transporte
turbulento).

Em Transformacién de la energia cinética turbulenta en energia
interna del fluido. Este proceso es conocido como disipacién
€.
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Tomando en consideracién las aproximaciones gque conducen al
modelado de flujos de capa limite (ver seccién 2.4), la ecuacién
de la energia cinética turbulenta para flujos de capa limite en
dos dimensiones se formula como ref./33/:

uaK 4 VoK _ _3 (v ( u'z+ v'z+ w'2+ P’ )y
9 x ay dy 2 2 2 p
_urve du e (3.2-6)
éy

En esta ecuacién se ha considerado que la difusién de K debido a
la viscosidad molecular es despreciable (grandes nimeros de
Reynolds).

3.2.2.-MODELADO DE LA ECUACION DE LA ENERGIA CINETICA TURBULENTA

Para determinar las caracteristicas del movimiento turbulento del
fluido, se resuelven las ecuaciones de transporte para ;i' E, Ky

€, por lo que los términos de produccidn y difusidn de energia gue
aparecen en la expresién exacta de K, ec.(3.2-5), deben ser
modificados (o modelados) de tal manera que contengan Gnicamente
las variables antes mencionadas. De esta forma 8e obtiene un
sistema cerrado de ecuaciones.

En el término de produccidén de energia de la ec.{3.2-5), los
esfuerzos de Reynolds -pui u’ son desconocidos, sin embargo, al

hacer uso del modelo de la viscosidad turbulenta ec.(3.1-1), este
término de produccién se escribe como:

P = - gy, 9 u, = v Bug + duy y 2L
a xy a X, a i a k

=

(3.2-7)
donde:

vt[mys]E viscosidad cinemdtica turbulenta.
utilizando la ecuacién (3.1-3), se obtiene la . expresién del

término generacidén de energia cinética turbulenta, del modelo K-¢,
es decir : .

2
PK = C _E_ ( 2_31 + Q_Ek ) QJLL (3.2-8)
®

€ a x 9 x a x
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El término de difusién turbulenta de 1la ecuacidén 3.2-5 es
modelado suponiendo que la difusién de K se llev

a cabo en la
direccidn del gradiente negativo de K.

uiug

—u“‘(11.+ ‘?—K—

9K 9 x "

Esto significa,que la energia cinética es transportada de regiones
en donde existe una gran actividad turbulenta hacia zonas de menor
intensidad de K. En 1la ecuacidén anterior se introdujo el
coeficiente de intercambio vt/aK en donde g es el nimero de

y = 2t (3.2-9)

Prandtl para K, el cual se considera constante en este trabajo.

Sustituyendo las ecs. (3.2-7) y (3.2-9) en la expresién exacta de
K, ec.(3.2-5), se obtiene 1la ecuacién de la energia cinética
turbulenta, tal y como es utilizada en el modelo K-¢.

wdK 3 r 2K Y v du;, ,0u, ,9u, _,
Bxk Bxk aKaxk Bxk axi axk
CONVECCION DIFUSION PRODUCCION DISIPACION
(3.2-10)

Para flujo bidimensional en capa limite se tiene:

4
-

u +v:f)__l(=a (ltax y o+ ‘,t(au

F] 2y o dy 'y

l

@
x

(3.2-11)

3.3.-ECUACION DE TRANSPORTE DE LA DISIPACION DE ENERGIA
CINETICA TURBULENTA ( ¢ ).

Antes de desarrollar una -ecuacidn de transporte para ¢ ,es
conveniente escribir nuevamente su definicién ref./33,39,47/:

1= (3.3-1)

que puede entenderse como una correlacién de fluctuacicnes de
velocidades de deformacidn.

Una ecuacidén de transporte para esta correlacién, puede ser
derivada partiendo de la ecuacién de movimiento de u;_ ec. {(A.5).
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Los pasos para establecer una ecuacién para ¢ son :

l.~-Derivar la ecuacidn de ui con respecto a xl.
2.-Multiplicar la expresién resultante por 2v 8 u’

Bxl

3.-Promediar en el tiempo de acuerdo al procedimiento descrito en
el capitulo 2.

El resultado es la siguiente expresidén general ref /33,47/:

u, d e ad v u d u’ 2y 8 p’ 3 u’ v ade

k— = - { k i o+ i - ) -
6xk axk Bxlaxl paxlaxl axk
A B
_Zvau(au a_u_?k +3_uila_£1)_2vu'6u' azu _
Bxk axlaxl 6xi<')xk axlaxlaxk
(o] D
—_— 2
2 ("__\.l_'j.B__u_'k{‘)__u_‘_l _o2r 3 :.————) {(3.3-2)
xlaxlaxk axkaxl
E F

Donde de manera semejante a la ecuacién de K se tiene :

A= Conveccidn por el movimiento del fluido (velocidad media).
B= Difusidn debido al movimiento turbulento y molecular.

C + D= Produccidn debido al movimiento medio del fluido.

Em Produccién inducida por la generacién de remolinos turbulentos
de menor escala.

Fm Destruccidén debido a las fuerzas viscosas.

3.3.1.- MODELADO DE LA ECUACION DE DISIPACION DE ENERGIA CINETICA
TURBULENTA.

Debido a gque en la ecuacién exacta de (e¢), aparecen nuevas
incégnitas, ésta no puede ser utilizada de manera directa en el
modelo K-e. Las correlaciones deben ser modeladas utilizando

expresiones, cuyas variables sean ui, K y e

El modelado de la ecuacién (3.3-2), presenta serias dificultades,
ya que desafortunadamente hasta la fecha no ha sido posible medir
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cada término de manera aislada. Es por esto que el modelo de la
ecuacién de ¢, tiene suposiciones muchas veces de naturaleza
especulativa.

Las suposiciones que permiten modelar cada término de la ecuacién
(3.3~2) se describen a continuacién :

.~Produccién debido al movimiento medio del fluido (C+D).

Al considerar cada uno de los términos de la ecuacidén de ¢, puede
suponerse que para grandes nimeros de Reynolds, la produccién de ¢
debido al movimiento medio del fluido es despreciable en relacién
a otros términos.

.~Produccién debido a la generacidén de remolinos turbulentos de
menor escala (E) y destruccidén debido a las fuerzas viscosas (F).
Estos dos términos tienden a un valor infinito cuando el nidmero de
Reynolds también tiende a infinito, sin embargo, la diferencia
entre ambos permanece finita e independiente del nimero de
Reynolds. Entonces los dos términos pueden ser modelados de manera
conjunta y su representacidén es como sigue ref/33/:

c, (3.3-3)

F L

donde: PK[mz/eslﬁ produccién de K, ver ec.(3.2-8)

. %2 = constantes empiricas.

€1
.=Difusidén debido al movimientc turbulento y molecular (B).
El término de difusién es modelado suponiendo que la difusién de ¢
se lleva a cabo en la direccidn del gradiente negativo de ¢.
Esto significa,que la disipacién de energia cinética es
transportada de regiones en donde existe una gran cantidad de
disipacidén turbulenta hacia zonas de menor .

[ d e
B o= 2 ( = ) (3.3-4)
a X 9, a Xy

En la ecuacién anterior se introdujo el coeficiente de intercambio
”t/"e' en donde ae es el namero de Prandtl para ¢, el cual es una

constante empirica adicional.

Al utilizar las suposiciones anteriores y sustituir las
expresiones (3.3-3) y (3.3-4) en 1la ecuacidn exacta de ¢,
ec.{3.3-2), se obtiene la ecuacidn para la disipacién de energia
cinética turbulenta tal y como es utilizada en el modelo
(K-¢).
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ukﬂt a (1' J ) +c£1_§_ PK"'C(z
a xy d X, o il xy K

3.4.-ECUACIONES DEI, MODELO DE TURBULENCIA K-¢

Con las ecuaciones anteriores,

en el presente trabajo, se formula como :
rar o=, W, BNy oy L2 gy
P30 k. ax 3 L3
J
2
K
p o= O —
t n ¢
uy a K a ( L a K ) v p - e
2 x ax, e, dx K
¢ ¥y k K "
- 2
up ad ¢ ] ( [ y + ¢ L p - «
9 x a x o 0 x a K K @ K
k k k
3 u,
l'K = - uju, —i
L X,

donde:(}ll,c‘l.I '(EZ ' (’K' U' '

ser determinadaus por experimentos.

3,4.1.-ECUACIONES DEL MODELO DE TURBULENCIA K-¢,
BIDIMENSTIONALES EN CAPA LIMITE.

En este trabajo se resuelven
flujos turbulentos hidimensionales,

las ecuaciones de capa limite
el modelo de turbulencia

(3.3-5)

el modelo de turbulencia utilizado

(3.4-1)

(3.4-2)

(3.4-3)

(3.4-4)

(3.4-5)

son constantes empiricas a

PARA FLUJOS

para
K-¢,

para estos flujos consiste de las siguientes expresiones:

-u'v’ = p  u
t

dy

2

v o=c K
t I3
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4 x 3y a-y" aKB‘y 'y
' (3.4-8)
u de v 3¢ a v, 90 ¢ 3 au 2
+ — S — (_t.__ +c1_. pt(_‘l‘. )y -
3 x dy dy aEBy K 3y
e p
e 7 5 (3.4-9)

En las ecuaciones de K y ¢ Be incluye el término fuente de
interaccidén particula - fluido, este término permite evaluar la
influencia que las particulas tienen sobre las caracteristicas
turbulentas del fluido. En el capitulo 6 se presenta la forma en
que el modelo de dispersidn (L-E-D) considera los términos fuente
del modelo K-e.
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"4.-CONDICIONES DE FRONTERA DE LAS ECUACIONES DE CONSERVACION Y
DETERMINACION DE LAS CONSTANTES DEL MODELO K-¢

En este capitulo se establecen 1las condiciones de frontera
necesarias para resolver el modeloc matemitico constituido por 1las
siguientes ecuaciones :

A).-Ecuacidn de continuidad.

B).~Ecuacién de cantidad de movimiento.

C).-Ecuacidén de la energia.

D).-Ecuacién de la energia cinética turbulenta (K).

E).-Ecuacién de disipacidén de la energia turbulenta (e).

Debido a que en el presente trabajo se lleva a cabo la solucidn
numérica de flujos turbulentos con particulas en suspensién en
ductos y en chorros libres, se identifican tres tipos de
condiciénes de frontera.

.-Pared sélida.
.-Corriente libre (turbulenta o laminar).
.~Eje 6 plano de simetria.

4.1-CONDICIONES DE FRONTERA CORRESPONDIENTES A PAREDES SOLIDAS

4.1.1.-CONDICION DE FRONTERA PARA LA ECUACION DE CANTIDAD DE
MOVIMIENTO.

La forma del modelo K-¢ presentado en el capitulo 3 es valida
unicamente para flujos completamente turbulentos, sin embargo, en
la cercania de paredes sélidas, el namero de Reynolds local de la

turbulencia ( K“ZL/v, donde L= Kslz/e )» ©es pequeno por lo que

los efectos de la viscosidad predominan sobre el movimiento
turbulento, en esta regidén (subcapa viscosa), el modelo K-¢, no
puede ser utilizado. De manera adicional, en esta zona los

gradientes de las variables dependientes (:, ;, H, K, ¢ ) son muy
grandes, por lo que una buena aproximacién de su comportamiento
s6lo puede lograrse al discretizar esta regidn con una malla
numérica muy fina, incrementando con ello el costo de la solucidn
¥y la capacidad de memoria de las computadoras requeridas,

En el presente e@studio, la solucién numérica de  flujos
turbulentos en regiones cercanas a paredes sblidas se ha
realizado utilizando el método de 1la funcién de pared (The
wall~function method). Con este procedimiento la integracidn de
las ecuaciones de balance no se lleva a cabo hasta la pared, sino
hasta un punto denominado Y, localizade en la regién donde es

valida la ley logaritmica de la pared. Esta ley describe con
suficiente aproximacién la distribucién de la velocidad media en
la zona adyacente a paredes sdblidas.
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Al utilizar el método de la funcién de pared, es necesario que un
punto ¢ (localizado a una distancia y_ de la pared) se encuentre .
lo suficientemente alejado de tal manera que el nimero de Reynold55

de la turbulencia (KUZL/u) sea mucho mayor que la unidad, es
decir que los efectos viscosos sean despreciables en relacidén a
los efectos producidos por el movimiento turbulento.

La ecuacidén gue establece la ley de variacién de la velocidad
media en la cercania de una pared sdélida, fue formulada por
primera vez por Prandtl ref./45/, la expresién que Be utiliza en
este trabajo se deriva en detalle en el apéndice B.

La ecuacién que representa la condicién de frontera de la ecuacién
diferencial de cantidad de movimiento en la direccidn x es:

u= (=2 1n (el y + B ) (4.1-1)
£ 14

donde:
X 1/A = 0.41 = constante de Von Karman (empirica).
8 = 5.2 = constante empirica.

4.1.2.-CONDICION DE FRONTERA PARA LA ECUACION DE LA ENERGIA.

En la seccién anterior se presenté la expresidn que rige el
comportamiento de la velocidad media en flujos turbulentos en 1la
cercania de una pared sd6lida. En esta seccidn, se toman en cuenta
consideraciones semejantes para establecer la distribucién de
temperatura media (y/o entalpia total) de un flujo turbulento en
la regién adyacente a una pared sélida lisa. En el apéndice C se
puede consultar el desarrollo que conduce a la ley logaritmica de
temperaturas y que sSe expresa como:

=+ +
At B 1ny" + 3.8 (4.1-2)
X
-+
donde: H [ ] = Temperatura adimensional.
Prt [ ] = NOmerc de Prandtl turbulento (valor empirico).

= 0.86

Esto constituye la condicién de frontera para la ecuacién de la
entalpia total media, en flujos confinados por paredes sélidas.
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4.1.3.~CONDICION DE FRONTERA PARA LA ECUACION DE LA ENERGIA CINE-
TICA TURBULENTA.

La condicién de frontera para la ecuacién de la energia cinética
turbulenta queda determinada al conocer la ley de variacién de las
fluctuaciones de velocidad en la regién logaritmica.

El desarrollo de esta ley de variacidén se presenta en detalle en
el apéndice D.

La relacién que representa la condicién de frontera de la ecuacidén
diferencial de la energia cinética turbulenta es:

K = Sr— (4.1-3)

4.1.4.-CONDICION DE FRONTERA PARA LA ECUACION DE DISIPACION DE
ENERGIA CINETICA TURBULENTA.

En el desarrollo de la condicidn de frontera de K (apéndice D)

se llegd a la conclusidén de que en la regién logaritmica,

existe un equilibrio local es decir la produccién de energia

turbulenta es igual a la disipacién de energia debido a los

efectos viscosos, esta situacidén es utilizada para formular 1la

condicién de frontera para la ecuacidén de €. Si la ecuacidn

(D.10) se escribe en la forma (ver ec.(3.2-6})) :

e I {4.1-4)

ay
y el gradiente de la velocidad media se determina al derivar la
ley logaritmica de la pared ec.(4.1~1),es decir:

y u—T) ) (4.1-5)

@
3|

= :7 E— 2—— { 1In ¢
x dy v

Q
"

Al llevar a cabo la derivacién de la funcién y evaluarla en un
punto Yo localizado en la regidn logaritmica se tiene:

du . M (4.1-6)

dy Xy

[
Sustituyendo (4.1-6) en (4.1-4), ¢ adguiere el siguiente valor
(condicién de frontera) :

e = - (4.1~7)
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4.2.-CONDICIONES DE FRONTERA CORRESPONDIENTES A UNA CORRIENTE
LIBRE

La condici6én de frontera de un flujo turbulento que se encuentra
confinado en una corriente libre 6 en un fluido sin movimiento, es
dificil de establecer ya que es una superficie no estacionaria gque
separa dos regiones con diferentes caracteristica turbulentas. En
realidad el hablar de una regién que separa los dos flujos no
tiene significado ya que aiin fuera de la frontera puede existir
transporte turbulento, sin embargo en fronteras de este tipo, los
cdlculos se realizan hasta un punto cuya velocidad media es
aproximadamente la de la corriente libre. Es decir la condicién de
frontera para la ecuacidén de cantidad de movimiento en x es ;

u = ue (4.2-1)

donde:

_:e[m/sla velocidad de la corriente libre

En una corriente libre sin turbulencia, todas las cantidades
turbulentas son nulas por lo que las condiciones de frontera de K
y € son 3

Ke= € 0. (4.2-2)

donde el subindice e se refiere a la corriente libre

Si la corriente libre es turbulenta, se considera que K y ¢ tienen
el comportamiento de un flujo con turbulencia de malla (el nivel
de energia turbulenta varia inversamente con la distancia a la
malla), es decir; si en las ecuaciones (3.4-8) y (3.4~9), se
desprecian los términos de difusién y produccién se tiene:

a K, .. ‘e (4.2-3)
d x u

e
Lfec-c, & 2— (4.2-4)
d x € K u

4.3.-CONDICIONES DE FRONTERA CORRESPONDIENTES A UN EJE (PLANO) DE
SIMETRIA

Este tipo de condicién de frontera a diferencia de las dos
anteriores (que son condiciones fisicas} es una definicién
matemdtica, ya que en flujos simétricos es suficiente con calcular
una mitad del campo o regién de estudio.

En flujos simétricos u ’ E, K, ¢, tienen valores simétricos en
relacién a un eje o a un plano, por lo gque la derivada con
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respecto a "y" ("y" es normal al eje de simetria) no tiene valor,
es decir:

-l = 0. (4.3-1)

4.4.-DETERMINACION DE LAS CONSTANTES DEL MODELO K-¢

El valor de las constantes empiricas (c“, C21, %Z A ) que

aparecen en el modelo de turbulencia K-e presentado en el capitulo
3, serad especificado en esta seccién.

Mediciones del decaimiento de turbulencia generado por el pasc de
un fluido a través de una malla (grid turbulence), han establecido
que para nameros de Reynolds grandes, el nivel de energia
turbulenta varia inversamente con la distancia a la malla.

K e x " (4.4-1)

En estos flujos los términos de difusién y produccién de K y ¢ son
nulos por lo que las ecuaciones (3.4~8) y (3.4-9) se reducen a:

a aK__, (4.4-2)
d x
2
u, de _ . o (4.4-3)
d x K
donde :
:e[ m/8) = velocidad del fluido antes de pasar por la
malla.

El sistema de ecuaciones (4.4-2) y (4.4-3) posee una solucidn
exacta de la forma :

- Yie,mn
K o 2 (4.4-4)

por lo que n de la ec.(4.4-1) adquiere el valor:

1
n = —— (4.4-5)

C(2 -1

Experimentalmente se ha observado que n adquiere valores entre 1 y

1.25, por lo que c62 , tiene valores entre 1.8 y 2.

44



El valor de c“ utilizado en este trabajo se obtiene, al considerar

la regién de esfuerzo cortante constante adyacente a una pared
s6lida. En este flujo, el transporte convectivo de K es
despreciable mientras que la produccién y disipacién se
encuentran en equilibrio local (apéndice D), es decir :

":2

— = T

ci
o
cl
QQ

~u’‘v’

1
-
|2
~
1
m

{4.4-6)

o
(%3

o
<

Q
"

Experimentalmente se ha comprobado que 1las caracteristicas
turbulentas del flujo se relacionan mediante ref./46/:

u'v’

K

= 0.3 (4.4-7)

Por lo que al utilizar la ec.(D.13), C“ adquiere el valor:

2
) = 0.09 (4.4-8)

v

C = ( ~El
o K
En la regién cercana a una pared (capa limite logaritmica), 1la

conveccién de ¢ es depreciable, por lo que la ecuacidn (3.4-9) se
escribe como:

- 2
f’__("_tf’_f,_cﬂe__ L T =0
3y o, 3y K ay K

(4.4-9)

Si en esta filtima relacién, se sustituye la definicién de la

viscosidad turbulenta:

b = C — (3.4-7)

y las condiciones que prevalecen en la regitn logaritmica;

ej

€= = u'v’ — (4.1-4)
dy
du . 8 {(4.1-6)
dy £y



puede establecerse la relacidn entre las constantes cﬂ ’ %2,
o :
€
‘2
c, =C - (4.4-10)
€1 €2 ¢ (¢ )1/2
€ »

Esta relacidén debe satisfacerse cuando se utilice el modelo en un
flujo confinado por paredes sblidas.

Mediante el uso de las Gltimas relaciones y de la optimizacién por
computadora ref./43/, las constantes que aparecen en el modelo de

turbulencia K-¢ para nameros de Reynolds grandes adquieren los
siguientes valores:

Cu % G2 %

EL

0.09 1.44 1.92 1.0 1.3
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5.-PROCEDIMIENTO DE SOLUCION DE LAS ECUACIONES DE CONSERVACION DE
LA FASE CONTINUA.

En este capitulo se describe brevemente el método numérico
utilizado en el presente estudio, para integrar las ecuaciones de
conservacién de la fase gaseosa. El algoritmo numérico (método de
los volfimenes de control), desarrollado por Patankar y Spalding
ref./50/, y explicado en detalle por Patankar ref./l1l1/ y por
Scheuerer ref./33/, constituye la base de diversos programas de
cémputo Gtiles para resolver las ecuaciones diferenciales,
parabblicas, bidimensiocnales de los flujos turbulentos en una sola
fase, ref./9/, ref./10/.

El procedimiento de solucién es implicito y de marcha hacia
adelante en la direccién preferencial del flujo, es decir que a
partir de los valores conocidos de las caracteristicas del flujo ¢

= { G, E, K, ¢ } a lo largo de una linea transversal al flujo
localizada en la posicién x = const., se evaliian los valores de ¢
en una nueva linea localizada en la posicién x + Ax, corriente
abajo. Con los nuaevos valores conocidos de ¢, el procedimiento se
repite para evaluar las caracteristicas del flujo en la siguiente
linea hacia adelante y asi sucesivamente. Con esta técnica de
solucién no es necesario generar y almacenar en la computadora una
malla numérica que represente todo el dominio en estudio.

La descripcién del procedimiento de solucién consiste de diversas
secciones, a continuacién se presenta la expresién general de las
ecuaciones de conservacién de la fase gaseocsa, posteriormente se
lleva a cabo la transformacién de la ecuacién general en un
sistema de coordenadas (y, w). Finalmente la ecuacién diferencial
transformada se formula en un sBistema de ecuaciones algebr&icas en
diferencias finitas.

5.1.-FORMA GENERAL DE LAS ECUACIONES DE CONSERVACION.

Las ecuaciones parabSlicas que modelan el comportamiento de un
flujo turbulento incompresible en capa limite (ecs. (2.6-9),
(2.6-10), (3.4-8) y (3.4-9)), pueden expresarse mediante la
siguiente ecuacién general:

- - B
pu8¢+pv8¢____1ka (rk eff 6¢)+8¢+§¢
9 x ar r dr Pr dr
eff
(5.1=1)
donde:

k = 1 para flujos axial simétricos.
k = 0 para flujos en el plano cartesiano.

Fott
Pr

eff
dependiendo de la ecuacién de conservacién considerada, la

Las variables ¢, Yy S¢, tienen significado diferente
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expresién para cada variable se presenta en la tabla 2. Para
formular la ecuacién (5.1-1), se utilizé la relacién (3.4-6) y se
recurrié al concepto de difusividad térmica turbulenta, el cual
considera que en analogia con un flujo laminar, los flujos de
calor por unidad de superficie, inducidos por el movimiento
turbulento, son proporcionales a la variacidén de la entalpia
estitica en la direccién r, es decir:

—_ h’ o h
- h'v'= t h {5.1-2)
Pr dr
t
donde:
Prt[ ] ™= namero de Prandtl turbulento (valor empirico P‘Q =0.86).
Loa términos fuente sP = { SP sp SP SP ) de la ecuacién
¢ m’ T ' "k e

(5.1-1), representan el intercambic de momento, entalpia total,
energia cinética turbulenta y disipaci6n de energia turbulenta
entre las fases. La expresién de estos términos se presenta en el
capitulo 6.

Tabla 2
@ Heogs! PP agy 54
v BY o - % L,
dx
- # By 19 & 1 9 u/2
H —_—t —— = (rF (Bogell = — ) )+
Pr Pr radr Pr dr
t eff
+ pug
du 2

K F‘ “t { )y = pe

o dr

K

I - 2

t 3 u 2 €
€ .2 c,, 8 L. &2 c, p—

4 dr K
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5.2.~TRANSFORMACION DE COORDENADAS DE LA ECUACION GENERAL.

En esta seccidn se presenta la transformacién de la ecuacién
general (5.1-1), al sistema de coordenadas (xz, w ) propuesta por

Patankar y Spalding ref./50/. Esta transformacién se realiza
debido a la conveniencia de mantener constantes las variables
independientes a lo largo de las lineas que conforman la malla
numérica ref./9/. En problemas de crecimiento de capa limite
(flujo sobre superficies s6lidas, chorros libres y redondos,
etc.), este sistema de coordenadas e@s apropiado ya que permite gue
la malla numérica se vaya adaptando a la forma en que crece la
capa limite.

La coordenada transversal w representa una funcién de corriente
adimensional que varia dentro del dominio de integracidn entre "O"
{sobre una pared s6lida) y "1" (corriente libre). La definicién de
w y la correspondiente transformacién de la ecuacién general se
presenta a continuacién.

Sin pérdidad de generalidad, la transformacién se llevarid a cabo
considerando que la ecuacién (5.1~1) se formula en coordenadas
cartesianas ( k = 0 , r = y ). Como pasoc inicial se transforman
las coordenadas (x,y) a un sistema (x1,¢), donde ¢ es la

representacién de una funcién de corriente definida a través de:

g—!— = p u (5.2-1)
dy
oY . _,.7 (5.2-2)
2 x
Utilizando la relacién:
Ix e (5.2-3)
9 x
se tiene:
3¢ _ 99 . d ¢ Iy _ 9¢ - v LK)
a x 2] x v 3 x 3 x ' v
(5.2-4)
3¢ 9 ¢ Iy Py LK)
3y ' dy Y
(5.2-5)
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Sustitucidén de estas expresiones en la ecuaciSn general (5.1-1)
resulta:

- - - 13
Progi L - B L
ax, ay Br 0¥ ¢ @

(5.2-6)

La ecuacién de continuidad se satisface automiticamente a partir

de la definicién de la funcién de corriente ¥, sin embargo, las

variables independientes (x1, ¥ ) no son constantes a lo largo de
5

las liheas que conforman la malla numérica. Para lograr esto se
define una coordenada transversal adimensional como:

@ = ——T (5.2-7)

donde:
¢E { kg/(m 8) } = valor de la funcién de corriente en 1la

frontera exterior.

wI [ Xg/(m s8) )] = valor de la funcién de corriente en la

frontera interior.

los valores de ¢ se evalGan a partir de la integracién de 1la
ecuacién (5.2~1), es decir:

Vo= f pu dy (5.2-8)
0

En la ecuacién (5.2-7), w representa la relacién del flujo mésico
por unidad de longitud que pasa desde la frontera interna (I)
hasta un punto localizado en y, al flujo mésico total por unidad
de. longitud que pasa deade la frontera interna (I) hasta la
frontera externa (E). De acuerdo a su definicién, ®w varia en el
intervalo de valores 0 < w < 1.

En el presente estudio, la frontera interna se ha tomado como un
eje de simetria, por lo que debido a las condiciones del flujo, se

considera que a través de esta frontera no existe entrada ( salida
) de fluido hacia (desde) el dominio en estudio, es decir ¢I = 0.

Para la frontera exterior, se consideran dos situaciones:

.~ Una pared sdélida; en donde ¢E tiene un valor fijo,
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correspondiente al flujo misico total del sistema.

.~ Una frontera variable; en donde el valor de wE gse ajusta

conforme la capa limite crece. Por ejemplo; para el flujo en un
chorro; el valor de wE depende de la cantidad de fluido que entra

a través de la frontera exterior como consecuencia de la
dispersién del charro. Es conveniente enfatizar que las lineas de
w = cte, no son lineas de corriente y puede decirse que mientras

que al flujo m&sico ( ¢E - ¢I ) en la direccién x, aumenta, 1la

coordenada transversal w permanece constante.

La transformacién de (x1,¢) al sistema de coordenadas (xz,w). se

lleva a cabo sin dificultad utilizando la relacién:

9%, o (5.2-9)
3 x
1
por tanto se tiene:
¢ . 24 ,0¢ 0 (5.2-10)
3 %, a x, ¢ w a x,
9¢ . 3¢ 2 (5.2-11)
e v dw a vy

La derivada de w con respecto a xz a lo largo de una funcidn de

corriente ¥ = cte, ec.(5.2-10) es :

9w ___ 1 A B S N

a3 X, ( ¢E - w! ) d %, @ x,

(5.2-12)

La variacién de w con respecto a ¥ de la ec.(5.2~11), resulta ser:

B 1 (5.2-13)
ay Vg - ¥y

Con ayuda de las ecuaciones (5.2-10 - 5.2-13), la ecuacién general
(5.2~-6) \se escribe como:

9¢ + (a+buw) -2—2— = Jl—~ ( c i¢ )y +4
I} x, i w 3w dw

(5.2-14)



donde:

a= I b = E I
(¥ - ¥p) g = ¥y
u _ s
e = eff s 1 . 4= é_
P’-'e” ( V’E - \01) pu
a ¥, d ¥
m = - m - -
I ax, E ax,

Puede observarse que los coeficientes a y b dependen Gnicamente de
la coordenada Xy mientras que los coeficientes ¢ y d, debido a su
dependencia con ;, gon funcién tanto de xz como de w. Las
variables m, Yy mg representan el flujo mAsico por unidad de
superficie entrando por las fronteras (interna y externa) de la
regién de integracién.

5.3.-ECUACIONES DE CONSERVACION EN DIFERENCIAS FINITAS.

Para resolver numéricamente la ecuacién general (5.2-14), se
discretiza el dominio en estudio utilizando una malla numérica en

las variables x, ~ w. Los puntos de interseccién de la malla

corresponden a los puntos discretos en donde se evalGan las
caracteristicas de la fase gaseosa. Utilizando el método numérico
de los volGmenes de control ref./50/, s8e desarrollan las
ecuaciones algebriicas en diferencias finitas procurando gue los
principios de conservacién se satisfagan en cada volumen.

Los volimenes de control esti&n definidos en la direccién

longitudinal, entre las lineas de x,= xu("upatream") Yy x,= x5

("downstream”). Durante el proceso de integraci6n de marcha hacia
adelante, los valores de la linea "upstream” son conocidos ya sea
por ser el resultado de la Gltima integracién o por constituir las
condiciones de entrada al dominio en estudio. En la direccién
transversal w, los volimenes de control estin limitados por
superficies localizadas entre los puntos de intersecciébn de la
malla xz-w. Estos puntos son reconocidos mediante la variable "i",

en la frontera interna i = 1 mientras que en la frontera externa i
= N. De acuerdo a lo anterior las superficies de los volimenes de
control se localizan en los valores de w, dados por las siguientes
expresiones:
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W, = —— wy + W41 ) . {5.3~1a)

T
=1 + ) 5.3
w_ = ‘—2— { wi wi-l (5.3-1b)

Si por simplificacién se realiza el cambio de variable x = LIV ¢

la ec. diferencial (5.2~14) se integra en un volumen de control se
tiene:

+ +
(I¢de~l¢u ) /Ax+ (((a+baw)e), -

- ((a+ba)é)_) -b{‘[qbdw)M = ((c 9_¢)+-
M dw
+
-{c 2—2 ) o+ ¢ j d dw ) (5.3-2)
9w M M
donde: Ax = X T Xy

El subindice M indica que los términos que se encuentran dentro de
los corchetes { }, se integran desde Xy hasta x, ¥ que el valor de

esta integracién corresponde a la parte media del volumen de
control en la direccién de x. En el procedimiento de Patankar y
Spalding ref./50/, debido a que es un método implicito, se supone
que los valores en la parte media del volumen son iguales a los de
la 1linea xp {"downstream”). La ventaja de utilizar un método

implicito se manifiesta en mayor estabilidad numérica y mayor
exactitud cuando se seleccionan grandes incrementos de Ax (marcha
hacia adelante) ref./33/.

Para evaluar las integrales de la ec.(5.3-2), es necesarioc conocer
los valores y gradientes de ¢ en las superficies de control
localizadas en w_ Yy w_, para ello se supone que en la direccidn de

w, en el interior de cada volumen de control, ¢ adquiere valores
constantes. Considerando lo anterior, se pueden definir las
siguientes expresiones:

+
I ¢ du = ¢1 (w, = w_) {5.3-3a)

¢

1
S @+ by ) (5.3-3b)
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b= (B, + o) (5.3~3c)
G,y -9
(8, o Ax L (5.3-3d)
0w + Wipp T Yy
@ - b _
(82, . i 41 (5.3~3a)
dw - W o- Wy

El tipo de discretizacién representado por 1las ecuaciones
anteriores, B8se conoce con el nombre de "diferencias finitas
centrales”.

Sustituyendo las expresiones (5.3-~3) en la expresidén general

(5.3-2) y multiplicando por 2 ( WE - ¢I ), el término convectivo

(izquierda) de (5.3-2), se escrilbe como:

2 (P +G) ¢i ( w, = w_ ) ~ 2P ¢i,U ( w, - )+

+ L, ¢i + ¢i+1 ) = L_« ¢1 + ¢1_1 ) (5.3-4)
donde:
P = ( ¢E - ¢I )y / Ax (5.3~5a)
G = mp = my {5.3~5b)
L+ =mp - W@ G (5.3-5¢c)
L_=m ~w_ G {5.3-5d)

a
2 (¥ ¢I)(c:3—2)+-
w
] _ é -9
=2 (Y- ¥ (2, Ly AR
Proes (Vg = ¥g) v @y ey

(5.3-6)

Haciendo uso de las ecuaciones (S5.2~1), (5.2-7) y de la siguiente
definicién:

3 Y141 T Y
(==, = i (5.3-7)
¢y Yis1 T ¥y

54



la ecuacién (5.3-6) queda como sigue:

2 (¥ —¥ ) (¢ Z—-:;)+=2T+(¢1+1-‘¢1) (5.3-8)
donde:
m
T, = (2 2 (5.3-9)

.
P ot ( Yi4q =¥

De manera andloga, el segundo término difusivo de (5.3-2) se
escribe como:

2 (v~ (e 22 w21 (e -9, ) (5.3-10)
dw
donde:
n
=2, 1 (5.3-11)
PToes by = ¥4

La integral del término fuente de la ec. (5.3-2) es:

+ +

2 (¥g =¥ I d do =2 I S,dy =28, (¥, -y )

(5.3-12)

Debido a criterios de estabilidad ref./10, 11, 33, 50/, el

término fuente se divide en una componente "upstream® y otra
“downstream", las cuales se relacionan entre si mediante la
siguiente expresidn lineal:

Sy Y= ¥_) =8y + 8 (5.3-13)

La estabilidad numérica del algoritmo de solucién aumenta si sUi

es positivo y S es negativo ref./10, 11, 50/.

bi

Si las expresiones (5.3-4), (5.3-8), (5.3-10), (5.3-12) y (5.3-13)
se sustituyen en la ecuacién (5.3-2), para un volumen de control
gque no pertenece a la frontera del dominio, es decir para
cualquier "i" diferente de 1 y N, se tiene:
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By TR A B b, G (5-3-14)

donde:
3 = - = ’ -
Ai = (2 T+ L+) / D1 Ai / D1 (5.3-15%a)
= = ’ -
B, =(2T_+1L) /D =B /D (5.3-15b)
C = (2P (w -w_ ) é, +25,) /D (5.3-15¢c)
JE— . - - ’ _
D, =Aj + B} +2P (w - w_) =28, (5.3-15d)
S
donde: s’ = __Ef_
Di é
Ui

Para un volumen de control localizado en la frontera interna ( i =
2}, la ec.(5.3-2), Be escribe:

2(P+6) by uwy  ~2P P, yuy L td) - 2L ¢ =

- - 1
2T_ (¢, =6 ) +25,+25) ¢

2.5

=2T, (%= 9,) 2

(5.3-16)

En esta Gltima expresidn, las integrales de la ecuacién (5.3-2) en
la direccién de w, se llevan a cabo para el primer volumen de
control el cual esti definido desde la superficie localizada en

w_= 0 ( frontera interna ), hasta la superficie w, = wzs, que se

localiza entre wa Yy w El término 2 L_¢1 de la ec.(5.3-16),

5
resulta de considerar que en el primer volumen, el valor de ¢ es

constante desde la frontera interna w_= O hasta w, 51 @8 decir ¢1=

¢2' ref./9/. Los coeficientes de la ecuacién (5.3~14) para este

volumen se escriben como:

= — = ’ -
A,= (27T, ,~L, ) /D,=A, /D, (5.3-17a)
= ’ -
B,= (2T, +2m ) /D,=8, /D, (5.3-17b)
€, = (2P w, o b,y *+ Sy,) /D, (5.3-17¢)
= p’ ¢ - ’ -
D, = Ay +B +2P0w, o - 25, (5.3-17d)

Para un volumen de control localizado en la frontera externa ( i =
N ~ 1 ='NM1l ), la ec. (5.3-2) se escribe como:
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2 (P+G) g (1~

M1 wr.s ) T 2P By £ T, 0t
F2L, Lty P ) T2 TG, - Ay
- - r
2 T-( ¢NH1 ¢NNZ) +2 SUNH'I +2 SDN’" ¢NH1
(5.3-18)

En este volumen de control, las integrales en la direccién w, se

llevan a cabo desde la superficie w_= Wunt.5? localizada entre

Dz Y Y’ hasta la superficie w, = 1= w, que es la frontera

externa. El término 2 L+¢” de la ec.(5.3~-18) resulta de considerar

el valor de ¢ constante desde w hasta .= 1, es decir ¢

M1 .5 TN
¢“, ref./9/. Los coeficientes de la ecuaci6bn (5.3-14) para el

volumen en la frontera externa se escriben como:

= - = ’
Agn™ (2 Tym 2 mg ) /Dy = By / Dy
(5.3-19a)
= r
Bar™ ¢ 2 Tuwros * Buwes) /£ P = Bie/ Py
(5.3-19b)
Ca™ L2 Py u 01 = 0ug) + 2 Sy / Dy
{5.3-19¢)
= ' + B’ + - - '
Dywt™ Puwt ¥ By P 2P UL T, T2 Sh,
(5.3-19d)

‘5.4.-USO DE LAS FUNCIONES DE PARED.

Tal como se explicSd en el capitulo 4, si las fronteras del dominio
son s&lidas, existe una fuerte variacién de ¢ en la vecindad del
88lido, por lo que es necesario utilizar una malla numérica muy
fina que permita determinar el comportamiento del fluido en la
regién cercana a la pared, lo que repercute en tiempo de cllculo y
capacidad de memoria de la computadora a utilizarse.

Debido a que el algoritmo presentado en la seccién anterior no
integra las ecuaciones de balance hasta la frontera sélida, sino
hasta un punto I localizado en la regién donde es valida la ley

logaritmica de la pared, es conveniente mostrar la manera en que
la ley de la pared es utilizada en el algoritmo numérico.

57



Los términos T_ ( ¢, - ¢,) de la ec. (5.3-16) y T ( ¢, ~ buq? e

la ec. (5.3-18), representan tanto los flujos de cantidad de
movimiento como de energia por unidad de superficie, provenientes
de la pared interna y externa respectivamente, es decir Bi ¢

representa la velocidad media U, estos términos se escriben como:

(e, = ) -
2 1 Ju
T, (6, — @) = (n*p )y, Choge )y — ) =
(y,mv,) ay
=7, (5.4-1)
(&, = 9¢.,) =
N NM1 du
Tu (¢N-¢NM‘I)='(#+#t)n——~——_~s(“eff)ﬂ( —-—-—),f
(¥ = Yy dy
=T . {5-.4~-2)
donde:
Toi[ ) = esfuerzo cortante en la pared interna.
7 ok { ) = esfuerzo cortante en la pared externa.

Los valores de Toi' Tof ¢2, ¢Nu1’ T1y T x o8 obtienen al utilizar
la ley logaritima de la pared, ec. (4.1-1).

Si ¢ representa la entalpfia total H, los términos difusivos se
escriben como:

® [ (¢, - &)
LI R e T e
Pr Pr (y, - v
w2 2E g, (5.4-3)
Pr .. dy
[ ® (b, = @)
T (B~ By) T (—+— ) —
Pr Pr, ¥y = Yy!
(2 2R . q, (5.4-4)
Prott Y
donde:
9! } = flujo de calor por unidad de superficie a

través de la pared intexna.
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OE[ ] = flujo de calor por unidad de superficie a

través de la pared externa.
Los valores de q

01’ Foe’ ¢Z’ byu1’ Ty ¥ T, ®e obtienen al utilizar

la ley logaritima de la pared, ec. (4.1-2).

Para las ecuaciones correspondientes a la energia cinética
turbulenta ( K ) y a la disipacién de energia turbulenta { ¢ )}, se
considera que no existe flujo de estas cantidades a través de las
fronteras s&lidas es decir T1= TN= 0. Sin embargo los valores de K

y € en los volimenes de control i = 2 e i = NM1l, es decir en la
frontera ( numérica ) del dominio, est&n dados por las ecuaciones
{(4.1-3) y (4.1-7) respectivamente.

5.5.-PROCEDIMIENTO DE CALCULO.

Como se ha mencionado con anterioridad el procedimientoe numérico
es implicito y utiliza la técnica de marcha hacia adelante, es
decir en cualquier posicidn axial las caracteristicas medias de la
fase continua se requieren para evaluar las propiedades del flujo
en la siguiente localizacién axial. El procedimiento de cdlculo es
hibrido ya que combina en la direccién transversal las diferencias
finitas centrales definidas por las ecs. (5.3-3) con una
formulacién "“upwind" ref./9, 10, 11, 33, 50/. La discretizacién

de las ecuaciones de conservacién a partir del algoritmo de los
volimenes de control, conduce a un sistema de ecuaclones
algebrdicas lineales cuya matriz es tridiagonal. El sistema de
ecuaciones lineales es resuelto utilizando el algoritmo de Thomas
el cual es numéricamente estable cuando los elementos de la
diagonal principal son dominantes ref./9, 10, 11/. Las ecuaciones

de transporte se resuelven en el programa de c6mputo en la

siguiente secuencia: ;, K, e, H.
El procedimiento de cAlculo en cada posicidén axial es como sigue:

.~Solucién de las ecuaciones de conservacién de la fase continua

sin considerar particulas desde x hasta x + Ax.

.~Evaluacién de trayectorias de particulas desde x hasta x + Ax
(determinacién de la poeicién e historia de temperaturas de
particulas).

.~Evaluacién de las caracteristicas medias de las particulas
{velocidad, temperatura, energia cinética turbulenta, fraccién de
volumen, etc. ) y términos fuente de interaccién entre las fases.

.~Solucién de las ecuaciones de conservacién de la fase continua

desde x hasta x + Ax,  considerando 1los términos fuente de
interaccién.
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.~Iterar los pasos anteriores hasta que los campos de ;, H, Kye
no- presenten variaciones (en el procedimento de cémputo Be
considerd como criterio de convergencia__,5 que la norma de los
vectores de los campos fuera menor que 10 7).

.-Solucién de las ecuaciones de conservacidn sin particulas desde
x + Ax hasta la siguiente posicién axial.

Los resultados numéricos que se discuten en el capitulo 7 fueron
obtenidos utilizando una malla numérica de 40 nodos en 1la
direccién transversal y 2,500 pasos de integracién en la direccién
longitudinal, logrando con ello resultados independientes de la
discretizacién. Las caracteristicas medias de la fase dispersa se
obtuvieron al realizar el promedio ("ensemble average”) de 2,000
trayectorias de particulas.

El incremente en tiempo (At) utilizado en la solucién de las
ecuaciones de la fase dispersa (ver capitulo 6), se ajusta durante
el procedimiento numérico de tal manera gque se realizan al menos 5
incrementos en tiempo de cada trayectoria de particula por cada
Ax.

El tiempo de cémputo tipico para la prediccién de flujos
turbulentos con particulas en suspensién ( ver capitulo 7 ) es de
30,000 segundos de C.P.U. en una computadora CYBER 830.

Debido a que en este capitulo (nicamente se presenta lo mas
relevante del método numérico utilizado para la solucién de las
ecuaciones de balance de la fase continua, los detalles
relacionados con el cilculo del incremento Ax de cada paso de

integracién, la cantidad de flujo mésico ( mey mg ) entrando por

las fronteras del dominio (simulacidén de "jets" emergiendo en una
corriente de fluido) y la caida de presién en ductos, puede
consultarse en la literatura ref./ 10, 11/.
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6.~ECUACIONES DE LA FASE DISPERSA.

6.1.- ECUACION DE MOVIMIENTO DE UNA PARTICULA RIGIDA

La expresién general de la ecuacién de movimiento de una particula
tal como aparece en la ref./52/, es sumamente compleja, sin
embargo para su formulacién en este estudio se consideran
despreciables los siguientes efectos ref./53/:

.-Variacién en tamafio y forma de la particula ( m, = cte ).

.-Interaccién particula-particula ( distancia entre particulas
mucho mayor que el radio de la esfera).

.-Efecto de particulas vecinas sobre las fuerzas de arrastre.

.~efectos de masa virtual o aparente (flujo no estacionario).

.=-La contribucién del gradiente de presién media a la fuerza sobre
las particulas (comparada con el arrastre viscoso).

.-El efecto del movimiento relativo de rotacién de la particula
(arrastre modificado).

.~El efecto de la fuerza lateral que aparece debido al gradiente
de velocidad del flujo en la vecindad de la particula (efecto
Saffman).

.=El efecto de la fuerza de Basset (flujo no estacionario).

El estudio supone que la densidad de las particulas sélidas es
mucho mayor que la densidad del fluido (ga2s), es decir:

P

<< 1.0 (6.1-1)

Pp

por lo que el efecto de inercia de la particula es de magnitud
considerablemente mayor a los efectos que aparecen listados en el
parrafo anterior.

Adicionalmente se supone que el tamafio de la particula ( eafera ),
es de mucho menor magnitud que la escala de longitud en donde
ocurren cambios de las caracteristicas medias del fluido.

<< 1.0 (6.1-2)

donde:
dP [m] = difmetro de la particula

L {m) = longitud caracterfstica del fluido.
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De acuerdo al anilisis dimensional realizado por Maxey y Riley
ref./52/, las dos expresiones anteriores limitan la importancia de
varios de los términos que aparecen en la ecuacién de movimiento
de una particula.

El sistema de ecuaciones que describe el movimiento tridimensional
de las particulas en el wsistema de coordenadas cartesiano
rectangular es ref./54/.

mduv e
P —" =05¢C p(u=-u ) [u-ul|A +m g (1= -—)
bx [ P [ P
dt p

3
(6.1-3)
d vP
M —Pao0.5c p(v=-v )] v-v]anA (6.1-48)
by P [ P
dt
md"p
P = 0.5C p(w=-w ) |w-w]a (6.1~5)
D2 4 P [
de
donde:
Ve VoW, {m/s) = velocidad instant&nea de la partficula en las

direcciénes x, y, z respectivamente.

3
7d, P,
mp[kg) m masa de la particula = ————0
6

AP[mZ] = &rea frontal de la particula =
4

gl m/sz] m aceleracidn de la gravedad

Chi [ )} = coeficiente de arrastre en las tres direccio-
24 £

Re,,

nes

Repi m nGmero de Reynolds para una particula esférica

se define para cada una de las direcciénes i (x,
Y, 2) como:
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Re, = —— - (6.1-6)
p|v-v, | a,
Re = (6.1~7)
n
P | w - wP ] dP
Re = (6.1-8)
pz

Sustituyendo estas relaciones en las ecuaciones (6.1-3) a (6.1-5),
el sistema de ecuaciones que modela el movimiento tridimensional
de una particula en flujo turbulento es:

G (MM sg (1 - L (6.1-9)
dt e e
Y (V- (6.1-10)
dt Te
dw, Y (6.2-11)
dt T
donde: Ty {s) = tiempo caracteristicc de respuesta dinémica
T
de una particula=
Iruf dP
687

f[1=1+o.1s§e:'

Esta expresién de f es vilida para ﬁep = 1000
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En el programa de cémputo el nGmero de Reynolds del coeficiente f£
se calcula mediante la siguiente expresién:

donde:
172
2 2
u /) = ( mu)? v (vv® e wew® )

Debido a que en este trabajo se calcula la dispersién de
particulas en ductos y chorros redondos, a continuacién se
presentan las ecuaciones de movimiento de wuna particula en
el sistema de coordenadas polar - cilindrico ref./25/:

du u u

P L = P) ygq1 -2, (6.1-12)
dt 7P pP
d

Ve - MERCE . Y (6.1-13)
dt 1-P rP
dw w w w. Vv

P =Py _ [ (6.1-14)
dt TP rP

donde:
u, uP[m/a]- velocidades en la direccién axial.

v, vp[m/s]- velocidades en la direccién radial.

w, wp[m/a) = velocidades en la direccién angular.

Yo = Tp a ©
2t
r}(m]- posicién de la particula en la direccién
radial.
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La trayectoria de particulas individuales se conoce al integrar
las ecuaciones de movimiento formuladas en los pArrafos
anteriores. Si el intervalo en tiempo es pequefio y si las fuerzas
que actiian sobre las particulas se mantienen constantes durante
este incremento, se obtiene la siguiente forma explicita de la
solucib6n de las ecuaciones ref./1,7/:

.-Sistema cartesiano de coordenadas.

En la direccién x

At p
u, =u-(u=-uj)exp (--——)-g(l —_ )
Tp fp
(1= exp (-ﬁ ) )7, (6.1-15)
Te
En la direccién y
At
Vp =v - (v~ vpo) exp (~ —— ) (6.1-16)
T
P
En la direccién z
At
W, = W= (w - w;o) exp (- ;—— ) (6.1-17)

donde:

Uy Voo who = velocidad inicial de la particula en At.

La posicién de cada particula a lo largo de su trayectoria se
calcula a partir de las siguientes relaciones:

x, = X, + A: (u, +u, ) (6.1-18)
yp = YPo + A: { vP + vPo ) (6.1-19)
z, = 2, + A: { w, + Yoo ) (6.1-20)
donde:
oot Yoot Zp,® posicibén inicial de las particulas.

Po
.~En el sistema de coordenadas polar - cilindrico, la solucién de

lag ecuaciones de movimiento se obtuve integrando numéricamente
las ecs.( 6.1-13) y (6.1~-14) utilizando el algoritmo de Runge -
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Kutta de segundo orden. La forma explicita de esta solucién se
presenta a continuacién.

En la direccidn axial.

At p
uy=u-(u u,) exp (- ——) gi{il1 -— )
T o,
(1~ exp (- ae yy T, (6.1-21)
7?
En la direccién radial.
v v At v wz v -ﬁz
pPp= Po + — (-~ —P0o + —Po - —P + —P + 2v )
2 TP x'-l’o TP rPn
(6.1-22)
En la direccidn angular.
wP=wPo+££(-—!Po--‘!Pc>—vPo -—wP —..Ep..!p + 2w )
2 7, oo To r Po
2 (6.1-23)
brd v v W
donde: VP = Po + At ( ~——Po + —tPo )
TP Po
ﬁp = Yoo+ At ( ~ ~2po -~ FpoYpo )
Tp Tpo

La posicién de- las particulas en el sistema de cocrdenadas polar -
cilindrico ee calcula a partir de:

At i
X, = X + ; ( u, + up° ) (6.1-24)
At
£, = x, + " ( vy + vy ) (6.1-25)
9 =6, P L L P (6.1-26)
2 r r
P Po

Para el cAlculo de trayectorias de particulas en ductos con
seccidén transversal circular, el algoritmo de Runge- Kutta es
utilizado Gnicamente, para aquellas particulas que se encuentran
cerca de la pared del ducto y que se espera la impacten. En el
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resto del dominio del flujo, la velocidad de la fase dispersa se
calcula haciendo uso de las ecuaciones (6.1-15) -~ (6.1-17).

La Bolucién de las ecuacicnes de movimiento de una particula
requiere del conocimiento de las condiciones iniciales, y de las
caracteristicas geométricas del dominio en estudio. Las
condiciones iniciales de 1las particulas se especifican a la
entrada del dominio, es decir se conoce lo siguiente:

.-Velocidades instant8neas o velocidades medias y caracterieticas
turbulentas.
.-Posicién inicial de cada particula (xFo' yPo’ zpo).

Al tener contacto una particula con una superficie sblida se
considera lo siguiente:

.~Las particulas no pierden energia cinética ( existe una
reflexién eldstica ).

.-Las particulas abandonan la superficie con un &ngulo igual al
de incidencia.

.-La velocidad de las particulas, en el proceso de cllculo, se
modifica Gnicamente en direccién y sentido.

El cllculo de un nmero significativo de trayectorias (2,000 para
los casos analizados en este estudio) permite evaluar las
caracteristicas promedio de la fase dispersa.

6.2.~-ECUACION DE BALANCE DE CALOR

Para estudiar 1la transferencia de calor entre una superficie
sélida y un flujo turbulento con particulas en suspensién, se
considera que el calor que reciben las particulas directamente de
la pared es despreciable, por lo que la energfia que reciben
proviene en su totalidad de la energia que el fluido es capaz de
tomar de la superficie.

Para formular la ecuacién de balance de calor entre una particula
s6lida y un fluido en movimiento turbulentoc se toma en cuenta lo
siguiente:

.~No existe cambio de fase o reaccién quimica.

.-El sistema pared-flujo tiene bajas temperaturas por lo que la
transferencia de calor por Radiacién es despreciable.

.~No existe movimiento de 1la particula motivado por efectos
térmicos (movimiento browniano).

.=-No existen gradientes de temperatura en el interior de las
particulas.

La ecuacidén de balance de calor para las particulas aes ref./32/:
pp VP CP arT

—p (6.2-1)
dt

Q=
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donde : Q [ W ] = flujo de calor proveniente de la particula

==-h a (T, ~-7) (6.2-2)

donde:
* o:l3
P

vP [m3]- volumen de la particula =
6

cP { J/ kg K ) = calor especifico de la particula.

TP [ K )= temperatura instant&nea de la particula.
AP { mz]! superficie de la particula = x dp

h [ w/m2 K ] = coeficiente promedio de transferencia
de calor entre una esfera y un fluido

- Nuk (6.2-3)

d
P

Num Nimero de Nusselt promedio entre una esfera y
un fluido.

El namero de Nusselt promedio varia como funciédn del nGmero de
Reynolds de la particula y el nimero de Prandtl, a continuacién se
presentan las correlaciones usadas en el presente estudio

ref./55/:

A.- 0 < —Rep =1

Fa=1+¢(1+ pe)'? (6.2-4)

donde: Pe m NGmero de Peclet =—Rep Pr

B.~ 1 s —Rep < 100 ; 0.25 5 Pr = 100
0.333
Nu = Re:'“ (1+ —2— ) pel 33 4 g (6.2-5)
Pe
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C.<.100 s - };eé's 2000 ; 0.25 = Pr < 100

Puig = 0. 0.333 _ 0.333
Nu=0.7szke:"72(1+—i——) B pe0333
Pea

(6.2-6)

Integrando la ecuacién de balance de energia en un pequefio
intervalo de tiempo At y suponiendo que la temperatura del fluido
( T ) permanece constante durante el periodo de integracidn, se
tiene:

At

TP= ( TPu - T ) exp (~ )y + T {6.2-7)

T
Pter

donde: Tth[B]E tiempo caracteristico de respuesta térmica de una
particula.

2
_Pp 9 G

—— (6.2-8)
6 Nu k

T%[B]E temperatura inicial de la particula en At.

La transferencia total de energia gue ocurre en At se expresa
como:

3
pwrd C (T ~T)
E::P PP po (1— exp(—A_.t_..
6

-~
-~

TPter
(6.2~9)

donde:E { J )= Energia que intercambia la particula con el fluido
en At.

6.3.~-MODELO DE DISPERSION DE PARTICULAS LAGRANGIANO- ESTOCASTICO-
DETERMINISTICO (L-E-D).

A continuacién se presenta el modelo de dispersién de particulas
(L-E~D) ref./24/, el cual se basa en el método PSI-CELL explicado
en detalle en las refs./1,2/.

Para utilizar el modelo de dispersién de particulas (L-E-D), es
necesario conocer previamente las caracteriticas de la fase
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continua, es decir determinar 1los valores medios de velocidad,
temperatura, energia cinética turbulenta y rapidez de disipacién
de energia turbulenta.

Con estos valores conocidos del fluido, el modelo (L-E~D) evalGa
las escalas de longitud y tiempo de los grandes remolinos de la
turbulencia ( Large Eddies), el modelo de dispersifén considera que
estos remolinos son los que intercambian cantidad de movimiento y
energia con las particulas, motivando la dispersién y el cambio de
temperatura de la fase dispersa.

El modelo supone que la turbulencia del fluido es isotrSpica y
estacionaria, con una distribucién de densidad de probabilidad
gaussiana para las fluctuaciones de velocidad y temperatura. De
acuerdo a la definicién de la energia cinética turbulenta;

K=-1 (5% + 3%+

2

si la turbulencia es isotrépica:

= vt = owr (6.3-1)
-2
k=2 (6.3-2)
2
_ 172 172
por tanto: urms = { u'z ) = (—3—¥ ) (6.3-3)
3
donde: urms [m/s] = inteneidad de turbulencia.

El modelo supone gue la escala integral de tiempo lagrangiana del
fluido (tiempo de vida de los remolinos que 8e encuentran en
contacto con las particulas) es proporcional a la escala integral
de tiempo euleriana refs./19,20/, es decir:

t=cC t 6.3-4
T E ( )
donde:

tL {s) = escala de tiempo lagrangiana.

tE(a] = escala de tiempo euleriana =—5— (6.3~5)
€
En este trabajo; al igual que lo hizo Milojevic ref./24/ el valor

de cT se obtuvo al reproducir los resultados experimentales

obtenidos por Snyder y Lumley ref./19/, relacionados con la
dispersién de particulas s6lidas de vidrio hueco, vidrio sélido,
polen de maiz y cobre. Estos resultados y su comparacién con los
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datos de Snyder y Lumley, aparecen en la Fig. 1 . El valor de CY
optimizado numéricamente es 0.3.

Aunque este valor ha sido utilizado en el presente trabajo, a
juicio del autor no es consistente con lo publicado por Wells y
Stock ref./20/, Snyder y Lumley ref./19/ y por cCorrain ref./56/,
en estos articulos se sugiere que las correlaciones lagrangianas y
eulerianas tienen formas semejantes y difieren Gnicamente por sus
escalas. Snyder y Lumley ref./19/, al interpretar la correlacién
de sus particulas pesadas como representativae de correlaciones
eulerianas y sus resultados de particulas ligeras como
representativas de correlaciones lagrangianas, asignan un valor

para CT { B en su artfculo), igual a 3. Welle y Stock ref./20/,
seleccionaron valores de (:_r para cada tamafio de particula, de tal
manera que para particulas de S um. de difmetro el valor de c, es
8.2, mientras que para particulas de 57 pum. (:T adquiere el valor

de 15.6. Esto es interesante discutirlo ya que

Bi: c = — (6.3-6)

implica que tL > t:E Y que t:L es mucho mayor para particulas

pesadas. Esto se debe a que entre mayor sea el difimetro y densidad
de la particula su tiempo caracteristico de respuesta es mas
grande y en consecuencia lo ser& también su correlacién
lagrangiana. Corrsin ref./56/, menciona que mientras una
autocorrelacién euleriana en tiempo involucra un nuevo elemento de
fluido pasando por el punto de observacién, una autocorrelacién
lagrangiana sigue un punto de fluido, por lo que espera de manera
intutiva que tL > tE . Es decir Corrsin considera que una

particula de fluido mantiene més tiempo su identidad
(autocorrelacién lagrangiana) que la correspondiente a dos
particulas de fluido pasando por el mismo punto pero en distinto
tiempo (autocorrelacidén euleriana).

Adicionalmente Saffman ref./36/ desarrollé una relacién aproximada
entre las escalas de tiempo eulerianas y lagrangianas de puntos de
fluido, esta relaci6n escrita de acuerdo a las variables
utilizadas en el presente trabajo es:

u
Cr = 0.4

(6.3-7)
urme

En esta expresién cr debe ser mayor para flujos cuya turbulencia

es generada por una malla (grid flows), ya que presentan menor
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intensidad de turbulencia urms, por tanto mayor tL.

Hinze ref./36/ menciona gque en experimentos computacionales
llevados a cabo con correlaciones eulerianas y lagrangianas CTZ 1.

Desafortunademante no todos los investigadoree utilizan la misma
definicién de  ya que por ejemplo Hinze ref./36/ la define como:

LL
[ Ep— (6.3-8)

L
£

donde:

LL [m] = escala de longitud lagrangiana.

LE (m]) = escala de longitud eulerijiana.

mientras que como se menciondé con anterioridad Snyder y Lumley y
Wells y Stock, la definen como la relacién de escalas integrales
de tiempo lagrangiana y euleriana.

Al hacer uso de:

LL
t= 0.4 (6.3-9)
urms
L
£~ — (6.3-10)
u
donde: LL[m] = escala integral de longitud euleriana.

U {m/a}mw velocidad media del fluido.
Hinze determina un valor de § (relacién de escalas de longitud) de

0.4 y el autor del presente trabajo calcula un valor para la
relacién de escalas de tiempo CY= 20.

3]

donde CT= 0.4 (6.3-11)

urms
El valor de c' que Milojevic reporta y que fue el mismo que se

utilizé para reproducir la Fig. 1, implica que la escala de tiempo
euleriana es mayor que la correspondiente lagrangiana, lo que no
es consistente con lo discutido en los pArrafos anteriores.

Sin embargo, Saffman ref./20/ y Corrsin ref./56/ puntualizan que
no existe razén para que exista una relacién determinada entre las
escalas de tiempo y que mis aGn debido a que no existe una
relacién matemitica formal es conveniente desarrollar expresiones
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teSricas que permitan evaluar las funciones estadisticas
lagrangianas en funcidn de las funciones estadisticas eulerianas.

Por lo anterior se concluye que el valor de c‘-0.3 que reproduce

satisfactoriamente datos experimentales es utilizado en el
presente trabajo sin temor a violar principios basicos de la
naturaleza de la turbulencia.

El tamafio de la estructura turbulenta (eddy size), se determina
de acuerdo a la siguiente relacién:

LL = urms tL (6.3-12)

Para definir esta escala de longitud, Milojevic ref./24/recurre al
concepto de turbulencia homogénea estacionaria e isotrdpica en un
fluido con densidad constante es decir ref./56/:

(utma)L = (urms)E= urms

Las fluctuaciones de velocidad (u’) y temperatura (T’) del fluido
ge generan mediante nimeros aleatorios, con distribucién de
probabilidad gaussiana y con una desviacitn standard igual a
ref./S57/:

urmg = (—-2-—K ) (6.3-13)
3
172 2 172
(T2) = reme= (- 2K (2T, (6.3-14)
€p P% 2y

Los valores jinstantinecs de velocidad ( u } y temperatura ( T )
del fluido se determinan mediante:

us=u+u’ (6.3-15)
T =T+ T (6.3-16)
Las fluctuacjones generadas d&e mantienen constantes durante el

tiempc de interaccién particula - remolino, este tiempo es
calculado mediante la siguiente expresién:
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ttunﬂto ) (6-3-17)

'Bg[ajf-‘tiempo de interaccién particula ~ remolino.

:t . ﬁo[s]' - tiempo que tarda la particula en
trans cruzar un remolino turbulento.
= X
vrel
donde :

vrd[m/a] = velocidad relativa entre el fluido y la particula.
= ma; u-=-u v-v wew
S P T P P

El tiempo de trdnsito o el tiempo que tarda una particula en
cruzar un remolino turbulento, es una consecuencia del efecto
conocido como trayectorias cruzadas, este efecto se presenta
debido a la tendencia de particulas pesadas a cambiar
continuamente de elemento de fluido vecino.

Es decir, una particula pesada (velocidad terminal grande),
influenciada por un campo de fuerza externco, emigra de un remolino
{(eddy) a otro con una rapidez mayor que la rapidez de decaimiento
promedio de los remolinos. En el caso de una particula ligera o de
un elemento de fluido, este permanecerA& en el interior del
remolino hasta que decas. Como consecuencia, las particulas
pesadas tienden a perder su correlacién de velocidad con mayor
rapidez que las particulas ligeras. La funcién de correlacifn de
velocidad de las particulas estd directamente relacionada a su
coeficiente de dispersién ref./20/, por lo que las particulas
pesadas se dispersan menos.

En la fig.l, se observa que las particulas pesadas del experimento
de snyder y Lumley se dispersan menos que las particulas ligeras,
Y tal como lo discute Snyder y Lumley ‘esto es debido
fundamentalmente al efecto de trayectorias cruzadas.

El modelo (L-~E-D) supone que la interaccidén entre una particula y
un remolino turbulento concluye por dos razones:

.—la particula cruza el remolino.

.~termina el tiempo de vida del remolino.,
Una vez que cualquiera de estas dos condiciones se satisface, un
nuevo remolino es generado dependiendo de las condiciones locales
de K y ¢. Es conveniente mencionar que el modelo que se presenta
en este trabajo, considera como primera aproximacién que las
escalas de tiempo y longitud de los remolinos turbulentos de
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velocidad son iguales a las escalas de los remolinos de
temperatura.

Para simular la dispersién de particulas en flujos no homogéneos,
el modelo considera que cuando una particula entra a un nuevo
volumen de control, las escalas de longitud y tiempo de 1los
remolinos ademds de las fluctuaciones de velocidad y temperatura
se corrigen a los valores locales de K y e.

6.4.-CARACTERISTICAS MEDIAS DE LA FASE DISPERSA Y TERMINOS FUENTE.

Para determinar estadisticamente las caracteristicas medias de
velocidad, Temperatura y concentracién de las particulas, vy
evaluar la interaccién particula - fluido, a partir de términos
fuente que aparecen en las ecuaciones diferenciales de la fase
continua (ver capitulo 2), el modelo de dispersién L-E-D requiere
de un nuamero significativamente grande de trayectorias de
particulas.

Las propiedades de 1la fase dispersa se evalian mediante un
promedio de grupo (ensemble average), que es funcién de las
trayectorias y nimero de particulas que atraviezan un volumen de
control.

Las particulas se introducen al flujo en un nGmero finitoc de
puntos de arrangque (isl), los cuales tienen cada uno de elloe un
nimero determinado de trayectorias "j" de particulas.

El namero de particulas en cada trayectoria "j" sge calcula
mediante la siguiente expresién:

“p Fr(isl) L
Nj (iBl) =, (6.4-1)
m_ N (isl)
Potr
donde:
N; (isl) [ 1/a] m nGmero de particulas por unidad de tiempo en

la trayectoria j arrancando en la posicién isl.

MP {kg/8]) m gasto m&seico total de particulas.
=9 7
QF [kg/8) = gasto m&sico total del fluido

zL [ ) = relacién de gastos mésicos particulas-fluido.

m_ {kg) = masa de una particula = pPV

P P
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th’““ [ ) mnGmero de trayectorias seleccionadas en cada posiciédn
de arrangue isl.

= 1-5 para los casos estudiados.

Fr(isl) [ ) = fraccién de gasto m&sico de particulas arrancando en
la posicibn isl.

o {4 Area) (u) (a) o,

¥,

Area (mz]- incremento de &rea transversal al flujo de particulas
en la posicién de arranque {sl.

a [ ] =m fraccién de vacio o fraccién de volumen en la posicidn
de arranque isl.

u, [m/a}w velccidad de las particulas en la posicién de arrangue
isl

.~NUMERO DE PARTICULAS EN EL INTERIOR DE UN VOLUMEN DE CONTROL.
tZ
- i
nP=ZZuj at (6.4=2)
] t,

donde:
At [8] = incremento en tiempo.

(tz— t,) [s)w tiempo invertido por la particula deade que
entra hasta que sale del volumen de control.

-~FRACCION DE VACIO EN UN VOLUMEN DE CONTROL.

Poav

2
e D ¥ ac (6.4-3)
jt P

1

donde: 3
AV [m Jwm diferencial de volumen del fluido.
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- —COMPONENTES DE VELOCIDAD MEDIA DE LAS PARTICULAS EN UN VOLUMEN
DE CONTROL.

t2
= NP -
v, - zzup N ac (6.4~4)
P J !‘
2
1 ‘p
v, . — ZZ v, N7 At (6.4-5)
"o t
2
1 °p -
W, - — ZZ"’p N ae (6.4-6)
nP it

1

- —TEMPERATURA MEDIA DE LAS PARTICULAS EN UN VOLUMEN DE CONTROL.

t
2

~ 1 ‘p _
T, = - ZZTP N Ae (6.4-7)
IS
.~ENERGIA CINETICA TURBULENTA DE LAS PARTICULAS EN UN VOLUMEN DE
CONTROL.

1 s ,2 2
Kv’T(up vy W)
2
1 2 2 2 N 1 2.2 2
KP ZZ((up+vP+ wp)rf; At)--(up+vp+wp)
2n 2
Pt
(6.4-8)

donde: u",, v';, w", (m/s] = fluctuaciones de velocidad de las

particulas.
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-~TERMINO FUENTE DE LA ECUACION DE CONSERV :ION DE - CANTIDAD DE
MOVIMIENTO EN LA DIRECCION X. .

t o S
2
& - ZE 31rp.d £ (u,—u)'N:v At (6.4-9)
mx
AV
i ty

donde:

Sp [ N/m }= fuerza de arrastre promedio por unidad de
wvolumen, generada debido a la diferencia de
velocidades entre las fases.

.~TERMINO FUENTE DE LA ECUACION DE CONSERVACION DE LA ENERGIA

‘2

P
sP = Z z Py V C [T - T] ( l-exp(— t/-rPter ) 1 N ; At
E
At
i t1
(6.4-10)

donde: Sg (w/ms] = energia promedio por unidad de volumen,
generada debido a la diferencia de tem-
peraturas entre las fases.

.~TERMINO FUENTE DE LA ECUACION DE ENERGIA CINETICA TURBULENTA.

El término fuente de 1la ecuacién de K surge debido a  la
correlacidn gque existe entre las fluctuaciones de la fuerza de
arrastre Sz, y las fluctuaciones de velocidad del fluido ui . Las
i

fluctuaciones de la fuerza de arrastre se presentan, debido a 1la
cdiferencia que existe entre las fluctuaciones de velocidad de las
fases. A continuacidn se presenta la expresidn del término fuente
de K tal como lo considera el modelo L-E-D.

sg= S uy (6.4~11)
donde:
S; [m2/33]= rapidez promedio con que se genera la

energia cinética turbulenta dentro de un
volumen de control.
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[
P mx 2
si sU = —— m (m/8 )m fuerza promedio por unidad de masa
p actuando en el volumen de control en la
direccién x, debido a la diferencia de
velocidades entre las fases.

s = s: +s, (6.4-12)
(<] (4

s =5 + s, (6.4-13)
sP=sl+s, (6.4-14)

donde: P 2
Su [m/8”) = fuerza instantfnea por unidad de masa
actuando en el volumen de control en 1la
direccién de x.

Sw(m/BZ] m fuerza fluctuante por unidad de masa actuando

en el volumen de control en la direccién de x

Los términos de las doe ecuaciones restantas, tienen el
significado anterior, pero en las direcciones y, z.

sP u;=(s:-s:)(u-ﬁ)+(s$-s:)(v—;)+

P P -
+ (S“ - su) (W =w)

realizando el producto y tomando promedios en el tiempo (ver
capitulo 2}):

donde la expresién para cada término se muestra a continuacién:

2

P
1 3x vd £ {(u =~ u) uN At {6.4-15)
__Zz P P J

Av
it

sP u =
u
1

DEBE
LETECA
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2

°p
sP v = _lzz 31rvdpf (vP v) v_NJVAt (6-4-16)
M AV
Pty
t2 ‘p
P w = 1 z z Ix v dP £ (wP -w) w Nj At (6.4-17)
" av
Py
ot -
5 - z Z 37 » dP 4 (uP - u) Nj At (6.4-18)
Avj ‘,
ot "
v =Y Z Z 37 dP £ (vP -v) Nj At (6.4-19)
AV i '1
t2
- °p
S w =_w_zz 31vdpf(wp-w) N]At (6.4-20)
Avj t

1

.-TERMINO FUENTE DE LA ECUACION DE DISIPACION DE ENERGIA
TURBULENTA.

El término fuente de la ecuacién de € surge debido a la

correlacidén que existe entre el gradiente de las fluctuaciones de

la fuerza de arrastre Su' y el gradiente de las fluctuaciones de
i

velocidad del fluido ui’ .

s’ = 7 asu" B, (6.4-21)
€ a x 3 x

donde:

s:’ (mz/s[')- rapidez promedio con gue se produce disipacién de

energia cinética turbulenta dentro de un
volumen de control.
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Este término se modela en analogia con efectos de flotacién
ref./24/ y se considera que adquiere la forma:

P
C € s
3. K (6.4-22)

En este estudio se considera c3= 0.7
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7.~-RESULTADOS DE FLUJOS TURBULENTOS CON PARTICULAS EN SUSPENSION.

Para verificar la capacidad de prediccién del modelo presentado en
este trabajo, se seleccionaron tres tipos de flujos, los cuales
han 8ido caracterizados experimentalmente por Manero et.al.,
ref./58/, Shuen et.al., ref./27/, ref./59/, y por Tsuji et.al.,
ref./60/, respectivamente.

Los resultados de los dos primeros flujos fueron analizados en el
IV taller sobre predicciones de flujos en dos fases ( Fourth
workshop on two-phase flow predictions), ref./61/. El modelo
también se utilizé para simular los 3 casos de prueba que se

discutieron en el III taller de esta misma especialidad, ref./62/.

Los resultados del tercer flujo, se presentaron en la Conferencia
internacional sobre la meclnica de flujos en dos fases (
International conference on mechanica of two-phase flows),
ref./63/.

7.1.-FLUJO TURBULENTO CON PARTICULAS EN SUSPENSION EMERGIENDO
EN UN CANAL VERTICAL.

La caracterizacién de este flujo se llevé a cabo en un circuito
experimental instalado en el Instituto de dindmica de fluidos de
la universidad de Erlangen R.F.A. ref./58/. La seccién de pruebas
del experimento se muestra en la fig.2, en esta misma figura se
indican las posiciones a lo largc del canal en las gque se midieron
(con anemémetro laser), las velocidades mediae e intensidades de
turbulencia de las dos fases. El flujo de aire hacia el canal
vertical proviene de tres canales paralelos cuyas dimensjiones
aparecen en la fig.2. El aire en el canal central se cargd con
particulas de vidrio, mientras que en los canales laterales sge
suministré aire limpio.

En el experimento, las particulas de vidrio tenian una
distribucién de tamafo variando desde 30 um a 70 um, con un
didmetro de SO um ocurriendo con mayor frecuencia, ref./22/. En la
simulacién numérica de este experimento, se consider6 un di&metro
fijo de particulas igual a 50 um.

En la tabla 3 se presentan las caracteristicas generales de los
flujo de aire y particulas, mientras que en la tabla 4 se
muestran las condiciones de entrada consideradas para la
realizacién de la simulacién numérica. Puede observarse de la
tabla 4 que Manero et.al. ref./58/, ajustaron el flujo de aire
hacia la seccién de pruebas, de tal manera que las digtribuciones
de velocidad media en los tres canales fueran las mismas.
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TABLA 3

Caracteristicas del flujo de aire y particulas

Densidad del aire
Viscosidad dinémica del aire
Densidad de las particulas
Di&metro de las particulas

Velocidad promedio del aire en el
canal central y los canales exteriores.

Velocidad promedio de las particulas

Flujo total de aire

Flujo total de particulas

Flujo mésico de particulas por unidad de
superficie en el canal central

Relacitn de carga zL(flujo mésico de

particulas / flujo misico de aire en el
canal central).

Relacitn de carga ZL {flujo mésico de

particulas / flujo mésico total de aire}.

a3

1.1307 kg/m>
18.6 x 107 kg/(m s)
2780 kg/m>

50 pm.

8.61 m/s
9.58 m/s

0.059943 kg/s

4.1928 x 107> kg/s

0.0246 kg/(nF 8)

0.00253

0.00069%



cohdicionés:dé el canal vertical

Yy v, a
(m/87.077 {m/s) {m/s] {m/s) t

1. -12:00 -77.81266 1.43531 0.0 0.0 0.0
2. -11.0 9.1475 1.13210 0.0 0.0 0.0

3. -10.0 10.05119 0.77535 0.0 0.0 0.0
4. -%.0 10.45056 0.56961 0.0 0.0 0.0

S. -8.0 - 10.43298 0.57377 0.0 G.0 0.0

6. =-7.0 10.07640 0.72699 0.0 0.0 0.0

7. -6.0 9.26562 0.96973 0.0 0.0 0.0

8. -5.0 7.65984 1.41218 0.0 0.0 0.0

9. ~4.0 0.0 0.0 0.0 Q.0 0.0

10. -3.0 8.07922 1.51689 8.530 1.45945 0.780e-6
1. -2.0 9.64361 1.03631 9.647 1.36726 0.914e-6
12. -1.0 10.36623 0.80205 10.145 1.21679 0.964e-6
13. O. 10.68124 0.73105 10.406 1.12564 0.100e~5
14. 1.0 10.46951 0.74588 10.152 1.23929 0.995e-6
15. 2.0 9.67625 1.00656 9.673 1.22791 0.978e-6
16. 3.0 8.26820 1.41476 B8.547 1.44763 0.778e-6
17. 4.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0

18. 5.0 7.77578 1.41898 c.0 0.0 0.0

19. 6.0 9.31061 1.07582 0.0 0.0 0.0

20. 7.0 10.20590 0.73699 6.0 0.0 0.0

21. 8.0 10.49594 0.59253 0.0 0.0 0.0

22. 9.0 10.29184 0.73632 0.0 0.0 0.0

23. 10.0 9.71238 0.97074 0.0 0.0 c.0o

24, 11.0 8.68123 1.28977 0.0 0.0 0.0

25. 12.0 6.79828 1.53871 0.0 0.0 0.0

Vely)y = 0.0

Vp(y) 0.0
vp(y) 0.3 m/s

donde:

Uf, Vf (m/s] = velocidades medias del fluido.

u% {m/s)] = urms del fluido.

Up, Vp [m/s8}] = velocidades medias de las particulas.

u’, vé(y) {m/8] = urms, verms de las particulas.

.
P
a [ ]= fraccion de vacio o fraccién de volumen de la fase

dispersa (gasto volumétrico de las particulas / gasto
volumétrico del aire).
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En las figs. 3-7 se grafican los resultados numéricos y datos
experimentales, de la velocidad media, urms y fraccién de volumen
de las dos fases, a lo largo del canal vertical.

En estas figuras se presenta finicamente la mitad de la geometria
en estudio ya que el flujo ademds de ser bidimensional tiene
simetria axial. El eje de las ordenadae representa el eje central
del canal.

A continuacién se discutir&n los resultados obtenidos con el
modelo y se hari referencia a las diferentes posiciones de x en
las que se comparan los datos experimentales con los resultados
numéricos.

x = 0.0 mm.

En la posicién x = 0.0 mm, de las figs. 3-7 se grafican las
condiciones de entrada al canal vertical, por lo que los datos
experimentales y numéricos son los mismos.

x = 20 mm.

En la posicién x = 20 mm de la fig. 3, puede observarse que los
resultados numéricos, predicen un mezclado ré&pido de los tres
flujos, esto es debido bésicamente a la naturaleza parabblica de
las ecuaciones diferenciales que se resuelven. El r&pido mezclado
de las tres corrientes de aire, trae como conesecuencia que el
valor calculado del nivel de turbulencia en la regién central del
canal sea mucho mayor que el valor experimental (fig.4). En
relacién a 1la velocidad media de las particulas (fig.5), puede
observarse que los resultados numéricos son muy semejantes a los
datos experimentales, excepto que la dispersién de particulas es
mayor en la simulacién gque en el experimento, esto es debido a la
fuerte intensidad de turbulencia de los remolinos del fluido que
interaccionan con las particulas. Es interesante mencionar gque el
alto nivel calculade en la turbulencia del fluido tiene un fuerte
efecto en el cdlculo de la turbulencia de las particulas, ésto se
observa en la fig.6, en donde la simulacién proporciona valores
mayores a los experimentales. En la fig.7 se observa que alrededor
del eje central, la fraccidén volumétrica calculada ( o« ), es mayor
gue la experimental.

x = 100 mm.

En la posicién x = 100 mm, de la fig.3, la velocidad media de la
fase gaseosa, todavia manifiesta las consecuencias de un mezclado
rdpido de los chorros de aire muy cerca de la entrada del canal.
Se observa, que la velocidad media calculada es uniforme en casi
toda 1l1la seccidén transversal del canal, mientras que en el
experimento, todavia los chorros no se mezclan totalmente, es
decir existe una variacién de la velocidad media del aire. En la
fig.4 se observa que la causa de gue se presente una velocidad
media casi uniforme, es debido al alto nivel de turbulencia
calculado principalmente en la regién central. La velocidad media
calculada de las particulas (fig. 5), es semejante a los datos
experimentales especialmente alrededor del centro del canal, sin
embargo en la simulacién las particulas ya alcanzaron la pared del
canal mientras que en el experimento no existen particulas en una
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posicibén mayor a y = 6.68 mm (la pared del canal se localiza a y =

12.5 mm). En la fig. 6 8e ocbaserva que las fluctuaciones de
velocidad de las particulas ( calculadas ) son mayores a las
experimentales, &sto es debido al alto nivel de turbulencia de 1la
fase gaseosa. La fraccién de volumen calculada numéricamente es
menor que el valor experimental en la regién central del canal,
é8to es debido a que en la simulacién se tiene mayor dispersidn.

x = 550 mm.
En la posicién x = 550 mm de la fig. 3, se observa que 1la
velocidad media del gas calculada es menor al valor experimental,
ésto Bse debe probablemente a que las condicionea de entrada del
gas en el experimento estidn mal especificadas, ya gque como se
puede ver de la fig.2, las placas que conforman las paredes
laterales del canal central, tienen una terminacién en punta con

cierto &ngulo, ésto induce una velocidad transversal Vf hacia el

centro del canal, y por tanto mayor cantidad de flujo de aire.
Manero et.al. ref./58/, reportan como <cero esta velocidad
transversal (ver tabla 4), y por tanto en la simulacién también se
considerd este valor de entrada. En la fig. 4 se observa que las
intensidades de turbulencia de la fase gaseosa medida y calculada,
coinciden en la regidn cercana al centro del canal, sin embargo

cerca de la pared, los experimentos reportan un valor
considerablemente maycr de urms. La velocidad media calculada de
las particulas ( fig.5 ), es menor en toda la seccidn transversal

a las velocidades experimentales, 6ésto se debe a que las
velocidades medias calculadaes del fluido son inferiores a las
experimentales, como se explicé con anterioridad. En la fig. 6,
los cadlculos indican gque la intensidad de turbulencia de las
particulas es menor gque los valores experimentales, Sommerfeld
et.al. ref./22/, atribuyen esta diferencia a errores en la
medicién o a la falta de algin término en la ecuacién de
movimiento de 1la particula que considere la modificacién del
coeficiente de arrastre debido a la rotacidén de la particula.
Sommerfeld ref./22/, argumenta que una alta velocidad de rotacién
de las particulas incrementan su movilidad y en consecuencia su
fluctuacién de velocidad. En la fig.7 se observa que la fraccidn
de volumen es casi uniforme en toda la seccidn transversal, sin
embargo, en la simulacién se inicia un proceso de concentracién de
particulas cerca de la pared. Esto se debe a que la alta
intensidad de turbulencia del fluido cerca de la pared, induce una
gran turbulencia a las particulas las cuales al emigrar hacia la
pared, les es dificil abandonar esta regién ya que se lo impiden
los remolinos turbulentos.

x = 1050 mm.
En la posicién x = 1050 mm de la fig.3 se observa que la velocidad
del fluido calculada es menor a los datos experimentales, ésto es
debido a que en la simulacién se especificé una cantidad menor del
flujo de gas a la entrada del canal ( como se menciond con
anterioridad ). E1 comportamiento del flujo con particulas en
suspensién en esta posicién es préicticamente el mismo que en la
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posicién x = 5§50 mm, Bin embargo como puede obsarvarse en las
figs. 4-6, los resultados son muy alentadores ya gque al menos los
resultados numéricos tienen la misma tendencia que leos
experimentos. En cuanto a la fraccién de veolumen (£fig.?), se
observa una marcada disminucidn de particulas en el centro del
canal pero una alta concentracién en la regidn cercana a la pared.
Esto parece ser que es caracteristico del modelo Lagrangiano
Estocéstico deterministico utilizado en este trabajo, y como 1lo
mencionan Milojevic et.al. ref./21/, B8e recomienda realizar
simulaciones en ductos de mayor longitud con el propSsito de
eliminar los efectos de entrada, asociados principalmente con la
fluctuacién transversal de la velocidad de las particulas. En la
seccién 7.3 se discuten las predicciones numéricas del flujo con
particulas en suaspensién en el interior de un ducto circular
vertical en una posicién localizada a Sm de la regién de entrada,
Yy se observa Qque el modelo lagrangiano- estocistico-
deterministico no predice una acumulacién de particulas cerca de
la pared, sino que la fase dispersa se concentra en el centro del
ducto. Debido a que no se cuenta con informacién experimental que
esté libre de los efectos de entrada, en la actualidad no se ha
determinado 8i en realidad éste es el comportamiento de las
particulas o si es una deficiencia del modelo.

7.2.-FLUJO TURBULENTQ CON PARTICULAS EN SUSPENSION EN UN CHORRO
REDONDO.

En esta seccién se presenta la simulacién del experimento de Shuen
y colaboradores refs./27,59/. El experimento consistidé en inyectar
en el interior de una seccién de pruebas cuadrada de dimensiones
Im x Im y de altura 2.5 m (fig. 8), un chorro de aire vertical
descendente cargado con particulas. El chorro provenia de un ducto
circular de difmetro D = 10.9 mm, el cual tenia una longitud de 90
di&metros misma que servia para desarrollar completamente el flujo
turbulento de la suspensién.

Shuen y colabo;adorea, utilizaron particulas esféricas de vidrio (
pp = 2620 kg/m” ) con una distribucién en tamafio variando desde 37

pm hasta 125.8 pum, con un didmetro m&s frecuente de 79 um
ref./59/. En la simulacién se consider§ que las particulas tenian
un diédmetro conetante igual a 79 um. Las caracteriaticas medias y
turbulentas de las dos fases se midieron con anemémetrc laser en
tres posiciones diferentes por debajo de la descarga x/D = 1
(condiciones de entrada), x/D = 20, x/D = 40.

Las condiciones generales del flujo se resumen en la tabla 5,

mientras que las condiciones de entrada de la fase gaseosa y de la
fase s6lida, se presentan en las tablas 6 y 7 respectivamente.
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TABLA §

cCondiciones generales del flujo

Velocidad media del aire en la linea central
del chorro {( Uc) cargado con particulas en

x/D = 1.

Velocidad media de las particulas en la linea
central del chorro { Upc) en x/D = 1.

Flujo misico de particulas por unidad de
superficie en la linea central del chorro

( Gc) en x/D

= 1.

Relacién de carga (N (flujo misico de

particulas / flujo miasico de aire).

Diémetro del ducto a la salida

Temperatura del aire

Presi6n

Densidad del

aire

Tabla 6

26.1 m/s

24.1 m/s

6.06 kg/(m2 8)

0.2
10.9 mm
296.0 K

97000.0 N/m?

1.178 kg/m3

Condiciones de entrada de la fase gaseosa

x/D = 1

i

r/x U/Uc urms/Uc vtms/Uc u’'v /Uc

0.0 1.0 0.085 0.032 0.00007
0.073 0.991 0.085 0.034 0.00037
0.165 0,979 0.086 0.037 0.00080
0.257 0.948 0.083 0.045 0.00114
0.349 0.878 0.088 0.050 0.00178
0.440 0.815% 0.135 0.072 0.00428
0.514 0.570 0.159 0.116 0.01109
0.578 0.39% 0.151 0.134 0.01020
0.624 0.213 0.128 0.117 0.00833
0.670 0.146 0.076 0.082 0.00477
0.716 0.035 0.049 0.054 0.00138

:1:3



Tabla 7

condiciones de entrada de la fase sélida

x/D = 1

r/x Up/upc umnp/upc vx‘map/upc
0.0 . 1.0 0.083 0.027
0.184 0.985 0.088 0.031
0.321 0.927 0.088 0.037
0.413 0.882 0.095 0.049
0.477 0.818 0.116 0.059
0.523 0.621 0.151 0.092
0.569 0.437 0.124 0.105
0.615 0.305 0.107 0.096
0.661 0.185% 0.095 0.090
0.706 0.129 0.079 0.083

r/x G/Gc
0.0 1.0
0.073 0.981
0.165 0.930
0.257 0.862
0.349 0.815
0.440 0.725
0.514 0.485
0.578 0.170
0.624 0.101
0.670 0.002

donde:

x = 10.9 mm

U [m/8) = velocidad media del fluido.

urme, vrms (m/s) m intensidades de turbulencia del gas.
u’v’ [mz/sz] = esgfuerzo cortante turbulento.

Up [m/s] = velocidad media de las particulas.

urmsp, vrmsp [m/s] = urms, vrms de las particulas.

G [ kg/(s mz) )] = flujo mésico de particulas por unidad  de
superficie.
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El valor de G se determina numéricamente a partir de evaluar el
namero de particulas por unidad de tiempo gque atravieza la
superficie (normal al flujo) de los volumenes de control.

Es conveniente mencionar que para la simulacién de un chorro libre
redondo, Launder y Spalding ref./43/, recomiendan modificar y
evaluar las constantes C” Y Cﬂ del modelo de turbulencia K-e, a

partir de las siguientes espresiones:

c” = 0.09 - 0.04 £ (7.2~1)

¢, = 1.92 - 0.0667 £ (7.2-2)
donde:

y a U 3 u_ 0.2
£ = 20 ( — - ) (7.2-3)
c 2 x 9 x

y [m] = ancho del chorro en la direccidn radial
En las figs. 9-11 se grafican para las posiciones x/D = 1, x/D =
20 y x/D = 40 respectivamente, los resultados numéricos y datos

experimentales de la’ distribucién radial de U, urms, vrms y u‘v’
de la fase gaseosa. En estas figuras, los valores se normalizan
con respecto a)l valor de la velocidad media del gas en la linea
central del chorro para la posicidédn x/D correspondiente. En las
figuras de esta seccidén se presenta la mitad de la geometria en
estudio ya que el flujo es simétrico, por lo que entonces el eje
de las ordenadas representa la linea central del chorro.

En las figs. 12-14, se grafican para las mismas posiciones de x/D
mencionadas en el parrafo anterior, los valores numéricos vy
experimentales de Up' urmsp, vrmsp y G de la fase dispersa. Estos
valores se normalizan también con respecto a los valores de UPc Yy
Gc que prevalecen en la posicidén x/D correspondiente.

En relacién a la velocidad media de la fase gaseosa, en las figs.
10 y 11 se observa que los cllculos coinciden cercanamente con los
datos experimentales, especialmente en la posicién x/D = 40. Las
intensidades de turbulencia de la fase gaseosa urms y vrms siguen
en casi toda la direccidn radial la misma tendencia que los datos
experimentales. Sin embargo, en la regidn central del chorro puede
observarse que la intensidad de turbulencia wurms calculada
presenta un comportamiento opuesto a los experimentos, esta
concavidad de urms en el centro es tipica de la simulacidén en
chorros libres, tal y como puede comprobarse de las predicciones
numéricas que Milojevic, Desjongueres, Wennerbergq, B&rner,
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Berlemont y Avila presentaron en el III y IV taller sobre
predicciones del flujo en dos fases refs./22,21/. Adicionalmente
Shuen et.al. ref./26,59/, llevaron a cabo la simulacién de este
experimento y de 3 casos adicionales en los cuales Be varidé tanto
la relaci6én de carga como el tamafio de particulas y puede
obaservarse que de manera sistemitica se presenta una concavidad de
urms en el centro del chorro. Este comportamiento de urms se
atribuye a que los diversos autores antes mencionados, supusieron
en sus calculos una turbulencia isotrSpica. En relacién al

esfuerzo cortante turbulento de la famse gaseocsa u’v‘, se observa
en las figs. 10 y 11 que la simulacién proporciona un esfuerzo
turbulento maximo inferior al valor experimental, este mismo
comportamiento se observa en los célculos de los participantes al
I1I taller sobre predicciones del flujo en dos fasges ref./21/. A
juicic del autor la diferencia entre los valores calculados y

experimentales de u‘v‘’ es que las condiciones de entrada en la
simulacién no se ajustaron adecuadamente a los experimentos tal y
como puede observarse en la fig.9, es decir los datos de entrada
al programa de cémputo fueron inferiores a los datos
experimentales, esta diferencia se manifiesta de manera muy
marcada en la posicién x/D = 20, en donde se observa que no

coinciden las predicciones de u’v’ con los experimentos, sain
embargo conforme se hacen menos importantes los efectos de entrada
(x/D = 40), la comparacién de los valores numéricos y

experimentales de u‘v’ es mas satisfactoria.

La velocidad media de las particulas, se grafica en las figs.
13~14 en donde se observa que el valor calculado es mayor gque los
datos experimentales, este mismo comportamiento lo obtuvieron los
participantes al IV taller sobre predicciones del flujo en dos
fases ref./22/. En esta reunién se concluyd que una de las causas
probables de que los valores numéricos fueran superiores a los
experimentales es que la condicién de entrada de la fluctuacién de
velocidad de las particulas en la direccién radial, se especificéd
muy inferjior al valor real, ocasionando que en las simulaciones se
presentara en la direccién axial una gran energia cinética y en
consecuencia una alta velocidad. Una baja intensidad de
turbulencia de las particulas en la direccién radial como
condicién de entrada a la seccién de pruebae se manifiesta también
en gque la simulacién predice una menor dispersién de particulas,
tal y como se obeerva en las grificas del flujo mésico por unidad
de superficie ( G ) de las figs. 13 y 14.

La intensidad de turbulencia de las particulas urmsp y vrmsp, se
presenta en las figs. 13-14. La componente axial de la fluctuacién
de velocidad es inferior a los datos experimentales en el eje del
chorro, este mismo comportamiento lo tienen los cédlculos de los
participantes a las reuniones anteriormente sefialadas ref./21,22/.
Los cdlculos de urmap pueden considerarse como no satisfactorios
ya que no presentan ni siquiera la misma tendencia que los datos
experimentales, sin embargo dada la complejidad del chlculo de las
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caracteristicas turbulentas de las particulas puede decirse que no
es tan mala la comparacién entre simulaciones y experimentos. En
relacién a la simulacién de vrmsp, puede decirse que al menos
sigue cierta tendencia semejante a los experimentos, sin embargo,
los célculos proporcionan valores considerablemente menores que
los datos medidos. Una conclusién en cuanto a las caracteristicas
turbulentas de las particulas es que la simulacién de urmsp y
vrmsp no es satisfactoria cuando de compara con datos
experimentales, esto indica que es necesario continuar el estudio
y desarrollo de modelos de interaccién particulas - remolinos
turbulentos.

7.3.~TRANSFERENCIA DE CALOR EN FLUJOS CON PARTICULAS EN
SUSPENSION EN EL INTERIOR DE UN DUCTO CIRCULAR VERTICAL.

En esta seccién se presenta la simulacién del experimento de
Farbar y Depew ref./72/ quienes determinaron el coeficiente
promedic .-de transferencia de calor ( ;susp ) entre un flujo
turbulento con particulas en suspensién y un ducto circular
vertical con temperatura de pared constante. Farbar y Depew
ref./72/, cuantificaron la influencia que sobre el coeficjiente de
transferencia de calor tienen los siguientes parametros:

.~difimetro de particula ( dp ).

.~relacién de carga ( zL ).

.-nGmero de Reynolds de la suspensién ( ReD B e ).

donde: D [ m ) =m difmetro del ducto.

Um' ( m/s | = velocidad media de la fase gaseosa.

Diversos trabajos experimentales ref./68, 72, 75, 76, 77, 719, 80,
81, 82/, teéricos ref./73, 74, 78, 83/ y de recopilacién de
correlaciones empiricas ref./69/, han demostrado que en flujos
turbulentos con particulas en suspensién en el interior de ductos,
existe un aumento o disminucién del coeficiente promedio de
transferencia de calor dependiendo de la cantidad de 86lidos
presentes en el flujo. Bn la mayoria de los articulos citados se

hace referencia a que la variacién de stp se debe principalmente

a dos efectos, a).- aumento o disminucién del coeficiente local
de transferencia de calor por conveccién y b).- aumento de la
capacidad calorifica de la suspensién. Si bien es cierto que estos
dos fenSmenos han sido bien identjificados, la complejidad del

comportamiento de ;-usp reportado en la literatura, permite decir

que la transferencia de calor en estos flujos no ha sido
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adecuadamente entendida ref./73/. La simulacién del experimento de
Farbar y Depew ref./72/, haciendc uso del modelo presentado en
este trabajo permitird ofrecer una idea clara de los fenémenos que
motivan el aumento o disminucién del coeficiente promedio de

transferencia de calor ;ﬂﬂp entre el ducto y la suspensién.

Para llevar a cabo la simulacién de flujos turbulentos no
isotérmicos con particulas en suspensién en el interior de ductos,
se realizaron previamente diversos célculos que permitieron
validar el esquema numérico presentado en este trabajo. El proceso
de validacién consistié en la realizacién de las siguientes
simulaciones.

7.3.1.-Simulacidén del experimento isotérmico de Johnk y Hanratty
en la regitn de flujo completamente desarrollado.

En este experimento ref./65/, se midié en la regidén de flujo
completamente desarrollado, la distribucifn de velocidad del flujo
de aire limpio (sin particulas) en el interior de un ducto. En la
fig. 15 se presentan los_yalozee numéricos y experimentales de la
velocidad adimsnslonal u graficada como funcidén de la distancia
adimensional y para un ntmero de Reynolds de 35,000. Los valores
numéricos se determinaron en una posicién localizada 5. m a partir
de la entrada del ducto que tenia un didmetro interno de 0.078m.
Johnk y Hanratty ref./65/, ajustaron sus datos de velocidad a una
relacién del tipo:

t/n

Wwe=a(y) (7.3-1)
donde: A= 8.66
n= 7.0

Como puede observarse la distribucidén de velocidad calculada
coincide satisfactoriamente con los datos experimentales en la

regién 30 < y+ < 630 . sSin embargo, en el centro del ducto
mientras que los c&lculos indican que la pendiente de la velocidad
adimensional es cerc, la ley de variacidén de Johnk y Hanratty, no
manifiesta cambio alguno de su pendiente.

7.3.2.-Simulacién del experimento no ' isotérmico de Johnk y
Hanratty en la regién de flujo completamente desarrollado.

En este experimento ref./65/, se midié en la regién de flujo
completamente desarrollado, la distribucién de temperaturas del
flujo de aire en el interior de un ducto calentado en su
superficie. La regién calentada del ducto se iniciaba después de
un tramo de tuberia de aproximadamente 5m de longitud ref./65/, es
decir el flujo de aire se encontraba en condiciones de completo
desarrollo en velocidad. .

La seccién de calentamiento tenia una longiztud de 4.4 m y Be
calentd eléctricamente a razén de 250 W/m . Las lecturas de
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temperatura se tomaron a 3.5 m de distancia a partir de que se
iniciaba el calentamiento. Johnk y Hanratty determinaron que la
regién de flujo completamente desarrollado en temperatura, daba
inicio después de que el fluido recorria 1.8 m de distancia en el
interior del ductoc caliente.

Para llevar a cabo los cilculos, se considerd que el flujo de aire
antes de entrar a la zona de calentamiento tenia una distribucién
de velocidades como la que aparece en la fig. 15.

Los datos experimentales de temperatura se ajustaron a una
relacién del tipo ref./65/:

1/m
+
™8y ) (7.3-2)
donde:
para ReD= 35,000
B = 6.0
m= 5.75

En la fig. 16 se presenta la grafica de tempergﬁura adimensional
T como funcién de la distancia adimensional y en una posicién
localizada 3.5 m a partir del inicio del calentamiento. Como se
observa los valores de T calculados coinciden cercanamente con los
datos experimentales en la regién 30 <y < 794.

7.3.3.-Simulacidén del experimento de Johnk y Hanratty en la regién
de entrada térmica.

En este experimento ref./66/ se midieron en diferentes posiciones
x/D (corriente abajo a partir del punto de inicio de
calentamiento, x/bD = O ), las distribuciones de temperatura del
flujo de aire dentro de un ducto. Experimentalmente se comprobd
que el flujo de aire al entrar a la regién calentada tenia
temperatura uniforme Yy presentaba condiciones de flujo
completamente desarrollado en+velocidad. En la fig. 17 se grafica
la temperatura¢adimensional T como funcién tanto de la distancia
adimensional y como de la posici6bn x/D. En esta grAfica ademis de
aparecer los datos experimentales de la ref./66/, y los valores
numéricos obtenidos en este trabajo, se muestra la relacidén de
Kader ref./67/, para flujo completamente desarrollado:

+

T = pp y+ exp({ - [ ) + ( 2.12 Ln ( (1 + y+) _1.5 (2= y/roy

2 yr
1+ 2(1- y/ro)

+ 8 (Pr) ) exp( -1/T) (7.3-3)
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donde:

geery = (3.85 pr'® = 1.3)% v 222 mEr 0 (7.3-4)
-2 + 4
r= L_‘_E’-'_X_) (7.3-5)

+
1 +5y Pr3

ro { m ] = radio del ducto.

En la fig.1l7 se observa que los resultados numéricos no coinciden
con los datos experimentales en la regién de entrada térmica,
principalmente cgando x/D < 13.68. En esta regién, los valores
numéricos de T son superiores a loas datos experimentales,
indicando una gran difusién de calor en la direccidn radial, este
comportamiento de la distribucién de temperaturas, se debe
principalmente a gque el modelo matemitico (ecuaciones de capa
limite) considera gue la variacidén de la temperatura del fluido en
la direcciédn longitudinal es despreciable en relacién a 1la
variacién de la temperatura en la direccién radial, sin embargo en
la regidén de entrada térmica esto no es necesariamente cierto.
Otra causa de la diferencia entre los valores numéricos vy
experimentales es el tipo de condicién de frontera utilizado en
la solucién de la ecuacibén de la energia (ley logaritmica de la
pared), la cual no necesariamente es valida en la regién de
entrada térmica.

En la regién de flujo completamente desarrollado (x/D > 44.7) los
cdlculos numéricos coinciden satisfactoriamente con los datos
experimentales y con la ecuacién de Kader ref./67/.

Si bien 'es cierto que en la regién de entrada térmica se
presentaron diferencias entre los valores numéricos Y
experimentales (Fig. 17), estas diferencias son despreciables en
relacién a los errores que son introducidos por el modelo de
dispersién de particulas cuando se simulan flujos con particulas
en suspensién en el interior de ductos calentados.

Antes de incorporar particulas en el programa de cémputo, se
realizaron cidlculos con aire limpio para diferentes ndmeros de
Reynolds. En la fig.18 se comparan los resultados numéricos para
flujo completamente desarrollado con la relacién empirica ref.
/72, 30/:

FJ'GD = 0.021 Re:'a pr’ (7.3-6)
__n e P
donde: Nu = —2
° k

f
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El coeficiente de transferencia de calor promedio por convecciédn
;g“, se evalud como funcién de la diferencia de temperaturas
media logaritmica ATlm ref./32,30,31/.

7.3.4.-Simulacib6bn del flujo turbulentce con particulas en
suspensién en el interior de un ducto vertical (experimento de
Teuji et. al.).

En este experimento ref./60/, se midieron las velocidades del
flujo de aire y de particulas sSlidas en suspensién en el interior
de un ducto vertical. El propdsito de Tsuji et. al. fue estudiar
el efecto gque Bobre la velocidad media y la intensidad de
turbulencia de la fase gaseosa, tiene el tamailo de las particulas.

El experimento consistié en introducir particulas de pléastico
dentro de una corriente ascendente de aire, confinada en el
interior de un ducto circular vertical. E)l didmetro del ducto fue
de 0.03 m y la medicién se 1llevé a cabo en una seccién
transversal, localizada a 5 m de distancia del punto de inyeccidén
de las particulas. Tpuji et. al. ref./60/, utilizaron 5 tipos de
particulas de pléstico, sin embargo en este trabajo se presenta
anicamente la simulacién para particulas esféricas de poliestireno

(pp= 1020 kg/m3) de diémetro medio de 200 um y 500 um.

En la fig. 19 se grafican las distribuciones radiales de la
velocidad media longitudinal de la fase gaseosa y de la fase
dispersa (dp = 200 um), para tres relaciones de carga (0.0 0.5,

1.3) y Reo = 2.1 x 10‘. Conviene mencionar que en cada una de las

figuraes que representan el experimento de Tsuji et. al. (figs.
19-24), el eje de las ordenadas representa el eje central del
ducto, mientras que Uc es la velocidad de la fase gaseosa sobre

este eje.

En la fig.22 se grafican las distribuciones de velocidad de las
dos fases considerando particulas de 500 um de didmetro, Rens 2.1

x 10‘ y diferentes relaciones de carga (0.0, 0.7, 2.1, 3.4).

En las figs.l19 y 22, se observa gque el punto de méxima velocidad
se aparta del centro del ducto al aumentar la relacién de carga,
es decir, el perfil de velocidades adquiere una forma céncava para
relaciones de carga 1.3 (dP = 200 pum) y 3.4 (dP= 500 um). Esta

concavidad de la velocidad media del aire, fue reportada por Teuji
et, al. ref./60/. En este trabajo al igual que en el experimento
de la ref./60/, se encontré que la distribucién de velocidades
para determinadas relaciones de carga es casi homogénea (perfil
plano), ésto se observa especialmente en la fig. 22 para una
relacién de carga de 2.1.
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+BEn‘las figs, 20 y 23 se observa como las particulas alteran la
intensidad de: turbulencia del gas. Es interesante mencionar que
conforme Ae aumenta la relacidn de carga, 1la intensidad de
turbulencia disminuye, ocasionando que el perfil de velocidades
tienda a ser parab&lico (figas. 19 y 22). Sin embargo para zL = 1.3

(dp = 200 um) y zL = 3.4 (dp: 500 um) se observa en las figs. 20 y

23, un fuerte incremento de la intensidad de turbulencia a partir
de 1la posicién rfro = 0.5, alcanzandc incluso en la regidn
logaritmica valores superiores a la turbulencia del gas limpio. El
aumento en la turbulencia de la suspensidén, ocasiona que el
perfil de la velocidad media adguiera en el centro del ducto la
forma cdncava antes mencionada pero al mismo tiempc sea uniforme
en el resto de la seccién.

Este efecto de supresibén y promocién de turbulencia en una misma
seccién transversal del ducto fue reportado también por Tsuji et.
al. ref./60/.

En las figs. 19 y 22 se observan las siguientes caracteristicas en
en el comportamiento de la velocidad de las particulas;

.~ la velocidad de la fase dispersa es casi uniforme para las
particulas de 500 um, sin embargo las particulas de 200 um tienen
una distribucién de velocidad muy semejante en forma a la del
fluido que las transporta.

.- la velocidad de las particulas es mayor al aumentar la relacidn
de carga.

.~ la velocidad de las perticulas es inferjor a la velocidad del
gas en la mayor parte de la seccién transversal, sin embargo cerca
de la pared, debido a la viscosidad del fluido, las particulas
presentan mayor velocidad.

.- en flujo vertical, entre m&s pequefio es el tamafio de la
particula, menor es la velocidad relativa entre las fases.

.- el cambio de signo de la velocidad relativa se aproxima a la
pared del ducto cuando existe una alta concentracién de
particulas, es decir (ver fig., 22):

mayor ZL % mayor velocidad de particulas = perfil plano de la

velocidad del gas = cambio de signo de la vel. relativa se
aproxima a la pared del ducto.

Cada una de las caracteristicas del comportamiento de la fase
dispersa anteriormente enunciadas, fueron reportadas por Teuji et.
al. ref./60/, por lo que resulta alentador que en el presente
trabajo, se reproduzcan cualitativamente y cuantitativamente.

En las figs. 21 y 24 ee presentan las distribuciones radiales de
la fraccién de vacio ( « )}, para las particulas de 200 um y 500 um
respectivamente. Desafortunadamente Tsuji et. al. ref./60/, no
midieron a, por lo que no fue posible comparar los resultados
numéricos con datos experimentales. En las figuras 21 y 24 se
obaerva que la simulacién predice que las particulas se concentran
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en el centro y no en las paredes del ducto, por 1o que sge
desmiente que el modelo de dispersién de particulas Lagrangiano -
Estocdstico~ Deterministico, tenga la caracteristica de acumular
particulas en las paredes del ducto (ver seccién 7.1) y ademas se
confirma que simulaciones a corta distancia son fuertemente
dependientes de las caracteristicas del flujo a la entrada de la
seccién de pruebas.

En 1las 4 subsecciones anteriores se presentaron resultados
numéricoas de dos fendmenos aislados:

.~Transferencia de calor del flujo de gas ascendente en el
interior de un ducto circular.

.=Modificaci6n de la velocidad media e intensidad de turbulencia
de una corriente de gas, debido a la presencia de s8blidos en
suspensién.

A continuacidn se acoplar&n estos dos fenémenos para simular el
experimento de Farbar y Depew ref./72/ y predecir el coeficiente
promedio de transferencia de calor h‘usp. En la discusién del
experimento de Tsuji et. al. ref./60/, se mencioné que las
particulas modifican la intensidad de turbulencia del fluido, en
consecuencia, cuando existe transferencia de calor, las particulas
también tienen efecto sobre el coeficiente convectivo local de
tranferencia de calor. Es decir, el coeficiente convectivo local,
es funcién de la variacién del espesor de la subcapa viscosa que a
su vez depende de la relacién de carga y del tamafio de las
particulas.

En diversos trabajos experimentales ref./72, 77, 79, B0/, se
mencioné aunque sin comprobarlo, que para bajas concentraciones de
particulas, se presenta el siguiente fenémeno:

Supresién de turbulencia = Incremento del espesor de la subcapa
viscosa = reducciébn del coeficiente local de transferencia de
calor.

En la literatura ee ha menciocnade también que para altas
concentraciones, las particulas producen turbulencia lo que induce
una reduccién del espesor de la subcapa viscosa y un aumento del
coeficiente de transferencia de calor ref./76/.

De acuerdo a lo expuesto en los dos parrafos anteriores, puede
decirse que los resultados numéricos reproducen al menos lo
correspondiente al comportamiento din&mico de la suspensibn, es
decir para bajas concentraciones de particulas se disminuye la
turbulencia y para altas concentraciones aumenta el nivel de la
intensidad turbulenta.

A continuacién se presentan 1los resultados numéricos de la
simulacién del experimento de Farbar y Depew ref./72/ y se discute
la influencia que sobre el coeficiente promedio de transferencia
de calor tiene el tamafio de las particulas, la concentracién de la
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fase s6lida y el Reb de la suspensién.

Para llevar a cabo la simulacién del experimento de Farbar vy
Depew, se considera lo siguiente ref./87/:

.-Densidad del fluido constante.

.~Propiedades del fluido independientes de la temperatura.
.-calor especifico a presidn constante.
.~viscosidad.

.—conductividad térmica.

.-Transfaerencia de calor por radiacién despreciable, es decir, que
la diferencia de temperatura entre las fases y la superficie del
ducto es pequefia refs./73,74/.

.~Particulas con temperatura uniforme, Bi < 0.1 ref./32/.

Bi [ ) = —E C(7.3-7)

donde:

rp [m) m radio de la particula.

kp (W/(m K})) = conductividad térmica de la particula.

h [w/(mZK)) = coeficiente de transferencia de calor
promedio entre una esfera y un fluido.

.-La energia gque reciben las particulas proviene exclusivamente
del fluido. Se desprecia la energia que reciben lae particulas al
golpear las paredes del ducto.

Para comparar les valores numérico de ;mmpcon los datos

experimentales de Farbar y Depew ref./72/, es conveniente
establecer en este punto la forma en que se determiné en el
presente trabajo, el coeficiente promedio de transferencia de
calor de la suspensién.

En este trabajo se determina el coeficiente ;smp como una funcién
del calor transportado por la suspensitn Qsusp y de la diferencia

de temperaturas media logaritmica ATln&ﬂp ref./82/:

qusp = hsusp Atru\sf ATlmsusp (7.3-8)
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donde:
ﬁsusp W/t mz K ) ) m coeficiente promedio de transferencia

de calor de la suspensién.

As“p { m2 | = spusperficie de transferencia = = D L

D [ m ) = didmetro del ducto.
L { m ] = longitud del ducto.

ATlm“mp | K ) = diferencia de temperaturas media logaritmica de

la suspensién.

AT AT

ATLm - bulo buli (7.3-9)
susp

Incaz, o/ AT )

donde:

= - T
ATltmll Ts buti
ATtmlu" Ts - Tbulc

Ts { K] = temperatura de la superficie del ducto.

El calor que transporta la suspensifén se evalfia a apartir de las
temperaturas de la mezcla a la entrada y a la salida del ducto.

Q = (m_c_+m C

susp £% "™ %) (7

bulo” Tbull } {7.3-10)

donde: me { kg/s )} m flujo misico de la fase gaseosa.

mp { kg/s )} » flujo misico de la fase s6lida.

Tnﬂf [ K ) = temperatura media de la mezcla a la entrada

de la seccién calentada.
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buti (7.3-11)

£ { kg/s ] m flujo m&sico de la fase gaseosa.
mp { kg/s | = flujo mAsico de la fase sblida.

Thﬂl { K] = temperatura media de la mezcla a la entrada

de la seccién calentada.
Tuno { X} = temperatura media de la mezcla a la salida

de la seccién calentada.

donde:

m_c_ T + m C T
f p mfo P p mpo
Tono = (7.3-12)
m, ¢ +m_ C
£ p P P
r
o
2
Tm" = 2 [ ui(r) Ti(r) r dr {7.3~13)
u ¢ r
mw o 0
r
]
2
Tmpi = — I upi(r) Tp‘(r) r dr {7.3-14)
Um %o
P o
r
°
T - 2 J u (r) T (r) r dr {7.3-185)
mfo 2 ] °
Um r
f ]
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donde:

U

2
'rmpo = rz I upo(t) Tpo(r) r dr (7.3~16)

r, [ m ) = radio del ducto.

Tmn { K] = temperatura media de la fase gaseosa a la

entrada de la seccién calentada.
[ K] = temperatura media de la fase gaseocsa a la

mfo
saljida de la seccién calentada.

Tmpi [ K} = temperatura media de la fase ablida a la
entrada de la seccién calentada.

Tmpo { K ] = temperatura media de la fase s6lida a la

salida de la seccitn calentada.
ui(r) { m/s8 ) = distribucién de velocidad de la fase gaseosa

a la entrada de la seccién.

uo(r) { m/8 ) m distribucién de velocidad de la fase gaseosa

a la salida de la seccién.

up‘(r) [ m/8 ) = distribucién de velocidad de la fase sblida

a la entrada de la seccién.

u (r) [ m/s ] wm distribucién de velocidad de la fase

po
86lida a la salida de la seccién.

T‘(r) [ K ] = distribucién de temperaturas de la fase
gaseosa en la seccién de entrada.

To(r) [ K ) m dietribucién de temperaturas de la fase
gaseosa en la seccidén de salida.

Tpi(r) { K ) = distribucién de temperaturas de la fase
s6lida en la seccidén de entrada.

Tpa(r) { K ) m distribucién de temperaturas de la fase

g6lida en la seccién de salida.

i { m/s } m velocidad media de la fase gaseosa.
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-
o

Umf = '__é : J' u(r) r - dr (7.3-17)
- r )
"o °

Ump t m/s ) = velocidad media de la fase s6lida

r

o
U = 2 u (r) r dr {(7.3-18)

mp ra P

Las caracteristicas geométricas y propiedades termofisicas del
experimento de Farbar y Depew ref./72/, fueron las siguientes:

.—Particulas de vidrio s6lido de forma esférica.

.~Densidad de las particulas 2,570 kg/n?.

.-Calor especifico de las particulas 799.63 J/(kg K)
.-Densidad del aire 1.079 kg/m3

.-Calor especifico del aire 1008 J/(kg K)
.~Longitud del ducto 0.806 m

.~Difimetro interno del ducto 0.017 m

.~Superficie de tranaferencia .043 m2

En las figs. 25-30 Be comparan los resultados de la simulacién con
los datos experimentales de Farbar y Depew ref./72/. En estas

figuras ;wﬁ es el coeficiente promedio de tranaferencia de calor
para aire limpio evaluado al correspondiente Ren. En las figs.

25-28 se observa que para valores de zL cercanos a 1, el efecto

neto que producen las particulas es el de disminuir ;us . Esto se

debe a que la fase dispersa disminuye la turbulencia de la fase
gaseosa (ver sec. 7.3.4)., Para este rango de ZL, la capacidad

calorifica de la mezcla tiene un efecto despreciable.

En las figs. 25 y 26, se observa que si la suspensién contiene
particulas relativamente grandes (dP = 200 um), se presenta un
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efecto reducido sobre el coeficiente de transferencia de calor
conforme aumenta ZL. Por otro lado en las figs. 27-30, se observa

que s8i las particulas son relativamente pequefias (dp < 140 um), el

coeficiente de transferencia de calor se incrementa
considerablemente cuando zL > 2. Farbar y Depew reportaron este

mismo comportamiento del coeficiente h, es decir que la cantidad
real de calor que se transmite hacia la suspensidén disminuye
ripidamente conforme aumenta el didmetro de las particulas por
arriba de 70 um.

Para Parbar y Depew ref./72/, los datos experimentales con
particulas de 200 um, fueron inesperados y 8se cuestionaron si
estos mismos resultados se obtendrian en un ducto de longitud
considerablemente mayor. Sin embargo, una explicacién de los
resultados obtenidos tanto en la simulacién como en los
experimentos es que el tamafilo mayor de las particulas trae como
congecuencia que se calienten menos (mayor tiempo caracteristico
de respuesta, mayor resistencia térmica por conveccidén ), por lo
gque las particulas en su recorrido por el ducto absorben menos
energia y por tanto se manifiesta un menor efecto de la capacidad
calorifica de la mezcla. Farbar y Morley ref./75/ reportaron que
particulas pequefas contribuyen mas que las grandes al efecto de
la capacidad calorifica, ésto se verifica con 1la simulacién
llevada a cabo en el presente estudio.

En las figs. 25-30 Be observa que las particulas de diimetro igual
a 200 um, no tuvieron efecto en la transferencia de calor,
mientras que particulas de difmetro menor o igual a 140 um motivan
un incremento del coeficiente convectivo promedio el cual varia
linealmente con ZL .

Los resultados numéricos coinciden al menos cualitativamente con
los experimentos, particularmente cuando las particulas son
pequefias y tienen una gran movilidad en la direccién transversal
ref./78/. La dispersién de particulas y su trayectoria aleatoria a
lo largo de la secci6én tranaversal del ducto, se debe al encuentro
de éstas con los remolinos turbulentos del fluido, ésto trae en
consecuencia que la temperatura de la fase dispersa presente un
efecto de capacidad calorifica aumentada mayor. Las particulas de
di&metro mayor, por el contrario, debido a su inercia, no se
desplazan con facilidad en la direccién transversal y por tanto no
reciben energia en la zona cercana a la pared y la transmiten al
fluido en la parte central del flujo, haciendo de esta forma menos
eficiente el efecto de capacidad calorifica aumentada.

En las figs. 28 y 30, se observa que los resultados numéricos

Fsusp para particulas de 70 y 140 um, son mucho mayores que los

datos experimentales de Parbar y Depew principalmente en la regién
de ZL > 1, probablemente &sto se debe a que en el experimento se

supone que las particulas tienen 1la misma temperatura que el
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fluido a la entrada y a la salida de la sgeccidén de pruebas
ref./77/, por lo que se presume que la ATlm experimental es mayor
a ' la que se obtuvo en la simulacidn.

Los resgultados numéricos coinciden cualitativamente con 1los
resultados analiticos obtenidos por Tien ref./74/, ya que para zL

< 1 ( £ig.30 ), no se presenta una disminucién de h En el

susp
trabajo de Tien ref./74/, las particulas fueron tan pequefas que
el efecto de disminucién de turbulencia gque ocurre a bajas
concentraciones es despreciable en comparacién con el efecto que
produce la capacidad calorifica aumentada de la suspensidn.

La transferencia de calor en flujos con particulas en suspensién
depende directamente del nGmero de Reynolds de la mezcla, ya que
el ReD puede ser considerado como una medida del tiempo de

residencia de las particulas en el interior del ducto calentado y
tal como lo sefalan Farbar y Morley ref./75/, entre menor sea el
nimero de Reynolds, mayor seri8 el tiempo de que disponen las
particulas para absorber a través de su superficie el calor que el
fluido les transmite. Este comportamiento se verificé a través de
la simulacién, y se representa en las figs. 26 y 28. En la fig. 26
se observa que para zL < 1, existe un efecto mayor de la capacidad

calorifica de la mezcla (mayor tiempo de residencia de las
particulas) cuando Reo= 15,300, es decir el coeficiente ;swp no

disminuye marcadamente por la modulacién de la turbulencia. Por
otro lado también se observa en la fig. 26, que para el ReD=

26,500 (menor tiempo de residencia de las particulas), el efecto
de aumento de la capacidad calorifica no es tan significativo, lo
que ccasiona que la disminucién de la turbulencia se manifieste en
una marcada disminucién del coeficiente h susp’ En la fig. 28 se
observa con mayor claridad la influencia que tiene el nGmero de
Reynolds sobre el coeficiente de transferencia de calor, ya que
para la misma concentracion de particulas (ZL < 1 ), y para ReD=
26,500 (tiempo de residencia de las particulas pequefio), se
presenta una marcada disminucién de Fsmp inducida por 1la
disminucién de la turbulencia y el pequefio efecto de capacidad
calorifica aumentada. Por el contrario para ReD= 15,300, debido a

que el tiempo de residencia de las particulas es mayor, no se

presenta disminucién de h .
susp

En las figs. 25, 27 y 29, se cbserva que la rapidez de crecimiento
del coeficiente de transferencia de calor ;smp conforme aumenta
ZL, es mayor cuando el nimero de Reynolds es pequefio (Re =

15,300). Esto coincide cualitativamente con o publicado por
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Jepson et.al. ref./79/, quienaes seifialan que a grandes nGmeros de
Reynolds, la subcapa viscosa es lo suficientemente delgada (alto
nivel de turbulencia), que la introduccién de sélidos a valores de
zL mayores que 1, no produce un aumento considerable ni de 1la

turbulencia de la fase gaseosa ni del coeficiante Emmp.

En la seccifén 7.3.4 se mencionf que los cdlculos indican una alta
concentracién de particulas en la regién central del ducto (figs.
21 y 24 ), esto mismo sucedid en la eimulacién del experimento de
Farbar y Depew ref./72/ (la gréfica no se presenta ya gque no
existen datos experimentales). Si bien Farbar y Depew no midieron
la concentracién de particulas, si dignosticaron a partir del
desagaste sufrido por los termopares instalados en el interior del
ducto, que las particulas se concentran en el centro. Esto no
coincide s8in embargo con lo reportado por Boothroyd y Haque
ref./80/ quienes encontraron que en su experimento las particulas
se concentraban en la regién cercana a las paredes del ducto.
Boothroyd y Haque ref./80/, atribuyen este comportamiento a que
probablemente tenian la presencia de una carga electrostética que
desplazaba las particulas hacia las paredes del ducto.

La simulacién del experimento de Farbar y Depew, permite hacer las
siguientes conclusiones:

.-El coeficiente promedio de transferencia de calor Esusp se
incrementa cuando la relacién de carga es superior a 1.

.~El coeficiente Ew‘p es fucién de los siguientes parimetros:

.-Tamafio de particula.
.~Concentracién de particulas.
.~Nimero de Reynolds.

.~Para valores de zL menores a 1 existe una combinacién de efectos

que modifican Ewsp. La turbulencia disminuye, el efecto de 1la
capacidad calorifica aumentada es reducido, por tanto se produce
una reduccién neta del coeficiente ;wsp.

.- Particulas pequefias ( dp < 140 um), a bajas concentraciones

(zL< 1 ), producen un incremento neto del coeficiente ﬁww. Bs
decir el efecto de capacidad calorffica aumentada supera el efecto
de disminucién de turbulencia.

.~La dispersién de particulas pequeilas debido a su interaccién con
los remolinos turbulentos, permite alcanzar una temperatura de
mezcla m&s homogénea.

.—-Entre mayor es el nGmero de Reynclds de la mezcla, menor es el

efecto de las particulas sobre el coeficiente ;susp'
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8.-CONCLUSIONES.

En este trabajo se han presentado las bases tebricas y
computacionales para la simulacién de flujos turbulentos con
particulas en suspensién, utilizando un modelo con acoplamiento en
dos sentidos, Euleriano- Lagrangiano.

Las caracteristicas turbulentas de la fase continua, se evalian
utilizando un modelo de turbulencia de dos ecuaciones.

Los términos de interaccién entre las fases se calculan utilizando
el modelo de dispersién de partficulas Lagrangiano - Estocéstico -
Deterministico.

Con el propésito de validar tanto los modelos utilizados como el
esquema numérico desarrollado, en este trabajo se realizé 1la
simulacién de diferentes flujos turbulentos con particulas en
suspensidén de geometria simple y los resultados se compararon con
datos experimentales.

Al realizar la comparacién de las predicciones numéricas con los
valores experimentales, se observé que al menos los resultados son
alentadores para las velocidades medias de 1las dos fases, la
concentracién de volumen y el nGmero de Nusselt, sin embargo; en
relacién a las caracteristicas turbulentas, existe una marcada
diferencia entre los valores experimentales y los resultados
numéricos. Debido a ésto, una conclusién del presente estudio es
la de reconocer que es indispensable la realizacién de
investigacion tanto tefrica como experimental enfocada a la
identificacion, comprensién y modelacién de los miltiples
mecanismos de interaccidén entre las fases.

Como 8e duscutié en la egececibn 6.3, un punto clave en la
modelacién de flujos turbulentos con particulas en suspensidn es
la determinacién de las escalas lagrangianas de la turbulencia del
fluido a partir de sus escalas eulerianas. En este trabajo se
utilizé una relacién lineal "simple" entre las escalas integrales
eulerianas (tiempo y longitud ) y sus respectivas escalas
integrales lagrangianas. En relacién a este punto, el autor
reconoce que para elaborar modelos mas sofisticados gue conduzcan
a mejores predicciones de las caracterieticas turbulentas de las
dos fames, es necesario comprender los diferentes enfogues
tedricos que aparecen en la literatura, los cuales tratan de
explicar los miltiples fenfmence fisicos implicitos en 1la
turbulencia y en el efecto que ésta tiene en la transferencia de
calor y dispersién de particulas.

En la simulacién numérica de 1los diferentes experimentos, se
observé que las fluctuaciones turbulentas de la fase gaseosa,
interaccionan fuertemente con las particulas ( y viceversa). Esto
ocasiona que tanto la trayectoria como la historia de temperaturas
de particulas individuales se presente de forma completamente
aleatoria.
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En la simulacién del experimento de Maneroc et. al. ref./s8/, se
cuantificé una alta concentracién de particulas cerca de la pared
del canal, ésto se debié a que el valor experimental de la
intensidad de turbulencia de las particulas en la posicién x = 0.0
m, propicié un alto nivel de migracién de las particulas hacia la
regidén cercana a las paredes del canal, de donde les es dificil
salir debido al alto nivel de turbulencia existente.

En el presente trabajo se demuestra gue no es una caracteristica
del modelo de dispersién de particulas L-E-D, predecir acumulacién
de la fase sélida en las paredes de un ducto. Esto se concluye
después de realizar predicciones numéricas a una distancia, en
donde se considera que los efectos de entrada son despreciables
(experimento de Tsuji et. al. ref./60/).

Las predicciones del experimento de Shuen et. al. refs./27,59/,
son alentadoras ya que el c8lculo de las velocidades medias e
intensidades de turbulencia de la fase gaseosa, coinciden
satisfactoriamente con los datos experimentales. Sin embargo, el
esfuerzo cortante turbulento calculado es inferior al valor
experimental, las razones de este comportamiento se explican en la
secc. 7.2. La falta de coincidencia entre los cllculos y los datos
experimentales de Shuen et. al. relacionados con la velocidad
media y concentracién de particulas, hace suponer que el valor
medido de la intensidad de turbulencia de la fase dispersa en la
direceién radial, fue muy inferior al valor real. A este respecto
es convenjiente enfatizar que la realizacién de experimentos
bien controlados en donde se puedan aislar efectos y que sobre
todo cuenten con mediciones confiables, es indispensable para
la elaboracién de modelos y esquemas numéricos de prediccién.

En la simulacién del experimento de Farbar y Depew ref./72/, los
resultados obtenidos también son muy alentadores ya que se
verificaron y cuantificaron diversas caracteristicas del flujo,
que habian sido identificadas de manera cualitativa por diversos
investigadores (ver secc. 7.3), entre otras cosas se encontrd que:
.~El coeficiente promedio de transferencia de calor Fsusp se
incrementa cuando la relacién de carga es superior a 1.

.-Para valores de zL menores a 1 existe una combinacién de efectos

que propician una reduccién neta del coeficiente Fsqu'

.~ Particulas pequehas ( dp < 140 pm ), a bajas concentraciones

propician un incremento de h .
susp

.~La dispersi6én de particulas permite alcanzar una temperatura
de mezcla m&s homogénea.

.~Entre mayor es el nimeroc de Reynolds de la mezcla, menor es el

efecto de las particulas sobre el coeficiente Esusp.
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.~Las particulas sélidas en suepensidn se concentran en el centro
del ducto.

El autor reconoce que a lo largo de este trabajo, se recurre con
frecuencia a la formulacién de las ecuaciones diferenciales
requerjidas para el anflisis de los flujos turbulentos con
particulas en suspensifn, sin embargo; es el sentir del autor que
la forma en que se presenta este documento, serda una guia adecuada
para estudiantes e investigadores que se inician en el modelado y
simulacién numérica de este tipo de flujos.

109



~NOMENCLATURA

A m )
susp ( m2 !

Bi (]

CD t

cp T

cP [ 3/ kg K )

J/ (kg K
cp(/(q)l

<, ! J/tkg ky |

D{m}

o, m/s ]

b, Un/a )
a, (m]
E ()

e { (m/m)? )

3
Foi N/m™)

Fr(isl) [ }

G | kg/(s
gx’gy’gz[
H [ mz/s2 ]

)

m/s

&rea frontal de una particula.

susperficie de transferencia = 7 D L

nGmero de Biot.
coeficiente de arrastre de las particulas.

constantes del modelo de turbulencia K -~ ¢
calor especifico de la particula.

calor especifico de fluido a presién
constante.
calor especifico de fluido a volumen
constante.

diémetro del ducto.

coeficiente de difusién de la fase

dispersa.

coeficiente de difuaidn turbulenta de las
particulas.

dismetro de las particulas.

energia que intercamb:ia la particula con el
fluido en At,

energia interna del fluido por unidad de masa

fuerza de interaccién entre las fases por
unidad de volumen, debido a la fuerza de
arrastre entre las fases.

fraccién de gasto mésico de particulas arran-
cando en la posicién isl.

flujo mésico de particulas por unidad

de superficie.
]} fuerzas por unidad de masa en las

direcciones x,y,z

entalpia total instantianea.
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H { mz/sz } entalpia total media.

H* { m2/s2 ] fluctuacién de entalpia total
E* {1} temperatura adimensional.
h { w/m2 K ) coeficiente promedio de transferencia de

calor entre una esfera y un fluido.

Ew.p [ w/(m2 K) } coeficiente promedio de tranaferencia de

calor de la suspensién.

h { rnz/xa2 1 entalpia estitica.

isl posicién de arranque de las particulas.
K ( mz"/s!2 ] energia cinética turbulenta.

k[ W/(m K) ) conductividad térmica del fluido.

kt [ W/m k ] conductividad térmica turbulenta

kp( wW/{m K) ) conductividad térmica de la particula.
L {m)]) longitud caracteristica del fluido.

LE {m} eascala de longitud euleriana.

LL[ m ) escala integral de longitud euleriana.
Mp [ ka/s ) gasto mésico total de particulas.

ﬂ'lf { kg/s } flujo mésico de la fase gaseosa.

mp [ kg/s } flujo mémico de la fase s6lida.

.

N; {isl) [ 1/8 } nGmero de particulas por unidad de tiempoc en

la trayectoria J arrancande en la posicién
isl.

N"(Lal) (] nimero de trayectorias seleccionadas en cada

posicién de arranque isl.

Nu (3] nimero de Nusselt promedio entre una esfera y
un fluido.
Pr [ ) nGmero de Prandtl.
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Pr, ()

pt N/l )
B N/l )
Pl N/ )
QW)

Q, [ kg/e )
a [ Wm )

R [ n/(s°K) }

Re ()
tp( LIS |
r(m]
sP [ w/m’ )
sP [ w/md )

nGmero de Prandtl turbulento.

presién instanténea.

presién media.

fluctuacién de presidn.

flujo de calor particula-fluido.

gaasto mésico total del fluido.

flujo de calor por unidad de superficie que
se transmite por conduccién.

constante universal del gas.

nimero de Reynolds.

radlo de la particula.

radio del ducto.

fuerza de arrastre promedio por unidad de
volumen, generada por la diferencia de
velocidades entre las fases.

energia promedio por unidad de volumen,
generada por la diferencia de tem-
peraturas entre las fases.

generacién de energia cinética turbulenta

dentro de un volumen de control.

generacién de disipacién de energia cinética

turbulenta dentro de un volumen de control.

temperatura instanténea del fluido.

temperatura instanténea de la particula.

temperatura inicial de la particula.

temperatura de la superficie del ducto.



Thq“ [ K]
Thﬂc [. K}
Tmﬁ[x]
Tm!o[xl
T}wi [ K]
Tmpo [ K]
£ 8]
tel 81
t[s)
tlntls]
ttrlnx‘to[
ufi [ m/s ]
Umf [ m/es }
uy { m/s }
u [ m/s )
ui [ m/a ]

urms { m/s |}

Up1 { m/8 )
U"p [ m/a )
up‘[ m/s )

temperatura media de la mezcla a la entrada
de la seccién calentada.
temperatura media de la mezcla a la salida
de la seccién calentada.

temperatura media de la fase gaseosa a la

entrada de la seccién calentada.

temperatura media de la fase gaseosa a la

salida de la seccién calentada.

temperatura media de la fase s&Slida a la

entrada de la seccién calentada.

temperatura media de la fase sg6lida a la

salida de la seccién calentada.

escala de tiempo lagrangiana del fluido.

escala de tiempo euleriana del fluido.
tiempo.
tiempo de interaccién particula - remolino.

tiempo gque tarda la particula en
cruzar un remclino turbulento.

velocidades medias del fluido.

velocidad media de la fase gaseosa.

velocidades instant&neas del fluido.

velocidades medias del fluido.

fluctuaciones de velocidad del fluido.

intensidad de turbulencia del flujo.

velocidades medias de las particulas.

velocidad media de la fase sSlida.

velocidad instantinea de la particula en la
direccidn i. .
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u’;i [ m/s }
Yo’ MET
u [ m/s ]
ut )

u'v’ | mZ/BZ ]

v¥r2) [ /e)? )

VZ = u2+vz+w2
Vp { m3 ]

v ( m3 }

vrcll m/8 ]
*po’ Ypo’ Zpo
+

Yy )

z (1

.=Simbolos Griegos.

o

t

1

-3

2
ARArea [ m

At [ s )

3

AV [ m

ATl

]

a [mz/ﬂl

}

fluctuaciones de velocidad de las particulas.

velocidad instant&nea inicial de 1la

particula.
velocidad de friccién.
velocidad adimensional.

esfuerzo cortante turbulento.

energia cinética del fluido por unidaad
de masa.

cuadrado del mSdulo del vector velocidad.

volumen de la particula.

volumen de control del fluido.

velocidad relativa entre el fluido y una

particula.

posicién inicial de las particulas.

distancia adimensional.

relacibn de carga.

fraccién de volumen de la fase dispersa.
difusividad térmica turbulenta.

fraccién de volumen del fluido.

incremento de Area transversal al flujo de
particulas en la posicién de arranque isl.

incremento en tiempo.
diferencial de volumen del fluido.

diferencia de temperaturas media logaritmica

de la suspensaién.

rapidez de disipacién de la energia cinética
turbulenta.



WE [ kg/(m.8) ) funcién de corriente en la frontera exterior.

WI [ kg/(m 8) ] funcién de corriente en la frontera interior.

L4 constante de Von Karman.

u [ kg/(m s) } viscosidad del fluido.

He (- kg/ (m s) ) viscosidad turbulenta del flujo.

» [lnﬁs ] viscosidad cinemética del fluido.

v{uu%s] viscosidad cinemftica turbulenta.

p [ kg/m3 } densidad del fluido.

pp { kg/m3 ] densidad de las particulas.

ag [ 1 nimero de Schmidt de las particulas.

v, t 1 nimero de Schmidt turbulento de las parti-—
culas.

%’ % constantes del modelo de turbulencia K-e

1” [ N/m2 ] esfuerzos viscosos del fluido.

TE t N/mz ] esfuerzos viscosos de la fase dispersa.

TP [ 8} tiempo caracteristico de respuesta din&mica

de una particula.

TP‘GJ 8 ) tiempo caracteristico de respuesta térmica de

una particula.
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«~APENDICE A

DERIVACION DE LAS ECUACIONES DE LOS ESFUERZ0S TURBULENTOS
(ESFUERZOS DE REYNOLDS}.

A continuacién se desarrollan los pasos establecidos en el
capitulo 3 para derivar las ecuacionas de los esfuerzos de
Reynolds puiu'j. Como se menciondé en ese capitulo el fluido se

considera que tiene las siguientes caracteristicae:

.= Densidad constante.

9 uk =0 (A.1l)
Bxk
.- Newtoniano.
- - 2—
81“‘_“6 (aul+8uk)_“ OuL
axk 3xk axk ax:L axkaxk
(A.2)

.~La @acuacién instantidnea de cantidad de movimiento en la
direccién i, se escribe como:

Qiii + iiik + a { « ;.+u')(; tu’) ) = - _E__ (Q_E_ +a p’ ) +
a3t a2t  ax L ek s ax. 8x
k i i
a%a 3%:
Ry T
axxaxx axkaxK (A.3)

.~Ecuacién de cantidad de movimiento en la direccién i, promediada
en el tiempo.

_‘2__‘_'_1 +a ((uu+uu)) =-.._1_‘3_£+, 82“1
a ¢t d x Lk k P a x % 3 x
k i k |3
(A.4)

donde:

v[mz/s]— viscosidad cinem&tica del fluido.
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.~Restar la ecuacitn (A.4)

de (A.3) resulta en la ecuacién de

transporte para uj", es decir:
a_l".:{_-o--k a_ul‘1_+u)"a_uj_+ )"a__u_:j_= _}_ai' + » aull..._...{.
dt Bxk Bxk axk pax:L axkaxk
. d u’il_a_;‘ (A.5)
[} x.
.~Multiplicacién de (A.S5) por u:') resulta en:
uj —“l+u3 u, I . 21 —u53—21+
4t a xy ;] X, I x k p a x i
azu' 8 u’'u’
+ oy ou’ { — + 1.\’-_j —i k- (A.6)
;] Xy a x a *y

.~De manera anfloga puede derivarse la ecuacidn de transporte para

“'3 multiplicada por ui.
T R e R
3t a x
k
2 ’
+ v v 3 uj—
a xka xy

.~Sumando las acuaciones
estadistico en el tiempo,

de los términos uiu

3y .
3t e ug

u’ — s - — u! == +
k i
xy d x " p a xj
3 u‘u/’
+ ul ke (A.T7)
a Xy
(A.6) ¥y (A.7) y realizande el promedio

se obtienen las ecuaciones de transporte

3
usa_ﬂ”i?_“' + ugup qu, ., . ;‘0._“_,*
3t at axk axk
+:k(u' 2-5;.+u?—i'j ) + u:', u;{ a—u'i + uiu' a"'j
axk Bxk axk axk
2/ 3 (p"/ ’u 3%
_u5 {p'/p) '“;_ (p’/p) + v ( u’ L____+u:1 3 i )
{9x1 axj axKax BxkaxK
(A.8)
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En '(A.B) pueden aglomerarse términos si se toma en consideracién
lo siguiente:

I.- d u’ 9 u’ d u'u’

“5 P R - e T |
3t It dt
IXI.~ Iy (u,aul-#“, u'j ) = Gau'f_’j
k jax iax kax
k k k
.- —-—-—a (u'i.‘-"-’j‘iic)=u' v’ a—‘i'i.+u'a——u'—'k= ul u'’ a—-u—'i«t-
9 x 3 3 x lax jkax
k k k k
+ ulu’ 2-13 + u'u’ iiik
Lké)x jax
k k
.- Lo dtuipny L@ e 1 ] e, uia_r’_' +
p ax‘_ ij P Bxi axj
+p‘-—-—'j+p"l--i)
Bxl ij
2 =57 o’ N
v. a“i‘ij . a (aufj)=a (usaui+,auj)=
axkaxk Oxk axk axk axk axk
d"u du du’ 3%
-ué f—— + 2 -——j+ui J—
Bxkaxk i)xkaxk axkaxk

Sugtituyendo las relacionee (I-V) en (A.8), se obtiene la ecuacién
de transporte de los esfuerzos de Reynolds, la cual para flujos en
estado estacionario se escribe como:

5, duiuy . dtuwminh 1 4 wey L9 (ypt) L
axk Bxk p axi axj
A B
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p’ . .
- urer A8y grhp Ay +_(?_.‘f_j+a._‘i.;,)+
3 a x Lkax p 3 x 3 x
k k i 3
c b
82 u/u} du’ 3 u! A.9
vy Ly -2y S5 04 (h.9)
9 x axk Bxkaxk

Donde los diferentes términos pueden identificarse como :
Am Convecciédn por el movimiento del fluido.

B= Transporte turbulento o difusifn turbulenta (mediante
fluctuaciones de presidén y velccidad).

Cm Produccidén debido a la interaccién con el flujo medio.
Dm Correlacién "Presién - Deformacién " .
Em Difusién viscosa (molecular).

Fw Disipaci6én viscosa.
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+=APENDICE B

LEY LOGARITMICA DE VELOCIDAD PARA FLUJO TURBULENTO CERCA DE UNA
PARED SOLIDA.

La forma general de la ley logaritmica de la pared (de velocidad)
se obtiene al considerar el movimiento turbulento de un fluido
incompresible (p=cte), el cual se desplaza en direccibn paralela a

una superficie edlida ( Y=0 ) Y que no presenta variacién de 1la
presién en 1la direccién del flujo (dp/dx=0). Con westas

consideraciones, las ecuaciones de conservacién para un f£flujo
turbulento en capa limite ecs.(2.6~8, 2.6-9), se escriben como:

Ecuacién de continuidad :

~ =0 (B.1)

9__. (;a_ﬂ.—;u'v’ ) =0 (B.2)
ay dy

En la ecuacién (B.2) se ha considerado adem&s que no existen
términos fuente y que las fuerzas de cuerpo son despreciables. En
esta Gltima expresién también puede observarse que la variacién de
cantidad de movimiento con respecto al tiempo y por unidad de
superficie proveniente de la pared es una constante, en otras
palabras, el esfuerzo cortante motivado por 1la accién de la
vigcosidad molecular y el movimiento turbulento es una constante
en la direccién normal a la pared.

du -

T = g ———=pu'v’ = cte (B.3)
o
3y

Para determinar la forma de la distribucién de velocidad ;(yh
bajo las consideraciones arriba establecidas, se recurre al
anflisis dimensional, para 1lo cual 8e reconoce que lag
caracteristicas del flujo a clerta distancia "y" de la pared
dependen Gnicamente de :

.~ al esfuerzo cortante 7

.~ la distancia "y*"

+«~ la viscosidad cinemitica »
Si se define una encala de velocidad del fluido en la regién
cercana a la pared como:

;,. = (7/e )"2 (B.4)
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dondes _

u_ {m/s]) = velocidad de friccién

y adicionalmente se combinan los parametros y,-'uf, y en la
relacién adimensional:
uy

+
y'om oL

) (B.5)
14
donde: +
y | } = distancia adimensional

A partir de las definiciones de :1' y+ puede decirse que la forma

genaral de la distribucién de la velccidad media en la regién
cercana a una pared s6lida, satisface la expresién :

- - +
u (y) = u, £(y) (B.6)
o aquivalentemente :
+ +
u = £(y ) (B.7)
donde: u*( ] = " / ;1 = velocidad adimensional.

La Gltima expresién en la taeorfa de la turbulencia es conocida
como la ley universal de la pared.

La forma de esta ley ha sido determinada para varias situaciones
de flujo, sin embargo en el presente trabajo se ha utilizado 1la
expresién de la ley de la pared vaAlida para un flujo sobre una
pared lisa.

La expresién para la funcibn f(y+) puede ser encontrada de manera
explicita para dos casos limite : .
.=para valores pequefioe de y (subcapa viscosa).

.-para valores grandes de y+ (regién turbulenta).
Debido a que el filtimo punto de integracién en el procedimiengo
numérico utilizado se encuentra en la regién turbulenta (ycn
uf%/v > 30 ),se encontrar& la expresién de la distribucién de

velocidad en la regién en donde el esfuerzo cortante (constante)
es @

ro == pu'v’ (B.8)

es decir el efecto de la viscosidad molecular es despreciable:
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Recurriendo al anflisis dimensional, Be reconoce que el gradiente
de la velocidad media en la regién turbulenta, es independiente de

la viscosidad v y que es una funcién de los parlmetros “y", uT,

por lo gue la relacién :

duly) ., Y (B.9)
dy Y

debe satisfacerse.

donde : Am es una constante adimensional.

La solucién de la expresién anterior es:

u{y)= A 'JT lny+a, (B.10)

donde: A1 m constante de integracién .

La regién de fluido en la cual se satisface la ecuacidén anterior
se le conoce como capa logaritmica o capa limite logaritmica.

Si se comparan las ecs.(B.6) y (B.10) me observa que la constante

A1 debe tener la forma:

A1 = A u_ In (u /u) +u TB (B.11)
donde : Bm es una constante adimensional.
Sustituyendo la ec.(B.11) en (B.10), se tiene:

u(y) =Au_r in(y) +Au_r 1n (u_’/v) +uTB

Esta expresidn se escribe también como:
- - +
u(y) = uT( Alny +B) {(B.12)

Esta misma ecuacidén puede escribirse para un punto Y, que se

+
encuentra localizado en la regién logaritmica (y > 30 ) como :

Gc= CT (=2 1n (el )+ B (B.13)
X 14

donde:
x = 1/A = 0.41 = constante de Von Karman (empirica).

B = 5.2 m=m constante empirica.
La ecuacidén (B.13) representa la condici6n de frontera para la

solucién de la ecuacién diferencial de cantidad de movimiento en
la direccién x ec.(2.6-9).
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.=APENDICE C.

LEY LOGARITMICA DE TEMPERATURA PARA FLU;JO TURBULENTO CERCA DE UNA
PARED SOLIDA.

Al igual gque para el desarrollo de la ley logaritmica de
velocidad, en este apéndice, se considera un flujo plano paralelo

a una pared soélida (;= 0), con gradiente de presién en la
diraeccién longitudinal despreciable. Adicionalmente se considera
un flujo de baja velocidad (No. de Eckert pequeiio), con
propiedades termofisicas constantes, sin términos fuente y fuerzas
de cuerpo despreciables.

Si la ecuacién de la entalpia total para un flujo turbulento
ec.(2.6-10), se adimensionaliza tomando en cuenta las suposiciones
anteriores y utilizando las siguientes varjiables adimensionales;

-_ *
u = — p = £ x = X
ue pa L
- 2 - H-H N
u H-H L
e 8 e
e *_ h'v' o tn 3'v;
u (H - H ) u u
e 8 e e e

(c.1)

donde el subindice e, se refiere a un punto en particular, se
llega a la expresibn:

—_— -—
—x— % 3 1 oH — *
L —H. = — ! —, = 8 (h'v) +
3 x -] Re_Pr 43y
L
*
P E a -—n *
*ul1-—=—) — =, -Ep (uv) )
Pr ReLBy
(c.2)



donde :

ReL[ ] = Namero de Reynolds basado en la longitud

- pe u. L
B
=2
Ve
E ( )= NGmero de Eckert =
c (T - T)
P [-]

Cerca de una pared s6lida sin movimiento, la velocidad media es
muy baja por lo que los términos que incluyen &l nlimerc de Eckert
son despreciables. Es conveniente hacer notar que para valores de
Eckert pequefios es v&lida la siguilente expresién :

Q
x

x 20 (c.3)

dy

Y]
%]

Si la entalpia total (temperatura) de la superficie, es constante
en la direccifn x;

@
x|

I

(c.4)

@

x

Utilizando (C.3) y (C.4) la ecuacidn (C.2) se escribe en forma
dimensional como:

P I Bz S (c.5)

dy Prdy

Esta (ltima expresién establece que la variacién de la energia
térmica con respecto al tiempo por unidad de superficie,
proveniente de una pared es una constante, es decir que el flujo
de energia por unidad de &rea motivado por la actividad molecular
y el movimiento turbulento es constante en la direccién normal a
la pared.

@
)

LS - RV = - g = cte. (C.6)
Prdy .
donde:
9, { w/m2 ] w flujo de calor por unidad de A&rea

proveniente de la superficie.
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Para modelar el término ; h’v’ se recurre al principio de 1la
difugividad térmica turbulenta a.. el cual considera que el flujo

de calor inducido por el movimiento turbulento en cierta
diraeccién, es proporcional al gradiente de la entalpia media en la
misma direccién.

—— B " B by
-p hv' = t g_ﬂ & __E 2—2 (C.7)
Pr, dy Prt dy
donde :
Ve
Pr: [ } = NGmero de Prandtl turbulento=
o
t
2 k
LA {m"/e8) = Difusividad térmica turbulenta=
s ey

kt (W/m k] w Conductividad térmica turbulenta

En la seccién 4.1.3 se hace referencia a que mediciones llevadas a
cabo en la regif6n dominada por los efectos turbulentos (regién en
donde la distribucién de velocidades es logaritmica), 1la

correlacién cruzada de las fluctuaciones de velocidad (u‘v’) es
igual al cuadrado de la velocidad de friccién, es decir.

. —2
Taiv'm .
u’‘v uT (C.8)

Por lo que al wutilizar esta {ltima expresién Jjunto con
las ecuaciones (3.4-6) y (B.4) , en la ec.(C.7) se tiene:

_ T dH/dy
- hive = 2

Prt du /dy

(C.9)

En la regibn turbulenta y para NGmeros de Prandtl .5 < Pr < 5, la
difusién de energia inducida por el movimiento molecular es
pequeiia en relacién al transporte de energia motivada por las
fluctuaciones de turbulencia. Por lo que el primer término de la
izquierda de la ec.(C.6) sa desprecia, quedando:

T dH - a, du (C.10)
Pry y dy
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eliminando las diferenciales se escribe :

-8 (H=H ) 4% (c.11)

—t -
Al hacer uso de las definiciones de u y de u_, la Gltima

expresién se escribe como:

H = Pr, at (C.12)
donde :
—_ = 172
R -H-H) (7.0 (C.13)
-q,

Si se sustituye en la ecuacién (C.12), la distribucifn logaritmica
de la velocidad media ec.(B.13), se tiliene:

H=—t 1n y+ + Prt B (C.14)

Esta ecuacidén normalmente se escribe en la literatura considerando

la temperatura adimensional E*, as decir:

—+ +
T = —Ezt iny + Prt ] (C.15)
K

donde:

—r— (c.16)

Esta dltima expresién se obtuvo al multiplicar y dividir la ec.(
C.13) por r;/{

En este trabajo se ha utilizado un valor empirico del Prt, el cual
corresponde a 0.86, ref./84/. La constante PrtB, de la ec.(C.15)

se ha tomado igual a 3.8 ref./71/. Entonces la distribucién de la
temperatura media (entalpfa total), en la regi6n logaritmica
cercana a una pared sélida es:
—+
A = 25 1n ¢t + 3.8 (C.17)
&
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.~APENDICE D

CONDICION DE FRONTERA PARA LA ECUACION DE LA ENERGIA CINETICA
TURBULENTA.

La condicién de frontera de K puede ser definida al hacer uso del
mismo andlisis dimensional Y consideraciones fisicas que
condujeron a la ley universal de la pared y al concepto de una
capa limite logaritmica (ver apéndices B y C).

Las fluctuaciones de velocidad en el interior de la zona en donde
el esfuerzo es constante (roucce), dependen entonces de los

parimetros G-r' v, y. Es decir su ley de variacién quedari
representada por el producto de la velocidad de friccién y de una

funcién particular ,de la distancia adimensional f(y+). Para
valores grandes de y , es decir en la regidn en donde los efectos
de la viscosidad son despreciables, el ré&égimen estadistico de las
fluctuaciones de velocidad no depende de la viscosidad ¢, por lo

+
que las funciones de la di’tancia adimensional f{y ) tienden a un
valor constante conforme y = oo .

Para ilustrar lo anterior, se tomar&n las fluctuaciones de
velocidad u’, v’, w',u‘'v’ , en un punto, por 1lo que se tienen
cuatro leyee de variacién de la forma :

172
=2 .o +
o, = Lu) u_ £y (D.1)
172
-2 .- +
av = (v u'r fz(y ) {(D.2)
172
-2 .- +
au- { w') uT fs(y ) (D.3)
—— _ -2 +
-u’‘v u‘r fl‘ (y ) {D.4)
Debido a que en el interior de la capa logaritmica TE TP u’v’,
la funcién fL(y+) es igual & la unidad (valor empirico), es decir:
+ u’'v’ u'v’ P u‘v’
EAY) = - e = - = -8
(r /o) T
Yr Y% o o
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entonces :

+ v’
£y’ o) = -7 = 1=a, (b.5)
u_u
T T
Las otras funciones satisfacen :
. (312)1/2
£ly > @ ) = = A, (D.6)
u
7
. (v,2)112
fz(y B 0 ) Bt = Az (D.7)
T
. (;'2)1/2
£(y'> @ ) = = =a, (D.8)

T
La forma exacta de las funciones f1...t‘, no puede ser determinada

tedricamente, 8in embargo, a partir de datos experimentales
ref./37,85,86/, se ha establacido el valor de las constantes en la
regién logaritmica

A1 =2.3 , A, =09 , A = 1.7

Un aspecto de mucha importancia en la teoria de la turbulencia es
el hecho de que en la regién logaritmica los esfuerzos turbulentos
normales :'2, ;'Zy ;'Z , permanecen constantes, &sto se deduce de
las ecuaciones (D.6-D.8) al considerar ET- (7'0/;))1/2 = cte. Esto
implica necesariamente que la energia cinética turbulenta ({ K=172

(;7i+372+ ;721), sea una constante por lo que su variacién en la
direccién normal a la superficie sSlida es cero, es decir :

3K
dy

=0 (D.9)

Por lo que se concluye entonces que en la regién en donde la ley
de variacién de la veloclidad media es logaritmica (y > 30 ), no
existe difusién de energla turbulenta.

Al tomar en consideracién lo anterior, la ecuacién de. la energia
cinética turbulenta (K), ec.(3.4-8), puede ser formulada para un
fluido incompresible, con movimiento turbulento completamente
desarrollado, que se desplaza en direccién paralela a una
superficie sdlida, como :
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v 2,2 (D.10)
3y

el

Esta expresién es de mucha importancia, ya que establece gue en
el interior de la regién logaritmica, existe equilibrio local, por
tanto; la produccién de energia turbulenta es igual a la cantidad
de energia disipada por los efectos viscosos.

A esta misma concluaibn han llegado diversos trabajos
experimentales, particularmente Laufer, ref./85/ establece que en
la regibén logaritmica, las estructuras turbulentas en un flujo
completamente desarrollado en el interior de un ducto estén en
equilibrio local.

Si en la ec.(D.10) me sustituye la ec.(3.4-7) :
queda :

€l

(=2 " (p.11)
L]

€= C

¥ a4
€

n

@

Por otro lado si en la ecuacién (3.4~6) se sustituye la ec.(3.4-7)
Y 8e eleva al cuadrado, se tienes:

K 2 z
2
€

el

(av? = (22, (p.12)

D

Sustituyendo (D.11) en (D.12) se llega a la relacién :
(-u'v‘)z = cy K (D.13)

Al sustituir la ec.(D.5), en (D.13), se llega a la conclusién de
que en un punto yclocalizndo en la regién logaritmica, el valor de

K (condicién de frontera )} eB:
GZ
K = eegem (D.14)
€ 1z
M
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Fig.25 Relacion de cceficientes convectivos vs.
relacion de carga ZL, para varios Re.

(Experimento de Farbar y Depew, dp= 200 E—06 m,
O Re=15,300, ORe=18,700, A Re=26,500)
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(Experimento de Forborfv Depew, dp= 140 E—06 m,
O Re=15,300, O Re={9,700, ARe=26,500)
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Fig.29 Relacion de coeficientes convectivos vs.
relacion de cargo ZL, para varios Re.

(Experimento de Farbar y Depew, dp= 70 E-06 m,
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