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RESUNEN

£l criterio econtmico para la seleccion de diametros optimaos de
tuberia se ha desarrollado con base a dos métodos: didmetro economico
v velocidad economica, estableciendo los costos minimos totales
anuales en el sistema de bombeo. El1 wmodelo se derivo para el
transporte de {luides newtonianos y no newtonianos, independientes del
tiempo, en régimen laminar. Los métodos consideran los costos del
sistema de tuberia como una funcion del diimetro de tuberia; los
costos de estacién de -bombeo como una funcién de la potencia requerida
vy los costos de operacién como una funcién de los costos de energla
eléctrica. El diimetro &ptimo de tuberia, para los dos metodos, puede
estimarse en funcién de las propiedades reolégicaes de los fluidos, la
densidad de los mismos, el flujo masico y los parametros econdmicos
del sistema de bombeo. En el presente estudia se introducen las
pérdidas de energia por friccidén en valvulas y accesorios; debido al
efecto que representan en los costos totales del sistema de bombeo. Es
necesario remarcar que todos los trabajos reportados
bibliograficamente consideran despreciables tales perdidas; oin
embargoa en el presente estudio son consideradas en e} modelo
generalizado de dismetro sptimo. Se introducen factores de densidad
del fluido y parametros econémicos del sistema de baombeo para la
extrapolacidén a las condiciones especificas del prceeso. Come otra
aportaciéen se presenta un nomograma que permite calcular rapadamente
el diametrio optimo de tuberia para fluidos Herschel Bqlkley,

Plasticos de Bingham, de la Potencia vy newtonianos que fluyen en



condiciones de régimen

bibliografia reportada.

laminars

este

nomograma

no

existe

en



INTRODUCTION

El transporte de fluidos newtonianos y nho newtonianos se ha
incrementado notablemente en los wultimos affios en 1la industria de
alimentos. Los alimentos no newtonianos son elevadamente viscosos; por
1la cual el flujo laminar es mas comtn que el fluje turbulento. VYarios
argumentos respaldan tal hipotesis:

Las fluidos alimenticios no mnewtonianos semejantes a purés vy
concentrados requieren de elevadas presiones de bombec para -asegurar
las condiciones turbulentas, pero di:pas presiones no resultan
econdmicas para la velocidades tipicas de produccién en la practica.

Tambien se puede establecer gque los diagramas de factor de
friccidn vs. namerc de Reynolds para condicienes turbulentas, muestran
factores de fricci6n mayores para fluidos no newtonianos que para
fluidos newtonianos.

Desde el punto de vista econédmico los sistemas de transporte en
los procesos de transformacion de fluidos alimenticios representan en
la idinversidén inicial de 1a oplantas oproductivas un parcentaje
superior, en algunos casos, al 60 % del caosto total del equipo de
proceso de la planta (Perry y Chilton, 1973}, por lo anterior el
dimensionamiento de sistemas de transporte concerniente a la seleccion
de diAmetros d&ptimos de tuberfa para el flujo de fluidos na
newtonianns en regimen laminar es un tema de gran importancia para  la
Ingenierfa de Alimentos.

En la bibliografia se reportan diversaos criterios de seleccion de

diametros de tuberia que en forma general se pueden clasificar como



criterios preliminares para seleccionar diametros de tuberia:
velocidad y erosién; caida de presién permisible y control de
procesos. Sin embargo en la actualidad no es suficiente con establecer
diametros preliminares, ya que los sistemas de transporte en las
modernas plantas productivas representan una considerable proporcién
del capital de inversien inicial ' la limitada infarmacién
bibliografica reportada en cuanto al desarrollo y aplicacién de
criterios de dimensionamiento de lineas de flujo para los procesos de
transformarion de alimentos hacen necesario el desarrollo de nuevas
técnicas de seleccién, por 1o cual en el presente trabajo se
desarrolla el criterio econémico par"a sar aplicada en el
dimensionamienta de lineas de flujo en forma de diimetro econdémico 6
velocidades econdmicas, aplicando el método de costos minimos totales
anuales considerando en el balance econdmico los costos de tuberia,
operacién y estacidn de bombeo; estableciendo las soluciones
analiticas y graficas para 1la gseleccién de dismetros econédmicos
para fluidas nowtonianos y no newtonianos. Ademas de los  factores
de carrecciéon para los parametros econémicos, que permiltan la
actualizacién de los mismos en la determinacidén de didmetros éptimos

para los sistemas de transporte de fluidos alimenticios



OBJETIVO GENERAL

Pesarraollo de un método fundamentado en el criterio econdmico
para la seleccién de diimetros optimos de tuberta en sistemas de
transporte de fluidos newtonianos y no newtonianos gue #luyen en

condiciones de réqgimen laminar.

OBJIETIVOS PARTICULARES

Desarrocllar un método anallitico y grafico para la determinacion
de diametros optimos de tuberia en sistemas de transporte de <fluidos

alimenticios.

Desarrollo de tablas de velocidades econdomicas, para fluidos
alimenticios, aplicable en 1la seleccién de diadmetros optimas de

tuberia.

Presentar un analisis actualizado de costos de tuberia, estacion

de bombeo y operacidén aplicables a Mexico..

Establecer graficas de factores de correccidn para el ajuste de

parametros rcondmicos tales como: energia eléectrica, tuberia y bombeo.



ANTECEDENTES

En la actualidad existen diverses criterios para la seleccion de
diiAmetros de tuberia que estan fundamentados principalmente en los
siguientes factores (Kent, 1978): velocidad y erosien; calca de
presion permisiblie; control de procesos Yy analisis de costos- El
metodo comunmente empleado consiste en seleccionar un  diametro de
tuberia con base en velocidades recomendadas para fluidos en funcion
del tipo de comportamientc reoplégico y condiciones de flujao,
posteriormente se evalua la calda de presion, si ésta es satisfactoria
se acepta el diametro propuesto; sin emba?go para establecer la calda
de presid¢n adecuada se recurre al analisis econdmico de costos de
tuberia, estacién de gnmbea y operacion para seleccaonar el diametro
de tuberia que represente los costos minimos totales anuales, el cual
se define como diametro optimo (Braca y Happel, 1953; Darby y Melsen,
1982). En otras ocasiones la caida de presion se puede limitar en
funcien de las condiciones de proceso y las propiedades del fluidoj
siendo definida como caida de presion permisible (Kent, 1978).

El criterio de velocidad y erosién se fundamenta en factores
tales como: interacciones quimicas fluido-metal y la presencia de
sélidos. En forma generalizada se recomiendan velocidades tipicas en
funcion del diametro de tuberia y caracteristicas del fluido, pero
dichas velocidades ostan repartadas sclamente para productos gquimacos.
Perry y Chilton (1973), reportan velocidades econémicas para fluidos
newtonianaos en condiciones de régimen turbulento.

La caida de presién permisible se fundamenta en mantener +flujos



monofasicos, estableciendose como una funcion de variables intrinsecas
del proceso y al fluido como son: presiones de sistema y presiones de
vapor respectivamente. Kent (1978), desarrolla a partir de velocidades
recomendadas y propiedades térmicas del fluido, la soluciédn grafica
para fluidos con presionas de vapar elevadas como es el caso de los
hidrocarburos.

€l control de procesos representa pérdidas de energia en valvulas
de contraol; se recomienda como regla general que las cajidas de presisdn
en los sistemas de control no deberan ser menores al 30Z de las
perdidas de cabeza total del sistema para mantener un buen control de
procesos {(Kent, 1%78).

El ecriterip mas aceptadoe para la seleccién de diametros de
tuberia es el econdmico; se pueden establecer dos procedimientos para
la seleccidn de diametros oSptimos: diametro econédmico y velocidad
econdémica. El criterio econdmico se fundamenta en la aplicacion de un
balance econémico; sin embargo éste deberia ser desarrollado en tal
forma que no afecte las condiciones de operacién y funcionamiento
requeridas en el proceso

La aplicacidn de los procesos de optimiZacion en la seleccidn de
diametros de tuberfa reviste gran impartancia debido a que en el
establecimiento de tecnolegia moderna ha sido desplazada la seleccidon
de diAmetros éptimos de tuberia por medio de la regla de dedo, por
factores tales como: erosidn, cavitacidn, friceidn; las cuales
introducen incentivos econdmicos para la implementacisn de nuevas
tecnologias. E)l método de costos minimos totales anuales esta basado

en el analisis de costos de tuberia, estacien de bombeo y operacion,



Para una velocidad de flujo dada, la inversi¢n en los costos del
sistema de tuberla se incrementa en farma directa al tamafo de
tuberia; mientras que los costes de estacién de bombea y operacion
decrecen con el tamafio de tuberfa. De aqui la necesidad de evaluar el
diametro de tuberia que represente los costos minimos totales anuales;
las soluciones se pueden expresar en forma grafica o analitica.

El diametro dptimo puede estimarse a partir de las propiedades
reolégicas, densidad del fluido, velocidad masica vy parAmetros
econdmicos para los fluidos newtonianos se encuentran reportados en
la literatura una gran cantidad de soluciones analiticas y graficas
para estimar el dismetro 4ptimo en las condiciones de flujo laminar vy
turbulento. Genereaux (1937) fue de los primeros en aplicar los
balances de costos de tuberia y bombeo en la optimizacidén de diametros
de tuberifa:z Bracca y Happel {1953} basan su analisis en el balance
econémico de costos de tuberia y bombeo, proporcionando factores de
correccién para los coustos de coperacidon; Perry y Chilton (1973)y
Peter y Timmerhaus (1985) presentan relaciones de diametro &ptimo
basadas en el concepto de incremento de inversion; Fastenakes vy
Campana (1984) prasentan programas de computacidn para determinar
diametros 4ptimos basados en los costos anuales, caidas de presién
disponible y velocidad permisible. Otros métodos para determinar
diametros optimos para fluidos newtonianos 1los discuten Sarchet
y Coulburn (1940), Nguyen (1978) y Kent (1978).

Sin embargo, las relaciones para determinar el diametro optimo en
#] caso de fluidos no newtonianos son limitadas: Skelland (1947)

desarrolla la solucién analitica para determinar el dismetro



econdmico, aplicables a fluidos de la ley de la potencia, basadas en
las relaciones de factores de friccién establecidos por Metzner y Reed
{1955) y Dodge y Metzner (1959). El anilisis estd fundamentade en un
balance econdmico de costos de tuberia y operacién despreciando los
costos por estacién de bombeo. Derby y Melson (1982) utilirzan el
anilisis dimensianal para obioner soluciones graficas de dismetro
econdmico para fluidoes no newtonianos; sin ambargo estos autores
suponen que el factor de friccién es una constante con 'respeutu ‘al
dismetro (dFt/dD = O). GBGarcia y Steffe (1984) establecen las
soluciones analiticas para la designacion de diametros optimos para
fluidos Herschel Bulkley fundamentada en balances de costos de
tuberia, operacion y estacrién de bombeo; pero la solucidn analitica se
resuelve por iteraciones, por lo cual se establece que las
coeficientes de resistencia en valvulas y accesorios permanecen’
constantes con respecto al diametro (dKf/dD = Q) ¥ gue las pérdidas de
engrgia en valvulas y accesorios son despreciables cuande la longitud
es mucho mayor que €l diametro de tuberia en los sistemas de
transporte, para simplificar la sclucion analitica y que se resuelva
directamente.

Laos modelos matematicos reportados en la literatura para la
determinacicen de diametros optimos para fluidos newtonianos vy no
newtonianos que fluyen en condicionen de régimen laminar, presentan
diversas limitantes que introducen un cierto graco de error en ia
seleccién de diametros dptimos. El presente trabajoc considera tales
limitantes y proporciona un modelo generalizado para la seleccién de

diAmetros éptimos en sistemas de transporte de fluidos alimenticies.
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1.1.- REOLOGIA DE FLUIDOS ALIMENTICIOS
REQLOGIA EN EL PROCESAMIENT® DE ALIMENTOS

ta reologia se define como: +La riencia que estudia la
deformacién y flujo de la materia. - (Heldman. 19886). En el caso de
la deformaci¢n de flujo, el desarrollo de investigaciones sobre las
caracteristicas reoldégicas de alimentos liquidos y semiliquidos tiende
a ser un tépico de extensos estudios en la ultima deécada (Rao et al.
1982; Barbosa y Peleg, 1983; Dervisoglu vy Kokini, 1986) . El
conocimiento de 1los parametros recléoicos proporciona  informacién
fenumeﬁnlbgica que puede ser asotiada con diversas areas espectificas
para la ingenieria. Szczesniak (1977) analiza los problemas reoldgicos
mas relevantes en 1ia industria de alimentos enfocandolos a la
estructura y comportamiento durante el procesamienta y transporte de
los Fluidos alimenticios. En el aArea de procesamiento el
conocimiento, interpretacion vy aplicacion de las propiredades
reoldgicas es relativamente reciente y con grandes perspectivas de
desarrollo para la ingenierfa e investigacion. Ademas en el diselio
de procesos de fluijo continuo donde las velocidades de flujo o caldas
de presién en tubertas y-otros sistemas de flujo, el conacimiento de
laz propiedades renlégicas se hace necesario para la prediccisn de
las mismas. Asi mismo las caldas de presi¢én se utilizan en el
calculo de potencias y seleccidn de bombas u otras maquipas para el
movimiento de filuidos; las velocidades de flujo y perfiles de

velocidades son prerequisitos en la estimacisn de velocidades de

11



calentamiento y tiempos de residencia durante procesos asepticos v de
concentracisn (Rao. 1977 a. b; Holdsworth, 1971).

Por lo tanto en conocimiento de las propiedades reoldégicas de
fluidos alimenticios son esenciales para un diseffo y operacién
adecuada de las operaciones unitarias, asi{ como el entendimiento
dae 1los sistemas de transporte pertinentes a 1oz procosas de

transformacion.

1.b) CARACUTERISTUCAS REOLOGICAS DE LOS FLUIDOS

En la literatura proliferan repaortes concernientes a la reolcgia
de alimentos, con una tendencia al estudiao espectfico de ia
fenomenologia que continuamente reafirma los diversos comportamientos
de flujo de los alimentos (fig No 1). Las propiedades de flujo de las
materiales son necesarias para el amalisis criticeo del fenémeno de
1la naturaleza de la respuesta sohre una variedad de condiciones de
flujo; estableciéndose teorias sobre la sstructura y el comportamiento
de flujo. Las teorfas moleculares de viscosidad indican que los
parimetros con influencia en la viscosidad son: volumén molecular;
masa molecular; distancia entre las particulas; distribucién radial
de moléculas y fuerza de atraccién entre las mismas (Bondi. 1956).
Sin embargs, éstas teorias moleculares soclamente se  aplican a
moléculas no polares no asociadas y pequeflas. Cuando las moléculas
son grandes Yy complejas existen = parametros adicionales, coma

factores geometricos e interacciones. E1 volumén o tamahio, forma.
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CLASIFICACION DE LOS CGOMPORTAMIENTOS DE FLUJO
NO~NEWTONIANOS NEWTONTANOCS
DEPENDIENTES INDEPENDIENTES
DE TICMPO DE DE TIKMPO DE
CIZALLAMIENTO CIZALLAMIENTO
CON To SIN Te
TIXOTROPICO HERSCHEL BULKLEY PSEUDOPLASTICOS
REOPECT ICO PLASTICOS DE B INGHAM DILATANTES
FIG. No. & : DIFERENTES COMFORTAMIENTOS DX FLUJO DE LOS MATERIALES.

numero e interacciones de las particulas son parametros basicos aque
afectan la reoiogia del sistema que puede BET molecular,
dispersidn, suspensidén, pasta o gel. La diferencia sin embargo, es
que el intervalo operativo de eastos parametros basicos es
diferente para cada sistema (Rap y Anantheswaran, 1‘5-?82).

Las caracteristicas reoldgicas: tensor de esfuerzos inicial (To)j
viscosidad (u); viscosidad aparente (pap): indice de consistencia
tk); indice de comportamiento (n), nos permiten clasificar a los
fluidos en forma generalizada como fluidos newtonianas Y no
newtonianos.

El comportamiento Newtoniano es caomun en alimentos semejantes a

13



leches, 3jugos dilutdos v aceites vegetaless éste tipo . de
comportamiento sblo requiere del conocimiento de wuna variable; la
viscaosidad newtoniana a temperatura constante es independiente de la
velocidad de corte, ademas la relacidn T wvs p es directamente
proporcional partiendo del origen (To=0) y con n={. )
Dentro de los fluidos no newtonianos se establecen diferentes
tipos de compaortamicnto cemo son: pseudoplisticos; dilatantes:
Herschel Bulkley Y pliasticos de Bingham, delimitados como
independientes del tiempo de cizallamiento; fluidos del tipo
tixotropico ¢ reopéectico son delimitados como dependientes del tiempo
de cizallamiento, pero cuya complejidad no ha permitido establecer
un modelo reoldgico generalizado que prediga su comportamiento en
tuberias (Martinez P., 1988), razén por la cual na son considerados
dentro del presente proyecto. En el cuadro No.l se presentan las
caracteristicas de flujo de cada comportamiento reolé¢gica. Asl mismo
en la Fig. 2 sg establecen los reogramas caracteristicos de cada

comportamiento reologica.
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Caracteris-|Fluidoe Indice Indice déTenser Ejomplo de
ticas de |Lipicos de ton- [comporta de eaof. productoes
fluje gsistens |miento. intertal |elimenty =
cra tk) cny (To) cros.
Soluciones Leche jugos
N idegles di- diluidos
n =
Nevienione |y idaa,disp. | H 7 K =1 e =0 licaiton
esloidalaen sopas
sot. de poli jugom con-
Paoudoplan—| T ol 00F sus- Hap > O [+14:24} To = @ [Sontrades,
ponsicnes y walsnas
tico
amulsiones
Suspensiones _
Dilatantes concant radas | HOP > 0 1<n<a To ]
Plaaticos Suspansiones
=
de Bing pap > O n 1 To > O
Suspensiones Salea cat-
norachel con particu-{ k > 0 0¢n<l | To > O | sup, pures
Bulkley
la irregular
CUADRO I : CARACTERISTIGAS DE FLUJO DE LOS MATERIALES (WNHA, 198Z)
PSCUDOPLASTICO DILATANTE NEVTONIANG
T T

r

PLASTICOS DE BINOHAM

r

- I/
r ) v

HERSCHEL BULKLEY

T
To
¥

FI0. No. 2

: HECURAMAS PARA DIFERENTES COMPORTAMIENTOS REOCLOOICOS.




MODELOS REOLOGCICOS

Los modelos reolégicos E-1-] emplean para describir el

comportamiento de flujo de los fluidos; dichos modelos pueden

emplearse en estudios relacionados con las operaciones unitarias
de procesos de transformacion de alimentos. En el cuadro No. 2 se

resume los modelos reolégicos mas utilizados y los parametros que

MODELO ECUACION PARAMETROS
NEVTON Tepey m
LEY DPE LA POTENGCIA T= papir” Ha, n
PLASTICOS DE BINOHAM T-To=ppley #pL, To

HERS CHEL DULKLEY T-Tozpapiys" Ha, n. To

ELLIS Ao B o
Awy
POWELL~EYRING TE(CRY Yo A, B, ©
|m®gen H
FRANDTLE-EYRING T=aween # 'iysmy A, H, B
DE HAVEN Tapo1rcer”; " tey Ho., €, n,
£1SKO T=CA®Yy)» + ¢ A, B, n

CUADRO No. I : MODELOS REOLOGICOS PARA EL ESTUDIO DEL COMPORTAMIENTO
DE FLUJO DE LOS MATERIALES. (BIRD, R.B. ET AL.,1970).
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establecen para cada uho.

Un namero sustancial de alimentos presentan compor tamiento
pseudoplastico (Rao y Anastathewara, 1982: Rha, 1978) siendo el modelo
de la Ley de la Potencia & de Ostwald de Weale el mas adecuado vy
utilizado para degcribir el comportamiento (Clark, 1978: Hnld;wurth.
1971; Rao, 1977a). Sin embargo, existen fluidos alimenticios que
requieren de un esfuerzo iniciat para comenzar a fluir; en estos
comportamientos es recomendable aplicar los modelos de Herschel
Bulkley o el de Plasticos de Bingham para la descripcién del fendmeno
en el analisis de las operaciones unitarias de los procesos
alimenticios (Guaruguata et al, 1979; Nakayama et al, 19805 Toledo et
al, 1977). En la #figura No. 3 se muestra en forma resumida la
aplicacién de los modelos reolégices en el estudio de 1los diferentes
comportamientos de flujo. Los modelas reolégicos nos permiten
extrapolar valores experimentales a condiciones industriales; sim
embargo hay que considerar que los modelos son ecuaciones empiricas
de ajuste de curvas, y por consiguionte, es muy aventurado emplear las
fuera del intervalp repartado. Murat y Kokini(1986), analizan la
aplicacién de los modelos de la Ley de la Potencia, Plasticos de
Bingham y Herschel Bulkley en el estudio de varios alimentos sometidos
a velocidades de corte; estableciendo que para velocidades de corte
bajas es recomendable la aplicacién del wmodelo de 1la Ley de la
Potencia, mientras que para velacidades elevadas de carte el modelo de
Herschel Bulkley. Si coensideramos que el intervalo de velocidades de
corte, de particular significancia para los procesas de transformacion

a nivel industrial, se establecen en el orden de 1 a 1000 seg", v



MODELOS DE DOS PARAMETROS

T
¥x PLASTICOS DE BINGHAM

/ OSVALD DE WAELE

NEWTONTIANO © PRANDTL

EYRING
OSWALD DE WAELE

(~dvsdy)
PENDIENTE ='n -
o
PENDIENTE = u
/ P
MODELOS DE TRES FARANETROS
T l:nr/-ru ILIPPOLF
yx

ELLIS & > |

eLLis a < 1

(=dv/dy)

PENDIENTE = 1-/A

PENDIENTE
I

FId. No 9; REPRESENTACION ORAFICA DE LA APLICABILIDAD DE LOS DIFEREN-
TES MODELOS REOLOGICOS.(BIAD, R.B. ET AL., 1970).

que el modelo de Herschel Bulkley e=s muy flexible para adaptarse a laos

diferentes comportamientos, en el presente trabajo se aplicara dicho
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modele para describir los comportamientos de flujo de fluidos

alimenticios. El modelo Herschel Bulkley se expresa como:
T = Te + kiy)" (1.1)

donde
K = indice de consistencia = Pa,s]
T = tensor de esfuerzos = Pa,
To = tensor de esfuerzos inicial = Pa,
v =velocidad de corte o deformacion = =t
n = indice de comportamiento = adimensional
El wmpodelo puede simplificarse al modelo de la Ley de la

potencia, cuando T = 0s
T ek ()" (1.2)

Un fluido de la Ley de 1la Potencia es pseudoplastico cuando
O <n <1, ydilatante cuando 1 < n < o. La viscosidad aparente

estara, dada por:

3

pap = k ()™ (1.3)

La ecuacion 1 se simplifica al modelg Plastico de Bingham cuando

‘n = 1, y k= upt:

T = To + upl(y) (1.4)
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donde

Hpl=viscosidad plastica.

La ecuacisén 1 describe a los fluidos newtonianos cuando To = O,
n=1vy k= yu:

T= dy (1.5

Los modelos realégicos abtenidos pueden utilizarse en el disefio
de procesos de ingenierf{a de alimentos si se wutilizan en conjuncioen
con’ balances de materia, momento y energia para una operacién
unitaria en particular; asi como en la gprediccién de parametros
atiles, en el disefio de procesaos, tales como cafdas de presién,
factores de friccion y perfiles de velocidades.

La viscosidad es afectada par 2 variables, siendo estas: el
contenido de humedad y la temperatura. En la literatura se reportan
diversos modelos que describen tal dependencia; sin embargo, en el
case del aefecto de la temperatura la ecuacidn de Arrhenius es de gran
utilidad:

Hap = v exp (EarmT) 1.6)

dande
Map= viscosidad aparente a temperatura 1 = Pa,
pw= viscosidad aparente a temperatura 2 = Pa,
ka= energlia de activacion para flujo
m= cgonstante de los gases ideales

= temperatura =%,

20



€l efectp de la composicién en la viscosidad es expresado de

forma exponencial segun, Harper y Morgan, 1978, en la siguiente forma:

pap = pu expS M (1.7)

donde
pap= viscosidad aparente a la humedad t = Pa,
pv= viscosidad aparente a la humedad 2 = Pa.
h= porcentaje de humedad

c= constante empirica

sin embargo, Harper establece que 1la ecuacién es valida para un
pequelio grado de desviacidén en un caso base y no puede ser extrapolada

a un contenido de sglidos cero,

YOSCOSIMETRIA

Las técnicas para la medicién de las propiedades de flujo pueden
ser clasificadas en forma generalizada como métodos relativos vy
absolutos; pero es de gran importancia establecer para cada geometria
o0 técnica sus limitantes, asi como sus ventajas (fig. 4). Par ejempla,
la- técnica rotacional (cono-platos; cilindro concéntrico) esta
limitada a bajos wvalores de velocidad de corte para flutdos no
newtonianos. Para valores mayores de 10 seg_' de velocidad de corte la

fuerza narmal se favorece significa‘ivamente provocando un vacio en la
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muestra que distarsiona 1los valores de la medicidn; ademis de
provocarse flujos secundarios a tales velocidades y algunos de ¢stos
no estan considerados en la ecuacidn utilizada normalmente  para la

interpretacién de los datos, dando como resultado un error en la

medicién.
(a) (1:2] )
Continente
Rovor -l . 4
| S— A :
Cilindro Concentrico Tipo Coutte €ono y Placa
COAXIALES
(e{) (€3]
\ S
\\ l l
= ;—i
Tipo Canndén—Fenske Tipo Pistén Yipo Extrusor
CAPILARES !
thy [)
Tam povit cmes

FIG.Nc.4: DIFERENTES TIFOS DE VISCOSIMETROS. (BARBOSA Y PELECD. , 19680)
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La geometria caono-plato tiene la ventaja de que toda la muestra
se sujeta al corte. En contraste, para el corte transversal el vacto
del cilindro concéntrico o del reométro capilar no es constante. En
éstas geometrias se utiliza una velocidad de corte promedio en 1la
correlacién.

El control de la temperatura para materiales viscosos a elevadas
velocidades de corte es muy importante, ya gue puede significar una
fuente de error. Por esti razén el tamafio de la muestra es pequefia,
pero &sto crea problemas con muestras viscosas y limita el tamafo de
particula que puede ser estudiado en suspensiones.

En cilindro coaxial o redmetro capilar el patrén de flusje

es funcién de las propiedades reolégicas (figura Naoa S). El redémetro

02

n'imm
w ] 0
velocidad V = ft/seg velocidad V =ft/seg

FIQG, No. 3: EFECTO DFL INDICE DE COMPORTAMIENTO DE FLUJO EN LOS PERFI-
LES DE VELOCIDADES. (WOHL, M.A,, 1968)
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capilar, en contraste con el redmetro rotacional, se usa para
velocidades de corte elevadas; sin embargo, @l corte no es constante y
solo se evalua en la pared. En el tratamiento de datos la correccion
de Ravinowistsch corrige el error introducido por la desviacién de los
fluidos de la Ley de la Paotencia en la que se supone fluido newtoniano
en el perfil de velocidades calculado. Las correcciones por éfectos de
entrada, pérdidas de presién en el capilar se establecen en el método
de Bagley (1957) para corregir tales efectos.

La clasificacidn, propiedades y modelos aplicables a fluldos
alimenticios no newtonianos e@s discutida por Rano (1977a) y Sherman
(1970); igualmente la medicidn de las propiedades reoldgicas de
fluldos alimenticios ha side desarrollada por Rao (1977b), Sherman

(1970).
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1.2. = MECANICA DE FLVUIDOS
FLUSO (SOTERMICO EN TUBERIAS

El flujo isotérmico ocurre en las tuberias durante el transnorte
de fluldos alimenticios entre las diferentes secciones de oprocesa de
una planta industrial y en los sistemas de tuberia de los
pasteurizadores {procesos asépticos). En esta seccién se presentan los
madelos matematicos que proporcionan las bases para derivar ecuacaaones
ttiles en el analisis de la dinamica de los sistemas de flujo.

Las ecuaciones que describen los perfiles de velocidades pueden
ser usadas, entre otras aplicaciones, para el estudio del efecto de
los diferentes modelos reoldgicos en la distribucidn de velocidades v
distribucién transversal del tensar de esfuerzos en una tuberia o un
canal. Las ecuaciones de fluio volumétrico y caidas de presién  pueden
ser utilizadas en la estimacién de las pérdidas de energla en un
sistema dada.

€l perfil de velocidades para el flujo de un fluido a traves de
una tuberia puede derivarse a partir de la siguiente relacion
{Skelland, 19&67):

R
V= I(“dvldr)dr (2.1)

X

donde V es la velocidad en 1la direccion axial; es la coordenada
radial: R es el radio de la tuberia (fig. &). A partir de la ecuacidén

de moavimiento (Bird et al., 1960) o de un balance de fuerzas para el
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flujo en tuberlas, obtenemos:

T __=t (r/R)=—{r/2) dP/dz (2.2)
rE w
donde T, es el tensor de esfuerzos dada en un radio rj; T, es la
magnitud de esfuerzo en la pared (r=R); P es la presion en el punto

especificado y z es la coordenada  axial. Utilizando las ecuaciones

TENSOR DE VELOCIDAD

ESFUERZOS DE CORTE

PERFIL DR R P aQ

VELOGIDADES 2L R

Fla., No., &: FPLUJO LAMINAR EN UNA TUBERIA: SISTEMA DE COORDENADAS,
PERFILES DE VELOCIDADES Y DISTRIBUCION DE TENSORES DE ESFUERZO.

CWOHL, M.A., 1968)

y especificando gue 7=?rz y »=—dV/dr para 1los diferentes modelos
reolégicos, pedemos derivar las ecuaciones que describan los perfiles
de velocidades para los modelos de la ley de la Potencia, Herschel

Bulkley, Plasticos de Binghaﬁ y Newtonianos dados en el cuadro No 3.
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La ecuacidén de flujo volumétrico 8 esta dada por la siguiente

expresion:
n R»

I 2fFY dr = N J v (r)cdr?) (2.3)

© o

La expresién generalizada para el flujo volumétrico de un  fluido

a través de una tuberia esta dada como (Skelland,1967):
T

v
e = (nR/7 %) J- r__*(-dvsdr) dr (2.4)
v rz rz

o

Sustituyendo los valores apropiados de la velocidad de corte para los
diferentes modelos reoldgicos, podremos obtener pcueacianes que
relacionen gastos volumeétricos (@) vs caidas de presion (AP) para los
diferentes comportamientos reologicos. Estas ecuaciones se presentan

en el cuadro No. III.
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i.~ FLUIDOS DE LA LEY DE LA POTENGIA

(netrsn tnet e n AP asn
PERFIL DE VELOCIDADKES v=[R - r a1 v
= [ el ][ 2KL ]

FLUJO VOLUMETRICO

2.~ FLUIDOS HERSCHEL BULKLEY

2u
me mes
PERFIL DE VELOCIDADES vz [——-—_“AP ITYTS) km‘][(Tv-To) -((rAP/2L)—'r°) ]

CUANDO r ¢ r ¢ R

2 2 m+
a (Tw-To) 210(Tv-Ta} To Crv-To2 ™}
2 + +
3 m+ 3 @ + + 1
n R = " w? K7
1
NOTE QUE mEtion

3.- FLUIDOS PLASTICOS DE BINOHAM

PERFIL DE VELOGIDADES V= (:/up) [(APML)(Rz-rz)-'ro(R-r)]

CUANDO F ¢ r < R

1~(4/3) (/T 1+(1/3) (Y /7))
o w o w

CUADRO No.1IX: ECUAGIONES DE FLUJO VOLUMETRICO Y PERFILES DE

VELOCIDADES PARA FLUJO LAMINAR. (RAOC Y ANANTHESWARAN. 1982)
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BALANCE DE ENERGIA MECABICR

Los sistemas de bombeo son parte esencial de muchos procesos
alimenticios, por lo cual problemas relacionados con el disefioc de
sistemas de tuberias para el transporte de fluidos alimenticiocs son
comunes en la Ingenieria de Alimentos. La aplicacién de balances de
materia, energla y momento en el disefio de sistemas de transporte nos
ﬁermite oredecir los requerimentos de potencia en los sistemas de
bombea involucrados en los procesos de transformacidén. Las expresiones
matemadticas como la ecuacién de flujo midsico son de gran utilidad:

M=Ve A p . 2.5
dande
M= flujo masico= kg./ s,
A= area de flujo= m%
Vp= velocidad promedio del fluido= m. / s.

p= densidad del fluido= kg./ m)

fPero la expresién que presenta las bases para un analisis
completo de flujo de fluidos en funcién de la potencia de bombeo
requerida en sistemas de flujo es la ecuacidén de Balance de Energla
Mecanica comunmente expresado de la siguiente forma (Heldman vy Singh,
1981):

(Pz-P1)
: w:-vf)+9_(1z-zn+———+z;=-w=o (2.8)

2 a Qe I
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donde
§?= pérdidas de energfa por unidad de masa por friccidn= J. / Kg.
W= trabajo por unidad de masa= J. / Kg.
VY= velocidad promedio= m. / s.
a= factor de correccién de energlia cinégtica.
Z= punto de referencia de alturas m.
gcn factor de proporcionalidad= kg. m. / sf N,
g= aceleracidn= a. / 52
P= presién= Pa.

p= densidad= Kq./ o

La ecuacién 2.6 es de gran utlidad para el calculo de trabajo
requerido y la selecci¢n de bombas; asi como también en la prediccion
del funcionamiento de un sistema existente con praductos que
presentan diferentes propiedades o requerimientos de praocesa. En 1la
ecuacién 2.6 los puntos subscritos come 1 y 2 especifican las
posiciones dentro del sistema. Los términos de energla potencial
(Qc(21-22)) y la energia de presién ((P1-P2)/p) no son funcién de lac
propiedades reolégicas de los wmateriales; por 1o cual no causan
problemas cuando se analizan sistemas de transporte de fluidos no
newtanianos. A continuacidén se andlizan cada uno de los términos

especificados en la ecuacion 2.6.
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ENERGIA CINETICA

El término de energia cinética por unidad de masa (Ec) de wun
fluido en movimiento en una tuberia esta dado por la siguiente

expresison (Skelland, 1967).

1 R
Ec = — —— J- r v dr (2.7)
o

rR* v
La ecuaci&n ha sido resuelta para fluldos newtonianos (Geankoplis,
1278); fluidos de la Ley de 1la Potencia (Metzner, 1956): fluidos
Plasticos de Bingham (Mc—Millen, 1948); fluldos Herschel Bulkley
{Osorio y Steffe, 1983). En la ecuacién de Balance de Energla Mecanica
el cambio de energia cinética (1/24:(\!!;\!21)) se expresa en terminas de
un factor de correccién ai donde para fluidos newtonianos o depende
de las condiciones de flujo, tomando valores de a=1 para §lujo
turbulento y de a=1/2 para flujo laminar. Para e! flujo de fluidos no
newtonianos en condiciones laminares « depends das 1las propicdadeos
reqldgicas de los materiales; en fluidos de la Ley de la Potencia a se
expresa como:i

(4n+2) (Sn+3)

as — . (2.8)
3 (3ne)?

Para fluidos con tensor de esfuerzos inicial, tipo Herschel
Bulkley o Plastico de Bingham, « puede calcularse mediante 1la

siguiente expresion ( Osorio y Steffe, 1984).
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siquiente expresién (Osorio vy Steffe, 1984):
2 2 2, 2,°
2a = [2 (1+3n+2n"+2n " o+2nlo+2n o™ ) ~ (2+3M) {(3+5n) (3+4n) ] /
z 2 2 2 a
[(1*2") (1+3n) ] [ 18+(105+66%0)+n (243+306Z0+BSo 1+n (279+522%a+

350707 +n* (15943902 o+4778 07 ) +n” (36+108L 6+216%07 ) ] ] (2.9)

donde n es el {ndice de comportamiento al flujo y o es definido

como la relacidn de tensores:

To 4Lt
o =T = Hmo 2.10)

donde

L= longitud de tuberia= m.

AP= Caida de presion = Pa. *
D= Diametro de tuberia= m.

Te= Tensor de esfuerzos inicial= Pa.

El1 factor de correccisen a, dado por la ec. 2.10, puede obtenerse
de la solucion grafica (fig. No. 7) a partir del (ndice de
comportamiento (n) v la relacisn de esfuerzos (Zo) para fluidos
Herschel Bulkley y Plasticos de Bingham.

En la practica el intervalo de valores tipicos de &« es de 0.2 a

0.6 para fluidos alimenticios (Murrat, D. y Kokini, J. 1986).



n={ndice de .
08 comportamiento o

os A — L Ul L.
0o oz 0.4 os LY 1.0
to

FIa. No 7ZFACTOR DE CORRECCION DE ENERULIA CINETICA PARA FLUIDOS CON
TENSOR DE EEF INICIAL ¢ Y STEFFE, 1984).

PERPIDAS DE ENERGIA POR FRICCION EN TUBERIA

Si consideramos un sistema de transporte donde sean despreciables
los cambics de energia potencial, cinédtica y el trabajo requerido sea
cero, la ecuacién 2.6 se reduce a los términos de camhio de presién
comp una funcién de las peérdidas de energia por la friccién que
provaca un fluido en las paredes de tuberia al Fluir., siendo

expresadas como:
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Ps - P2
=Zp

P

Sin embargo las pérdidas de energia por friccidén involucran ademas de
las pérdidas en tuberia recta, las provocadas en contracciones,

expansiones, valvulas y accaesorics; siendo expresadas comot:

b
— 2z 2
pﬂ(ZFlLV/D)-&Z (K,V/ch) (2.11)
axs

Las pardidas de energia en tuberia r;cta pueden ser calculadas en

términos del factor de friccion de Fanning (F'):
_:_P,= 2F, Ly D (2.12)

donde

AP= Calda de presién= Pa.

F .= Faclor de friccién de Fanning

L= Longitud= m.

V= Velocidad promedio= m. / s.

D= Diametro de tuberia= m.

La ecuacién de flujo volumetrico (@) - caida de presién (aP)
puede utilizarse para estimar las catdas de presien en un sistema
dado para una especifica velocidad volumétrica y viceversa. En el caso
de fluidos que obedezcan al modelio de la Ley de la Potencia; la caida

de presién por unidad de longitud (AP/L) se relaciona con la velocidad
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volumétrica, radio y propiedades reolégicas mediante la siguiente

expresion:
n

AP Q
—— w e
P RN
Para alimentos newtonisnos (n=1}, el gradiente de presisn as

invarsamente proporcional al radio a la cuarta potencia. Por lo cual,
al incrementar el radio se produce una mayor reduccién en la magnitud
del gradiente de presién, En contraste en alimentos con un elevado
comportamiento pseudoplastico (n=0.2) el incremento en el radio no
presenta el mismo efecto en los gradientes de presiéon. En el caso de
fluidos Herschel Bulkley y Plasticos de Bingham, analizando su perfil
de velpcidades (fig. B8) se observa que en la zona circundante al
centro de la linea se mueve en forma de campana. a causa de que el
tensor de esfuerzos en el centro es cero estos comportamientos deberan
ser expresados en términos de la relacién radio de la campana {Rp)} Y]

el radio de la tuberfa (R) en lugar de la relacién de tensores (z°>.

TENSOR DE VELOCIDAD DE
KESFUERZOS INICIAL comTE
E—— EE:— e
——— =
R AP R AP - To
q 1 2 u m

¥ra. Nos ::EFECTO DREL TENSOR DE ESFUERZOS INICIAL EN EL FERFIL DK
VELOCIDADES.



FACTOR DE FRICCION PARA EL FLUSO DE HATERIALES EN REGINEN LAMINAR

Una de las principales aplicacrionpes de las propiedades de fluje
de las materiales en las operaciones unitarias concernientes al
transparte de fluidos alimenticios es el calculo de factores de
friccion (F). La +riccidn se dofine como la fuerza que se opone al
fluido a fluir en un sistema dado; ¢sta fuerza se expresa comD:

FrA

F = (2.13)

P Ec
El factaor de friccién puede ser expresado en funcidn del tensor de

esfuerzos en la pared (Tvd:

Fa=__T (2.14)
R P Ee
donde
= PR (2.15)
2L

El tensor de gsfucrzos en 1a pared vy el tensor de esfuerzos pueden

relacionarse mediante la siguiente expresion:

= TV T . (2.2}

sustituyendo las ecuacipnes 2.2 y 2.15 en la ecuacison 2.14 v

simplificando obtenemos, la expresian:

‘F=8us/Dve (2.18)
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donde
pn= viscosidad del fluido= Pa. s.
D= diametro de tuberia= m.
V= velacidad promedio= m. / s.

p= densidad del fluido= Kgs./ m.°

Definiendo al Numero de Reynolds como:

Re=DVp/upu (2.17)

Sustituyendo ésta definicidén en la ecuacidn 2,16 se establece la
expresién matemitica que describe la relacién F vs Re pa?a fluidos

newtonjianos en regimen laminar (Churchill, 1977):

F = (2.18)

sin embargo, el factor de friccién puede ser relacionado con el factor
de friccion de Fannan‘F‘) o Darcy (Fn’ mediante la siquiente

expresidn;

Ff FD (2.4

entonces para fluidos newtonianos, donde se considera que la velocidad
maxima es 2 veces la velocidad media del +fluido, ce establece la
siguiente relacion entre el factor de friccien vs numero de Reynolds

para régimen laminar:
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Ff = 16 / Re (2.20)

En el caso de flujo de fluidos no newtonianos el factor de
fricecisn , para condiciones laminares, depende de las propiedades de
flujo de los materiales, numero de Reynolds generalizado {Reg} vy
numero de Hedstrom (He). El1 factor de friccién para fluja
laminar de fluidos newtonianos, pseudoplasticos, dilatantes,
Plasticos de Bingham y Herschel Builkley puede obtenerse a partir de
una simple relacién matematica presentada por Hanks (1978) siendo

expresada como:

F, = 16 / Reg o (2.21)
donde
Reg= numero de Reynolds generalizado.
= cts. que dependes de las propiedades reoldgicas del fluido.

F,- Factor de friccién de Fanning.

El ntmero de Reynolds generalizado se define por la siguiente

expresién:

v (-4
Reg = 4an n
1 + 3n

(2.22)

n

2 z
(1-fod 2fo(1-Ca) fo
fen [ * * (2.23)

n
v = (143n) (1—¥¢o) | 1+3n 1+2n 14n
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Zo se define por 1a relacién de esfuerzas de la ec. 2.10:

To ALTo 210
zaufwsAP[):Fer
Zo puede ser expresada cn  términos de los nameros de

Reynolds(Re), y hedstrom (He) (Steffe y Morgan, 1986):

(Z-nd/n

n 2 P
Re = 2He [ 1+30 ] [ Zo ] (2.24)

donde
Dz {2-m/n

P To
He = [ 3 ] (2.25)

Para el calculo de factores de friccisn para fluidos Herschel
Bulkley y PlaAticos de Bingham, o Se estima a través de la iteracion
de la ecuaciédn 2.24 utilizando las ecuaciones 2.22, 2.23 y 2.25. Para
fluidos de la Ley de la Potencia y Newtonianaos, el factor de - friccien
puede calcularse directamente por la ecuaclidn 2.22 con valores de
Zo= 0, p =1y To = 0. E1 intervalo de valores de fo para flujo
laminar es 1 < Yo < fa donde f{x es el valor de I para la regiéon de
transicién de laminar a turbulento.

A pesar de que los fluidos no newtonianos raramente fluyen en
condiciones turbulentas, es importante verificar el regimen de flujo
del proceso que se quiera disefar. Hanks y Ricks (1974) proporcionan
una solucién grafica, donde se muestra el numero de Reynolds critico,
que podria definirse como el valor del numere de Reynolds donde

empiezan a presentarse protuberancias en los patrones de fluja, como
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una funcisn del ngmero de Hedstrom vy del 1ndice de comportamiento

{fig. No 9):

E ]
NUMERO DE .
REYNOLDS CRITICO 1

. . N N " . . 1 "

E] € el " T 0 v v
INDXCE DE COMPORTAMIENTO

FIO. No 9 ! VALORES DE NUMERO DK REYNOLDS CRITICO (REP° L.erat 1 EN

FUNCION DEL NUMERO DK HEDERTROM (He) ¥ EL INDICE DE COMPORTAMIENTO (N}

{HANKS, R.W. y RICKS, A.L.. 1974).

Los factores de friccién pueden evaluarse a partir de las
soluciones graficas gque han sido desarrolladas para lﬁs diferentes
comportamientos reolégicos, tanto en condiciones laminares, de
transicién y turbulentas. En la siguiente seccién se presenta una
recopilacién bibliografica de las soluciones graficas de factores de
friccion para condiciones laminares y turbulentas.

Garcia y Steffe (1987) reportan las soluciones grificas a partir
de los resultados presentados par Hanks (1978) para fluidcs Herschel
Bulkley en condiciones laminares y turbulentas, para un f(ndice de
compartamiento especifico (n=0.5, n=0.2 y n=1) en las figs. 14, 15 vy

146.
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Es importante remarcar, que el modelo no ha sido experimentado
para fluidos Herschel Bulkley. Sin embargo, para las simplificaciones
de las ecuaciones, con resultados experimentales de fluidos Plasticos
de Binghan, de la Potencia y Newtonianos, se confirma

satisfactoriamente el modelo propuesto.
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SOLUCIONES GRAFICAS DE FACTOR DE FRICCION

Para’ fluidos Nawtonianos (Fig., No. 10}

regimen laminar

regimen trubulento

z
F§=f(Re,—“)

D

FACTOR DE

FRICCION
F
f
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FIO. No.10: FACTOR DE FRICGION VS NUMERO DE REYNOLDS PARA FLUIDOS

NEWTONIANOS

{OEANKOPLIS, 1978)
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Para fluidos de la ley de la Potencia (Fig. No. 11), Rodge vy
Metzner (1959) obtuvieron los siguientes resultadoss
regimen laminar
Lo 8
2 Repm
regimen turbulento
Ff = f( REpot’ n
FACTOR DE
FRICCION oDt ~
N B et
2 [ A N
e ot L -
(//I\\\‘:\ 7
X T
AN i
o IS 1
‘\LL L.
\ g
0p0
s
Qesdak |
1 Lrapobad
f— ~ e Cuiras po
|
aooo! g ey 0 .
NUMERO DE REYNOLDS OENERALIZADO NREg
oE

Fra. No. 11:

LA LEY DE LA PFOTENGIA

(DODOE ¥ METZNER,

a3

1939 .

FACTOR DE FRICGCION VS NUMERO DE REYNOLDS PARA FLUIDOS



Fluidos Plasticos de Bingham (fig. No. 12):

regimen laminar:

16 PL
Fe = —_—
NReP Blro/Tv)

. donde NReP= Numero de Reynolds basado en la viscosidad plastica; Pls
Namero Plastico que es definido como:

PL=¢ 1o D / ppl Vp )

FACTOR DK
FRICCION

Fy

Lo N R T NTTITTISON LB WRLU A TTY
\ 3 ol\k I\ 107 ‘R\
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A
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FIG. Not2: FACTOR DE FRIGCION VvS NUMERG DE REYNOLDS PARA FLUIDOS

PLASTICOS DE BINGHAM (RAO Y ANASTHEWARAN, 1982).
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Dtra forma en la que ha sido expresade el factor de friccién -para
un fluido plastico de Bingham es mediante el nUmero de Hedstraom {Fig.
No. 131z

Para Régimen Laminar

F, = f(Re_ , He)
9.

f
+
£ - 16 L. He } He
§—
Re & Re 3¢°re? |
g. .
FACTOR DE
FRICCION -
Fy TSN Seaseees S
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™ VY N ~
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FIG., No.313: FACTOR DEFRICCION VS NUMERO DE REYNOLDS PARA FLUIDOS

PLASTICOS DE DINOHAM (HEDSTROM, 1932).



Para fluidos Herschel Bulkley Hanks 1978

siguiente modelo para el factor de friccion (Fig. No. 14,

Régimen Laminar

propone el

15 y 1&6)3

FACTOR DE
FRICCION

ot " 1t B It w*

NUMERO DE REYNOLDS OENERALIZADO

NReg

FIa. No. 14: FACTOR DE FRICCION V5 NUMERO DK REYNOLDS

HERSCHEL BULKLEY (Nn= ©.5) (GARCIA Y STEFFE. 1987).
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PERDIDAS DE ENERGIA EN VALYULAS Y ACCESORIOS

lLas pérdidas de energia a través de valvulas y accesorios se

evaluan mediante la siguiente expresidn:

b

2
Z ¢ K Vs 2ge)

aat

donde b es el namero total de valvulas y accesorios; K' es el
coeficiente de resistencia. Las pérdidas de energia por friccioen en
valvulas y accesorios deben de ser calculadas para cada una, debido a
que los K‘ son particulares para cada valvula y accesorio. Los valores

de éstos parjimetros son utilizados para flufdos newtonianos en flujo

turbulento (Crane, 1984}, ya que los datos para condiciones laminares
son limitados (Kittredge y Rowley, 1957; Bochner y Alves, 1973). Las
pérdidas de energf{a por friccion en valvulas y accesories para el
flujo de fluidos no newtonianos son muy dificiles de encontrar
reportados en la titeratura; Krittredge y Rowley (1957) estudiaron los
coeficientes de resistencia para diferentes valvulas vy accesoarios,
presentados en la fig. No.17, para el flujo de fluidos no newtonianos
&n condiciones laminares. Estos coeficientes son dependientes del
ndmero -de Reynolds (NRe.). Se observa un numero de Reynolds criticoe
(NRe crit.) que es definido come el valor donde se empiezan a
presentar perturbeciones en los patrones de flujo laminar. Para los
accesoripos y valvulas estudiados este valor es inferior a 2000, si se

compara con el valor reportado para tuberia recta, y se explica por la
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presencia de multiples perturbaciones adicionales en 1os mismos. El
coeficiente de resistencia, Kf. no cambia significativamente con el
aumento de NRe en wvalores mayores a 1000. Para valores asencres de
NRe los K; se incrementan de acuerdo a la siguiente expresion
(Krittedge y Rowley, 1957):

K, = A’/ NRe" (2.26)

donde A y n son constantes que varian de acuerdo a la wvalvula o

accesorio.

COEFICIKENTE DK
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FIOURA No 17 :{ COEFICIENTE DE RESISTENCIA VS NUMERO DE REYNOLDS
PARA DIFERENTES TIPOS DE VALVULAS ¥ ACCESORIOS. (kRITTREDOE & ROWLEY
1967,
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POTENCIA DE BOMBED EN SISTEMAS DE TRANSFPORUE DE FLUIDOS

Para una velocidad de flujo masica, la potencia requerida
para bombear un flufdo dado se incrementa con el decremento del
diametro de tuberia. El trabajo por unidad de masa requerido para
bombear un fluido incompresible a través de un sistema de transporte
estid dado por la ecuacidn 2.6 que expresa el Balance de Energia
Mecanica, donde las pérdidas - de energia por friccién pueden ser
definidas en términos del factor de friccion de Fanning y la suma de‘
las pérdidas de energia en accesorios y vélvulas en la ecuacidn 2.113

considerando la velocidad promedio como:

V= —— (2.27)

donde
V= velocidad prﬁmediu = Mm./s.
M= flujo masico = kgs./s.
D= diametro de tuheria.= me

= densidad de flufdo = kgs./m.'

Sustituyende las ecuaciones 2.11 Yy 2.27 en 1la ecuacién 2.4 y
suponiendo despreciables los cambios de energia cinética, el trabajo

requerido estara expresado como:

2
_ Sl | e 2" P 2.2
"ZpZDB "zpzDs 13 Fs
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La potencia de bombeo requerida (P) puede ser expresada como:

H W
P = —-— (2.29)

donde
P= potencia requerida de bombes = Watts
M= flujo masico = Kgs./ s.
W= trabajo pn; unidad de masa = J./Kgs.

E= mficiencia de bomba.
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1.3.-SELECCIOIN DE BOMBAS PARA FLUIDOS WO NEHTONIANOS

£1 conocimiento del comportamiento de los fluidos alimenticios a
traves de los procesos de transformacién es un requisito indispensable
en el disefo y seleccién de equipos. Para explicar los diferentes
comportamientos reoldgicos se recurren a las propiedades de flujo de
los materiales; en el caso de fluidos newtanianos basta con conocer la
funcion viscosidad y sus dependencia con la temperatura Y
concentracién para hacer un disetio ingenieril. Sin embargo en la
actualidad el transporte de flulidos no newtonianaos se ha incrementado
notablemente; para los fluitdos no newtonisnos su comportamiento
depende de la velocidad de corte a una temperatura constante. Estos en
algunes casos pueden exhibir un comportamiento que depende de la
duracien del corte y las propiedades elasticas; pero pocos son los
fluidos no newtonianos que exhiben una dependencia del compartamiento
de flujo con respecto al tiempo.

El conocimiento del comportamiento de los fluidos alimenticios a
través de los procesos de transformacion permiten un disefio vy
seleccién adecuada de los equipos en los sistemas de bombeo
involucrados en los pracesas. El principal problema en la seleccién de
bombas es la extrapolacién de las propiedades de flujo de los fluidos
no newtonianos a los datos de manufactura de los equipos. En general
el funcionamiento de las bombas es establecido mediante pruebas
utilizando fluidos newtonianos (agua). De aqui se establece la
inquietud de definir una relacién entre los parametros del sistema vy

las propiedades de flujo de los materiales con el funcionamiento de
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ias bombas,

£n forma generalizada se pueden clasificar a las boambas como
ae desplazamiento positivo y centrifugas. Las de desplazamiento
positivo, a su vez, en rotatorias y pulsantes o intermitentes; siendo
las del tipo rotatoria las mas utilizadas en la industria de
alimentos. Existen diversas marcas reqgistradas de fabricantes, por la
cual nos basaremos unicamente en los datos de manufactura de bombas
Waukesha, bombas rotatorias de desplazamiento pRsitivo, para
ejemplificar la extrapolacion de los parametros reolégicos a los
datos
de manufactura.

Tres aspectos basicos son regqueridos en la seleccidn de bombas
Waukesha las propiedades del fluido {la viscosidad) ; las
condiciones del procese (el flujo requerido) vy las caracteristicas de

la bomba (la capacidad de bombeo 0 rango de capacidad de flujo).

SELECCION PRELIHINAR DE BONBAS

La capacidad de una bomba depende del desplazamiento wvolumétrico del
rotor, asi las dimensiones fisicas de la bomba son muy importantes en
el disefio preiiminar del diametro de tuberia. E1 tamamo inicial solo
esta basado en la velocidad de flujo y la viscosidad. La viscosidad es
sin embargo para fluidos newtonianos, por lo cual se propone manezar
el término VISCOSIDAD EFECTIVA (u_) que describe el efecto real de la

viscosidad del fluido a la velocidad de corte que existe en la bomba v



en el sistema de bombeo en las condiciones establecidas. La viscosidad

efectiva se define como la siguiente expresién (Skelland, 1967):
F L]

r
o o= 3.1
. 4 n D ge

u.= viscosidad efectiva= Pa.s

dande

F{= el factor de friccidén de Fanning = adim.
1 = el gasto maisico = Kg. 7 s.

D = el diametro de succién de la Bomba.= a,
ge= factor de proporcionalidad = kg.m, / sf N,

La viscosidad efectiva es totalmente distinta a la

viscosidad
aparente; la cual se define por la siguiente expresién:
neg -t
yup = k¥ + To td (3.2)

En la figura No.18 se presentan las curvas de capacidad de bombas

FLUJO VOLUMETRYCO FLUJO VOLUMETRICO

3
M oS,

GAL.~/ MIN.

Tos 1ose .00 [TX N
vxscosxn:g':r:crxva

FXO0. No $t8: CURVAS DE CAPACIDAD DE BOMBKO PARA VARIOS TAMAfios

SERIE UNIVERSAL DE BOMBAS WAUKESHA, (STEFFE Y MOROAN. 1986}
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Waukesha en funcion de la viscosdad efectiva y la velocidad de flujo

volumétrico.
REQUERINIENTOS DE PRESIONES NETAS

El funcionamiento de una bomba es funcién de la energia en la succidn
de la misma, denominada presién neta requerida en la entrada (NIPR),
la cual es determinada experimentalmente y publicada para cada bomba.
Si el NIPR es insuficiente no se llenaran las cavidades de la bomba
por lo cual es necesario conocer su comportamiento con respecto a
atras variables para poder manejarlo en la forma correcta; aunque el
NIPR es caracteristico de la bomba varta con respecto a la velocidad
de la bomba y la viscosidad del flutdo. Para un fluido con una
viscosidad dada, el NIPR se incrementa en forma directa con el fiujo.
Asi mismo, para un sistema de bombeo dado, el incremento en la
viscosidad del fluido reduce la energita disponibie a la succién de la
bombka, denominada presién neta disponible a la entrada de ia
bomba (NIPA) ; estos en funcién del aumento en las perdidas de energia
por friccién. El NIPR debe de ser comparado con el NIPA gque es
evaluado ¢ las condiciones de entrada a 1a bomba en el sistema,
mediante la siguiente

expresiéons

NIPA= P, - Pv (3.3

donde Pz es la presidén de entrada a la bomba que puede evaluarse

mediante un balance de energla mecénica; estableciendose como presion
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absoluta. Pv es la presién de vapor del fluido alimenticio.
Para que no existan problemas de cavitaciones en la

deberi de cumplir siempre lo siguiente:

NIPR << NIPA

bomba

se

En la fig. No 19 se presenta una grafica de los NIPR caracteristicos

en las bombas Waukesa de tamaNo 30.

NIPR
(PSIA) ™

NIPR
( KPa )

o o T o e
VELOCIDAD DE DESFLAZAMIENTO
(REV. / MIN.)

FIO:. No 19: PRESTON NETA DE SUCCIiON REKQUERTIDA (NIPR) PARA BOMAAS

WAUKESHA DE TAMANG 30 (APEX CORP., 1980.
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VELOCIDADES DE ROTOR ¥ PRESIONES DE DESCARGA

La capacidad de desplaramiento positivo de una bhomba depende
directamente del desplazamiento volumétrico del rotor; sin embargo, el
deslizamiento o flujo atrasado entre el rotor y la bomba reduce
considerablemente el rendimento por revolucidn. Por lo gque en muchos
casos se requiere aumentar la velacid’ad de bombeo para mantener la
velocidad de flujo requerida. Para fluldos no newtonianos con elevada
viscosidad, el deslizamiento no es un problema critico ' el
funcionamiento de la bomba es referido para una presién cera (presién
manométrical); por el contrario cuando 1los fluidos no newtonianos
presentan baja viscosidad, ¢sta es referida como viscosidad especifica
para el analisis de deslizamiento. La siguiente ecuacidén es util para

calcular la velocidad de bombeo (Vh)l

<
L]
=]

/7 S 3. 4>
donde

vb= velocidad de hombeo= rev. / min.

6= velocidad de desplazamiento de! rotor = m.%/rev.

0= fiujo voluméetrico= m.?/ min.

L.a presion de descarga de una bomba no debera exceder ciertos
valores cstablecidos por el fabricante; ¢sta puede calcularse mediante
un balance de energla mecanica desde la succién a la descarga de la

bomba expresado como:

+ E -3 (3.5
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donde
P=estara dada como presion manométrica= Pa.
I=altura= m.
g= aceleracién por gravedad= m. / s.2
g~ factor de proporcionalidad = kg. m. / s.2 N,
E'= pérdidas por friccion= J./Kg.
p= densidad del fluido= Kg./ m.2
Los puntos subscritos como 1 y 2 especifican la posicidn dentro del

sistema.

PEADIDA DE POTENCIA PERDIDA DE POTENCIA

(HP) (KWATTS)

)
L300

VELOCIDAD DX BOMBEO
(REV./ MIN.}

¥XG. No SO:DESPLAZAMIENTO VOLUMKTRICO DEL ROTOR PARA BOMBAS WAUKESHA
pE TaMaNO 20 (ABEX CORP., 198BO)
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La seleccion de un tipo de bomba especirfica para un proceso
tecnolégico es mas compleja de lo descrito en los parrafos anteriores
por lo que se recomienda profundizar mas en el tema para establecer
una metodologia generalizada para los diferentes tipos de bombas. Hay
que recordar que se trataron datos exclusivos para bombas Waukesha de

desplazamiento Positivo.

1.4.-COSTOS DEL SISTEMA DE BOMBEO

Los sistemas de transporte de fluidos alimenticios en las
modernas plantas representan una considerable proporcidén del capital
de inversion inicial; sin embargo las correlaciones reportadas en la
literatura para determinar el tamafio de una tuberia desprecian muchas
variables. El criterio més utilizado para la seleccidn del diametro de
tuberia es el econdmicos cuando se considera que la inversion de
material en tuberfa resulta ser del 20 a 40 %Z de la inversidén total de
equipo, pero un decremento del tamafo de tuberia da como resultado un
incremento en los caostos de operacién. La aplicacién de balances
acondanicos en la diselfo de sistemas de bombeo es una herramienta muy
utilizada en la optimizacién de procesos. El criterio econdmico puede
ser aplicado como diametro econdmico o velocidad econdmica. Estos dos
procedimientos son derivados del método de costos minimos totales
anuales que cansidera dentro del anilisis los costos de la estacidén de

bombeo, costos de operacién y caostas del sistema de tuberias (Darby vy
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Melson, 1982; Garcia y Steffe, 1986). La ecuacién general de costos

del sistema de bombeo por unidad de longitud esta dada como:

[»3 =Ct+C:+C° 4a.1)

donde

(g}
"

Costos Totales = $/afo m.

gl
L3
]

Costos de Tuberia= $/ato m.

= (ostos de Estacién de Bombeo= $/affo m.

(g o}
1

Costos de Operacién=$/affo m.

ECVACION DE COSTOS DIE OPERACION

Los costos de operacién se repartan comunmente como una funcisén
de 1laos costos por consumo de energia eléctrica anval; existen
diferentes expresiones reportadas en la literatura para determinar los
costos de oaperacien como una funcién de los costos por bombeo

{Skelland, 1967; Garcia y Steffe, 19854) tales como:

Ce h P
Co = ——— 4.2)
L
donde +
Ce = costos de energfa electrica =
watts hr.
h.
h = haras de operacién’ anual =
atio

P = potencia requerida = Hp
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s

Co = costos de operacién anual =
atio m.

L = longitud = m.

ECUVACION DE COSTOS DEL SISTEMA DE TUBERIAS

Los costos del sistema de tuberias incluyen los costos de tuberta
recta , valvulas, accesorios e instalacién. Los factores de mayar
efecto en el anadlisis econémico del sistema de tuberias son: tamafio vy
longitud de tuberia; complejidad del sistema de tuberias. Sin embargo
los costos del sistema de tuberia pueden estimarse coma una
funcién logaritmica del diametro de tuberia (Sarchet, 1940; Darby vy
Melson, 1982).

cC =CcpD (4.3)

donde s

C‘= costas del sistema de tuberias = Mo m.

D = diametro interno de tuberia = m.

$

C = constante empirica = e

s = expaonente adimensional
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Las constantes C y s pueden obtenerse de la grafica log de costos
de instalacién del sistema de tuberfas por unidad de longitud vs log
de diametro interno de tuberia. En la literatura se encuentran
reportado para sistemas de tuberia menores a 1 in s = 13 mientras
que para sistemas de diametro mayor s = 1.5 ( Peter y Timmerhaus,
1985). Garcia y Steffe reportan valores de s = 1.1546 para diametros
mayores de 1 in. Las constantes C y s pueden estimarse para datos
de costos de tuberias de un solo tamafo (1 o 2 in de diametro son
recomendadas para el analisis) y accesorios apropiadns (Skelland,

19467) donde las constantes se expresan como:

C=(R+ 1) X
donde

s

X = costos de tuberia por unidad de longitud = o

R = relacién de costos de valvulas y accesorios del sistema con

los costos de tuberia.

y = constante empirica que depende del material.

Nolte (1978) reporta valores de y: R se estima con referencia al
tamafio de tuberia, aunque se supone como ingependiente del diametro.
El costo total anual por unidad de longitud de tuberia instalada puede

expresarse como:

c, = a+b) ¢ D% (4.4)
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Debte notarse que los costos fijos anuales (a) y los costos
anuales de mantenimiento (b) se consideran como independientes del
diametro de tuberia.

La complejidad de un sistema de tuberlas depende del numerc de
valvulas y accesorios; siendo estimada para 100 ft de tuberia recta
mediante la aplicacién de factores de complejidad (Fes) que varian de
1/4 a 4 , segun el ngmero y tipo de valvulas y accesorios del sistema.
Los valores tipicos de Fecs para las diferentes compleiidades de
sistema son (Hooper, 1982):

Feca = 4 cumple:iidad alta

Fea = 2 tuberias de complejidad media.

Fecs = 1 tuberias normales

Fes = 1/2 tuberia recta

Fes = 1/4 lineas suplementarias

El nimero total de accesorins para 100 ft de tuberta puede ser
calculada mediante la siguiente expresién (Hooper. 1982):

35 Fc

F“’° = __——D‘/z 14.5)

La proporcidén de los accesorios mas comunes involucrados en los

sistemas de tuberias se muestran en el siguiente cuadro (Hooper, 1982):

TIPO DE ACCESORIO %roTaL
RRIDAS 45
copo 90’ 25
TES (%]
REDUCCIONES 10
copo +5 “a.n
CAMPANAS 2.5




El numero de vilvulas para cada 100 ft estara dada por 1la

siguiente expresisén (Hooper, 1982):

(4.8)

De igual manera la proporcién de valvulas en el sistema de

tuberias se muestra en el siguiente cuadro(Hooper, 1982):

TIPO DE VALVULA 7 TOTAL
BLOGQUEO %0
CHECK o8
oLOBO o2

ECUACION DE COSTOS DE ESTACION DE BOMBEO

Los costos de la estacién de Bombec incluyen los costos de bomba,

motar e instalacién; siendo expresados en términos de la potencia

requeridas
tA P™ + B)
Ce = _‘T_—— (4.7)
donde <
Ce = costos de estacidn de bombeo = afio, m,
m = exponente de la ecuacién de costos por bombeo %
A = constante empirica de la estacidn de bomben = ™
' watts,

L = longitud = m,
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B = constante empirica de la estacion de bombeo = $.

P = potencia requerida= W.

t.a ecuacién 4.7 permite el uso de una regresién lineal (m = 1) o
logaritmice (B = Q) en el analisis de 1la grafica de costos de
instalacien de la ostacien de bomboo vs  la poteoncia de hombeo
requerida. La ecuacidén 4.7 también puede ser interpretada por la regla
del factor 16 (m = 0.4) O relaciones similares m = q, B = Cl. A =
Cn/P: donde q@ es la potencia de la bomba de costo conocidos ED Y Cx
son los costos directos e indirectos respectivamente de una homba de
tamafio Px (Perry y Chilton, 1973). Esta interpretacidén permite 1la
estimacién de la constante de la ecuacién 4.7 para el costo de una
bomba de tamafo dado. Peter y Timmerhaus (1985), Perry y Chilton
(1973) repotan valores tipicos de q.

El costo total anual por estacién de bombeo por unidad ae

longitud se expresa como 3

ta + b ) ¢AP™+ B)
Ce = ———MM8MM8M8 ts.83

L
donde
a=costos anuales fijos= 1/afo.
b=costos anuales de mantenimiento= 1/afio,
P=potencia requerida= W,
A=constante empirica= $/W.
B=constante empirica= s,
L=longitud de tuberia= m,

Sustituyende las ecuaciones 4.8,4.4 y 4.2 en la ecuacion 4.1

&5



obtenemos la ecuacidn de Costos Totales Anuales de un Sistema de

Bombeo por unidad de langitud:

Ce h P ta‘+b’) (A P” + B)
[ + 1 ] 4.9)

]
B'H(a'ﬁb)CDﬁ- T Ce h P

La ec. 4.9 es el modelo generalizado de costos del sistema de
bombeo para el transporte de fluidos newtonianos y no newtonianos en

régimen laminar.
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CAPITULO II:

DISERO METODOLOGICO
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METODOLOGIA

El modelo matemdtico para la seleccidén de diametros optimos - ba
sido desarrollado a partir de tres aspectos basicos: la reologia, la
mecanica de fluldos y el analisis de costos (fig. 21).

ta reologia como ciencia que estudia la deformacion vy Fflujo de
los materiales, establece parametros reologiceos (u, yap', T, Ny k) de
los fluidos alimenticios; cuyo conocimiento es fundamental en el
disefio adecuado de las operaciones unitarias, ast como el
entendimiento de las operaciones pertinentes a 1os praocesos de
transformacion.

Al transportar estos fluidos por tuberias se ven involucrados una
serie de factores, siendo uno de los de mayor relevanéia las pérdidas
por rozamiento o friccion al fluir el fluido: es en este sentido que
la mecanica de fluidos nos dara las bases de flujo de fluidos a través
de tuber{as en condiciones laminares a través del andiisis de sistemas
en funcién de parametros tales como factores de friccaen.

La integraci¢n de la reologta y la mecanica de fluidos nos
permiten analizar los sistemas de bombeo, como una funcidn de la
potencia requerida.

El anAlisis de costos de los sistemas de transporte nos permite
establecer 1os parametros econdmicos que se involucran en la solucion
analftica de diametro o velocidad para la designacion de diametros
éptimos de tuberia en sistemas de transporte de flutldos.

La optimizacién de. los sistemas de transporte de fluldos

alimenticios se desarrolla a partir de balances econémicos: el método
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de costos minimos totales anuales se aplica en funcién de tres
variables: costos de tuberia, costos de estacidén de bombeo y costos de
operacién.

El modelo matematico propuesto es aplicable a los diferentes
comportamientos de flujo como son: Herschel Bulkley, Plasticos de
Bingham, Pseudoplasticos, Dilatantes y newtonianos on condicicnes
-laminares-

A partir de la solucién matematica, el diametro optimo puede
estimarse de las soluciones analiticas propuestas en funcivn de las
propiedades reologlcas, densidad del fluido, velocidad masica y los
parametros econdmicos.

Los parametros econémicos son considerados como constantes, para
la simplificacién del modelo generalizado, en el desarrollé de un
nomograma para seleccionar directamente el D°p como una funcidén del
NRe, M, y propiedades reolégicas del +fluido. Dicho nomograma puede
aplicarse a los diferentes comportamientos; en el caso de fluidos no
newtonianos se introduce un factor de correccien (Fe).

En las soluciones graficas se introducen factores de correccién
para los parametros econdmicos, densidad del flufdo y complejidad del
sistema de tuberias que permiten la actualizacién de los mismos en la
determinacidn de diametros optimos para sistemas de transporte de
flutdos alimenticios.

A continuacién se presenta el cuadro metodolédgico, donde se
engloban los tres aspectos bisicos para el desarrollo del estudio, la
integracison del mismp, para cumplir con el objetivo planteado:

desarrollo de un método econémico para la seleccidn de diametros
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Sptimos para el flujo de fluidos newtonianas Y no newtonianos en

regimen laminar.
SELECCION DE DIAMETRO OPTIMOS EN SISTEMAS

DE TRANSPORTE DE FLUIDOS ALIMENTICIOS -

|

I 1
0logia [Hecanica de Fiuidos] Anatisis de Costos]

parAREIRDS REOLOBIEDS LU0 Z; FLUIDOS :sl::1nu-nrur.clon-wm|n
o e ek 7 ) REGINER LANIHAR 30meEQ

POTENCIA REQUERIOA:

! PHRANETROS unnnmcosi

OPTIHIZACION

3

S1STEHAS 5

BODELO GENERALIZADO

SOLUCIOH 6RAFICA

{{o1nemo_econgntce | [noxosnana |

SCLUCIQH ANALITICA

VELOCI0AD ECORORICA

oPEIng

FIGURA MO, 2t £3QUEMA METODOLOG1CO DT DESISNACIOK DE DIANITROS KCOMONMICOS
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DESARROLLO MATEMATICO
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DESARROLLO MATEMATICO
DIANETRO ECONOMICO DE TUBERIA

El diametro econémico de tuberia (Dopt. ) puede obtenerse por la
diferencial de los tostos totales del sistema de bombeo (CT). ec. 4.9,
‘r‘:on respecto al d;Ametrn {D). Para minimizar los costos totales, la
ecuacién resultante se iquala a cero (dC_r/dD = 0 ). Sustituyendo las
ec. 2.28 y 2.29 en la ec. 4.9 resolvienda .la derivada y reacomadando

términos obtenemos:

dc_ - 32 M°Ce h ta-+b-ImAMW) ™t
—" = (a+b)sCD] Y . 0 41
dp °r n* p* D% E Ce h E™*
oF D 2 b oK
[SF‘ - b, —' +-°® Y K- -oF —F ] (5.1)
dD L L dp

La derivada de F' con respecto. al diametro (dF'/dD) se desarrolle
considerando el modelo matematico propuesto por Hanks (1978) ecuacién

2.21:

dFl’ 16 dRe 16 de
-~ = ;7 - T — (5.2)
dD ¢ Re' dD ¢° Re dD

sustituyendo la ecuacidn 2.27 en la ecuacién 2.22 y derivando el Re

con respecto a D :

dRe (3n-4)Re (5.3)

db D
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similarmente sustituimos el valor de 20 en la ecuacion Z.23

y resolviendo la derivada de p con respecto a D abtenemos:

dp oo ¢ dF 4p@Zo
—_— = (5.4)
Ch F dD D

f

donde 1los valores de ¢ podran aobtenerse de wmanera simplificada a
través de la solucién grafica de la ecuacion 2.23 (fig. 22) como una
funcién de 1la relacidén de esfuerzos (ta) para aiferentes
comportamientos de flujo (n) y ¢ esta definida por la saiguiente

expresion :

(1+20) (140} (1= 20+ (143n) (1+n)Lo=( 1+3n) (14n) (1~Z o)
(1420) (1+0) (1=F0) 3+ 270 (143n) (1+n) (1~Fo) + 23

—:o(1+3n)(1+2n)] C(14n)

+ (5.5)
(1+2n)(1+3n)] (1=Fo}

Cabe remarcar que la constante ¢ es la misma definida por Garcia
y Steffe (1984). La salucisdn grafica de la ecuacion esta dada en la
fig. No 23; donde se ohserva ¢ varia de 20.0 a 1.2 en funcién de
las propiedades reolégicas, sustituyendo las ecuaciones 5.3 y 5.4 en
la ecuacién 5.2 y reacomodando terminos la derivada de F[ con respecto

a b estara dada por la siguiente expresidn:

aF . 64 Zo ¢ + 16 (4=3r) (5.6}
dD Re » D (1+%o @)



ttoedado

FIO. No. 22! SOLUCION ORAFICA’ DE P COMO UNA FUNCION DE o PARA

DIFERENTES INDICES DE COMPORTAMIENTO.
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reolégicas de los materiales.
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Daroy y Melson (1982, suponen como despreciables los efectos cai
‘diametro en los factores de friccion (dF ~dD=0) en el desarrollo de
las graficas de diametros ¢ptimo. Esta suposicinan es wvalida si el
término de de/dD << SF,/D; debido al teérmino SF[/D - dF‘/dD Que
aparece en la expresién S.1. Sin embarga, para fluidos newtanianos y
de la Ley de la Potencia dFr/dD puede variar de 20 a 74 % de SF‘,/dD
para valores de 0.1 < n < 1 respectivamente. Fara fluidos del tipo

Herschel Bulkley la variacion puede ser mayor al 68 % en funcion de

las propiedades reoclogicas y condiciones de flujo. Por 1o tanto, la
suposicidn de que dF‘/dD <<< SF‘,/D introduce un error significativo
en los calculos.

Garcia & Steffe (19864) desarrollan la solucién analltica para
determinar el Dap para fluidos Herschel Bulkley en condiciones
laminares; sin embargo el modelo matematico se resuelve por
iteraciones cuando son consideradas las perdidas en valvulas y
accesorios. Estos autores proponen simplificar el madelo
considerando dK'/dD = O cuando L>>>D. Dicha suposicidn carece
de validez si consideramos que 1las instalaciones de tubarfas en
la industria de alimentos son cortas y con una complejidad que no
permiten despreciar las pérdidas de energla en las valvulas y
"accesorios, puesto que esto repercutiria directamente an los costos
de operacion. Ademas desde el punto de vista de ingenieria de
disefio los sistemas de control deberan contribuir con un minimo de 30

% de la perdida total de cabeza del sistema, esto con el . fin de

mantener un buen control de proceso (Simpson y Werrick,

1978). En el modelo desarrollado para evualuar DQP s, ec, 9.1, se
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resuelve la derivada K’ con respecto a D (dK’/dD), ec. - S.7
considerando que los coeficientes de resistencia para flujo laminar
dependen de las caracteristicas de la valvula o accesorios (L/D).
propiedades del fluido y condiciones de flujo. Sustituyendo como h‘ =
(La/D) Ff se tiene la solucien en funcién de una longitud total
(Lt),que involucra a la longitud equivalente (Le):

LL= L+ Le

El resultado aobtenido en este trabajo es el siguiente:

K 4 ¢ Lo + (4-3n)
—z 4 = 2——, e —— - 1 (S5.7)
dD D 1 + 2o @

En el cuadro No. IV se repartan los valores obtenidos, en éste
estudio, de las constantes que definen la relacien entre el K‘ y el
NRe, expresado en la ec. 2.24, a partir de los datos experimentales
reportadas por Krittredge y Rowley (1957). Ademas aplicando el
principio de longitud equivalente se evaluan las longi tudes
equivalentes (L/D) para el flujo de fluidos no newton:ano a traves de
valvulas y accesorios en condiciones de régimen laminar.

Sustituyendo las ecuaciones 5.6 y 5.7 en la ecuaciéon S.1 vy
simplificandc obtenemos el modelo generalicado para obtener el Dopt en

sistomas de transporte de fluidos newtonianos y no newtonianos en

regimen laminar que se expresa como:

1

m-1

2560 Ce h M° [cas+brAmP 4 p %o ~ (4=3n) 45
D= +1}l 1 - ———— (5.8)
°? |ta+b)p*n?sCEpRe [ Ce h S (1 +Fo )
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VALVULA U ACCESORIO A’ N L/D

TE 4.94867 0.0%96 5329

cono 9o 7.08038 1.002 731986

VALVULA GLOBO DE CAMPANA 4.31370 ©. 282 1298

(ASIENTO DE ACERO)
VALVULA GLOBO DE DISCO 4.73708 o.8612 as?2
VALVULA DE ANGULO 4.9173 0. 4524 4104
VALVULA DE COMPUERTA ?.35289 . 1,090 2136679
CUADRO No IV : LONGITUDES KQUIVALENTES DE DIFERENTES VALVULAS Y AccE

SORIOS PARA EL FLUJO DE FLUIDOS NO NEWTONIANOS EN REGIMEN LAMINAR.

En la ecuacién 5.8 se consideran las pérdidas de energia en valvulas
y accesorios; ademas su solucién es directa salo con el conocimiento
de las propiedades reoldgicas del material, densidad del fluido,
flujo masico y parametros econdmicos. En contraste a las reportadas en
la literatura donde no se consideran las pérdidas de energia en
valvulas y accesorios, para que su solucién sea directa. Ademas 1la
mayoria de las expresiones se reportan para condiciovnes de flujo
turbulentas.

SOLUCDOM ANALITICA PARA LA DETERMINACION DE DIAMETROS ECONOMICOS
El modela matematico generalizado para evaluar el Dopt en

sistemas de transporte de, fluidos alimenticios en condiciones

laminares, puede simplificarse introduciendo un factor de correccion
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ESTA TESIS MO DEBE
SALIR DE LA BIBLIOTECA

(Fc) en funcidén de las propiedades reologicas de las materiales,

expresandose como:
1

1 4 @ Lo — (4-3n) S+s
Fe=}|—1[]1 - —mmmm (5.9)
¢ 51 +Zoo)

E1 factor de correccisn (Fg) puede evaluarse en la solucion
yrafica dada en la fig. 24 en funcion del fndice de comportamiento (n}
y la relacién de esfuerzos ( o ).

El Dopt evaluado para fluidos newtonianos en funcion de Re, p, M3
puade corregirse para fluidos no newtonianos en funcion de Fg,
expresado en la ecuacién No 5.9, que es una fupcién del indice de
comportamiento al flujo (n) y Yo que se define como 1la relacisn de
esfuerzos (TosTtv). Para fluidos newtonianos ( To=0, Zo=0, n=1 ) Fc es
una constante con valor de 0.9648; sin embargo para fluidos
pseudoplasticos Fc depende exclusivamente de n, tomanda valores de
0.B0 < Fc < 0.94. Es interesante notar que los diametros woptimos
evaluados para fluldos alimenticios pseudoplasticos resultan menores
hasta en un 174 can respecto a los diametros optimos obtenidos para
fluidos newtoniancos. Esto puede Jjustificarse en funcisdn de 1las
variables que se consideran en los balances de costos; si
consideramos para fluidos newtonianos que el gradiente de presion es
directamente proporcional a R™* y en :ohtraste para fluidos
pseudoplasticos el efecto de R en AP se ve disminuido en funcisén de
n debido principalmente al efecto que tiene ésta ultima en los
patrones de flujo desarrollados por los fluidos en las tuberias. Por

1o cual en fluidos newtonianos una pequefia disminucion del diametro
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FIOQURA No 24: Fc COMO UNA FUNCION DE LAS PROPIEDADES REOLOGICAS

DE LOS MATERIALES.
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representa un aun.\enta considerable en las 4P del sistema, 1o . que
4inalmente repercutiria en forma drastica en los costos de aperacion
y estacion de bombeo; sin embargo para +fluidos pseudoplasticos el
efecto de R en 4P se ve disminuido en funcién de n, con lo cual una
disminucién del diametro en los sistemas de transporte no  representa
un aumento significativo en los costos de operacion y estaciéon de
bombeo. En el casa de fluidos no newtonianos gque presenten  To:d
Herschel Bulkley{(H-B) y Plasticos de Bingham (P-B}, el +factor de
correccidn tendra valores de 0.96 < Fc < 1.5 en funcién de Zeo vy n.
Comparando los Dopt evaluados para fluidos newtonianos vy fluidos
con Teo se observa que los diametros evaluados para fluldos con To son
hasta S0% mayores a los evaluados para fluidos newtonianos. Esto puede
justificarse con base en el efecto del patron de2 flujo en forma de
campana que desarrollan los flufidos con 1o, donde se ha confirmado que
los factores de friccién, para candiciones laminares. son  mayores
para fluidos con To que para fluidos newtonianos; considerando lo
anterior se puede establecer que una disminucién en los diametros
elevaria drasticomente los costos de cberacxan y estacion de bombeo,
el casa contraric occurre con un aumento del diametro, aunque
representaria un aumento del castos de tuberla éste se veria
neutralizado por la disminucion de los costos de estacion de bombeo vy
operacidén.

Por lo anterior el modelo matematico para evaluar Dopt  puede

expresarse como:

2560 Ce h M®  [(a’+b’)AmP s+5
D = +1 Fc (5.10)

°? l(a+b)p®n*sCERe Ce h
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To

Clasificacién de las Variahles

Parametros del sistema de bombeo

velocidad de flujo masico kg./s.

eficiencia de bomba y motar repartacda en fraccidon

trabajo por unidad de masa J./7kg.

Propiedades del fluidos
indice de comportamiento
indice de consistenci'a Pa. s.”
tensor de esfuerzos inicial Pa.

densidad del fluido kg./m.?

Parametros de Costos del Sistema de Tuberia

c

constante empirica $/m. 20"

exponente adimencional de la ec. de costas
del sistema de tuberfa.
costos anuales fijos 1/afio.

costos anuales de mantenimiento 1/afio,

Parametros de Costos de la Estacidn de Bombeo

A
B

constante empirica s/u."
constante emplrica $,
exponente de la ec. de costos
costos anuales fijos 17afo,

costos anuales de mantenimiento 1/afa,
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Parametros de Costos de Operacién
Ce costos de energia electrica $/watts, hr.
h horas de operacién anuales hr./atio,

P potencia requerida W,

ANALISIS DE DATOS DE COSTOS DEL SISTEMA DE BOHBED

£n esta seccidn se presentan datos basicos de eficiencia y costos
de bombas, tuberias, valvulas y accesorios; asf{ como el analisis de
costos para la obtencién de los parametros econémicos utiles en la
seleccién de diametros éptimos de tuberia, ya sea a travées del método
de diametro econémico o velocidad econoemica. ta falta de datos de
costos y figuras uatiles para realizar balances econdmicos puede
dificultar la aplicacién de éstas técnicas; por lo cual se presentara
un riguroso procedimiento para establecer los parametros econdmicos a
partir del analisis de datos de costos. tas dos alternativas se
derivan para calcular el costo minimo total anual de instalacién vy
operacién de un sistema de tuberias y estacién de bombeo.

Anilisis de Costos del sistema de Tuberias.

Los costos del sistema de tuberias contemplan las costos por
tuberfa recta. valvulas, accesorios e instalacion. En el apalisis

grafico los costos del sistema de tuberia pueden expresarse coma

m
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funcién logaritmica del diametro de tuberia (fig. 25 ). Los factores
de mayor impacto en los costos del sistema son: longitud, compleiidad
y material. En el presente trabajo se analizan sistemas con 100 ft
de tuberia recta, estableciendo que los costos de instalacién vy
pérdida de energia pueden ajustarse para un determinado nuamero de
valvulas y accesorios denominado complejidad del sistema. En el
presente trabajo se contemplan las S complejidades establecidas
por Hooper (1982); ademas de evaluar la frecuencia de valvulas vy
atcesarios por cada 100 ft para cada complejidad y el impacto que
representan en los costos estimados. Los costos por instalacién se
consideran para tubertia igual al :ustnv del material; aunque para
valvulas y accesorios se considera del 25% de su costo. El1 anaAlisis se
desarrolla a partir de datos proparcionados por la compalia Reliance
Electric and Engineering Co. de México para acero inoxidable 316 gradoc
alimenticio cedula 40.

En los siguientes cuadros son expresados los costos desglozados

para las diterentes complejidades de sistemas de tuberias.

DIAMETRO DE TUBRERIA 1 1.5 2 3 4 5 &
¢CIND
COSTO DE TUAKRIA ag7a &soo @991 14308 20391 26639 33193
RECTA(S)
GOSTO DE VALVULAS ¥ 7?99 to9o 1249 2187 2890 2176 ERL T
Accesorios{$)
CASTO TOTAL DE INS- 4056 6382 92896 1505% 21114 27433 36246

TALACION (%)

COSTO TOTAL DEL SIS

#6666 13981 19506 91750 44393 37248 71916
TEMA DE TUBERIAS(S$)

Cuadro V.- Anadlisis de costos para un sistema de 100 ft de comclejidad
1/4.
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DIAMETRO DE TUBERIA 1 1.5 2 3 4 5 )
(IN)

co: = T
sTO D UBERIA 38?1 6309 8931 14500 203991 26639 33193

RECTA(S)
- L
COSTO DE VALVULAS ¥ 1003 1421 1614 2309 3294 6691 12211
AccEsORIOS ($)
COST GTAL INS-~-
eT pE N 4122 6665 9335 15006 21243 28312 96246

TALACION(S$)

COSTO TOTAL DEL SIS

. 8996 1439 198 31903 44900 6164 1650
TEMA DE TUSERIAS(S) 3e3 hid ez @

Cuadro VI.~-AnAdlisis de costos para un sistema de 100 ft de complejidad

1/72.
DIAMETRO DE TUBERIA 1 1.5 2 3 4 S &6
(rn)
coz TU E
7o or DERIA yazs 6309 8931 14908 2039t 26699 33199
rECTA{%$) .
COSTO DE VALV
° ULAS ¥ 5159 4228 4?76 6400 8717 14617 25981
Acccxsorios($)
cosSToO AL D -
For o 4660 7566 10125 $6100 22370 10294 IY68O

TALACION(S)

COSTO TOTAL DEL SIS

11684 17903 23832 37016 51670 71550 90063
TEMA DE TURERIAS{%®)

Cuadro V1I.- Analisis de costos para un sistema de 100  ft de
complejidad 1
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DIAMETRO DE TUBSKRIA 1 1.5 2 3 4 S &

{In)

COSTO DX TUBKRIA

8 899 14500 20991 26639 39193
RECTALS) 2871 6809 1 L] 29 ° t
COSTO DE VALVULAS Y 6010 7798 9726 13476 20871 27643 42510
AccEsSorI0S($)

COSTO TOTAL DE INS

5974 B2 11363 17877 235609 3335350 49821

TALACIONI(S)

COSTO TOTAL DEL SIS

15255 22366 50020 43861 66871 87692 119524
TEMA DE TUBERIAS(S) z 2

Cuadro VIII.-Analisis de costos para un sistema de 100 ft de complejidad
2

DIAMETRO DE TUBERIA 1 1.5 2 3 4 5 &
CInN)

COSTO DE TURLRIA 3871 6309 8931 14508 20391 26639 985193
RECTA(S) N
GOSTO PE VALVULAS ¥  ,,,08 15308 19285 25801 36200 51066 05449
AcccEsoRIOS{$) * *
COSTO TOTAL BE INS- 6929 10136 13753 20959 29443 39406 54556
TALACION(S$)
COSTO TOTAL DBEL SIS

> 29002 31703 41969 61260 BE6O42 117111 179198
TEMA DE TUBERIAS(S) hd s

Cuadro IX .~ Analisis de costos para un sistema de 100 ft de
complejidad 1

36



Del analisis grafico de costos de tuberia vs diametro ae ctuberia
(fig. 25) se obtienen los parametros econémicos de costos por sistemas
de tuberta, s y C, como la pendiente y la ordenada al origen de la

grafica log—~iog respectivamente.

COSTOS DE TUBERIA
(€5
20es8 o Ceizd
- g2
16es6 - (el
o~ (e
16e8 - (a
1,448 1
12e48 ¢
| Ge+B
soper L
A0ee7 b
Q.0e+7
2.0e+7 | '/'
0.0e40 . : s L L . " s ;
TTUoae ooz os4 608 0L 00 U0 O 06 1B 020
DIAMETRO DE TUBERIA M.}
FXa. No. 2s: GRAFICA DE COSTOS PE TUBERT A PARA DIFERENTES

COMPLEJIDADES DE SISTEMA.

En el cuadro No X se reportan los valores de los parametros para
cada complejidad. Analizando los diversos valeres de s en  funcion de
la complejidad; se puede establecer que la complejidad de un sistema
de tuberias no afecta significativamente el patron de comportamiento

de la grafica % de tuberia vs diametros, por le cual S puede
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COMPLEJIDAD i s o 5]

o (ANTILOG)
14 218 13.4529
12 1.252 13.5990
1 " 1.200 ’ 13,6445
2 1.172 13.7965
a 1.124 13.9976

TABLA No X: PARAMETROS ECONOMICOS DEL SISTEMA DE TUBER IAS PARA

DIFERENTES COMPLEJIDADES,

establecerse como una constante con un valor promedio de s=1.,2. §in
embargo el parametrao econdémico c si es afectada por la
complejidad del sistema; repercutiendo en el valor de Dopt
evaluado en un S a 12 7% hacia abajo considerando como punto de
referencia el diametro evaluado para una complejidad de 1/4. Par
io anterior se desarrollan factares de correccidén por
complejidad, cuando el Dopt es5 evaluado a través de la solucién

grafica o analitica.

Analisis de Costos de Estacion de Bombeo.

En los sistemas de transporte de flufdos alimenticios se utilizan
diferentes tipos de bombas, siendo los equipos de bombeo mas comunes
los siquientes: centrifugas; de diafragma y de desplazamiento positivo.
Sin embargo independientemente del tipo de equipo, los ceostos! pueden
establecerse como una funcién de la cantidad de liquido manejado o

cabezal de bombeo. Una correlacion de costos para equipos de bombeo

ag



considerando tedas las variables queda fuera del alcance de
trabajo. En la fig. No 24 se presentan los diversos comportamient

costos de estacién de bombeo vs potencia requerida, obtenidos

este

os de

analisis de costos desarrollado a partir de los datos proporcionados
por diferentes compafias dedicadas a la venta de equipo de bombeo
$Us BOBAS DE DIAFRAGMA $US BOMBAS DE DESPLAZAMIENTO POSITIVO
10000 4000
9000 F 3500 {
000 & 3000
7000 l- :233
1
6000
[ 1500
5000
y=4157.4+ 083 r=090 1000 o y=597.4+ 1.1x r=099
4000 500
3060 1 2 L L SN ' 0 i e I i1 I J
G 1900 2000 3000 4000 SO00 6000 0  S00 1000 1500 2000 2500 3000
P (Watt) B twort)
$us BOMBAS CENTRIFUGAS
30000 «
25000 |
20000 L
PP=DESPLAZNIENTO \50001- 4
POSITIVO. N
CENT, =CENTRIFUGA. 16000 ¢
DIAF. =D JAFRAGMA. y =3729.3 + 0.37x r=096
5000
0 — L " L L ’
0 10000 20000 30000 40000 50000 60000
P (watl)

FIOURA NO.26: ORAFICA DE COSTOS DE KSTACION DE BOMBEO

POTENCIA REQUERIDA PARA DIFERENTES TIFOS DE DOMDAS.
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SOLUCION GRAFICA DE DIAHETRO ECONOMICO

El modelo matemitico expresado en la ec. 5.10 puede simplificarse

para ciertas condiciones, donde el Dopt pudiese ser obtenido en
funcién de variables tales como: Re, p, M. Esta simplificacién
permitiria a su vez facilitar el desarrollo de la solucion grafica. El

desarrollo de factores de correccién tales como los parametros

e#conémicos, complejidades de sistema de tuberias y densidad del fluido

permiten que una sola solucién se pueda adaptar a las condiciones

requeridas. Considerando 1laos valores, aobtenidos del analisis de

costos, para los parametros econdmicos actualizados en Méxicao, se
desarrolla una solucién para las condiciones establecidas:
Ce=0.15 $/kv hr
h=7920 hr/afo

a=0.14 afc™*

b=0.04 affo "
s=1.20

C= antilog. 13.452Z9 $m'™T
a=0.28 affc™t

b’=0.10 affo "
A=0.833 $/w"

B=4157.4 $

Sustituyendo los valores de los parametros en 1la ec. S5.10

obtenemos la expresison generalizada de Dopt para un sistema de

transporte de fluidos con una complejidad de 1/4 y con estacién de

0



bombeo con equipo de desplazamiento positivo:

©. 48

1.1761 M Fc

(G.41)

Un analisis del efecto de las variables intrinsicas al material
como son la densidad y las propiedades de flujo en los valores finales
de diametro optimo (Dept) para condiciones de flujo especificas nos
permite establecer lo siguiente.

Para valores de densidad en un intervaleo de 800 a 1400 kq/mE'.
considerando este comin para alimentos, el porcentaje de error
evaluado es de 14 %L como maximo considerando come refencia el diametra
6ptimo determinado para una densidad de 8003 dicha influencia se
expresa graficamente en la fig. 27. Con base en esto 5@ puede
establecer e1 Dopt como independiente de la densidad, sin que elio
repercuta en gran medida en los valores finales de Dept para las
condiciones de flujo especificadas. En el desarrollo de nomogramas
como soluciones graficas esto es de suma importancia porque pornite la
simplificacién de los mismos en la determinacién de Dept para el fluio
de fluidos newtonianos y no newtonianos.

tas propiedades reolégicas de los materiales se incluyen en
términos de un factor de correccién (Fc) obtenido de la ec.5.9, donde
el indice de comportamiento de +lujo se estudio en un intervalo de C.i
<n<1yo0<Z <1. El intervalo de Fc estudiado fue de 0.8 < Fc <
1.5. En el caso de fluldos newtonianas Fc es una constante de valor

0.96; considerando como referencia los Dopt determinados para fluidos

1



neutqnianns, en condiciones de flujo especificas, los fluidos no
newtanianos con tensor de esfuerzos inicial (To) presentan Dopt
mayores hasta en un SO % dependiendo los valores de Fc, de aqui la
importacia de definir correctamente laa propiedades reoldgicas para
establecer el valor de Fec. En el caso de fluidos pseudoplasticaos, n <«

1 la variaciodn de los Dopt determinados es de hasta 16 Z oenores con

n r . 4

1 L x 1 ry ry rs
0 200 400 600 B00 1000 1200 1400 1600 1800 2000
.3

FI1G. No27:EFEGTO DE LA DENSIDAD EN LA DETERMINACION DE DIAMETROS

OPTIMOS PARA EL FLUJO DE FLUIDOS EN REGIMEN LAMINAR.
respecto a los Dop. determinados para fluldos newtenianos. El1 efecto

de la variacion de valares de Fc en el Dopt se expresa graficamente en

la fig. 28, para un flujo maéicn cons tante.
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D(m)
e 048 M=10 kg/s

0.40
035
0.30

025
020
0.5 Fcel4
Fc=0.965
o.10 Fe-08
005
ool v
0 200 400 600 800 1000 1200 1400 1600 1600 2000
RE
FIQURA No 28 IEFECTO DEL FACTOR DE CORRECCION, Fc, EN LA

PETERMINACION DE DIAMETROS ECONOMICOS

En la figura No. 29 se presenta el nomograma desarrollado para
determinar el diametro econdémico para sistemas de transporte de
fluidns newtanianos y no newtonianaos en reégimen laminar; este es
obtenidos a partir de la ecuacién S5.11, en primera instancia se
realiza la determinacién del Dopt para fluidos newtonianos.
introduciendo el factor de correccién (Fc) para extrapelar tal
determinacién a un comportamiento no newtoniano en funcidén de sus

propiedades reclégicas fluidos.
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VELOCIDADES ECONOMITAS

El criterio mas conveniente y probable de ser usado despues de
las reglas de dedo es la velocidad recomendada del 4luido; sin embargo
en el caso de alimentos es nula la informacien al respecto. Por 1o
cual en esta seccidn se presenta la solucisdn analitica, partiende de
la ec. S.11, para la determinacion de velocidades econdmicas de un
fluido en funcien de sus propiedades reologicas V4 parametros
econémicos. Obteniendo que la velocidad econdmica de un  fluido

fluyendo en condiciones laminares a traves de tuberias esta dada por:

v - n (5.12)
oc. (1/(0.16N+0. 16> Ci/tnen
Fc k

donde

3 es un parametro que se evalua de la figura Np.30 en funcién
del diametro requerido de tuberia y el ifindice de comportamiento
del fluido.

Fc es el factor de correccién por propiedades reqlégiza:

k es el indice de consistencia del Fluido = Pa s.”
V.c' es 1la velocidad econémica del fluido = m/s.

El procedimiento basico consiste en determinar la velacidad
econdmica para lineas de transporte de fluidos viscosos fluyendo en
condiciones laminares para tamafios de tuberia especificos para
establecer los costos minimos totales de instalacién, operacién y

estacién de bombea.
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F10. No. B0 : VALORES DK {3 EN FUNCION DE DIAMETRO DE TUBERIA

KL INDICK DE COMPORTAMIENTO.

FACTORES DE CORRECTION

En esta seccidn se presentan factores de correccidn por densidad,
energia eléctrica y complejidad del sistema de tuberias; que permite
extrapolar el diametro Optimo determinado a partir de la solucidn
analitica 5.11 para las condiciones especificas de las variables
mencionadas que afectan el Dop.. Para los diametros éptimos evaluados
con la solucidén analitica .11 se recomienda utilizar 1la siguiente
expresién para obtener los valores a las condiciones requeridass

°

Dop = (Dop. 1) (Fe1)(Fcz} (Fc3) (S5.13)

6



donde Dop.1 es el diametro optimo evaluado con la ecuacisn S.1i1;° Fa

es el factor de correccioén por densidad (fig. No. 31 )3 Fez es el
factor de correccion por energia eléctrica (Fig. Na. 22) y Fea es el
factor de correccién por complejidad del sistema de tuberias (Fig. No.
33). El diametro de tuberfa nominal &ptimo se determinara de acuerdo
al diametro interno mas proximo al valor obtenido de la expresisn
5.13, en base a los diametros nominales de tuberla de acero inoxidable

estandar.

1.06
104
102¢
100
o098}
096
094}
092}
090t
osst
0861
084}
o82f
0.80 1 L n N N s
600 800 1000 1200 1400 1600 1800
P (kym3)

FIa. No. SU:FACTOR DX CORRECCION POR DENSIDAD DEL FLUIDO.

ﬁﬁ@[
L

7



Fe2

092

0.90
0.

s "
10 0.42 0.14 O.

3

L s

.16 018 020 022 024 026 0.28 030

Co ($/Kw-br)

¥ia.

HNo, SIFACTOR DK

CION FOR

ELECTRICA.

fc3

102

092

090

compiejided

rIa.

No.

IXFACTOR

DE CORRECCION POR

TUBERIAS.

<8

COMPLEJIDAD

DEL SISTEMA



CASO PRACTICO

SISTEMA DE BOMBEO PARA LA PRODUCCION DE LECHE

CONCENTRADA AZUCARADA.

En esta seccidn se presenta la secuencia basica para la seleccimn
de diametros ¢ptimos de tuberla en sistemas de transporte de fluidos
alimenticios; el ejemplo se basara en la seleccion de Don. en  un
sistema de produccién de leche concentrada azucarada (LCAY dicho
praoceso se selecciond con base en los diferentes comportamientos
reolégicos de los fluidos dentro de las operaciones unitarias del

sistema. Los datos técnicos son reportados por Zuliga (1991) siendo

los siguientes:

FLUIDO SACAROSA LECHE LCcA
¥
LUJO MASI GO 1.760 10. 00 4. 00
(K@S. ,SEOC. )
DENSIDAD
a 1300. 00 1030, o0 1827. 0o
(KaS. /M
FLU v
IO JVOLUMETRICO 1.99 £-3 ©.70 E-3 2.01 E-2
«M s sEG.I
r, M os nz 0.9
ARAMETR H=0,0415 Pa H=0.00212 Pa
REOLOOICOS k= t.088 P&
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En primera instancia seleccionaremos el Dop para la linea de
LCA considerando que la complejidad del sistema es de /4 y ‘la

estacién de bombeo trabaja con equipos de desplazamiento positivo:

I.-Fluidos No newtonianos
1.a) Solucién Analitica:

Paso 1.- Con los parametros reolégicas n, k, To definir p y o a
traves de la fig. 22; entonces para valores de n= 0.9 y 7To=0, Zo=0,
por lo tanto ep=1.
Paso 2.— Con los valores de n=0.9 y fo=0 definimos ¢ de 1la fig. 23;
entonces ¢=1,.35. ’
Paso 3.~ De la fig. 24 se ohtiene el valor del factor de correccién
(Fc) para fluidos no newtonianos en funcion de n=0.9 y {o=0; entonces
Fc=0.94&.
Paso 4.— Suponer un NRe en primera instancia; en forma generalizada se
recomiendan trabajar en intervalos de NRe de 600 a 2000. En el
piroblema @e analizaran 1los wvalores extremos para observar la
diferencia de diimotros para cada cazsg.

Paso 5.- Sustituir valores en la ec. 5.11:

1.176 M2 *° Fe
D =
op 0.9z NRe®: 1%
entonces
NRe Dae. Buom.
&00 0.079 mts. 3 in.
2000 0.045 mts. 2.5 in.
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Pasa &6.- Recalcular la velocidad ' promedio mediante la ec. 2.27

considerando el diametro interno de tablas en base al Dnou
seleccionado:
an
V=
L -1 Dz

D v

NOM. PROM.

< in. 0.632 m / s,

2.5 in. 0.976 m / s.

Paso 7.— Con el diametro y la velocidad seleccionado, se recalcula el
NRe con la ec. 2.22; siendo definido como Numero de Reynolds Economico
(NRE:) el valor obtenido. Este valor representa el numero de Reynolds
en el cual se establecen los costos minimos en nuestro sistema de

transporte de fluidos.

D n v 2= P an n
NRe = [ J
g gr ot Sn o+
entoncos cbiendremes leos siguicnteos valores:
DNON. VPNO“. NREE
3 in. 0.632 m / s. 88.92
2.5 in. 0.976 m / s. 117.98

Entonces con base en las velocidades que se tendrian en las
tuberias podemos seleccaionar cualquiera de los diamerrps; ya que en
ninguno de los dos casos se sobrepasa la velocidad r2comendada
generalizada que es de 1.5 m / s. . En este caso se sugiere aplicar el

criterio de calda de presién permisible (¢ & PPO!M ) (ZuRiga, V. €.,

1991) para seleccionar el diametro optimo.
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Solucién graficas
1.-Repetir hasta el paso 4.
Paso 5.~ En la fig. 25 se traza una linea que una los puntos con los
vAlores de NRe=2000 y M=4Kgs/s., prolongando dicha 1inea hasta que

cruce con la de Dop para fluidos newtonianos. De este ultimo opunto

partira una nueva linea que cruzara el valor de Fc=0.96, prolongando
tal linea hasta que cruce, con la linea de Dm‘ para fluidos no
NRe M Fo Dor.
&00 4 0.96 3 in.
2000 4 0.96 2.5 6 3 in.
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FI0. No. 834: DETERMINACION DRL DD)‘ EN LA SOLUCION OGRAFICA.
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newtonianos. E1 valaor obtenido es directamente e: diametro nominal de
tuberia reportado en tablas.

Como se puede observar no existe una diferencia significativa
entre los valores determinados por la solucion analitica y grafica;
sin embargo se puede establecer a la solucién grafica como mas
sencilla y practica para determinar el Dop‘

Fluidos Newtonianos.

Solucion analitica.
Paso 1.- De la fig. 24 se obtiene el valor de Fe para valores de n=1 y
Zo=0; entonces Fc= 0.9648.
Paso 2.- definir el NRe que se va a manejar; tomaremos los mismos
valares da 600 y 2000.

Paso 3.- Sustituir en la ec, 5.1%i; obteniendose los siguientes

valores:
NRe DDP . DNOM .
a) Sacarosa:
&00 0.054 m 2 in.
2000 0.044 m 2 in.
b) Leche:
600 0.134 m S in.
2000 0.110 m 4-in.

Paso 4.~ Recalcular la velocidad promedio y el némero de Reynolds
econdmico mediante la ec. 2.27 y 2.22 respectivamente; considerando

el diametro interno de tablas con base en DNOM seleccionado.
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NRe Dyon. Veron. NRe,

a} Sacarosa:z

&00 2 in. 0.625 m/s. 1027.89

2000 2 in. 0.625 m/s. 1027.89
b) Leche:

&00 5 in. 0.752 m/s. 46B836.67

2000 4 in. 1.181 m/s. 5SB8675.74

En el caso de la sacarevsa no hay alternativa, siendo el Dop.
especifico para el fluido. Sin eabargo para el caso de ta leche el
Dor. seleccionado es el de 4 in., ya que .aunque es una mayor velocidad
no se sobrepasa el valor recomendado de 1.5 m / s; pero el réqimen en
el cual se transporta el fluido es turbulento, debido principalmente a
la baja viscosidad que presenta el fluido. Con esto se puede reforzar

e}l criterio del por que fluidos con baja viscosidad se transportan en

condiciones turbulentas, como es el caso especifico de la leche.



CONCLUSIONES ¥ RECOMENDACIONES

En el presente trabajo se desarrollo un método analitico vy wun
método grafico para obtener el diametro optimo de tuberia para el
fluje do fluidos alimenticios newtonianos ¥ no newtonianos.

El DQP es independiente de la energla potencial y diferencias de
presiones en el sistema; ya que estas no son  funcién de las
caracteristicas reolségicas de laos materiales.

Para el flujo de fluidos alimenticios newtonianos Y no
newtonianos, en condiciones laminares, el Doyde una tuberia es
funcion de las propiedades reolégicas de los materiales, densidad del

fluido, flujo masico y parametros econdmicos del sistema.

Se obtiene un modelo generalizado para seleccionar DOP de
tuberia.
El modelo generalizado para designar el Dcp se obtiene Yy

simplifica con la inclusién de un factor de correccian que integra
el efecto de las prapiedades reolégicas de los wmateriales. En el
caso de fluidos newtonianos Fc es una constante de valor 0.967; oara
fluidos de la ley de la potencia los valores del factor de correccion
son 0.8 < Fe < 0.967 en funcién del 1indice de caomportamiento
al fluje (n) del alimento. Los Dop para fluidos can elevado
comportamiento pseudoplasticos (n=0.2) son menores hasta en un 17 %
con respecto a los evaluados para fluidos newtonianos.

- En el caso de fluidos con tensor de esfuerzos iniciatl,

Herschel Bulkley y Flasticos de Bingham, los Dap evaluades son

mayares hasta en un S0 % con respecto a los evaluados para fluidos
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newtonianos.

E£s importante establecer una correcta caracterizaciédn reclogica
de los alimentos y evaluar con estos parametros el diametro econdmico
ce tuoeria.

i.a tnfluencia de la densidad del fluido fué¢ evaluada en un
intervalo de 800 a 1400 Kgs/mz; dentro del cual se establecio una
variacisn del 17%4 como maxima entre los diametras obtenaidas
para los valores extremos estudiados.

fPara el desarrollo del nomograma de Dop se considera este
como independiente de la densidad debido a gue los valores
evaluados a travées de la solucion anali tica Yy grafica no
muestran diferencia significativa cuando se comparan los diametros
nominales seleccionados.

Se desarrollé un npomograma el cual evalua el Dep para
el flujo de fluidos newtonianas en funcién del nemero de Reynolds
(NRe) y el gasto misico (M) para condiciones de <+lujo laminar;
introduciendose el <factor de correcign (Fe) para +lurdos no
newtonianns que permite la evaluacidén del Deppara las mismas
condiciones de proceso. En forma general se recomiendan manejar
nameros de Reynolds entre 600 y 20003 ya que bajo estas congiciones se
manejaran velocidades miximas de 1.5 m/s. Con esto se cumplira con el
criterio general de velocidad recomendada en el cual no se permite
manejar velocidades mayores a S ft/s (1.52 m/s).

ia velocidad econémica es una alternativa para establecer en un
dian;etrn de tuberia especifico la velocidad oel fluido que naos

proporcione los costos minimos totales apuales del sistema. Esta puede
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ser establecida en base a las propiedades reolegicas del material para
un diametro especifico.

Los tratamientos presentados son esencialmente para sistemas que
envuelven las tuberias de descarga de una bomba. Estas pueden ser
aplicados, sin embargo, a la succién de la bomba; excepto en los casos
donde el flujo es por gravedad. Para estas casos es recomendable
utilizar como base de seleccién la cabeza neta de succién positiva,

Se recomienda el estudioc mas profundo para determinar con mayor
exactitud los comportamientos de los alimentos dentro de las lineas de
proceso; ya que el conocimiento de las prgpiedades reolségicas de las
materiales es indispensable para el diselo y funcionamiento adecuado
de las operaciones unitarias involucradas en los pProcesos de
transformacién de alimentos.

El trabajo puede ser extendido para establecer Dcp en equipos
donde se involucra transferencia de calor como son los
pasteurizadores; por lo Quo s2 rocomienda un estudioc posterior que

involucre tambien los perfiles de temperaturas.
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