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PROL OGO

Este libro es un texto de iniciacién a las operaciones unitarias en ingenieria
guimica. Ha sido escrito para estudiantes no graduados que han completado los
cursos normales de mateméticas, fisica, quimicay unaintroduccion ala ingenie-
ria quimica. Se supone que 10s estudiantes poseen un conocimiento elementa de
balances de materia y energia, asi como de los principios de termodinamica.

Tanto en la estructura como en €l nivel de tratamiento, esta edicion revisada
sigue el modelo de ediciones anteriores. Se dedican capitulos separados a cada
una de las operaciones, que se agrupan en cuatro secciones fundamentales:
mecénica de fluidos, transmision de calor, etapas de equilibrio y transferencia de
materia, y operaciones en las que intervienen particulas solidas. Cursos de un
cuatrimestre o de un semestre pueden basarse en cualquiera de estas secciones o
en combinaciones de las mismas.

Los limites ddl libro estan fijados por € espacio y € nivel del tratamiento.
Muchas de las operaciones menos convencionales, tales como separaciones con
membranas, molienda coloidal, congelacion y métodos especializados de separa
ciones mecdnicas, & han omitido por motivos de espacio. Otros temas importan-
tes se han dgjado fuera debido a que un adecuado tratamiento de los mismos
aumentaria € nivel del libro hasta un punto inaccesible para la mayor parte de
los edudiantes no graduados. Por estas razones, @ flujo de dos fases, los modelos
de flujo tridimensional, los efectos eléctricos y magnéticos, asi como las separa-
ciones multicomponentes, o bien se han omitido o se tratan tan slo ligeramente.
Se ha hecho un esfuerzo por mantener un nivel de tratamiento uniforme a lo
largo de todo € libro.

Puesto que, de una forma casi general, los estudiantes de ingenieria quimica
siguen un curso de balances de materia y energia durante el primer o segundo
ano, el material sobre estos temas se ha,suprimido casi totalmente del Capitulo 1.
La termodindmica también se cubre por otros cursos de ingenieria quimicay, &
consecuencia, se ha omitido un capitulo sobre equilibrio entre fases, si bien en
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otros capitulos se ha incluido algo sobre los diagramas de fases que se requieren

para € tratamiento de diferentes separaciones. Ya no se incluye el método de
Ponchon para la estimacién de etapas de equilibrio, puesto que raramente se
utiliza en la préctica; para separaciones sencillas resulta totalmente adecuado

método de McCabe-Thiele y para separaciones mas complejas se utilizan proce-

dimientos de célculo con ordenador.

Se ha incorporado un nuevo capitulo sobre absorcidn, una operacion que esta
ganando importancia, especiamente en el control de la contaminacién. Se ha
introducido nuevo material sobre fluidizacion, transmisién de calor en lechos de
relleno, filtros de clarificacion, y sobre muchas otras materias. Los capitulos sobre
destilacion, absorcion de gases y secado se han reorganizado totamente. La
simulacién por ordenador se trata en las areas de destilacion de sistemas multi-
componentes y en la reduccion de tamarios de sdlidos. Todo € tratamiento se ha
revisado y puesto a dia de acuerdo con los conocimientos actuales.

Los sistemas de unidades se tratan en € Capitulo 1. La conversién a unidades
Sl dista mucho de ser completa en la préctica de ingenieria, y una gran parte de
lainformacion disponible estéd dada en unidades fps o cgs. Por tanto, el ingeniero
debe estar familiarizado con los tres sistemas de unidades, y todas elas se utilizan
en ese libro, con especid énfasis en los sigemas Sl y fps. Como podra apreciarse,
la gran mayoria de ecuaciones y correlaciones son adimensionales y pueden
utilizarse con cualquier conjunto de unidades consistentes.

Los problemas propuestos a final de los capitulos totalizan un nimero de
239, de los cuales 85 son nuevos en esta edicion. Su dificultad es variable, pero
todos €ellos estan basados en material de este libro, de forma que practicamente
todos se pueden resolver sin utilizar otras fuentes de informacion. La mayoria se
pueden resolver con ayuda de una calculadora manual, y solamente unos pocos
del Capitulo 27 sobre reduccion de tamarfios requieren programas de calculo para
U resolucion.

El autor de més edad, el doctor Warren L. McCabe, murié en agosto de 1982,
cuando la preparaciéon de esta edicion se encontraba aproximadamente por la
mitad. El contribuyé mucho a la primera parte de esta edicion y estaba total-
mente de acuerdo sobre los cambios a redlizar en los demés capitulos. Este libro
esta dedicado a su memoria

JWAMAN C.SMTH
PETER HARRI OTT
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CAPITULO

UNO

DEFINICIONES Y FUNDAMENTOS

La ingenieria quimica trata de procesos industriales en los que las materias
primas se transforman o separan en productos Utiles. El ingeniero quimico tiene
que desarrollar, disefiar y llevar a cabo e proceso, asi como € equipo utilizado en
e mismo. Tiene que elegir las materias primas adecuadas y hacer operar las
plantas con eficacia, seguridad y economia, teniendo en cuenta que sus productos
han de cumplir las condiciones exigidas por los consumidores. Lo mismo que la
ingenieria en general, la ingenieria quimica es también un arte y una ciencia. El
ingeniero utilizara la ciencia siempre que le permita resolver sus problemas. Sin
embargo, en la mayor pate de los casos, la ciencia no es capaz de proporcionarle
una solucién completa, y entonces tendra que recurrir a la experienciay a su
buen criterio. Su capacidad profesiona depende de esta habilidad para combinar
todas |as fuentes de informacion con el fin de obtener soluciones précticas alos
problemas que se le presenten.

La amplitud y variedad de los procesos e industrias que reclaman los servicios
de los ingenieros quimicos son muy grandes. Los procesos descritos en los
tratados de tecnologia quimica e industrias de proceso permiten tener una idea
bastante completa del campo que abarca la ingenieria quimica®+.

Debido a la variedad y complgiidad de los procesos modernos no resulta
préctico abarcar toda la materia que comprende la ingenieria quimica bajo una
sola denominacion, sino que se divide arbitrariamente en una serie de sectores
adecuados. Este libro comprende la parte de ingenieria quimica que se conoce
con el nombre de operaciones unitarias.

OPERACIONES UNITARIAS

Un método muy conveniente para organizar la materia de estudio que abarca la
ingenieria quimica se basa en dos hechos: (1) Aunque el nimero de procesos

t+ Los superindices numéricos que aparecen en e texto corresponden a las referencias bibliografi-
cas numeradas que figuran al final de cada capitulo.
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individuales es muy grande, cada uno de ellos puede dividirse en una serie de
etapas, denominadas operaciones, que se repiten a lo largo de los distintos

procesos. (2) Las operaciones individuales poseen técnicas comunes y se hasan en

los mismos principios cientificos. Por jemplo, en la mayor parte de los procesos
es preciso mover sdlidos y fluidos, transmitir calor u otras formas de energia
desde una sustancia a otra, y realizar operaciones tales como secado, molienda,
destilacion y evaporacion. El concepto de operacion unitaria es € siguiente: me-

diante el estudio sistematico de estas operaciones en si -operaciones que eviden-

temente constituyen la trama de la industria y los procesos- se unificay resulta
mas sencillo € tratamiento de todos los procesos.

Los agpectos estrictamente quimicos de los procesos se estudian dentro de un
campo paraelo de la ingenieria quimica denominado cinética de reaccion, o
ingenieria de las reacciones quimicas. Las operaciones basicas se utilizan amplia-
mente en la realizacion de las etapas fisicas de preparacion de los reactantes,
separacion y purificacion de los productos, recirculacion de los reactantes no
convertidos y control de la transferencia de energia hacia o desde |os reactores
quimicos.

Las operaciones unitarias son igualmente aplicables a procesos fisicos y qui-
micos. Por ejemplo, la fabricacion de sal comln consta de la siguiente serie de
operaciones béasicas. transporte de solidos y liquidos, transmision de calor, evapo-
racion, cristalizacion, secado y tamizado. En este caso no intervienen reacciones
guimicas. Por otra parte, € cracking de petréleo, con o sin catalizadores, es una
tipica reaccion gquimica realizada a gran escala. También aqui las operaciones
unitarias -transporte de solidos y fluidos, destilacion y diversas separaciones
mecénicas- son de una importancia vital y la reaccion de cracking no podria
realizarse sin ellas. Las etapas estrictamente quimicas se llevan a cabo controlan-
do d flujo de materia y energia hacia y desde la zona de reaccién.

Puesto que las operaciones bésicas son una rama de la ingenieria, éstas se
basan igualmente en la ciencia y la experiencia. Hay que combinar la teoriay la
préctica para disefiar € equipo, construirlo, montarlo, hacerlo funcionar y con-
servarlo. Para un estudio equilibrado de cada operacién es preciso considerar
conjuntamente lateoriay los aparatos, lo cua constituye el objetivo de este libro.

Fundamentos cientificos de las operaciones unitarias. Diversas técnicas y princi-
pios cientificos son fundamentales para el estudio de las operaciones basicas.
Algunos de ellos son leyes elementales de fisca y quimica, mientras que otros
corresponden a técnicas especiales que resultan particularmente Gtiles en ingenie-
ria quimica. Se supone que €l lector esta familiarizado con los principios elemen-
tdes, de los cudes se hace aqui solamente un breve resumen a titulo informativo.
A las técnicas especides se les dedica en este capitulo un tratamiento més amplio.
En los lugares adecuados del libro se consideran otros aspectos de la ingenieria

SISTEMAS DE UNIDADES

El sistema internacional oficial de unidades es € sistema Sl (Systéme Inter-
national d'unités); se redizan grandes esfuerzos para su adopcion universd como
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Unico sistema, tanto para las materias de ingenieria como cientificas, pero los
Sstemas antiguos, especidmente e sistema cgs y € de ingenieria gravitaciona fps,
todavia se usan y probablemente seguirén utilizandose durante algun tiempo. El
ingeniero quimico encuentra muchos datos fisicoguimicos expresados en unida
des cgs, muchos de los calculos se realizan de una forma mas conveniente en
unidades fps; por otra parte, las unidades Sl acanzan un uso creciente, tanto en
ciencia como en ingenieria. Por tanto, es necesario estar familiarizado con €l
manejo de estos tres sistemas.

En el tratamiento que sigue se estudia primeramente el sistema Sl y posterior-
mente se derivan los demés sistemas a partir de é. Sin embargo, el proceso
histérico ha sido € contrario, ya que las unidades Sl han evolucionado a partir
del sistema cgs. Debido a la creciente importancia del sistema Sl, debiera tener
l6gicamente la preferencia; &, con € tiempo, los demas sSistemas quedan desfasa
dos, se podrian ignorar y utilizar entonces exclusivamente el sistema Sl.

M agnitudes fisicas

Toda magnitud fisca consta de dos partes. una unidad, que expresa la magnitud

de que se trata y da la norma para su medida, y un nimero que indica cuantas
unidades se necesitan para completar la magnitud. Por jemplo, la afirmacion de

gue la distancia entre dos puntos es 8 pies expresa lo siguiente: que se ha medido
una determinada longitud; que para medirla se ha tomado una cierta longitud de
referencia llamada pie; y que para cubrir la distancia desde un extremo hasta el
otro se necesitan 8 unidades de 1 pie. Si un nimero entero de unidades resulta
demasiado grande o demasiado pequefio para cubrir una determinada distancia,

se definen submultiplos, que son fracciones de la unidad, de forma que la medida
s puede redizar con cuaquier grado de precison en funcion de unidades fraccio-

narias. Ninguna magnitud fisica estd definida mientras no estén dadas tanto €l
ndmero como la unidad.

Unidades Sl

El sistema Sl cubre todo € campo de la ciencia y la ingenieria, incluyendo
electromagnetismo e iluminacion. Para los fines de este libro es suficiente un
subconjunto  de  unidades S| comprendiendo quimica, fuerzas gravitatorias, meck
nicay termodindmica. Las unidades son deducibles de: (1) cuatro proporcionali-
dades de quimica y fisica, (2) referencias arbitrarias de masa, longitud, tiempo,
temperatura y €l mol, y (3) elecciones arbitrarias para los valores numéricos de
dos constantes de proporcionalidad.

Ecuaciones unitarias. Las proporcionaidades unitarias, escrita cada una como
una ecuacion con su propio factor de proporcionalidad, son

d
F=k o (mu) (LD
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mm
F =k, =5 (1.2)

Q. = kW, (13
pV

k, lim £ 14
4 p-»o m ( )

T

fuerza

tiempo

masa

velocidad

distancia

trabgo

calor

presion

volumen

temperatura absoluta termodindmica
k,, k,, ks, ks = factores de proporcionalidad

dondet

La Ecuacion (1.1) es la segunda ley de Newton de movimiento que expresa la
proporcionalidad entre la resultante de todas las fuerzas que actdan sobre una
particula de masamy e aumento con e tiempo de la cantidad de movimiento de
la particula en la direccion de la fuerza resultante.

La Ecuacion (1.2) eslaley de Newton de la gravitacion que expresa la fuerza
de atraccion entre dos particulas de masas m, y m, separadas entre si una
distanciar.

La Ecuacion (1.3) es € enunciado del primer principio de termodinamica.
Establece la proporcionalidad entre € trabagjo realizado por un sistema cerrado
durante un ciclo y € calor absorbido por € sistema durante el mismo ciclo.

La Ecuacion (1.4) establece la proporcionalidad entre la temperatura absoluta
termodindmica y € limite, para presion cero, del producto presion-volumen de
una masa definida de cualquier gas.

Cada una de las ecuaciones establece que si se dispone de medios para medir
los valores de todas las variables de la ecuacion y se calcula € valor de k, dicho
valor es constante y solamente depende de las unidades utilizadas en la medida
de las variables de la ecuacion.

Patrones. Por un acuerdo internacional se han lijado arbitrariamente los patro-
nes para las magnitudes de masa, longitud, tiempo, temperatura y mol, que
constituyen las unidades base del sistema Sl. A continuacion se relacionan los
patrones ordinariamente utilizados.

El patrén de masa es € kilogramo (kg), definido como la masa del kilogramo
internacional, un cilindro de platino que se conserva en Sévres (Francia).

t Al final de cada capitulo se presenta una lista de simbolos.
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El patron de longitud es € metro (m), definido? como 1 650 763,73* longitu-
des de onda de una cierta linea espectral emitida por & 86Kr.

El patrén de tiempo es e segundo (s), definido como 9 192 631,770« ciclos de
frecuencia de una cierta transicion cuantica de un &omo de *33Ce.

El patrén de temperatura es d kelvin (K); se define asignando e valor
273,16x K alatemperatura del agua pura en su punto triple, la Unica temperatura
alaque € agualiquida, € hidoy e vapor de agua pueden coexitir en equilibrio.

El mol se define* como la cantidad de sustancia que comprende tantas
unidades elementales como las que hay en 12 g de 12C. La definicion del mol es
equivaente ala afirmacion de que la masa de un mol de una sustancia pura, en
gramos, es numeéricamente igual a su peso atdmico calculado a partir de la tabla
patrén de pesos atdbmicos, en la cual e peso atdbmico del carbono es 12,01115.
Este nimero es diferente de 12x debido a que esta aplicado a la mezcla isotopica
natural de carbono en vez de a '2C puro.

Evaluacién de constantes. A partir de los patrones basicos se miden los valores
de m, m,y m, de las Ecuaciones (1.1) y (1.2) en kilogramos, r en metrosy u en
mefros por segundo. Las constantes k, y k, no son independientes, sino que estan

relacionadas entre si diminando F de las Ecuaciones (11) y (12). De esta forma se
obtiene

ﬁ _ d(mu)/dt
k, - mgmy|r?

Tanto k, como k, se pueden lijar arbitrariamente. Por tanto, las demas
condtantes es preciso obtenerlas por experimentos en los cudes las fuerzas calcu-
ladas por la Ecuacion (1.1) se comparan con las fuerzas gravitaciondes calculadas
por la Ecuacion (1.2). En e sistema Sl, &, se fija como launidad y &, se obtiene
experimentalmente. Por tanto, la Ecuacion (1.1) se transforma en

d
F= 5 (mu) (1.5)

La fuerza definida por la Ecuacion (1.5) y también utilizada en la Ecuacion (1.2)
recibe el nombre de newton (N). A partir de la Ecuacion (1.5),

1N =1 kg-m/s? (1.6)

La constante k, se representa por G y recibe e nombre de constante gravita-

cional. Su vaor experimental, tal como ha sido aceptado por € United States
Bureau of Standards*, es

G = 66732 x 10~ ' N-m?/kg? (1.7)

t El asterisco detrds de cada nimero indica que dicho nimero es exacto por definicion.
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Trabajo, energia y potencia. En e sistema S, tanto € trabgo como la energia se
miden en newton-metros, una unidad llamada julio (J), de forma que

1J=1N-m =1 kg-m?/s? (L8)
La potencia se mide en julios por segundo, una unidad [lamada watio (W).

Calor. Laconstante k, de la Ecuacion (1.3) se puede fijar arbitrariamente. En el
sistema Sl se toma, a igua que k;, como la unidad. La Ecuacion (1.3) se
transforma en

Q. =W (1.9)
Tanto € calor como € trabajo se miden en julios.

Temperatura. La magnitud p¥/m en la Ecuacion (1.4) se puede medir en
(N/m?)(m3/kg), o J/kg. Con un gas arbitrariamente elegido, esta magnitud se
puede determinar midiendo p y V de m kg de gas sumergido en un termostato. En
este experimento solamente es necesaria la constancia de la temperatura, pero no
su valor. Los valores de pV/m para diferentes presiones y temperatura constante
se pueden extrapolar a presion cero para obtener € valor limite que se requiere
en la Ecuacion (1.4) parala temperatura del termostato. Para €l caso especia de
que € termostato contenga agua a su punto triple, € valor limite se representa
(pV/m),. Para este experimento la Ecuacion (1.4) conduce a

|4
273 16 = k, lim <”—> (1.10)
mjo

p—0

Para un experimento a la temperatura T K se puede utilizar la Ecuacion (1.4)
para eiminar k, de la Ecuacion (1.10), dando

lim (p V/m)y

T = 273,16 220 ST, (1.12)

p—0

La Ecuacidn (1.11) es la definicion de la escala Kelvin de temperatura a partir de
las propiedades experimentales presién-volumen de un gas real.

Temperatura Celsius. En la préctica, las temperaturas se expresan en la escala
Cdsius, en la cua € punto cero se toma como € punto de fusion dd hielo,

definido como la temperatura de equilibrio de hielo y aire saturado de vapor
de agua a la presién de una atmoésfera. Experimentalmente se encuentra que
el punto del hido es 0,01 K inferior a punto triple del agua vy, por tanto, es

273,15 K. La temperatura Celsius (“C) esta definida por

ToC=T K = 273,15 (1.12)
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En la escaa Celsius, la temperatura experimentalmente medida del vapor de
agua, que es € punto de ebullicion del agua a la presién de una atmosfera, es
100,00 °C.

Unidades decimales. En € sistema Sl se define una sola unidad para cada
magnitud, pero se reconocen multiplos y submdiltiplos decimales con nombres
propios. Se relacionan en el Apéndice 1. El tiempo puede expresarse en unidades
decimales. minutos (min), horas (h), o dias (d).

Gravedad patron. Para ciertos fines se utiliza la aceleracion de la caida libre en
el campo gravitatorio terrestre. A partir de deducciones basadas en la Ecua
cion (1.2), esta magnitud, que se representa por g, es casi constante. Varia

ligeramente con la latitud y con la atura sobre € nivel del mar. Para célculos
precisos se ha establecido un patron arbitrario g, definido por

g, = 9,80665+ m/s? (1.13)
Unidades de presiéon. La unidad de presiéon en el sistema Sl es € newton por
metro cuadrado. Esta unidad, [lamada pascal (Pa), resulta excesivamente pequefia
y también se utiliza un mdltiplo llamado bar, definido por

1bar =1x 10° Pa=1x 105 N/m? (1.14)

Una unidad de presion empirica mas frecuente, utilizada con todos los siste-
mas de unidades, es la atmésfera estandar (atm), definida por

1 atm = 1,01325% x 10° Pa = 1,01325 bars (1.15)

Unidades CGS
El més antiguo sistema centimetro-gramo-segundo (cgs) se puede deducir a partir
del sistema Sl tomando ciertas decisiones arbitrarias.
El patrén de masa es € gramo (g), definido port

1g=1x 1073 kg (1.16)
El patrén de longitud es & centimetro (cm), definido por I

lcm=1x 1072 m (1.17)
Los patrones de tiempo, temperatura y e mol no se modifican.

¥ Véase Apéndice 1.
} Véase Apéndice 1.
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Como en e sstema S, la constante k, de la Ecuacion (1.1) esta fijada como la
unidad. La unidad de fuerza recibe e nombre de dina (din), definida por

1dina = 1 g-cm/s? (1.18)
La unidad de energia 'y de trabgjo es € ergio definido por
lego=1dnacm=1x 107" J (1.19)
La constante k, de la Ecuacion (1.3) no es la unidad. Una unidad de calor,
llamada caloria (cal), se utiliza para convertir en ergios la unidad de calor. La
constante 1/k5 se sustituye por J, que representa €l llamado equivalente mecénico
de calor y se mide en julios por caloria. La Ecuacion (1.3) se transforma en

W, = JQ, (1.20)

Se han definido dos calorias diferentes*. La caloria termoquimica (cal), utilizada
en quimica, se define por

1 ca = 4,1840% x 107 ergios = 4,1840% J (1.21)

La caloria de las tablas internacionales del vapor de agua (cal,,), utilizada en
ingenieria, se define por

1 cal, = 4,1868x x 107 ergios = 4,1868% J (1.22)
La caloria se define de tal forma que el calor especifico del agua es aproximada

mente 1 cal/g-°C.
La aceleracion normal de la caida libre, en unidades cgs, es

g, = 980,665 cm/s? (1.23)

Constante de los gases

Si lamasa se mide en kilogramos, o gramos, la constante &, de la Ecuacion (1.4)
difiere de un gas a otro. Pero cuando se utiliza el concepto de mol como una
unidad de masa, k, puede sustituirse por la constante universal de los gases R,
gue, segin la ley de Avogadro, es la misma para todos los' gases. El vaor
numérico de R depende solamente de las unidades elegidas para las magnitudes
energia, temperaturay masa. Por tanto, la Ecuacién (1.4) se expresa en laforma

donde 7 es € nimero de moles. Esta ecuacion se aplica también a mezclas de
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gases s n es € nimero total de moles de todas las especies moleculares que
forman e volumen V.,
El valor experimental aceptado de R es*

R = 8,31434 JK-mol = 831434 x 107 ergs/K-mol (1.25)

En & Apéndice 2 se dan valores de R en otras unidades de energia, temperatura'y
masa

Aungue e mol se define como una masa en gramos, €l concepto de mol se
puede extender fécilmente a otras unidades de masa. Asi, @ kilogramo mol
(kgmol) es el habitual peso molecular o atémico en kilogramos, y la libra mol (b
ma) rgoresata d migmo conogio para lires Cuendo o ¢ expadifica la unided
de masa se sobreentiende que se trata de moles gramo. El peso molecular M es
exclusivamente un nimero.

Unidades de ingenieria FPS
En los paises de habla inglesa se ha utilizado ampliamente, tanto en actividades
comgddes como en ingaieia d dd¢aema gavitadond de unidedes no  dednd.
El sistema puede derivarse del sistema Sl tomando alguna de las siguientes
dedsones

El patron de masa es la libra (Ib), definida por

1 1b = 0,45359237x kg (1.26)

El patrén de longitud es la pulgada (pulg), delinida como 2,54 cm. Esto
equivae a definir e pie (pie) como

1 pie=254x12x 1072 m = 0,3048« m (1.27)

El patron de tiempo sigue siendo € segundo (s).
La escala termodinamica de temperatura recibe el nombre de escala Rankine,
en la que la temperatura se representa por °R y se define por

1°R =

1.28
1.8 K (1.28)

El punto del higlo en la escala Rankine es 273,15 x 1,8 = 491,67 “R.

La escaa andloga de la Celsius es la escala Fahrenheit, en la que las lectu-
ras se representan por “F. Se deriva de la escala Rankine, tomando su punto
cero exactamente 32 °F por debajo del punto del higlo en la escala Rankine, de
forma que

T°F = T°R — (491,67 = 32) = T °R = 459,67 (1.29)
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Laredacion entre las escalas Celsius y Fahrenheit viene dada por la ecuacion
exacta

TF=32+ 18 °C (1.30)
A partir de esta ecuacion, las diferencias de temperatura estan relacionadas por
AT °C = 18AT°F = ATK (1.31)
El punto del vapor de agua es 212,00 “F.
Libra fuerza. El sistema fps se caracteriza por una unidad gravitaciona de
fuerzallamada libra fuerza (Ib,). La unidad se define de tal forma que la acelera-
cién norma de la gravedad gerce una fuerza de una libra sobre la masa de una
libra. La aceleracion normal de la caida libre en unidades fps, con cinco cifras
sgnificativas,  €s

_9,80665 m/s?

=2~ " = 32174 pies/s? 1.32
& = 03048 mypies o/ pies/s (1.8
La libra fuerza se define por
11b, = 32,174 Ib-pies/s> (1.33)
Por tanto, la Ecuacion (1.1) da
_ d(mu)/dr .,
Flb, = D174 1b-pies/s (1.34)

La Ecuacion (1.1) también se puede escribir con 1/g, en vez de k,:

_ dlmu)/dt
2

F

(1.35)

La comparacion de las Ecuaciones (1.34) y (1.35) muestra que para preservar
tanto la igualdad numérica como la consistencia de las unidades es necesario
definir g, @ llamado factor de proporcionalidad de la ley de Newton para la unidad
de fuerza gravitacional

g. = 32,174 Ib-pies/s-Ib, (1.36)

La unidad de trabajo y de energia mecanica en €l sistema fps es d pie-libra
fuerza (pies-Ib,). La potencia se mide por medio de una unidad empirica, €l
caballo de vapor (CV), definido por

1CV = 550 pies-1b,/s (1.37)
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La unidad de caor es la unidad britanica de calor (Btu), definida por la
relacion implicita

1 Btu/Ib-°F = 1 cal;r/g-°C (1.38)

Como en e sistema cgs, la constante k, de la Ecuacion (1.3) se sustituye por 1/J,
donde J es € equivalente mecanico del calor, igua a 778,17 pies-lb/Btu.

La definicion del Btu requiere que el valor numérico del calor especifico sea el
mismo en ambos sistemas y que en cada caso el calor especifico del agua sea
aproximadamente [,0.

Converddn de unidades

Puesto que se utilizan habitualmente tres sistemas de unidades, con frecuencia es
necesario convertir magnitudes de un sistema a otro, lo cual se lleva a cabo

utilizando factores de converson. Solamente se requieren los factores de conver-

sion definidos para las unidades de base, puesto que los factores de conversion
para todas las demés unidades se pueden calcular a partir de ellos. Las inter-
conversones entre los sstemas Sl y cgs son sencillas. Ambos utilizan los mismos
patrones para tiempo, temperaturay el mol, y solamente se necesitan las conver-
siones decimaes definidas por las Ecuaciones (116) y (117). Los sistemas Sl y fps
también utilizan el segundo como patrén de tiempo, de forma que tres factores
de conversion definidos para masa, longitud y temperatura por las Ecuacio-
nes (1.26), (1.27) y (1.28), respectivamente, son suficientes para todas las conversio-

nes de unidades entre estos dos sistemas.

El Ejemplo 1.1 muestra cdmo se calculan factores de conversion a partir de
los nimeros exactos utilizados en las definiciones de las unidades de los sistemas
Sy fps. En las conversiones en las que interviene g, en unidades fps, se recomien-
da el uso de la relacion numerica exacta 9,80665/0,3048 en vez del nimero fps
32,1740 con € fin de obtener la méxima precision en e célculo linal y sacar
ventgja de posibles anulaciones de nimeros durante € célculo.

Ejemplo 1.1. Utilizando solamente definiciones exactas y patrones, calcllense fac-
tores para convertir (a) newtons en libras fuerza, (b) Btu en calorias IT, (c) atmosferas
en libras fuerza por pulgada cuadrada, y (d) Btu en pie-libras fuerza.

SOLUCION

(@ A partir de las Ecuaciones (1.6), (1.26) y (1.27)

1 1b-pies/s?
1N=1 kg- 2 =
&M/’ = (25359237 x 03048

A partir de la Ecuacion (1.32)

0,3048

1 bft/s? = —rC
/S = 580663

Ib,
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B 0,3048 b
~ 980665 x 0,45359237 x  0,3040 ’
1

Ib
= 980665 X 045359237

y por tanto I N

= 0,224809 Ib,

En & Apéndice 3 se encuentra que para convertir newtons en libras fuerza es preciso
multiplicar por 0,224809. Obviamente, para convertir libras fuerza en newtons hay
que multiplicar por 9,80665 X 0,45359237 = 4,448222,

() A partir de la Ecuacion (1.38)

1Bu=1cd, °LF oy LIPIKGLCF
1g 1°C kglg1l °C
A patir de las Ecuaciones (1.16), (1.26) y (1.31).
= 1
I Bt led, 0’453592{‘73 x_1000 = 251996 caly

(© A partir de las Ecuaciones (1.6), (1.14) y (1.15)
1 atm = 1,01325 x 10° kg-m/s?-m?

A partir de las Ecuaciones (1.26), (1.27) y (1.36), puesto que 1 pie = 12 pulg,

1ib/s? 03048
045359237 pies

_ 101325 x_10°x_03048 oulg?
32,174 X 045359237 x 127 //PWE

14,6959 1b,/pulg®
(d) A partir de las Ecuaciones (1.16), (1.22) y (1.38)
1 Btu/Ib-°F = 4,1868 J/g-°C x 10° g/kg

1 atm = 1,01325 x 10° x

Utilizando la Ecuacion (1.8) se obtiene
1 Btu = 4,1868 x 10°> m?/s*-Ib-(AT °F/AT “C)
Utilizando las Ecuaciones (1.27) y (1.31) resulta

4,1868 X 10° /1 pie )2 1lb

1 Btu =
1,8 \0,3048 z

S

Segln la Ecuecion (1.32)

1 Btu =

4,1868 x 10° /1 pie \* 03048 11lb,
1,8 0,3048 / 9,80665 pies-lb

~ 41868 x 10° b =

= 03048 x 980665 x Lo/

= 778,17 pies-lb,
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Aunque los factores de converson se pueden cacular cuando se necesitan, resulta
mas comodo utilizar tablas para los factores mas frecuentes. En e Apéndice 3 s
presenta una tabla de los factores utilizados en este libro.

Unidades y ecuaciones

Aunque las Ecuaciones (1.1) a (14) son suficientes para la descripcion de sistemas
de unidades, representan solamente una pequefia fraccidn de las ecuaciones que
se utilizan en este libro. Muchas de estas ecuaciones contienen términos que
representan  propiedades de sustancias y se introducen a medida que Sse necesitan.
Todas las nuevas magnitudes se miden con combinaciones de unidades ya defini-
das, y todas dlas pueden expresarse como funciones de las cinco unidades de base
para masa, longitud, tiempo, temperatura y mol.

Precision de los calculos. En € tratamiento precedente los valores de constantes
experimentales se dan con € nimero maximo de cifras significativas consistentes
con la actud estimacion de la precision con la que son conocidas, y Se mantienen
todas las cifras en los valores de las constantes definidas. Sin embargo, en la
préctica rara vez se requiere una precision tan elevada, de forma que las constan-
tes definidas y experimentales pueden truncarse para €l nimero de cifras conve-
nientes en cada caso, aun cuando la disponibilidad de calculadores digitales
permite retener la maxima precision con un coste insignificante. El ingeniero
debera utilizar su criterio para establecer un adecuado nivel de precision en €
problema concreto que ha de resolver.

Ecuaciones generales. Excepto por lo que se refiere a la aparicion de los factores
de proporcionalidad g, y J, las ecuaciones en los tres sistemas de unidades son

iguales. En @ sisema S| no agparece ninguna constante; en e Sistema cgs se omite
g. Yy e mantiene J; en & sistema fps aparecen ambas constantes. En este libro, con
e fin de obtener ecuaciones de una forma general para todos los sistemas, se

incluyen g, y J que permiten el empleo de unidades fps. Por consiguiente, bien g,
0 ambos g. y J, pueden tomarse iguales a la unidad cuando las ecuaciones se
utilizan en los sistemas cgs 0 Sl.

Ecuaciones adimensionales y unidades consistentes. Las ecuaciones deducidas
directamente de las leyes bésicas de las ciencias fisicas constan de términos que o
bien tienen las mismas unidades o que pueden expresarse en las-mismas unidades
utilizando las definiciones de magnitudes derivadas para expresar unidades com-
pletas en funcion de las cinco de base. Las ecuaciones que cumplen este requeri-
miento se llaman ecuaciones dimensionalmente homogéneas. Cuando una ecua
cion de este tipo se divide por uno cualquiera de sus términos se anulan las
unidades de cada término y solamente quedan valores numéricos. Estas ecuacio-
nes reciben el nombre de ecuaciones adimensionales.

Una ecuacion dimensionalmente homogénea puede utilizarse sin més con
cualquier conjunto de unidades con tal de que se utilicen siempre las mismas
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unidades para las cinco unidades de base Las unidades que cumplen este requeri-
miento se llaman unidades consistentes. Cuando se utilizan unidades consistentes
no se necesitan factores de conversion.

Considérese, por gemplo, la ecuacion habitual para la distancia Z recorri-
da por un cuerpo gue cae libremente durante el tiempo ¢ con una velocidad ini-
cid uy:

12
Z = uyt + ‘% (1.39)

El examen de la Ecuacién (1.39) indica que las unidades de cada término corres-
ponden a las de longitud. Dividiendo la ecuacion por Z se obtiene

_ ot , g
l=>+5; (1.40)

Un andlisis de cada término de la Ecuacion (1.40) indica que se han anulado las
unidades en todos €ellos y que, por tanto, cada término es adimensiona. Una
combinacion de variables para la cual todas las dimensiones se anulan en esta
forma, recibe el nhombre de grupo adimensional. El valor numérico de un grupo
adimensional para valores dados de las magnitudes que contienen es indepen-
diente de las unidades utilizadas con tal de que sean consistentes. Ambos térmi-
nos del segundo miembro de la Ecuacién (1.40) son grupos adimensionales.

Ecuaciones dimensionales. Las ecuaciones deducidas por méodos empiricos, en
las que se correlacionan los datos experimental es mediante ecuaciones empiricas
sin tener en cuenta la consistencia dimensional, no son en general dimensional-
mente homogéneas, y contienen términos con dimensiones diferentes. Las ecua
ciones de este tipo se [laman dimensionales o dimensionalmente no homogénesas.
En este tipo de ecuaciones no presenta ninguna ventaja utilizar unidades consis-
tentes, y en ellas pueden aparecer dos 0 mas unidades de longitud o tiempo, tales
como centimetros 0 metros y minutos 0 segundos. Por gemplo, una formula para
la velocidad de transmisién de calor por conduccién y conveccion a la aimésfera
desde una tuberia horizontal, es la siguiente

q AT1,25
N 0,50 TAZE (1.41)
donde ¢ = flujo de pérdida de calor, Btu/h
A = &rea de la superficie de la tuberia, pie?
AT = exceso de temperatura de la pared de la tuberia sobre el ambiente
(atmésfera  circundante), °F
D), = didmetro exterior de la tuberia, pul

Evidentemente, las unidades de ¢g/4 no son las mismas que las del segundo
miembro de la Ecuacion (1.41) y, por tanto, la ecuacién es dimensiona. Las
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magnitudes sustituidas en la Ecuacion (1.41) deben expresarse en las unidades
que se indican, pues de lo contrario la ecuacion conducird a un resultado erréneo.
Si se desean utilizar otras unidades es preciso cambiar € coeficiente. Para ex-
presar AT en grados Celsius, por gemplo, € coeficiente numérico ha de ser
0,80 x 18125 = 1,045, puesto que un grado Celsius equivale a 1,8 grados
Fahrenheit.

En este libro todas las ecuaciones son dimensionalmente homogéneas salvo
que se indique otra cosa.

ANALISIS DIMENSIONAL

Muchos problemas importantes de ingenieria no pueden resolverse totalmente
por métodos tedricos 0 mateméticos. Problemas de este tipo son especialmente
frecuentes en flujo de fluidos, flujo de caor y operaciones difusondes. Una forma
de abordar un problema para € que no es posible deducir una ecuacién matema-
tica, consiste en recurrir a la experimentacion empirica. Por gemplo, la pérdida
de presiéon por friccién en una tuberia circular, larga, recta y lisa depende de
todas estas variables: longitud y didmetro de la tuberia, velocidad de flujo del
fluido, asi como de su densidad y viscosidad. Si se modifica cualquiera de estas
variables, se modifica también la caida de presién. El método empirico para
obtener una ecuacion que relacione estos factores con la caida de preson requiere
determinar el efecto de cada variable por separado, para lo cua es preciso
efectuar una experimentacién sistemética con cada una de las variables mante-
niendo todas las demas constantes. El procedimiento es muy laborioso y resulta
dificil correlacionar los resultados obtenidos con €l fin de hallar una relacion til
paralos célculos.

Existe un método intermedio entre e desarrollo matematico formal y €l
estudio empirico’, que se basa en e hecho de que, s existe una ecuacion
tedrica entre las variables que afectan a un proceso fisico, dicha ecuacion tiene
gue ser dimensionalmente homogénea. Teniendo en cuenta esta condicion, se
pueden reunir varios factores en un nimero menor de grupos adimensionales de
las variables. Los vaores numéricos de estos grupos son, en un caso  determinado,
independientes del sistema dimensiona utilizado, y en la ecuacion fina inter-
vienen los grupos como tales en vez de los factores por separado.

El andlisis dimensional no conduce a una ecuacién numérica y es preciso
recurrir ala experimentacion para completar la solucion del problema. El andlisis
dimensional es muy valioso para orientar la experimentacion, y resulta de gran
utilidad para sefidar € camino a seguir con e fin de correlacionar los datos
experimentales en una forma adecuada para su utilizacion en ingenieria. En €
Apéndice 4 se presenta una discusion de la técnica para efectuar un andlisis
dimensional, con un gemplo del método.

Grupos adimensionales con nombres propios. Algunos grupos adimensionales se
presentan con tal frecuencia que se les han adjudicado nombres y simbolos
especiales. En el Apéndice 5 se presenta una lista de los mas importantes.
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CONCEPTOS BASICOS

Las operaciones unitarias en ingenieria quimica se asientan sobre un pequefio
nimero de conceptos basicos, incluyendo las ecuaciones de estado de |os gases,
balances de materia 'y balances de energia. Estas materias se tratan con amplitud
en los cursos introductorios de quimica e ingenieria quimica, razén por la que
aqui sblo se consideraran brevemente. Para €l que desee practicar en la aplica-
cion de estos conceptos, al final de este capitulo se proponen problemas ilustra-

tivos con respuestas.

Ecuaciones de etado de los gases

Un gas puro consistente en # mol que se mantiene a una temperatura Ty presion
p, ocupara un volumen ¥, S una cualquiera de estas tres magnitudes esta fijada,
la cuarta también esta determinada y, por tanto, sdlo tres magnitudes son inde-
pendientes. Esto puede expresarse mediante la ecuacion funcional

flo, ,V,m=10 (1.42)

Las formas especificas de esta relacion se [laman ecuaciones de estado. Se han
propuesto muchas de estas ecuaciones y vaias de dlas son de uso frecuente. Las
ecuaciones de estados mas satisfactorias pueden expresarse en la forma

pV B C D

1 - 4.
WRT = + Vin + (1.43)

(VinF + P +

Esta ecuacién, Ilamada ecuacion del virial, esta bien fundamentada por la teoria
molecular de los gases. Los coeticientes B, C y D son @ segundo, tercero y cuarto
coeficientesdel virial, respectivamente. Cada uno de llos es funcién de la tempe-
ratura e independiente de la presion. Se pueden incorporar coeticientes adiciona-
les, pero los valores numéricos para los coeficientes superiores a D son tan poco
conocidos que rara vez se utilizan més de tres. La ecuacion del virial también se
glica a mezclas gaseosss, y los coeficientes del virial dependen de la temperatura
y la composicion de la mezcla Existen reglas para estimar los coeficientes de B, C
y D para mezclas a partir de sus valores para los gases puros individuales®.

Factor de compresbilidad y densidad molar. Para fines de ingenieria la Ecua-
cion (143) se escribe con frecuencia asi

P

KT =1+ pyB+ piC+ piD (1.44)
M

donde z es € factor de compresibilidad y p,, es la densidad molar definida por

n
SV (1.45)
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Ley delos gasesideales. Los gases reales a presion elevada requieren € uso de
los tres coeficientes del virial para cdlculos exactos de z a partir de py y T. A
medida que se reduce la densidad por disminucién de la presion, los valores
numeéricos de los términos del virial se anulan, aun cuando los valores de los
codficientes no se modifican. A medida que e efecto de D s hace desprecidble, la
serie se trunca suprimiendo este término, después € término C, y asi sucesiva
mente, hasta que para bajas presiones (del orden de una o dos atmdsferas para
gases ordinarios), se pueden despreciar los tres viriales. El resultado es la sencilla
ley de los gasss

j14 P
- _ - 1.46
2= RT = pyRT = | (1.46)

Esta ecuacion es evidentemente consistente con la Ecuacion (1.11) que contiene
la definicion de la temperatura absoluta. El proceso limite indicado por la Ecua
cién (1. 11) elimina de forma rigurosa los coeficientes del virial para proporcionar
una definicion precisa; la Ecuacion (1.46) cubre un intervalo adecuado de densi-
dades para los célculos préacticos y recibe el nombre de ley de los gases ideales.

Presiones parciales. La presion parcia es una magnitud Util para € tratamiento
de los componentes individuales de una mezcla gaseosa. La presion parcial de un
componente en una mezcla, tal como, por ejemplo, el componente A4, esta defini-
da por la ecuacion

P4 = Py, (1.47)

donde p, = presion parcial del componente A en la mezcla
y4 = fraccion molar del componente A en la mezcla
P = presion total de la mezcla

Si se suman todas las presiones parciales de una determinada mezcla € resulta
do es

Pa+ Pp+ Pov = Pya+ yp+ Yor o)

Puesto que la suma de las fracciones molares es la unidad,

Pa + Ppp + Pc + =P (1.48)

La suma de todas las presiones parciaes de una mezcla dada es igual ala presion
total de la mezcla. Esto es aplicable tanto para mezclas de gases ideales como no
idedles

Balances de materia. La ley de conservacion de la materia establece que la
materia no se puede crear ni destruir. Esto conduce a concepto de masa, y laley
puede enunciarse en la forma de que la masa de los materiales que intervienen en
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un proceso es constante. Actualmente sabemos que la ley estd muy restringida
para el caso de materia que se mueve con velocidades préximas a la de la luz o

para sustancias gque experimentan reacciones nucleares. En estas circunstancias,
la materia y la energia son interconvertibles, de forma que la suma de las dos

permanece constante en vez de cada una por separado. Sin embargo, en la mayor
parte de las situaciones de ingenieria esta transformacion es demasiado pequefia
para ser detectada y en este libro se considera que la masa y la energia son
independientes.

La conservacion de la materia exige que los materiales que entran en un
proceso, o bien se acumulan o salen del proceso, de forma que no puede haber
pérdida ni ganancia. La mayor parte de los procesos que se consideran en este
libro transcurren sin acumulacion ni vaciamiento y la ley de conservacion de la
materia adquiere la forma sencilla de que la entrada es igual a la salida. La ley se
aplica con frecuencia en la forma de balances de materia. El proceso es deudor
con respecto a lo que entra y acreedor con respecto a lo que sale. La suma del
debe tiene que ser igual a la suma del haber. Los balances de materia han de
cumplirse para todo el proceso o equipo, asi como para cualquier parte de los
mismos. Se cumplen tanto para todo el material que entra y sale del proceso
como para cualquier material individua que pasa a través del proceso sin
modificarse.

Balancesde energia. A un proceso, 0 a una parte del mismo, separado de los
alrededores por un limite imaginario, se le puede aplicar un balance de energia.
Como en un balance de materia, la entrada que cruza el limite tiene que ser igual
a la salida mas la acumulacién. Si las condiciones son de estado estacionario (no
varian con €l tiempo), la entrada es igua a la salida.

En un balance de energia es preciso incluir todas las formas de energia. Sin
embargo, en la mayor parte de los procesos de flujo algunas formas de energia,
tal como magnética, superficial y de esfuerzo mecanico, no varian y no es preciso
tenerlas en cuenta. Las formas méas importantes son la energia cinética, la energia
potencial, la entalpia, el calor y el trabajo. En los procesos electroquimicos hay
que afadir a la lista la energia eléctrica.

SIMBOLOS

En generd, las magnitudes estén dadas en unidades S, cgs y fps las magnitudes dadas
solamente en sstemas cgs 0 fps s« limitan d dSstema considerado; las magnitudes utiliza
dss solamente en una ecuacion e identifican por d nimero de la ecuacion.

A Area dela superficie de calentamiento, pie? [Ec.(1.41)]

B Segundo coeficiente del virjal, ecuacion de estado, m?/kgmol, cm?/gmol, 0 pie*/mol-lb

C  Tercer coeficiente del virial, ecuacion de estado, m®/(kgmol)?, cm®/(gmol)?, O pie®/
(mol-1b)?

D  Cuarto coeficiente del virial, ecuacion de estado, m®/(kgmol)3, cm®(gmol)?, O pie®/
(mol-1b)?

D, Diametro exterior de latuberia, pulg [Ec. (1.41)]

F  Fuerza, N, din, o Ib,
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f  Funcion de

G  Constante gravitacional, N-m?*/kg?, din-cm?/g?, o pies-lb -pie?/1b?

g  Aceleracion de caida libre, m/s?, cm/s?, o pies/s?; g,, valor normal, 9,80665+ m/s?,
980,665 cm/s?, 32,1740 pies/s>

g.  Factor de proporcionalidad, 1/k, en la Ecuacion (1.35), 32,1740 pies-1b/lb -s?

J  Equivalente mecénico del calor, 4,1868 J/calyr, 778,17 pies-lb,/Btu

k Factor de proporcionalidad, k, en la Ecuacion (1.1); k, enlaEcuacion (1.2); k5 en
la Ecuacion (13); k, en la Ecuacion (14)

M Peso molecular

m  Masa, kg, g, o Ib; m,, m,, masas de particulas[Ec.(1.2)]

n NOmero de moles

P  Presion total delamezcla

p  Presion, Pa, din/cm?, olb /pie? p,, presion parcial del componente A; py, presion
parcial del componente B; p., presion parcial del componente C

@ Cantidad de calor, J, cal, o Btu; @, calor absorbido por el sistemadurante el ciclo

q Flujo de transmisién de calor, Btu/h [Ec. (1.41)]

R Constante de la ley de los gases, 8,31434 x 10° JK-kgmol, 8,31434 x 107 ergios/
K-gmol, o 1,98585 Btu/°R-lb

r  Distancia entre dos masas puntuales m,y m, [Ec.(1.2)]

T Temperatura, K, “C, “R, 0 “F; temperatura absol uta termodinamica[Ec.(1.11)]

t Tiempo, s

u  Velocidad lineal, m/s, szs’ O pies/s; ug, velocidad inicial del cuerpo que cae

vV Volumen, m? c¢m?, O pie

W Trabgjo, J, ergios, o pies-Ib,; W, trabajo realizado por el sistema durante el ciclo

y  Fraccion molar en la mezcla gaseosa; y,, fraccion molar del componente A; yg,
fraccion molar del componente B; y,, fraccion molar del componente C

Z  Altura sobre el plano de referencia, m, cm, o pies

z Factor de compresibilidad, adimensional

Letras griegas

AT Diferencia de temperatura, °F [Ec. (1.41)]
py Densidad molar, kgmol/m?, gmol/cm?, mol-1b/pie*

PROBLEMAS

1.1. Utilizando las constantes y los factores de conversion definidos para masa, longitud,
tiempo y temperatura, calcilense los factores de conversion para (a) caballo de vapor a
kilowatios, (b) pie-libras fuerza akilowatios-hora, (c) galones (1 gal = 231 pulg®) alitros
(10° cm?), (d) Btu por libra mol a julios por kilogramo mol.

12. La ecuacion de Beattie-Bridgman, una famosa ecuacién de estado para gases reales,
puede escribirse asi

y = RTT1 2(c/vT3)] [v . Bo<1 _ Q)] _ A_zo <1 - ‘_’> (149)
v v v v

donde a, A, b, B, y ¢ son constantes experimentales, y p es el volumen molar, 1/mol.
(a) Demostrar que esta ecuacion se puede poner en la forma de la Ecuacion (1.44) y
deducir ecuaciones para los coeficientes del virial B,C y D en funcion de las constantes
de la Ecuacion (1.49). (b) Para el aire las constantes son g = (,01931, 4, = 1,3012,
b= —001101, B, = 0,04611, c x 10~* = 66,00, todas en unidades cgs (atmoésferas,
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litros, moles, kelvin, con R = 0,08206). Calcllense los valores del coeficiente del virial
para aire en unidades Sl. (c) Calcllese z para aire a una temperatura de 300 K y un
volumen molar de 0,200 m?/kgmol.
13, unamezcla de 25 por 100 de amoniaco gaseoso y 75 por 100 de aire (sobre base
seca) se pasa a través de una columna vertical de desorcidn, a la parte superior de la
cud s bombea agua El gas desorbido sde por la pate superior de la torre conteniendo
0,5 por 100 de amoniaco en peso, y por la pate infeior sde una disolucion acuosa con-
teniendo 10 por 100 de amoniaco en pesn. Ambas corientes gaseosas de entrada y  <dida
estén saturadas con vapor de agua. El gasentraalatorrea37“C,y salea2!,1“C. La
presién de ambas corrientes, asi como en el interior de latorre, es de1,02 atm manomeé-
tricas. Lamezclaaire-amoniaco entraen latorre con un caudal de 28,32 m*/min, medido
como gas seco al5,6°Cy 1 atm. ;Qué porcentaje del amoniaco que entraen latorre no
es absorbido por el agua? ;Cuantos metros clibicos de agua por hora se bombean ala
pate superior de la torre?

Respuesta: 2,70 m3/h.
14.  Un gas seco conteniendo 75 por 100 de airey 23 por 100 de vapor de amoniaco
enra por e fondo de una tore de absorcion cilindrica de relleno de 2 pies de didmetro. En
la parte superior de latorre hay boquillas que distribuyen el agua sobre el relleno. Por
g fondo de la torre de la columna s refira una disolucion de amoniaco en agua y d ges
desorbido sde por la pate superior. El gas entra a 80 °F y 760 mm Hg de preidn, y sde
a 60 °F y 730 mm Hg. El gas que sale contiene, sobre una base seca, 1,0 por 100 de
amoniaco. (a) Si el gas que entra fluye através del fondo vacio de la columna con una
velocidad media (ascendente) del,5 pies/s, ;cuantos pies cubicos de gas de entrada se
tratan por hord? (b) ;Cuantas libras de amoniaco s ebsorben por hora?
15. Un evaporador se alimenta de forma continua con 25 t (toneladas métricas)/h de
una disolucién consistente en 10 por 100 de NaOH, 10 por 100 de NaCl y 80 por 100 de
H,0. Durante la evaporacion se elimina vapor de aguay lasal se depositaen formade
crigddes que sdimentan y s« spaan de las aguas madres La disolucion concentrada que
sale del evaporador contiene 50 por 100 de NaOH, 2 por 100 de NaCl y 48 por 100
deH,0.

CzaJ cllese (a) los kilogramos de agua evaporada por hora, (b) los kilogramos de sal
Que precipitan por hora y (c) los kilogramos de disolucion concentrada que s producen
por hora.

Respuestas: (a) 17 600 kg/h; (b) 2400 kg/h; (c) 5000 kg/h.
16. A través de un fubo horizontd cdentado circula are en edado etacionario. El are
etra a 40 °F con una velocidad de 50 pies/s, y sde dd tubo a 140 °F y con una velocided
de 74 pies/s. El calor especifico del aire es 0,24 Btu/Ib-°F. ;Cuantos Btu por librade aire
® trandieren a través de la paed dd tubo?

Respuesta: 24,1 Btu/lb.
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SECCION

DOS

MECANICA DE FLUIDOS

El comportamiento de los fluidos es importante para los procesos de ingenieria
en generd y condituye uno de los fundamentos para e edudio de las operaciones
unitarias. El conocimiento de los fluidos es esencial, no solamente para tratar con
exactitud los problemas de movimiento de fluidos a través de tuberias, bombas y
otros tipos de aparatos, sino también para el estudio del flujo de calor y de
muchas operaciones de separacion que dependen de la difusién y la transferencia
de materia

La rama de la ingenieria que trata del comportamiento de los fluidos -se
sobreentiende que los fluidos comprenden liquidos, gases y vapores- recibe €l
nombre de mecéanica de fluidos. La mecanica de fluidos es a su vez una parte de
una disciplina més amplia llamada mecéanica de medios continuos, que incluye
también el estudio de solidos sometidos a esfuerzos.

La mecanica de fluidos tiene dos ramas importantes para el estudio de las
operaciones unitarias. la estatica de fluidos, que trata los fluidos en € estado de
equilibrio sin esfuerzo cortante, y la dindmica de fluidos, que trata los fluidos
cuando partes de los mismos se mueven con relacién a otras.

Los capituios de esta seccion tratan aquellas areas de la mecanica de fluidos
gue son importantes para las operaciones unitarias. La eleccion de los temas es
solamente un muestreo del enorme campo de la mecanica de fluidos. ElI Capitu-
lo 2 trata la estética de fluidos y agunas de sus importantes aplicaciones. El
Capitulo 3 estudia los importantes fendmenos que aparecen en e flujo de fluidos.
El Capitulo 4 trata de las leyes y ecuaciones unitarias cuantitativas del flujo de
fluidos. El Capitulo 5 trata € flujo de fluidos no compresibles a través de tube-
riasy en capas delgadas, el Capitulo 6 esta dedicado a flujo de fluidos compre-
sibles y € Capitulo 7 describe € flujo arededor de solidos sumergidos en un
fluido en movimiento. El Capitulo 8 aborda importantes problemas de ingenieria
de fluidos que circulan a través del equipo de proceso, asi como de la mediday
control del flujo de fluidos. El Capitulo 9 estudia las operaciones de mezcla,
agitacion y dispersion, que en esencia son mecénica de fluidos aplicada.

An



CAPITULO

DOS
ESTATICA DE FLUIDOS Y SUS APLICACIONES

Naturaleza de los fluidos. Un fluido es una sustancia que no resise permanente-
mente a la distorsién. Si se intenta variar la forma de una masa de fluido se
produce un deslizamiento de unas capas de fluido sobre otras hasta que se
alcanza una nueva forma. Durante la variacién de la forma, se producen esfuer-

dad de dedlizamiento, pero cuando se alcanza la forma final, desaparecen todos
los esfuerzos cortantes. Un_fluido en equilibrio carece pues de esfuerzos cortantes.

A una determinada temperatura y presién, un fluido posee una densidad
definida, que en la préctica de la ingenieria se mide generalmente en kilogramos
por metro cubico. Aunque la densidad de un fluido depende de la temperatura 'y
de la presion, la variacion de la densidad @ modificar estas variables puede ser
grande o pequefia. Si la densidad varia poco por cambios moderados de tempera-
tura y presiéon, € fluido se denomina no compresible, y si la densidad varia
considerablemente con respecto a estas variables, € fluido recibe e nombre de
compresible; se considera que los liquidos son no compresibles y los gases son
compresibles. Sin embargo, estos términos son relativos, y la densidad de un
liquido puede variar considerablemente para grandes variaciones de la tempera
tura y la presion. Por otra parte, los gases sometidos a pequefias variaciones
relativas de presion y temperatura se comportan como fluidos no compresibles, y
las variaciones de la densidad en estas condiciones pueden despreciarse sin gran
error.

Concepto de presion. La propiedad fundamental de un fluido estético es la
presion. Como es sabido, la presion es la fuerza superficial que gerce un fluido
sobre las paredes del recipiente que lo contiene. En cualquier punto del interior
de un fluido existe también una determinada presion. Una pregunta fundamental
es la sguiente: ;qué clase de magnitud es la presién?, jes independiente de la
direccion o varia con la direccion? En un fluido edtético, como se demuestra en d
andlisis que sigue, la presion resulta independiente de la orientacion de cualquier
superficie interna sobre la que actla.

Considérese un punto 0 situado en la masa de un fluido estético, y constriya-
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Figura 2.1. Fuerzas que actllan sobre un elemento estdico de fluido.

se, como indica la Figura 2.1, un sistema cartesiano de €jes coordenados con
origen en 0. Los ges x ey estan en e plano horizontal y € ge z esta dirigido
verticalmente hacia arriba. Constrdyase un plano ABC que corte alos gesx, y y
z adistancias del origen Ax, Ay y Az respectivamente. Los planos ABC, 40C,
COB y AOB forman un tetraedro. Sea # € angulo formado por los planos ABC y
COB. Este angulo tiene un valor menor que 90 grados. Imaginese que € tetrae-
dro esta aislado como un cuerpo libre y supdngase que todas las fuerzas que
actlian sobre é siguen la direccién del ge z, tanto s proceden del exterior del
fluido, como del fluido mismo que le rodea. Sobre € elemento actlan tres fuerzas.
(1) lafuerza de gravedad que actla hacia abajo, (2) la fuerza de presién sobre el
plano COB que actla hacia arriba, y (3) la componente vertical de la fuerza de
presion sobre el plano ABC dirigida hacia abgjo. Puesto que € fluido esta en
equilibrio, la resultante de estas fuerzas es cero. Por otra pate, como un fluido en
equilibrio no puede soportar esfuerzos cortantes, todas las fuerzas de presion son
normaes a la supeficie sobre la que actlan. De no ser asi habria componentes de
fuerzas de cizala paralelas a las caras.

El &reade la cara COB es AX Ay/2. Sea la presion media sobre esta cara j,. La
fuerza dirigida hacia arriba que actla sobre la cara es por consiguiente,
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p. AX Ay/2. Sea j la presion media que actla sobre la cara ABC. El érea de esta
caraes Ax Ay/(2 cos §), y lafuerzatotal sobre la misma es p Ax Ay/(2 cos 8). El
angulo comprendido entre € ge z y € vector fuerza debido a la presion p es
también 6, de forma que la componente vertical de esta fuerza hacia abgjo es

PAxAy cos 6 pAxAy
2cose 2

El volumen del tetraedro es Ax Ay Az/6. Si la densidad del fluido es p, la
fuerza de gravedad que actla sobre € fluido comprendido en €l tetraedro es
p Ax Ay Az g/6g.. Esta componente actlia hacia abajo. El balance de fuerzas en la
direccién z es por tanto

P.Ax A pAxAy  pAxAyAzg
2 - 2 6gc =

0

Dividiendo por Ax Ay resulta

p. _ b _phzg _ 2.1)

Desplécese ahora e plano ABC hacia € origen 0, manteniendo constante €l
angulo 8. A medida que la distancia entre ABC y 0 tiende hacia cero, Az tiende
también a cero y el término de gravedad desaparece. Por otra parte, las presiones
medias py p,, tienden hacia p y p, que son las presiones locales en el punto O, y
de acuerdo con la Ecuacion (2.1), p, se haceigua a p.

Pueden escribirse también los balances de fuerzas paralelas a los ges x ey.
Cada uno da una ecuacion andloga a la Ecuacion (2.1) sin término de gravedad, y
en € limite

Px= Py = pz: P

Puesto que e punto O y e angulo 6 estan elegidos a azar la presion en cuaquier
punto es independiente de la direccion.

Los solidos en forma de polvo fino se parecen a los fluidos en muchos
aspectos pero en otros difieren considerablemente. Asi, una masa estatica de
particulas solidas puede soportar, tal como se trata en €l Capitulo 26, esfuerzos
cortantes de una magnitud considerable y la presion no es la misma en todas las
direcciones.

Equilibrio hidrostatico. En una masa estacionaria formada por un solo fluido
estatico, la presion es constante en cualquier seccién transversal paralela a la
superficie de la Tierra pero varia con la altura. Consideremos la columna vertical
de fluido que se representa en la Figura 22, Supongamos que € &ea de la seccion
transversal de la columnaes §, y que a unaatura z sobre |a base de la columna,
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A\l

-Presiéon = (p + dp)

idZ

A=
I resion = p
| -

\
|
AN

-]
-~ ~Densidad = p
T 1
Z, /,L_ -
Yy M Area = S Figwa 22. Eqilibrio hirostitico.

lapresién es py ladensidad p. De acuerdo con el andlisis precedente la resultante
de todas las fuerzas que actlian sobre el pequefio volumen de fluido de altura dz
y &rea de la seccidn transversal S ha de ser cero. Sobre este volumen actlan tres
fuerzas vertices: (1) La fuerza debida a la presén p que actlia hacia ariba, y que
vae pS. (2) La fuerza debida a la presion p + dp que actla hacia abajo y que
viene dada por (p + dp)S. (3) La fuerza de gravedad dirigida hacia abgo,
(g/g.)pS dZ.Por consiguiente

+pS ~(p + dp)S - 5 pSdZ = 0 (2.2)
4

[4

En esta ecuacion se toman como positivas las fuerzas que actlan hacia arriba 'y
como negativas las que actlian hacia abgjo. Después de simplificar y dividir por
S, la Ecuacion (2.2) se transforma en

dp+2 pdz = 0 (2.3)
2

LaEcuacion (2.3) no puede integrarse para fluidos compresibles, a menos que se
conozca la variacion de la densidad con la presién a lo largo de la columna de
fluido. Sin embargo, en los calculos de ingenieria es generamente satisfactorio
considerar que p es esenciamente constante. La densidad es constante para los
fluidos no compresibles, y excepto para grandes variaciones de atura, también lo
es practicamente para los compresibles. La integracion de la Ecuacion (2.3)
suponiendo gque p es constante conduce a
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+ = Z = cte (2.4)

2 |og

P
p
y, para las dos aturas definidas Z, y Z, que se indican en la Figura 2.2

pobh.Se -2z 29)

P p_gcc

La Ecuacion (2.4) expresa matematicamente la condicion de equilibrio hidros-
tético

APLICACIONES DE LA ESTATICA DE FLUIDOS

Ecuacién barométrica. Ladensidad y la presion de un gas ideal estan relaciona
das por la ecuacion

- PM
p =27 (2.6)

enlaque M es e peso molecular y T la temperatura absoluta. Sustituyendo la
Ecuacion (2.6) en la Ecuacion (2.3) se obtiene

dp + M
P gRT

dZ = 0 27)

La integracion de la Ecuacion (2.7) entre los niveles g y b, suponiendo que T es
constante, da

Dy gM
hZ = — Z, - Z
n Pa gcRT ( b a)
de donde
Dy gM(Zb - Za)
2 = e [_ e 1 (2.8)

La Ecuacion (2.8) s conoce con e nombre de ecuacion barométrica.

Se dispone de métodos en la bibliografia® para estimar las distribuciones de
presion en casos -como € de un pozo profundo de gas natural- en los que €l
gas no se comporta como ideal y la temperatura no es constante.

Tal como seindica en la pagina 15 estas ecuaciones se utilizan en unidades Sl
tomando g, = 1.

Equilibrio hidrostatico en un campo centrifugo. En una centrifuga e liquido que
penetra por € ge de rotacion se proyecta contra la pared del aparato donde se
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mantiene formando una capa debido a la fuerza centrifuga. La superficie libre del
liquido toma |a forma de una paraboloide de revolucidn?, pero en las centrifugas

industriales la velocidad de rotacion es tan elevada, que la fuerza centrifuga es

mucho mayor que la fuerza de gravedad de modo que la superficie del liquido es

virtualmente cilindricay coaxial con el ge de rotacion. Este hecho seilustraen la
Figura 2.3, en la cud r; es la distancia radial desde € e de rotacién a la
superficie libre del liquido, y r, es @l radio de la carcasa de la centrifuga. Toda la

mesa de liquido que se representa en la Figura 2.3 gira como un cuerpo rigido, es
decir, sin dedizamiento de una capa de liquido sobre otra En estas condiciones la
distribucion de presion en e liquido se puede obtener a partir de los principios de
la estética de fluidos.

La caida de presion a través de un espacio anular cualquiera del liquido que
gira, se calcula del modo siguiente. Consideremos € espacio anular de liquido
gue se representa en la Figura 2.3 y un elemento de volumen de espesor dr
situado a un radio r

®?*r dm
8¢

dF =

donde dF = fuerza centrifuga
dm = masa de liquido en € elemento
o = velocidad angular, rad/s
S p esladensidad del liquido y & la anchura ddl anillo
dm = 2mprb dr

Eliminando dm se obtiene

_ 2mpbw?r? dr
&

dF

TR

N
A
€ 7, > > fedr
e—r,——»(_’_)’

Figura 23. Centrifugacion de un solo liquido.
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El cambio de presién en e elemento viene dado por la fuerza ejercida por
elemento de liquido dividida por € éea del anillo

dF  oprdr

dp = —— =
P = Sarb g

La caida de presion en todo € anillo es

2 w2prdr
P2 — Py = J\

L3} &

Suponiendo que la densidad es constante e integrando se obtiene

@’p(r; = i)
- = 29
P2 by = 2gc ( )

Manémetros. ~_Un manometro _es_un aparato importante utilizado para medir
diferencias de presion. La Figura 2.4 representa |4 forma mas senciffa de un
manometro. Supdngase que la parte rayada del tubo en U esta llena con un
liquido 4 de densidad p,, y las ramas del tubo en U situadas por encima del
liquido contienen un fluido B, de densidad pg, que es menos denso que € liquido
A e inmiscible con él; con frecuencia es un gas tal como aire o nitrégeno.

Sobre una de las ramas del tubo en U se gjerce una presion p,, y sobre la otra
una presion p,; como consecuencia de la diferencia de presion p, = p,, €l menisco
estd més elevado en una de las ramas del tubo en U que en la otra, y puede
utilizarse la distancia vertical entre los dos meniscos, R, para medir la diferencia
de presion. Para deducir una relacion entre p, — p, y R,,, COmencemos conside-

rando e punto 1, en € cual la presion es p,. Como se indica en la Ecuacion (2.4)

Presion
. l

Presién

Fluido B
Densidad pg

1-f]

24

Fluido A
Densidad p,

Figura 2.4. Manémetro sencillo.
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la presién en el punto 2 es p, + (g/g.XZ,, + R,,)ps. De acuerdo con los principios
de hidrostética, esta presion es igual ala del punto 3. La presion en el punto 4 es
igual ala del 3 menos e término (g/g.)R.p4 Y |a presion en el punto 5, p,, es
igual ala del punto 4 menos €l término (g/g.)Z,.ps EStos hechos pueden resumir-
se en la ecuacion

g
Da + g_ [(Zm + Rm)pB - RmpA - ZmpB] = pb
<

Simplificando esta ecuacion se obtiene

Pa = Py - & Ro(ps — P3) (210)
8¢

Noétese que esta relacion es independiente de la distancia Z,, y de las dimensiones
del tubo, con tal de que las presiones p, Y p, estén medidas sobre el mismo plano
horizontal. Si e fluido B es un gas, pp es generalmente despreciable en compara-
cion de p, y se puede suprimir de la Ecuacion (2.10).

Ejemplo2.1. Paramedir la caida de presion através de un orificio (véase la Fig.
8.19), se utiliza un manometro del tipo que se muestra en la Figura 24. El liquido 4 es

mercurio (densidad relativa 60 °F/60 °F =13,6), y €l fluido B, que circulaatravés del

oificio y llena las ramas dd manGmetro, es salmuera (densdad relativa 60 °F/60 °F =

=1,26). Cuando las presiones en las tomas son iguales, el nivel del mercurio en el

mandmero etd 3 pies (0914 m) por debgo de las tomas de orificio. En las condicio-
nes de operacion la presion manométrica? en la toma anterior es 20 Ib,/pulg? (13 790
N/m?) vy la de la toma poderior es 10 pulg (254 mm) Hg por debgo de la amosférica
{Cual es |alectura del mandmetro en mm?

SoLucioN

Tomando como cero la presién atmosféricay considerando que g/g, esigua ala
unided, los vaores numéricos para suglituir en la Ecuacion (210) son:

P, = 2 x 144 = 283 1b,/pie?
Segln el Apéndice 14, ladensidad del aguaa 60 °F es 62,37 1b/pie?;

Py = —13 X 13,6 x 62,37 = -707 Ib,/pic?
P4 13,6 x 62,37 = 848,2 1b/pie?
pp = 1,26 X 6237 = 786 Ib/pie®

Sugtittyendo en la Ecuacion (210) se obtiene

288 + 707 = R,(848,2 — 78,6)
R, =129 pies (0,393 m)

t La presion manométrica es la presidn medida por encima de la presién atmosférica existente.
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Presion Presion
P Py

| |

Figura 2.5. Mandmetro inclinado.

Para medir pequefias diferencias de preson se emplea @ mandmetro inclinado,
gue se representa en la Figura 2.5. En este tipo, una de las ramas del mandmetro
esta inclinada, de forma que para un vaor pequefio de R, € menisco del tubo
inclinado se desplazard una distancia considerable a lo largo del tubo. Esta
distancia es igual a R,, dividida por € seno de a, siendo a € angulo de inclina-
cion. Haciendo que a sea lo suficientemente pequefio, € valor de R,, se transfor-
ma en una distancia grande R,, y una pequefia diferencia de presion le correspon-
de un desplazamiento grande; asi pues

Pa=p - Ri(p4 — pp) sen o (2.11)

o

En este tipo de mandmetros, es necesario ensanchar la rama vertica de forma
gue el movimiento del menisco en la rama ensanchada sea despreciable dentro
del intervalo de operacion del aparato.

Decantador  gravitatorio  continuo.  Un decantador gravitatorio como € que se
representa en la Figura 2:6;-se-utiliza para |la separacion continua de dos liauidos

no miscibles de densidades diferentes. La mezcla de alimentacion entra por un

extremo del separador; los dos liquidos fluyen lentamente a través del tanque, se
separan en dos capas, y descargan por |os rebosaderos situados al otro extremo

del separador.

Con ta de que los rebosaderos sean lo suficientemente grandes, para que la
resistencia de friccion a flujo de liquidos pueda despreciarse, y la descarga se
haga a la misma presién que existe en €l espacio gaseoso situado sobre € liquido
dd tanque, € funcionamiento del decantador puede estudiarse segln los princi-
pios de la estética de fluidos.

Supongamos, por gjemplo, que en e decantador de la Figura 2.6 la densidad
del liquido pesado es p, y ladd liquido ligero pp. Sea Z,, la dtura de la capa de
liquido pesado y Zg la ddl liquido ligero. La atura tota de liquido en € tanque
Z,, queda fijada por la posicion del rebosadero para € liquido ligero. La descar-
ga del liquido pesado se hace a través de un rebosadero conectado al fondo del
tanque CUya dtura sobre la base del mismo es Z,,. Las conducciones de rebose y
la parte superior del tanque estan en comunicacion con la atmosfera
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—-—3_‘ Salida de liquido pesado

/ Venteo

T
Alimentacién
Salida de liguido ligero
1L

VISTA SUPERIOR

Venteo
1
TIrL
Alimentacién - Z ’f >
&) > 12z )
T ¥4
i 1 K
ﬁ—‘F
Liquido  Liquido
VISTA LATERAL ligero pesado

Figura 2.6. Decantador continuo de gravedad para liquidos no miscibles.

Puesto que la resistencia de friccion a flujo es despreciable en las conduccio-
nes de descarga, la columna de liquido pesado, en € tubo por € que rebosa dicho
liquido, tiene que equilibrar a la atura, ligeramente superior, de los dos liquidos
dd tanque. Mediante un balance hidrostatico se llega a la ecuacion

Zeps + Z41P4 = Z 2P 4 (2.12)

Despejando Z ,, en la Ecuacion (2.12)

=Zy - Zy Py _ Zy = (Zy = ZAI) - (2.13)
Pa PA
sendo Z; = Zz + Z,, la dtura tota de liquido en € tanque. De donde

z 2 ZT(pB/pA) (214)
L = ps/pa

Zy =

La Ecuacion (2.14) indica que la posicion de la interfase liquido-liquido en €
separador depende de la relacién de densidades de los dos liquidos y de las
aturas de los rebosaderos, siendo independiente de la velocidad de flujo de los
liquidos. La Ecuacion (2.14) indica ademés que cuando p4 Y pp SON aproximada-
mente iguales, la podcion de la intefase se hace muy sensble a las variaciones de
Z,,, dtura de la columna de liquido pesado. Para liquidos que difieren grande-
mente en su densidad esta atura no es muy critica pero cuando los liquidos
tienen aproximadamente la misma densidad es preciso operar con cuidado. La
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parte superior del tubo rebosadero es frecuentemente mévil, de forma que puede
gjustarse durante la operacién, para obtener la separacion 6ptima.

El tamafio de un decantador viene dado por el tiempo que se requiere para la
separacion, que a su vez depende de la diferencia entre las densidades de los dos
liquidos y de la viscosidad de la fase continua. Con tal de que los liquidos sean
claros y no formen emulsiones, e tiempo de separacion puede estimarse a partir
de la ecuacion empirica !

- 0241 (2.15)

Pa — Pg

donde t = tiempo de separacion, h
pa pp = densidades de los liquidos Ay B, Ib/pie®
u = viscosidad de la fase continua, cP

La Ecuacion (2.15) no es adimensional y han de utilizarse las unidades indicadas.

Ejemplo 22. Un decantador continuo que tiene forma de cilindro horizontal hade
separar 1500 bbl/d (9,93 m*/h) de una fraccion liquida de petréleo a partir de un
volumen igud de &ido de lavado. El petrdleo es la fase continua y a la temperaura de
operacion tiene una viscosidad de 1,1 ¢P y una denddad de 54 Ib/pie® (865 kg/m?). La
densded del &cido 72 1b/pie® (1153 kg/m?). Cdcllee (@) ¢ tamaio de tanque y (b) la
dtura dd rebosadero de &ido por encima dd fondo de tanque

SoLUCION

(@ El tamafio ded tanque s obtiene a patir de tiempo de separacion. Sudtituyen-
do en la Ecuacion (215) s obtiene

624 X 1,1
‘e TR

0 sea, 23 min. Puesto que 1 bbl = 42 gal, €l flujo de cada corriente es

1500 x 42

XG0 43,8 ga/min

La retencion totd de liguido es
2 X438 x 23 = 2014 gd

Bl tanque debiera de edar lleno dd orden dd 95 por 100, de forma que su volumen es
2014/0,95, 0 sea 2120 gal (8,03 m3).

Lalongitud del tanque debiera ser alrededor de 5 veces su didmetro. Seria satis-
factorio un tanque de 4 pies(1,22 m) de diametroy 22 pies(6,10 m) delongitud, de
fooma que utilizando cabezdes normdizados en sus extremos su volumen totd  seria
2124 @

(b) La fraccion dd volumen de tanque ocupado por € liquido serd del 95 por 100
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y, paraun cilindro horizontal esto quiere decir que la aturade liquido serael 90 por
100 del didmetro del tanque” . Por tanto,

Zr =090 x 4 = 3,6 pies

Si lainterfase esta aigual distancia del fondo del tanque que de la superficie del
liquido, Z,, = 1,80 pies. Despejando Z,, delaEcuacion (2.14) se obtiene parala
altura del rebosadero de liquido pesado

Z,4 = 1,80 + (3,60 — 1,8015% = 3,15 pies (0,96 m)

Decantador _centrifugo, Cuando |a diferencia de densidades de |os dos liquidos
€s pequenia, |a fuerza de [a gravedad es demasiado débil para separar los liquidos
en un tiempo razonable. La separacion puede realizarse entances en una centrifu-
ga liquido-liquido. Un aparato de este tipo se representa esquematicamente en la
Figura 2.7. Consta de un recipiente metdlico cilindrico, que en genera se dispone
verticalmente, y que gira alrededor de su gje a gran velocidad. En la Figura 2.7a,
€l aparato estd en reposo, y contiene una cierta cantidad de los dos liquidos no
miscibles de densidades diferentes. El liquido pesado forma una capa sobre €l
fondo del recipiente, debajo de la capa de liquido ligero. Si ahora se hace girar €
recipiente, como indicala Figura 2.76, € liquido pesado forma una capa, que se
representa en la figura por la zona A, préxima a la pared interior del aparato. En
el interior de la capa de liquido pesado se forma una capa de liquido ligero que se
representa por la zona B. Las dos capas estén separadas por una interfase
cilindrica de radio r;, Esta interfase es vertical, ya que la fuerza de gravedad es
despreciable en comparacion con la fuerza centrifuga, que es mucho mayor. La
interfase se llama zona neutra.

Alimentacién

@) i,
—= l l — W s '

A e
=

‘Sélidos decantados

(2) (b)

> (2)
(1)
Interfase
L liquido-liquido
| _Liquido
ligero

I~ Liquido
pesado

| solidos

il

Y
AN

Figura 2.7. Separacion por centrifugacion de liquidos no miscibles: (a) Recipiente en
reposn. (b) Recipiente en rotacion. Zona 4, separecion del liquido ligero del pessdo. Zona
B, separacion del liquido pesado del ligero. (1) Salidadel liquido pesado. (2) Salidadel
liquido ligero.
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Cuando € aparato estéa en funcionamiento, la aimentacién se introduce de
forma continua cerca del fondo del mismo. La descarga del liquido ligero se hace
por (2) a través de unos orificios proximos al gje; e liquido pesado pasa por
debajo de una placa anular, perpendicular & €je de rotacion, y descarga por (1).
S la resistencia de friccion a flujo de los liquidos que salen del recipiente es
despreciable, la posicién de la interfase liquido-liquido se establece en funcion de
un balance hidrostético y las «aturas» relativas (distancias radidles d ge) de los
puntos (1) y (2).

Supongamos que €l liquido pesado de densidad p 4, fluye por € conducto de
sdida situado a un radio r4, y que € liquido ligero, de densidad p3, sale a través
de los orificios situados a un radio rg. Si ambos liquidos giran con € recipiente y
la friccion es despreciable, la diferencia de presion en € liquido ligero, comprendi-
do entre rgy r;, tiene que ser igual ala que existe en € liquido pesado entre r4 y
r. El fundamento de operacion es exactamente e mismo que en el decantador
gravitatorio continuo.

As  pues,
Pi =PB = Pi = PA (2.16)
siendo p; = presién en la interfase liquido-liquido
pp = presion en la superficie libre correspondiente a liquido ligero en rg
P4 = presion en la superficie libre correspondiente a liquido pesado enr,
De la Ecuacion (2.9)

@?py(rf = r3) v p=py = W?p (r} = r3)
2g, ' 4 2,

Pi= Pp =
Igualando estas caidas de presién y simplificando,
palrf 13 = p ? D)

Despgjando r;, se obtiene

2 2
ra — (pe/p )T

r, = _BIFATE 2.17

1 — ps/pa 217

La Ecuacion (2.17) es andloga a la Ecuacion (2.14) para un tangque de sedi-
mentacion gravitatorio. En ella se observa que € radio de la zona neutra, r, varia
con larelacion de densidades, especialmente cuando esta relacion es proximaala
unidad. Si las densidades de los fluidos son sensiblemente iguales, la zona neutra
puede ser inestable, aun cuando la velocidad de rotacion sea suficiente para
separar los liquidos rapidamente. Para que la operacion sea estable, la diferencia
entre p, Y pg, N0 ha de ser inferior a 3 por 100 aproximadamente.

La Ecuacidon (2.17) indica ademés, que S r; Se mantiene constante y se
aumenta r ,, radio del conducto de salida para € liquido pesado, la zona neutra
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se desplaza hacia la pared del aparato. Si se disminuye r,, la zona se desplaza
hacia el ge. Un aumento de rz; manteniendo constante r,, provoca también un
desplazamiento de la zona neutra hacia € e, mientras que una disminucion de
rg, la desplaza hacia la pared. La posicion de la zona neutra es muy importante
en la préctica. En lazona 4, el liquido ligero se separa del pesado, y en la zona B,

ocurre lo contrario. Si uno de los procesos es mas dificil que el otro, necesitara
mas tiempo para realizarse. Por gemplo, si la separaciéon en la zona B, es mas
dificil que en la zona A, lazona B ha de ser grande y la A pequefia. Esto se

consigue desplazando la zona neutra hacia la pared, bien aumentando r, 0
disminuyendo rg. Para obtener un factor mayor en la zona A, ha de hacerse lo

contrario. Se construyen muchos separadores centrifugos de forma que puede
variarse tanto r, como rg, con el fin de controlar la posicién de la zona neutra.

Flujo a través de decantadores continuos. Las Ecuaciones (2.14) y (2.17) para la
posicion interfacial en decantadores continuos estan totalmente basadas en ba-
lances hidrostaticos. A medida que la resistencia al flujo en las tuberias de salida
tiende a ser despreciable, la posicién de la interfase se hace independiente de los
flujos y proporcion relativa de los liquidos en la aimentacion. La velocidad de
separacion es la variable méas importante, ya que, tal como se ha indicado antes,
fija el tamafio de un decantador de gravedad y determina si es necesaria 0 no una
elevada fuerza centrifuga. En el Capitulo 7 se estudia el movimiento de una fase
dispersa a través de una fase continua.

SIMBOLOS

Anchura, pies 0 m

Fuerza, Ib, o N

Aceleracion delagravedad, pies/s? 0 m/s?

Factor de proporcionalidad de laley de Newton, 32,174 pies-b/1b,-s?

Peso molecular

Masa, Ib 0 kg

Preson, 1b,/pie> 0 N/m?* p,, en la supefice dd liquido pesado de la centrifuge; ps,
en lasuperficie del liquido ligero de la centrifuge; p,, enlalocalizaciong; p,, enla
locdizacion b; p,, en la interfase liquido-liquido; p,, p,, p, en las direcciones X, y, z; py,
en lasuperficie libre del liquido; p,, en la pared del recipiente de la centrifuga; p,

presion media

Constante de laley de |os gases, 1545 pies-1b,/mol 1b-°R 0 8314,34 J/kgmol-K

R,, Lecturadel mandmetro, piesom

Distancia radid desde € ge pies o m; r, paa e rebosadero del liguido pesado; g,
para el rebosadero del liquido ligero; r,, paralainterfase liquido-liquido; r,, parala
superficie libre del liquido en la centrifuga; r,, para la pared del recipiente de la
centrifuga

Area de |a seccion transversal, pie? 0 m?

Temperatura absoluta, °R 0 K

Tiempo de separacion, h

Altura, pies o m; Z,,, de la capa de liquido pessdo en d decantador; Z,,, de liquido
Pesado en larama de descarga; Z, de la capade liquido ligero en el decantador;

Py

—

N~ 4w
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Z,, dturatotal de liquido; Z,, de las conexiones de presion del manémetro por
encima dd liquido de medida

Letras  griegas

a  Angulo con la horizontal

6 Anguo dd demento tetreédrico de fluido

u  Visoddad de la fae continua, cP

p  Densidad, Ib/pie® 0 kg/m?; p,, del fluido A; py, del fluido B
o Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

21 Un mandmero sencillo de tubo en U s indda a través de un medidor de orificio. El

mandmetro se |lena con mercurio (densidad relativa = 13,6) y €l liquido situado por
encima del mercurio estetracloruro de carbono (densidad relativa =1,6). Lalectura del

mandmetro es 200 mm. ;Cual es la diferencia de presion en el manémetro expresada en
newtons por metro cuadrado?

2.2. Un mandémetro diferencial como el que se representa en la Figura 2.8 se utiliza
dgunas veces para medir pequefies diferencias de preson. Cuando la lectura es cero, los
nives en los dos ensanchamientos son igudes. Supdngase que € fluido A e metano a la
presién atmosféricay 60 °F, que €l liquido B contenido en los ensanchamientos es

queroseno (densidad refativa = 0,815), v que € liquido C stuado en € tubo en U es agua

Los diametros interiores de los ensanchamientos y del tubo en U son 2,0y 1/4 pulg,
repectivamente. S la lectura ded mandmetro es 5,72 pulg, jcudl es la diferencia de presion
gue actlia sobre el aparato, expresada en pulgadas de agua?: (g) cuando lavariacién de
niveles en los ensanchamientos se desprecia, y (b) cuando dicha variacién setiene en
cuenta  ;Qué porcentgie de emor tiene la respuesta del  apartado (@)?

23 La tempedura de la amésfera teresre disminuye groximadamente 5 °C por cada

Presién

Figura 2.8. Mandmetro diferencia (Prob. 2.2).



40 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

1000 m de dtura sobre la supeficie terretre S la temperatura de are a nivd dd sudo es

15 °C y la presidn es de 760 mm Hg, ja qué dtura serd la preson 380 mm Hg? Supdngese

que € are s comporta como un ges ided.

24. ;Qué eror s introduciia en la respuesta del Problema 23 s se utilizase la ecuacion
de equilibrio hidrostatico[Ec.(2.5)], con una densidad evaluada a0°Cy aunapresion

media aritmética?

25. Un decantador continuo por gravedad ha de separar nitrobenceno, con una densi-

ded de 75 Ib/pie?, de un liquido acuoso de lavedo que tiene una denddad de 64 Tb/pie®. Si la
dtura totd dd sepaador es 3 pies y la intefase ha de etar a 1,5 pies dd fondo del tanque,
(a) jcual serialaalturade laramadel rebosadero del liquido pesado? (b) jcuanto afectaria
alaposicion delainterfase un error de 2 pulg en esta altura?

2.6. ;Cual tendria que ser el volumen del separador del Problema 2.5 para separar
2500 Ib/h de nitrobenceno de 3200 [b/h de liquido de lavado? El liquido de lavado esla
fase continua y su viscoddad es igud a la ded agua a la temperatura de operacion de 30 “C.
2.7.  Unrecipiente centrifugo de 10 pulg de didmetro interior esta girando a 4000 rpm.

Contiene una cgpa de dorobenceno de 2 puly de espesor. La densdad dd  clorobenceno es
1100 kg/m® y la presion en la superficie del liquido es la atmosférica, jqué presion
manométrica actla sobre la pared del recipiente centrifugo?

28. Los liquidos desritos en e Problema 25 han de spaase en una centrifuga tubular
con un didmetro interior de 4 pulg que giraa 15 000 rpm. La superficielibre del liquido
dentro del recipiente estéd a 1 pulg del e de rotacion. Si la centrifuga ha de contener
volumenes iguales de los dos liquidos, ;cual seria la distancia radial desde €l eje de
rotacion hasta la cima de rebosadero del  liquido pesado?
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CAPITULO

TRES
FENOMENOS DE FLUJO DE FLUIDOS

El comportamiento de un fluido depende mucho de que € fluido esté o no bagjo la
influencia de superficies sdlidas. En la region donde la influencia de la pared es
pequefia el esfuerzo cortante puede ser despreciable, y el comportamiento del
fluido acercarse al de un fluido ideal, es decir, no compresible y con viscosidad
cero. El flujo de un tal fluido ideal recibe € nombre de flujo potencial y esta
completamente descrito por la mecanica newtoniana y la conservaciéon de la
materia. La teoria matemética del flujo potencial esta altamente desarroliada?,
pero cae fuera del objetivo de este libro. El flujo potencid tiene dos importantes
caacteriicas. (1) no existen circulaciones ni remolinos dentro de la corriente, de
forma que @ flujo potencial se denomina también flujo irrotacional, y (2) no
existe friccion y, por tanto, no hay disipacion de energia mecanica en calor.

No lgos de una superficie sdlida puede exidtir flujo potencial. Un principio
fundamental de la mecanica de fluidos, establecido inicialmente por Prandtl en
1904, es que, excepto, para fluidos gque circulan con bajas vel ocidades o poseen
viscosidades elevadas, € efecto de una superficie sdlida sobre € flujo se limita a
una capa de fluido inmediatamente adyacente a la pared. Esta capa recibe €
nombre de capa limite y tanto €l esfuerzo cortante como las fuerzas de cizalla
existen solamente en esta parte del fluido. Fuera de la capa limite prevalece €
flujo potencial. La mayor parte de los procesos técnicos se estudian mejor consi-
derando la corriente de fluido formada por dos partes: la capa limitey € resto del
fluido. En agunas situaciones, como es el caso del flujo en una boquilla conver-
gente, puede despreciarse el flujo de capa limite, mientras que en otros, como
ocurre en €l flujo en tuberias, la capa limite ocupa toda la conduccién y no hay
flujo  potencial.

En € interior de la corriente de un fluido no compresible, que se encuentra
baio la influencia de ligites sWidns existen cuatro efectos  importantes:. (1),
gcoplamlento del Qs.campos npos de gradiente de ‘velocidad y “de &cfuerzo cort%'ge (,?)

crecimiento de capas limite, v (4)

la separacion_de las capas_ limite del_contacto_con la superficie solida.
En @ fluo de fluidos compresibles junto a supel’ﬁCles Slidas aparecen  efectos
adicionales que se deben a variaciones significativas de la densidad que son

A a
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caracteristicas de los fluidos compresibles. Estos efectos se consideran en €
Capitulo 6 al estudiar € flujo de fluidos compresibles.

¢ Campo de velocidad. ~Cuando una corriente de fluido se mueve en blogue sobre
| una pared solida, € fluido se adhiere a solido en la interfase real existente entre el
| solido y € fluido. La adherencia es € resultado de los campos de fuerza en e
limite, que son también la causa de la tension interfacial entre el solido y € fluido.
/ Por consiguiente, si la pared est4 en reposo, con respecto a los g es coordenados

4 de referencia elegidos para € sistema sdlido-fluido, la velocidad del fluido en la

interfase es cero. Como a distancias mayores del sdlido la velocidad es finita han
: de existir variaciones de velocidad de un punto a otro dentro de la corriente en
/ movimiento. La velocidad en un punto cualquiera es, por tanto, funcion de las

coordenadas espaciales de ese punto, y existe un campo de velocidad en €

f espacio ocupado por € fluido. En un punto determinado, la velocidad puede

variar también con el tiempo. Cuando la velocidad es constante en cada punto, €
\_campo no varia con el tiempo, y e flujo se denomina estacionario.

unidimensional._ La velocidad es un vector y, generamente, en un punto,
tiene tres componentes una para cada coordenada espacial. En muchos casos
sencillos, todos los vectores velocidad del campo son paralelos, o préacticamente
paralelos, y se necesita solamente una componente de velocidad, que se puede
tomar como escalar. Este caso, que obviamente es mucho mas sencillo que el
campo vectoria general, recibe el nombre de flujo unidimensional, y es € que se
adopta en € estudio que se hace a continuacion. El flujo a través de conducciones
cerradas, y sobre laminas paraéelas d flujo, son gemplos de flujo unidimensional.

Flujo laminar. A velocidades bajas los fluidos tienden a _moverse sin mezcla
lateral, yTas capas contiguas se deslizan unas  sobre otras, como las cartas de una
baraja. No existen corrientes transversales ni torbellinos. Este tipo de régimen se
llama flujo laminar. A velocidades superiores aparece la turbulencia, , Tormandose

forbellinos, que ‘dan lugar a mezcla lateral.

Gradiente de velocidad y velocidad de cizalladura. Consideremos @ flujo laminar
estacionario unidimensional de un fluido no compresible a lo largo de una
superficie sdlida plana. En la Figura 3.1 se muestra € perfil de velocidad para
una corriente de este tipo. La abscisa u es la velocidad y la ordenada y es la
distancia medida perpendicularmente desde la pared y, por tanto, formando un
angulo recto con la direccién de la velocidad. Para y = 0, u = 0, y u aumenta
con la distancia desde la pared, pero en forma decreciente. Fijemos nuestra
atencion sobre las velocidades en dos planos proximos, € plano 4y € plano B,
separados entre si una distancia Ay. Sean u, Y uy las velocidades alo largo de los
planos, y supongase que ug > u,, llamando Au = u, - u,. El gradiente de
velocidad en y 4 se define por

du Au
o~ lm 22 (3.1)
dy Aly-l o Ay
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o DISTANCIA DE LA PARED, y

0 VELOCIDAD LOCAL DEL FLUIDO, Il ' du/dy
(a) (0)

Figura 3.1 Perfiles y gradiente de velocidad para @ flujo de capa limite. (8) Velocidad. (b)
Gradiente de velocidad.

El gradiente de velocidad es evidentemente igud d inverso de la pendiente del
perfil de velocidad en la Figura 3. la. El gradiente local de velocidad se denomina
también velocidad de cizalladura. El gradiente de velocidad es generalmente una
funcion de la posicion en la corriente y, por tanto, define un campo.

Campo de esfuerza_cortante. Puesto que un fluido real se opone a esfuerzo
cortante, siempre que haya una variacion de dicho esfuerzo con e tiempo, tiene
que exigtir una fuerza de cizalla. En d flujo unidimensiona, la fuerza de cizala
actlia paralelamente a plano del esfuerzo cortante. Segiin se observa en la Figu-
ra 3.1a, en e plano C, por gemplo, y a unadistancia y. de la pared, |a fuerza de
cizdla E, actlia en la direccion que indica la figura. Esta fuerza es gjercida por €
fluido exterior a plano C, sobre e fluido comprendido entre dicho plano y la
pared. Por la tercera ley de Newton, € fluido interior d plano C, gerce una
fuerza igual y opuesta —F,, sobre € fluido exterior a dicho plano. En vez de la
fuerza total, F,, es més conveniente utilizar la fuerza por unidad de &rea del plano
de cizalladura, que se denomina esfuerzo cortante y se representa por 1

E
AS

e o e s

T = (3.2)

siendo 4; € area del plano. Puesto que 7 depende de y, €l esfuerzo cortante da
lugar también a un campo. Las fuerzas de cizala se originan tanto en € flujo
laminar como en € turbulento. El esfuerzo cortante debido exclusivamente a
flujo laminar, se representa por 7,. El efecto de la turbulencia se estudiara més
adelante.

Fluidos newtonianos y no newtonianos. Las relaciones entre el esfuerzo cortante
y la velocidad de cizalladura en un fluido real congtituyen una parte de la ciencia
de la reologia. La Figura 3.2 muestra diversos ejemplos del comportamiento
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Plastico de Binghami

Newtoniano

ESFUERZO CORTANTE,

D

Dilatente

0 GRADIENTE DE VELOCIDAD, du/dy

Figura 32. Eduezo cortate frente a gradiente de velocidad para fluidos newtonianos y
no newtonianos.

reologico de fluidos. Las curvas son representaciones gréficas del  esfuerzo cortan-
te frente a la velocidad de cizalladura y corresponden a presién y temperatura
constantes. EI comportamiento méas sencillo es el correspondiente a la curva A4,
gue es una recta que pasa por €l origen de coordenadas. L os fluidos que presen-
tan esa sencilla_linedidad reciben e nombre de fluidos ne/vtonlawos Los gases, ¥
la mayor parte de Tos liquidos, Son newtonianos. Las demés curvas de Ta Figu-
ra 3.2 representan @ comportamiento reoldgico de liquidos llamados no newtonia-
nos. Algunos liquidos, como lodos, no fluyen hasta que se alcanza un esfuerzo
cortante minimo, que se representa por t,, y después fluyen lineamente para
esfuerzos cortantes superiores a t,. La curva B es un gjemplo de este comporta-
miento. Los liquidos que se comportan de esta forma reciben € nombre de
plésticos de Bingham. La linea C representa un fluido pseudoplastico. La curva
pasa por e origen, es concava hacia abgo para bajos esfuerzos cortanteS, hacién-
dose recta paa esfuerzos cortantes elevados. El laex del caucho-es un ejemplo de
un fluido de este tipo. La curva D representa un fluido dilatente. La curva es
concava hacia arriba para bajos esfuerzos cortantes y se hace fineal’ para esfuer-
Z0s cortantes elevados. La arena movedizay agunas emu1510nes de aréha grcsen-
tan este comportamlento

. R
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Flujo dependiente del tiempo. Ninguna de las curvas de la Figura 3.2 depende de
la historia del fluido, de tal forma que una determinada muestra de material
presenta e mismo comportamiento independientemente del tiempo que se le

haya aplicado € esfuerzo cortante. Sin embargo, éste no es € caso de algunos
fluidas no newtonianos cuyas curvas de esfuerzo cortante vs velocidad de cizdla

dura q_penden del tiempo que ha actuado el esfuerzo cortante.. Los liquidos
tixotropicos se desnaturdizan- bgo la accion, continuada de un esfuerzo cortante
y, d mezclarlos de nuevo, dan lugar a un menor esfuerzo cortante a aphcar una

veloci dad de ci; izelladura dada. Las sustancias reopécticas se comportan de forma
contraria, de forma que para una veloci idad de cizalladura constante el esfuerzo
cortante aumenta con € ti iempo. ‘En general, |as estructuras orginales se recupe-
ran con el tiempo.

Las caracteristicas reoldgicas de los fluidos se resumen en la Tabla 3.1.

Viscosidad. En un fluido newtoniano el esfuerzo cortante es proporciona a
gradiente de velocidad y la constante de proporcionalidad recibe € nombre de
viscosidad

du

= by (3.3)

T

Tabla 3.1. Caracterigticas reoldgicas de los fluidos

Efecto del aumento del ;Dependiente

Designacion gradiente de velocidad del tiempo?
Pseudopléstico Enrarece No
Tixotropico Enrarece si
Newtoniano Ninguno No
Dilatante Espesa No
Reopéctico Espesa si

Tabla 3.2. Factores de conversion para la viscosidad

Pa-s P P Ib/pies-s Ib/pies-h
1 10 1000 0,672 2420
0,1 | 100 0,0672 242
1073 0,01 I 672 x107% 242

En unidades SI, 1, se mide en newtons por metro cuadrado y u en kilogramos por
metro-segundo o Pascal-segundo. En el sistema cgs la viscosidad se expresa en
gramos por centimetro-segundo y esta unidad recibe el nombre de poise (P). Los
datos de viscosidad se expresan generamente en centipoise (cP = 0,01 poise)
Odido a que la mayoria de los fluidos tienen visoosidedes mudo menares de 1 P
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En unidades inglesas |a viscosidad se define utilizando € factor de conversiéon
delaley de Newton g, y las unidades de y son libras por pie-segundo o libras por
pie-hora. La ecuacion de definicion es

4 odu
g dy

En la Tabla 3.2 se presentan factores de conversion para los diferentes sis-
temes.

(34)

v

Viscosdad y densdad de flujo de cantidad de movimiento. Aunque la Ecua
cién (3.3) sirve para definir la viscosidad de un fluido, puede interpretarse tam-
bién en funcién de la densidad de flujo de cantidad de movimiento. El fluido que
circula justamente encima del plano C de la Figura 3.1 posee una cantidad de
movimiento en la direccion x ligeramente superior que la del fluido inmediata-
mente inferior a dicho plano. Debido a las colisiones moleculares, se transfiere
cantidad de movimiento entre ambas capas, tendiendo a acelerar la capa més
lentay a retardar la mas répida. Por tanto, a través del plano C cruza cantidad
de movimiento hacia el fluido de la capa inferior; esta capa transfiere cantidad de
movimiento a la capa adyacente inferior, y asi sucesivamente. Por tanto, se
transmite cantidad de movimiento de la direccion x en la direccion —y alo largo
de todo € camino hasta la pared que limita € fluido, donde u# = 0, donde se
disipa como friccion de superficie. El esfuerzo cortante en la pared se representa
por t,.

Las unidades de la densidad de flujot de cantidad de movimiento son (kg-
m/s)/m2-s o bien kg/m-s?, es decir, las mismas que 7, puesto que N/m? esigual a
kg/m-s2. Por consiguiente, la Ecuacion (3.3) establece que la densidad de flujo de
cantidad de movimiento normal ala direccion de flujo del fluido es proporcional
al gradiente de velocidad, siendo la viscosidad € factor de proporcionalidad.

La transferencia de cantidad de movimiento es andloga a la transferencia
conductiva de calor que resulta de un gradiente de temperatura, donde el factor
de proporcionaidad entre la densidad de flujo de calor y €l gradiente de tempera
tura recibe e nombre de conductividad calorifica. En d flujo laminar la cantidad
de movimiento se transmite como consecuencia del gradiente de velocidad y la
viscosidad puede considerarse como la conductividad de cantidad de movimiento
transmitida por este mecanismo.

Viscosidad de gasesy liquidos. La viscosidad de un fluido newtoniano depende
fundamentalmente de la temperatura y, en menor grado, de la presion. La
viscosidad de un gas aumenta con la temperatura aproximadamente de acuerdo

con una ecuacion dd tipo
o[ TN

t La densidad de flujo se define, en genera, como una magnitud que atraviesa una unidad de &ea
en la unidad de tiempo.
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donde p = viscosidad a la temperatura absoluta T, K
Ho = Vviscosidad a 0 °C (273 K)
n = constante

Las viscosidades de gases han sido ampliamente estudiadas en la teoria cinética y
se dispone de amplias tablas de los coeficientes de temperatura. La constante n es
un parametro complicado y su valor estd comprendido en el intervalo 0,65 a 1,0.

La viscosidad de un gas es cas siempre independiente de la presién en la
region de presiones donde es aplicable la ley de los gases idedes. En edta region la
viscosidad de los gases esta generalmente comprendida entre 0,01 y 0,1 cP (véase
el Apéndice 9 para las viscosidades de los gases méas comunes, a 1 atm). A
presiones elevadas la viscosidad de los gases aumenta con la presion, especial-
mente en las proximidades del punto critico.

Las viscosidades de los liquidos son generalmente mucho mayores que las de
los gases y comprenden varios Ordenes de magnitud. La viscosidad de los liqui-
dos disminuye considerablemente a aumentar la temperatura. Por gemplo, la
viscosidad del agua cae desde 1,9 cP a0 °C hasta 0,28 cP a 100 “C. La viscosidad
de un liquido aumenta con la presion, pero este efecto es generalmente insignifi-
cante para presiones inferiores a 40 atm. En el Apéndice 10 se dan datos para
liquidos comunes en un amplio intervalo de temperaturas.

Las viscosidades absolutas de los fluidos varian en un enorme intervalo de
magnitud, desde virtualmente cero para € helio Il liquido hasta més de 10!% P
para € vidrio a temperatura ambiente. Los materiales mas extremadamente
ViSCOS0s son no newtonianos y su viscosidad no es una funcion sencilla del
gradiente de velocidad.

Viscosidad  cinemédtica.  Con frecuencia resulta Util la relacion entre la viscosidad
absoluta y la densidad de un fluido, p/u. Esta propiedad se denomina viscosidad
cinematica y se representa por v. Para distinguir x4 de v, ala primera se le llama

viscosidad dindmica. Las unidades de v en @ ssema S son metros cuadrados por

segundo. En el sistema cgs la viscosidad cinematica se denomina stoke (St) y

corresponde a 1 cm/s. La unidad fps es pies cuadrados por segundo. Los factores
de conversion son

1 m%/s = 10* St = 10,7639 pie?/s

L as viscosidades cineméticas varian menos con la temperatura que las visco-
sidades absolutas.

Esfuerzo cortante frente a gradientes de velocidad para fluidos newtonianos. Lo0sS
plasticos de Bingham, como los representados por la curva B de la Figura 3.2,
siguen una ecuacién reoldgica del tipo

du
7,8, = Tofe + K & (3.6)

donde K es una constante. Los fluidos dilatantes y pseudoplasticos siguen con
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frecuencia una ley de la potencia, también Ilamada ecuacién de Ostwald-de

Weade
1,8, = K’ <@> (3.7
dy

donde K’y ' son constantes que reciben el nombre de indice de consistencia de
flujo e indice de comportamiento de flujo, respectivamente. Para fluidos pseudo-
plésticos (curva C) n’ < 1, y para dilatentes (curva D) n’ > 1. Evidentemente,
para fluidos newtonianos n’ = 1.

TURBULENCIA

Desde hace mucho tiempo se sabe que un fluido puede circular por unatuberia u
otra conduccion de dos formas diferentes. A bagas velocidades de flujo la caida de
presion en € fluido es directamente proporciona a la velocidad de fluido,
mientras que a velocidades elevadas dicha caida de presién aumenta mucho més
répidamente y, de forma aproximada, es proporcional a cuadrado de la veloci-
dad. La digtincion entre estos dos tipos de flujo fue inicialmente demostrada en
un experimento clésico realizado por Osborne Reynolds en 1883. Sumergioé un
tubo horizontal de vidrio en un tangque de vidrio lleno de agua; € flujo de agua a
través del tubo se podia controlar mediante una vélvula. La entrada del tubo
estaba acampanada y, mediante un dispositivo adecuado, se introducia un tino
tilamento de agua coloreada en la corriente de entrada del tubo. Reynolds
encontré que, para baas velocidades de flujo, € chorro de agua coloreada
circulaba indterado a lo largo de la corriente principal sin que se produjese
mezcla lateral. EI comportamiento de la vena coloreada mostraba claramente que
el agua circulaba segin lineas rectas paraédas y que € flujo era laminar. Al
aumentar la velocidad del flujo se alcanzaba una cierta velocidad critica, para la
cud se difumina la vena coloreada y € color se distribuye uniformemente a través
de toda la seccién de la corriente de agua. Este hecho pone de manifiesto que €
agua ya no circula con movimiento laminar, sino que se desplaza a azar, dando
lugar a corrientes transversales y remolinos. Este tipo de movimiento correspon-
de d flujo turbulento.

Numero de Reynolds y transicion entre flujo laminar y turbulento. Reynolds
estudi6 Ias condiciones para las qlie se-produice e cambio de un tipo de movi-
miento a otro y encontrd que la velocidad critica, para la que € flujo pasa de
laminar a turbulento, depende de cuatro variables: el diametro del tubo, asi como
laviscosidad, la densidad y la velocidad lineal media del liquido. Ademés, encon-
tré que estos cuatro factores pueden combinarse formando un grupo y que €l
cambio del tipo de flujo ocurre para un valor definido del mismo. La citada
agrupacion de variables era

Nee = 22 = 28 (3:8)
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donde D = didmetro del tubo
V = velocidad media del liquido [Ec. (4.4)]
= viscosidad del liquido
densidad del liquido
viscosidad cinemética del liquido

<™ =®
I

La agrupacion adimensional de variables definidas por la Ecuacion (3.8)
recibe el nombre de nimero de Reynolds, Ng., Y €S uno de los grupos adimensio-
nales que se relacionan en e Apéndice 5. Su vaor es independiente de las
unidades utilizadas con tal de que sean consistentes.

Observaciones adicionales han puesto de manifiesto que la transicion de flujo
laminar a turbulento ocurre en readlidad para un amplio intervalo de nimeros de
Reynolds. Para nlmeros de Reynolds inferiores a 2100 se encuentra sempre flujo
laminar, pero éste puede persistir hasta nimeros de Reynolds de varios millares
para condiciones especiales de entrada del tubo bien acampanada y liquido
es turbulento para nimeros de Reynolds superiores a aproximadamente 4000.
Entre 2100 v 4000 existe una region de transicion, donde € tipo de flujo puede ser
tanto laminar como turbulento, dependiendo de las condiciones de entrada del
tubo y de la distancia a dicha entrada.

NUmer o de Reynolds para fluidos no newtonianos. Puesto que los fluidos no
newtonianos no tienen un Unico valor de la viscosidad independiente del esfuerzo
cortante, no puede utilizarse la Ecuacion (3.8) para € nimero de Reynolds. La
definicion del nimero de Reynolds para tales fluidos es algo arbitraria; una
definicion ampliamente utilizada para fluidos de la ley de la potencia es

(3.9)

NRe, n = 23_"'(

n’ nl Dn’pl‘/'2-n’
I+ 1

KI

La base de esta definicion, un tanto complicada, se trata en la pagina 101. Para €
nimero de Reynolds critico, correspondiente a la transicién a flujo turbulento, se
ha propuesto la siguiente ecuacion:

@ + 251 + 3

NRe, o = 2100 3Bn + 1)2

(3.10)

La Ecuacion (3.10) esta de acuerdo con las observaciones de que lainiciacion de
la turbulencia ocurre para nimeros de Reynolds superiores a 2100 con fluidos
pseudoplasticos, paralos que n’ < 1.

Naturaleza de la turbulencia. Debido a la importancia del flujo turbulento en
muchas ramas de la ingenieria, se ha estudiado intensamente en los Ultimos afios
y se dispone de abundante bibliografia sobre este tema’. Se han empleado
métodos refinados de medida para estudiar con detalle las fluctuaciones reales de
velocidad de los torbellinos que tienen lugar en e fiujo turbulento, y 10S resulta-
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dos de las medidas han proporcionado mucha informacién cualitativay cuantita-
tivamente, sobre la naturaleza de la turbulencia

La turbulencia puede originarse por métodos distintos del flujo’ a través de
una tuberia. En general, puede originarse bien por contacto de la corriente de
fluido con limites solidos, o bien por contacto entre dos capas de fluido que se
mueven con velocidades diferentes. El primer tipo de turbulencia se denomina
turbulencia de pared y € segundo turbulencia libre. La turbulencia de pared
aparece cuando € fluido se mueve através de canales cerrados o abiertos, o bien
alrededor de formas sdlidas sumergidas en la corriente. La turbulencia libre se
presenta en € flujo de un chorro dentro de la masa de un fluido estancado, o
cuando una capa limite se separa de una pared sliday se mueve a través de la
masa globa del fluido. La turbulencia libre es especialmente importante en la
operacion de mezcla que se estudia en el Capitulo 9.

El flujo turbulento consiste en un conjunto de torbellinos de diferentes tama-
fios que coexisten en la corriente de fluido. Continuamente se forman torbellinos
grandes que se rompen en otros méas pequefios, que a su vez se transforman en
otros todavia menores, los cuales finalmente desaparecen. En un tiempo y volu-
men determinado existe una amplia gama de tamarfios de torbellinos. El tamafio
de torbellino maximo es del mismo orden que la dimension minima de la corrien-
te turbulenta; € didmetro de los torbellinos més pequefios es aproximadamente
de 1 mm. Los torbellinos menores que éstos se destruyen répidamente por las
fuerzas viscosas. El flujo dentro de un torbellino es laminar. Puesto que aun los
torbellinos més pequefios contienen del orden de 10'® moléculas, todos ellos son
de tamafio macroscopico y € flujo turbulento no es un fendmeno molecular.

Un torbellino cualquiera posee una cantidad definida de energia mecanica,
como s se tratase de una peguefia peonza. La energia de los torbellinos mayores
procede de la energia potencial del flujo global del fluido. Desde un punto de
vista energético, la turbulencia es un proceso de transferencia, en € cua los
torbellinos grandes, formados a partir del flujo global, transportan la energia de
rotacion alo largo de una serie continua de torbellinos més pequefios. Durante la
ruptura de torbellinos grandes en otros cada vez més pequefios, no hay transfor-
macion apreciable de la energia mecanica en calor, a pesar de lo cual esta energia
no es utilizable, sin embargo, para mantener la presidon o vencer la resistencia a
flujo, y no es aprovechable en la practica. Finalmente esta energia mecanica se
convierte en calor, cuando los torbellinos més pequefios se destruyen por la
accion  viscosa

Fluctuaciones de velocidad en € flujo turbulento. La Figura 3.3 representa un
gréfico tipico de la variacion de la velocidad instanténea en un punto dado de un

campo de flujo turbulento. Esta velocidad es en realidad sdlo uno de los compo-

nentes del vector rea de velocidad, cuyas tres componentes varian rapidamente
tanto en magnitud como en direccion. Andlogamente, la presién instantanea en €
mismo punto fluctlia rapida y simultdneamente con las fluctuaciones de la veloci-
dad. Los oscilogramas que representan estas fluctuaciones suministran los datos

experimentales necesarios sobre los que se basan las teorias modernas de la
turbulencia.
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Figura 3.3. Fuctuaciones de velocidad en € flujo turbulento. Los porcentges de veloci-
dad estén basados sobre la velocidad constante. [Segim F. L. Wattendorf y A. M. Kuethe,
Physics, 5:153 (1934).]

Aungue a primera vista la turbulencia puede parecer cadtica, carente de
estructura y generada a azar, un estudio® mas detallado de oscilogramas como el
de la Figura 3.3, pone de manifiesto que no es asi, y € andisis estadistico de las
distribuciones de frecuencia resulta Util para caracterizar la turbulencia.

Las velocidades locales instantaneas en un determinado punto pueden medir-
se por medio de un anemémetro de alambre caliente o de anemémetros laser-
Doppler, que son capaces de seguir oscilaciones rapidas. Las velocidades locales
pueden analizarse separando cada componente de la velocidad total instantanea
en dos partes: una parte constante que es la media temporal, o valor medio, de la
componente en la direccion de flujo de la corriente, y otra llamada velocidad de
desviacion, o velocidad fluctuante, que corresponde a la fluctuacion instantanea
de la componente alrededor del valor medio. La velocidad neta es |a sefidlada por
los medidores de flujo ordinarios, tal como un tubo de pitot, que son demasiado
lentos para seguir las rapidas variaciones de la velocidad fluctuante. La separa-
cion de una componente de velocidad puede realizarse por € método que se
indica a continuacion. Sean las tres componentes (en coordenadas cartesianas) u,
v; Y w, de laveocidad instanténea en las direcciones x, y y z, respectivamente.
Supo6ngase también que e ge x esta orientado en la direccion de flujo de la
corriente y que las componentes v, y w; son las componentes y y z, respectiva-
mente, ambas perpendiculares a la direccion del flujo global. Las ecuaciones de
definicion de las velocidades fluctuantes son

= u+ y vy, =0 w; = W (3.11)
donde u, v, w; = componentes de la velocidad instantanea total en las direc-
ciones X, y, z, respectivamente
u = velocidad neta constante de la corriente en la direccidn x
', v, w = velocidades fluctuantes en las direcciones x, ¥, z, respectiva-
mente

En las Ecuaciones (3.11) se han omitido los términos v y w debido a que no exide
flujo neto en las direcciones de los ges y y z en € flujo unidimensional, de forma
que vy w son cer.

Las velocidades de desviacion ', v y w’ fluctlan todas arededor de cero
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como valor medio. La Figura 3.3 es en realidad una representacion grafica de la
velocidad fluctuante u’; sin embargo, una representacion gréfica de la velocidad
instantanea u; tendria una apariencia idéntica, puesto que en cualquier punto la
ordenada estaria incrementada en la cantidad constante w.

Para la presion

Pi=P+ P (3.12)
donde p, = presion loca variable
p = presion media constante, tal como es medida por |os manémetros
ordinarios
p' = parte fluctuante de la presién debida a los remolinos

Debido ala naturaleza a azar de las fluctuaciones, |os valores medios tempo-
rales de las componentes fluctuantes de velocidad y presion desaparecen al
promediarlos para un periodo de tiempo ¢, del orden de unos pocos segundos.

Por tanto,
1 to 1 fo
——J u'dt 0 — [ wdt = 0
o Jo
1 [t

to .
| f
— v dt — 10 pdt =0

o Jo Iy

1
o

La razén para que estos valores medios se anulen reside en que para cada valor
positivo de una fluctuacion existe un valor negativo igual y la suma algebraica es
cero.

Aungue los valores medios temporales de las componentes fluctuantes son
cero, esto no tiene por qué ocurrir necesariamente para otras funciones o combi-
naciones de dichas componentes. Por gemplo, e valor medio tempora de la
media cuadratica de una cualquiera de estas componentes de velocidad no es
cero. Esta magnitud para la componente #' esta definida por

to
ij @) dt = )? (3.13)
fh Jo
Asi, la media cuadrética no es cero puesto que »' adquiere una rgpida serie de
valores positivos y negativos que, a elevarlos al cuadrado, sempre dan valores
positivos. Por consiguiente, («)* es inherentemente positivo y solamente se anula
cuando no existe turbulencia.

En d flujo laminar no existen remolinos, no hay velocidades ni presiones

fluctuantes, la velocidad total en la direccion de flujo u; es constante eigual a u, y
v; Y w; son ambas cero.

Naturaleza estadistica de la turbulencia. La distribucion de velocidades de des-
viacion en un punto concreto indica que € valor de la velocidad esta relacionado
con la frecuencia con que se presenta ese valor, y que la relacion entre la
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frecuenciay e valor es del tipo de distribucion de Gauss, que corresponde a la
caracteristica curva de error de magnitudes estadisticas completamente a azar.
Este resultado demuestra que la turbulencia es un fendmeno estadistico, y los
estudios de mayor éxito se basan sobre su naturaleza estadistica’.

Se obtienen dos clases de datos midiendo «, v' y w’ en lugares diferentes y en
periodos de tiempo variables. En primer lugar, pueden medirse en un solo punto
las tres componentes de la velocidad de desviacion, cada una en funcién del
tiempo. En segundo lugar, los valores de una cierta velocidad de desviacion, por
gemplo, «, se pueden medir en distintos puntos durante el mismo periodo de
tiempo. En la Figura 3.4 se representan los valores de «/, medidos simulténea-
mente para dos puntos separados por una distancia vertical y. Los datos obteni-
dos para diferentes valores de y, indican, que a medida que y aumenta, la
correspondencia entre las vel ocidades en los dos puntos varia desde una relacion
muy estrecha, para valores muy pequefios de y, hasta una independencia total
cuando y es grande. Esto era de esperar, ya que cuando la distancia entre las
medidas es pequefia con respecto a tamafio de un torbellino, es un solo torbelli-
no el que se mide, y las velocidades fluctuantes en los dos puntos estan estrecha-
mente correlacionadas. Esto significa que cuando la velocidad en un punto varia
en magnitud o direccién, la velocidad en e otro punto sigue préacticamente €l
mismo camino. Para diferencias mayores, las medidas se hacen sobre torbellinos
separados y desaparece la correlacion.

Cuando las tres componentes de las velocidades fluctuantes se miden en €
mismo punto, se encuentra que dos cualesquiera de ellas estén también correla-
cionadas y un cambio en una de ellas da lugar a un cambio en las otras dos.

Edes oosavadones ®  auatifican  definiendo  los  codfidentes de  cordadon.
Uno de estos coeficientes, que corresponde a caso que se representa en la Figu-
ra 3.4, se define del siguiente modo:

(3.14)

2

z

Figura 3.4. Componentes de la veocidad fluctuante en la medida de la escada de
turbulencia.
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sendo «, y u, los valores de « en los puntos 1 y 2, respectivamente. Otro
coeficiente de correlacion, que se gplica a un solo punto, se define por la ecuacion

(3.15)

enlacud ¥y v estdn medidas en € mismo punto y a mismo tiempo.

Intensidad y escala de turbulencia.  Los campos turbulentos se caracterizan por
dos pardmetros medios. El primero mide laintensidad del campo y se refiereala
velocidad de rotacion de los torbellinos y a la energia de un torbellino de tamafio

especifico. El segundo mide el tamafio de los torbellinos. La intensidad se mide
por la media cuadrética de una de las componentes de la velocidad. Se expresa

generalmente en tantos por ciento de la velocidad media, o 100,/(«)?/u. Los
campos muy turbulentos, como los situados inmediatamente debajo de las rejillas
productoras de turbulencia, pueden alcanzar una intensidad del 5 a 10 por 100.
En d flujo no perturbado, las intensidades son del orden del 0,5 al 2 por 100 o
inferiores. Cada componente posee generalmente una intensidad diferente.

La escda de turbulencias se basa en coeficientes de correlacion, tales como R,
medidos en funcion de la distancia entre dos localizaciones. Determinando los
vaores de R, en funcion de y, se calcula la escala de remolino, L, en la direccion
y mediante la integral

¢

L, = J‘ R, dy (3.16)
[¢]

Cada direccion da generamente un valor diferente de L,, que depende de la

gleccion de las componentes de velocidad empleadas en la definicion. Para € flujo

de aire en los tubos, a 12 m por segundo, la escala es del orden de 1 cm, y este

valor constituye una medida del tamafio de los remolinos en € interior del tubo.

Turbulencia isotropica. Se ha dicho en d parafo anterior que los coeficientes de
correlacion dependen, generalmente, de la eleccion del componente. En algunos
casos, Sn embargo, eto no es cierto, y las medias cuadraticas de los componentes
en un punto determinado son iguales para todas las direcciones. Este caso recibe
& nombre de turbulencia isotropica, siendo
@) = 7 = WY

Existe turbulencia practicamente isotropica cuando no hay gradiente de veloci-
dad, como ocurre en e ge de una tuberia o mas ala del borde exterior de una
capa limite. También se encuentra turbulencia précticamente isotrépica aguas
abgjo de una rgjilla situada perpendicularmente a la direccion del flujo. El flujo
turbulento cerca de una superficie es anisotropico, si la anisotropia se presenta
principalmente con grandes remolinos. Los pequefios, especialmente los que se
encuentran proximos a su extincion a causa de la accidn viscosa, son practica-
mente  isotrdpicos.



FENOMENOS DE FLUJO DE FLUIDOS 55

Esfuerzos de Reynolds. Se conoce desde hace mucho tiempo que en € flujo
turbulento existen fuerzas de cizalla muy superiores a las existentes en € flujo
laminar siempre que exista un gradiente de velocidad a través de un plano de
cizala. El mecanismo de la cizaladura turbulenta depende de las velocidades
fluctuantes en la turbulencia anisotropica. Los esfuerzos cortantes turbulentos
reciben el nombre de esfuerzos de Reynolds y se miden mediante los coeficientes
de correlacion del tipo R, definidos por la Ecuacion (3.15).

Para relecionar los esfuerzos de Reynolds con las corrdlaciones de velocidades
fluctuantes puede utilizarse €l principi¢ de la cantidad de movimiento. Considere-
mos un fluido con flujo turbulento que se mueve en la direccién x positiva ta
como se muestra en la Figura 3.5 y € plano S paralelo a flujo. La velocidad
instantanea en €l plano esy; y la velocidad media es u. Supongase que u aumenta
cony, ladireccion positiva medida perpendicularmente a la capa S, de forma que
d gradiente de velocidad es positivo. Cuaquier remolino que se desplaza hacia la
pared tiene un valor negativo de ¢ y su movimiento representa una entrada de
flujo de masa p( —v’) en @ fluido por debajo del plano S. La velocidad del
remolino en la direccion X esu,, 0 bienu + «'. Si cada uno de estos remolinos que
cruzan e plano S es decelerado hasta la velocidad media », la velocidad de
transferencia de cantidad de movimiento por unidad de érea es p( —v')i/. Esta
densidad de flujo de cantidad de movimiento, después de efectuar la media
tempora para todos los remolinos, es un esfuerzo cortante turbulento, o esfuerzo
de Reynolds, que viene dado por la ecuacion

T8 = pu't’ (3.17)

Viscosidad de remolino. Por analogia con la Ecuacién (3.4), la relacion entre
esfuerzo cortante y gradiente de velocidad en una corriente turbulenta se utiliza
para definir la viscosidad de remolino E,;

du
T8 = Ev 7‘)} (318)

v’ (signo negativo, para el fluido
que entra por debajo de S)

’

v' (signo positivo,
para el fluido que sale
por debajo de S)

~

S
I Pendiente = 1/(du/dy)

ufrenteay

0

u

‘Figura 35, Esfuerzo de Reynolds.

G-
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La magnitud E, esandloga a y, la viscosidad absoluta. Ademas, por analogia con
la viscosdad cineméica v, se define la magnitud ey, llamada dijiisividad turbulen-
ta de cantidad de movimiento, como &y, = E,/p.

El esfuerzo cortante total en & flujo turbulento es la suma de los esfuerzos
cortantes viscoso y turbulento, o sea

g, = (b + EJZ—: (3.19)
18 = (v + gy) fi—%@ (3.20)

Aungue E, y &y son andlogos a ¢ y v, respectivamente, en el sentido de que
todas estas magnitudes son coeficientes que relacionan el esfuerzo cortante y el
gradiente de velocidad, existe una diferencia fundamental entre ambos tipos de
magnitudes. Las viscosidades ¢ y v son verdaderas propiedades del fluido y son d
resultado macroscépico de promediar los movimientos y las cantidades de movi-
mientos de un nimero extraordinariamente elevado de moléculas. Por € contra-
rio, laviscosidad turbulenta E, y la difusividad turbulenta ¢,, no son propiedades
dd fluido, sino que dependen de la velocidad del fluido y de la geometria del
sistema. Por tanto, son funciones de todos los factores que influyen sobre los
modelos detdlados de la turbulencia y las velocidades fluctuantes, y son  especid-
mente sensibles ala localizacion en € campo turbulento y a los valores locales de
la escala y la intensidad de la turbulencia. Las viscosidades pueden medirse en
muestras aidadas de fluido y pueden presentarse en tablas o gréficas de propieda
des fiscas como las de los Apéndices 9 y 10. Las viscosdades y difusividades de
remolino se determinan (con dificultad, y solamente por medio de instrumentos
especiales) realizando experimentos sobre € flujo.

Flujo en capas limite. Una capa limite se define como una parte de un fluido en
movimiento en la cual € flujo del fluido esté influenciado por la presencia de una
superficie sdlida. Como un gemplo especifico de la formacion de una capa limite,
consideremos e flujo de un fluido paralelo a una lamina delgada, tal como se
muestra en la Figura 3.6. La velocidad del fluido aguas arriba del borde de
ataque de la l&mina es uniforme a través de toda la corriente del fluido y la

velocidad del fluido en la interfase entre e sdlido y € fluido es cero. La velocidad
aumenta con la distancia desde la 1&mina, tal como se muestra en la Figura 3.6.
Cada una de las curvas corresponde a un vaor definido de x, la digancia deste €
borde de ataque de lalamina. La pendiente de las curvas varia rgpidamente cerca
de la lamina, mientras que la velocidad loca tiende asintéticamente hacia la
velocidad global de la corriente.

La linea de trazos QL en la Figura 3.6 se ha trazado de tal forma que las
variaciones de velocidad quedan confinadas entre la pared y dicha linea. Puesto
que las lineas de velocidad son asintéticas con respecto a la distancia desde la
l&mina, se ha supuesto, con € fin de localizar en una forma definida la linea de
trazos, que dicha linea pasa por todos los puntos donde la velocidad es el 99 por
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Figura 36. Capa laminar de Prandtl: x, distancia desde € borde de atague; u,,, velocided
de la corriente no distorsionada; Z,, espesor de la capa limite a una disancia x;
veocided locdl; abe, d'b'c’, a''b”¢”, curvas de velocidad frente a la distancia a la pared en

los puntos ¢, ¢, ¢ OL, limite exterior de la capa limite

100 de la velocidad globd dd fluido u.. La linea OL representa una superficie
imaginaria que divide la corriente de fluido en dos pates una donde la velocided
del fluido es congante y otra en la que la veocidad varia desde cero en la pared
hasta una velocidad que es sustancialmente la misma que la del fluido no
perturbado. Esta supeficie imaginaria sgpara d fluido que esta directamente
afectado por la l&mina dd resto en d que la veocidad locd es condante e iguad a
la veocidad inidd dd fludo. La zona o cgpa comprendida entre la linea de
trazos y la lamina condituye la cgpa limite

Tato la formacion como €& comportamiento de la capa limite son importan-
tes, no solamente para d flujo de fluidos, sno también para la transmison de
cdor, que s traa en € Caitulo 12, y la transferencia de materia que s estudia
en d Cgpitulo 21.

Flujo laminar y turbulento en capas limite. La vedocdad dd fluido en una
interfase Slido-fluido es cero, y las velocidades cerca de la supeficie son necesa
rianente pequefies. El flujo en esta pate de la cgpa limite muy préxima a la
superficie es, por tanto, laminar. A mayor disancia de la supeficie las velocida
des dd fluido, aunque menores que la velocided dd fluido no perturbado, pueden
ser reldivamente grandes y, en consecuencia, en esta pate de la cgpa limite €
flujo puede hacerse turbulento. Entre la zona de turbulencia totamente desarro-
llada y la region de flujo laminar hay una cgpa de transicién que presenta un
caacter intermedio. Por tanto, en generd, una cgpa limite turbulenta consta de
tres zonas. la subcapa viscosa, la capa de transicidn y la zona turbulenta. En
adgunos casos la cgpa limite puede ser enteramente laminar, pero en la mayor
pate de los casos de interés en ingenieria, existe pate laminar y parte turbulenta
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Cerca dd borde de ataque de una lamina plana sumergida en un fluido con
velocidad uniforme, la capa limite es de poco espesor y € flujo en la capa limite es
totalmente laminar. Sin embargo, a medida que € espesor de la capa aumenta
para mayores distancias del borde de ataque, se alcanza un punto en & que
aparece turbulencia. La aparicion de turbulencia se caracteriza por un brusco
aumento del espesor de la capa limite, tal como se indica en la Figura 3.7.

Cuando € flujo en la capa limite es completamente laminar, €l espesor Z, de
la capa aumenta con x%3, siendo x la distancia desde € borde de atague de la
lamina*. Durante un corto espacio de tiempo después de que aparece la turbulen-
cia, Z, aumenta con x*-*, y cuando la turbulencia esta totalmente desarrollada lo
hace con x%38.

La parte inicial totalmente laminar de la capa limite puede crecer hasta
alcanzar un espesor moderado, tal vez 2 mm con aire 0 agua circulando con
velocidades medias. Sin embargo, una vez que comienza la turbulencia € espesor
de la parte laminar de la capa limite disminuye considerablemente, alcanzando
un vaor tipico del orden de 0,2 mm.

Transicién de flujo laminar a turbulento; nimero de Reynolds. Los factores que
determinan € punto en € que aparece la turbulencia en una capa limite laminar
estan relacionados con € nimero adimensional de Reynolds definido por la

ecuacion

Nees - —2L (3.21)

donde x = distancia desde € borde de ataque de la l[dmina
u, = velocidad global del fluido
p = densidad del fluido
¢ = viscosidad del fluido

Para e caso de flujo pardelo alo largo de lalamina, € flujo turbulento comienza
para un nimero de Reynolds critico comprendido entre 105 y 3 x 108. La

[¥¥)
=
=
i
< Flujo turbu!ento
% de capa limite
Q . .
Flujo laminar
S de capa limite
w N
[=] Comienzo de la
[+ turbulencia
(o] L
n T3 Capa de transicién
& @ee’e)g&m ’ ;
5 : SeEle? © Subcapa viscosa

DISTANCIA AL BORDE DE ATAQUE, yx
Figura 3.7. Desarrollo de la capa limite turbulenta sobre una lamina plana
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ina es

transicion ocurre para numeros de Reynolds inferiores cuando la latf' ada y
rugosa y la intensidad de turbulencia en la corriente que se acerca es ele cia en
para valores superiores cuando la lamina es lisa y la intensidad de turbule/1
la corriente que se acerca es bagja

to, de
Formacién de la capa limite en tubos rectos. Consideremos un tubo reymo Se
pared delgada, en & que penetra un fluido con velocidad uniforme. Tal chda del
muestra en la Figura 3.8, comienza a formarse una capa limite en la entrépnduc-
tubo, y a medida que € fluido circula a través de la primera parte de [a ¢ ocupa
cion, € espesor de la capa aumenta. Durante esta etapa la capa limite}sta de
solamente parte de la seccion transversal del tubo y la corriente total colse una
un ndcleo de fluido que circula con velocidad constante, como s fug). En la
varilla, y una capa limite anular comprendida entre dicho niicleo y la pare(ncidad
capa limite la velocidad aumenta desde cero en la pared hagta la ve por el
constante existente en € nlcleo. A medida que la corriente avanza més Final-
tubo la capa limite ocupa una porcién creciente de la seccidn transvcrsalt/'a capa
mente, para un punto suficientemente algjado aguas abajo de la entrady, toda la
limite llega a centro del tubo, & nucleo desaparece y la capa limite ocupa dad en
seccion transversal de la corriente. En este punto la distribucién de veloc’»cha de
el tubo alcanza su forma final, tal como muestra la Ultima curva de la derls Este
la Figura 3.8, y ya permanece inalterable en € resto de la longitud del tutP e flujo
flujo con una distribucion de velocidad invariable recibe € nombre
totalmente  desarrollado.

region
Longitud de transicion para-flujo laminar y turbulento. Lalongitud de lstro del
de entrada del tubo que se requiere para que la capa limite alcance €l celongitud
tubo y se establezca e flujo totalmente desarrollado recibe el nombre de | ud del
de transicion. Puesto que la velocidad varia no solamente con la longliéen la
tubo, sino también con la distancia radial desde & centro del mismo, € flu
region de entrada es bidimensiona. zar la

La longitud aproximada de tuberia recta que se necesita para alcs

distribucion fina de velocidad, para d caso de flujo laminar, es

X (3.22)

donde x, = longitud de transicion
D = didmetro de la tuberia

/ Capa limite
p———

Figura 3.8. Desarrollo del flujo de Capa limite en un tubo.
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Por tanto, para una tuberia de 50 mm (2 pulg) de didmetro interior y un nimero
de Reynolds de 1500, la longitud de transicion es 3,75 m (12,3 pies). S d flujo que
entra en la tuberia es turbulento y la velocidad en €l tubo es superior ala critica,
la longitud de transicion es casi independiente del nimero de Reynolds y esta4
comprendida entre 40 y 50 didmetros de tuberia, con poca diferencia entre la
distribucién a 25 diametros y las correspondientes a mayores distancias desde la
entrada. Para una tuberia de 50 mm de diametro interior basta con 2 o 3 metros
de tuberiarecta. Si € fluido entra en el tubo con flujo laminar y € flujo se hace
después turbulento, se necesita una longitud de transicion mucho mayor, tal
como 100 didmetros de tuberia. La longitud de transicién para flujo laminar es
menor que para flujo turbulento salvo que € nimero de Reynolds sea pequefio.

Separacion de capa limite y formacion de estdla.  En los parrafos precedentes se
ha estudiado € crecimiento de la capa limite en € borde de ataque de una lamina.

Vamos a considerar ahora lo que ocurre en una parte algjada del objeto, después

que € fluido ha abandonado la superficie del sdlido.

En € borde de sdida de una lamina plana situada paralelamente a la direc-
cién del flujo, las capas limites situadas a ambos lados de la lamina han crecido,
hasta alcanzar su méximo espesor. Durante algin tiempo, después de que €l
fluido abandona la lamina, persisten las capas y los gradientes de velocidad. Sin
embargo, en seguida los gradientes se anulan, las capas limite se entremezclan y
desaparecen, y € fluido se mueve de nuevo con velocidad uniforme, segin se
representa en la Figura 3.94.

(b)

Figura 3.9. Hujo arededor de una lamina plana: (a) Flujo paralelo a la lamina. (b) Flujo
perpendicular a la lamina.
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Supongamos ahora que la lamina se gira de forma que esté en angulo recto
con respecto a la direccion del flujo, como indica laFigura 3.96. Igud que antes,
se forma una capa limite en @ fluido que circula sobre la cara frontal de la
l[&mina. Sin embargo, cuando €l fluido llega a borde de la lamina, su cantidad de
movimiento le impide adaptarse a borde, se separa de la lamina y se une a la
corriente global del fluido. Detrés de la lamina hay una «zona de cama,
formada por fluido muy decelerado, en la cua se forman grandes torbellinos,
[lamados voértices. Edsa zona redbe @ nombre de estela. Los torbelinos en la
estela se mantienen en movimiento para las fuerzas de cizalla, que existen entre la
etda y la corriente separada. Consumen una cantidad consderable de energia y
pueden dar lugar a grandes pérdidas de presién en € fluido.

La separacion de capa limite tiene lugar siempre que la variacion de velocidad
del fluido, tanto en magnitud o direccidn, es demasiado grande para que € fluido
pueda adherirse a la superficie del sdlido. Esto sucede frecuentemente cuando
existe un cambio brusco en la conduccion, como, por jemplo, una expresion o
contraccion stibita, un cambio de direccion pronunciado, o una obstruccion
alrededor de la cual tiene que circular € fluido. Sin embargo, como se considera
en e Capitulo 5, pagina 112, la separacion puede tener lugar también, cuando la
velocidad disminuye en una conduccion gque se ensancha suavemente. Debido a
las gades paddes de e|gia que resdtan en la fomaddn de edda e dessble
frecuentemente minimizar o evitar la separacion de la capa limite. Esto se puede
hacer, en algunos casos, mediante succion, es decir, aspirando parte del fluido
hacia € interior de la superficie del sdlido en la zona potencia de separacion. Sin
embargo, mas corrientemente se disminuye la separacion evitando los cambios
bruscos en la seccién transversal de la conduccion, o dando forma aerodinamica
a los dgdos shre los audes ha de drada d fludo. En dgunos casos como, por
gemplo, para favorecer la transmision de calor o la mezcla en un fluido, la
separacion de la capa limite puede ser deseable.

SIMBOLOS

A Area, pie’ 0 m% A, 0d plano sobre @ que actia la fuerza de dizala
D Diametro, pieso m

E, Viscosidad de remolino, Ib/pies-s, P 0 Pas

F, Fuerza de cizalla, 1b, o N

g Factor de proporcionaidad de la ley de Newton, 32, 174 pies-b/lb-s?
K Congante en la Ecuacion (3.6)

I~

-

Escala de turbulencia, pies o m
Re Numero de Reynolds, D Vp/u; Ny, ,,, para fluidos no newtonianos, Ng, ,, basa-
do en la distancia x desde e borde de atague de la Idmina

=z

n Exponente en la Ecuacion (3.5)

n Indice de comportamiento del flujo, adimensional [Ec. (3.7)]

P Presion, Ib,/pie* 0 N/m?; p,, presion local variable; p’, componente fluctuante
R,, R,, Coeficientes de corrdacion definidos por las Ecuaciones (3.14) y (3.15)

T Temperatura absoluta, K

t Tiempo, s; intervalo de tiempo para promediar
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c

Velocidad, pies's 0 m/s; componente de velocidad en la direccion x; y, veor
instanténeo; u,, velocidad globd dd fluido no perturbedo; u', velocided fluc-

tuante

v Velocidad media, pies's 0 m/s

v, w Componentes de velocidad en las direcciones y y z, respectivamente; v, w,
valores instantaneos; o', W', velocidades fluctuantes

X Distancia medida paradelamente a la direccion de flujo, pies o m; x,, longitud de
transicion

y Distancia perpendicular a la pared, pies o m

Z, Espesor de capa limite, pieso m

Letras  griegas

Err Difusvided de remolino de cantided de movimiento, pie/s 0 m?/s

U Viscosdad absoluta, Ib/pies-s 0 Pa-s, g, para T = 273 K

v Viscosdad cineméica p/p, pie/s 0 m%/s

p Denddad, 1b/pie* 0 kg/m*

1 Esfuerzo cortante, 1b,/pie’ 0 N/m?; 1, esfuerzo cortante turbulento; z,,, en la
pared; 1o, esfuerzo cortante minimo para un pléstico de Bingham

PROBLEMAS

31 E eypeor de la capa limite laminar sobre una Iamina plana Z, viene dado gproxi-
medamente por la ecuadion Z, = 55(ux/u,p)'? Demuéstrese que para la transicion a
flujo turbulento & nimero de Reynolds basado en este espesor, en vez de en x como en la
Ecuacion (3.21), esté proximo d ndmero de Reynolds de transicion para € flujo en una
tuberia

32. Utilicese d nomograma de Apéndice 9 para determinar € valor de # en la ecuacion
de la viscosdad de gases, Ecuacion (3.5), para nitrogeno y para hidrégeno en los intervalos
de 0 a 300°C y de 300 a 600 °C.

33, (a) Estimese la longitud de transicion en la entrada a un tubo de 15 mm a través del
cud drcula glicerina pura a 60 °C con una velocidad de 0,3 m/s. La denddad de la
glicerina es 1240 kg/m®. (b) Repitase € gpartado (a) para € caso de metanol puro que
entra en una tuberia de 3 pulg a 30 °C con una veocided de 7 pies/s. La densded dd
metanol es 49 1b/pie>.
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CAPITULO

CUATRO

ECUACIONES UNITARIAS EN
EL FLUJO DE FLUIDOS

Los principios fisicos més (tiles en las aplicaciones de la mecénica de fluidos son
el balance de materia, 0 ecuacién de continuidad, las ecuaciones del balance de
cantidad de movimiento y el balance de energia mecanica. Pueden escribirse en
forma diferencial, mostrando las condiciones en un punto del interior de un
elemento de volumen, o bien en formaintegrada, aplicables a un volumen o masa
finitos de fluido. En este capitulo sdlo se consideran las ecuaciones integrales.

En los Ultimos capitulos se introducen dgunas formas sencillas de las ecuacio-
nes diferenciales del flujo de fluidos. Un tratamiento completo requiere el empleo
de ecuaciones vectoriales y tensoriales que caen fuera del objeto de este libro.
Corresponden a un estudio méas avanzado de los fenémenos y pueden encontrar-
se en libros de mecénica aplicaday procesos de transporte -,

Balance de materia. En flujo estacionario, € baance de materia, es particular-
mente sencillo. La velocidad de entrada de masa en € sistema de flujo, esigud a
la de salida, ya que la masa no puede acumularse ni vaciarse dentro del sistema
de flujo en condiciones estacionarias.

Lineas de corrientey tubos de corriente.  El estudio de los fendmenos de flujo de
fluidos se facilita imaginando en la corriente del fluido, las trayectorias del

mismo, que reciben el nombre de lineas de corriente. Una linea de corriente es
una linea imaginaria en la masa de fluido en movimiento, representada de ta

forma gque en cada punto de la curva, € vector velocidad neta u, es tangente ala

linea de corriente. A través de dicha linea no existe flujo neto. En € flujo

turbulento, los remolinos cruzan en unay otra direccion las lineas de corriente,
pero como se indica en € Capitulo 3, € flujo neto de tales torbellinos en

cualquier direccion distinta a la de flujo es cero.

Un tubo de corriente, o filamento de corriente, es un tubo de seccidn transversal
grande o pequefia, y de una forma transversal tal, que esta totalmente limitado
por lineas de corriente. Un tubo de corriente puede suponerse como una tuberia
imaginaria, situada en € interior de la masa de fluido en movimiento, a través de
cuyas paredes no hay flujo neto.

L
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El balance de materia da una relacién importante para € flujo que tiene lugar
através de un tubo de corriente. Puesto que no puede existir flujo através de las
paredes del tubo, la velocidad de flujo masico a la entrada del tubo, en un
determinado periodo de tiempo, ha de ser igual ala velocidad de flujo mésico ala
salida. Consideremos € tubo de corriente, que se representa en la Figura 4.1. El
fluido entra por un punto en que la seccién transversal del tubo es S, y sale por
otro en que la seccion transversal es S;,. La velocidad y la densidad a la entrada
son y, Y p, respectivamente, y las magnitudes correspondientes ala salida u, y p,.
Supongamos que la densidad en una determinada seccion transversal es constan-
te y que € flujo a través dd tubo es no viscoso o flujo potencia; por consiguiente,
la velocidad u, es constante através del &rea S, y lavelocidad u, através del érea
S,. La masa de fluido que entray sale del tubo por unidad de tiempo es

o= pu,S, = puyS, 4.1

siendo 1 la velocidad de flujo de masa por unidad de tiempo. A partir de esta
ecuacion se deduce para un tubo de corriente

m = puS = cte 4.2)

La Ecuacion (4.2) se denomina ecuacion de continuidad y se aplica tanto a fluidos
compresibles, como no compresibles. En & dltimo caso p, = p, = p.

Velocidad media. Si € flujo através del tubo de corriente no es flujo potencial,
pero estd totalmente o en parte dentro de una capa limite, en la que hay esfuerzos
cortantes, la velocidad u, variara de un punto a otro de la seccion §,, y o mismo
le ocurrird a », en la seccién S,. Es necesario por tanto distinguir la velocidad
local de la velocidad media

Si el fluido es caliente 0 se enfria, su densidad varia también de un punto a
otro, en una determinada seccion transversal. En este libro se desprecian las
variaciones de densidad en una determinada seccion transversal del tubo de
corriente, y p, Y p, Son independientes de su localizacion en la misma

La velocidad de flujo de masa a través de un érea diferencia situada en la
seccion de un tubo de corriente es

dm = pu dS 43)
Direccién del fluio

Velocidad = u, Velocidad = u,
Densidad = p, Densidad = p,
Area = S, = Area = S, o

>

)
%T

Figura 4.1. Continuidad.



ECUACIONES BASICAS DEL FLUJO DE FLUIDOS 65

y la velocidad de flujo de masa total, a través de toda la seccion es
m = pj u dsS
S

Laintegral [S significa que la integracion esta extendida a &ea S.
La velocidad media, 7, de la corriente total que fluye a través de la seccién
transversal de érea S, se define mediante la expresion

_ m 1
— = — 44
4 pS SLudS 64

El vaor de Ves también igua ala velocidad volumétrica de flujo dividida por
el area de la seccion transversal de la conduccion, y de hecho generalmente se
calcula en esta forma. Por tanto,

7
7= 4.5)

siendo q la velocidad volumétrica de flujo.
La ecuacion de continuidad para € flujo a través de un tubo de corriente
finito, en e cua la velocidad varia en la seccidn transversal, es

m= pVSa= pVeSy = p VS (45)

Para €l caso importante de flujo a través de conducciones de seccién circular

de donde

— @)

siendo D,y D, los didmetros de la conduccion en dos puntos determinados de la
misma.

Velocidad masica. La Ecuacion (4.4) puede escribirse asi

_ m
p S “8)

Esa ecuacion define la velocidad méasica G, que s cdcula dividiendo la velocidad
de flujo de masa, por € &rea de la seccién transversal de la conduccion. En la
préctica la velocidad mésica se expresa en kilogramos por segundo por metro
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cuadrado, o en kilogramos por hora por metro cuadrado. La ventagja de utilizar
G, consiste en que es independiente de la temperatura y la presién cuando el flujo

es estacionario (ti constante) y la seccion transversal no varia (S constante). Este
hecho resulta especialmente Util, cuando se consideran fluidos compresibles, en
los cuales tanto 7 como p varian con la temperatura y la presion. Por otra parte,

mas adelante aparecen en este libro ciertas relaciones en las que interviene el
producto de ¥ y p. de forma que la velocidad mésica representa € efecto neto de
ambas variables. La velocidad mésica G, puede llamarse también densidad masi-
ca de corriente o densidad de flujo de masa, donde la densidad de flujo se define
generalmente como una magnitud que pasa a través de la unidad de érea en la
unidad de tiempo. La velocidad media, ¥, tal como muestra la Ecuacion (4.5),
puede’ expresarse como la densidad de flujo volumétrico.

Ejemplo 4.1 Por la conduccion que s representa en la Figura 42 fluye un crudo de
petroleo, cuya densidad relativa 60 °F/60 °F = 0,887. La tuberia 4 es de 2 pulg (50
mm), Catdogo 40, la tuberia B e de 3 pulg (75 mm), Cadogo 40, y cada una de las
tuberias C esl} pulg (38 mm), Catdlogo 40. A través de cada una de |as tuberias C

cdreula la misma cantidad de liquido. El flujo a través de la tuberia 4 es de 30 gal/min
(6,65 m3/h). Calcllese (a) la velocidad de flujo de masa en cada tuberia, (b) la velocidad

lineal media en cada tuberia, y (c) la velocidad masica en cada tuberia.

A v J| 12 pulg

N c
2 pulg ™S T <
1% pulg) \

Figura 4.2. Sistemadetuberias parael Ejemplo 4.1.

SOLUCION

Las dimensiones y las areas de las secciones transversales se dan en el Apéndice 6. Las
areas de las secciones transversales que se requieren son: 0,0233 pie? para la tuberia de
2 pulg; 0,0513 pie? para la tuberia de 3 pulg; 0,01414 pie? para la tuberia de 4 pulg.

(a) Ladensidad del fluido es
p = 0,887 x 62,37 = 553 Ib/pie®
Puesto que hay 7,48 gal en 1 pie® (Ap. 3), lavelocidad volumétrica de flujo total es

0 x 60 .
g = =g = 207 pic’h

La velocidad de flujo de masa es la misma para las tuberias 4y B y esigual al
producto de la densidad por la velocidad volumétrica de flujo, o sea

m = 240,7x 55,3 = 13 300 Ib/h
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Lavelocidad de flujo de masa através de cadatuberia C eslamitad del total, o sea
13 300/2 = 6650 1b/h (0,8379 kg/s).
(b) SeutilizalaEcuacion (4.4). Lavelocidad através delatuberia A es

5 _ 240,7 _ .
Vs = 350 x 002z _ M piess
y atravésdelatuberia B es
oo 2407 _ ,
"» = 30 x ooe1z | 0 Piess
y a través de cada una de las tuberiass C es
= 2407 _ .
Ve = 5% 380 x 0p1a14 | > pies/s

() SeutilizalaEcuacion (4.8). Lavelocidad masica através de latuberia A es

13 300 .
—_— 000 lb/pie?-h (744 kg/m?2-
Gy _ 50233 571 /pie*-h ( g/m>-s)

atravésdelatuberia B es

13300

_ 1330 " .
= Q0513 = 299000 Ibpie’-h (351 ke/m™s)

G

y a través de cada una de las tuberiss C es

Ge = % = 470000 Ib/pie*-h (637 kg/m?-s)
Balance macroscopico de cantidad de movimiento.  Para € volumen de control de
la Figura 4.1, puede expresarse un balance de cantidad de movimiento, semejante

a balance de materia total, suponiendo que el flujo es estacionario y unidireccio-

nal en la direccién x. La suma de todas las fuerzas que actlian sobre el fluido en

la direccion x, de acuerdo con €l principio de la cantidad de movimiento, es igual

a aumento con €l tiempo de la cantidad de movimiento del fluido que circula. Es

decir, que la suma de las fuerzas que actlan en la direccion x es igua a la

diferencia entre la cantidad de movimiento que sale con el fluido por unidad de
tiempo y la que, también por unidad de tiempo, entra con € mismo,

1 . .
YF = o (M, - M,) 4.9)

Cantidad de movimiento de la corriente total; factor de correccion de la cantidad de
movimiento. La velocidad de flujo de la cantidad de movimiento M de una
corriente de fluido, con una velocidad de flujo de masa #t, y que todo él se mueve
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con una velocidad u es ru. S u varia de un punto a otro de la seccion transversal
de la corriente, € flujo total de cantidad de movimiento no sera €l producto de la
velocidad de flujo de masa por la velocidad media, 7. Si u varia de un punto a
otro de la seccién transversal de la corriente, € flujo total de cantidad de
movimiento no sera el producto de la velocidad de flujo de masa por la velocidad
media, ¥, Sino que en genera es algo superior.

El necesario factor de correccion se obtiene mejor a partir de la densidad de
flujo convectivo de cantidad de movimiento, es decir, la cantidad de movimiento
transportada por € fluido que fluye a través de la unidad de érea de la seccion
transversd de la conduccion en la unidad de tiempo. Esto corresponde a produc-
to de la velocidad lineal norma a la seccion transversal por la velocidad masica
(o densidad de flujo de masd). Por tanto, para un area diferencial de la seccion
transversal dS la densidad de flujo de cantidad de movimiento es

M
5 (puu = pu? (4.10)

La densidad de flujo de cantidad de movimiento de toda la corriente, para un
fluido de densidad constante, es

y 2
]‘_g _pfsuwds (4.11)

S

El factor de correccion de la cantidad de movimiento f§ se define por la relacion

M/S

f="% (4.12)

Sustituyendo de la Ecuacion (4. 1) se obtiene

1 u\?
(e s

Con d fin de obtener § para cualquier situacion de flujo dada es preciso conocer
la variacion de » con la posicion en la seccion transversd. Una vez que se conoce
B, la velocidad de flujo de cantidad de movimiento asociada con una corriente
determinada se obtiene a partir de la relacion

M = BV (4.14)

Por tanto, la Ecuacion (4.9) puede escribirse asi

ZF=§%Z—AW (4.15)
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Al utilizar esta ecuacion hay que tener cuidado en identificar e incluir en Z F
todos los componentes de las fuerzas que actlian sobre € fluido en la direccion
del componente de velocidad de la ecuacion. Pueden intervenir varias de estas

fuerzas. (1) cambio de presion en la direccion de flujo; (2) esfuerzo cortante en e
limite entre la corriente de fluido y la conduccidn, o bien (si la conduccion en s

misma se considera como pate del sistema) las fuerzas externas que actlan sobre
la pared solida; (3] s la corriente est inclinada, € adecuado componente de la

fuerza de gravedad. Considerando flujo unidimensiona en la direccion x, una
situacion tipica esta representada por la ecuacion

Y F= pSi~pSy+ Fu—F, (4.16)

donde p,, p, = presiones a la entrada y salida, respectivamente
S. S, = secciones transversales a la entrada y salida, respectivamente
F, = fuerza neta de la pared de la conduccion sobre e fluido
F, = componente de la fuerza de gravedad (expresada para flujo en
direccion  ascendente)

Cuando € flujo no es unidireccional, se utilizan los adecuados componentes
vectoriales de la cantidad de movimiento y de la fuerza a aplicar las Ecuacio-
nes (4.15) y (4.16).

Balance de cantidad de movimiento para flujo potencial: ecuacion de Bernoulli sin
friccibn. Una importante relacion, denominada ecuacion de Bernoulli sin fric-
cién, puede deducirse aplicando € balance de cantidad de movimiento para €
flujo estacionario de un fluido con flujo potencial.

Consideremos un elemento de volumen de un tubo de corriente dentro de una
corriente mayor de fluido que circula con flujo potencid estacionario, ta como se
muestra en la Figura 4.3. Supongamos que la seccion transversd del tubo aumen-

Figura 43. Fuerzas que actlan sobre un elemento de volumen de un tubo de corriente
con flujo potencial.
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ta continuamente en la direccién de flujo. Supongase también que € ge del tubo
es recto y estd inclinado hacia arriba formando un angulo ¢ con la vertical.
Represéntese la seccidn transversal, la presion, lavelocidad lineal y la elevacion a
la entrada del tubo por S, p, # y Z, respectivamente, y sean las correspondientes
magnitudes alasadida S+ AS, p + Ap, u + Auy Z + AZ. Lalongitud axia es
AL y la densidad constante del fluido es p. La velocidad de flujo de masa
constante a través del tubo es m.

La velocidad de flujo de cantidad de movimiento a la entrada del tubo a1, es
riw, y alasdida, M,, es m(u + Au). Por tanto, la Ecuacion (4.9) puede escribirse
delaforma

i A
SF=" (4.17)

Las fuerzas de presion normales a la seccion transversal del tubo a la entrada
y sdida de mismo, con la terminologia de la Ecuacion (4.16), son

PaSa=pPS PsSh= (0 + AD)S + AS) (4.18)

Puesto que € borde del tubo no es paralelo al ge, la presién en € borde posee
un componente en la direccion axia que actlda incrementando la cantidad de
movimiento. Sea d4 un elemento del &ea de borde. Puesto que € flujo es
potencial, no hay esfuerzo cortante y la presién local p’ es perpendicular a
elemento de superficie. La fuerza de presion es p'd4. Su componente en la
direccion de flujo es p’dA4 sen y, donde ¢ es el angulo que forma el gje con €
vector de presion del elemento d4. Pero d4 sen y es también la proyeccion del
area dA sobre la seccion transversal en la descarga, de forma que la presiéon que
actla en la direccion de flujo es p'dS. Puesto que € areatotal proyectada desde €
borde del tubo es exactamente AS, la fuerza total del borde es

AS
F, = f P dS= § AS (4.19)
[

0

donde 7', é vaor medio de la presion que rodea a tubo, estd comprendido entre
pyp +Ap

La Unica fuerza que actla sobre el fluido que circula es e componente de la
gravedad que actla en la direccion del ge. El volumen del tubo viene dado por
S AL, donde § es la seccion transversal media, que tiene un valor comprendido
entre Sy S + AS. Por tanto, la masa de fluido en €l interior del tubo es §p AL.
El componente de la fuerza gravitaciona en sentido opuesto a flujo es

g —
F,= = Sp AL cos ¢
8«
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Puesto que cos ¢ = AZ/AL,

g = AZ g
F,=28pAL-—=- =25pA .
s p AL 2. p AZ (4.20)

Sustituyendo a partir de las Ecuaciones (4.17) a (4.20) en la Ecuacion (4.16)
se obtiene

™ Au=AS@ - p) = SAP — ApAS ~ 5 Sp AZ @.21)

g[ )

Dividiendo la Ecuacion (4.21) por pS AL se obtiene

m Au  p-pAS 1 Ap ASAp g SAz

epSAL " oS AT "3 VY5 g 5ar U
Ahora se obtienen los limites de todos los términos de la Ecuacion (4.22) cuando
AL - 0. Por tanto, AS - 0,5 - S, 5’ — p > 0, y las relaciones de incrementos
s transforman todas en los correspondientes coeficientes diferencides, de forma
que, en € limite

modu  1dp g dZ (4.29)
gpSdL — pdl g dL '

La velocidad de flujo de masa es
m = upS
Sustituyendo en la Ecuacion (4.23) se obtiene

upS du Ld gdZ

gpSdL ~— pdl g dL -

1 dp dZ  dW*2) _
> L +g0g;c Tt odl (4.24)

La Ecuacion (4.24) es la forma puntual de la ecuacién de Bernoulli sin friccion.
Aungue ha sido deducida para la situacién especia de una seccion transversal
expandida y flujo ascendente, la ecuacion es aplicable a caso general de seccion
transversal constante o con contraccion y a flujo horizontal o descendente (el
signo de la diferencial dZ tiene en cuenta el cambio de sentido).

Cuando la seccion transversal es constante, u no varia con la posicién, e
término d(u?/2)/dL es cero, y la Ecuacion (4.24) es idéntica a la Ecuacion (2.3)
para un fluido estacionario. Por tanto, para e flujo potencial unidireccional con
velocidad constante, el valor de la velocidad no afecta a la caida de presion en e
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tubo, sino que ésta depende solamente de la velocidad con la que varia la altura
En consecuencia, en un tubo recto horizontal no hay caida de presion para el
flujo estacionario potencia con velocidad constante.

Laformadiferencial de la Ecuacion (4.24) es

2
D8zl d<“—> =0 (4.25)
P & g \2

Entre dos puntos dados del tubo, tales como a y b, 1a Ecuacion (4.25) puede
integrarse, puesto que p es constante, para dar

2 o7 2
p 8 2 pF & 2g.

La Ecuacion (4.26) se conoce como ecuacion de Bernoulli sin friccion.

i s ren

Ecuacion de la energia mecanica.  La ecuacion de Bernoulli es una forma especid
del balance de energia mecénica, como pone de manifiesto € hecho de que todos
los términos de la Ecuacion (4.26) son escalares y tienen las dimensiones de
energia por unidad de masa. Cada término representa un efecto de energia
mecanica basado sobre la unidad de masa de fluido que circula. Los términos
(g/g)Z y w*/2g. son |as energias mecanicas potencial y cinética, respectivamente,
de la unidad de masa de fluido, y p/p representa el trabsjo mecanico realizado
por fuerzas, externas a la corriente, sobre e fluido que empujan al fluido en €
tubo, o € trabajo recuperado del fluido que sale del tubo. Por estas razones, la
Ecuacion (4.26) representa una aplicacion especial del principio de conservacion
de laenergia

Discusion de la ecuacion de Bernoulli. La Ecuacion (4.26) muestra también que, en
ausencia de friccion, cuando se reduce la velocidad #, ladturaZ o lapresion p, o
ambas, tienen que aumentar. Si se modifica la atura tiene que haber una com-
pensacién mediante una variacion de la presion o la velocidad.

La ecuacidn de Bernoulli tiene un mayor intervalo de vadidez que la que se
desprende de su deduccién. Tal como se ha deducido es aplicable a una linea de
corriente, pero como en un tubo de corriente con flujo potencia la velocidad en
cualquier seccion transversal es constante, la ecuacion puede utilizarse también
para un tubo de corriente, tal como se desprende de las primeras etapas de su
deduccion. Por otra parte, aunque en la deduccién se ha hecho la suposicién de
gue el tubo es recto y de seccion transversal constante, €l principio de conserva
cion de la energia permite ampliar la ecuaciéon a flujo potencia en tubos de
corriente curvos de seccién variable. Si e tubo es curvo, la direccion de la
velocidad varia y en la ecuacion de Bernoulli se utiliza un valor escalar de la
velocidad en vez del vector velocidad. Finalmente, utilizando factores de correc-
cién puede modificarse la ecuacion para su utilizacion en € flujo de capa limite,
en e que hay variaciones de velocidad dentro de una seccion transversal y se
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producen efectos de friccién. Estas correcciones se tratan en las proximas sec-
ciones.

Para aplicar la ecuacién de Bernoulli a un problema especifico es esencial
identificar la linea de corriente o el tubo de corriente y seleccionar unas estacio-
nes definidas agua arriba y abajo en el fluido. Las estaciones ay b se eligen
atendiendo a razones de conveniencia y generalmente se toman en localizaciones
donde se dispone de la mayor informacién sobre presiones, velocidades y alturas.

Ejemplo 4.2. Por el fondo de un gran tanque abierto se vacia salmuera, densidad
relativa 60 °F/60 °F =1,15, através de unatuberia de 2 pulg, Catdlogo 40. Latuberia
de veciado findiza en un punto que etd a 15 pies (4,57 m) por debgo de la superficie
libre de la salmuera en d tanque Consderando una linea de corriente que pate de la
spefice libre de la salmuera en d tanque y pasa por € e de la tuberfa de vaciado
hasta el punto de descarga y suponiendo que la friccion alo largo de lalinea de

corriente es despreciable  cdeular la velocidad de fluio paa la linea de coriente en
punto de dexaga de la tuberda

SOLUCION

Para aplicar la Ecuacion (4.26), tomemos el punto ¢ en la superficie libre de la
salmuera Y € punto b en @ extremo de la linea de corriente, correspondiente d punto
de descarga. Puesto que la presion en ambos puntos es la atmosférica p, y p, son
iguales, y p,/e = p,Jo. En la superficie libre de la salmuera u, es muy pequefiay el
tmino  u,./2g, € degrecidle E plao de referencia de dturas puede tomae en d

punto b, deformaque Z, = 0y Z, = 15 pies. Sustituyendo en la Ecuacién(4.26), se
obtiene

159
g 2

y la velocidad en d punto de descaga de la linea de corriente es

u, = /15 X 2 X 32,17 = 31,1 pies/s (9,48 m/s)

Obshvese que esta veocidad es independiente de la densdad y dd tamafio de la
tuberia.

Ecuacion de Bernoulli: correccion debida a los efectos de superficies sdlidas.  En
la mayor parte de los problemas de flujo de fluidos, que se presentan en ingenie-
ria, intervienen corrientes que estan influenciadas por superficies solidas y que
por tanto contienen capas limite. Esto ocurre especialmente en el flujo de fluidos
a través de tuberias y otros aparatos, en los que toda la corriente puede poseer
flujo de capa limite.

Para aplicar la ecuacion de Bernoulli a estos casos practicos, es preciso
introducir dos modificaciones. La primera, generamente de menor importancia,
€s una correccion del término energia cinética debida a la variacion de la veloci-
dad local u con la posicion en la capa limite, y la segunda, que es de mas
importancia, consiste en una correccion de la ecuacion, debido a la existencia de
friccién del fluido, que tiene lugar siempre que se forma una capa limite.
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Por otra parte, la ecuacion de Bernoulli, resulta de mayor utilidad para que la
resolucién de problemas de flujo de fluidos no compresibles, si se incluye en la
ecuacion € trabgjo comunicado a fluido mediante una bomba.

Energia cinética de la corriente. El término u?/2g, de la Ecuacion (4.26) es la
energia cinética por kilogramo de fluido, cuando todo él se mueve a la misma
velocidad ». Cuando la velocidad varia en la seccion de la corriente, como indica
la Figura 4.4, la energia cinética se halla de la forma siguiente. Consideremos un
elemento de drea dS en la seccion transversal. La velocidad de flujo de masa a
través del mismo es pu dS. Cada unidad de masa de fluido que se mueve a través
del area 4s, transporta una cantidad de energia cinética igual a u?/2g, metro
kilogramo fuerza por kilogramo masa, y la velocidad de flujo de energia a través
de dS es por consiguiente

W _ pu’ dS
2 2

dE, = (pu dS)

siendo E, @ flujo de energia cinética por unidad de tiempo. La velocidad de flujo
total de energia cinética, a través de toda la seccion transversal S, suponiendo en
la misma la densidad constante, es la siguiente

o _ p 3 )
Ek = 2g‘. js U dS (4 27)

Lavelocidad total de flujo de masa esta dada por las Ecuaciones (4.3) y (4.8), y la
energia cinética por kilogramo de fluido en movimiento que se sustituye en la
ecuacion de Bernoulli, en lugar de u?/2g, es

1. 1
. — d. _ 3
E 2gc js U S _ 2gc js u dS

mo T fsudS T VS

(4.28)

Factor de correccion dela energiacinética.  Es conveniente eliminar la integral
de la Ecuacion (4.28), multiplicando € término 72/2g, por un factor, de forma
que € resultado, sea d valor correcto de la energia cinética calculado a partir de
la Ecuacion (4.28). Este factor se denomina factor de correccién de la energia
Cinética, se designa por a y se define mediante la ecuacion

hy B s ds
2g. m 2g. VS

_fs W ds
A

(4.29)

Si se conoce g, puede emplearse la velocidad media para calcular la energia
cinética, utilizando « 72/2g, en lugar de u?/2g,. Para calcular € valor de « a partir
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de la Ecuacion (4.29) ha de conocerse la velocidad local, como una funcién de la
localizacién en la seccidn transversal, de forma que puedan evaluarse las integra-
les de dicha ecuacidn. Este mismo conocimiento de la distribucion de velocidad
es necesario también para calcular €l valor de 7 mediante la Ecuacion (4.4). Tal
como se indica en € Capitulo 5, ¢ = 2,0 para flujo laminar y del orden de 1,05
para flujo altamente turbulento.

Correccion de la ecuacion de Bernoulli debido a la friccion del fluido.  La  friccion
se manifiesta por la desaparicion de energia mecanica. En € flujo con friccion, la
magnitud

2

E. + u_ + 5 A

ro% &
no es constante a lo largo de una linea de corriente, como indica la Ecua
cion (4.26), sno que disminuye sempre en la direccion del flujo, y, de acuerdo con
e principio de conservacion de la energia, se genera una cantidad de calor
equivaente a la pérdida de energia mecanica. La friccion de un fluido, se puede
definir, como la conversion de energia mecéanica en calor que tiene lugar en €
flujo de una corriente.

Para fluidos no compresibles, la ecuacion de Bernoulli se corrige para tener
en cuenta la friccion, afiadiendo un término a segundo miembro de la Ecua-
cion (4.26). Asi pues, introduciendo también los factores de correccion de la
energiacinéticaa, y o, la Ecuacion (4.26) se transforma en

Eﬂ+gza+aa73=&+-g_217+qbl7§
p & 2g, p £ 28,

Las unidades de #, y de las de los restantes términos de la Ecuacion (4.30) son

energia por unidad de masa. El término 4, representa toda la friccion que se
produce por unidad de masa de fluido (y por consiguiente, toda la conversién de
energia mecanica en calor) que tiene lugar en un fluido entre las posicionesa vy b.
Difiere de los restantes términos de la Ecuacion (4.30) en dos aspectos: (1) Los

términos mecanicos representan las condiciones para posiciones especificas, es
decir, los puntos de entraday salida a y b, mientras que #, representa la pérdida

de energia mecanica para todos los puntos comprendidos entre las posiciones q y
b. (2) Lafriccion no es interconvertible con las magnitudes de energia mecanica.
El signo de &, tal como se define en la Ecuacion (4.30) es siempre positivo.
Naturamente, en € flujo potencial, es igua a cero.

La friccion se produce en las capas limite, debido a que € trabajo realizado
por las fuerzas de cizalla para mantener los gradientes de velocidad, tanto en €
flujo laminar como en € turbulento, se convierte finalmente en calor por accién
viscosa. La friccion que se produce en capas limite no separadas se llama friccion
de superficie. Cuando las capas limite se separan formando estelas, se produce
una disipacion adicional de energia en la estela, y la friccion de este tipo se [lama,
friccion de forma, puesto que es funcidn de la posicion y de la forma del sdlido.

+ hy (4.30)
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En un caso determinado, pueden actuar la friccion de superficie y la friccion
de forma a la vez, en grado variable. En el caso que se representa en la Figu-
ra 3.9a, la friccién es completamente de superficie; en € de la Figura 3.9b, la
friccion es en gran parte friccion de forma, debido a tamafio de la estela, siendo
la friccion de pelicula relativamente poco importante. La friccion total 4, de la
Ecuacion (4.30) incluye ambos tipos de pérdidas por friccion.

Ejemplo 43. Agua con una densdad de 998 kg/m* (62,3 Ib/pie’) entra en un acoeso-
rio horizontal de 50 mm (1,969 pulg), tal como se muestra en la Fig. 4.4, con una
velocidad estacionaria de 1,0 m/s (3,28 pies/s) y una presion manométrica de 100
kN/m?(2088,5 Ib/pie?). Sale horizontalmente del accesorio, alamismaaltura, forman-
do un &gulo de 45" con respecto a la direccion de entrada El didmero a la «dida es
de 20 mm (0,787). Suponiendo que la densdad del fluido es condante, que los factores
de coreccion de la energia cinéica y de la cantidad de movimiento, tanto a la entrada
como alasalidason launidad, y que las pérdidas por friccién en el accesorio son
desprecicbles, cdcllee (@ la preson manomérica a la sdida dd accesorio vy (b) las
fuerzes en las direcciones x e y dercidss por € accesorio sobre  fluido.

SoLUCION

(@)

7,=1,0 m/s. A partir de la Ecuacion (4.7),

= 7 2e) = 10(2) -
v =Ye\p,) =\ = 625 m/s

pa = 100 kN/m?

W

La presion a la sdlida, p, se obtiene a patir de la Ecuacion (4.30). Puedo que Z, = Z,
y h, pueden despreciase la Ecuecion (430) s trandorma en

P,

Figura 4.4.

Pa Dy — Vl% — VZ
P 2
7
V,, y
Py
(N>
/X\ Vb,x

Flyo a través de un codo de reduccién, visto desde ariba Ejemplo 4.3,
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apartir de la cual

plVy = 12

998(6,25* — 1,02

1000 x 2
=100 1899 = 81,01 kN/m? (11,75 1b,/pulg?)

Obsbvese que g, % suprime cuando e utilizan unidades S.

(b) Las fuezas que atlan sobre d fluido se obtienen combinando las Ecuaciones
(4.15) y (4.16). Puesto que F, = O para €l flujo horizontal, para la direccion x se
obtiene

m(ﬂbe,x - ﬂaV;.x) = PaSa,x - prb.x + Fw,x (431)
donde S, .y S, . SN les &eas proyectadss de S, y S, sobre planos perpendiculares a
ladireccion inicia de flujo. (Recuerdese que la presion es una magnitud escalar.)
Puesto que € flujo entraen la direccion x, V, .=V, y

Sex = S, = 7 0050 = 0,001964 m*

TN

A partir delaFigura4.4
V, .=V, cos 0= 625cos 45° = 442 m/s
También

Spx = SpSEN € = % 0,020? sen 45" = (,000222 m?

A partir de la Ecuacion (4.6)
m = V,pS, = 10 x 998 x 0,001964 = 1,960 kg/s

Sugtituyendo en la Ecuecion (4.31) y despdando F,, , suponiendo que B, = B, = 1, se
obtiene

Fux = 1,96(4,42 = 1,0) 100000 x 0,001964 + 81 010 x 0,000222
67 - 1964 + 18,0 = —171,7 N (—38,6 Ib,)

Andogamente, para la direccion y,7, , =0y S, , =0,y
V,,=V,sen § = 442 m/s S, , = §, cos 6 = 0,000222 m’

Por tanto qu}’ ’h(ﬂbe.y - :BaVa,y) - paSa‘y + prb.y
196442 — 0) = 0 + 81,01 x 0,000222 x 1000

8,66 + 1798 = 26,64 N (5,99 lb))

Trabajo de bomba en la ecuacién de Bemoulli.  Se utiliza una bomba en un sistema
de flujo para aumentar la energia mecanica de un fluido en movimiento, utilizan-
do dicho aumento para mantener el flujo. Supdngase que se instala una bomba
entre las estaciones a y b relacionada por la Ecuacion (4.30).

Sea W, el trabgjo realizado por la bomba por unidad de masa del fluido.



78 OPERACIONES UNITARIAS EN INGENIERIA QUIMICA

Puesto que la ecuacién de Bernoulli es solamente un balance de energia mecani-
ca, hay que tener en cuenta la friccion que tiene lugar en la bomba. En una
bomba real no solamente existen todas las fuentes de friccion activa del fluido
sino que hay también friccion mecanica en los cojinetes y cajas de estopada. La
energia mecanica comunicada a la bomba como trabajo de érbol negativo hay
que descontarla de estas pérdidas por friccion para obtener la energia mecanica
neta realmente disponible para e flujo del fluido. Sea 4., la friccion tota en la
bomba por unidad de masa del fluido. Por tanto, € traf)ao neto comunicado a
fluido es W, - h,,. Enla practica en lugar de h;, se utiliza una eficacia de
bomba que se representa por 1 y que se define por Ia ecuacion

VVP - hfp = "Wp

_ W, = h,
==t 132
o bien n T (4.32)

n _amraee T

La energia mecanica comunicada al fluido es, por tanto, # W, dondey < 1. La
Ecuacion (4.30) para € trabgjo de bomba es

P. . 8Z, o, V? P, 8% W}
Pa | 8% 4 %Va \ gy —Po 82 BT Ly (4.33)
P & 2. TPT 5 T g 2. d

La Ecuacion (4.33) es una expresion final para el tratamiento de problemas sobre
el flujo de fluidos no compresibles.

Ejemplo 4.4. En lainstalacion que se muestra en la Figura 4.5, se bombea una

disolucion de denddad relativa = 1,84 desde un tanque de amacenamiento a través
de una tuberia de acero de 3 pulg (75 mm), Catdogo 40. La eficacia de la bomba es del

60 por 100. Lavelocidad en lalinea de succion es de 3 pies/s (0,914 m/s). Labomba

descarga através de unatuberiade 2 pulg (50 mm), Catélogo 40, hasta un tanque

devado. Bl extremo de la tuberia de descarga etd 50 pies (15,2 m) por encima dd nivel

de liguido en € tanque de dimentacion. Las pérdidas por friccion en todo & sistema

de tuberias son 10 pies-1b,/1b (29,9 J/kg). ;Qué presion ha de desarrollar la bomba?
(Cual eslapotencia de la bomba?

T ——%b

Tuberfa de 2 pul /
uerlaepg\A A

50 pies

Tuberfa de 3 pulg

%;S-:jj Figura 4.5. Ejemplo 4.4.
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SoLucion

Se utiliza la Ecuacion (4.33). Tomee d punto ¢ en la superficie dd liquido del tanque y
e punto b en d extremo de descarga de la tuberia de 2 pulg. Témese como plano de

referencia de alturas el que pasa por el punto a. Puesto que la presion en ambos
puntos es la amosiérica, p, = py. La velocidad en € punto @ es desprecidble debido d

gran didmetro del tanque de comparacion con € de la tuberfa Para flujo turbulento d

factor de energia cinéticaa puede tomarse como 1,0 con un error despreciable. La
Ecuacion (433) =« tranforma en

g ]b
Wyp=="27 +—2 +
M b 2gc hf

c

De auerdo con e Apéndice 6, las &ess de las secciones transversdes de las  tuberias
de 2 y 3 pulg son 0,0513 y 0,0233 pie?, respectivamente. La velocidad en la tuberfa de
2 pulg es, por tanto,

3 x 00513 .
V= Tgomy bl P
Por tanto
060w, = 505 + 6612 + 10 = 60,68
‘6434
60,68 .
Y n/;, = -(')—60— = 101,1 plCS-lbf/lb

La presion desarrollada por la homba puede obtenerse aplicando la Ecuacion (4.33)
sobre la bomba El punto ¢ estd en la conexion de succion y € punto b en la dexaga
de la bomba La diferencia de dtura entre los nivdes de succion y de descarga pueden
despreciarse, de forma que Z, = Z,, y la Ecuacién (4.33) setransformaen

pb“pa_VZ_Vg

La presion desarrollada por la bomba es

Py = p. = 184 x 6237\2 X 3217 + 6068

= 6902 Ibfpie? O %2: 479 1b,/pulg? (330 kN/m?)

La potencia utilizada por la bomba es & producto de W, por la velocided de fluyo de
masa, dividido por ¢ factor de converson, 1 CV = 550 pies-b,/s. La velocided de flujo
e m&a e

m = 00513 X 3 X 1,84 X 62,37 = 17,66 Ib/s

y la potencia es

W, 1766 X 0L _ 3550 047 kw)

P = %5 550
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Ecuacion de la cantidad de movimiento angular. El andisis d&l funcionamiento
de la maguinaria utilizada en € tratamiento de fluidos, tales como bombas,

turbinas y agitadores, se facilita mediante € empleo de la cantidad de movimien-

to angular y los momentos de fuerzas. EI momento de una fuerza F con respecto
a un punto 0 es & producto vectorial de F por € vector de posicion r de un
punto de la linea de accién del vector de posicion desde 0. Cuando una fuerza,
tal como F,, actlia en &ngulo recto con respecto a vector de posicién, para una
distancia r desde € punto 0, d momento de la fuerza es igual a par T,

Fr=T (4.34)

La cantidad de movimiento angular (también denominada momento de la
cantidad de movimiento) de un objeto que se mueve arededor de un centro de
rotacion es igual al producto vectorial del vector de posicion por e vector
cantidad de movimiento tangencia del objeto (su masa por su componente
tangencial de la velocidad). La Figura 4.6 muestra la rotacion para una situacion
con flujo bidimensional: € fluido en & punto P se mueve alrededor del punto O
con una velocidad ¥, que tiene componentes radial y tangencial u, y u, respecti-
vamente. La cantidad de movimiento angular de una masa m de fluido en un
punto P es, por tanto, rmuy.

Supdngase que la Fig. 4.6 representa una parte del rodete de una bomba
centrifuga o turbina a través de la cua circula un fluido con una velocidad de
flujo de masa constante ti. Entra por € punto @ cerca del centro de rotacion, a
una distanciaradia r, del punto 0, y sale ala distanciaradial r,. Sus velocidades
tangenciales en estos puntos son uy, Y uy,, respectivamente. La fuerza tangencial
Fy que actla sobre € fluido en e punto P es proporcional a la velocidad de

Uy

Figura 4.6. Cantidad de movimiento angular del liquido en circulacion.
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variacion de la cantidad de movimiento angular del fluido; por tanto, a partir de
la Ecuacion (4.34), e par viene dado por la relacion

T = F0r2:
5

(rottgy = ritlgy) (4.35)

n;|§

La Ecuacion (4.35) es la ecuacion de la cantidad de movimiento angular para
e flujo estacionario bidimensional. Es andoga a la ecuacion de la cantidad de
movimiento, Ecuacion (4.15). Se ha supuesto a deducir la Ecuacion (4.35) que
para cualquier distancia radial r todo € fluido se mueve con la misma velocidad,
de forma que f§, = §, = 1. Enlos Capitulos 8 y 9 se presentan aplicaciones de la
Ecuacion  (4.35).

SIMBOLOS

A Area, pie? 0 m?

D  Diametro de conduccion circular, pieso m; D,, en el punto g; Dy, en el puntob

E, Energiacinéticadel fluido, pies-Ib; 0 J; E,, flujo de energia cinética por unidad de
tiempo, pies-1b,/s 0 J/s

F  Fuerza, lb, o N; F, componente de la fuerza de gravedad; F,, fuerza neta de la pared

de la conduccion sobre el fluido; F,, ,, componente de F, en la direccion x; F, ,,

componente en la direccion y; F,, fuerza tangencial o componente de la fuerza

Velocidad masica, Ib/pie?-s o kg/m>-s

g Aceleracion de la gravedad, pies/s? 0 m/s2

g. Factor de proporcionalidad de laley de Newton, 32, 174 pics-lb/lbf-s2

h  Perdidas por friccion, Ib-1b,/1b 6 J/kg; h, pérdidas por friccion en una conduccion

entre los puntosgy b; h,,, pérdidatotal por friccion en labomba

Longitud, pies 0 m

Cantidad de movimiento, pies-1b/s o kg-m/s; M, velocidad de flujo de cantidad de

movimiento, pies-Ib/s 0 kg-m/s?; M,, en el punto & M,, en el punto b

(9]

El_

m  Masa, Ibokg; ni, velocidad de flujo de masa, 1b/s o kg/s

P Potencia, CV o kW

p  Presion, lbf/pie2 o N/m? p, ené punto & p,, en e punto b; p’, normd a la superficie
p’',vaor medio de p’

g Velocidad de flujo volumétrico, pie3/s o m3/s

~

Distanciaradial, pies o m; ry, en el punto 1; r,, en el punto 2

S Areadelaseccion transversal, pieo m? §,, en el punto g; S, en el punto b; S, .,
S, . proyecciones de S,y Sj sobre planos perpendiculares al eje x; Sa, y» Sy Proyec-
ciones sobre planos perpendiculares al eje y; S, valor medio
Par, pies-lb, 0 N-m

u  Velocidad o componente de velocidad en la direccion x, pies/s 0 m/s; u, en el punto
a; uy, en el punto b; u,, en direccion radial; us, en direccion tangencial

V. Vector velocidad total, pies/s o m/s; ¥, velocidad media; ¥, en el punto P, en el

punto p; ¥,, componente de la velocidad media en la direccion x; ¥, componente en

la direccion y

Trabajo de la bomba por unidad de masa de fluido, pies-lb,/Ib o0 J/g

Altura sobre el plano de referencia, pies o m; Z,, en el punto @; Z,, en el puntob

N “Q
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Letras griegas

Factor de correccion de la energia cinélica, definido por la Ecuacion (4.29)

Factor de correccion de la cantidad de movimiento, definido por la Ecuacion (4.12);
B.. en el punto a; B, en el puntob; B, en el punto 1; B,, en el punto 2

Eficacia ¢globd de la bomba, adimensond

Angulo de la tuberia de dexaga en la Figura 44

Densidad, 1b/pie* 0 kg/m?; p,, en el puntoa; p,, en el punto »

Opergjorque indica «suma agebraca de»

Angulo con la verticd

Angulo entre € ee y d vector de presén en la Figura 4.3

™ R

<« oM o=

PROBLEMAS

41, Por una tubeia de 75 mm circula un fluido con flujo edtacionario. 1.4 velocdidad locd
vaia con la digancia desde d de de la tuberfa en la forma que se indica en la Tabla 4.1
Cdcllee (a) la velocidad media 7, (b) d factor de correccidn de la energia dindlica «, (C) d
fector de coreccion de la cantided de movimiento .

42. Sebombeaaguaa 68 “F, con un caudal constante de 5 pie3/min, desde un gran
depdsto stuado en @ sudo hesta la pate superior abieta de una torre experimentd de
absorcion. El punto de descarga estd a 15 pies por encimadel suelo, y las pérdidas por
friccion en la tuberfa de 2 pulg que conecta € depdsto con la tore axienden a 0,8 pies-
Ib,/Ib. ;A qué dtura ha de mantenerse e nivel dd agua en e deposito § la potencia que
puede desarrollar labomba es tan sélo de 1/8 CV?

43.  Enun codo de 90°y 100 mm de diametro interior, situado en un plano horizontal,
entra agua con una velocidad de 6 m/s y una presion manométrica de 70 kN/m?,
Despreciando | friccion, ;cual sea d vdor y la dreccion de la fueza que ha de aplicase
al codo para que permanezca inmovil?

Tabla 41 Datos parael Problema4.1

Distancia Distancia
Velocidad desde el Velocidad desde el
local u, ge de la local u, ge de la
m/s tuberia, mm m/s tuberia, mm
1,042 0 0,919 22,50
1,033 3,75 0,864 26,25
1,019 7,50 0,809 30,00
0,996 11,25 0,699 33,75
0,978 15,00 0,507 35,625
0,955 18,75 0 37,50
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CAPITULO

CINCO

FLUJO DE LOS FLUIDOS NO COMPRESIBLES
EN CONDUCCIONES Y CAPAS DELGADAS

Los procesos industriales exigen necesariamente el flujo de fluidos a través de
tuberfas, conducciones y aparatos. El ingeniero quimico ha de tratar con frecuen-
cia dd flujo a través de tuberias cerradas, llenas del fluido en movimiento; se
encuentra también con problemas en los que € flujo de fluidos tiene lugar a
través de tuberias parcialmente llenas, formando una capa descendente sobre
superficies inclinadas, a través de lechos de sdlidos o en recipientes agitados.

En este capitulo, se estudia € flujo a través de tuberias cerradas asi como €l

fluo en capas sobre superficies; en capitulos posteriores se estudian otros tipos de
flujo.

FLUJO DE FLUIDOS NO COMPRESIBLES
A TRAVES DE TUBERIAS

El flujo a través de conducciones circulares es importante, no sélo como opera-
cién de ingenieria, sino también como un gemplo de relaciones cuantitativas
sobre @ flujo de fluidos en genera. Se estudia, por consiguiente, con agun detale
en este capitulo, limitdndose € estudio a flujo estacionario.

Distribucion de esfuerzos cortantes en conducciones circulares. Consideremos €
flujo estacionario a través de un tubo horizontal de un fluido viscoso de densidad
constante y flujo completamente desarrollado. |maginemos un elemento de fluido
en forma de disco, concéntrico con € eje del tubo, de radio r y longitud dL, tal
como se representa en la Figura 5.1, y supongamos que el elemento esta aislado
como un cuerpo libre. Sean py p + dp respectivamente, las presiones sobre las
caras anterior y posterior del disco. Puesto que € fluido tiene viscosidad, existira
una fuerza de cizalla que se opone a flujo y que actla sobre la superficie late-
rad del elemento. Aplicando la ecuacion de la cantidad de movimiento, Ecua-
cion (4.15), entre las dos caras del disco, como €l flujo esté totalmente desarrolla-
do B, = B,y ¥, = P,y por consiguiente desaparece F. Los términos que hay que
sustituir en la Ecuacion (4.16) son

=8 =n" p=pP pS.=np pS- @)p. dp
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Flujo

Figua 51 EHemento de fludo en d flujo edecionaio a través de una tuberia

La fuerza de cizadla F, que actla sobre el borde del elemento es igua al
producto del esfuerzo cortante por el area del cilindro, es decir (2rr dL)t. Por ser
la conduccion horizontal, F, es igual a cero. Sustituyendo estos términos en la
Ecuacién (4.16) se obtiene

Y F=ar’p=nr¥p+ dp) = 2nrdLlyt = 0

Dividiendo por nr? dL y simplificando se obtiene

dp 21
- i 5.1
TR ; 0 (5.1)

En flujo estacionario, ya sea laminar o turbulento, la presién es constante en una
seccion transversal cualquiera de un tubo de corriente, y por tanto dp/dL es
independiente de r. La Ecuacién (5.1) puede escribirse para la seccién total del
tubo tomando t =1,y r = r,, siendo 7, el esfuerzo cortante en la pared de la
conduccién y r,, €l radio del tubo. La Ecuacion (5.1) se transforma entonces en

g 2z,
— v =0 52
It . (5.2)

Restando la Ecuacién (5.1) de la Ecuacién (5.2) se obtiene

Lo

woo b
= - (5.3)

Iy

Por otra parte, cuando r =0, t = 0. La sencilla relacion lineal entre ty r de la
Ecuacion (5.3) se representa graficamente en la Figura 5.2.

Relacién entre la friccion de superficie y @ esfuerzo cortante de pared. La Ecua
cion (4.30) puede aplicarse para una longitud definida AL de toda la corriente. En
el Capitulo 4 se ha definido Ap como p, p, pero generalmente (aunque no
sempre) p, > py Y, por tanto, p, — p, €s, en general, negativo. El término Ap se

utiliza habitualmente para representar la caida de presién, y esta terminologia
se utiliza en este capitulo y siguientes. Por tanto, aqui p, = p, P, = p = Ap,
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Figura 52. Variacion del esfuerzo cortante en un tubo.

Z, - Z,= 0,y los dos términos de energia cinética se anulan. Por otra parte, €l
Unico tipo de friccidn es lafriccion de superficie entre la corriente de fluido y 1a
pared, y se representa por h,,. Por tanto, la Ecuacion (4.30) se transforma en

p _p—Ap
- = < 4+ hfs
P P
o bien
A
2P, (5.4)
P

Eliminando Ap entre las Ecuaciones (5.2) y (5.4) se obtiene la relacion siguien-
teentre hyy T

= 55
o AL (5.5)

=
w
Il
|
B
>
h
1l
AN

siendo D € diametro de la tuberia

Factor de friccion. Otro parametro frecuente, especiamente Util en € estudio
de flujo turbulento, es @ factor de friccion, que se designa por f, y se define como
la relacion entre el esfuerzo cortante y € producto de la carga de velocidad
7?/2g. por la densidad

Ty 28Ty

t Bl factor de friccion f, definido por la Ecuacion (5.6) se denomina factor de friccion de _Faftr,ting.
Otro factor de friccién muy empleado en mecénica de fluidos es e llamado factor de friccion de
Blasius o de Darcy, que es igua a cuatro veces e valor de f.
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Relacion entre los parametros de friccion superficial. Las cuatro magnitudes méas
frecuentes que se emplean para medir la friccion de superficie en tuberies, 4, Ap,
T, ¥ /, estan relacionadas mediante las ecuaciones

21 Ap AL 7?
hey == 2 AL = =252 = 4f
5= P Y %2 (5.7)
de donde
_ Apg.D
/= L, (5.7a)

El subindice s se empleaen Ap, y h,, para indicar que estas magnitudes de las
Ecuaciones (5.7) y (5.7a), por lo que se refiere a factor de friccion de Fanning,
corresponden  solamente a  friccion de superficie. Si estdn presentes otros términos
en la ecuacion de Bernoulli, o s existe friccion de forma, € valor de p, - p, es
digtinto de Ap,. Si tiene lugar |a separacion de capa limite, 4, es mayor que h,,. B
Ultimo término de la Ecuacion (5.7), en & que edta incluido € factor de friccion, se
ha escrito de forma que indique la relacion entre 4, y la carga de velocidad
72g..

Las diferentes formas de la Ecuacion (5.7) son (tiles para aplicaciones concre-
tas, y todas ellas pueden encontrarse con frecuencia en la bibliografia y en la
préctica.

Flujo laminar en tuberias

Las Ecuaciones (5.1) a (5.7a) se aplican tanto a flujo laminar como turbulento,

con tal que & fluido sea no compresible y € flujo estacionario y totamente
desarrollado. El empleo de estas ecuaciones para calculos més detallados depen-

de del mecanismo de cizalladura y por consiguiente depende también de que €

flujo sea laminar o turbulento. Debido a la sencillez de laley del esfuerzo cortante
para e flujo laminar, estas ecuaciones pueden aplicarse facilmente en este caso,
siendo especialmente sencillo para un fluido newtoniano.

Flujo laminar de fluidos newtonianos. Al estudiar en € Capitulo 4 las relaciones
del flujo de fluidos en genera, se ha indicado que € paso fundamental en su
deduccion consiste en relacionar la velocidad local, #, con la posicién en € tubo
de corriente. En conducciones circulares, debido a la simetria con respecto a ge
dd tubo, la velocidad local « depende Unicamente del radio r. Por otra parte, €
elemento de érea ds, es un anillo delgado de radio ry anchura dr. El &rea de este

anillo elemental es

dS = 2ar dr (5.8)

La distribucién de velocidad que se trata de hallar es « en funcién de r.
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Un método directo de obtener esta distribucion de velocidad en fluidos
newtonianos es utilizar la definicion de viscosidad [Ec. (3.3)] escrita de la forma
siguiente

_ 8
M= T dudr (59)

El signo negativo de la ecuacion se debe a que en la tuberia disminuye 4 a

aumentar r. Eliminando ¢ entre las Ecuaciones (5.3) y (5.9) se obtiene la siguiente
ecuacion diferencial ordinaria que relaciona zy r

du T8, TWg
—5¢ — _Iwbe 1
= " P r (5.10)

Integrando la Ecuacion (5.10) con las condiciones limite de que para u = 0,

r = r, Se obtiene
U r
j du = _Tude J\ rdr
0 ryp trw“

u= e 2 _ ) (5.11)
2rylt

El valor méximo de la velocidad loca se designa por u,,, y corresponde
a centro de la tuberia. El vaor de u,,, se halladando a r el valor O, en la Ecua
cion (5.11)

Uy = ’”f;’w (5.12)

Dividiendo las Ecuaciones (5.11) y (5.12) se obtiene la expresion siguiente para
el cociente entre la velocidad local y la velocidad méxima

oo - (5.13)

Umax ofw

La forma de la Ecuacion (5.13) indica que en € flujo laminar, la distribucion de
velocidad respecto a radio es una pardbola, cuyo vértice esté situado en € ge de
la tuberia, tal como se representa en la linea de trazos en la Figura 5.3.

Vedocidad media, factor de energia cinética y factor de correccion de la cantidad
de movimiento para d flujo laminar de fluidos newtonianos. A partir de las ecua
ciones de definicion sefidladas en € Capitulo 4 y de la distribucion de velocidad
gue representa la Ecuacion (5.11) se calculan facilmente formulas exactas de la
velocidad media 7, €l factor de correccion de la energia cinética o y €l factor de
correccion de la cantidad de movimiento B.
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Figra 5.3, Didribucién de velocided en un tubo, con flujo totadmente desarollado de
un fluido newtoniano, paraflujo laminar y flujo turbulento hasta A, = 10 000.

Velocidad media. Sustituyendo en la Ecuacion (4.4) el valor de dS de la Ecua
cion (5.8), el de u de la Ecuacion (5511), y mr2 como valor de S, se obtiene:

7 twgc Tw 2 2 — twgcrw
7V = - dr = 5.14
ol _L (rw d )r 4# ( )

Comparando las Ecuaciones (5.12) y (5.14) resulta

|4
U

=05 (5.15)

max

La velocidad media es por tanto la mitad de la velocidad maxima.

Factor de correccion de la energia cinética. El factor de energia cinética o se
calcula a partir de la Ecuacion (4.29), empleando las Ecuaciones (5.8) para ds,
(5.11) para 4 y (5.14) para /. El proceso matemético es sencillo obteniendo
finamente e valor ¢ = 2,0. El término corrector para la energia cinéica en la
ecuacion de Bernoulli, para el flujo laminar, es por tanto ¥?/g .

Factor de correccion de la cantidad de movimiento.  Para obtener el valor de f
para €l flujo laminar se emplea de nuevo la ecuacion de definicién, Ecua-
cién (4.13). El resultado es g = 4/3.

Ecuacion de Hagen-Poiseuille. En la préactica, la Ecuacién (5.14) se suele trans-
formar sustituyendo t,, en funcién de Ap, mediante la Ecuacién (5.7) y utilizando
el diametro de la tuberia en vez del radio de la misma, resulta lo siguiente
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7o Mg ApgD’
AL 2 44 32ALy

despejando Ap,
AL Py
Puesto que Ap, = 4t,/D AL
8Vu
T, = oD (5.17)
Sustituyendo de la Ecuacion (5.17) en la Ecuacion (5.6) se obtiene
16 p 16
= - 5.18
/ D7y = N (5.18)

La Ecuacion (5.16) es la ecuacion de Hagen-Poiseuille. Una de sus utilizacio-
nes, es la determinacion experimental de la viscosidad midiendo la caida de
presion y la velocidad volumétrica de flujo a través de un tubo de longitud y
didmetro conocidos. A partir de la velocidad de flujo se calcula ¥ mediante la
Ecuacion (4.4) y p mediante la Ecuacion (5.16). En la préctica es necesario hacer
correcciones para tener en cuenta la energia cinéticay los efectos de entrada.

Flujo laminar de liquidos no-newtonianos. Como consecuencia de la diferencia en
la relacion entre d esfuerzo cortante y € gradiente de velocidad, la forma del
perfil de velocidad de liquidos no-newtonianos es diferente de la de un liquido
newtoniano. En los casos méas complicados de flujo no-newtoniano € perfil de
velocidades ha de determinarse experimentalmente. Sin embargo, en los casos
mas sencillos, tales como € modelo de la ley de la potencia [Ec. (3.7)] 0 en €
modeo de Bingham [Ec. (3.6)] pueden emplearse, para estos fluidos no-newto-
nianos, los mismos métodos utilizados para determinar los parametros de flujo
de un fluido newtoniano.

Para fluidos que siguen € modelo de la ley de la potencia, la variacion de
velocidad con € radio esta dada por la formula

oA+ n’ L1+
u = (2B ) Ty r (5.19)
r.K 1417

En la Figura 5.4, se representan los perfiles de velocidad definidos por la
Ecuacion (5.19) cuando v = 0,5 (fluido pseudopléstico) n' = 1 (fluido newtonia
no) y n" = 2,0 (fluido dilatante), suponiendo que K’ es el mismo en todos los
casos. La curva de un fluido pseudopléstico es més estrecha y mas puntiaguda
que una pardbola; la de un fluido dilatante es mas ancha y més aplanada.
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La diferencia de la presién en el flujo de un fluido de la ley de la potencia se
halla por los métodos empleados en la deduccién de la Ecuacion (5.16) para un
fluido newtoniano. El resultado es el siguiente

Ap

’

n

2 n o+ L\
= : (Li—> ;n;V:—I AL (5.20)
9
La Ecuacién (5.20) es la correspondiente a la Ecuacton (5.16) para un fluido
newtoniano.

El comportamiento de los fluidos que siguen el modelo de flujo del plastico de
Bingham es algo més complicado. En la Figura 5.5¢ se representa la forma
general de la curva u frente a r. En la parte central del tubo no hay variaciéon de
la velocidad con el radio y el gradiente de velocidad queda limitado a un espacio
anular comprendido entre la parte central y la pared del tubo. La parte central se
mueve como una barra sblida y se dice que fluye con flujo de tapén. En esta
region el esfuerzo cortante que se originaria con otros tipos de flujo es demasiado
pequefio para superar a esfuerzo cortante limite 1, El diagrama de esfuerzo
cortante se representa en la Figura 5.56. Para la variacion de velocidad en el
espacio anular comprendido entre la pared del tubo y €l flujo de tapdn, se aplica
la ecuacion siguiente
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Figura 55. (@ Pefil de veocidad y (b) diagama de efuerzo cortante paa @ flujo de un
plégtico de Bingham.

L]

u = ‘% (ry = r)[fzi (1 + }) - ro} (5.21)

donde X es una constante.

El limite entre el flujo de tapén y el resto del fluido se obtiene diferenciando la
Ecuacion (5.21) e igualando a cero el gradiente de velocidad, o, mas fécilmente,
leyendo el valor en la Figura 5.5b. El resultado es

To

w

r

(4
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La velocidad en e nicleo central u,, que es la velocidad de flujo de tapdn, se
obtiene sudtituyendo € valor de r, de la Ecuacion (5.22) en vez de r en la
Ecuacion (5.21), para obtener

_ 870 _ 2
U, = 2Krc (rw rc)

(5.23)

Flujo turbulento en tuberiasy conducciones cerradas

En € flujo de un fluido a través de una conduccion cerrada no puede existir
permanentemente turbulencia en e limite entre el solido y € fluido en movimien-
to. La velocidad es cero en la interfase a causa de la adherencia del fluido &
sdlido, y no existen componentes normales de la velocidad a la pared. Dentro de
un delgado volumen inmediatamente adyacente a la pared € gradiente de veloci-
dad es esencialmente constante y en la mayor parte € flujo es viscoso. Este
volumen recibe € nombre de subcapa viscosa. Primeramente se supuso que esta
subcapa tenia un espesor definido y estaba siempre libre de remolinos, pero
medidas experimentales han puesto de manifiesto que existen fluctuaciones de
velocidad en la subcapa ocasionadas por remolinos coasionales procedentes del
fluido turbulento que circula en esta region. Muy cerca de la pared los remolinos
son infrecuentes, pero no existe ninguna regién que esté totalmente exenta de
remolinos. Dentro de la subcapa viscosa solamente es importante e esfuerzo
cortante viscoso, mientras que la difusion de remolino es, en todo caso, escasa.

La subcapa viscosa ocupa solamente una muy pequefia fraccion de la  seccidn
transversal total. No existe un limite nitido superior y su espesor es dificil de
definir. Existe una capa de transicion inmediatamente adyacente a la subcapa
viscosa, en la que hay esfuerzo cortante viscoso y también debido a la difusion de
remolino. La capa de transicion, que se llama a veces capa tampdén, también es
relativamente delgada.

La masa globa de la seccion transversd de la corriente estd ocupada por flujo
enteramente turbulento que recibe el nombre de nucleo turbulento. En € nlicleo
turbulento el esfuerzo cortante viscoso es despreciable en comparacion con el
debido a la viscosidad de remolino.

Distribucion de velocidad para d flujo turbulento. Debido a la influencia de
importantes parametros de flujo sobre la distribucion de velocidad, se han reali-
zado numerosos estudios tedricos y experimentales para determinar la distribu-
cion de velocidad en € flujo turbulento. Aunque € problema no ha sido total-
mente resuelto, se dispone de relaciones (tiles que pueden utilizarse para calcular
las caracteristicas importantes de la turbulencia. Los resultados de los célculos
tedricos concuerdan razonablemente bien con los datos experimentales.

En la Figura 5.3 se presenta una tipica distribucion de velocidad para un
fluido newtoniano que circula con flujo turbulento en una tuberia lisa con un
nimero de Reynolds de 10 000. La figura muestra también que la distribucién de
velocidad para flujo laminar para la misma velocidad méxima en € centro de la
tuberia. La curva para flujo turbulento es notablemente mas aplanada que para
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flujo laminar, y la diferencia entre la velocidad media y la velocidad maxima es
considerablemente menor. Para nimeros de Reynolds todavia més elevados la
curva para flujo turbulento serd alin més aplanada que la de la Figura 5.3.

Tanto en € flujo turbulento como en e laminar € gradiente de velocidad es
cero en la linea central. Se sabe que los remolinos en € ndcleo turbulento son
grandes pero de bga intensidad, mientras que en la zona de transicion son
pequefios pero intensos. La mayor parte del contenido de energia cinética de los
remolinos reside en la zona de transicién y en la parte exterior del nicleo
turbulento. En la linea central la turbulencia es isotropica. En las demés areas del
régimen de flujo turbulento la turbulencia es anisotrépica; de lo contrario no
habria esfuerzo  cortante.

Se acostumbra a expresar la distribucion de velocidad en € flujo turbulento
no como velocidad frente a distancia sino en funcion de parametros adimensiona-
les definidos por |as siguientes ecuaciones:

u* = V\/Z = Twéc (5.24)
2 P
u

u*
vt =2 u'p - l}—;./rwgcp (5.26)

donde u* = velocidad de friccion
u* = relacion de velocidades, adimensional
y+ = distancia, adimensiond
y = distancia desde la pared del tubo

Laredacion entrey, ry r,, € radio del tubo, es

r, =1 +y (5.27)

Las ecuaciones que relacionan u* con y* se llaman leyes universaes de distribu-
cién de velocidad.

Ecuaciones  universales de distribucion de velocidad. Puesto que la subcapa visco-
sa es muy delgada, r ~ r,, Y sustituyendo —dy por dr, la Ecuacion (5.10) puede

escribirse del modo siguiente ;

du T8

dy 2
Sustituyendo los vaores de »* de la Ecuacion (5.24), y* de la Ecuacion (5.25), e
y* delaEcuacién (5.26) en la Ecuacion (5.28) se obtiene

(5.28)

du+

& =
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Integrando con los limites inferiores ™ = y* = 0, se obtiene para la distribu-
cién de velocidad en la subcapa laminar,

ut =yt (5.29)
Una ecuacion empirica para la llamada capa de transicion, es la siguiente
u*=500Iny+ =305 (5.30)

Se han propuesto numerosas correlaciones para € nicleo turbulento. Una
ecuacion, propuesta por Prandtl®, con constantes empiricas, es

ut = 251n yt+ 55 (5.31)

La Figura 5.6 es una representacion semilogaritmica de las Ecuaciones (5.29),
(5.30) y (5.31). De acuerdo con las dos intersecciones de las tres lineas que
representan las ecuaciones, los intervalos que comprenden |as ecuaciones son

Ecuacién (5.29), para la subcapa viscosa: y* < 5
Ecuacién (5.30), para la-zona de transicion: 5 < y* < 30
Ecuacion (5.31), para & nlcleo turbulento: 30 < p*

Limitaciones de las leyes universales' de distribucion de velocidad.  Las ecuaciones
universales de velocidad tienen numerosas limitaciones. Es cierto que la zona de
transicidn no tiene existencia independiente y que no hay discontinuidad entre la

25 ] !
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Figura 56. Distribucion universal de velocidad para flujo turbulento de un fluido newto-
niano en un tubo liso.

o
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zona de transicion y e nucleo turbulento; por otra parte, existen dudas sobre la
existencia real de la subcapa viscosa. Las ecuaciones no se cumplen demasiado
bien para nimeros de Reynolds desde e critico hasta 10 000 aproximadamente y
se sabe que larelacion sencillaentre y*y ™, no es adecuada para la zona de
transicion, ni para € nacleo turbulento proximo a ella. Finalmente, la Ecuacion
(5.31) predice un gradiente finito de velocidad en e de de la conduccion, cuando
es sabido que en dicho punto, el gradiente ha de ser cero.

Se ha realizado un gran esfuerzo investigador para mejorar las ecuaciones de
distribucion de velocidad y eliminar o reducir algunas de sus deficiencias. El

trabajo realizado puede encontrarse en textos avanzados™ *° pero cae fuera del
objeto de este libro.

M agnitudes de flujo para € flujo turbulento en tuberias circulares lisas. Si se
dispone de una relacion parala distribucion de velocidad, las magnitudes impor-
tantes de flujo se pueden cacular por los méodos habitudes. Las magnitudes de
interés son la velocidad media en funcion de la velocidad mé&xima en e centro de
latuberia; las relaciones que ligan los parametros de resistencia a flujo 7,, yfcon
la velocidad media, la velocidad maximay € ndmero de Reynolds; € factor de
correccion de la energia cinética a y €l factor de correccion de la cantidad de
movimiento g,

El célculo de las magnitudes de flujo requiere una integracion a lo largo del
radio de la tuberia desde € ge de la tuberia hasta la pared. Estrictamente, la
integracion debera realizarse en tres partes, la primera sobre el intervalo y* = 0
hasta y* = 5, utilizando la Ecuacion (5.29), la segunda desde y* = 5 hasta
y* = 30, utilizando la Ecuacion (5.30), y la tercera desde y* = 30 hasta su valor
en € centro de la tuberfa, utilizando la Ecuacion (5.31). Puesto que € espesor de
las capas correspondiente a las dos primeras integraciones puede despreciarse,
para célculos aproximados esta justificado utilizar una sola integracion basada
en la Ecuacion (5.31) paratodo € intervalo r = 0 hasta r = r,,, aun cuando esto
predice un valor finito de la velocidad en la pared de la tuberia.

Veoddad media. Paralalinea central de la tuberia, la Ecuacion (5.31) puede
escribirse asf

wt= 25 Iy + 55 (5.32)

donde u; e y; son los valores de u* e y* en lalinea central. Por otra parte,
segln las ecuaciones (5.25) y (5.26)

uo= (5.3
*
yroe b (5.34)

donde u,,,, €slaveocidad méxima en lalinea centrd y v = u/p.
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Restando la Ecuacion (5.32) de la Ecuacion (5.31) se obtiene

y+
ut = ul +25h (5.35)

[

A partir de la Ecuacion (4.4), sustituyendo nr2 por S'y 2ar dr por dS, se obtiene
para la velocidad media ¥

V= 272 f " ur dr (5.36)

Segun la Ecuacion (5.27) r=r, = Yy y dr = -dy. Ademas, cuando r = 0,
y=r,Yycuando r = r,, y = 0. Eliminando r, la Ecuacion (5.36) se transfor-
maen

f » (5.37)

La Ecuacion (5.37) puede expresarse en funcion de pardmetros adimensionales
sustituyendo u de la Ecuacion (5.25), y de la Ecuacion (5.26) y u* de la Ecua
cion (5.35), con lo que se obtiene

A . +
V = r&? . 0,4u + ln — ot - ) ly (5.38)
La integracion formal de la Ecuacion (5.38)% conduce a
V 1
—I: =yl - 375 = — (5.39)
u 172

Sustituyendo u; de la Ecuacion (5.33) y u* de la Ecuacion (5.24) en la Ecua-
cion (5.39) se obtiene

14 !
_ (5.40)
Unsx = 1 + (3,75 ﬂZ)
La Ecuacién (5.40) conduce a valores que son algo atos debido a las bagjas
velocidades ddl fluido en las capas préximas a la pared, de tal forma que no se
tiene adecuadamente en cuenta un 2 por 100 del flujo volumétrico total.

Ley de factor de friccion-nimero de Reynolds para tubos lisss — Se pueden utilizar
las ecuaciones disponibles con el fin de obtener una importante relacién entrefy

t La sustitucion de x = y*/yt y e uso de las tablas ordinarias de integrales son suficientes para
efectuar estaintegracion. Ademés, para e limite inferior, xInx = 0, y x* In x = 0 cuando x = 0.
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Ny, para € flujo turbulento en tubos circulares lisos. Esta ecuacion se deduce

efectuando las sustituciones adecuadas en la Ecuacion (5.32). A partir de las
ecuaciones de definicion de y! [Ec. (5.34)] y de u* [Ec. (5.24)],

o=l LDV N‘“\/f Ngef (541

A partir de la Ecuacion (5.39)

i
N/

Sustituyendo u;" de la Ecuacion (5.42) e y. de la Ecuacion (5.41) en la Ecua
cion (5.32), se llega a

24—

+3,75 (5.42)

1 f
= 25In{Ng. [~ 1,75 543
N n (N \/;) + (5.43)

La Ecuacion (5.43) puede expresarse en esta forma més (til, conocida como
ecuacion de Kéarmén

1
7 4,07 log (Nee/f) = 0,60 (5:44)

Factores de correccion de la energia cinética y de la cantidad de movimiento.

Losvalores de « y ff# son mas proximos a la unidad para flujo turbulento que para
flujo laminar. Sin embargo, las ecuaciones para estos factores de correccién se
pueden obtener facilmente integrando las Ecuaciones (4.13) y (4.29) y utilizando
la ley logaritmica de velocidad. Las ecuaciones que asi se obtienen son

o

B

Para flujo turbulento T es del orden de 0,004 (véase la Fig. 5.9) y para este
valor « = 1,042y f = 1,016. Por consiguiente, el error que se comete es
generalmente despreciable si tanto « como f se toman iguales a la unidad.

El factor de correccion de la energia cinética puede ser importante a aplicar
d teorema de Bernoulli entre dos puntos en los que en uno € flujo es laminar
mientras que en el otro es turbulento. Por otra parte, los factores a'y g son de
cierta importancia en algunos tipos de cambiadores de calor compactos, donde
exisen muchos cambios de tamafio en la conduccion del fluido y donde los tubos
o superficies de transmisién de calor son cortos2. En la mayor parte de los casos
préacticos ambos factores se toman la unidad para € flujo turbulento.

1+ 0,78/(15 = 159./f) (5.45)
1+ 391f (5.46)
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Figura 5.7.  P/u,,, frente a Ng,.

Relaciones entre la velocidad méaxima y la velocidad media.  Los términos Ng. Yy
V/u4x resultan Utiles para relacionar la velocidad media y la velocidad méxima
en €l centro del tubo como una funcién de las condiciones de flujo; por gemplo,
un importante método de medida del flujo de un fluido es € tubo de pitot (pégi-
na 232) que puede utilizarse para medir u,,,, Y usar despues esta relacion para
determinar la velocidad media a partir de una sola medida

En la Figura 5.7 se muestran valores experimentales de 7/u,,, en funcion del
nimero de Reynolds, para el intervalo desde flujo laminar hasta flujo turbulento.
Para @ flujo laminar la relacién es exactamente 0,5, de acuerdo con la Ecua
cion (5.15). La relacion varia rgpidamente desde 0,5 hasta aproximadamente 0,7
cuando € flujo pasa de laminar a turbulento, y después aumenta gradualmente
hasta 0,87 para Ng, = 108.

Efecto de la rugosdad. Hasta ahora e tratamiento se ha restringido a caso de
tubos lisos. Se sabe desde hace mucho tiempo que para € flujo turbulento una
tuberia rugosa conduce a un factor de friccion mayor que una tuberia lisa para
un determinado nimero de Reynolds. Si se pulimenta una tuberia rugosa se
reduce € factor de friccién. Cuando un mayor pulimentado no da lugar a una

reduccion adicional del factor de friccion para un niimero de Reynolds dado, se

dice que d tubo es hidrodindmicamente liso. La Ecuacion (5.44) se refiere a tubos

hidrodinamicamente lisos.

La Figura 5.8 muestra diferentes tipos idealizados de rugosidad. La atura de
una unidad individual de rugosidad se representa por k y recibe el nombre de
parametro de rugosidad. A partir del andlisis dimensional, f* es una funcion tanto
de Mg, como de larugosidad relativa k/D, siendo D e didmetro de la conduccion.
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(b) ()
Figura 58. Tipos de rugosdades

Para un determinado tipo de rugosidad, como por gjemplo los que se muestran
en laFigura5.8a 'y b, es de esperar que se encuentre una curva diferente def vs.
Ny, para cada valor de la rugosidad relativa, y que para otros tipos de rugosida-
des, como las que se muestran en la Figura 5.8¢ y 4, se obtenga una familia
diferente de curvas de f vs Ng, para cadatipo de rugosidad. La experimentacion
en tuberias con rugosidades creadas artificialmente ha confirmado estas previsio-
nes. También se ha encontrado que todas las tuberias comerciales. nuevas y
limpias, tienen € mismo tipo de rugosidad y que cada material de construccion
posee su propio pardmetro caracteristico de rugosidad.

Las tuberfas vigas, sucias y corroidas pueden ser muy rugoses y € carécter de
la rugosidad puede ser diferente del de una tuberia limpia

Larugosidad no gjerce un efecto apreciable sobre e factor de friccion para e
flujo laminar excepto que k sea tan grande que la medida del diametro resulte
incierta.

Carta del factor defriccion. Con fines de disefio, las caracteriticas de friccion de
tuberias circulares, tanto lisas como rugosss, se resumen en la cata de factor de
friccion de la Figura 5.9, que es una representacion de logffrente alog M. Para
e flujo laminar la Ecuacion (5.18) relaciona €. factor de friccion con € nimero de
Reynolds. Una representacién doble logaritmica de la Ecuacion (5.18) es una
linea recta de pendiente — 1. Esta linea se muestra en la Figura 5.9 para nimeros
de Reynolds inferiores a 2100.

Para e flujo turbulento la linea inferior representa el factor de friccion para
tubos lisos y es consistente con la Ecuacion (5.44). Las demas lineas curvas del
intervalo de flujo turbulento representan los factores de friccion para diferentes
tipos de tuberias comerciales, cada uno de los cuales se caracteriza por un
diferente valor de k. En lafigura se dan los parédmetros para algunos metales més
corrientes. Asi, por egemplo, una tuberia limpia de hierro o acero forjado tiene un
velor de k de 1,5 x 10~%, con independencia del didmetro de la tuberia Las
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tuberias estiradas de cobre y latén pueden considerarse hidrodindmicamente
lises.

La Figura 5.9 resulta de utilidad para calcular h;, cuando se conoce €l
tamafio de la tuberia y la velocidad de flujo, pero no puede utilizarse directa-
mente para determinar la velocidad de flujo para una caida de presion dada, si no
se conoce N, mientras no esté determinado e valor de 77, Sin embargo, puesto
quefvaria solo ligeramente con Ny, para e flujo turbulento, una resolucion por
tanteo converge rapidamente, tal como puede apreciarse en € Ejemplo 5.1.

Numeros de Reynolds y factor de friccion para fluidos no newtonianos. La Ecua
cion (5.7a), que indica la relacion entre e factor de friccion y la caida de presion, y

la Ecuacion (5.20), que expresa la caida de presion por friccion en un fluido que
sigue laley de la potencia, pueden utilizarse para calcular €l factor de friccion de
fluidos pseudoplasticos. Si se elimina Ap, entre estas dos ecuaciones, resulta la

siguiente ecuacion para f.
2n’+1K1 1 n’
=< 2 l 5.47

f anVZ-n (3 + n’) ( )

A partir de esta ecuacién se puede definir un nimero de Reynolds Ng., , para
fluidos no newtonianos, con la suposicién de que para flujo laminar

16

f = NRe. "

(5.48)

Combinando las Ecuaciones (547) y (5.48) se obtiene

., H "opropEe
Neg p = 227" <3n, . 1) o (5.49)

Esta es la definicion del nimero de Reynolds Ny, , dada en la Ecuacion (3.9).
Dicho nimero de Reynolds se reduce a nimero de Reynolds para un fluido
newtoniano cuando N’ = 1, y reproduce la parte lineal de la representacion
logaritmica de T frente a Ng., con una pendiente - 1, para € flujo laminar de
fluidos newtonianos.

La Figura 5.10 es una carta del factor de friccion en la que se representa T
frente a Ng,, , para € flujo en tuberias lisas' de fluidos que siguen la ley de la
potencia. Para el flujo turbulento se requiere una serie de lineas, dependiendo del
valor de n’. Para estas lineas se ha sugerido ! la siguiente ecuacién, andoga a la
Ecuacion (5.44) para fluidos newtonianos

1 0,4

ﬁ W(og Nge,nf?7%%") = e (5.50)
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Figura 510. Carta del factor de friccion para un liquido que sigue la ley de la potencia
(Segun D.W. Dodge y A. B. Metzner'.)

La Figura 5.10 indica que para fluidos pseudoplasticos (n° < 1) el flujo
laminar persse hasta nimeros de Reynolds mas dtos que con fluidos newto-
nianos.

Reduccion delafriccion en flujo turbulento.  Las disoluciones diluidas de polime-
ros en agua u otros disolventes, producen a veces un efecto peculiar de una
reduccion de la friccion en el flujo turbulento. EI fendmeno fue inicialmente
observado por Toms 'y ha promovido muchos estudios tedricos y agunas
golicaciones  préctices. Td como muestra la Fgura 511, € factor de friccion
puede sx dgnificativamente inferior d vador normd paa flujo turbulento, con
solamente unas pocas pates por millon de polimero en agua, y para 50 a 100
ppm la reduccion de friccion puede ser hasta dd 70 por 100. Se han encontrado
efectos smilares paa adgunos polimeros en disolventes organicos.

La reduccién de friccion se presenta generdmente con  disoluciones diluidas
de polimeros linedes de eevado peso molecular y se conddera que esta reacio-
nada con la extens6n de estas moléculas flexibles paa dtos efuerzos cortantes
turbulentos cerca de la pared. Las moléculas ediradas provocan un aumento de
la viscosidad local que amortigua los pequefios remolinos y da lugar a un
aumento del espesor de la subcapa viscosa“. Con una subcapa de mayor espesor,
paa € mismo flujo totd, se reducen los vdores de (dw/dy), y T,, dando lugar a
una menor caida de preson. La viscosdad gparente de la disolucion, ta como s
mide para flujo laminar, puede ser todavia muy préxima a la dd disolvente, con
s0lo ligaras desviaciones del  comportamiento newtoniano; Sn embargo, § =
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Figura 5.11. Factores de friccion para @ flujo turbulento de disoluciones diluidas de
Oxido de etileno (PM = 10°). (Segun R. W. Patterson y F. H. Abernathy®.)

hacen medidas cuidadosas se encuentra que el comportamiento es no hewtonia-
no incluyendo efectos  viscoelasticos.

Las principales aplicaciones de la reduccién de friccion han sido aumentar €l
flujo de agua en una conduccién de tamafio dado. Asi, unas pocas partes por
millén de 6xido de polietileno, un polimero barato y no toxico, puede duplicar la
capacidad de un equipo contra incendios o de un sistema de enfriamiento con
agua. En tuberias largas o con recirculacion de agua, |a degradacion del polimero
debido a esfuerzo cortante reduce su eficacia

Efecto de la transmision de calor sobre € factor de friccion.  Los métodos des-
critos hasta ahora para calcular €l factor de friccion solamente son aplicables
cuando no hay transmision de calor entre la pared de la conduccién y € fluido.
Cuando € fluido se calienta 0 se enfria a través de una pared de la conduccion
gue estd més caliente o més fria que @ fluido, se modifica el campo de velocidad
por efecto de los gradientes de temperatura que se crean dentro del fluido. El

efecto sobre los gradientes de velocidad es especialmente pronunciado en el caso
de liquidos, donde la viscosidad varia fuertemente con la temperatura. Se han
desarrollado teorias muy elaboradas para el efecto de la transmision de calor
sobre la distribucion de velocidad en gases. Para la préctica de ingenieria ordina-

ria esta justificado, tanto para gases como para liquidos, € empleo del siguiente
método empirico. (1) Se calcula d nimero de Reynolds con la suposicion de que
la temperatura del fluido esigual a la temperatura media global, definida como la

media aritmética entre las temperaturas de entrada y sdida. (2) El factor de
friccion correspondiente a la temperatura media global se divide por un factor y,

gue se calcula a su vez a partir de las siguientes ecuaciones”:
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I \0.17
para calentamiento (5.514
Para Ng, > 2100 ¥ o= /[ \ot
para enfriamiento (5.516)
U 0,38
<u_> para caentamiento (5.52a)
Para Nz, < 2100 ¥ = 'uw 0,23
(u—) para enfriamiento (5.526)
donde y = viscosidad del fluido a la temperatura media global

u,, = viscosidad a la temperatura de la pared de la conduccion

Las Ecuaciones (5.51) y (5.52) estan basadas en datos para valores de u/u,
comprendidos entre 0,1 y 10, de forma gque no deberan utilizarse fuera de estos
limites.

Factor defriccién para € flujo a través de conducciones de seccion no circular. La
friccion en conducciones rectas de gran longitud, con seccion no circular constan-
te, puede estimarse utilizando |as ecuaciones para tubos circulares s € diametro
del nimero de Reynolds y de la definicion del factor de friccion se toma como un
diametro equivalente, definido como cuatro veces e radio hidraulico. El radio
hidraulico se representa por ry y se define como la relacion entre e area de la
seccion transversal de la conduccion y el perimetro mojado del mismo:

S
ry = i—p (5.53)
donde S = éarea de la seccién transversal de la conduccion
L_ = perimetro de la conduccién en contacto con el fluido

4

Por tanto, para el caso especia de un tubo circular, e radio hidréulico es

nD*4 _ D

"D f

El diametro equivaente es 4rg, o bien, smplemente D.
Un importante caso especia es € del espacio anular entre dos tubos concén-
tricos. En este caso € radio hidraulico es

D4 - 7D}4 D, - D,
H TCD,' + 7TD0 - 4

(5.54)

donde D;y D, son los diametros interior y exterior del anillo, respectivamente.
Por tanto, € didmetro equivalente de un anillo es la diferencia de los diametros.

L]
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Por otra parte, el didmetro de una conduccion cuadrada de lado bes 4(h?/4b) =b.

El radio hidréulico es un parametro (til para generalizar € fendmeno de flujo
de fluidos con flujo turbulento. La Ecuacion (5.7) puede generdizarse sugtituyen-
do D por 4ry o r, por 2rg:

A _

By = AL = 2P AL V2 (5.55)
er P 'y 2gl.‘

Nge = 4—"L—V’—’ (5.56)

La sencilla regla ddl radio hidraulico no puede aplicarse d flujo laminar a
través de conducciones no circulares. Por ejemplo, para el flujo en una conduc-
cion anular 'y Ng. estan relacionados por la ecuacion’

16

f= NRe

o, (5.57)

donde ¢, eslafuncion de D,/D, que se muestraen la Figura 5.12. El valor de ¢,

es la unidad para una seccién transversal circular y 1,5 paralaminas paralelas. En
diferentes libros® pueden encontrarse ecuaciones para flujo laminar a través de
secciones no circulares. El flujo de liquidos viscosos no-newtonianos a través de

conducciones de forma compleja puede analizarse por medio de métodos de
aproximacion numérica.

1,50
/
i
1,40 ’e
d’a
/
//
V/
1,30 //
/ T
e
1,24
0.01 01 1,0
D/D,

Figura 5.12. Valores de ¢, en la Ecuacion (5.57).
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Friccién debida a variaciones de velocidad o direccion. Siempre que varia la

velocidad de un fluido, tanto en direccién como en valor absoluto, a causa de un
cambio de direccién o de tamafio de la conduccién, se produce una friccién

adicional a la friccion de superficie, debida a flujo a través de la tuberia recta.

Esa friccion incluye la friccion de forma, que se produce como consecuencia de

los vortices que se originan cuando se distorsionan las lineas de corriente norma-
les y cuando tiene lugar la separacion de capa limite. En la mayor parte de los

casos estos efectos no se pueden calcular con exactitud y es preciso recurrir a
datos empiricos. Es posble, con frecuencia, estimar este tipo de friccion en casos
especiales basdndose en € conocimiento que se tiene sobre las pérdidas en

modelos geométricos analogos.

Pérdidas por friccion debidas al ensanchamiento brusco de la seccion. S % e
sancha bruscamente la seccion transversd de la conduccion, la corriente de fluido
e spaa de la pared y se proyecta en forma de chorro en la seccion ensanchada
Después € chorro se expansiona hasta ocupar por completo la seccion transver-
sal de la parte ancha de la conduccién. El espacio que existe entre € chorro
expansionado y la pared de la conduccién esta ocupado por € fluido en movi-
miento de vOrtice, caracteristico de la separacion de capa limite, y se produce
dentro de este espacio una friccién considerable. En la Figura 5.13 se representa
este efecto.

Las peérdidas por friccion k., correspondientes a una expansion brusca de la
conduccién, son proporcionales a la carga de velocidad del fluido en la seccion
estrecha, y estédn dadas por

I72
hye = K, 2g"c (5.58)

sendo K, un factor de proporcionalidad llamado coeficiente de pérdida por
expansion y ¥, la velocidad media en |a parte estrecha de la conduccion. En este

"

=N

"

|

Direccion AR ==
de flujo % l

1A 1B

Figura 5.13. Fujo en una expansion brusca de la seccidn transversal.
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ca0 puede cdcularse K, tedricamente con resultados satisfactorios. Para hacer €
céculo se utiliza la ecuacion de continuidad Ecuacion (4.1), & balance de canti-
dad de movimiento para flujo estacionario Ecuacién (4.15) y la ecuacion de
Bernoulli Ecuacion (4.30). Consideremos un volumen de control definido por las
secciones 44y BBy la superficie interna del ensanchamiento que existe entre
estas dos secciones, tal como se indica en la Figura 5.13. Como la tuberia es

horizontal no existen fuerzas de gravedad y por ser la pared relativamente
pequefia, la friccidn en ella es despreciable, de forma que précticamente no hay
gradiente de velocidad en la pared comprendida entre las dos secciones. Por
consiguiente, las Unicas fuerzas que actlian son las fuerzas de presion sobre las
secciones 44y BB. De la ecuacion de la cantidad de movimiento resulta

(PaSy — PySe)g. = MBoVy — BV (559)
Puesto que Z, = Z, la Ecuacion (4.30) puede escribirse en este caso

- V: — a,V?
Pa Py — Ap¥'p ne + l’l (560)
p 2% re

En las condiciones normales de flujo, a, = a, = 1y f, = B, = 1,1losfactoresde
correccion se ignoran. Por ora parte, eliminando p, — p, entre las Ecuacio-
nes (5.59) y (5.60) puesto que /S, = p¥, se obtiene

_ (Va — Vb)z
hre = %2, (5.61)
De acuerdo con la Ecuacion (4.5), 7, = P, (S,/S,) pudiéndose escribir la Ecua-
cion (5.61)
V? S\
hpe = —— (1 — 2 62
(-3 o

Comparando las Ecuaciones (558) y (5.62) s obtiene que

2
K, = (1 - ‘i‘) (563)

S d tipo de flujo entre las dos secciones es diferente, han de tenerse en cuenta los
factores de correccion o« y f. Por gemplo, s € flujo es laminar en la tuberia
ensanchada y turbulento en la estrecha, ha de tomarse «, igua a2y g, igud a 4/3
en las Ecuaciones (5.59) y (5.60).

Pérdidas por friccién debidas a una contraccién brusca de la seccion.  Cuando
se reduce bruscamente la seccién transversal de una conduccién, el fluido no
puede adaptarse a borde en angulo recto y la corriente pierde el contacto con la
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’

L2772

Direccién

C-C Plano de la vena contracta

de flujo

Figura 514. Flujo en una contraccion brusca de la seccion transversd.

pared de la conduccidn. Como consecuencia de esto, se forma un chorro que se
proyecta en €l interior del fluido estancado en la parte estrecha de la conduccion.
El chorro primeramente se contrae y luego se expansiona hasta ocupar toda la
seccion estrecha, restableciéndose aguas abajo del estrechamiento la distribucién
normal de velocidad. La seccion de érea minima en la que € chorro pasa de la
contraccion ala expansion recibe el nombre de vena contracta. En laFigura 5.14
se representa € tipo de flujo en una contraccion brusca. La seccion CC cortaala
vena contracta. Como se indica en la figura, se forman voértices.

La pérdida por friccion en una contraccion brusca, es proporcional a la carga
de velocidad en la conduccion estrecha 'y puede calcularse mediante la ecuacion

7

hfc = Kczg

(5.64)

siendo K, un factor de proporcionalidad, que recibe el nombre de coeficiente de
pérdida por contracciéon y 7, la velocidad media aguas abgjo en la seccion
estrecha. Se encuentra experimentalmente que para e flujo laminar, es K, < 0,1y

la pérdida por contraccion . es despreciable. Para € flujo turbulento € valor de
K, estd dado por la ecuacion empirica

S,
K = 0,4< _ S-> (5.65)

a

siendo S,y S, las areas de las secciones transversales de las conducciones aguas
arriba y abgjo, respectivamente.

Efecto de valvulas y accesorios. Lasvévulasy accesorios distorsionan las lineas
normales de flujo y dan lugar a friccién. En conducciones de corta longitud con
muchos accesorios, las perdidas por friccién debidas a los mismos pueden ser
mayores que las correspondientes a la longitud recta de tuberia. Las pérdidas por
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friccion k., debidas a los accesorios, se cdculan a patir de una ecuacion similar
a las Ecuaciones (558) y (5.64)
Vi

donde K, = factor de pérdida para el accesorio
"V, = vdocdad media en la tuberia que conduce d accesorio

El factor K, se obtiene por experimentacion y es diferente para cada tipo de
conexion. En la Tabla 51 s presenta una corta lista de estos factores.

Tabla 5.1. Coeficientes de pérdidas por friccion
en accesorios normalizados 1

Accesorio K,
Vévula de asento, abieta completamente 10,0
Vévula de dngulo, abierta completamente 50
Vévula de compuerta, abierta completamente 0,2
Vévula de compuerta, semiabierta 5,6
Curvetura de 180 22
Te 18
Codo de 90 09
Codo de 45 0,4

+ Tomado de J. K. Vennard en & «Handbook of Fluid Dyna-
mics» Pags. 3-23, McGraw-Hill Book Company. Nueva York, 1961.

Pérdidas por friccion de forma en la ecuacién de Bernoulli. Las pérdidas por
friccion de forma se incorporan en el término A, de la Ecuacion (4.33). Se
combinan con las pédidas por friccion de superficie de la tuberia recta para dar
lugar a la pérdida totd de friccion. Conddérese, por gemplo, € flujo de un fluido
no compresible a través de dos cabezales ensanchados, dd tubo que los une, y de
la vdvula de adento que se muestra en la Figura 5.15. Sea ¥ la vdocided media
en d tubo, D € didmetro dd tubo y L su longitud. La pérdida por friccion de
forma en d tubo recto, de acuerdo con la Ecuadion (5.7), es 4AL/D)(V?/2g); lss
pérdidas de contraccion a la entrada del tubo, de acuerdo con la Ecuacion (5.64),
son K(7?2g); las pérdides de expanson a la sdida del tubo, segin la Ecuer
don (5.58), son K,(F?/2g); y la pédida por friccion en la vavula de asento,
segn la Ecuacion (5.66), viene dada por K{ 72/2g,). S la friccion de superficie a
la entrada y sdida de los cabezdes es despreciable, la friccion totd es

r
2g,

¢

L .
h, = (4f5 + K+ K + K,) (5.67)

Para aplicar la ecuacion de Bernoulli a ete conjunto, consderemos € punto a en
el cabezd de entrada y € punto b en @ cabezd de sdida Puesto que no hay
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7 7
|
72777 ./ 72727 Z Presibn = p1 i srs17/74
Flujo e m,",,,,,,,;:,_/ ; ] Presion = p,
Presién=p, , \ ‘
Velocidad =0, — 7 2 Velecidad = Ve
. Velogi n el tubo =
0120070000 7 Ocidad e Presién = p, 2724771774
. -
a b L 1 ,
Cabezal de entrada Cabezal de salida

Figura 5.15. Hujo de un fluido no compresible a través de una ingdacion tipica

bomba entre los puntos a 'y b, W, = 0; por otra parte, a, y «, pueden tomarse
como 1,0, &l término de energia cinética se anulay la Ecuacion (4.33) se transfor-
maen

Pa—DPr . & L )V2
To T LSz, —-Z)=(4Z+K +K +K)— _
; g( b) (fD 1) 2g (5.68)

[

Ejemplo 5.1. Un crudo de petrdleo, con una densdad relativa de 0,93 y una viscos-
dad de 4 ¢P, descarga por gravedad desde @ fondo de un tanque. La dtura dd liquido
sobre la conexion de descarga en d tanque es 6 m. La linea de descarga es una tuberia
de 4 pulg, Norma 40. Su longitud es de 45 m y contiene una ele y dos vavulas de
adento. El crudo descarga a la aamésfera en un punto Stuado 9 m por debgo dd
punto de conexion d tanque. ;Qué velocidad de flujo, en metros clbicos por hora,
cabe eparar a través de la linea de descarga?

SOLUCION

Los vaores que se requieren son

#=0004kgms [ =45m

D = ——1%026:0,336pie; (Ap. 6) = 0J023 m

p =093 x 998 = 928 kg/m®
Seglin la Tabla 5.1, para los accesorios

Y K= 09+ (2x 02)=13
A partir de la Ecuacion (4.30), suponiendo que o, = 1, y puesto que p, = p,y V. = 0,
7

=+ h = gz, - Z,) = 980665 (6 + 9) = 147,1 m*/s®
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Se utiliza la Ecuacion (5.67). En este caso no hay pérdidas de expanson find ya que la
corriente no se expande en la descarga y K, = 0. Seglin la Ecuacion (5.65), puesto que
§, es muy grande, K, = 04. Por tanto,

_ (arL 7
h,= (4f5+ K. + ZK,)7
4 x 45f 144 vz
= (2= b (1,759 + 1,7) 2
(0,1023 + 04 + 1,3) > (1,759f + 1,7 2
Por tanto
K;"— (L+ 1759 + 1,7) = 1471

o 1471 x 2 2942
b7+ 1759F = 27 + 1,759

Se utiliza la Figura 5.9 para obtener f. Paa este problema

0,1023 x 9287,

Nee = o0 = 23,7347,
k 0,3048 _
b = 000015 X (oo = 000045

Mediante tanteos se obtiene:

va estimado’ m/s Nlle x 107% (De la Fig 59) Vb. calculado? m/S
450 1,068 0,0052 4,98
5,00 1,187 0,0051 5,02
5,02 1191 0,0051 5,02

El &ea de la seccion transvers de la tuberia es 0,0884 pi€, o bien 0,00821 m?
(Ap. 6), y la velocidad de flujo es 502 x 3600 x 0,00821 = 148,4 m3/h.

Uso préctico de cargas de velocidad en el disefio. Tal como indica la Ecua
cién (5.68), la pérdida por friccién en un sistema de flujo complicado se puede
expresar como cargas de velocidad, tanto para las pérdidas en tuberias y acceso-
rios como paa pédidas por expansién y compresion. Este hecho condituye la
base de un método préactico répido de estimacién de la friccion. Tomando
4fiL/D) = 1,0, resulta que una longitud igual a un determinado nimero de
diametros de tuberia genera una pérdida por friccion igual a una carga de
velocidad. Puesto que para € flujo turbulento T varia desde aproximadamente
0,01 hasta 0,002, € nimero de diametros equivalente a una carga de velocidad
varia desde 1/(4 x 0,01) = 25 hasta 1/4 x 0,002) = 125, dependiendo del
nimero de Reynolds. En la préctica ordinaria se toma para este factor 50 dia
metros de tuberia. Asi, s la tuberia del sistema de la Figura 5.15 es de acero
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normalizada de 2 pulg (didmetro interior real = 2,07 pulg) y la longitud es de
100 pies, la friccion de superficie es equivalente a (100 x 12)/(2 x 50) = 12 car-
gas de velocidad. En este caso, la friccion del Unico accesorio, asi como de la
expansion y la contraccién, son despreciables en comparacion con la que tiene
lugar en la tuberia. En otros casos, cuando la tuberia es corta mientras que los
accesorios, expansiones Y contracciones  son  numerosos, las pérdidas por  friccidn
en la tuberia sola pueden ser despreciables.

Separacion debida a la disminucién de velocidad.  La separacion de la capa limite
puede producirse aun cuando no exida variacion brusca de la seccion transversd,
s ésta aumenta continuamente. Consideremos, por gemplo, € flujo de una
corriente de fluido a través de un ensanchamiento cénico como € de la Figu-
ra 5.16. Debido al aumento de la seccidn transversal en la direccién de flujo, la
velocidad de flujo disminuye y, de acuerdo con la ecuacién de Bernoulli, la
presion tiene que aumentar. Consideremos dos tilamentos de corriente, uno, aa,
muy proximo a la pared y otro, bb, a corta distancia de la misma. El aumento de
presion en una longitud dada de conduccion es la misma para ambos filamentos,
puesto que la presion es uniforme a través de cualquier seccién transversal. Por
consiguiente, la pérdida de carga de velocidad es la misma para ambos filamen-
tos. La cargainicial de velocidad del filamento ga es, sin embargo, menor que la
dd filamento bb debido a que € filamento bb esta méas proximo a la pared. Para
una distancia dada a lo largo de la conduccion, se alcanza un punto donde la
velocidad del filamento uu se hace cero, pero en cambio las velocidades del
filamento bb y de todos los demés filamentos mas dejados de la pared que uu son
todavia positivas. Este punto es €l s en la Figura 5.16. Una vez sobrepasado el
punto s, la velocidad junto a la pared cambia de signo y aparece un flujo de
retroceso entre la pared y e filamento uu, separédndose la capa limite de la pared.
En la Figura 5.16 se han representado varias curvas de velocidad u frente a

Figura 516 Fendmeno de separacion dela capa limite en una conduccion divergente.
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distancia a la pared y, donde puede observarse como la velocidad junto a la
pared se hace cero en € punto s y posteriormente cambia de signo. El punto s
recibe € nombre de punto de separacién. Lalinea s4 se llama linea de velocidad
tangencial  cero.

Los vortices formados entre la pared y la corriente separada del fluido, una
vez sobrepasado € punto de separacién, dan lugar a grandes pérdidas por
friccion de forma. La separacion tiene lugar tanto para € flujo laminar como
para €l turbulento. El punto de separaciéon estd mas algjado en la conduccién
para € flujo turbulento que para € laminar. Se puede evitar la separaciéon s €
angulo formado entre la pared y € €e de la conduccidn es suficientemente
pequefio. El dngulo maximo tolerable para una expansién conica sin que se
produzca separacion es de 7”.

Disminucién de las pérdidas por expansion y contraccién. Las pérdidas por
contraccion pueden hacerse précticamente nulas, reduciendo gradualmente la
seccidn, en vez de hacerlo bruscamente. Por gjemplo, si la reduccion de seccién,
gue se indica en la Figura 5.14 se realiza mediante un cono de reduccién o una
enfrada en forma de bocina, € coeficiente de contraccion X, puede reducirse a un
valor aproximadamente igual a 0,05 para todos los valores de S,/S,. La separa-
cion y formacién de vena contracta no se producen a menos que la seccién se
disminuya bruscamente.

Las pérdidas por expansién también pueden reducirse a un minimo si se
utiliza un cono de expansion en vez de la unidn que se representa en la Figu-
ra 5.13. Sin embargo, es preciso que € angulo formado entre la pared y € e
del cono sea inferior a 7°, pues de lo contrario se produce separacién. Para
angulos de 35" o superiores, las pérdidas en un cono de expansion pueden ser
mayores que las correspondientes a una expansion brusca de la misma relacién
de &ess S,/S,, debido a la gran friccion de forma que se origina como consecuen-
cia de los vortices formados en la separacion.

FLUJO DE LIQUIDOS EN CAPAS DELGADAS

Flujo de Couette. En € flujo de capa que se muestra en la Figura 5.17, € fluido
est4 confinado entre dos grandes laminas planas y paralelas separadas entre si
una distancia B. Lalaminainferior es estacionariay la superior se mueve haciala
derecha con una velocidad constante u,. Para un fluido newtoniano € perfil de
velocidad es lined y la velocidad u es cero para y = 0y u, para y = B, siendo y
la distancia verticad medida desde la laminainferior. El gradiente de velocidad es
constante e igua a u,/B. Considerando un &rea A de ambas laminas, la fuerza de
cizalla que se necesita para mantener e movimiento de la lamina superior, de
acuerdo con las Ecueciones (3.3) y (3.4), s

F, pAug
g.B
El flujo en estas condiciones recibe € nombre de flujo de Couette.

(5.69)
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u, _{/aLémina movil
u
B’T : : .
Y Perfil de velocidad del fluido
l Figura 5.17. Veoddades y gra-
diente de velocidad para un flui-
£ Lsmina estacionaria do dtuado entre laminas planas.

Flujo de capa con una superficie libre. En otra forma dd flujo de cgpa la capa
de liquido tiene una superficie libre y fluye bgo la accion de la fuerza de gravedad
sobre una superficie verticd o inclinada Dicho flujo es estacionario, con gradien-
tes de velocidad totamente desarrollados, y se admite que € espesor de la capa es
constante. El flujo es habitualmente laminar y con frecuencia hay tan poca
friccidn en la supeficde libre de liquido, que puede despreciase d esfuerzo
cortante. En estas condiciones, y con las suposiciones adicionales de que la
superficie dd liquido es plana y no tiene ondulaciones, se puede andizar matemé
ticamente & movimiento dd fluido.

Conddére2 una cgpa de un liquido newtoniano que circula con flujo esacio-
nano y egpesor condtante sobre una lamina plang, td como s muestra en la
Figura 5.18. La lamina e inclinada un angulo § con la verticd. La anchura de
la cgpa en direccion perpendicular d plano de la figura es b y d espesor de la
cgpa en direccion perpendicular a la ldmina es 6. Sea un volumen de control
como d que = indica en la Figura 518 La supeficie superior dd volumen de

Capa de
liquido
Elemento de liquido
(volumen de control) Lamina

Figura 5.18. Fuerzas que acttan sobre un elemento de liquido en ¢] flujo de capa.
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control estd en contacto con la amodsfera, los dos extremos son planos perpendi-
culares alalamina, separados entre si una distancia L, y la superficie inferior es
un plano paralelo ala pared, situado a una distancia r de la superficie superior de
la capa

Puesto que la capa esté en flujo estacionario no hay aceleracion y, de acuerdo
con € principio de la cantidad de movimiento, la suma de todas las fuerzas que
actlan sobre € volumen de control es cero. Las poshles fuerzas que actlan sobre
€l volumen de control en una direccion paralela a flujo son las fuerzas de presion
sobre los extremos, las fuerzas de cizalla sobre las caras superior e inferior y la
componente de la fuerza de gravedad en la direccion de flujo. Puesto que la
presion sobre la superficie exterior es la atmosférica, las presiones sobre €l
volumen de control en los extremos dd mismo son iguales y de sentido contrario,
de forma que se anulan. Por otra parte, tal como se ha supuesto, la cizalladura
sobre la superficie superior del elemento es despreciable. Las dos fuerzas que
gquedan son la fuerza de cizalla sobre la superficie interior del volumen de control
y la componente de la gravedad en la direccion de flujo. Por tanto,

F,cos f =1t4=10 (5.70)

donde F, = fuerza de gravedad
1 = esfuerzo cortante sobre la superficie interior del volumen de control

A partir de esta ecuacion, teniendo en cuenta que A= bLy que F, =
= P"ng/gc,

= prlLB £ cos § = tLlb

0 bien
18, = prg cos f (5.71)

Puesto que € flujo es laminar, tg, = —u du/dr y

Ej_ 5.72
ydr—gprcosﬂ (5.72)

Reordenando e integrando entre los limites dados

J. du':—gﬁ;o—sﬁf rdr

0 o
pg cos fi

U= 2—u(52 - (5.73)

puesto que ¢ es €l espesor total de la capa de liquido. La Ecuacion (5.73) indica
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gue en € flujo laminar sobre una placa, la distribucion de velocidades es parabo-
lica como en un tubo.

Consideremos ahora un elemento diferencial de &rea de la seccién transversal
ds, siendo dS = bdr. La velocidad de flujo de masa diferencia dr1 a través de
este elemento es pub dr. La velocidad de flujo de masa total del fluido es, por
tanto

é
m= f pub dr (5.74)

0
Sustituyendo la Ecuacion (5.73) en la Ecuacion (5.74) e integrando se obtiene

> 3,2
mo_ é°p*g cos B T (575)
b 3u =

donde I = s1/b recibe € nombre de carga de liquido. Las dimensiones de I' son
libras por segundo por pie de anchura, o bien kilogramos por segundo por metro
de anchura.

Reordenando la Ecuacién (5.75) se obtiene para €l espesor de la capa

1/3
5 = ( 23“F _) (5.76)
p’g cos B

NUmero de Reynolds. El nimero de Reynolds para € flujo de capa se obtiene
utilizando cuatro veces e radio hidraulico como parametro de longitud. El radio
hidréulico, definido por la Ecuacion (5.53), es S/L,, donde S es € area de la
seccion transversal de lacapay L, es el perimetro mojado. Para €l flujo descen-
dente en unalamina plana, S= L,é,y € radio hidraulico esigud al espesor de la
capa. De acuerdo con la Ecuacion (4.8) e numero de Reynolds es

_ draVp 45 2P _ ar G.77)
JZ pLo . p

Re

Para e flujo de un liquido que desciende, bien por € interior o por € exterior de

un tubo, e espesor de capa es generalmente una fraccion muy peguefia del
didmetro del tubo, de forma que el area de la seccidn transversal de la capa es
esenciamente L6 y € ndmero de Reynolds es e mismo que para una lamina
plana, Ecuacion (5.77).

La ecuacion para e espesor de una peliculalaminar descendente fue obtenida
por primera vez por Nusselt 3 quien utilizo & resultado para predecir coeficientes
de transmision de calor para vapores condensantes. Las medidas del espesor de
pelicula para una superficie vertical (cos § = 1) indican que la Ecuacion (5.76) es
aproximadamente correcta para Nz, &~ 1000, pero e espesor varia reamente con
la potencia del orden de 0,45 del nimero de Reynolds, y las capas son de menor
espesor que el predicho para bajos N, y de espesor mayor para val ores superio-
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resa Ny, = 1000. Las desviaciones son debidas a ondulaciones de las peliculas
que se presentan aln para nimeros de Reynolds muy bajos.

La transicion de flujo laminar a turbulento no se detecta facilmente en el flujo
en un tubo debido a que la pelicula es muy delgada y las ondulaciones dificultan
la observacién de la turbulencia en la pelicula. Con frecuencia se utiliza un
nimero de Reynolds critico de 2100 para el flujo de capa, pero las medidas del
espesor de pelicula indican que hay transicién para Ni. = 1200. Por encima de
este punto, €l espesor aumenta con la potencia aproximadamente 0,6 de la
velocidad de flujo.

La Ecuacion (5.77) también es aplicable cuando € liquido llena el tubo; es
decir, para una velocidad de flujo de masa dada, el nimero de Reynolds es €l
mismo con independencia de que el tubo esté lleno o de que € fluido circule
formando una capa. La Ultima igualdad de la Ecuacion (5.77) proporciona un
método conveniente para calcular Ng. a partir de la velocidad de flujo de masa,
tanto para € flujo de capa como para el flujo en un tubo totalmente lleno.

SIMBOLOS

A Area, pie? 0 m?

B Didancia entre las placas tija y mdvil, pies o m

b Anchura de una conduccién cuadrada, pies o m; también anchura de la capa de
liquido, pies 0 m

D Diametro, pies o m; D, diametro interior de un espacio anular; D,, didmetro
exterior de un espacio anular

F Fuerza, 1b, o N; F,, fuerza de gravedad; F,, fuerzade cizalla

f Factor de friccion de Fanning, adimensional

g Acderaion de la gravedad, pies/s> 0 m/s?

g, Factor de proporcionalidad de laley de Newton, 32,174 pies-1b/1b-s*

hy Pérdida de friccion, piesib/b o J/Kg; kg, e una contraccion brusca h, en una

expandon  brusca; f,,, en una vdvula o accesorio; h,,, friccion de supeficie

K Congante en las Ecuaciones (5.21) y (5.23).

K, Coeficiente de pérdidas por contraccion, adimensional

K, Coeficiente de pérdidas por expansion, adimensional

K, Fector de pédidss en una vdvula o accesorio, adimensiond

K Indice de consstencia dd flujo, Ib/pies-s>™" 0 Kg/m-s>~"

k Padmetro de rugosidad, pies 0 m

L Longitud, pies o m

L, Perimetro mojado, piesom

m Velocidad de flujo de masa, 1b/s 0 Kg/s

Ng.  NOmero de Reynolds, adimensional

Nre,, NUmero de Reynolds modificado para fluidos no newtonianos, definido por la
Ecuacion  (5.49)

w Indice de comportamiento de flujo, adimensond

p Presion, 1b,/pie? 0 N/m%; p,, en € punto a; p, en e punto b; Ap, caida de presion,
P. = py; Ap,, en lafriccion de superficie

r Distancia radial desde el e del tubo, pies 0 m; también distancia desde la

superficie de la cepa de liquido; r,, radio de un dilindro de fluido pléstico con flujo
de tapon; r,, radio del tubo
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y Radio hidraulico de la conduccién, pies 0 m

S Area de la seccién transversal, pie? o m?% S, en el puntoa. S,, en el punto 5
Velocidad neta o local media con respecto al tiempo de un fluido en la direccion x,
pies/s 0 m/s; u,, velocidad de un fluido plastico con flujo de tapon; u,,, velocidad
local méaxima; u,, velocidad de la lamina mévil [Ec. (5.69)]

Velocidad de friccion, 7,/f/2

[

mix:

*

u

ut Cociente adimensional de velocidad, w/u*; u', en el eje del tubo

v Velocidad media del fluido en ladireccion x; ¥, 7, en los puntos g y b

W,  Trabajo de bomba, pies-Ib,/Ib o J/Kg _

Y Distancia radial desde la pared del tubo, pies 0 m

y* Distanciaadimensional, yu*/v; y}, en el eje del tubo

Z Altura sobre el plano de referencia, pies o m; z,, en el punto g, z,, en el punto b
Letras griegas

a Factor de correccion de la energia cinética, adimensional; a,, en el punto a; g,, en el

punto b

Angulo con la vertical; también factor de correccion de la cantidad de movimiento,
adimensional; §,, en el punto a; §,, en el punto b

Cargade liquido en el flujo de capa, 1b/pies-s 0 Kg/m-s

Espesor de la capa de liquido, pies 0 m

Viscosidad absoluta, 1b/pies-s 0 P; u,, alatemperatura de la pared del tubo
Viscosidad cinemética, /p, pie?/s 0 m?/s

Densidad, 1b/pie® 0 Kg/m?

Esfuerzo cortante, lbf/pie2 o N/m?1,, en la pared del tubo; t,, para un fluido
pléstico

Factor en la Ecuacion (5.57) para el flujo en un espacio anular, adimensional
Factor de correccion de temperatura para la friccion de superficie, adimensional

—_—n <®E W

<o
£~

PROBLEMAS

5.1. Demostrar que el flujo de un liquido en régimen laminar entre |aminas paralelas
infinitas viene dado por

12uPL
Pa = Dy = 2
ag.

donde L =Longitud de lalamina en la direccion de flujo
a = Distancia entre las [aminas

Despréciense los efectos finales

5.2.  Por una conduccidn rectangular, con una elevada relacion entre las caras, circula un

fluido newtoniano con flujo laminar. Dedlzcase larelacion entre lavelocidad local y |a
velocidad méxima y determinese el cociente . /V.

5.3. Para el flujo de agua, con N, = 10% en una tuberia lisa de 50 mm de diametro,
(cudl es el espesor de la subcapa viscosa? ;Qué fraccion representa del é&rea de la seccion
transversal de la tuberia? ;Qué fraccion aproximada del flujo esta en la subcapa viscosa?

54. Calculese la potencia necesaria, por metro de anchura de la corriente, para hacer
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pasar un aceite lubricante a través del espacio que existe entre dos laminas planas
horizontales en las siguientes condiciones:

Distancia entre las |&aminas, 6 mm

Velocidad de flujo de aceite por metro de anchura, 100 m*/h
Viscosidad del aceite, 25 ¢P

Densidad del aceite, 0,38 g/cm?

Longitud de las |aminas, 3 m

Supdngase que las laminas son muy anchas en comparacion con la distancia entre ellas y
que los efectos finales son despreciables.

55.  Unliquido de densidad relativa4,7 y viscosidad 1,3 c¢P circula por unatuberialisa
de diametro desconocido, dando lugar a una caida de presién de 0,183 Ib,/pulg® por cada
1,73 millas ;Cual es el didmetro de la tuberia, en pulgadas, si la velocidad de flujo de masa
es 5900 1b/h?

5.6. A través de una tuberia de acero de 100 mm circula agua con una velocidad media
de 2 m/s. Aguas abajo la tuberia se bifurca en una rama principal de 100 mm y un bypass
de 25 mm. La longitud equivalente del bypass es 10 m; la longitud de la tuberia de 100 mm
en el tramo que comprende el bypass es de 8 m. Despreciando las pérdidas de entrada y
salida, ;jqué fraccion del flujo total de agua pasara por el bypass?

5.7. Se ha de bombear agua a 60 °F desde un reservorio hasta la cima de una montafia a
través de una tuberia de 6 pulg, Norma 120, con una velocidad media de 10 pies/s. La
tuberia descarga a la atmésfera a una altura de 4000 pies sobre el nivel del reservorio. La
longitud fisica de la tuberia es de 5000 pies. Si la eficacia total de la bombay el motor que
la acciona es del 70 por 100, y si el coste de |a energia el éctrica es de 3 centavos por
kilowatio-hora, ;cual es el coste horario de la energia para el bombeo de este agua?

58. Una unidad de 6smosis inversa para purificacion de agua salobre tiene unas 900 000
fibras huecas que permiten la difusion del agua pero impiden el paso de la mayor parte de
lasal. Las fibras tienen un diametro exterior de 85 um, un didmetro interior de 42 umy
unos 3 pies de longitud. La velocidad de flujo a través de los tubos es de 2000 galones de
agua cada 24 horas, cuando la presion de la alimentacién es de 400 psig ;Cual es la caida
de presion en una fibra individual desde el extremo de la alimentacién hasta el extremo de
descarga?

59. Unatuberiade acero de 2 pies de diametro conduce agua a 15 pies/s. Si latuberia
tiene una rugosidad de 0,0003 pies, (podria aumentarse la capacidad mediante un recubri-
miento liso de plastico que redujese el didmetro interior a 1,9 pies? Calculese la variacion
de la caida de presion para el mismo flujo, asi como la variacion de la capacidad para una
caida de presion dada.

510. Enun condensador horizontal de carcasay tubos como el que se muestraen la
Figura 11.1 se calienta agua. El condensador tiene 500 tubos con un diametro interior de
0,620 pulg y una longitud de 12 pies. El flujo total de agua en el condensador es de 2400
gal/min, La temperatura del agua a la entrada es de 70°F y a |la salida de 150°F. La
temperatura de la pared de los tubos es de 230 °F, las conexiones de entrada y salida son
ambas de 6 pulg de diametro interior y el drea de cada cabezal es2,5 veces |la seccidn
transversal interior total de todos los tubos. Estimese la caida de presion en este condensa-
dor expresada en pulgadas de agua.

5.11. El condensador del Problema 5.10 se utiliza para calentar aire. El aire entraauna
presion de 20 pulg de agua por encima de la amosférica y 70 “F, sdiendo a 200 “F. El flujo
de aire a través de la unidad es de 3500 pie®/min, medido para las condiciones de entrada.
La temperatura de la pared del tubo puede tomarse como 205 °F ;Cual es la caida de
presion en el condensador, en pulgadas de agua?
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512. Agua a 68 °F ha de bombearse con una velocidad congtante de 5 pie®/min hadta la
parte superior de un absorbedor desde un tanque de suministro situado en el suelo. El
punto de descarga esta a 15 pies por encima del suelo y las pérdidas por friccion en la
tuberia de 2 pulg, Norma 40, se estiman en0,8 pies-lb,/1b. ;A qué alturaen el tanque de
auminigro debe de mantenerse e nived de agua § la bomba solamente puede desarrollar
una potencia netade1/8 de CV?

513.  Unabomba centrifuga tomasalmuera del fondo de un tanque de suministroy la
decaga en @ fondo de otro tanque El nivd de la salmuera en € tanque de descaga edta
a 200 pies por encima dd tanque de suminisro. La linea que une los tanques condste en
700 pies de tuberia de 6 pulg, Norma 40. Lavelocidad de flujo es de 810 gal/min. En la
linea hay dos vavulas de asento, 4 tes y 4 des normdizadas ;Cual es d code de la energia
necesria paa accionar eta bomba durate 24 horas? La denddad rdiva de la salmuera
es 1,18; la viscosdad de la salmuera €s 1,2 ¢P; Yy € code de la energia es de 300 dolares por
cabdlo de vapor-afio, tomando como bae 300 dias/afio. La eficacia globd de la bomba y
el motor esdel 60 por 100.

5.14. Ha de bombearse agua de refrigeracion para una planta quimica desde un rio
situado a 3000 pies de la planta. Un disefio preliminar indica que se han de utilizar
500 gal/min Yy una tuberfa de acero de 6 pulg. Cacllese la caida de presion y @ cose anud
de bombeo § d precio de la energia es de 3 centavos por kilowaiohora El uso de una
tuberia de 8 pulg, ;reduciria suficientemente el coste de la energia para compensar el
amento de costes de la tuberfa? Utilicese 10 ddlares por pie de longitud para la tuberfa
inddada de 6 pulg y 15 dilaes por pie paa la tuberfa de 8 pulg. Los costes anudes de
amortizacion 'y mantenimiento son e 20 por 100 dd coste de ingtaacion.

515. Un ventilador toma are en reposo y lo ewia a través de una conduccion rectangu-
lar de 200 x 300 mmy 55 m delongitud. El aire entraa 15°Cy una presién absoluta de
750 mm Hg con un caudal de 0,5 m*/s ;Qué potencia tedrica se requiere?

5.16. Un reactor cilindrico vertical de 2 m de didmetro y 4 m de atura se refrigera
vetiendo agua sobre la pate superior dd mismo, que dexiende sobre la paed exterior.
Lavelocidad de flujo del aguaes de 0,12 m*/min y |atemperatura media del agua es de
40 °C. Edimee d egpesor de la cgpa de agua

517. Unacolumna de relleno para absorcion con anillos Raschig de1-pulg opera con
una velocidad de fluyo de agua de 3500 Ib/pie®-h. A patir de correlaciones publicadas se
sabe que laretencién de agua es del orden de 0,06 pie® por pie cbico de columnade
rdleno. Compaese ede vaor con una edimacion basada en las ecuadiones paa flujo en
cgpa bre supeficies inclinadas, supdngese que la mitad dd &ea de rdleno etda mojada
518, El flujo laminar de una cierta disolucion acuosa de poliestireno sulfonado puede
repreentarse mediante @ moddo de Osdwad-de Wade utilizando un exponente de 0500.
Ladisolucién se encuentra en un tanque con forma de cilindro vertical. Ladisolucion
circulaatravés de un tubo horizontal conectado alaparte inferior del tanque. (a) Si el
tiempo necesario para disminuir la dtura de disolucion en d tenque desde 10,00 a 9,90 m
es de 300 minutos, ;jqué tiempo s necestard paa vedar la mitad de tanque (desde una
alturade10,0 m hasta 5,0 m)? (b) Si el tanque tiene un didmetro de 2 my latuberia de
0,05 m con una longitud de 200 m, ;cual es el indice de consistencia del flujo de la
disolucion? La disolucion tiene una densidad de 1200 Kg/m3.

519. Una parte de un sistema de proteccion de incendios ha sido disefiada como una
tuberialisa con un diametro de 0,10 m, unalongitud de 500 m, y un desnivel de 10 m.
Pueden despreciarse |os efectos finales. ;Qué cantidad de 6xido de polietileno debera
afadirse al aguaa 25 °C paraaumentar lavelocidad de flujo en un factor de1,25?



FLUJO DE LOS FLUIDOS NO COMPRESIBLES EN CONDUCCIONES 121

REFERENCIAS  BIBLIOGRAFICAS

I, Doc, D. W, y Memner, A. B. AICRE ), 5189 (1959).

2. Kays, W. M, y Lowoy, A. L. «Compact Heat Exchangers», 2" ed, McGraw-Hill, New York,
1964.

3 Kniosy J G, y Karz, D. L. «Fluid Dynamics and Heat Transfer», pp. 97, 101-105, 158-171,
McGraw-Hill, New York, 1958.

4. Lumey, J A. Physics of Fluids, 20(10):864 (1977).

5 NusseLt, W.: VDI Z., 601541, 569 (1916).

6. PATTERSON, R. W., y ABERNATHY, F. H.: J. Fluid Mech., 51:177 (1972).

7. Perv, J H. (ed): «Chemical Engineers'Handbook», 5" ed, p. $23, McGraw-Hill, New York,
1973.

8. PORTALSKI, S.. Chem. Eng. Sci., 18:787 (1963).

9. Praor, L. VDI Z., 77105 (1933).

10. Scwicmng H.: «Boundary Layer Theory», 7. ed., McGraw-Hill, New Y ork, 1979.

Il. Toms, B. A: Proc. Intern. Congr. Rheology, Holland, North-Holland, Amsterdam, 1949, p. 11-135



CAPITULO

SEIS

FLUJO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

En muchas aplicaciones de la mecanica de fluidos es necesario tener en cuenta las
variaciones de densidad. El campo de los fluidos compresibles es muy dilatado, y
comprende amplios intervalos de presion, temperatura y velocidad. En la préctica
de la ingenieria quimica interviene un area relativamente pequefia de este campo.
En el flujo de fluidos no compresibles, e parametro fundamental es e nimero de
Reynolds, €l cua es también un parédmetro importante en algunas aplicaciones
del flujo de fluidos compresibles. En el flujo de fluidos compresibles, a densidades
ordinarias y velocidades elevadas, el pardmetro fundamental es el nimero de
Mach. A densidades muy bajas, para las que € recorrido libre medio de las
moléculas es considerable, en comparacion con el tamafio del aparato o de los
cuerpos sélidos en contacto con el gas, es preciso tener en cuenta otros factores.
Este tipo de flujo no se estudia en este libro.

El ndmero de Mach, que se designa por Ny,, se define como la relacion entre
la velocidad # del fluido y la velocidad a del sonido en el fluido, para las
condiciones de flujo,

Ny 6.1)

Il
QIR

Se entiende por velocidad del fluido, e valor de la velocidad relativa del fluido

con respecto a sélido que lo limita o en el cual estd sumergido, bien consideran-
do que €l sélido es estacionario y €l fluido se mueve sobre él, o bien que el fluido

esta estacionario y el solido se mueve a través del fluido. El primer caso es € mas

corriente en ingenieria quimica, mientras que e segundo es de mayor importancia
en aeronautica 'y en el movimiento de proyectiles, cohetes y otros cuerpos solidos
a través de la atmdsfera. Por definicion, el nimero de Mach es igua a la unidad,

cuando la velocidad del fluido es igual a la del sonido en el mismo, a la presion y
temperatura del fluido. Segin que el nimero de Mach sea menor, igual 0 mayor
gue la unidad, € flujo recibe el nombre de subsénico, sdnico o supersonico. Los
problemas maés interesantes del flujo de fluidos compresibles, se encuentran en €l
intervalo de velocidades elevadas, para las cuales el nimero de Mach es proximo

0 superior a la unidad.
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Otros campos técnicos importantes de la dinamica de fluidos los constituyen
las reacciones quimicas, los fendmenos electromagnéticos y los cambios de fase.
Todos €ellos quedan excluidos en nuestro estudio.

En este capitlo s hacen las siguientes suposiciones simplificantes. Aun  cuan-
do pueden parecer restrictivas, muchas situaciones de ingenieria reales pueden
representarse adecuadamente por 1os modelos mateméticos que se obtienen den-
tro de las limitaciones de las suposiciones.

1. El flujo es estacionario.

2. El flujo es unidimensional.

3. Los gradientes de velocidad dentro de una seccion transversd son  despre-
ciables, de formaque e = =1y V = u

4. Lafriccion esta restringida a la cizalladura de pared.

5. El trabagjo de arbol es cero.

6. Los efectos de la gravedad son despreciables y se ignora la energia
potencial mecanica.

7. El fluido es un gas ideal de calor especifico constante.

Se utilizan las siguientes relaciones basicas:

1. La ecuacion de continuidad.

2. El balance de energia total para € flujo estacionario.
3. El balance de energia mecanica con friccion de pared.
4. Laecuacion para la velocidad del sonido.

5. Laecuacion de estado de los gases ideales.

Cada una de estas ecuaciones se expresa en una forma adecuada.

Ecuacion de continuidad. EXxpresando la Ecuacion (4.2), en forma logaritmica:
Inp+InS+ Inu= cte
y diferencidndola, se obtiene

dp das
*+‘§+

du
p u

~0 (6.2)

Balance de energia total. Considérese un fluido atravesando un sistema en flujo
estacionario que entra en el punto a con una velocidad u, y una entalpia H, y lo
abandona en € punto b con una velocidad u, y una entalpia H,. Para € flujo de
m 1b o kg de material, debe aplicarse calor a fluido en una cantidad @ Btuo Ja

través de los limites del sistema. Dado que la diferencia de atura entre los puntos
ay b es despreciable, y no hay intercambios de trabgo en € sstema y e exterior,

e calor aplicado a fluido viene dado por la ecuacion

2

Q _lﬁf__ U 6.3
o == Hot g =5 ¢3)
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y expresada en forma diferencia

d—Q=dH+a’<u2> (64)
m

2g.J

Balance de energia mecanica. Para una longitud pequefia de conduccion, la
Ecuacion (4.30) puede expresarse en la forma diferencial siguiente:
d 7
2ia (“
p 2g.

>+:—dZ+dhf=0 (6.5)

Esta ecuacion puede simplificarse, a la vista de las suposiciones que se han hecho,
eliminando los términos de energia potencial y teniendo en cuenta que o, = «, =
= 1,0, u =¥ y que sblo hay friccion de pared. La Ecuacion (6.5) se transforma
entonces en

dp u?
Y <§> +di, =0 (66)

<

A partir de la Ecuacion (5.55)

¢ il

2g. ry

dhy, = (6.7

Eliminando dh,, entre las Ecuaciones (6.6) y (6.7), se obtiene la ecuacion de
energia mecénica en la forma adecuada para e estudio del flujo de fluidos
compresibles

d 2 2
-’3+d(“>+“de (63)
p 2g. 2g. ry

Velocidad del sonido. La velocidad del sonido a través de un medio continuo,
Ilamada también velocidad acUstica, es la velocidad de una onda muy pequefia de
compresion-expansion, que se mueve a través del medio adiabéticamente y sin
friccion. EI movimiento de una onda sonora es termodinamicamente un proceso
a entropia constante o isentrépico. El valor de la velocidad acUstica en cualquier
medio se puede encontrar en los libros de fisica, y es el siguiente

_ ap 6.9
‘= gc(“?’)s ©9)

el subindice S indica que el proceso es isentrépico.

Ecuaciones de los gases ideales. De acuerdo con las suposiciones 1 a 6, las
Ecuaciones (6.2) a (6.9) son aplicables a cualquier fluido. En efecto, pueden
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utilizarse en el flujo de fluidos no compresibles suponiendo simplemente, que la
densidad p es constante. Para que puedan aplicarse a flujo en fluidos compresi-

bles, es necesario relacionar la densidad con la temperatura y la presion. La
relacion més sencillay de gran utilidad en ingenieria, es laley de los gases ideales

Ecuacion (1.24) que en este caso se expresa en la forma siguiente

= —poT 6.10
P=75P (6.10

donde R = constante de la, ley de los gases ideales, en unidades de energia
mecanica por mol y por grado de temperatura absoluta
M = peso molecular

El gas puede ser una sustancia pura o0 una mezcla, pero si no es una sustancia
pura su composicidon no deberd cambiar. La Ecuacion (6.10) puede escribirse en
forma logaritmica y diferenciar después para obtener

% _ b

dr
+ =

6.11
P P T ( )

Puesto que €l calor especifico, ¢, se supone que es independiente de la temperatu-
ra, la entalpia del gas a la temperatura T, es de acuerdo con la Ecuacién (1.38)

H=Hy+ ¢,(T~T,) (612

siendo H la entalpia en kcal/kg a la temperatura de T °K, y H, la entalpia a una
temperatura arbitraria 7,,. La Ecuacion (6.12) en forma diferencia es

dH = c, dT (6.13)

Velocidad acustica y nimero de Mach paraun gasideal. Las ecuaciones de una
transformacion isentropica para un gas ideal son

PP 7 = cte (6.14)
Tp =1 = cte (6.15)

siendo y la relacion entre ¢, calor especifico a presion constante y c,, valor
especifico a volumen constante. Para un gas ideal,

o

P C

p_ P
¢ ¢ = (RIMJ)

y (6.16)

Como hemos supuesto que ¢, es independiente de la temperatura, también lo
seran ¢,y y.
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La relacion (dp/dp), puede calcularse diferenciando la forma logaritmica de la
Ecuacion  (6.14)  obteniéndose,

dp  dp (dp> P
—_— = 0 — —y
P p dp)s 'p

Sustituyendo este vaor en la Ecuacion (6.9), se obtiene:

f lg.yTR
gc?l’ gc? (6.17)

La segunda igualdad de la Ecuacién (6.17) se obtiene sustituyendo en la primera
el vaor de p dado por la Ecuacion (6.10). Esta segunda igualdad indica que la
velocidad acustica de un gas idea es funcion Unicamente de la temperatura. A
partir de las Ecuaciones (6.1) y (6.17) se obtiene para €l cuadrado del nimero de
Mach de un gas ided

2
pu u’

N, =
* T gap  8aTRJM

(6.18)

Condicion asterisco. En algunos procesos de flujo de fluidos compresibles es
importante e caso en que e fluido se mueve con su velocidad aclstica. La
condicion paralacua u=ay Ny, = 1 recibe € nombre de condicion asterisco, y
en este caso la presion, temperatura, densidad y entalpia se representan por p*,
T* p*y H*

Temperatura de estancamiento. La temperatura de estancamiento de un fluido
con velocidad elevada, se define como la temperatura que llegaria a adquirir €
mismo si pasase adiabéticamente a velocidad cero sin producir trabajo de arbol.
La relacion entre la temperatura real del fluido, la velocidad del mismo y la
temperatura de estancamiento se halla por medio de la ecuacion de la energia
total [Ec. (6.3)] y la ecuacion de la entalpia [Ec. (6.12)]. Vamos a tomar el punto
a de la Ecuacion (6.3) y € estado de referencia O de la Ecuacion (6.12) como
condicion de estancamiento, y representarla por €l subindice s. Por otra parte se
elige @ punto b de la Ecuacion (6.3) como el estado del gas que fluye, y se
representa ahora prescindiendo del subindice. Puesto que el proceso es adiabdti-
coy @ =0, laEcuacién (6.3) se transforma en

u2

H—Hs=_m=H—HO (6.19)

Sustituyendo € valor de (H— H,) de la Ecuacion (6.12) en la Ecuacion (6.19), se
obtiene para la temperatura de estancamiento

2
u
T,=T+ ——— .
s + 28.0c, (6.20)
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La entalpia de estancamiento H, se define mediante la ecuacion

= 621
Hy=H+ (621)
La Ecuacién (6.3) puede escribirse
0
m = Hsb — HM = (st — Tsa)cp (622)

siendo H,, y H, las entalpias de estancamiento en los estados a y b respectiva-
mente. Para un proceso adiabdtico, Q = 0, T,, = Ty y la temperatura de
estancamiento es constante.

PROCESOS DE FLUJO DE FLUIDOS COMPRESIBLES

L os procesos aislados que se consideran en este capitulo se representan esqueméa-
ticamente en la Figura 6.1. Se supone que se dispone de una reserva ilimitada de
gas a temperatura y presion determinadas y con velocidad y nimero de Mach
iguales a cero. La fuente de gas recibe el hombre de reseruorio y la temperatura y
presion del mismo reciben el nombre de condiciones de reseruorio. La temperatura
del reservorio es un valor de estancamiento, que no tiene que ser necesariamente
aplicable a otros puntos del sistema de flujo.

El gas se supone que fluye desde €l reservorio a través de una conduccién sin
pérdidas por friccion a la entrada; sale de la conduccion a una temperatura,
velocidad y presion determinadas y pasa a un recipiente de descarga, en ei cual se
puede mantener la presion a un valor constante, menor que la presién del
reservorio.

Dentro de la conduccién pueden tener lugar los siguientes procesos:

1. Expansion isentrOpica. En este proceso el érea de la seccion transversal de
la conduccion tiene que variar y por consiguiente se trata de un proceso
con érea variable. Debido a que el proceso es adiabatico, la temperatura
de estancamiento no varia dentro de la conduccion. Un proceso de este
tipo se representa esquematicamente en la Figura 6.1a.

2. Flujo adiabético con friccién a través de una conduccién de seccion
transversal constante. Este proceso es irreversible y la entropia del gas
aumenta pero puesto que ¢ = 0 y segln se indica en la Ecuacién (6.22) la
temperatura de estancamiento es constante en toda la conduccién. Este
proceso se representa en la Figura 6.15.

3. Flujo isotérmico con friccién a través de una conduccién de seccion
transversal constante, acompafiada de flujo de calor a través de la pared,
con velocidad suficiente para mantener constante la temperatura. Este
proceso no es adiabatico ni isentrépico; la temperatura de estancamiento
varia durante el proceso puesto que T es constante y, de acuerdo con la
Ecuacion (6.20), T, varia con u. El proceso se representa en la Figura 6.1c.
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Figura 6.1. (a) Expansion isentropica en boquilla convergente-divergente. (b) Flujo
adiabatico con friccion. (c) Flujo isotérmico con friccion.

Las variaciones de temperatura del gas, densidad, presién, velocidad y tempe-
ratura de estancamiento se pueden predecir a partir de las ecuaciones fundamen-
tales. El fin de este estudio es demostrar que estos tres procesos pueden estudiarse
analiticamente a partir de dichas ecuaciones?.

¥ Un tratamiento generalizado, incluyendo transmision de calor hecia y desde € gas, inyeccion de
s en la conduccion, variaciones de calor especifico y del peso molecular, reacci_one_s _quimicas,
riccion con cuerpos sumergidos, y cambio de fase, puede encontrarse en la Referencia bibliogréfica 3.
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Flujo a través de conducciones de area variable

Una conduccion adecuada para € flujo isentrépico recibe e nombre de boquilla
Como se representa en la Figura 6.1a, una boquilla completa esta formada por
una seccion convergente y otra divergente, unidas por una garganta, que es una
pequenia longitud en la cual la pared de la conduccion es paralela d ge de la
boquilla. En agunas aplicaciones una boquilla puede estar formada solamente
por una seccion divergente unida directamente a recipiente por la garganta. La
forma de una boquilla real es elegida por € disefiador, que tija la relacion entre S,
area de la seccion transversal, y L, longitud de la boquilla medida a partir de la
entrada. Las boquillas se disefian de forma que la friccion de pared sea minimay
que no tenga lugar la separacion de capa limite. La seccion convergente puede ser
corta, ya que la separacion no tiene lugar en una conduccién convergente. Para
prevenir la separacion, € éangulo en la seccién divergente ha de ser pequefio y esta
seccion es por tanto relativamente larga. La entrada de la boquilla es suficiente-
mente grande con relacion ala garganta para que la velocidad a la entrada pueda
considerarse igual a cero, y latemperaturay presion puedan suponerse iguales a
las del reservorio.

El objeto de la seccion convergente es aumentar la velocidad y disminuir la
presion del gas. Para nimeros de Mach bajos, € proceso cumple esencidmente la
relacion de Bernoulli para e flujo de fluidos no compresibles Ecuacion (4.26). En
la seccion convergente @ flujo es Sempre subsdnico, pero puede llegar a ser igud
alavelocidad del sonido en la garganta. En una boquilla convergente no pueden
originarse nimeros de Mach mayores que la unidad. En la seccién divergente el
flujo puede ser subsonico o supersonico. El objeto de la seccion divergente es
marcadamente diferente en los dos casos. En € flujo subsbnico su objeto es
reducir la velocidad y aumentar la presiéon, de acuerdo con la ecuacion de
Bernoulli. Una aplicacion importante de estas boquillas es la medida del flujo de
fluidos, que se estudia en & Capitulo 8. En € flujo supersonico € objeto mas

1.0 >
| C
px/pc _______
i
p*pg |-—=————=2 ¢
{ .
| /
f e
=1
Y o
2 s |
9| f
0 ! k
0 L —

Figura 6.2. Variacion de la relacién de presion con la distancia de la boquilla de entrada.
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general de la seccidn divergente es conseguir nimeros de Mach mayores que la
unidad para utilizarlos en aparatos experimentales tales como los tlneles de
viento.

El flujo a través de una determinada boquilla se controla fijando las presiones
del reservorio y del recipiente de descarga Para un flujo determinado, a través de
una boquilla, existe una presion Unica en cada punto a lo largo del ge de la
misma. La relacion se indica adecuadamente representando  p/p, frente a L,
siendo p, lapresion en € reservorio y p lapresion en & punto L. La Figura 6.2.
indica la forma en que varia la relacion de presion con la distancia, y cémo
afectan a la distribucién de presion las variaciones de presidn del recipiente de
carga manteniendo constante la presion del reservorio. Las presiones en la gar-
gantay en € recipiente de descarga se designan por p,V p,, respectlvamente

S p, Y po Son iguaes, no existe flujo y la distribucion de presion viene dada
por lalinea ad'. Si la presién en € recipiente de descarga es ligeramente menor
que la dd reservorio, existe flujo, y se obtiene una distribucién de presién como la
que indicalalinea abc. La recuperacion de presion en la seccion divergente viene
dada por lalinea bc. La velocidad méxima se obtiene en la garganta. Si se reduce
ain més la preson en d recipiente de descarga, aumenta la velocidad de flujo y la
velocidad a través de la garganta, alcanzandose un limite cuando la velocidad en
lagargantaesigua aladel sonido. Este caso se representa por lalinea ade en la
que p,= p*,u,=ay Ny, = L1 Lareacion p*/p,se llamarelacion critica de
presion 'y se representa por r,. En todos los demés puntos de la linea ade € flujo es
subsénico.

A medida que disminuye la presion en € recipiente de descarga, desde la que
existe en € punto ¢' hasta la que existe en € punto e, aumenta la velocidad de
flujo de masa a través de la boquilla. La velocidad de flujo no se modifica
disminuyendo la presién por debajo del vaor correspondiente a flujo critico. En
la Figura 6.3 se representa la variacion de la velocidad de flujo de masa con la

Velocidad de flujo constante A Velocidad méaxima

0 y » 1.0
Relacidn de presion p,/pD

Figura 6.3. Velocidad de flujo de masa a través de una boquilla.
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relacion de presiones p/p,. La velocidad de flujo acanza su valor méximo en €
punto A, que corresponde al valor critico de la relacion de presion en la garganta.
Si se disminuye alin mas la presion p,, la velocidad de flujo no varia

La explicacion del fendmeno de la velocidad méaxima de flujo es la siguiente:
cuando la velocidad en la garganta es igual ala ddl sonido, y la seccidn transver-
sal de la conduccion es constante, las ondas sonoras no se pueden mover en
direccion contraria a flujo y € gas que esta en la garganta no puede recibir
ninguna sefia procedente de un punto situado aguas abajo y, por consiguiente,
cualquier reduccion ulterior de presion no se puede transmitir a la garganta.

Si lapresién del recipiente de descarga se reduce hasta €l valor que se indica
en @ punto f, la distribucion de presion se representa por la linea de trazo
continuo adghf. Esta linea corresponde para un conjunto determinado de gas y
boquilla. El flujo supersonico es Unicamente posible a lo largo de la trayectoria
dghf. Si lapresion del recipiente de descarga se reduce por debajo de la del punto
S por gemplo hasta la del punto k, la presion a la salida de la boquilla es la
misma que la del puntofy d flujo a través de la misma permanece invariable, Al
pasar de la boquilla a recipiente de descarga, € gas sufre una caida brusca de
presion desde la correspondiente al puntofhasta la del punto k. La variacion de
presion va asociada a fendmenos ondulatorios en €l recipiente de descarga. Si la
presion en € recipiente de descarga esta comprendida entre los puntos ¢ y f, se
encuentran curvas de distribucion de presion de los tipos dgg'iy dhk). Las
secciones dg y dh representan @ flujo  supersdnico isentrdpico. Los sdtos bruscos
de presién gg' y hh’ representan movimientos y choques de ondas donde € flujo
cambia bruscamente de supersbnico a subsonico. Los chogues son termodinami-
camente irreversibles y van acompafiados de un aumento de entropia, de acuerdo
con € segundo principio de termodinamica. Las curvas gi y h'j representan flujos
subsonicos en los cuales tiene lugar la recuperacion de presion.

El flujo isentrpico esta limitado al area subsonica adea'a 'y alalinea dghf. El
area por debgjo de la linea adghf no es accesible a ningin tipo de flujo adiabético.

El estudio cuditativo de las Figuras 6.2 y 6.3 se aplica a flujo de cualquier
fluido compresible. Las relaciones cuantitativas se obtienen con mayor facilidad
para € flujo de gases idedles.

Ecuaciones para € flujo isentrépico. Los fendmenos que tienen lugar en € flujo
de un gas idea através de una boquilla, se explican mediante ecuaciones que se
pueden obtener a partir de las ecuaciones fundamentales dadas anteriormente en
este  capitulo.

Variacion de las propiedades del gas durante d flwje. Las variaciones de densidad
y temperatura de un gas en flujo isentrépico, estan dadas por las Ecuacio-
nes (6.14) y (6.15). Las constantes se determinan a partir de las condiciones del
reservorio. Se obtiene asi

=P (6.23)
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— = 1= 6.24
P T o2

Estas ecuaciones se aplican para el flujo sin friccion, tanto subsdnico como
supersonico, pero no pueden utilizarse a través de un frente de choque.

Velocidad en la boguilla. En ausencia de friccion, @ baance de energia mecénica
[Ec. (6.6)] se transforma sencillamente en

2
%’3 = —d <2”g ) (6.25)

Sustituyendo en la Ecuacion (6.25) el valor de p deducido a partir de la Ecua-
cion (6.23) e integrando desde su limite inferior correspondiente a reservorio, en
e cud p=pop=poy u =0 seobtiene

J‘ud<uz>= p(l)/v J‘Pﬂ{
0 2gc PO Po plly

Ivteypavdw 3 apotitedevdw el vaiwp de iwe A% wtes peapita

_ 298P0 _(2 H”]
N I

Resulta conveniente expresar la Ecuacion (6.26) en funcién del nimero de
Mach; para dlo se sudtituye € vaor de »? de la Ecuacion (6.26) en la Ecua
cién (6.18) y €l de p/po por su valor deducido de la Ecuacion (6.23),

1-1/fy 1-1/y
Nﬁia = _. 2_ Po P [1 — (}.}p_) ] = ___2 [(@) — 1:] (6.27)
y—1p po 0 y—1[\p

Despejando la relacion de presiones en la Ecuacion (6.27),

P : (6.28)

== =1
Po y 1
Ay

La relacion critica de presion, que se representa por r., Se obtiene a partir de la
Ecuacion (6.28) sustituyendo p* en vez de py tomando € valor 1,0 para €

ndmero de Mach
* 2 11 1y)
ro=2 = <y = 1) (6.29)
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La velocidad musica se halla calculando € producto de u y p empleando las
Ecuaciones (6.23) y (6.26),

1/y 1-1/y
G=u = /2&’3"';& (f) /1 ~ (;’—> (6.30)
Y — 0 0

Efecto del drea de la seccion transversal. La relacion entre la variacion del area
de la seccion transversdl, lavelocidad y el ndmero de Mach, es (til para correla-

cionar los diferentes casos de flujo a través de boquilla Sudituyendo € vaor de p
de la Ecuacién (6.25) en la ecuacion de continuidad, Ecuacion (6.2), se obtiene

du dS <dp> u du
- + - —

El subindice S indica que € flujo es isentrépico. De la Ecuacion (6.9)

dp) a*
—) = — 6.32
(dp s & (642

Eliminando (dp/dp)s entre las Ecuaciones (6.31) y (6.32) se obtiene

du u? ds
il L IO
u( a2>+S

y sustituyendo € Ny, de la Ecuacion (6.1)

du ., ds
” Ny — 1) = 5 (6.33)

La Ecuacion (6.33) indica que para e flujo subsonico, Ny, < 1, la velocidad
aumenta a disminuir la seccion transversal (conduccion convergente) y disminu-
ye al aumentar dicha seccién (conduccion divergente). Esto corresponde a caso
habitual del flujo de fluidos no compresibles. Las lineas abc, ube, g'i y A'j de la
Figura 6.2 son gemplos de ello. Para el flujo supersdnico, Ny, > 1, la velocidad
aumenta a aumentar la seccién transversal, como ocurre en la parte divergente
de la boquilla, segin indica la linea dghf de la Figura 6.2. La aparente anomalia,
en e caso del flujo supersdnico, resulta de la variacién de densidad y velocidad a
lo largo de una transformacién isentrépica. Puesto que la velocidad de flujo de
masa es la misma en todos los puntos de la boquilla, de acuerdo con € principio
de continuidad, el érea de la seccion transversal de la misma ha de variar en
razon inversa a la velocidad masica up. La velocidad aumenta continuamente con
€l nimero de Mach y la densidad disminuye. Sin embargo, para Ny, = 1, € valor
de G pasa por un maximo: en régimen subsonico la velocidad aumenta mas
répidamente de lo que disminuye la densidad, aumenta la velocidad mésicay S
disminuye. En régimen supersonico, € aumento de velocidad es superado por
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una disminucion més rgpida de la densidad, disminuye la velocidad masicay S
aumenta para ajustarse a flujo mésico total. Este comportamiento de G se
demuestra hallando la primera y segunda derivada de la Ecuacion (6.30), de
acuerdo con € criterio de maximos y minimos.

Ejemplo 6.1. A unaboquilla convergente divergente entra aire a 1000 °R (555,6 K)
y una presion de 20 atm. La seccién de la garganta es1,2 delacorrespondiente ala
sdida de la rama divergente

(8 Suponiendo que @ nimero de Mach en la gaganta es igud a 0,8 determinar
los vaores de las magnitudes sSiguientes en la garganta presion, temperatura, veloci-
dad lined, densdad y velocidad mésica

(b) Losvaloresde p* T* u* G* paa las condiciones del  reservorio,

(c) Suponiendo que la boquilla ha de operar con velocidades Supersonicas, calcu-
lar el nimero de Mach maximo ala salida de larama divergente.

Para e are: y= 14 M = 29.

SOLUCION
(@) La predtn en la gagata s cdcula mediante la Ecuacion (6.28):

Pt _ !
20 ~ 14 - T T714)
(1 + 0’82>

g, = 1312 atm

De la ecuecion (6.10) la densdad en & resavorio p, €

20 x 144 x 14,7 x 29 .
Po = T > 100 = 0,79 Ib/pie* (12,73 kg/m?)

Sugtituyendo  p,/p, de la Ecuacion (6.10) en la Ecuecion (6.26) se obtiene paa la
velocidad en la garganta

Y 28.RT, |:1 ~ <&>1—1/7:|
N My - D) Po

2 x14 x 3217 x 145 x 1000 ——-———
— ) > 0.6561~ UL.4
29(14 = 1) L 656

= 1167 pies/s (355,7 m/s)

De acuerdo con la Ecuacion(6.23), |adensidad en la garganta es

1/y
P = po <p—'> = 0,795 x 0,656"!* = 0,588 Ib/pie* (9,42 kg/m>)

0
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La vedocidad madca en la gagata e igud a

G, = up, = 1167 x 0588 = 686 lb/pie2-s (3349 kg/m?-s)
[La velocidad méasca puede cdculase también directamente utilizando la Ee. (6.30).]
Latemperatura en la garganta, de acuerdo con la Ecuacion (6.24) esigual a

1-1y
T, = T, (%) = 1000 x 0,656'~ V14 = 886,5 °R (492,5 K)

[

(b) De la Ecuacion (6.29)

o 2 /(1= 1/1.4)
re = 7o = (W) = 0528

p* = 20 x 0528 = 10,56 atm
De las Ecuaciones (6.24) y (6.29)

) 1-1/1.4
T* = 1000 (14 " 1) =833 °R (462,8 K)

De la Ecuadién (6.23)

<P_°>v Po P _pt M
P p*  p* oPo
o* = 0795 x 0,528 = 0504 [bjpie? (8,07 kg/m)

De la Ecuadién (6.30)

G*= 2X14x3217x079%5 x20x 144 x 14,7.0 5281/1:4 \/170,'528’—_1/1._4

= 713 Ib/pie2-s (348,1 kg/m?-s)
u* = G*/p* = 713/0,504 = 1415 pies/s (341 m/s)
(c) Pueto que por d principio de continuidad G a 1/S, la velocidad mésca en la
decarga es igud a

713

G = 5 = 356,5 1b/pie*-s (1741 kg/m?-s)

De la Ecuadién (6.30)

0,795x 20 x 144 x W[~ (o \' V") P\
356’5:\/2x1,4x32,17x 7 x 20 x xﬂ_[]_<§> A
) 0 0

1/1,4 1-1/1,4
) BT
(] 0
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En esta ecuacion, € vaor de p,/p, ha de determinarse por tanteo. El resultado es
D _
L =00938
Po ©

A partir de la Ecuacion (6.27) € nimero de Mach en la descarga es

2 1
Nyva, = — 1) =22
Ma,r \/1,4 _ 1 (0’09381—1/1,4 > 0

Flujo adiabatico con friccion

El flujo a través de conducciones rectas de secciOn transversal constante, es
adiabético cuando es despreciable la transmision de calor a través de la pared de
la tuberia. El proceso se representa esqueméticamente en la Figura 6.1b. El caso
tipico es € de una tuberia larga en la cual entra el gas a una cierta presion y
temperatura y fluye con una velocidad determinada por la longitud y € didmetro
de la tuberia asi como por la presién a la salida. Para conducciones largas y
presiones de sdida pequefias la velocidad del gas puede llegar a ser igud a la
velocidad del sonido. Sin embargo, para un gas no es posible atravesar la barrera
del sonido tanto en la direccion del flujo subsonico como en la de supersdnico; s
€ gas entra en la tuberia a un nimero de Mach mayor que la unidad disminuira
éste, pero no llegara a alcanzarse € flujo subsonico. Si se intenta que €l flujo de
gas pase de subsonico a supersonico, 0 viceversa, manteniendo una presion de
descarga constante y aargando la tuberia, se produce una disminucién de la
velocidad de flujo de masa que impide tal variacion. Este efecto recibe e nombre
de estrangulamiento.

Parametro de friccion. La magnitud fundamenta que mide e efecto de la
friccion es e pardmetro de friccion fL/rg, que se obtiene integrando la Ecua
cion (6.8). En € flujo adiabético con friccion varia la temperatura del gas 'y la
viscosidad y tanto el nimero de Reynolds, como el factor de friccidn, no son en
realidad constantes. Sin embargo, en € flujo de gases es pequefia la influencia de
la temperatura sobre la viscosidad, y todavia menor la influencia del nimero de
Reynolds sobre € factor de friccién f. Por consiguiente, excepto cuando €l
ndimero de Mach es préximo a la unidad, la variacion de temperatura es peque-
fia. En los célculos resulta satisfactorio emplear un valor medio constante de f.
En caso necesario, se determina f en los extremos de la conduccion y se utiliza
como constante €l vaor de la media aritmética.

Los factores de friccion en el flujo supersdnico no se conocen bien. Parecen
ser aproximadamente la mitad de los correspondientes al flujo subsonico, para e
mismo nimero de Reynolds?.

En todas las ecuaciones integradas que siguen, se supone que la entrada a la
conduccion forma una boquilla convergente isentrdpicas S es preciso acanzar un
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flujo supersdnico en la conduccién, la boquilla de entrada tiene que poseer una
seccion divergente con el fin de crear un nimero de Mach mayor que la unidad.

Ecuaciones para d flujo adiabdtico con friccion. Multiplicando la Ecuacion (6.8)
por p/p, se obtiene

P P & 2p.g ry

2
dp + p udu L P de= 0 (6.34)

Se desea obtener una forma integrada de esta ecuacion. La forma integrada méas

atil es una que contiene € nimero de Mach como variable dependiente y €

parametro de friccién como variable independiente. Para redizarlo, se elimina €l
factor de densidad de la Ecuacion (6.34) utilizando la Ecuacion (6.18), y las
relaciones entre Ny,, dp/p, Y dufu se obtienen a partir de las Ecuaciones (6.2) y
(6.11). Cuando interviene la relacion dT/T se elimina utilizando las Ecuacio-
nes (6.4), (6.13) y (6.18). Los resultados son

dp 1 + (')’ - I)Nl%la dNMa

®_ (6.35)
p 1 + [(')) - 1)/2] Nl%‘la NMa
N
Por otra parte du_dp + 2 d Ny, (6.36)
u P Nya

Sustituyendo las Ecuaciones (6.35) y (6.36) en la Ecuacion (6.34) se llega final-
mente a la ecuacion diferencia

dL Al = N&) dNy,
ru = N {1+ [ = D/2]Nia}

f (6.37)

La integracion formal de la Ecuacion (6.37) entre el punto de entrada a y €l
punto de sdlida b conduce a

be f dL = JNM” 2(1 — Nl%‘la) dNMa

Lo TH Moo PNl + [0 — 1)/2]Niga}
1 (L’ — L:) = ‘7&
Ty Ty
- 1 < 1 _ l o y + 11!1 N]%[a,b{l + [(V - 1)/2]ND243,a}> (6 38)
Y \Mitwa Ny 2 7 NE {1+ [ = 1/2INya s} '

donde fes la media aritmética de los factores de friccion extremos, (£, + £,)/2, Y
AL = L, - L,
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Ecuaciones de propiedad. Para calcular las variaciones de presion, temperatura y
densidad, resultan (tiles las ecuaciones que se presentan a continuacion.

La relaciéon de presiones para un flujo adiabético con friccién se obtiene por
integracion directa de la Ecuacion (6.35) entre los limites Pa Pos Y Nuaer Nuaws

2
Pa Nuas \/1 + [0 — 1)/21Nja,s (6.39)

pb B NMa,a 1 + [(V - 1)/2]Nl%4a,a

La relacion de temperaturas se calcula a partir de la Ecuacion (6.20), teniendo
en cuenta que To, = Top

T o.M _p 4 (6.40)
¢ 2gJdc, T P 2gJc, '

A partir de la forma de temperatura de la Ecuacion (6.18), para el nimero de
Mach de un gas ideal

+ YRT,NE, . yRT, N, s
— = = —— 6.41
Lo =gz, =0 % T, (641)
A partir de la Ecuacion (6.16)
Je M Y
R m— (6.42)

Sustituyendo Jc,M/R de la Ecuacion (6.42) en la Ecuacion (6.41) y despejando la
relacion de temperaturas, se obtiene

T 1+ [0 12N,
T, " T+ [0 = 021N

(6.43)

La relacion de densidades se calcula a partir de la ecuacion de estado de los
gases ideales (6.10) y las relaciones de presiones y de temperaturas dadas por las
Ecuaciones (6.39) y (6.43), respectivamente

T, 1 — z
Pa _ Palp _ NMa,b\/ + [ 1)/2]Nva,a (6.44)

Py B pra B NMa,a 1+ [('}’ - 1)/2]N]%la,b

Longitud méxima de conduccién. Para asegurar que las condiciones de un pro-
blema no estan en contradiccion con la imposibilidad de atravesar la barrera del
sonido, se necesita una ecuacion que dé el valor méximo de fL/r,, que esté de
acuerdo con un determinado nimero de Mach a la entrada. Esta ecuacion se
obtiene a partir de la Ecuacién (6.38) tomando la entrada de la conduccion como
punto a, e igualando el punto b con la condicion asterisco para la cual Ny, =
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= 1,0. Entonces, la longitud L, — L, representa la longitud méxima de conduc-
cién que puede emplearse para un valor determinado de Ny, . Esta longitud se
representa por L. La Ecuacion (6.38) da entonces

JL 11 1 2(1 - Nﬁ)l
méx _ [_ SIS S AN - S R | M4 R

o 2
rH V NMa,a

Las ecuaciones correspondientes para p/p*, T/T*y p/p* se obtienen a partir de
las Ecuaciones {6.39), (6.43) y (6.44).

Velocidad mésica. La velocidad masica se necesita para calcular € nimero de
Reynolds, en la evaluacion del factor de friccion. A partir de la Ecuacion (6.18) y
de la definicion de G,

, (o’ G? (pu)? G?
M p%gyTRIM = p’gyTRIM = pgap = pgoyp

JTR
G = Ny |2

Puesto que para €l flujo a través de un area constante, G es independiente de la
longitud, puede calcularse la velocidad masica en cualquier punto en el que se
conozcan las propiedades del gas. Normalmente se emplean las condiciones a la
entrada de la conduccion.

= Nuva / PEIP (6.46)

Ejemplo 6.2. Considere aire procedente de un depdsito que fluye, através de una
boquilla isentrépica, en una tuberia recta de gran longitud La presion y temperatura
en d depdsto son 20 @m y 1000 °R (555,6 K), respectivamente, y d nimero de Mach a
la entrada de la tuberia es0,05.

(a) ¢Cualesel valor de fL,,./ry?
(b) ¢Cuales son los vdores de la preson, temperaiura, dendded, velocided lined y
velocidad masica cuando L, = L ,.?

(c) ¢Cualeslavelocidad masica cuando fLy/ry = 4007

SoLUCION

(@) Losvalores parasustituir cn la Ecuacion (6.45) sony =14y Ny, , = 0,05, Por
tanto

= —( 1 - In ) = 280
s 14 \00B2 420 T 201 + (14,4 -1)005 0,052}
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(b) Lapresion p,al final delaboquillaisentropica viene dada por la Ecuacion
(6.28)

20 _ 20
Po o =0+ A = 1230055407 1016

~ 20 atm

Lavelocidad alaentradade latuberiaes

u, = 0,05 x 1550 = 77,5 pies/s (23,6 m/s)

Cuando L, = L4, el gas abandona la tuberia a la condicion asterisco, donde Ny, , =
=1,0. A partir de la Ecuacion (6.43)

1000 _ 24
T 721 + [(14 = 1)/2]0,05%
T* = 843 °R (4633 K)

- 12

A partir de la Ecuacion (6.44)

0795 1 [2{L + [(14 - 1/2]0.05%
p* 005 2,4 '

p* = 0,0435 Ib/pie* (0,697 kg/m®)

A partir de la Ecuacion (6.39)

20 1
—= — /12
p* 005

* = 0,913 atm

Lavelocidad masica através de todalatuberiaes

G = 0975 x 77,5 = 0,0435u* = 61,61 Ib/pie’-s (300,8 kg/m*-s)
a-u*- 1416 pies/s (431,6 m/s)

Puesto que la velocidad a la salida es soOnica, u* puede calcularse también a partir de
la Ecuacion (6.17) utilizando T = T* 834 °R (463,3 K)

834
= u* = ) | e = i
a 1550) | 500 1416 pies/s (431,6 m/s)
(c) Utilizando la Ecuacion (6.45) con fL,,,,/ry = 400 se obtiene

1/ 1 14 .1 12
400 = — [—— — | = 20+ i
14 <N,24 I ;— In /NZ.. + 0,7>
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A patr de eda ecuaion s obtiene N, , por tanteo. El término In es mucho menor
que 1/Ng,, — 1 y como primea goroximacion se puede despreciar. El resultedo find
corregido es Ny, , = 0,0425. Por tanto,

_ 0,0425

T 77,5 = 658 pies/s (20,1 m/s)

G = 658 X 0,795 = 52,4 Ib/pie*-s (255,8 kg/m*-s)

Flujo isotérmico con friccién

La temperatura de un fluido compresible, que circula a través de una conduccion
de seccion transversal uniforme, puede mantenerse constante mediante transmi-
sion de calor a través de la pared de la conduccion. Las tuberias largas, de
peguefia seccidn y no aisladas, en contacto con aire, transmiten el calor suficiente
para que € flujo sea précticamente isotérmico. Por otra parte, para peguefios
nimeros de Mach, la distribucion de presion en el flujo isotérmico es aproxima-
damente la misma que en € adiabético, para las mismas condiciones de entrada,
y pueden utilizarse las ecuaciones, més sencillas, del flujo isotérmico.
La velocidad maxima que se puede alcanzar en el flujo isotérmico es

gD g.TR
QS |- Gl 6.47
4 o M (6:47)

Las dimensiones de 4 son las de una velocidad. Comparando la Ecuaciéon (6.47)
con la Ecuacion (6.17) de la velocidad acUstica, se tiene que

a=d.y (6.48)

Para € aire, por gemplo, en e que /7 = /1,4 ~ 12, la velocidad actstica es
aproximadamente un 20 por 100 mayor que &. De forma andoga a como se
define el verdadero nimero de Mach, se puede definir también un ndmero de
Mach isotérmico:

u
N = — 6.49
= (649)

El pardmetro N; juega, en €l flujo isotérmico, € mismo papel que € ndmero de
Mach en el flujo adiabdtico. Un proceso isotérmico no puede pasar a través de la
condicion limite en la que N; = 1,0. Si € flujo es inicidmente subsonico, tiene
gue permanecer como tal, alcanzandose una longitud mé&xima de conduccidn
para una determinada velocidad de entrada, de acuerdo con la condicién limite
antedicha. La velocidad que se obtiene en el flujo isotérmico es menor que en €l
adiabatico, debido a que a’ es menor que a.

La ecuaciéon fundamental del flujo isotérmico es sencilla. Se obtiene introdu-
ciendo la velocidad masica en e balance de energia mecéanica [Ec. (6.8)] e
integrando.
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Multiplicando la Ecuacion (6.8) por p? se obtiene

pudy + prlfdL

dp +
pap 8 2gcrH

(6.50)

Puesto que pu =G, udu = —(G*/p~3) dp, y p = Mp/RT, la Ecuacion (6.50)
puede escribirse del modo siguiente

M G dp G dL
—pdp - — — + _ = 65 1
RTP P "% 0 T T2gry el
Integrando entre los puntos a y b, se obtiene
o Pe G*f AL
- — ~ Inf = 6.52
2RT G -7 gc Y or T 2gr (6.2

En la Ecuacion (6.52) puede emplearse la relacion de presion p,/p, en vez de p,/p,.

La Ecuacion (6.52) puede utilizarse también cuando es pequefia la variacion
de temperatura a lo largo de la conduccion; en este caso, en vez de T, puede
emplearse la temperatura media aritmética. Asi, por gemplo, € flujo adiabdtico,
para bajos nimeros de Mach (inferiores a 0,3), cumple muy aproximadamente la
ecuacion.

Ejemplo 6.3. Aire a una presén manomérica de 1,7 a@m y 15 °C entra en una tuberfa
horizontal de acero de 75 mm de diametro y 70 m de longitud. La velocidad a la
entrada de la tuberia es 60 m/s. Suponiendo que el flujo esisotérmico, jcual serdla
presén en d extremo de descaga de la linea?

SoLuciON

Se utliza la Ecuacion (652). Los veores que se requieren son

0075

D=0075 m 1y =~ = 001875 m

i = 00174 cP (Ap. 9) = 1.74 x 10™* kg/m-s
S m

Pa= 2247 T X 288 g/

Por tanto
G= Pp =60 x 331 = 198,6 kg/m>s
— 5
Nz = 0075 X0 7}498y(61—0-5— 856 x 10

k 0,3048
g = 000015 Tee = QU006

f

0,004 (Fig. 5.9)
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Llamando (p, + pw/2 = p,
@ = P = (0a = p)p. + Pb) = 25(p. = Pb)

A partir de la Ecuacion (6.52), suprimiendo g,

RTG? (f AL Pa
Pa— Py = W(i’-m + 1“;,;)
P. = 2,7 atm
M=2
AL =70 m
R =82056 x 10™* m*-atm/kgmol-K (Ap. 2)
T=15+ 273 = 288 K

En primera goroximacion s desprecia € término logaritmico de la Ecuacidn (652). Se
supone j = 2,1 am. Puesto que 1 atm = 101,325 N/m?,

82,056 x 1073 x 288 x 198,6% x 0,0044 x 70

Py = 2T = =1 29 x 2 x 001875 x 10135
=27 = 124 = 146 am
J= 37 + 146 z 146 = 2,08 atm

En una segunda agproximacion s utiliza ete vdor de p, en la Ecuacion (6.52):

82,056 x10~° x 283 x 19867 (00044 x 70 2,7)
Py

5 _ " 21 x 2 x 0.3 2 x 001875 " ™ 146
7 = 0,15258213 + 0615)

2
2
2,7 1,346 = 1,354 &am abs 0 0,354 atm manométricas

La pres6n media es, por tanto

1354
p= 2’7+T =203 am

que e Sficientemente proximo d  vaor  supuesto.

Transmision de calor en flujo isotérmico. Combinando la ecuacion de la energia
para flujo estacionario Ecuacion (6.22) con la ecuacién de la temperatura de
estancamiento, Ecuacién (6.20) y teniendo en cuenta que T, = T}, se tiene

uf — u?
% ~mo (653)
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Sustituyendo u por G/p se obtiene la Ecuacion (6.53) en funcién de la velocidad

masica
0 G (1 1
" = _ng 0_5 - P (6.54)

En estas ecuaciones (}/m es el flujo de calor que entra en el gas en Btu por libra o
julios por kilogramo.
Las Ecuaciones (6.52) a (6.54) se utilizan solamente para flujo subsonico.

SIMBOLOS

a Velocidad acustica en el fluido, pies/s 0 m/s;a,, alaentrada de latuberia

a Velocidad méaximaalcanzable para el flujo isotérmico en una conduccion, pies/s O
m/s

c Calor especifico, Btu/Ib-°F o J/g; c,, a presion constante; c,, a volumen constante

f Factor de friccion de Fanning, adimensional; f,, en el puntog; f,, en el punto 4; f,
valor medio

G Velocidad mésica, 1b/pie*-s o kg/mz-s; G,, en €l recipiente; G,, en la garganta; G*,
valor cuando Ny, = 1,0

g Factor de proporcionalidad de laley de Newton, 32,174 pies-lb/]bf-s2

H Entalpia, Btu/lb o J/g; H,, en el punto a; H,, en el punto b, H,, a la temperatura de
referencia; H, de estancamiento; H*, valor cuando Ny, =1,0

hy Pérdidas por friccion, pies-1b,/1b 0 N-m/g; 4, pérdidas por friccion de superficie

J Equivalente mecanico del calor, 778,17 pies-1b ;/Btu

L Longitud, pies o m; L, desde la entrada hasta el punto a; L,, hasta el punto b; L,
longitud de la conduccion cuando Ny, = 1,0 alasalida

M Peso molecular del fluido

m Masa, Ib 0 kg

N, Numero de Mach parael flujo isotérmico, u/a’

Nw.  NUmero de Mach, ufa; Ny, ,, en el punto @ Ny, ,, en el punto b Ny, , en la
descarga de la boquilla

P Presion, 1b,/pie’ o N/m? p,, en el puntog; p;, en el puntob; p,, en el recipiente; p,,
en la garganta de una boquilla convergente-divergente; p,, en el reservorio; p*,
valor cuando Ny, = 1,0

o Cantidad de calor, Btuo J

R Constante de la ley de los gases, 1545 pies-lb,/lb-mol-°R 0 8,314 J/g mol-K

r, Relacion critica de presiones, p*/p,

ry Radio hidraulico de la conduccion, pies 0 m

S Area de |la seccion transversal de la conduccion, pie? o m?

T Temperatura, °R 0 K; T, en el punto g T, en el punto b; T,, valor de estancamien-
to; T, en la garganta de boquilly T, vaor de referenciay T*, valor cuando Ny, =
=10

u Velocidad del fluido, pies/s 0 m/s; u,, en el punto a; u, en el punto &; u, en la

_ garganta de una boquilla convergente-divergente; u*, valor cuando Ny, = 1,0

7 Velocidad mediade la corriente de fluido, pies/s 0 m/s

z Altura sobre el plano de referencia, pies 0 m
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Letras  griegas

o Factor de correccion de la energia cinética; d,, en el punto a; % en el punto b

Ji Factor de correccion de la cantidad de movimiento

¥ Relacién de calores especificos cp/c

p Densidad del fluido, Ib/pie® o kg/m Py €N la garganta de una boquilla convergen-
te-divergente; p,, en el reservorio; p* valor cuando Ny, = 1,0

Subindices

a En el puntoa

b En el puntob

S Flujo isentrépico

5 Valor de estancamiento

0 Valor de referencia, condiciones del reservorio

PROBLEMAS

6.1. ;Cual es la longitud maxima de tuberia que se puede utilizar para las condiciones del
Ejemplo 6.3?

6.2. A través de un gaseoducto de 20 pulg de diametro interior, situado sobre un terreno
Ilano y horizontal, se transporta gas natural, que esta constituido esencialmente por
metano. Cada estacion de bombeo aumenta la presion hasta 100 lb,/pulg abs, y la
presion experimenta una caida de 25 kg /pulg entre dos bombas consecutivas separadas
entre si una distancia de 50 millas. ;Cual seré el flujo de gas en pies cubicos por hora,
medido a 60 °F y 30 pulg Hg de presion?

Tabla 6.1. Datos para el Problema 6.5

Longitud Diémetro Longitud Didmetro
Reservorio 0 0 Garganta 0,30 0,25
0,025 0,875 0,40 0,28
0,050 0,705 0,50 0,35
0,075 0,575 0,60 0,45
0,100 0,500 0,70 0,56
0,150 0,375 0,80 0,68
0,200 0,300 0,90 0,84
Recipiente 1,00 1,00

6.3. Una tuberia horizontal de acero de 1 pulg, Norma 40, se utiliza para transportar
argon gaseoso. El gas se introduce a través de una entrada redondeada en la tuberia a una
presion absoluta de 7 atm, una temperatura de 100 °Cy una velocidad de 30 m/s. (a).
¢Cudl es la méxima longitud posible de la tuberia? (b) ;Cuales son la presién y la
temperatura de estancamiento del gas al final de la tuberia para la longitud maxima?
Supoéngase que el flujo es adiabatico. Para el argon, y=1,67y M = 40,.

6.4. Suponiendo que el proceso de flujo del Problema 6.3 transcurre isotermicamente, (a)
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jcual serélalongitud méxima de la tuberia? jQué cantidad de cal or debe comunicarse al
gas para lalongitud maxima?

6.5. Una boquilla convergente-divergente tiene las dimensiones que se indican en la Ta-
bla 6.1. Aire(y = 1,40, M = 29,0) entra en la boquilla procedente de un reservorio en el
que la presion absoluta es 20 atm y la temperatura es 550 K. Represéntese la temperatura,
la presion y el namero de Mach frente a la longitud de la boquilla cuando (a) la velocidad
de flujo alcanza un maximo sin choque y con descarga subsénica, (b) el flujo es isentrdpico
y la descarga es supersonica.
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CAPITULO

SIETE

FLUJO DE FLUIDOS ALREDEDOR
DE CUERPOS SUMERGIDOS

En los Capitulos 4 y 5 s han estudiado las leyes del flujo de fluidos y los factores
gue controlan las variaciones de presion y velocidad, en fluidos que se mueven
sobre superficies solidas, refiriéndose especiamente a caso de flujo a través de
conducciones cerradas. En este edudio, se ha centrado la atencion principamente
sobre el fluido. Sin embargo, en muchos problemas, interesa el efecto del fluido
sobre d Slido. El fluido puede estar en reposo y € <dlido moviéndose a través de
é, 0 hien estar d sdlido en reposo y moverse € fluido. En este capitulo, se estudia
€l caso en que € solido estd sumergido y rodeado por € fluido.

Generdmente es lo mismo, suponer en reposo cudquiera de las fases, dlida o
fluida; 1o que es importante, es la velocidad relativa entre las dos. Una excepcion,
es cuando la corriente de fluidos ha sido influenciada previamente por paredes
sdlidas y esta en flujo turbulento. La escala e intensidad de turbulencia, pueden
ser entonces, parametros importantes en el proceso. En los tuneles de viento, por
giemplo, en los que € sdlido esta en reposo y € aire en movimiento, la turbulen-
cia puede originar sobre el sdlido fuerzas distintas de las que se producirian si €
solido se moviese con la misma velocidad relativa a través de una masa de are en
reposo y libre de turbulencia. Los objetos en caida libre a través de un medio
continuo pueden moverse siguiendo un camino en espiral, rotar alrededor de su
ge, 0 ambas cosss, también en estos casos las fuerzas de friccion que actlan sobre
los objetos no son las mismas que cuando estédn estacionarios y € fluido pasa
sobre  dlos.

Rozamiento. Recibe el nombre de rozamiento, la fuerza en direccién dd flujo,
que € fluido gjerce sobre e sdlido. De acuerdo con laterceraley de Newton, €
cuerpo gerce sobre € fluido una fuerza igual y opuesta. Cuando la pared del
cuerpo es paralela ala direccion de flujo, como en € caso de lalamina delgada y
plana, que se representa en la Figura 3.104, la Unica fuerza de rozamiento es el
esfuerzo cortante de pared z,,. Sin embargo, |0 més corriente es que la pared del
cuerpo sumergido, forme un angulo con la direccién de flujo. En este caso la
componente del esfuerzo cortante de pared en la direccion de flujo, contribuye a
rozamiento. Un gemplo limite lo constituye € rozamiento en la lamina plana,
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perpendicular a la direccién de flujo, que se representa en la Figura 3.105. Por

otra parte, la presiéon del fluido, que actta en direccion normal ala pared, posee

una componente en la direccién de flujo y esta componente contribuye también
al rozamiento. El rozamiento total sobre un elemento de area, es la suma de las
dos componentes. En la Figura 7.1, se representan las fuerzas de presion y de
cizalla, que actlan sobre un elemento de &rea dA, que forma un angulo de
90" — g, respecto a la direccion de flujo. El rozamiento debido a esfuerzo

cortante de pared es 1,, sen ¢ dA 'y e correspondiente a la presién p cos « dA. El
rozamiento total sobre el cuerpo, es igua a la suma de las integrales de estos
términos, evaluadas cada una de €ellas sobre toda la superficie del cuerpo en
contacto con €l fluido.

El rozamiento total integrado, debido al esfuerzo cortante en la pared, se
llama rozamiento de pared y la magnitud correspondiente debida a la presién
recibe e nombre de rozamiento de forma.

En d flujo potencid, 7,, = 0, y no existe rozamiento de pared. Por otra parte,
el rozamiento debido a la presion, en la direccién de flujo, se equilibra con una
fuerzaigual y de sentido opuesto, por lo que laintegral del rozamiento de forma
es igua a cero. Por consiguiente, en € flujo potencia no hay rozamiento neto.

Los fendmenos que dan lugar a rozamiento, tanto de pared como de forma,
en fluidos reales, son complicados y, en general no se pueden predecir. Para
esferas y otras formas regulares a bajas velocidades del fluido, se pueden estimar
los modelos de flujo y las fuerzas de rozamiento por métodos numéricos !3; para
formas irregulares y velocidades elevadas es preciso recurrir a medidas experi-
mentales.

Coedficientesderozamiento. Al esudiar d flujo de fluidos a través de conduccio-
nes, se ha encontrado que resulta (til € factor de friccion definido como la

p cos adA
Frotamiento de forma

1, sen o« dA \\\
Frotamiento de pared
\ N

Direccién
de flujo

—_—y,

Figura 71 Frotamiento de pared y de forma en un cuerpo sumergido.
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relacion entre el esfuerzo cortante y e producto de la carga de velocidad por la
densdad. En € cao de olidos sumergidos, s emplea un factor andogo, llamado

coeficiente de rozamiento. Considérese una esfera lisa, sumergida en un fluido en
movimiento y situada a una distancia suficientemente aejada de las superficies
solidas, que limitan la corriente, con € fin de que la corriente que se aproxima a

la misma lo haga con flujo potencial. El area proyectada por un cuerpo solido, se
define como € area que se obtiene a proyectar € cuerpo sobre un plano

perpendicular ala direccion de flujo, tal como se representa en la Figura 7.2. Sea
A, € &rea proyectada. Para una esfera, el area proyectada es igual a la de un
circulo méximo, o sea (n/4)D} siendo D, € diametro. S F;, es la fuerza de
rozamiento total, la fuerza de rozamiento media por unidad de area proyectada

& Fp/A,. De la misma forma que ¢ factor de friccion, f, se define como la relacion

entre t,, y € producto de la densidad del fluido por la carga de velocidad, €

coeficiente de rozamiento, que se representa por C,,, se define como la relacion
entre Fp/4,y € producto indicado anteriormente, 0 sea

Fp/4,

Cp =
P pudl2g,

(7.1)

siendo «, la velocidad de la corriente que se aproxima (suponiendo que g = Fp).

Para particulas no esféricas es necesario especificar €l tamafio y la forma
geométrica del cuerpo, asi como su orientacion con respecto a la direccién de
flujo del fluido. Se élige una dimensién principal como la longitud caracteristica,
y las demas dimensiones importantes se dan con relacion a la magnitud elegida.
Las relaciones de este tipo se denominan factores de forma. Asi, para cilindros de
poca longitud, se elige generalmente € didmetro como dimensién fundamentd, y
larelacion entre lalongitud y € diametro, es e factor de forma. Ha de especificar-
se también la orientacién entre la particula y la corriente. En € caso de un
cilindro, basta con € angulo formado por € €e del cilindro y la direccion del
flujo. El érea proyectada queda asi determinada y puede cacularse. En un
cilindro orientado de tal forma que su gje sea perpendicular a flujo, 4,esigua a
LD,, siendo L la longitud del cilindro. Para un cilindro cuyo €e es pardelo ala
direccion de flujo, 4, esigud a(n/4)DZ, es decir, la misma que para una esfera de
igual didmetro.

Velocidad de aproximacion

/ del fluido u,

Lineas de corriente del fluido

Figura 7.2. Flujo alrededor de una esfera sumergida.
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El andlisis dimensional indica que € coeficiente de rozamiento de un sdlido
liso en un fluido no compresible depende del nimero de Reynolds, y de los
factores de forma que sean necesarios. Para una forma determinada

CD = ¢(NRe, p)
El nimero de Reynolds se define como

Go,D
Npe,p = oﬂ £ (7.2)

siendo D, la longitud caracteristicay G, = uyp. Para cada formay orientacion
existe una relacion diferente entre Cp, y Ny, , La relacion ha de determinarse, en
general, experimentalmente, aunque para eﬂferas lisas y bajos nimeros de Rey-
nolds, existe una ecuacion tedrica bien establecida

Los coeficientes de rozamiento en fluidos compresbles aumentan a aumentar
e nimero de Mach, cuando éste se hace mayor que 0,6 aproximadamente. Los
coeficientes para € flujo supersdnico son generalmente mayores que para €l
subsonico

Coeficientes de rozamiento para formas tipicas. En la Figura 7.3 se representan
curvas tipicas de Cp, frente a Ny, , p ara esferas, cilindros largos y discos. El gje
del cilindro y la cara del disco son perpendiculares a la direccion dd flujo; estas
curvas se emplean solamente cuando se mantiene esta orientacion. Si, por gjem-
plo, un disco o cilindro se mueven por gravedad o fuerza centrifuga a través de
un fluido en reposo, oscilardn y giraran como si se moviesen libremente a través
del fluido.

Debido a la naturdeza complgja del rozamiento, no es de extrafiar que las
variaciones de Cp con Ng, , sean méas complicadas que las de f con Ng.. Las
variaciones de pendiente de las curvas de C, frente a Ny, , para distintos
nimeros de Reynolds, son € resultado de la interrelacion de los diferentes
factores que controlan e frotamiento, tanto de forma como de pared. Estos
efectos pueden analizarse estudiando € caso de una esfera.

Para nimeros de Reynolds bajos, |a fuerza de frotamiento que actlia sobre
una efera cumple la ecuacion tedrica, llamada ley de Stokes, que puede escribirse

uueD,
8

F, = 3z (7.3)

Un tercio del frotamiento total se debe a frotamiento de forma y los otros
dos tercios corresponden a frotamiento de pared. De acuerdo con las Ecuacio-
nes (7.3) y (7.1), € coeficiente de frotamiento que predice la ley de Stokes es

_ 24
NRe, P

Cp (7.4)
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En teoria, laley de Stokes es vaida solamente cuando Mg, , €s considerable-
mente menor que la unidad. En la préctica, como indica la parte izquierda de la
gréfica de la Figura 7.3, pueden utilizarse las Ecuaciones (7.3) y (7.4) con un error
pequefio, para nimeros de Reynolds menores que 1. A las velocidades més bgas,
paa las que s cumple la ley, la efera se mueve a través ded fluido deformandolo.
El esfuerzo cortante de pared es el resultado de las fuerzas viscosas solamente,
mientras que las fuerzas de inercia son despreciables. El movimiento de la esfera
afecta a fluido a distancias considerables de la misma, y § a una distancia
inferior a 20 o 30 diametros de la esfera existe alguna pared sdlida, es preciso
corregir laley de Stokes para tener en cuenta el efecto de dicha pared. El tipo de
flujo descrito por esta ley se denomina flujo reptante. Laley es especialmente (til
para calcular la resistencia de particulas pequefias, tales como polvo o niebla,
moviéndose a través de gases o liquidos poco viscosos, 0 hien para @ movimiento
de particulas mayores a través de liquidos muy viscosos.

A medida que € nimero de Reynolds sobrepasa € intervalo de la ley de
Stokes, se produce separacion en un punto situado justamente delante del plano
ecuatorial, tal como seindica en laFigura 7.4a, y se forma una estela que ocupa
todo e hemisferio posterior. En e Capitulo 3 se ha visto que una estela se
caracteriza por una elevada pérdida por friccion. Por otra parte, da origen a un
gran frotamiento de forma, y en efecto, la mayor parte del frotamiento de forma
se origina como consecuencia de estelas. En una estela, la velocidad angular de
los voértices, y por consiguiente su energia cinética de rotacion, es elevada. De
acuerdo con € principio de Bernoulli, la presion en la estela es menor que en la
capa limite separada; en la estela se origina una succion con el componente del
vector de presion actuando en la direccién de flujo. El rozamiento de presion, y
por tanto el rozamiento total, es mucho mayor que si se aplicase laley de Stokes.

Direccion
de flujo
f

A B
— S
Figura 7.4. Flujo alrededor

(2) de una sola esfera, mostrando
separacion y formacion de es-
tela: (a) flujo laminar en capa
limite; (6) flujo turbulento en

capa limite; B, punto de es-

40" 7 tancamiento; C, punto de se-

8, CS=—==——=% paaiin. (Con autorizacion de

J. C. Hunsaker y B. G. Right-

==,
W mire, «Engineering Application
of Fluid Mechanics», pp. 202-
203, Copyright, 1947, McGraw-
(b) Hill Book Company.)
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Para nimeros de Reynolds moderados |os vortices se desprenden de la estela
de una manera regular, dando lugar aguas abajo de! fluido a una serie de vortices
moviles que se denomina «calle de vértice». Sin embargo, para nimeros de
Reynolds superiores a 2500, los vortices ya no se desprenden de la estela. Se
forma una capa limite estable que se origina en e dpice, punto B de la Figura 7.4.
La capa limite crece y se separa, fluyendo libremente alrededor de la estela
después de la separacion. Al principio € flujo en la capa limite es laminar, tanto
antes como después de la separacion. El coeficiente de rozamiento es aproxima-
damente constante; tal como se muestra en la Figura 7.3, para esferas y cilindros
aumenta ligeramente con € nimero de Reynolds. Al aumentar todavia més €
nimero de Reynolds se produce la transicion a la turbulencia, primeramente en
la capa limite libre y después en la capa limite que todavia esta adherida d
hemisferio frontal de la esfera. Cuando la turbulencia ocurre en esta Ultima, €l
punto de separacion se desplaza hacia la parte trasera del cuerpo, Y |a estela se
contrag, tal como se muestra en la Figura 7.46. Tanto la friccion como €l
rozamiento disminuyen y la importante caida del coeficiente de rozamiento desde
0,45 hasta 0,1 para un nimero de Reynolds del orden de 250 (0 es una conse-
cuencia del desplazamiento del punto de separacion cuando la capa limite adheri-
da a la efera s hace turbulenta Para nimeros de Reynolds superiores a 300 000
e coeficiente de rozamiento es aproximadamente constante.

El nimero de Reynolds para € cual la capa limite adherida se hace turbulenta
recibe e nombre de nimero de Reynolds critico para € frotamiento. La curva
para esferas, que se representa en la Figura 7.3 se emplea solamente cuando €l
fluido que se aproxima a la esfera no es turbulento, o bien cuando la esfera se
mueve a través de un fluido estético estacionario. Si € fluido que se aproxima es
turbulento, & ndmero de Reynolds critico es afectado por |a escda de turbulencia
y se hace menor a medida que la turbulencia aumenta. Por gemplo, s la escala
de turbulencia, definida por 100,/ {%)*/u, es del 2 por 100, & numero de Reynolds
critico es del orden de 140 000°. Un método de medir |la escala de turbulencia es
determinar € nimero de Reynolds critico y utilizar la conocida relacion entre las
dos magnitudes.

Lacurva de Cp, vs Ng, para un cilindro infinitamente largo perpendicular al
flujo es mucho mas parecida a la de una esfera, pero para pajos numeros de
Reynolds C, no varia de forma inversamente proporcicnal con N, debido a
caracter bidimensional del flujo alrededor del cilindro. Para cilindros cortos, tales
como pellets cataliticos, el coeficiente de rozamiento esta comprendido entre los
valores de esferas y cilindros largos y varia inversamente con € numero de
Reynolds para nimeros de Reynolds muy bajos. Los disces ho presentan la caida
del coeficiente de rozamiento para un nimero de Reynolds critico debido a que,
una vez que se produce la separacion en € borde frontal del disco, las corrientes
separadas no retornan a la parte trasera del disco y 1y estela no se estrecha
cuando la capa limite se hace turbulenta. Los cuerpos qus presentan este tipo de
comportamiento reciben e nombre de cuerpos escarpadps. Para un disco el
coeficiente de rozamiento C, es aproximadamente la utidad para n(imeros de
Reynolds  superiores a  2000.

Los coeficientes de rozamiento para particulas de formas irregulares, tales

5

3
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como carbén o arena, son del mismo orden de magnitud que para esferas del
mismo tamafio nominal para nimeros de Reynolds inferiores a 504, Sin embargo,
lacurvade Cp, vs Ng. se descompensa para Ng. = 100 y los valores de C, son de
2 a 3 vecss los de esferas en d intervao Ng, = 500 — 3000. Se han encontrado 17
resultados similares para particulas isométricas tales como cubos y tetraedros.

Rozamiento de forma y de forma aerodindmica. El rozamiento de forma se
puede minimizar forzando la separaciéon hacia la puerta trasera del cuerpo. Esto
se consigue dandoles una forma aerodindmica. El método habitual de conseguirlo
consiste en darle una forma apropiada a la parte posterior del cuerpo, de modo
que a aumentar la presién en la capa limite, que es la causa fundamental de la

separacion, se produzca gradualmente con €l fin de amortiguar la separacion. La
forma aerodinamica requiere generalmente una parte posterior puntiaguda. En la
Figura 7.5 se muestra una forma aerodindmica tipica. Un cuerpo perfectamente
aerodinamico no formaria estela y €l rozamiento de forma seria nulo o muy

pequefio.

Punto de estancamiento. Las lineas de corriente del fluido que pasan alrededor
del cuerpo que se representa en la Figura 7.5, indican que la corriente de fluido en

el plano de la seccidn, es separada por el cuerpo en dos partes, una que pasa por
la parte superior del cuerpo y otra por lainferior. Lalinea de corriente AB divide
las dos partes y termina en un punto determinado B, situado en la parte frontal
del cuerpo. Este punto se llama punto de estancamiento, y la velocidad en el
mismo es igual a cero. La Ecuacion (4.26) puede escribirse suponiendo que €

flujo es horizontal y que la friccion a lo largo de la linea de corriente es desprecia
ble. En la Ecuacion (4.26) el fluido no distorsionado se identifica con €l puntoay
el punto de estancamiento con el punto b. Entonces

_ 2
ps po — u—o (7.5)
p 2g.
_»_B/_\\
A z—

Figura 75. Cuerpo aerodindmico: AB, linea de corriente para el punto de estancamiento.
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siendo  p, = presion sobre € cuerpo en € punto de estancamiento
Po = presion en e fluido no distorsionado
u, = velocidad dd fluido no distorsionado

El incremento de presion p, — p,, para la linea de corriente que pasa por €
punto de estancamiento, es mayor que para cualquier otra linea de corriente,
debido a que en este punto toda la carga de velocidad se convierte en carga de
presion.

Presion de estancamiento.  La Ecuacién (7.5) puede utilizarse para fluidos com-
presibles a bajos niimeros de Mach pero se hace cada vez mas inexacta cuando

Nya €S superior a aproximadamente 0,4. El valor adecuado de la presion pses la
presion de estancamiento isentrOpica, definida como la presién del gas cuando la
corriente pasa isentrépicamente hasta € reposo, y se calcula a partir de las
ecuaciones del Capitulo 6 en laforma que se indica a continuacién. A partir de la

Ecuacion (6.24),
(5—5_)1 —1/y _
0

donde p, = presion de estancamiento
T, = temperatura de estancamiento
T, = temperatura de la corriente que se acerca

(7.6)

3302

A partir de la Ecuacion (6.43), T, = T, T, = To, NMa,a =0Y Nya p = Nua, 0

T y — 1
7o+ N @
{ -1
y % = (1 = NEM) (7.8)

La Ecuacion (7.8) puede ponerse en la misma forma que la Ecuacion (7.5)
restando la unidad de ambos miembros y desarrollando €l segundo miembro de
la Ecuacion (7.8) por e teorema del binomio. Después de sustituir y simplificar,

utilizando la relacion para Ny, dada por la Ecuacion (6.18), y multiplicando por

Polpo, SE Obtiene

Po 2gc

Ps — Do _ g Nin | 2 —7
— <1 4 + _.24— Nﬁa’o + (7.9)

La comparacioén de la Ecuacion (7.9) con la Ecuacion (7.5) indica que € término
entre paréntesis es e factor de correccion para convertir la Ecuacion (7.5) en una
forma adecuada para fluidos compresibles en € intervalo 0 < Ny, < 1,0.
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FRICCION EN EL FLUJO A TRAVES DE LECHOS
DE SOLIDOS

En numerosos procesos técnicos circulan liquidos o gases a través de lechos de
particulas solidas. Son gjemplos importantes de estos procesos en operaciones
basicas, la filtracién y € flujo en contracorriente de las dos fases, liquida y
gaseosa, a través de torres de relleno. En filtracion, el lecho de sdlidos esta
formado por peguefias particulas que se separan del liquido mediante una tela
filtrante o un tamiz tino. En otros procesos, tales como en el cambio iénico 0 en
reactores cataiticos, un Unico fluido (liquido o gas) se mueve a través de un lecho
de sdlidos granulares. La filtracion se estudia en e Capitulo 30 vy las torres de
relleno en e Capitulo 22. El presente estudio se limita a flujo de una sola fase
fluida a través de una columna de particulas sdlidas estacionarias.

La resistencia a flujo de un fluido a través de los huecos de un lecho de
sdlidos, es la resultante del frotamiento total de todas las particulas del lecho.
Dependiendo del nimero de Reynolds D,G,/u, € flujo puede ser laminar o
turbulento y puede haber frotamiento de forma, separacion y formacion de estela
Igual que en el frotamiento debido a una Unica particula sdlida, no hay transicion
brusca entre € flujo laminar y turbulento, como ocurre para € caso de flujo a
través de conducciones de seccion transversd  constante.

Aunque se han realizado progresos para relacionar la caida total de presion a
través de un lecho de sdlidos con € frotamiento de las particulas individuales ! 8,
los métodos de correlacion més corrientes se basan en estimar el frotamiento
total del fluido sobre las superficies sdlidas, que forman los canales tortuosos del
lecho de particulas. Se supone que los canales reales pueden sustituirse por un
conjunto de conducciones idénticas paralelas, cada una de ellas con seccion
transversal variable. Se supone también que e radio hidraulico medio de los
canales es € apropiado para tener en cuenta las variaciones de la seccion trans-
versal y formadel canal, y que € frotamiento total por unidad de area de la pared
del cana esigual ala suma de dos tipos de fuerza: (1) las fuerzas de frotamiento
viscoso vy (2) las fuerzas de inercia A la vista de la complgiidad de los fenémenos
gue intervienen en e frotamiento, probablemente es ésta una simplificacion
excesva, por lo cud es preciso comprobar mediante experimentacion la forma de
la ecuacion final que se obtiene. Por otra parte se supone gue las particulas estan
dispuestas a azar, sin orientacion preferente de las particulas individuaes, que
los efectos de rugosidad no son importantes; que todas las particulas tienen €l
mismo tamarfio y formay que los efectos finales de pared son despreciables. Esta
ultima suposicion significa que, € nimero de particulas a la entrada del fluido y
préximas a la pared son pocas en relacion con € nimero total de particulas del
lecho. Esta suposicion es valida cuando € diametro y la altura del lecho son
grandes en comparacion con e diametro de las particulas individuales.

Se haindicado en la Ecuacion (5.17), que las fuerzas cortantes de viscosidad
por unidad de area, pueden escribirse en la forma

F,  kuV
As - 8H.

Ty =
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sendo k; = constante
rg = radio hidraulico
u = viscosidad
7 = velocidad en € cana
A, = area de los limites del canad

En esta ecuacion, se emplea e radio hidraulico r, en lugar de Dy la constante 8

estd incluida en la constante empirica k,. A velocidades elevadas se hacen gran-
des las fuerzas de inercia, las fuerzas de viscosidad resultan despreciables y la

viscosidad deja de ser un parametro. Esto equivale a la existencia de un factor de
friccion constante; por tanto, segln la Ecuacién (5.7), la fuerza inercial por
unidad de érea puede escribirse en la forma

F; kop?V?
‘[w = —_—_—=

A &

siendo k&, una constante empirica de proporcionalidad que incluye a factor de
fraccion y otras constantes.

Suponiendo que las fuerzas de viscosidad y de inercia son aditivas, se obtiene
para la fuerza total gercida por € fluido sobre e lecho de sdlidos F;

==+

Fp F, Fo_ L ku?
AS AS AS gl.‘

+ k2p172> (7.10)

H

La velocidad ¥ de la Ecuacion (7.10) es la velocidad media a través de los
canales del lecho. Es mas conveniente utilizar ¥, la velocidad de la corriente
justamente antes de encontrarse con la primera capa de solidos. La configuracion
ordinaria de un lecho de relleno es la de una gran carcasa cilindrica, con una
rejilla de soporte situada a una cierta distancia del fondo de latorre, con e lecho
de sdlidos soportados sobre largilla. La velocidad 7, se denomina con frecuen-
cia velocidad superficial o de torre vacia, y corresponde a la velocidad de ascenso
(o descenso) en la secciédn situada debgjo de largjilla (o bien en latorre vacia por
encima del lecho). La velocidad ¥ se puede calcular a partir de ¥, utilizando la
porosidad o fraccion de huecos ¢. La porosidad se define como la relacion entre 6
volumen de huecos del lecho y € volumen totd (huecos més solido) del lecho. Sin
embargo, en un relleno dispuesto al azar, la relaciéon entre la seccién transversal
de todos los canalillos y la seccion transversal total de latorre vaciaesigual ala
porosidad, lo que conduce a la ecuacién

I 7
V=2 (7.11)
&

El vaor de ¢ depende de laformay la distribucidn de tamafios de las particulas,

la relacion entre € diametro de las particulas y € diametro del lecho, asi como
del método utilizado para formar € lecho de particulas. Habitualmente se deter-

mina midiendo la cantidad de agua que se requiere para rellenar los huecos del
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lecho y comparando con el volumen total calculado para el lecho. Si las particu-
las son porosas, habra que descontar € agua retenida por las particulas, de forma
gue ¢ representa la fraccidn externa de huecos del lecho.

El &rea tota viene dada por

A, = Ny, (7.12)

siendo N, = numero total de particulas del lecho
s, = area de una particula

El nimero de particulas viene también dado por € volumen tota de solidos
contenidos en la torre dividido por v, € volumen de una particula. Si L es la
aturatotal del lechoy S, la seccion de latorre vacia, e volumen total de sdlidos
es SyL(l - ¢,y

SoL(1 =
N, = % (7.13)
p

Eliminando N, de la Ecuacion (7.12) mediante |a Ecuacion (7.13) se obtiene

4 = SOL(IU—"E)SP (7.14)
P

En & Capitulo 5 se ha definido € radio hidraulico r; como la relacién entre la
seccion transversdl de la conduccion y e perimetro de la misma. S @ numerador
y denominador de esta relacion se multiplican por L, ry se transforma en la
relacion entre € volumen de huecos de la torre y € érea total de sdlidos. El
volumen de solidos es SyLe. Por tanto, utilizando la Ecuacion (7.14), se obtiene

Ty

_ Sole SolLe &V, (7.15)
A SoL(l = &)splv, = (1 = ¢)s,, ‘

Pueden sustituirse ahora ¥ de la Ecuacion (7.1 1), 4, de la Ecuacion (7.14) y ry de
la Ecuacion (7.15) en la Ecuacion (7.10) para obtener

SopL(l = &)s, [kyuPo(l = &)s
2

Fpg, =
o8 &0p L Upp

2 m&l (7.16)

La caida de presion en e lecho Ap puede utilizarse en vez de la fuerzatotal Fp
teniendo en cuenta que esta fuerza tiene que ser igua al producto de la caida de
presion por el area de la seccion transversal de los canalillos Soe. Por tanto,

Ap ¢S, = Fp (7.17)
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Eliminando £, de las Ecuaciones (7.16) y (7.17) se obtiene

Apg. 1 — ¢35, |:k1ul70(1 — &), bk 172] (7.18)
- — 270 '

pL & v, pv,

Diametro equivalente de una particula; efericidad. El didmetro equivaente de
una particula no esférica se define como e didmetro de una esfera que tiene €
mismo volumen que la particula. La esfericidad @, es la relacion entre la super-
ficie de esta esferay la superficie real de la particula. Puesto que para una esfera
S5, = nDﬁ y v, = %an, resulta que, para una particula

6

sl’
b g 7.19
v oD, (7.19)

En la Tabla 26.1 se presentan vaores de la esfericidad para distintos materiales.

Ergun ha corrdlacionado datos experimentales para demostrar que en la
Ecuacion (7.18) los valores de k, y k, son 150/36 y 1,75/6 respectivamente. Con la
sustitucion de estos valores 'y la eliminacion de s,/v, de la Ecuacion (7.18) por la
Ecuacion  (7.19)  obtenemos

Apg. ®D, & 150(1 — &)
_ = = + 1,75 7.20
L o7 1—¢ DVl (720

La Ecuacion (7.20) recibe € nombre de ecuacion de Ergun. Fue obtenida
gjustando los datos para esferas, cilindros y solidos triturados, tales como coque
y arena. Para anillos Raschig y monturas Berl, que tienen porosidades de 0,55 a
0,75, la Ecuacion (7.20) predice caidas de preson menores que las que se encuen-
tran experimentalmente; tampoco cumple bien para otros rellenos de torres de
area superficial y porosidad elevadas.

Mediante € primer miembro de la Ecuacion (7.20) se puede definir un factor
de friccion para un lecho de relleno,

Apg®.D ¢

T =R - g e

Excepto por lo que respecta a la constante 2, la esfericidad y la funcion &3/(1 = ¢)
de la porosidad, f, tiene la misma forma que € factor de friccion f para una
conduccién, tal como lo define la Ecuacion (5.74. Utilizando la Ecuacion (7.2)

para el nimero de Reynolds de la particula, la Ecuacidn (7.20) puede expresarse
como

150(1 = &)
h=—g5

La Ecuacion (7.22) tiene una interpretacion sencilla. Para bajos nimeros de
Reynolds, 1,75 es despreciable en comparacion con € término del nimero de

1,75 (7.22)
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Reynolds. Esto implica que las fuerzas viscosss son controlantes y que las fuerzas
inerciales carecen de importancia. La Ecuacion (7.20) puede escribirse para este
caso como

22,3
ApgdDye s (7.23)
LVou(l — ¢)
que recibe & nombre de ecuacién de Kozeny-Carman'y por razones obvias es una
ecuacion de flujo laminar que ha de utilizarse para Ny, menores que aproximada-
mente 1,0. Indica que para un sistema determinado la velocidad de flujo es
directamente proporcional a la caida de presion. Este enunciado se conoce
también como ley de Darcy.

Para nimeros de Reynolds elevados, superiores a aproximadamente 1000, el
primer término del segundo miembro de la Ecuacion (7.22) dessparece, ya que las
fuerzas viscosas resultan  despreciables y  controlan las fuerzas inercides. La Ecua
cion (7.20) se transforma entonces en

= X 2 =175 (7.24)

gue es la llamada ecuacion de Blake-Plummer.
Para nimeros de Reynolds comprendidos entre 1 y 1000 debe utilizarse la
Ecuacion  (7.20).

Mezclasde particulas. La Ecuacion (7.20) puede utilizarse para lechos formados
por una mezcla de particulas de diferente tamafio empleando, en vez de D, €
diametro medio superficid D, de la mezcla Ese didmetro medio puede cacularse
a partir del nimero de particulas N; en cada intervalo de tamafios o a partir de la
fraccion de masa x; en cada intervalo de tamafios

S
D, = = (7.25)
Y, N.Dg
i=1
_ 1
D, =—— (7.26)
i=zl D,

Fluidos compresibles. Cuando la variacién de la densidad del fluido es pequefia
—y rara vez la caida de presion es suficientemente grande para que varie la
densidad en forma apreciable- se puede utilizar la Ecuacion (7.20) para calcular

los valores de ¥, a la entrada y a la sdida, y calcular la media aritmética de
ambos.
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MOVIMIENTO DE PARTICULAS A TRAVES DE FLUIDOS

En muchas etapas de los procesos de ingenieria, especialmente en separaciones
mecanicas, interviene e movimiento de particulas sdlidas o gotas liquidas a
través de un fluido. El fluido puede ser un gas o un liquido, y puede estar en

movimiento o en reposo. Son giemplos la eliminacion de polvos y humos del aire
0 de gases de combustion, la eliminacién de sdlidos contenidos en liquidos

residuales para poder verterlos en los desagiies publicos y la recuperacion de
nieblas acidas a partir de los gases residuales procedentes de plantas industriales.

Mecanica del movimiento de particulas. El movimiento de una particula a través
de un fluido requiere una fuerza externa que actle sobre la particula. Esta fuerza
puede provenir de la diferencia de densidad entre la particulay € fluido, o puede
ser e resultado de campos eéctricos 0 magnéicos. En esta seccion solamente se
considerardn fuerzas gravitacionales o centrifugas derivadas de diferencias de
densidad.

Sobre una particula que se mueve en e seno de un fluido actlan tres fuerzas;
(1) lafuerza externa, gravitacional o centrifuga; (2) la fuerza de flotacion, que es
pardela a la fuerza externa pero de sentido contrario, y (3) la fuerza de rozamien-
to que aparece siempre que hay movimiento relativo entre la particulay € fluido.
La fuerza de rozamiento actlia en la direccion del movimiento pero en sentido
contrario.

En el caso general, la direccion del movimiento de la particula con relacion a
fluido puede no ser paralela ala direccion de las fuerzas externa y de flotacion, y
la fuerza de rozamiento puede formar un angulo con las otras dos. En este caso,
gue recibe e nombre de movimiento bidimensional, es preciso descomponer el
rozamiento en sus componentes, lo cual complica e tratamiento de la mecanica
de la particula. Se dispone de ecuaciones para e movimiento bidimensiona *°,
pero en este libro solamente se considerara el movimiento unidimensional en €
gue las lineas de accion de todas las fuerzas que actlla sobre la particula son
colinedles.

Ecuaciones para € movimiento unidimensional de una particula a través de un
fluido. Consideremos una particula de masa m que se mueve a través de un
fluido bajo la accién de una fuerza externa F,. Sea u la velocidad de la particula
con relacién a fluido, F; la fuerza de flotacion sobre la particulay F, d roza-
miento. Por tanto, la fuerza resultante que actlia sobre la particula es F, - F, —
- Fp, laaceleracion de la particula es dujdt, y segun la Ecuacion (1.35), puesto que
m es constante,

m du

2. di Fr= F, = F, (7.27)

La fuerza externa puede expresarse como el producto de la masa por la acelera-
cién q, de la particula debida a esta fuerza, y
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m
F, = g"e (7.28)

Segln @ principio de Arquimedes, la fuerza de flotacion es igud d producto de la
masa de fluido desplazada por la aceleracion debida a la fuerza externa. El
volumen de la particula es m/p,, siendo p, la densdad de la paticula, y las
paticulas desplazan este mismo volumen de fluido. La masa de fluido desplazado
€s (m/p,)p, Sendo p la densidad del fluido. Por tanto, la fuerza de flotacion es

mpa,

F, = (7.29)
P8¢
Segun la Ecuacion (7.1), la fuerza de rozamiento es
2
F, = Cotopdy (7.30)

28,

donde Cj, = coeficiente de rozamiento, adimensional
A, = area proyectada de la particula, medida en un plano perpendicu-
lar a la direccién de movimiento de la particula

Sugtituyendo las fuerzes de las Ecuaciones (7.28) a (7.30) en la Ecuacion (7.27)
Se obtiene

td

du pa, _ CDuszp__: L PP Cpi’pA,

(7.31)

— = q §
dt i P, 2m ‘o, 2m

Movimiento debido a la fuerza gravitacional. Si la fuerza externa es la de la
gravedad, a, es g, la aceleracion de la gravedad, y la Ecuacion (7.31) se transfor-
maen

du pr = p _ Cpu’pd,

a ¢ Py 2m

(7.32)

Movimiento en un campo centrifugo. Siempre que se varia la direccion del
movimiento de una particula, se origina una fuerza centrifuga. Segin la fisica
elemental, la aceleracion producida por una fuerza centrifuga en e movimiento
circular esigual a

a, = rop? (7.33)

siendo  r = radio de giro de la particula
o = velocidad angular, rad/s
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Sustituyendo en la Ecuacién (7.31) se obtiene

_ 2

B _ o bp =P Cotpdy (7.34)
dt Py 2m

En esta ecuacion u es la velocidad de la particula con relacién a fluido y esta
dirigida hacia fuera, a lo largo del radio.

Velocidad limite. En la sedimentacién por gravedad, g es constante. Por otra
parte € frotamiento aumenta siempre con la velocidad. La Ecuacion (7.32) indica
gue la aceleracion disminuye con € tiempo y tiende a cero. La particula alcanza
répidamente, por tanto, una velocidad constante, que es la maxima alcanzable en
estas condiciones y que se denomina velocidad limite. Para la sedimentacion por
gravedad, se halla la ecuacion de la velocidad limite u, haciendo du/dt = 0. Se
tiene entonces, de la Ecuacion (7.32)

2g(p, = p)m
w = |2 = PP 7.35
' \/ ApppCDp ( )

En e movimiento debido a una fuerza centrifuga, la velocidad depende del
radio y la aceleracion no es constante, si la particula se mueve con respecto a
fluido. Sin embargo, en muchos casos practicos en los que se emplea la fuerza
centrifuga, du/dt es pegquefio en comparacion con los otros términos de la Ecua-
con (7.34) y S du/dt s desprecia, puede definirse, para un redio determinado, una
«velocidad limite» mediante la ecuacion

2rm(p, — p)m 2rm(p, = p)m

7.36
App,Cpp (7.3)
Coeficiente de rozamiento. Para el uso cuantitativo de las Ecuaciones (7.31) a
(7.36) es necesario disponer de valores numéricos del coeficiente de rozamiento
Cp. La Figura 7.3, que muestra e coeficiente de rozamiento como una funcién del
nimero de Reynolds, corresponde a esta relacion. En la Figura 7.6 se reproduce
una parte de la curva de C, VS Ng. para esferas. Sin embargo, la curva de la
Figura 7.6 solamente es aplicable en condiciones restringidas. La particula ha de
s una esfera SOlida, estar lgos de otras particulas y de las paredes del recipiente,
de forma que no se distorsione € modelo de flujo arededor de la particula, y
ademas la particula ha de moverse con su velocidad limite con respecto a fluido.
Los coeficientes de rozamiento para particulas que aceleran son considerable-
mente mayores que los que se muestran en la Figura 7.6, de tal forma que una
particula que se dgja caer en un fluido tarda mas en alcanzar la velocidad limite
que lo que predicen los valores de C), para estado estacionario®. Por otra parte,
cuando se inyectan particulas en una corriente que se mueve rapidamente, las
particulas aceleran menos de lo que cabria esperar, y los coeficientes de roza-
miento son en este caso menaores que los hormales. Sin embargo, para la mayor
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100
j
\N i
= N
g —Ley de
3 Stokes
Ty S
g N :
~ \‘\L (
It 1 N
S —
N Ley de Newton
=1 T T LT =t ==
LT i1l
0.1
| 10 102 10° 10" 108

Npg.p = Dup/u

Figura 7.6. Coeficientes de rozamiento para esferas.

parte de los procesos en los que intervienen pequefias particulas o gotas, €l
tiempo de aceleracion hasta la velocidad limite es muy peguefio y con frecuencia
seignoraen € andlisis del proceso*.

Las variaciones en la forma de la particula pueden tenerse en cuenta obte-
niendo curvas separadas de Cp, Vs Ny, , paa cada forma, tal como se muestra en
la Figura 7.3 para cilindros y discos. Sin embargo, tal como se ha indicado
anteriormente, las curvas para cilindros y discos de la Figura 7.3 solamente son
aplicables para una orientacion especificada de la particula. En € movimiento
libre de particulas no esféricas a través de un fluido la orientacion esta cambian-
do constantemente. Este cambio consume energia, dando lugar a un aumento del
rozamiento efectivo sobre la particula, y C,, es mayor que para el movimiento del
fluido sobre una particula estacionaria. Como consecuencia, la velocidad limite,
especialmente con discos y particulas de forma parecida, es menor que la que se
predeciria a partir de las curvas para una orientacion determinada.

En el tratamiento que sigue se supondra que las particulas son esféricas, s
bien una vez que se conocen los coeficientes de rozamiento para € movimiento
libre de las particulas son aplicables los mismos principios a cuaquier otra
forma* ',

Cuando la paticula estd a suficiente distancia de los limites del recipiente y de
otras particulas, de forma que no afectan a su caida, €l proceso recibe el nombre
de sedimentacion libre. Si el movimiento de las particulas esta impedido por otras
particulas, lo que ocurrird cuando las particulas estén préximas entre si aun
cuando no lleguen a tocarse, el proceso recibe € nombre de sedimentacion
impedida. El coeficiente de rozamiento en la sedimentacion impedida es mayor
gue en la sedimentacion libre.
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Si las particulas son muy pequefias aparece el movimiento browniano, que es
un movimiento al azar debido alas colisiones de la particula con las moléculas de
fluido que la rodean. Este efecto se hace apreciable para tamafios de particula del
orden de 2 a 3 um y predomina sobre la fuerza de gravedad para tamafio de la
particula de 0,1 um o inferior. El movimiento a azar de la particula tiende a
suprimir €l efecto de la fuerza de la gravedad de forma que no se produce la
sedimentacion. La gplicacion de una fuerza centrifuga reduce € efecto relativo de
movimiento browniano.

Movimiento de particulas esféricas. Si las particulas son esferas de diametro D,

_ ™D, (137)
6
nD?
y 4,= (7.38)

Sustituyendo my A, de las Ecuaciones (7.37) y (7.38) en la Ecuacion (7.35) se
obtiene la ecuacion para la sedimentacion por gravedad de esferas

D

4g(p, )
= L .
U, Yo o (7.39)

En e caso genera, la velocidad limite se puede obtener por tanteo estimando
Ny, , Para obtener un valor estimativo inicial de Cp. Para los casos limites de
nimeros de Reynolds muy elevados se pueden utilizar ecuaciones para obtener
directamente u,.

Para bajos nimeros de Reynolds, € coeficiente de rozamiento varia de forma
inversamente proporcional con Ng,, , y |as ecuaciones para Cj, F, Yy u, son

24
Co = 5~ (7.40)
F, = 3npuDy (7.41)
13
_ gD3(p, - p)
y = SR (7.42)

La Ecuacion (7.42) se conoce como ley de Stokes y es aplicable para nimeros de
Reynolds de la particula inferiores a 1,0. Para Mg, , = 1,0, Cp = 26,5 en vez de
240 segin la Ecuacion (7.40) y, puesto que la velocidad limite depende de la raiz
cuadrada del coeficiente de rozamiento, la ley de Stokes comete un error del
5 por 100 en este punto. La Ecuacion (7.42) puede modificarse para predecir
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la velocidad de una pequefia esfera en un campo centrifugo sustituyendo g
por ra?,

Para 1000 < N, , < 200 000 e coeficiente de rozamiento es aproximada-
mente constante y las ecuaciones son

CD = 0,44 (743)
2,2
Fy = 0,0557;Dpu,p (7.4
u = 175 B0l P (7.45)
P

La Ecuacion (7.45) es la ley de Newton y se aplica solamente para particulas
relativamente grandes que caen en gases o fluidos de baja viscosidad.

Criterios para €l régimen de sedimentacion. Para identificar € intervalo en € que
estd comprendido el movimiento de la particula, se elimina el término de veloci-
dad del nimero de Reynolds sustituyendo «, de la Ecuacién (7.42) para obtener,
en € intervalo de la ley de Stokes

D D3 -
Nee, » = ”;"p - "gp{S’:fz P) (7.46)

Para aplicar laley de Stokes, Ng., , hade ser menor que 1,0. Con € fin de obtener
un criterio conveniente K,

_ 1/3
K = D,,[g—”—(p—"z——p)] (7.47)

u
Por tanto, a partir de la Ecuacion (7.46), Ng., , = K*/18. Tomando Ny, , igud a
1,0 y resolviendo se obtiene K = 18! = 2,6. Si se conoce € tamafo de la
particula se puede calcular K a partir de la Ecuacion (7.47). Si e vaor asi
calculado de K es menor que 2,6 es gplicable la ley de Stokes.

La sustitucién de u, de la Ecuacidn (7.45) indica que para el intervalo de laley
de Newton Mg, = ,1.7Z5K™°. Tomando esto igual a 1000 y despgando se
obtiene K = 68,9. Por tanto, S K es mayor que 68,9 pero menor que 2360 se
glica la ley de Newton. Cuando K es mayor que 2360 e coeficiente de rozamien-
to puede cambiar bruscamente para pequefias variaciones de la velocidad de
flujo. Para estas condiciones, asi como en € intervao comprendido entre la ley de
Stokes y laley de Newton (2,6 < K < 68,9), la velocidad limite se calcula a partir
de la Ecuacién (7.39) utilizando un valor de €, obtenido por tanteo en la Figu-
ra 7.6.
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Ejemplo 7.1. (n) Estimese la velocidad limite para particulas de caiza de 80 a 100
mdlas ( p, = 2800 kg/m3) que sedimentan en agua a 30 °C. (b) (Cuél serfa la velocided
en un sparador centrifugo en @ que la acderacion fuee 50g?

SOLUCION

(a) A partir del Apéndice 20

D, para100 mdlas = 0,147 mm
D, para 80 malas = 0,175 mm
Diametro medio D, = 0,161 mm

A partir del Apéndice 14, u = 0801 ¢P; p = 62,16 1b/pie* 0 995,7 kg/m>. Para
encontrar la ley de sedimentacion que es eplicsble s cdcula d criteio K [Ec. (747}

K = 0161x 10_3[9,80665 X 995,7(2800 — 995,7)11/3

(0801 x 10732
= 4,86

que es ligeramente superior d intervelo de la ley de Stokes. Suponiendo Ny, , = 5, a
partir de laFigura 7.6, Cr, = 7,2, y a partir de la Ecuacion (7.39)

- [4 X 9,80665(2800 — 995,7)0,161 X 10-311/2

3 x 72 x 9957
= 0,0231 m/s
Comprobacion:
X 1073 X X
=016 = — " 407319957 =
Neewo = & 0BT X ro- 9957 = 4,62

que concuerda satisfactoriamente.

(b) Utilizando a4, = 50g en vez de g en la Ecuacion(7.47), y puesto que solo
cambia la acdleracion, K = 486 x 5013 = 17,91, que todaia etd comprendido en d
intervalo de sedimentacion intermedia. Estimando Ny, , = 90, a partir de la Figu-
ra7.6 Cp,=115y

_ |4 x 9,80665 X 50(2800 — 995,7)0,161 x 10—311/2
N 3 X 1,15 x 9957
= 041 m/s

Comprobacion:

N = 0161 x 1073 x 0410 x 9957

Re, p 080l x 10-3 = 821

Este resultado concuerda suficientemente bien con el valor supuesto de 90, habida
cuenta de la incetidumbre en d efecto de la forma de la paticlla Paa ete nimero
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de Reynolds Cp, € un20 por 100 meyor para paticuss imeguares que para eferas, y
Cp =1,20X1,15=1,38, El valor estimado de , es por tanto 0,410 x (1,15/1,38)!/2 =
= 0,37 m/s.

Sedimentaciéon impedida.  En la sedimentacion impedida los gradientes de veloci-
dad arededor de cada particula estén afectados por la presencia de las particulas
mas proximas de forma que no son aplicables las correlaciones del rozamiento
normal. Por otra parte, las particulas a sedimentar desplazan liquido, que fluye
hacia arriba y da lugar a que la velocidad de la particula con relacion a fluido
sea mayor que la velocidad absoluta de sedimentacion. Para una suspension
uniforme, la velocidad de sedimentacion u, puede estimarse a partir de la veloci-
dad limite para una particula aidlada utilizando la ecuacion empirica de Maude y
Whitmore 14:

4, = ugfe) (7.48)

Tabla 7.1. Exponente de la
Ecuacion  (7.48)

Nge, , = Du'plu n
0, 46
1 4,3
10 3,7
10? 30
10° 2,5

El exponente » varia desde aproximadamente 4,6 en e intervdo de la ley de
Stokes hasta 2,5 en laregion de la ley de Newton, tal como muestrala Tabla 7.1.
Para particulas muy pequefias la relacion u,fu, es 0,62 para ¢ = 0,9 y 0,095 para
¢ = 0,6. Para particulas grandes las correspondientes relaciones son u /u, = 0,77
y 0,28; &l efecto de la sedimentacion impedida no es tan pronunciado debido a
que e espesor de la capa limite es una pequefia fraccion del tamafio de la
particula. En todo caso la Ecuacién (7.48) debera utilizarse con precaucion
puesto que la velocidad de sedimentacion depende también de la forma de la
particulay de la distribucién de tamafios. Para el disefio riguroso de una cdmara
de sedimentacion es preciso disponer de datos experimentales.

Si particulas de un determinado tamafio sedimentan a través de una suspen-
don de idos mucho més finos la vdodded limite de les paticdes més gandes
deberd calcularse utilizando la densidad y la viscosidad de la suspension. La
Eceddn (748) puete uilizae ettoncss paa edima la vdodded de sdmanta
cién tomando ¢ como la fraccion en volumen de la suspension fina y no la
fraccion total de huecos. Se utilizan suspensiones muy finas de arena en agua
para separar carbon de minerales pesados, y la densidad de la suspension se
gjusta hasta un valor ligeramente superior a la del carbén con € fin de que las
particulas de carb6n asciendan hacia la superficie mientras que las del minera
caigan a fondo.
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La viscosidad de una suspensién también se ve afectada por la presencia de la
fase dispersa. Para suspensiones de particulas sélidas que fluyen libremente, la
viscosidad efectiva p, puede estimarse a partir de la relacion 16¢

+
B _ 1 0,54(1 €) (7.49)
U e
La Ecuacion (7.49) solamente es aplicable cuando ¢ > 0,6 y es més exacta cuando
e > 09.

Ejemplo 7.2. Se decantan particulas de esfalerita (densidad relativa = 4,00) por
gravedad en tetracloruro de carbono (CCl,) a 20 °C (densidad relativa = 1,594). El
didmetro de las paticulas de efdeita es 0004 in. (0,10 mm). La fracdion en volumen
Ot eddeita en CCl, e 0,20. ;Cual sra la velocided de sedimentacion de la edfderita?

SoLucioN

La diferencia de denddades reaivas entre las paticulas y € liquido es 400 — 15% =
= 2,406. Ladiferenciade densidadesp, ~ p es 62,37 x 2406 = 150,06 1b/pie*. La
densidad del CCl, es 62,37 x 1,594 = 99,42 1b/pies>. La viscosidad del CCl, a20“C,
apartir del Apéndice 10, es1,03 cP. Seglin la Ecuacion i7.4n el criterioK es

1/3

_ 0,004 [32,174 x 99,42 x 150,0 _ 135

K= 1o sm xo

La sedimentacion casi transcurre en el intervalo de laley de Stokes. La velocidad
limite de sedimentacion libre de una paticula de edfdeita, seglin la Ecuacion (7.42)
serd

. = 32,174 x (0,004/12)* x 150,06
! 18 X1,03 X 6,72 X 10°%

0,043 pies/s

La velocidad limite de sedimentacion impedida se obtiene a partir de la Ecua-
cion (748). El nimero de Reynolds de la paticula es

X

X X _
Niep = S0P 433 oo™ = 206

X 1074

Interpolando en la Tabla 7.1 se obtiene n = 4,05. A partir de la Ecuacion (7.48),
u;= 0,043 x0,8*% =0,017 pies/s (5,18 mm/s).

Sedimentacion y ascenso de gotas y burbujas. Contrariamente a lo que ocurre
con particulas solidas, las gotas de un liquido disperso o las burbujas de un gas
pueden cambiar de forma a medida que se mueven en una fase continua. El
rozamiento de forma tiende a aplanar las gotas, pero la tension superficial se
opone a este efecto. Debido a su gran energia superficial por unidad de volumen,
las gotas o burbujas menores que aproximadamente (0,5 mm son casi esféricas y
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tienen coeficientes de rozamiento y velocidades limite aproximadamente iguales
que las esferas sdlides. El codficiente no es exactamente € mismo debido a que la
friccion de superficie tiende a desarrollar modelos de circulacion en €l interior de
la gota que cae, y € movimiento de la interfase gas-liquido da lugar a que €
rozamiento total sea algo menor que en @ caso de una esfera rigida Sin embargo,
las impurezas gque se concentran en la interfase inhiben e movimiento de ésta, de
forma gque solamente en sistemas muy puros se encuentran coeficientes de roza-
miento  menores.

Las gotas de uno a unos pocos milimetros de diametro estan algo aplastadas
en la direccion de flujo y caen més lentamente que una esfera del mismo volumen.
(Laforma familiar de las l&grimas de los caricaturistas es totalmente imaginaria.)
Al aumentar més el tamafio, las gotas se transforman en elipsoides aplastados o
adquieren formas achatadas. El coeficiente de rozamiento aumenta con e niime-
ro de Reynolds y la velocidad limite puede pasar por un maximo a aumentar €l
tamafio de la gota, tal como muesra la Figura 7.7. Los datos de la Figura 7.7 son
para burbujas de aire que se mueven con relacion a agua que circula con flujo
turbulento, y las velocidades relativas son ligeramente superiores que las corres-
pondientes para € liquido en reposo. Sin embargo, los resultados publicados
para burbujas de aire en agua no concuerdan bien entre si, debido probablemente
a diferencias en la pureza del agua, a los efectos de pared y a las técnicas de
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Figura 7.7. Velocidad de ascenso de burbujas de aire en aguaa 70 “F. [Con autorizacion
deJ. L. L. Baker, y B. T. Chao, AIChKE, J., 11:268 (1965).]
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medida utilizadas. Una corriente de burbujas formadas en répida sucesion en una
boquilla central ascienden més rapidamente que una sola burbuja debido a que
las burbujas provocan un flujo ascendente del liquido en la region central. Un
gfecto semgante s encuentra para burbujas formadas en un dectrodo verticad de
una celda de dectrélisis. Una multitud de burbujas uniformemente distribuidas
sobre la seccién transversal del aparato ascienden en general mas lentamente que
burbujas aidadas, debido a efecto de la sedimentacion impedida. En algunos
casos se han encontrado velocidades mas altas para un conjunto de burbujas en

una peguefia columna, pero esto puede haberse debido a la presencia ocasional
de grandes burbujas 0 masas de gas que ascienden por €l centro . En Tavlarides

et d. '° puede encontrarse més informacion sobre fendmenos de burbujas y gotas.

FLUIDIZACION

Cuando un liquido o un gas pasan a muy baja velocidad a través de un lecho de

particulas sdlidas, las particulas no se mueven y la caida de presion viene dada
por la ecuacion de Ergun (7.20). S la velocidad del fluido se aumenta progresiva
mente, aumenta la caida de presién y e rozamiento sobre las particulas indivi-

dualesy, eventualmente, las particulas comienzan a moverse y quedan suspendi-

das en d fluido. Las expresiones «fluidizacion» y «lecho fluidizado» se utilizan

para describir la condicion de las particulas completamente suspendidas, toda vez
que la suspensdn se comporta como un fluido denso. S @ lecho edd inclinado la
superficie superior permanece horizonta y los objetos grandes flotaran o descen-
derén en € lecho, dependiendo de su densidad relativa ala de la suspension. Los

sdlidos fluidizados pueden descargarse del lecho a través de tuberias y vavulas
como un liquido, y esta fluidez es la principal ventgja del uso de la fluidizacién
para e tratamiento de sdlidos.

Condiciones para la fluidizacion. Consideremos un tubo vertical parcialmente
[leno con un tino material granular tal como un catalizador de craqueo como €l
que se muestra en la Figura 7.8. El tubo esta abierto por la parte superior y tiene
una placa porosa en € fondo para soportar € lecho de catalizador y para
distribuir uniformemente € flujo en toda la seccién transversal. El aire entra por
debgjo de la placa distribuidora con una baja velocidad de flujo y asciende a
través del lecho sin dar lugar a ningdn movimiento de las particulas. S las
particulas son muy pequefias €l flujo en los canalillos existentes entre ellas sera
laminar y la caida de presion a través del lecho sera proporciona a la velocidad
superficial 7, [Ec. (7.23)]. A medida que aumenta gradualmente la velocidad,
aumenta la caida de presion, pero las particulas no se mueven y la altura del
lecho permanece invariable. Para una cierta velocidad, la caida de presion a
través del lecho equilibra la fuerza de gravedad sobre las particulas, o peso del
lecho, y un posterior aumento de la velocidad provoca € movimiento de las
particulas. Esto corresponde al punto 4 del gréfico. A veces e lecho se expansio-
na ligeramente manteniendo las particulas todavia en contacto, debido a que un
ligero aumento de ¢ puede contrarrestar el incremento de ¥, en agunas unidades
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por ciento y mantener Ap constante. Al aumentar mas la velocidad, |as particulas
et affidetameate sgparades atre § como paa movae en d lecho y comier
za la verdadera fluidizacion (punto B).

Una vez que € lecho esta fluidizado, la caida de presion a través del lecho
permanece constante pero la atura del lecho contindia aumentando a aumentar
el flujo. El lecho puede operar con grandes velocidades y con muy poca o
ninguna pérdida de sdlidos, toda vez que la velocidad superficial que se requiere
para soportar el lecho de particulas es mucho menor que la velocidad limite para
las particulas individuales, seglin se vera mas adelante.

S se reduce gradualmente la velocidad de flujo en € lecho fluidizado, la caida
de presion permanece constante y la atura de lecho disminuye siguiendo la linea
BC que se observaba a aumentar las velocidades. Sin embargo, la atura fina del
lecho puede ser mayor que lainicial para e lecho fijo, debido a que los sblidos
vertidos en un lecho tienden a empaquetarse mejor que los sdlidos que sedimen-
tan lentamente a partir de un estado fluidizado. La caida de presion para bagjas
velocidades es menor que en d lecho fijo original. Arrancando de nuevo, la caida
de presion contrarresta € peso del lecho en un punto B, y este punto en vez del 4
debera considerarse como € correspondiente a la velocidad minima de fluidiza-
cion, Vy,. Para determinar ¥,,, debera fluidizarse vigorosamente el lecho, dejarlo
sedimentar disminuyendo € flujo de gas y aumentar después gradualmente €
flujo hasta que €l lecho comienza a expansionarse. A veces pueden obtenerse
valores méas reproducibles de ¥, a partir de lainterseccion de las lineas de caida
de presion en e lecho fijo y en € lecho fluidizado.

Velocidad minima de fluidizacién. S puede daener uma ecueddn paa la vdod-.
dad minima de fluidizacién tomando la caida de presién a través del lecho igua
al peso del lecho por unidad de area de la seccidn transversal, teniendo en cuenta
la fuerza de flotacién del fluido desplazado:
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Ap = gg—c (= &)p, - p)L (7.50)

Para la fluidizacion incipiente ¢ es la porosidad minima e,,. (S a su vez las
particulas son porosas, ¢ es la fraccion externa de huecos del lecho.) Por tanto

(L = ey)(p, — p) (7.51)

Puede reordenarse la ecuacion de Ergun para la caida de presion en lechos de
relleno [Ec. (7.20)] con € fin de obtener

Apg. 150u¥, (1 = &) + 1,75p7¢ (1 — @)
L = 02p2 ¢ oD, e

(7.52)

Aplicando la Ecuacidn (7.52) a punto de fluidizacion incipiente se obtiene una
ecuacion cuadrética para la velocidad de fluidizacion minima ¥,

15075y (1= ey) + 175p73, 1

= - 7.53
@D & 0D, & - ST P 75

Para particulas muy pequefias solo es importante € término de flujo laminar
en laecuacion de Ergun. Para Ny, , < 1, la ecuacion de la velocidad minima de
fluidizacién se transforma en

i7 ~ g(pp p) 813W (DZ DZ
I ~ 7.54
oM 150 1 e s&p ( )

Muchas ecuaciones empiricas establecen que ¥,,, varia con una potencia algo
inferior a 2,0 del didmetro de la particula y es inversamente proporciona a la
viscosidad. Se producen ligeras desviaciones con respecto a los valores previstos
para los exponentes debido a que se comete algin error a despreciar € segundo
término de la ecuacion de Ergun y a que la fraccion de huecos &, puede cambiar
con el tamafio de particula. Para particulas aproximadamente esféricas, ¢, esta
generalmente comprendida entre 0,40 y 0,45, aumentando ligeramente a dismi-
nuir el diametro de la particula. Para solidos irregulares la incertidumbre de ¢, es
probablemente el principal error en la prediccion de ¥,,, a partir de la Ecua-
cion (7.53) 0 (7.54).

Las velocidades minimas de fluidizacion para particulas en aire, calculadas a
partir de la Ecuacion (7.53), se muestran en la Figura 7.9. Obsérvese que la
variacion con D2 permanece hasta un tamafio de particulas del orden de 300 ym.
En muchas aplicaciones industriales € tamafio de las particulas estd comprendi-
do en e intervalo de 30 a 300 ym. Sin embargo, también se utiliza |a fluidizacion
para particulas mayores que 1 mm, tal como ocurre en la combustién fluidizada
de carbon. En el caso limite de tamafios muy grandes, el termino de flyjo laminar
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se hace despreciable y ¥,,, varia con la raiz cuadrada del tamafio de la particula
La ecuacion, para Ng.,, > 10° es

- ,D,8(p, = pen ('
X s 1.55
Pow { £y L) (1.5

La velocidad limite para particulas individuales que sedimentan en aire se
muestra también en la Figura 7.9. Para bajos nimeros de Reynolds, 4, y Vo
varian ambos con DZ, (p, = p)y 1/u, de forma que la relacion u,/ V4 depende
principalmente de la fraccion de huecos para la fluidizacion minima. A partir de
las Ecuaciones (7.42) y (7.54)

W _ gDi(pp ~ P) 150y 1= ey
Vou 8y glp, - P)®ID; &y
_ 8,33(L — &)

o (7.56)
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Para esferas, con ¢, ~ 0,45, la velocidad limite es 50 veces la velocidad minima
de fluidizacion, de forma que un lecho que fluidiza a 10 mm/s probablemente
podria operar con velocidades hasta 400 mm/s arrastrando pocas particulas en el
gas que sale del lecho. Para una amplia distribucion de tamafios medios de
particulas habrd un mayor arrastre de particulas tinas que de las de tamafio
medio, pero la mayor pate de los finos se pueden recuperar mediante filtros o
ciclones y devolverse d lecho. Algunos lechos fluidizados se operan con velocida
des de 100 veces V,,, con un gran arrastre pero con una recuperacion casi
completa de las particulas arrastradas.

Para particulas no esféricas ®, es menor que 1y la Ecuacién (7.56) parece
indicar que existe un mayor intervalo de fluidizacion sin arrastre. Sin embargo, €
valor de g, es generalmente mayor para particulas irregulares que para esferas, y
para @, = 0,8y &, = 0,5, larelacion u,/V,,, s 52, 0 sea dd mismo orden que la
estimada para esferas.

Para particulas grandes la velocidad limite viene dada por la ley de Newton
[Ec. (7.45)], y puede compararse con ¥, de la Ecuacion (7.55). En €l caso de
esferas, con N, , mayor que 10°,

oo 175[gDp(pp - p)]”z[ 1,75p ]”2
Vou P gD, (p, — Plen

= 23%3 (1.57)
Eu

Para ¢ = 045, u/Vor = 7,7, que es una relacion mucho menor que para
particulas finas. Esto puede constituir una ligera desventaja en € uso de particu-
las gruesas en un lecho fluidizado, aunque € tamafio éptimo de particula depen-
de generamente de otros factores tales como coste de molienda, velocidades de
transferencia de calor y materia, y velocidad deseada del gas.

Tipos de fluidizacion. Las ecuaciones obtenidas para la velocidad minima de
fluidizacion son aplicables tanto a liquidos como a gases, pero por encima de Vg,
la apariencia de los lechos fluidizados difiere bastante para liquidos o gases.
Cuando e fluidiza arena con agua, las particulas se encuentran mas separadas y
su movimiento es mas vigoroso a medida que aumenta la velocidad de fluidiza
cién, pero la densidad media del lecho a una velocidad dada es la misma en todas
sus secciones. Esta se denomina «fluidizacion particulada» y se caracteriza por
una expansion grande pero uniforme del lecho a velocidades elevadas.

Los lechos de sdlidos fluidizados con aire presentan lo que se denomina
fluidizacion agregativa o de burbujeo. A veocidades superficides mucho mayores
que F,,,, |a mayor parte del gas pasa a través del lecho en forma de burbujas o
huecos que estan casi exentos de solidos, y solamente una peguefia fraccién del
gas fluye por los candes existentes entre las particulas. Las paticulas se mueven
erréticamente y estan soportadas por € fluido, pero en e espacio entre las
burbujas la fraccidn de huecos es aproximadamente la misma que en la fluidiza-
cion incipiente. La naturaleza no uniforme del lecho fue inicialmente atribuida a
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la agregacion de las particulas, y se aplico d término fluidizacion agregativa, pero
no existe evidencia de que las particulas estén adheridas entre llas, de forma que
€l término fluidizacion de burbujeo constituye una mejor descripcion del fenéme-

no. Las burbujas que se forman se parecen mucho a burbujas de aire en agua o a
las de un vapor en un liquido en ebullicién, y a veces se aplica @ término «lecho

hirviente» a este tipo de fluidizacion. Los estudios que tienen en cuenta las
velocidades de transmision de calor, de transferencia de materia o de reaccion

quimica en un lecho de burbujeo, se citan a veces como «teoria de fluidizacion en
dos fases», donde las burbujas son una de las fasss y @ lecho denso de paticulas

e la segunda fase

El comportamiento de un lecho fluidizado de burbujeo depende gradualmente
del nimero y tamafio de las burbujas del gas, que con frecuencia son dificiles de
predecir. El tamafio medio de las burbujas depende de la naturaleza y distribu-
cion de tamafios de las particulas, dd tipo de la placa distribuidora, de la
velocidad superficial y del espesor del lecho. Las burbujas tienden a coalescer y
crecer a medida que ascienden por € lecho fluidizado, y € tamafio maximo para
burbujas estables puede ser desde unas pocas pulgadas hasta algunos metros de
diametro. Si se utiliza una columna de pequefio didmetro con un lecho profundo
de ddlidos, las burbujas pueden crecer hasta que ocupen toda la seccidn transver-
sd. Las burbujss s desplazan entonces a través de la columna en forma de masss
separadas de los dlidos. Este hecho recibe @ nombre de «segregacion» y  genera-
mente es indeseable debido a las fluctuaciones de presion en €l lecho, el aumento
del arrastre y las dificultades que se presentan para € cambio de escaa en
unidades mayores.

La generalizacion de que los liquidos dan fluidizacion particulada de solidos,
mientras que los gases producen fluidizacion de burbujeo no es completamente
vélida. La diferencia de densidad es un parametro importante, y los sdlidos muy
pesados pueden presentar fluidizacién de burbujeo con agua, mientras que los
gases a presiones elevadas pueden producir fluidizacién particulada de sélidos
linos. Por otra parte, los sdlidos finos de moderada densidad, tales como cata-
lizadores de cragueo, pueden presentar fluidizacidn particulada para un intervalo
limitado de velocidades y después fluidizacion de burbujeo a velocidades ele-
vadas.

Expansién de lechos fluidizados. Con ambos tipos de fluidizacién, € lecho se
expansiona a medida que aumenta la velocidad superficia y, puesto que la caida
de presion permanece constante, la caida de presién por unidad de longitud
disminuye a aumentar ¢. Reordenando la Ecuacién (7.50) se obtiene

(= &(p, ~ p) (7.58)

Fluidizacion particulada. En la fluidizacion particulada la expansion es unifor-
me, y la ecuacion de Ergun, que es gplicable d lecho fijo, es de egperar que s siga
cumpliendo de forma aproximada para el lecho ligeramente expansionado. Admi-
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tiendo que € flujo entre las particulas es laminar, y utilizando € primer término
de la Ecuacion (7.52), se obtiene la siguiente ecuacion para € lecho expansionado:

& 150V,u
1-E= glp, = p)(I)ssz,

(7.59)

Obsérvese que esta ecuacion es semejante a la Ecuacion (7.54) parala velocidad
de fluidizacion minima, pero ahora ¥, es la variable independiente y ¢ es la
variable dependiente. La Ecuacion (7.59) predice que &3/(1 — &) es proporcional a
¥V, para valores superiores a V. La dtura del lecho expansionado puede
obtenerse a partir de ¢ y los valores de L y ¢ para la fluidizacion incipiente
utilizando la ecuacion

1 - &y

L=LM1_E

(7.60)

En la Figura 7.10 se muestran datos de fluidizacion para pequefias perlas de
vidrio (510 um) en agua 2°. El punto del primer dato es para ey = 0,384 y Vou =
= 1,67 mm/s, ¥ la linea tedrica es una recta que pasa por este punto y por €
origen de coordenadas. La expansion real es ligeramente menor que la predicha
para la mayor parte del intervalo, quizas debido a que las variaciones locales de
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Figura 7.10. Expansion del lecho en la fluidizacién particulada. [Con autorizacion de
R. H. Wilhelm y M. Kwauk, Chem. Eng. Prog., 441201 (1948).]
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la fraccion de huecos provocan una disminucion de la resistencia hidraulica
Obsérvese que la dtura del lecho aumenta de una forma aproximadamente lineal
con la velocidad y que la altura del lecho se duplica para aproximadamente Vo=

= 10Vyp-

Para la fluidizacidn particulada de particulas grandes en agua es de esperar
gue la expansion del lecho sea mayor que la correspondiente a la Ecuacion (7.59)
puesto que la caida de presién depende parciamente de la energia cinética del
fluido y se requiere un mayor aumento de ¢ para compensar un determinado
porcentgje de incremento de ¥,. Los datos de expansion pueden correlacionarse
mediante la ecuacién empirica propuesta por Lewis, Gilliland y Bauer*?:

VO = Sm (7'61)

En la Figura 7.11 se representan datos para dos series de perlas de vidrio, y
aun cuando los datos no se gjustan exactamente a la Ecuacion (7.61), una linea
recta resulta adecuada para estimaciones de ingenieria de la expansién del lecho.
Los datos de numerosas investigaciones indican que las pendientes de tales
representaciones gréficas varian desde aproximadamente 4,5 en la region laminar
hasta 2,5 para elevados nimeros de Reynolds, y en la Figura 7.12 se presenta una
correlacion propuesta por Levall Para predecir la expansion del lecho, se estima
m utilizando € nimero de Reynolds para la velocidad minima de fluidizacion y
se aplica la Ecuacion (7.61), bien directamente o en forma de relacion. Un método
adternativo consiste en determinar ¥,,, y u, y trazar una linea recta en una
gréfica como la de la Figura 7.11.

Ejemplo 7.3. Un lecho de paticulas de intercambio de ion, de 8 pies de profundidad,
ha de lavarse con flujo ascendente de agua con € fin de diminar la suciedad. Las
particulas tienen una densided de 1,24 g/cm® Y un tamaiio medio de 1,1 mm. ;Cudl es
la velocidad minima de fluidizacion S se tiliza aua a 20 °C, y qué veocidad s

T T I [
D, =051 mm o] l’T
10 Py s ﬂ'ﬂ
L5 54 \Dp =5 mm T

. 'S +
0.1

1,0 10 . 10? 10°

V, mm/s

Figura 711 Variacion de la porosdad con la velocidad del fluido en un lecho fluidizado.
[Tomado, con autorizacion, de R. H. Wilhelm y M. Kwauk, Chem. Eng. Prog., 44:201
(1948).]
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Figura 7.12. Exponente de la correlacion para la expanson del lecho [Ec. (7.61)1. (Toma
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Company.)

requiere paraexpansionar el lecho un 25 por 100? Se supone que las particulas son
esféricas (¢, = 1) y ¢, Se toma como 0,40.

SoLUCION

Las magnitudes que s necestan  son
x = 001 P (equilibrio)
Ap = 024 g/em?
A partir de la Ecuacion (7.53)

150(0,01) Popr 0,6 1,75(1,0)(For)* 1 _
017 04 + 0,11 04 980(0,24)
2

1162V, + 248,673, = 2352
A partir de la férmula cuadrética, 7,,, = 1,94 mm/s. Para este valor de 7,

0,11(0,194)(1,24)
Nee.p = 0.01

=265
A partir de la Figura 7.12, m =~ 3,9. Segun la Ecuacién (7.61),
e B
(097 Vom
Para una expansion del 25 por 100, £ = 1,25Ly, o bien 1 — ¢ = (1 = ¢,)/1,25 =
= 048. A partir de este valor, 20,52 y ¥, = 1,94(0,52/0,40)>° = 540 mm/s.

Fluidizacion de burbujeo. Para la fluidizacion de burbujeo la expansion del lecho
deriva principalmente del espacio ocupado por las burbujas de gas, puesto que la
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fase densa no se expansiona significativamente al aumentar € flujo total. En la

deduccion que sigue se supone que e flujo de gas a través de la fase densa es Wy,

veces la fraccion de lecho ocupada por la fase densa y que € resto del flujo de gas
es transportado por las burbujas. Por tanto,

Vo = foty + (1 = 1) Vou (7.62)

donde f, = fraccion del lecho ocupado por las burbujas
u, = velocidad media de la burbuja

Puesto que todo € sdlido esté en la fase densa, la altura del lecho expandido
multiplicada por la fraccion de fase densa tiene que ser igua ala altura del lecho
para la fluidizacion incipiente:

Ly = L(1 ~ fy) (7.63)
Combinando las Ecuaciones (7.62) y (7.63) se obtiene

L u, — Vou
il 7.64
i (7.64

Cuando u, es mucho mayor que 7, el lecho solo se expansiona ligeramente, aun
cuando ¥, puede ser varias veces V.

Una ecuacién empirica para la velocidad de una burbuja en un lecho flvidiza-
do es

uy ~ 0,7./2D, (7.65)

El efecto del tamafio y la forma de las particulas sobre € coeficiente de la
Ecuacion (7.65) es pequefio, y aun cuando las burbujas grandes tienen forma de
hongo en vez de esfera, la ecuacion cumple bastante bien tomando p, como el
diametro esférico equivalente. Para D, = 100 mm, u, €s 700 mm/s, Y Si Pop =
=10 mm/s, L/L,, serd1,15. Doblando la velocidad L/L,, aumentaria hasta 1,38
s e tamafio de la burbuja fuese constante, pero generamente € tamafio de la
burbuja aumenta con la velocidad del gas debido a la coalescencia, y la atura del
lecho con frecuencia aumenta de forma aproximadamente lineal con la velocidad.
La expansion del lecho esta generalmente comprendida en € intervalo de 20 a 50
por 100, aun para velocidades de hasta 50 veces Foa, €n contraste con las grandes
expansiones que se encuentran en la fluidizacion particulada.

Algunos polvos finos fluidizados con un gas presentan fluidizacién particula-
da en un intervalo limitado de velocidades proximas a punto de fluidizacion
minima. Al aumentar la velocidad € lecho se expansiona uniformemente hasta
gue comienzan a formarse burbujas, se colapsa gradua mente hasta alcanzar una
altura minima a aumentar la velocidad por encima del punto de burbuja, para
finalmente expansionarse de nuevo a hacerse predominante €l flujo de burbujas.
El catalizador de craqueo de silice-alimina presenta este andmalo comporta-
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Figura 7.13. Expanson de lechos fluidizados de arena y de un catdizador de cragueo.

miento y en la Figura 7.13 se muestran datos de la expansién del lecho para un
catalizador comercial y para un lecho de arena fina. La regiéon de fluidizacion
particulada Se encuentra solamente con particulas pequefias o de baja densidad.
Geldart? establece una clasificacion de solidos basada en estas propiedades.

Aplicaciones de la fluidizacion. La utilizacion amplia de la fluidizacién comienza
en la industria del petrdleo con e desarrollo del cracking catalitico en lecho
fluidizado. Aunque actualmente la industria utiliza reactores de transporte para
e craqueo catalitico en vez de lechos fluidizados, |a regeneracidn del catalizador
todavia se rediza en reactores de lecho fluidizado que tienen hasta 30 ft de
diametro. La fluidizacion se utiliza en otros procesos cataliticos, tales como
sintesis de acrilonitrilo, y para llevar a cabo reacciones gas-sdlido. Existe mucho
interés en la combustion de carbdn en lecho fluidizado con € fin de reducir e
coste de la caldera'y disminuir la emision de contaminantes. Los lechos fluidiza-
dos se utilizan también para la tostacion de minerales, secado de solidos tinos y
adsorcion de gases.

Las principaes ventgas de la fluidizacion consisten en que € sdlido esta
vigorosamente agitado por € fluido que circula a través del lecho, y la mezcla de
los sdlidos asegura que no existen practicamente gradientes de temperatura en el
lecho aun con reacciones fuertemente exotérmicas o endotérmicas. El  movimien-
to violento de los solidos también da lugar a elevadas velocidades de transmision
de calor hacia la pared o los tubos de refrigeracion sumergidos en € lecho.
Debido a la fluidez de los sdlidos resulta sencillo pasarlos de un recipiente a otro.

La principal desventgja de la fluidizacion sdlido-gas consiste en € desigua
contacto del gasy € solido. La mayor parte del gas pasa a través del lecho en
forma de burbujas y solo contacta directamente con una pequefia cantidad de
sdlido en una delgada envoltura, conocida como nube de la burbuja, situada
alrededor de la burbuja. Solamente una pequefia fraccion de gas pasa a través de
la fase densa que contiene cas todo € solido. Existe algo de intercambio de gas
entre las burbujas y la fase densa por difusion y por procesos turbulentos tales
como escision y coaescencia de burbujas, pero la conversion globa de un
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reactante gaseoso es en genera mucho menor que la que tiene lugar en €
contacto uniforme a la misma temperatura, tal como ocurre en un reactor ideal
con flujo de tapdn. El alcance del intercambio entre las burbujas y la fase densa,
asi como la velocidad de mezcla axial, pueden variar con € didmetro del lecho
debido a cambios en & tamafio de las burbujas, de forma que el cambio de escala
en reactores fluidizados resulta con frecuencia incierto. Otras desventgjas, que
pueden resolverse mas facilmente mediante un disefio adecuado, son la erosion de
las partes internas del recipiente y la trituracion de los solidos. La mayor parte de
los lechos fluidizados tienen ciclones externos o internos para la recuperacién de
tinos, pero con frecuencia se necesitan también filtros o sistemas de lavado.

Fluidizacidn continua; transporte neumatico y en suspension. Cuando la veloci-
dad del fluido a través del lecho de sdlidos es suficientemente grande, todas las
particulas son arrastradas por €l fluido y transportadas por €l para dar lugar ala

fluidizacién continua. Su principal aplicacion es e transporte de sdlidos de un
lugar a otro en una planta de proceso, aunque algunos reactores gas-solido
operan de esta forma.

Trangporte  hidrdulico o en suspensién.  Las particul as aproximadamente menores
de 50 um de diametro sedimentan muy lentamente y se suspenden facilmente en
un liquido en movimiento. Las particulas més grandes son més dificiles de poner
en suspension, y cuando el diametro es de (0,25 mm o0 superior se requiere una
velocidad elevada del liquido para mantener todas las particulas en movimiento,
especialmente en tuberias horizontales. La velocidad critica ¥, por debgjo de la
cual las particulas sedimentan, se encuentra tipicamente comprendida entre 1y
5 m/s, dependiendo de la diferencia de densidad entre € sdlido y €l liquido, del
diametro de las particulas, de la concentracion de la suspension y del tamafio de
la tuberia. Una ecuacion general semi-tedrica para predecir 7, ha sido propuesta
por Oroskar y Turian 5.

La caida de presion en suspensiones de particulas que no sedimentan puede
obtenerse a partir de las ecuaciones para un liquido homogéneo, teniendo en
cuenta la mayor densidad y la viscosidad aparente. Para «suspensiones que
sedimentan» no existe una Unica correlacion satisfactoria; la caida de presion en
una tuberia horizontal es mayor que en el caso de un fluido de una sola fase de la
misma densidad y viscosdad que la suspension, especidmente cerca de la veloci-
dad critica, pero se acerca a la del liquido de una sola fase a aumentar la
velocidad. Cuando la velocidad es 3¥, o mayor, la caida de presion en la suspen-
siony en d liquido equivalente de una sola fase son iguales. La velocidad tipica
en una larga tuberia la suspension es de 1,5 a 2 veces V..

Transporte neumatico. En un transportador neumatico € fluido de la suspen-
S6n e un gas, generdmente are, que circula con velocidades comprendidas entre
50 y 100 pies/s (15 a 30 m/s) en tuberias con didmetros comprendidos entre 2 y
16 pulg (50 a 400 mm). En la Figura 7.14 se muestra un sistema tipico de
transporte. La relacion entre la masa de sdlido y de gas r es generalmente menor
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Material

/ Tubo ajustable Salida de aire
: T Aspirador
Boquilla Manguera
Entrada de aire g
(b)
—
$
= AN Colector
de polvo
Ciclén
Al granero

. —
Solidos + entradz

] Al granero
de aire

(a)

Figura 7.14. Sistema de transporte neumatico: (a) sistema tipico de entrada mditiple;
(b) detdle de una boauilla

Boquillas

gue 5; para tales suspensiones la velocidad critica puede estimarse a partir de la
relacion empirica 6%

v o= 27;);’{?62_,3 D340 (7.66)

donde D, esél diametro de lamayor particula que ha de ser transportada. En la
Ecuacién (7.66) hay que utilizar las unidades pie-libra-segundo.

La caida de presién que se requiere para pasar aire a través de un sistema
neumético de transporte es pequefia, pero aumenta grandemente cuando es
preciso comunicar energia para levantar y mover los solidos. Este requerimiento
adicional de energia, segiin un balance de energia mecanica basado en la Ecua-
cion (4.33), es

Po= Vo Vo =Va & 1
E. = + s = (Z, - Za) 1.67
§ rl: PS 2gc & ( b ( )
donde V¥, = veocidad de los sdlidos a la entrada
v, = velocidad de los sdlidos a la sdlida
0, = densidad del sdlido

La energia E, es suministrada por el aire y es transmitida a las particulas
sdlidas por medio de la accion de las fuerzas de rozamiento entre e aire y €
sdlido. La energia E; es un término de trabajo y debe aparecer en €l balance de
energia mecanica para el aire.

Suponiendo que la caida de presion es una pequefia fraccion de la presion
absoluta, € aire puede considerarse como un fluido no compresible de densidad
constante g, correspondiente a la densidad media entre la entrada y la salida del
aire. S se desprecia la variacién de la carga de velocidad, se admite que €l factor
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de energia cinética es la unidad y se tiene en cuenta E,, la ecuacion de Bernou-
Ili (4.33), por unidad de masa de aire, adquiere la forma

Bo " Pe y Bz _Z)=—E —h (7.68)
P 8.

donde h, es la friccion total en la corriente. Eliminando E, de las Ecuacio-
nes (7. 67) y (7.68) y despejando p, — p, se obtiene

(g/gc)(l + r)(Zb - Za) + r( sb T Vslzz)/zgc + hf (7 69)
1p + rlp, |

En la bibliografia’®® se consideran métodos para calcular las pérdidas por
friccion A, El problema del flujo simultaneo de dos fases es complejo y rara vez
se pueden cacular las pérdidas por friccion con exactitud. Sin embargo, en
muchos sistemas de transporte las pérdidas por friccion son pequefias en  compa
racion de las pérdidas que resultan de la dlevacion y la aceleracion de los solidos,
y la caida total de presiéon p, = p, dada por la Ecuacion (7.69) es en genera
suficientemente exacta habida cuenta de la incertidumbre de 4,. En la Referencia
bibliogréfica 16¢ se dan datos y nomogramas para € disefio preliminar de
transportadores neuméati cos.

Pg— P =

16b

SIMBOLOS

A Area, pie? 0 m% A, &ea proyededa de la paticula 4,, &ea de los contomos ddl
Caml tanbién &ea totd de las paticulas del lecho

a, Aceleracion de Iapartlculaapartlr de unafuerza externa, pies/s* 0 m/s?
o Coeficiente de rozamiento, 2Fpg./u3pA,, adimensional
D Diametro, pies o m; D, dianero de la paticula edféica o de una edera que tiene

el mismo volumen que la particula; D, diametro medio de las particulas en la
fraccion i D, didmetro medio efectivo paralamezcla de particulas

E, Energia comunicada a los solidos por €l aire en un transportador neumatico,
pies-1b,/Ib 0 J/kg

F Fuerza, Ib, 0 N; F,, fuerza de rozamiento total; F,, fuerza de flotacion; F,, fuerza
externa; £, fuerzainterna; F,, fuerza de rozamiento debida al esfuerzo cortante
ViSCos0

f Fector de friccion de Faming, adimensond; f,, fetor de fricion paa lechos de
relleno

J Fraccion de volumen del lecho fluidizado ocupado por burbujas de gas

Gy Velocidad mésica del fluido que se acerca a la particula, Ib/pie®-s O kg/m?-s;
también veocidad mésca supeficdid en un lecho de releno

g Acderacion de la gravedad, pies/s? 0 m/s?

g Fedor de propordaﬂided de la ley de Newton, 32 174 pies-lb/lb,-s*> O 9,80665

m-kg/kg,-s

h Perd|das totales por friccion en el fluido, pies-1b,/1b 0 J/kg

l{ Criterio  paa sedimentacion, definido  por la  Ecuacion  (747) adimensond

ky, k, Condantes de la Ecuacion (7.10)

L Longitud de una particula cilindrica, pies 0 m; también altura de relleno o de
lecho fluidizado; L,, dtura de lecho en la fluidizacion incipiente
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m Masa, 1b o kg; también exponente en la Ecuacion (7.61)

Nita Ndmero de Mach, adimensional; Ny,, . Ny, p €0 [0S puntos ay b; Ny, , del
fluido que se acerca

NP Nimero de particulas del lecho

Nz  Nimero de Reynolds, adimensional

Nge,p NUmero de Reynolds dela particula, D,G,/u, adimensional

N, Ndmero de particulas en cada interval o de tamafios

n Exponente en la Ecuacion (7.48)

P Presion, 1b,/pie? o N/m? p,, p,, en los puntos ay b; p, en e punto de estancamien-
to; po, en el fluido no distorsionado

r Radio del camino de la particula, pies 0 m; también relacion de masa de sélidos
a aire en un transportador neumatico

ty Radio hidraulico del canal, piesom

S Area de la seccion transversal del lecho, pie* o m% S, de latorre vacia

5, Area de una sola particula, pie* o m’

T Temperatura, “F, °R, °C o K; T, T,, en los puntos a y b; T, en el punto de
estancamiento; Tp, de la corriente que se acerca

t Tiempo, §

u Velocidad del fluido o de la particula, pies/s 0 m/s; u,, velocidad media de la
burbuja en un lecho fluidizado; u, velocidad de sedimentacion de una suspension
uniforme; u,, velocidad limite de una particula; ug, velocidad de la corriente que se
acerca; u', componente fluctuante

v Velocidad volumétrica del fluido, pies/s o m/s; V., velocidad critica en el transpor-
te hidraulico; P, velocidad de los sélidos en un transportador neumético; ¥, a la
entrada; V,,, alasalida; V,, velocidad superficial; V;,,, velocidad superficial mini-
ma de fluidizacion

v, Volumen de una sola particula, pie* o m?

X; Fraccién en volumen de particulas de tamafio i en un lecho de particulas mez-
cladas

VA Altura sobre el plano de referencia, piesom; Z,, Z,,en los puntosay b

Letras  griegas

o Angulo formado con la perpendicular a la direccion de flujo

y Relacion de calores especificos, ¢,/c,

Ap Caida de presion en un lecho de relleno o fluidizado

I Porosidad o fraccion del volumen de huecos en un lecho de sdlidos; ¢, porosidad
minima para fluidizacién

n Viscosidad absoluta, 1b/pies-s 0 ¢P; p,, viscosidad efectiva de la suspension

p Densidad, 1b/pie® o kg/m3; p,, de la particula; p, del sélido transportado; py, de la
corriente que se acerca; g, densidad media del aire en un transportador neumatico

T, Esfuerzo cortante en el |imite de la conduccién, 1b,/pie? o N/m?

o, Esfericidad, definida por la Ecuacion (7.19)

¢ Funcion

) Velocidad angular, rad/s

PROBLEMAS

7.1, Serealiza una oxidacién parcial pasando aire con1,2 por 100 de un hidrocarburo a

través de tubos de 13 pulg, rellenos con 8 pies de particulas cataliticas cilindricas de
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1/8 pulg por 1/8 pulg. El aire entraa 350 °Cy 2,0 atm con una velocidad superficial de
30 pies/s. ;Cudl es la caida de presion a través de los tubos rellenos? ;Cudnto se reducirfa la
caida de presion utilizando particulas de 3/16 pulg? Supdngase ¢ = 0,40.

7.2.  Unatorre catalitica de 50 pies de altura 'y 20 pies de diametro esta rellena con esferas
de 1 pulg de diametro. El gas entra por la parte superior del lecho a unatemperatura de
500 °F y sale a la misma temperatura. La presion en el fondo del lecho catalitico es
30 1b,/pulg? abs. La porosidad es 0,40, Si el gas tiene unas propiedades medias similares a
las del propano y el tiempo de contacto (basado en ¥,) entre el gasy el catalizador es 10 s,
;cual es lapresion alaentrada?

7.3. La caida de presion para aire que fluye a través de una columna rellena con anillos
Raschig ceramicos de 1 pulg es de 0,01 pulg de agua por pie cuando G, = 80 Ib/pie-h, y
0,9 pulg de agua por pie cuando G, = 800 1b/pie?-h, en ambos casos para una velocidad
masica de Ifquido con flujo en contracorriente de 645 Ib/pie-h (Ref. 16, p. 18:27). Puesto
gue la variacion de la caida de presion con el flujo es pequefia en el intervalo de
velocidades masicas de liquido comprendidas entre 645 y 1980 1b/pie?-h, ignorese la
retencion de liquido y estimese la fraccion de huecos si los anillos tienen un espesor de
pared de 1/8 pulg. Utilicese esta fraccion de huecos y la ecuacion de Ergun para predecir la
caida de presion, y discutase la diferencia entre los valores predichos y experimentales.

7.4. La caida de presion a través de un lecho de particulas se puede utilizar para
determinar el area de la superficie externa y el tamafio medio de las particulas. Datos para
un lecho de particulas de un mineral triturado muestran Ap/L = 84 (Ib/pulg?)/pie para
aire fluyendo con una velocidad superficial de 0,015 pies/s. La fraccion de huecos medida
es de 0,47y laesfericidad estimada @, es (,7. Calcilese el tamafio medio de las particulas y
el &rea de la superficie por unidad de masa si el s6lido tiene una densidad de 4,1 g/cm?.
;Qué sensibilidad tiene |a respuesta a un error de(,01 en ?

75.  {Qué tiempo se precisa para que sedimenten las particulas esféricas de la Tabla 7.2, a
sus velocidades terminales y en condiciones de sedimentacion libre, a través de 2 m de
aguaa20“C?

7.6. Se utiliza un separador de ciclén para separar granos de arena de una corriente de
airea 150 °C. Si el cuerpo del ciclon tiene 2 pies de didmetro y la velocidad tangencial
media es de 50 pies/s, ;jcudl es la velocidad radial cerca de la pared para particulas de 20 y
40 um de tamafio? ;Cuantas veces son estos valores mayores que la velocidad terminal en
la sedimentacion por gravedad?

7.7. Esferas de galena de 0,0005 pulg de didmetro se hacen girar en una suspension
acuosa por medio de una centrifuga operando a 70 “F. Lavelocidad de la centrifuga es
de 600 rpm. El didmetro interior del liquido que giraes de 6 pulg y el diametro exterior
es de 12 pulg. Suponiendo que las particulas estan en todo momento alas vel ocidades
terminal es correspondientes a sus localizaciones, jqué tiempo se requiere para separar

Tabla 7.2. Datos para el Problema 7.5

Sustancia Dens. rel. Diametro, mm
Galena 75 0,25

0,025
Cuarzo 2,65 0,25

0,025
Carbon 1,3 6

Acero 7,7 25
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completamente las particulas del liquido? La distribuciéninicial de las particulas en €l

ligudo es unifome y la sedimentacion transcurre en  condiciones de  sedimentacion  libre
78 Se fdwican paticuas de urea pulverizando gotss de urea fundida en un ges frio en
la pate superior de uma torre dta, dgando olidificar € Sdlido a medida que cee Se han

de producir particulas de 6 mm de didmetro en unatorre de 25 m de altura que contiene
are a 20 “C. La densdad de la urea es 1330 kg/m®. (39 ;Cual s¥a la velocidad termind de

las particulas suponiendo condiciones de sedimentacion libre? (b) ;Alcanzaran las partics
las el 99 por 100 de esta velocidad antes de llegar a fondo de latorre?

79. Paticulas eféicas de 1 mm de dianero han de fluidizase con agua a una veod-
dad doble del valor minimo. Las particul as tienen una porosidad interna del 40 por 100,
un didmetro medio de los poros de 10 um, y la densidad de las particulas es1,5 g/cm®.

Demuésree que e fluo a través de los poros internos es muy pequefio en comparacion

con d flyo entre las paticuas y que la porosdad interna s puede despreciar d predecir
el comportamiento de fluidizacion.
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CAPITULO

OCHO

TRANSPORTE Y MEDIDA DE FLUIDOS

En los capitulos precedentes se han estudiado |os aspectos tedricos del movimien-
to de fluidos. Sin embargo, el ingeniero ha de tratar también con problemas
précticos de transporte de fluidos desde un lugar a otro y de la medida de sus
velocidades de flujo. Estos problemas constituyen el temario de este capitulo.

La primera parte del capitulo trata del transporte de fluidos, tanto liquidos
como gases. Con frecuencia los sélidos se mangjan de una forma andloga suspen-
diéndolos en un liquido con el fin de formar un lodo que se puede bombear, o
bien transportdndolos en una corriente gaseosa a elevada velocidad. Es maés
barato mover fluidos que solidos y, siempre que es posible, los materiales se
transportan en forma fluida. En los procesos industriales los fluidos se transpor-
tan casi siempre en conducciones cerradas, algunas veces de seccion cuadrada o
rectangular, pero con mucha mas frecuencia en conducciones de seccion circular.
En la segunda parte del capitulo se tratan los métodos mas frecuentes de medida
de velocidades de flujo.

TUBERIAS, VALVULAS Y ACCESORIOS

Tubos y tuberfas. Los fluidos se transportan generalmente por el interior de
tubos o tuberias de seccidn circular, que existen en una amplia variedad de
tamafio, espesor de pared y materiales de construccién. No existe una clara
distincién entre los términos tuperia y tubo. En general, las tuberias tienen pared
gruesa, diametro relativamente grande y se construyen en longitudes moderadas,
comprendidas entre 6 y 12 metros. Los tubos son de pared delgada y general-
mente se venden en forma de rollos de muchos metros de longitud. Los tubos
metalicos se pueden roscar, mientras que las tuberias no. Las paredes de las
tuberias son generalmente rugosas y, en cambio, los tubos tienen paredes muy
lisas. Los tramos de tuberias se pueden unir por bridas o mediante accesorios
soldados; las piezas de tubos se unen generalmente mediante accesorios. Por
altimo, los tubos se fabrican por extrusion o laminacion en frio, mientras que las
tuberias metdlicas se fabrican por soldadura o moldeo.
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Los tubos y tuberias se fabrican de muy diferentes materiales, incluyendo
metales y deaciones, madera, cerdmica, vidrio y diferentes plasticos. El cloruro de
polivinilo, o0 PVC, es ampliamente utilizado para conducciones de agua. En las
plantas de proceso, €l material mas frecuente es acero de bajo contenido en
carbono, con e que se fabrica la llamada tuberia de hierro negro. Con frecuencia
se utilizan también tuberias de hierro forjado y de fundicion.

Tamafios. Los tubos y tuberias se clasifican en funcién de su diametro y del

espesor de pared. En tuberias de acero, los didmetros nominales normalizados,
estdn comprendidos en € intervalo de 1/8 a 30 pulg. En tuberias grandes de mas

de 12 pulg de didmetro, € didmetro nomina esigua a diametro externo real; en

tuberias pequefias e didmetro nominal no corresponde a ninguna dimension real.

Para tuberias de 3 a 12 pulg € valor nominal es préximo a diametro interno real,
pero para tuberias muy pequefias esto no es cierto. Sin tener en cuenta € espesor
de pared, € diametro externo de todas las tuberias, correspondientes a un deter-

minado tamafio nominal, es e mismo, con € fin de poder intercambiar los
accesorios. Las dimensiones normalizadas de tuberias de acero, se dan en €

Apéndice 4. Las tuberias de otros materiales se fabrican también con & mismo
diametro externo que las tuberias de acero, con €l objeto de poder intercambiar
las diversss pates de un sstema de conduccion. Estas dimensiones normalizadas
de tuberia se las conoce como IPS (iron pipe size) o NPS (normal pipe size) Ad la
nomenclatura «tuberia de niquel de 2 pulg IPS» significa que se trata de una
tuberia de niquel, que tiene e mismo diametro exterior que una tuberia de acero

normalizada de 2 pulg.

El espesor de pared de una tuberia viene dado por € nimero de catalogo, que
aumenta con el espesor. Se utilizan los diez nimeros de catd ogo, 10, 20, 30, 40,
60, 80, 100, 120, 140 y 160; sin embargo, para tuberias de diametro inferior a
8 pulg, solamente son habituales los ndmeros 40, 80, 120 y 160. En e Apéndice 6 se
presentan los espesores reales de pared para los diferentes niimeros de catalogo
para tuberias de acero; para otras aleaciones, € espesor de pared puede ser
mayor 0 menor que € de la tuberia de acero, dependiendo de la resistencia
mecanica del material. Para acero a temperatura ordinaria, la presién admisible
es la cuarta parte de la méxima que soporta el material.

El tamafio viene dado por e didmetro exterior. El valor nominal corresponde
al diametro exterior real, dentro de tolerancias muy estrechas. El espesor de
pared viene generalmente dado por € ndmero BWG (Birmingham wire gauge)
que varia desde 24 (muy ligero) hasta 7 (muy pesado). En € Apéndice 7 figuran
los tamafios y espesores de pared para tubos de cambiadores de calor.

Seleccion del tamario de tuberia.  El tamafio Optimo de tuberia, para un caso
determinado, depende de los costes relativos de instalacion, de la potencia,
mantenimiento y de las tuberias y accesorios de repuesto. En instalaciones peque-
flas basta con una estimacion segln criterio. En la Tabla 8.1, por gemplo, se
indican intervalos representativos de velocidad en tuberias. Los valores de la
tabla son los més corrientes en la préctica ordinaria, sin embargo, en condiciones
epecides, pueden requerirse velocidades que eddn fuera de los intervaos indica-
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Tabla 81 Veocidad de fluidos en tuberfas

Velocidad
Fluido Tipo de flujo pies/s m/s
Liquidos poco  viscosos  Flujo por gravedad 0,5-1 0,15-0,30
Entrada de bomba -3 0,3-0,9
Salida de bomba 4-10 1,2-3
Linea de conduccion 4-8 1,2-24
Liquidos  viscosos Entrada de bomba 0,2-0,5  0,06-0,15
Salida de bomba 0,5-2 0,15-0,6
Vapor de agua 30-50 9-15
Aire 0 g 30-100 9-30

dos. Las velocidades pequefias han de ser las mas utilizadas, especiamente
cuando €l flujo es por gravedad desde tanques elevados. La relacion entre tamario
de tuberia, velocidad volumétrica de flujo y velocidad, se indica en el Apéndice 6.

En sistemas grandes y complejos de tuberias, €l coste de las mismas puede ser
una fraccion importante de la inversién total y se justifica entonces el empleo de
métodos laboriosos para la eleccion del tamafio de tuberia; en estos casos se
emplean ordenadores.

Juntas y accesorios. Los métodos que se utilizan para unir tubos y tuberias,
depende en parte de las propiedades del material de construccion, pero sobre
todo del espesor de pared. Los productos tubulares de pared gruesa, se conectan
entre si por medio de accesorios roscados, bridas o soldadura. Las piezas de
pared delgada se unen por soldadura, compresién o accesorios conicos. Las
tuberias fabricadas con materiales frégiles, como vidrio, carbon o fundicion, se
unen mediante bridas o juntas de enchufe y cordon.

Cuando se emplean accesorios roscados, se hace una rosca a los terminales
del tubo, por medio de una herramienta adecuada. Las rosca tiene forma de huso
y los Ultimos pasos de la misma, situados a mayor distancia del extremo de la
tuberia son imperfectos, de forma que se obtiene una unién hermética cuando la
tuberia se rosca en el accesorio. La rosca debilita la pared del tubo y, en general,
los accesorios no son tan fuertes como la tuberia; por consiguiente, cuando se
emplean accesorios roscados, €l niumero de catdlogo calculado mediante la Ecua-
cion (8.1), debe duplicarse. Los accesorios roscados estdn normalizados para
tuberias hasta 12 pulg, pero debido a la dificultad del roscado y del manejo de
tuberias grandes, se emplean muy raramente para tuberias mayores de 3 pulg.

La conexion de tuberias con un diametro mayor de 2 pulg, se hace por medio
de bridas o soldadura. Las bridas son dos discos iguales o anillos de metal,
unidos mediante tornillos que comprimen una junta que esta situada entre sus
caras. Las bridas se unen a la tuberia por rosca o soldadura. Una brida sin
abertura empleada para cerrar una tuberia, recibe €l nombre de brida ciega. Para
unir las diferentes piezas de una tuberia de acero, especialmente en procesos en
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que la presién es devada, la soldadura ha llegado a ser e método normal. La
soldadura  proporciona  uniones més fuertes que los accesorios roscados y  ademés
no debilita la pared de la tuberia, de forma que para una determinada presion,
pueden emplearse tuberias de menor espesor. Las uniones hechas por soldadura
son herméticas, Casi la Unica desventaja consiste en que una unidn soldada no
puede abrirse sin destruirla

Dispostivos para expansén. Casi todas las tuberias estan sometidas a variacio-
nes de temperatura 'y en algunos casos las variaciones pueden ser muy grandes.

Estas variaciones de temperatura producen expansiones y contracciones de la
tuberia. Si la tuberia esta fijada rigidamente a sus soportes, puede desprenderse,

curvarse o incluso romperse. Por ello, en conducciones largas no se emplean
soportes fijos, sino que la tuberfa se coloca sobre anillos 0 se suspende por medio
de cadenas o varillas. También se toman precauciones en todas las conducciones
que operan a temperatura elevada, para permitir la expansion, de tal forma que
las valvulas y accesorios no estén sometidos a tensiones. Esto se consigue por
medio de curvas o «liras» en la tuberia, por juntas de expansion con empagueta-

dura, fuelles, o juntas sin empaguetadura, y a veces, por medio de manguitos de
metal  flexible.

Prevencion de fugas en partes méviles. En muchos procesos €S necesario que una
parte del equipo se mueva en relacion a otra, sin que existan pérdidas excesivas
de fluido en la pieza movil. Esto ocurre, por ejemplo, en juntas de expansién con
empaquetadura'y en valvulas en las que € véstago ha de entrar en el cuerpo de la
vévula y tener libertad de giro sin dgjar salir a fluido. Ocurre también en €
&bol de una bomba o compresor, que penetra en la carcasa 0 cuando € de de un
agitador atraviesa la pared de un tanque de presion, y en otros muchos casos.
Los digpositivos més corrientes para disminuir las fugas, d mismo tiempo que
permiten libertad de movimiento son, |os prensaestopas y 0s cierres mecanicos.
Ninguna de estas soluciones evita completamente las fugas. Si no puede tolerarse
ninguna fuga, cualquiera que sea el fluido, es posible modificar € dispositivo de
forma que se tenga la seguridad de que a los aparatos entran o salen fluidos
inocuos. EI movimiento de la pieza mévil puede ser de vaivén o rotatorio, 0
ambos a la vez; puede ser pequefio y accidental, como en una junta de expansion
con empaquetadura, o practicamente continuo, como ocurre en una bomba.

Cajas  prensaestopas.  Un prensaestopas sirve de cierre a un arbol rotatorio o a
un ge que se mueva longitudinalmente. En esto difiere de los cierres mecanicos,

gue sdlo son (tiles en partes rotatorias. La «caja» es una camara estacionaria que
rodea a gje o tuberia, segin se indica en la Figura 8.14. Con frecuencia se hace

un saliente en la carcasa o0 en la pared del tanque para dar una mayor profundi-
dad en la cdmara. El espacio anular que existe entre e gjey la pared de la camara
se llena con una empaguetadura que es de cuerda o anillos de un material inerte,

como amianto y que ademés contiene un lubrificante, como grafito. Al comprimir
la empaquetadura arededor del ge, se evita que € fluido salga a través del
prensaestopas, permitiendo a mismo tiempo que € eje gire 0 se mueva hacia
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dentro y hacia fuera. La empaguetadura se comprime por medio de una prensa-
guarnicion, o casquillo prensaestopas, que comprime la caa mediante una aran-
dela. El eje ha de tener una superficie lisa de forma que no arrastre la empagueta-
dura; aun asi, la presion de la misma aumenta considerablemente la fuerza
necesaria para mover el gje. Aunque una caja prensaestopas, aun en condiciones
ideales, no evita completamente las fugas, de hecho, cuando se trabaja en condi-
ciones adecuadas, las pérdidas son pequefias. Por otra parte el desgaste de la
empaquetadura y las pérdidas de energia en las cajas prensaestopas no lubrifica-
das son grandes. Cuando el liquido es tOxico o corrosivo, es preciso evitar
totalmente las fugas.

Esto puede conseguirse mediante un anillo de cierre hidraulico, que se repre-
senta en la Figura 8.16; puede considerarse como dos cajas prensaestopas sobre
el mismo gje, con dos empaguetaduras separadas por el anillo. El anillo tiene una
seccién transversal en forma de H, con orificios que atraviesan la parte central de
la H en direccién perpendicular a eje. La pared de la camara de la caja prensaes-
topas lleva un tubo que introduce o saca fluido del anillo de cierre. Haciendo
vacio a ese tubo, todo fluido peligroso que pasa a través de una empaguetadura
se extrae a un recinto de seguridad antes de que pueda llegar a la segunda
empaquetadura. Se puede asegurar que no hay fugas peligrosas al exterior de la
caja prensaestopas, haciendo circular un fluido inocuo, generalmente agua, a
presion dentro del cierre hidréulico.

Cierresmecanicos. En un cierre rotatorio, o mecanico, € contacto deslizante
tiene lugar entre un anillo de grafito y una cara pulimentada de un metal,
generalmente acero a carbono. En la Figura 8.2 se representa un cierre tipico. El
anillo estacionario de grafito, que se mantiene en contacto con el collar rotatorio
de metal, por medio de resortes, evita que el fluido en la zona de presién elevada
salga arededor del eje. En el espacio que existe entre e cuerpo de cierre y la
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camara que lo mantiene arededor del €e, se coloca un anillo estacionario de
goma o de plastico; éste evita las fugas de fluido a través de las partes del cierre
que no giran, y permite que € anillo libre de grafito se mueva axiamente, de
forma que pueda presionar fuertemente sobre el collar. Los cierres rotatorios
requieren menos entretenimiento que las cajas prensaestopas y se utilizan amplia-
mente en equipos en los que se manejan fluidos muy corrosivos.

Vévulas. En un proceso, se emplean un gran nimero de valvulas, de tamafios y
formas muy diferentes. A pesar de la amplia variedad de disefios, todas tienen un
fin principa que es comun: disminuir o detener el flujo de un fluido. Algunas
vélvulas son del tipo «todo o nada», es decir, funcionan abriendo o cerrando
totalmente, otras se disefian de forma que pueden ser reguladas, reduciendo asi la
presion y la velocidad de flujo del fluido. Existen aun otras, que permiten € flujo
solamente en una direccidn, o en ciertas condiciones de temperatura y presion.
Una trampa de vapor, que es una forma especial de valvula, permite el paso a
través de ella de algunos fluidos, mientras que retiene a otros. Finalmente, por
medio de ciertos dispositivos, pueden fabricarse vélvulas para controlar la tempe-
ratura, presion, nivel de liquido u otras propiedades de un fluido en un punto
aejado de la valvula

No obstante, en todos los casos las vélvulas inicialmente detienen o controlan
el flujo. Esto se realiza colocando un obstaculo en la trayectoria del fluido, el cual
puede moverse a voluntad dentro de la tuberia, sin que préacticamente existan
fugas del fluido hacia el exterior de la misma. Donde la resistencia a flujo que
provoca una vavula abierta sea pequefia, €l obstaculo y la abertura que ha de
cerrarse han de ser grandes. Para el control preciso de la velocidad de flujo, lo
cual se consigue a costa de una gran caida de presion, se reduce grandemente €l
area de la seccion transversal de la conduccién, de forma que pueda introducirse
un pequefio obstaculo dentro de la seccion reducida.
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Valvulas de compuerta y valvulas de asiento. En la Figura 8.3 se representan los
dos tipos mas corrientes de valvulas: valvulas de compuertay vélvulas de asiento.
En una vélvula de compuerta el diametro de la abertura a través de la cual pasa
e fluido es préacticamente la misma que la de la tuberia, y no varia la direccion
del flujo. Por consiguiente, una vavula de compuerta abierta introduce sola-
mente una pequefia caida de presion. El disco tiene forma de cufia 'y se adapta a
un asiento que tiene la misma forma; cuando se abre la vdvula, € disco se eleva
dentro del cabezal hasta que queda completamente fuera de la trayectoria del
fluido. Las vélvulas de compuerta son adecuadas para abrir o cerrar completa-
mente la conduccion.

Las vélvulas de asiento, también llamadas de globo (debido a la forma
esférica de los primeros modelos utilizados) son ampliamente utilizados para
controlar la velocidad de flujo de un fluido. En una valvula de asiento, el fluido
circula a través de una pequefa abertura y cambia varias veces de direccion. Esto
puede observarse imaginando el flujo a través de la valvula que se representa en
la Figura 8.3b. La caida de presion, por tanto, es grande en este tipo de vélvula

Vélvulas de piston y de bola. Las vélvulas de piston son Utiles en procesos
quimicos para temperaturas inferiores a 250 “C. Como en una vévula todo-nada
de laboratorio, un cuarto de giro hace que la vélvula pase de totalmente abierta a
totalmente cerrada. Cuando esta totalmente abierta, el canal a través de la
vélvula puede ser tan ancho como el interior de la tuberia y la pérdida de carga

es minima. En una valvula de bola, el elemento de cierre es esférico y los

problemas de alineamiento y congelacién del material son menores que con una
valvula de pistén. Tanto en las valvulas de bola como en las de piston el area de
contacto entre el elemento movil y el asiento es grande y ademas ambas pueden

ser utilizadas como vélvulas de regulacion. Ocasionalmente las vévulas de bola

tienen aplicaciones en control de flujo.
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(b) (c)
Figura 8.4. Vavulas de retencion: (a) Por eevacion. (6) De bola. (c) De hisagra

Valvalas de retencion. Una védvula de retencion permite € flujo solamente en
una direccion. Se abre debido a la presion del fluido que circula en una determi-
nada direccion; cuando se detiene € flujo o tiende a invertirse, la vavula cierra
automaéticamente por gravedad o por medio de un resorte que hace presion sobre
el disco. Los tipos corrientes de vavulas de retencion se representan en la Figu-
ra 8.4. El disco moévil esta sefialado en negro.

Recomendaciones practicas. En € dissfio e inddacion de un sstema de tuberias,
ha de prestarse mucha atencion a los detalles, ya que € buen funcionamiento de
una planta puede depender del hecho, aparentemente insignificante, de lainstala
cion de tuberias. Mencionaremos agui algunos principios generales que son de
gran interés en relacion con este hecho. Al instalar un sistema de tuberias, por
giemplo, las conduciones deben ser paraelas y han de evitarse, siempre que sea
posible, los codos en angulo recto. Deben tomarse precauciones para que las
conducciones se puedan recambiar o limpiar con facilidad. Esto lleva consigo la
necesidad de instalar gran nimero de uniones o bridas. Para facilitar la limpieza,
en vez de codos, se situardn en lugares clave, cruces y tes, con su abertura
sobrante cerrada por un tapon. Resulta entonces fécil desmontar y limpiar la
conduccién con una varilla o un cepillo limpiatubos. Siempre debe esperarse que
una conduccién se obture, pues en casi todos los procesos, 1os fluidos contienen
alguna suciedad que se va depositando en la conduccién y llega un momento en
que se detiene € flujo.

En los sistemas de flujo por gravedad, la tuberia debe tener un didmetro
superior al necesario y contener un minimo de codos. El ensuciamiento de las
conducciones es particularmente importante cuando el flujo es por gravedad, ya
gue a no poder aumentar la carga de presion del fluido, puede ocurrir que no se
alcance la velocidad de flujo deseada.

También deben eperarse fugas a través de las vavulas. Cuando sea necesario
detener totalmente € flujo, bien porgue las fugas a través de una vavula conta-
minen un producto valioso, o bien porque puedan poner en peligro a personal,
no resulta adecuado utilizar una véavula corriente o de retencion. En este caso
una brida ciega, colocada entre dos bridas ordinarias, detiene todo €l flujo; o
bien, puede «romperse» la conduccién en una unién o en un par de bridas y
cerrar las aberturas con una tapadera o tapon.

Siempre que sea posible, las valvulas han de montarse con € husillo hacia
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arriba, y deben estar a una atura que pueda alcanzarla €l operador. Han de
guedar bien sujetas, pero sin tensiones, y con suficiente holgura para permitir la
expansion térmica de la tuberia adyacente. Debe dejarse € espacio suficiente
también para poder abrirla completamente y para reponer la cagja prensaestopas.

MAQUINARIA PARA EL MOVIMIENTO DE FLUIDOS

Los fluidos s¢ mueven a través de tuberias, aparatos o la amdsfera, por medio de
bombas, ventiladores, soplantes y compresores. Estos dispositivos aumentan la
energia mecanica del fluido. El aumento de energia puede emplearse para incre-
mentar la velocidad, la presion o la atura del fluido. En e caso especial de
metales liquidos, la energia puede ser suministrada por medio de campos electro-
magnéticos giratorios. Los elevadores de aire, las trompas y 1os eyectores, mue-
ven d fluido utilizando la energia de un segundo fluido. Sin embargo, € método
maés.corriente de comunicar energia es por medio de un desplazamiento positivo
0 de una accion centrifuga suministrados por fuerzas exteriores. Estos métodos
conducen a las dos clases principales de aparatos para el movimiento de fluidos:
en primer lugar, los que aplican directamente presion a fluido, y en segundo
lugar, los que producen rotacion por medio de un par de fuerzas. En € primer
grupo estan incluidos los aparatos de presion y, en e segundo, las bombas
centrifugas, soplantes y compresores. Por otra parte, en los aparatos que comuni-
can presién por desplazamiento positivo, la fuerza puede ser aplicada a fluido,
bien por medio de un émbolo que acciona dentro de un cilindro, o bien por
dispositivos giratorios de presion. El primer grupo comprende las llamadas
maquinas alternativas y el segundo corresponde a los aparatos de tipo rotatorio.

L os términos bomba, ventilador, soplante y compresor, no tienen siempre un
significado preciso. Por ejemplo, una boma de aire y una bomba de vacio son
términos que se utilizan para designar maguinas que comprimen un gas. Sin
embargo, una bomba es generalmente un aparato para mover un liquido, y un
ventilador, una soplante 0 un compresor comunican energia a un gas. Los
ventiladores desplazan grandes volUmenes de gas (generalmente aire) en espacios
abiertos 0 por € interior de conducciones de gran diametro. Son méaguinas
rotatorias de baja velocidad y generan presiones del orden de unas pocas pulga-
das de agua. Las soplantes son méquinas rotatorias de elevada velocidad, que
operan con desplazamiento positivo o fuerza centrifigua, y que desarrollan una
presion maxima de unas 2 atm. Los compresores descargan a presiones desde
2 atm hasta miles de atmésferas.

Desde € punto de vista de la mecénica de fluidos, los fendmenos que tienen
lugar en estos aparatos pueden clasificarse atendiendo a que €l flujo sea compre-
sible o no compresible. En bombas y ventiladores |a densidad del fluido no varia
apreciablemente y en su tratamiento resulta adecuada la teoria del flujo no
compresible. En soplantes y compresores el aumento de densidad es demasiado
grande para que pueda justificarse la suposicion simplificante de densidad cons-
tante, de forma que es preciso utilizar 1a teoria del flujo compresible.

En todos los aparatos son importantes las caracteristicas de operacion, asi
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como las exigencias de eficacia. Evidentemente son importantes la capacidad de
flujo (generalmente medida en flujo volumétrico por unidad de tiempo para una
densidad especificada), los requerimientos de potencia y la eficacia mecanica.
También son deseables la seguridad de operacion y la facilidad de mantenimien-
to. En unidades pequefias es mas importante la sencillez de operacion que un
rendimiento mecéanico elevado que ahorraria solamente unos pocos kilovatios de
potencia

Bombas

En las bombas la densidad del fluido es a la vez constante y elevada. Las
diferencias de preson son generdmente considerables y se requiere una congtruc-
cién robusta.

Carga desarrdlada.  En la Figura 8.5 se representa esquematicamente una apli-
cacion tipica de una bomba. La bomba se instala en la conduccion y suministra
la energia necesaria para succionar liquido de un tanque de almacenamiento, y
descargarlo con una velocidad volumétrica de flujo constante a través de la salida
de la conduccion, situada a Z,, m sobre € nivel del liquido en € tanque. El
liquido entra a la bomba por una toma de succion situada en € punto a y sde
por € punto b, situado en la tuberia de descarga. La ecuacion de Bernoulli puede
aplicarse entre los puntos ¢ y b. Puesto que la Unica friccion existente es la que se
produce en la bomba y ésta se incluye en el rendimiento mecanico n, h, = 0. La
Ecuacion  (4.33) puede escribirse  entonces

Z 7 Z, o V2
nW,,=<[ﬁ+g”+°""’)—(&+g + 2 ) (8.1)
p 2g, p & 2g.

8.

Depébsito

Figura 8.5. Sistema de flujo con bomba.
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Las magnitudes entre paréntesis reciben €l nombre de cargas totalesy se repre-
sentan por H, es decir

yA 2
H=2, 81
P & 28,

(8.2)

En las bombas, |a diferencia de altura que existe entre las tomas de succion y de
descarga es despreciable y Z, y Z, pueden eliminarse en la Ecuacion (8.1). S H,
es la carga total de succion, H, la carga total de descargay AH= H, = H_, la
Ecuacion (8.1) puede escribirse

a

H —
b~ H, AH (8.3)
n

Potencia necesaria. La potencia suministrada a la bomba desde una fuente
externa se representa por Py, y se calcula a partir de W, mediante la expresion

Py = W, = ’"_nf‘fi (84)

donde #: es la velocidad de flujo de masa.

La potencia comunicada a fluido se calcula a partir de la velocidad de flujo
de masa y la carga desarrollada por la bomba. Se representa por P,y se define
por

P, = mAH (8.5)

A patir de las Ecuaciones (8.4) y (85)
Py =1L (8.6)

Las Ecuaciones (8.1) a (8.6) pueden aplicarse también a ventiladores utilizan-
do una densidad media g = (p, + p,)/2.

Altura de succién y cavitacion.  La potencia cal culada mediante la Ecuacion (8.4)
depende de la diferencia de presion entre la descarga y la succion y es indepen-
diente de la presion absoluta A partir de consideraciones energéticas es irrelevan-
te que la presion de succién sea inferior o superior a la presion atmosférica
siempre que € fluido permanezca en estado liquido. Sin embargo, si 1a presion de
succion es solo ligeramente superior ala presion de vapor, algo de liquido puede
vaporizarse slbitamente dentro de la bomba, dando lugar a un proceso que
recibe el nombre de cavitacion, que reduce grandemente la capacidad de la
bomba y provoca una severa erosién. S la presion de succidon es realmente menor
que la presion de vapor, la cavitacion se producird en la lineay no puede entrar
liquido en la bomba
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Para evitar la cavitacion €s preciso que la presion a la entrada de la bomba
supere a la presion de vapor en una cierta cantidad, que recibe € nombre de
carga neta de succion positiva (NPSH). El valor de la NPSH que se requiere es
del orden de 1,5 a 3 m para bombas centrifugas pequefias (hasta 400 litros/minu-
to), pero aumenta con la capacidad de la bomba, la velocidad del rodete y la
presion de descarga, recomendandose valores de hasta 15 m para bombas muy
grandes®. Para una bomba que succiona desde un depdsito, como € que se
representa en la Figura 8.5, la NPSH se cacula habitualmente mediante la
presion

NPSH = g_f<1_)2'_:.£_” - ;,fs> -z (8.7)
g\ p

donde p, = presion absoluta en la superficie del deposito
P, = presion de vapor
h,, = friccion en la linea de succion

La carga de velocidad en € interior de la bomba, «,7?/2g., habra de restarse
d resultado de la Ecuacion (8.7) para obtener un valor tedricamente més correcto
de la NPSH, pero este término generdmente sdlo representa 0,3 a 0,6 m y se tiene
en cuenta en los valores de la NPSH recomendados por los suministradores de la
bomba.

Para el caso especia de que € liquido sea précticamente no vol&til (p, = 0),
lafriccion sea despreciable (h,, = 0) y la presion en e punto &' sea la atmosférica,
la dtura de succidn méxima posible se puede obtener restando la NPSH requeri-
da de la lectura barométrica. Para agua fria la méxima altura de succion es de
unos 10 m, que en la préctica se reduce a unos 7,5 m.

Ejemplo 8.1. Benceno a 100 °F (37,8 “C) se bombea a través del sistema de la Figu-
ra 8.5 a razén de 40 gal/min (9,09 m>/h). El depésito esta a la presion atmosférica. La
presion manométrica a final de la linea de descarga es 50 1b,/pulg® (345 kN/m?). La
descarga estd a una atura de 10 pies y la succion de la bomba estd a 4 pies por encima
del nivel del depdsito. La linea de descarga es una tuberia de 1,5 pulg, Catdogo 40. Se
sabe que la friccion en lalinea de succion es de 0,5 1b,/pulg? (3,45 kN/m?) y en la linea
de descarga es de 5,5 Ib,/pulg? (37,9 kN/m?). La eficacia mecanica de la bomba es 0,6
(60 por 100). La densidad del benceno es 54 1b/pie? (865 kg/m?) y su presion de vapor
a100 °F (37,8 “C) es 3,8 Ib,/pul® (26,2 kN/m?). Calclilese: (a) |a carga desarrollada por
la bomba, (b) la potencia total comunicada, (c) la carga neta de succion positiva

SOLUCION

(a) El trabajo de bomba ), se obtiene utilizando la Ecuacion (4.33). El punto &’
aguas arriba estd a nivel del liquido en € depdsito y el punto §’ aguas abajo esta a
final de la linea de descarga, tal como se muestra en la Figura 8.5. Cuando se toma
e nivel de liquido en & tanque como referencia de aturas y se tiene en cuenta que

V. = 0, la Ecuacion (4.33) conduce a

. Z, o, V2 »
Wn:&.i.il,,. bb+hf_p_
p 8. 2g. p
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La veloddad de sdida ¥, se obtiene utilizando los datos del Apéndice 6. Para una
tuberia de 1,5 pulg, Catdogo 40, una velocided de 1 pie/s corregponde a una velocidad
deflujo de 6,34 gal/min, y

40 .
Vo = 34 = 631 pies/s

Con g, = 1,0, la Ecuacion (4.33) conduce a

(147 + 50144 + g+ 6,317 (55 + 05144 147 x 144
Wpn = —"——p—— =10 + -
54 g 2 x 3217 54 54

= 1599 pies-Ib,/lb

Segln la Ecuacion (8.3), Won es también la carga desarrollada, y
AH = H, - H, = 1599 pies-lb,/lb (477,9 J/kg)
(b La veocidad de flujo de masa es

40 x 4

- m = 4,81 Ib/S (2,18 kg/S)

m

La entrada de potencia, segin la Ecuacion (84), es

481 X 1599

P = 5% om0

= 2,33CV (1,74 kW)

(0 La presdn de vapor corresponde a una carga de

X 144
S’ST = 10,1 pies-Ib/Ib (30,2 J/kg)
La friccion en la linea de succion es

_ 05 x 144

hy =

= 1,33 pies-1b,/Ib (3,98 J/kg)

Bl vdor de la NPSH disponible, a partir de la Ecuacion (8.7), tomando g/g, = 1, es

NPSH = 39,2 — 10,1 — 1,33 — 4 = 23,77 pies (7,25 m)

Bombas de desplazamiento postivo. En el primer gran tipo de bombas un
volumen determinado de liquido queda encarado en una camaa que dternati-
vamente, £ llena desde la entrada y se vecia a una presion més dta a través de la
descarga Exigen dos subdases de bombas de desplazamiento postivo. En las
bombas dterndivas la cdmara es un dlindro esacionario que contiene un émbo-
lo, mientras que en las bombas rotatorias la cdmara s mueve dede la entrada
hagta la descaga y regresa nuevamente a la entrada
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Bombas alternativas. Las bombas de émbolo, de émbolo macizo y de diafragma,
son gjemplos de bombas aternativas. En una bomba de émbolo € liquido pasa a
través de una vévula de entrada a interior del cilindro mediante la accion de un

émbolo y posteriormente es forzado a través de una vavula de descarga durante
la carrera de retroceso. La mayor parte de las bombas de émbolo son de doble
efecto, es decir, € liquido es admitido aternativamente a cada lado del émbolo,
de forma que una parte del cilindro se est4 llenando mientras la otra se esta

vaciando. Con frecuencia se utilizan dos 0 mas cilindros en paralelo con cabeza-

les de succion y descarga comunes, y la configuracion de los pistones se gjusta
con e fin de minimizar las fluctuaciones del flujo de descarga El pistdon puede ser
accionado por un motor a través de una caja reductora o bien puede utilizarse

Vélvulas esféricas
de retencién
de salida

Vélvulas esféricas
de .retencién
de entrada

Descarga

Excéntrica ajustable

(a)

Cémara de aire —{—»

Descarga Vélvula esférica
T 3 de descarga
- >
- / AT Diafragma

-~ flexible

3 & 7 Vélvula esférica
© ) © ! ] de succién
o , g/ ’

TP
%

Succidén

(b)

Figura 86. Bombas alternativas de desplazamiento positivo: (a) bomba de émbolo maci-
z0; (b) bomba de diafragma.
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una conexion directa a un cilindro accionado por vapor. La presion maxima de
descarga de bombas de émbolo comerciales es del orden de 50 atm.

Para presiones mas elevadas se utilizan bombas de émbolo macizo, un gjem-
plo de las cuales se muestra en la Figura 8.6a4. Un cilindro de pared gruesa y
pequefio didmetro contiene un émbolo alternativo, perfectamente gjustado, que
es simplemente una prolongacion ddl vastago del émbolo. Al final de la carrera el
émbolo ocupa préacticamente todo € espacio del cilindro. Las bombas de émbolo
macizo son de simple efecto y generalmente estdn accionadas por un motor.
Pueden descargarse frente a presiones de 1500 0 mas atm.

En una bomba de diafragma € elemento aternativo es un diafragma flexible
de metal, plastico o caucho. Esto elimina la necesidad de empaquetaduras o
cierres que estén expuestos a liquido que se bombea, 1o cua supone una gran
ventgja cuando se mangjan liquidos toxicos o corrosivos. En la Figura 8.66 se
muestra una unidad tipica. Las bombas de diafragma operan con cantidades
pequefias 0 moderadas de liquido, de hasta 100 g/min, y pueden desarrollar
presiones superiores a 100 atm.

La eficacia mecanica de las bombas alternativas varia entre 40 y 50 por 100
para bombas pequefias y entre 70 y 90 por 100 para las mas grandes. Dicha
eficacia es practicamente independiente de la velocidad dentro de los limites
normales de operacion y disminuye ligeramente al aumentar la presion de descar-
ga debido a las fugas y la friccion adicional.

Rendimiento volumétrico. Larelacion entre e volumen de fluido descargado y €l
volumen barrido por el émbolo recibe € nombre de rendimiento volumétrico. En
las bombas de desplazamiento positivo € rendimiento volumétrico se mantiene
casi constante al aumentar la presion de descarga, si bien disminuye algo debido
alas fugas. Habida cuenta de su constancia del flujo volumétrico, las bombas de
émbolo, de émbolo macizo y de diafragma son ampliamente utilizadas como
«bombas de medida», que inyectan liquido en un proceso con un flujo volumétri-
co controlado y gjustable.

Bombas rotatorias. Existe una gran variedad de bombas rotatorias de desplaza-
miento positivo. Tienen nombres como, bombas de engrange, de I6bulo, de
husillo, excéntricas y de paetas. En la Figura 8.7, se representan dos gemplos de
bombas de engrangje. Al contrario que las bombas aternativas, las rotatorias no
contienen valvulas de retencion. Cuanto mejor sea € guste entre las partes
moviles y las partes estacionarias menores son las fugas desde la camara de
descarga hacia la de succidn; por otra parte, esto limita también la velocidad de
operacion. Las bombas rotatorias trabgjan mejor con fluidos limpios y modera-
damente viscosos, tales cOmo aceites lubricantes ligeros. Puede operarse con
presiones de descarga superiores a 200 atm.

En las bombas de engranaje cilindrico (Fig. 8.7a) los engranajes giran con
buen guste dentro de la carcasa. El liquido entra a través de la tuberia de succion
por la pate inferior de la carcasa, es ocluido en los espacios que existen entre los
dientes y la carcasay circula periféricamente hacia la parte superior de la misma
y tinalmente es lanzado hacia € punto de descarga. El liquido no puede volver a
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Descarga

Descarga

Carcasa

Media luna
\ estacionaria

Anillo de
engranaje

Entrada — ]
(2) (b)

Figura 8.7. Bombas de engrangies. (a) Bomba de engranges cilindricos. (b) Bomba de
engrangjes  internos.

la camara de succion debido ad estrecho guste de los engrangies en d centro de la
bomba.

La bomba de engranaje interno (Fig. 8.75) consta de una carcasa, dentro de la
cual hay un pifibn que engrana con una corona dentada. La corona dentada es
coaxial con la carcasa, pero € pifion, que es movido desde € exterior, esta
montado excéntricamente. Una media luna metdlica estacionaria llena € espacio
gue existe entre los dos engranajes. El liquido es transportado desde la entrada
hasta el orificio de descarga por ambos engranajes, ocluido entre los dientes de
los engrangjes y la media luna.

Bombas centrifugas. En la segunda clase més importante de bombas, |a energia
mecanica del liquido se aumenta por accion centrifuga. En la Figura 8.8a, se
representa un gemplo sencillo, pero muy corriente de bomba centrifuga. El
liquido penetra a través de una union de succidn, concéntrica con €l ge de una
pieza que gira a gran velocidad, llamada impulsor o rodete. El rodete esta
provisto de dabes radiales solidarios con € mismo. El liquido circula hacia fuera,
por d interior de los espacios que existen entre los dlabes, y abandona €l rodete
con una velocidad mucho mayor que a la entrada del mismo. En una bomba que
funciona normalmente, € espacio comprendido entre los dlabes esta totalmente
Ileno de liquido que circula sin cavitacion. El liquido que sale periféricamente del
rodete se recoge en una carcasa en espiral, llamada voluta, y sale de la bomba a
través de un conduccién tangencial de descarga. En la voluta, la carga de veloci-
dad del liquido procedente del rodete, se convierte en carga de presion. El fluido
recibe energia del rodete, que a su vez es trangmitida d mismo mediante € par de
un gje giratorio, generalmente accionado mediante conexion directa a un motor
de velocidad constante, del orden de 1750 rpm.

En condiciones ideales de flujo sin friccion, e rendimiento mecanico de una
bomba centrifuga es evidentemente del 100 por 100 y » = 1. Una bomba ideal
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que opera con una velocidad determinada, genera una velocidad de descarga
constante para cada carga especifica. Las bombas reales, debido alafricciény a
otras deficiencias, tienen un rendimiento algo menor.

Las bombas centrifugas constituyen, en la practica, €l tipo més corriente de
aparatos de bombeo. Existen muchos otros tipos ademas de la sencilla méagquina
de voluta de la Figura 8.84. Un tipo muy corriente emplea un rodete de doble
succioén, que toma el liquido por ambos lados, segln se indica en la Figura 8.86.
Por otra pate, € rodete puede ser abierto o bien puede estar cerrado o reforzado.
En los manuales y libros sobre bombas y especialmente en los catdlogos de las
casas constructoras se pueden encontrar |os diversos tipo, tamafios y disefios de
bombas centrifugas.

Descarga
A

Voluta

T~

Rodete,

Anillo desgastable T
Caja prensaestopas

N Entrada
R —

]
Yadl o~

(a)

()

Figura 8.8. Bombas centrifugas de voluta: (g) Succion sencilla. (b) Succion doble.
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Teoria de la bomba centrifuga. Las ecuaciones fundamentales que relacionan la
potencia, carga desarrollada y capacidad de una bomba centrifuga se deducen
para una bomba ideal a partir de los principios fundamentales de la mecanica de

fluidos. Puesto que € funcionamiento de una bomba rea difiere considerable-
mente del de la idedl, las bombas redles se disefian corrigiendo € caso ided

mediante medidas experimentales.

En la Figura 8.9 se representa esguematicamente como fluye e liquido a
través de una bomba centrifuga. El liquido entra axialmente por la conexién de
succion en el punto a. En e centro del rodete € liquido se dispersa axialmente y
entra en los canales limitados por los dabes en € punto 1. Fluye a través del
rodete, lo abandona por la periferia del mismo en e punto 2, es recogido en la
voluta y descarga de la bomba por € punto p,

El funcionamiento de la bomba se andiza considerando separadamente las
tres partes del recorrido total: primeramente e flujo desde € punto ¢ hasta el
punto 1; segundo, el flujo através del rodete desde el punto 1 hasta el punto 2; y
tercero, e flujo através de la voluta desde €l punto 2 hasta € punto 5. El corazén
de labomba es €l rodete y se considerara primeramente |la teoria de la mecanica
de fluidos de la segunda seccion del camino ddl fluido.

En la Figura 8.10 se representa un solo aabe de |os varios que tiene € rodete.
L os vectores representan las distintas velocidades en los puntos 1y 2 de entrada

(2
(1)

Figura 89. Bomba centrifuga en la que se indican los puntos en que se aplica la ecuacion
de Bernoulli.
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Ly
(6)

Figura 8.10. Velocidades a la entrada y en la descarga de los dabes de una bomba
centrifuga. (8) Vectores y dabe. (b) Diagrama vectoria en € extremo de un aabe.
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y salida del rodete, respectivamente. Consideremos primeramente |os vectores en
e punto 2. De acuerdo con € disefio de la bomba la tangente a rodete en su
punta terminal forma un angulo g, con la tangente a la circunferencia trazada
por la punta del rodete. El vector v, es la velocidad del fluido en € punto 2, tal
como es visto por un observador que se moviese con € rodete y, por tanto, es la
velocidad relativa del fluido. Se admiten ahora dos idealizaciones. En primer
lugar, se supone que todo € liquido que circula a través de la periferia del rodete
se mueve con la misma velocidad, de forma que € valor numérico (pero no la
direccidn del vector) eswv, en todos los puntos; segundo, se supone que € angulo
entre e vector v, y la tangente es e angulo real del dabe §,. Esta suposicion es
equivaente a admitir que hay un nimero infinito de dabes, de espesor cero,
separados entre si una distancia infinitesimal. Este estado ideal se conoce como
orientacion perfecta. El punto 2 stuado en e extremo de los dabes s mueve con
una velocidad periférica u, con respecto a eje. El vector V, es la velocidad
resultante de la corriente de fluido que abandona € rodete tal como es observado
desde tierra. Recibe e nombre de velocidad absoluta del fluido y es, de acuerdo
con la ley del paralelogramo, € vector suma de la velocidad relativa v, y la
velocidad periférica u,. El &ngulo formado por los vectores V, y u, se representa
por a,.

U% conjunto analogo de vectores se pueden aplicar a la entrada de los dlabes
en e punto 1, tal como se muestra en la Figura 8.10a. En € disefio norma «, es
aproximadamente 90” y € vector ¥, puede considerarse radial.

La Figura 8.10b es e diagrama vectorial para € punto 2 y muestra las
relaciones entre los distintos vectores en una forma més conveniente. También se
indica como € vector velocidad absoluta ¥, puede descomponerse en sus compo-
nentes, un componente radial que se representa por ¥,, y un componente peri-
férico que se representa por V,,.

La comunicacion de potencial a rodete y, por tanto, la potencia que requiere
la bomba, puede calcularse a partir de las ecuaciones de la cantidad de movi-
miento angular para flujo estacionario, Ecuacion (4.35). Para ser consistente con

la Figura 8.10, #,, de la Ecuacion (4.35) se transformaen V,, Y ug, enV,,. Por
tanto

Tg, = mlryV,, — r1Va) (8-8)

Los factores de correccion de la cantidad de movimiento [las f de la Ecua

cion (4.35)] son la unidad, habida cuenta de la suposicién de orientacidn perfecta.
Por otra parte, en € flujo radial, cuando a = 90°, ¥, = 0. Por tanto, a la entrada
riV. = 0y d segundo término del paréntesis de la Ecuacion (8.8) desaparece y

Tg. = mryV,, (8.9)
Puesto que P = Tw, la ecuacion de la potencia para una bomba ideal es
Pg. = rwr,V,, (8.10)

donde & subindice r representa una bomba sin friccion,
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Relaciones carga-flujo para una bomba ideal. A patir de la Ecuacion (8.5), para
una bomba ided, P = P, = ri AH, y por tanto

AH = 2fw® (811)
&
Puesto que wr, = u,,
| 4
AH = ¥27w2 (8.12)
8
A patir de la Figura 8.10b, V5 = u, = V,,jtg 5, ¥
- /
AH, — u2(u2 VI‘ZI tg ﬂz) (813)
&
El fluyo volumérico a través de la bomba viene dado por
4 - Vo4, (8.14)

donde 4, es d &ea totd de la seccion transversd dd cand locdizado drededor
de la peifaia Combinando las Ecuaciones (813) y (8.14) se obtiene

AHr _ uz(uz - qr/Ap tg ﬁZ) (815)

8.

Puesto que u,, 4, y f, son condtantes la Ecuacion (8.15) muestra que la
rlacion entre la caga y d fluyo volumérico es lined. La pendiente de la linea
cagaveloddad de flujo depende del sgno de tg f,. S fi, es menor de 90°, como
ocurre cas dempre, la linea tiene una pendiente negativa El flujo puede hacerse
inestable s la linea es horizontd o tiene una pendiente postiva

Redacién carga-trabajo en una bomba ideal. E trabgo comunicado por unidad
de masa de liquido que pesa a través de una bomba ided, de acuerdo con las
Ecuaciones (84) y (8.10), es

W, = i:h& =2 v, (8.16)

[

La ecuacion de Bernoulli aplicada entre los puntos 1 y 2, suponiendo orienta
cion pefecta, que no hay friccon y despreciando Z, Z,, conduce a

w P2 P1 % Vi
—7r I/:‘ B o S 81
g 2" p p T2 2 (6179
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Por otra pate, gplicando la ecuacion de Bernoulli entre los puntos ¢ y 1, asi
como entre b y 2, respectivamente,

72
whe oy VP (619
2 P 2

V? a, V2
P2+ 2_&+bb

Pa
p

P 2gc B p 2gC

(8.19)

Sumando las Ecuaciones (8.17), (8.18) y (8.19),

174 P2
% a;gb _1:: a;ga * ? 2V &20)

La Ecuacon (820) puede escribirse en la forma

AH, = H, — H, = Erz V= W 821)

pr
[

La Ecuacidon (821) concuerda con la Ecuacion (8.3) para una bomba ided o sin
friccion, donde n = 1,0, AH = AH, y W, = W,

Efecto de la variacidn de velocidad. Un problema préctico s presenta cuando se
vaia la veocided de rotacion de una bomba, para predecir su efecto sobre la
caga, la capacidad y @ consumo de piotencia. Cuando la veocidad de rotacion n
aumenta, la velocidad de la punta de los dabes u, aumenta proporcionamente, y
en una bomba ided también aumentan de forma proporciond las velocidades V5,
Via ¥ V., Por tanto,

la capacidad g varia con # [segin la Ec. (8.14)]

la caga AH varfacon »? [segin la Ec. (8.12)]

la potencia P vaia con n* [segin la Ec. (8.10), puesto que m = pq y, por
tanto, varia con #]

Funcionamiento real de una bomba centrifuga. La carga desarrollada por una
bomba red es conddedblemente menor que la cdculada a patir de la Ecua
con (821) para una bomba ided. Por otra pate, € rendimiento es menor que la
unidad y @ consumo de potencia es mayor que d vaor ided. A continuacion se
tratan por separado las perdidas de caga y de potencia

Pérdida de carga; flujo circulatorio. Una supodcién bésca en la teoria de la
bomba ided fue la de orientecion pefecta, de td forma que & éangulo entre los
vectores v, Y u, es igud d &gulo dd dabe B, En una bomba red la orientacion
no es pefecta y la corriente red de fluido sde con un angulo considerablemente
menor que B,. La razdn fisica reside en que la velocidad en una determinada
seccion transversd dista de ser uniforme. El efecto es d resultado de un flujo
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Figura 811 Diagrama vectorid modrando e efecto de circulacion en € rodete de la
bomba.

circulatorio del liquido de un extremo a otro, dentro de los canales ddl rodete,

que se superpone a flujo neto a través del canal. Debido a la circulacion la

velocidad resultante ¥, es menor que la tedrica. El diagrama vectoria de la
Figura 8.11 muestra cémo la circulacion modifica las velocidades y angulos
tedricos. Las lineas de trazo continuo y las magnitudes con comillas correspon-
den ala bomba real, mientras que las lineas de trazo discontinuo y las magnitu-

des sin comillas representan e caso tedrico. Tanto la velocidad de rotacion, y por
tanto u,, como € flujo a través de la bomba, que es proporciona a V,,, son
iguales en los dos casos. Es evidente que decrecen tanto e angulo g, como la
componente tangencia V,,. Por tanto, de acuerdo con la Ecuacion (8.1), también
disminuye la carga desarrollada.

Curvas caracteristicas; relacion carga-capacidad. Las representaciones graficas
de la carga redal, e consumo total de potencia y e rendimiento, frente a la
velocidad volumétrica de flujo, reciben e nombre de curvas de caracteristicas de
una bomba. Tales curvas se representan esquematicamente en la Figura 8.12. En
laFigura 8.12a la relacion entre la carga tedrica y la velocidad de flujo (general-
mente [lamada «carga-capacidad») es una linea recta, de acuerdo con la Ecua-

> Ideal (100%)

Teorica, AH,
Potencia total, Py
/
AH R\ P n (Y
Reall

Real

\ Potencia de
flui
0 \ 0 uido, F; 0
0 q 0 q Y q
(@) (b) (c)

Figura 812 Curvas de caracteristicas de una bomba centrifuga (8) carga-capacidad;
(b) potencia; (c) rendimiento.
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cion (8.21); la carga real desarrollada es considerablemente menor y cae brusca-
mente hacia cero a medida que la velocidad aumenta hasta un cierto valor en
cualquier bomba dada. Esto recibe el nombre de velocidad de flujo a carga cero, y
representa e flujo maximo que puede producir la bomba en cuaesquiera condi-
ciones. La velocidad de flujo 6ptima de operacion, es, por supuesto, menor que
ésta.

La diferencia entre las curvas tedrica y rea se debe esencialmente al flujo
circulatorio. Otros factores que contribuyen a la pérdida de carga son la friccién
del fluido en los conductos y canales de la bomba y a las pérdidas de choque
debidas a cambio brusco de direccion del liquido que sale del rodete, asi como a
la union de la corriente de liquido que circula circunferencialmente arededor de
la carcasa. Lafriccion adquire el valor mas elevado para fa méxima velocidad de
flujo; las pérdidas de choque son minimas para las condiciones de operacion
estipuladas para la bomba y aumentan a aumentar o disminuir € valor especifi-
cado.

Curvasdepotencia. En la Figura 8126 se presentan curvas tipicas de la potencia
de fluido P,y la potencia total Py frente a la velocidad de flujo. La diferencia
entre € funcionamiento ideal y € rea representa la pérdida de potencia en la
bomba, que se debe a la friccién del fluido y las pérdidas de choque, con

converson de energia mecanica en calor, y pérdidas por fuges, friccion de disco y

en los cojinetes. Las fugas representan un flujo invertido desde la descarga del

rodete hasta el orificio de succion, y dan lugar a una reduccion del volumen rea

descargado por la bomba por unidad de potencia consumida La friccion de disco

es lafricciéon que tiene lugar entre la superficie exterior del rodete y € liquido que
ocupa € espacio comprendido entre e rodete y la parte interior de la carcasa. Las
pérdidas en los cojinetes representan la potencia que se requiere para vencer la
friccion mecanica en los cojinetes y en prensaestopas o cierre de la bomba.

Rendimiento. Tal como indica la Ecuacién (8.6), @ rendimiento de una bomba
es la relacion entre la potencia comunicada a fluido y la entrada total de
potencia. La curva de la Figura 8.12¢, derivada de las curvas de la Figura 8.12b,
indica que e rendimiento disminuye répidamente con la velocidad de flujo para
bajas velocidades, alcanza un maximo en la region de la capacidad especificada
de la bomba, y disminuye después a medida que la velocidad de flujo se aproxima
a valor de carga cero.

Bombas centrifugas de mdltiple etapa. La maxima carga que se puede generar
con un solo rodete esta limitada por la velocidad periférica que razonablemente
puede alcanzarse. Cuando se necesita una carga superior a aproximadamente 20
a 30 m, pueden acoplarse en serie dos 0 mas rodetes sobre un solo ge para
formar una bomba de multiple etapa. La descarga procedente de la primera etapa
condituye la succion de la segunda; la descarga de ésta, la succion de la tercera, y
asi sucesivamente. Las cargas desarrolladas por cada una de las etapas se suman
para dar lugar a una carga total que es varias veces la de una sola etapa.
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Bombas de cebado. La Ecuacion (8.21) indica que la carga tedrica desarrollada
por una bomba centrifuga, depende de la velocidad del rodete, del radio del
mismo y de la velocidad del fluido que sale del rodete. Si estos factores son
constantes, la carga desarrollada es la misma, cualquiera que sea el peso especi-
fico del fluido y es igua para liquidos y gases. El aumento de presién, sin
embargo, esigual a producto de la carga desarrollada por € peso especifico del
fluido. Si una bomba desarrolla, por giemplo, una carga de 100 pies, y esta llena
de agua, €l aumento de presion es igual a 100 x 62,3/144 = 43 1b,/pulg®. S la
bomba esté llena con aire en condiciones ordinarias, € aumento de presion es
del orden de 0,1 1b,/pulg?. Una bomba centrifuga que operase con aire no podria
elevar @ liquido desde una conduccion de succion inicialmente vacia, ni hacerlo
circular a través de la linea llena de liquido. Una bomba con are en su carcasa, s
dice que esta «taponada con aire» y no puede funcionar hasta que € aire haya
sido reemplazado por liquido. El aire puede ser desalojado cebando la bomba
desde un tangque auxiliar de cebado, conectado a la tuberia de succion o bien
introduciendo liquido en la misma mediante un dispositivo de vacio independien-
te. Existen, por otra parte, varios tipos de bombas de autocebado.

Las bombas de desplazamiento positivo comprimen € gas hasta una presion
de descarga deseada y no estén sometidas a «taponamiento con aire».

Ventiladores, soplantes 'y  compresores

Los aparatos para compresién y movimiento de gases se clasifican méas conve-
nientemente teniendo en cuenta € intervalo de diferencia de presién que pueden
producir. Segin este criterio € orden creciente es, ventiladores-soplantes-compre-
sores.

Ventiladores.  Los ventiladores de gran tamafio son generdmente centrifugos. El
principio de funcionamiento es exactamente e mismo que e de las bombas

centrifugas. En la Figura 8.13 se representan rodetes tipicos de ventiladores. Los
rodetes se montan dentro de una carcasa construida con una lamina de metal

ligero. La holgura es grande y las cargas de sdlida pequefias, de 5 a 60 pulg de agua

Figura 8.13. Rodetes de ventiladores centrifugos.
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A veces, como ocurre en los aparatos de ventilacién, practicamente toda la
energia suminisrada se conviete en enegia de veocidad y ces nada en caga de
preson. De todas formas, d amento de velocidad absorbe una cantidad aprecia
ble de la energia suministrada y ha de induiree d esimar d rendimiento de la
bomba El rendimiento totd, en cuyo cdculo, a la potencia de sdida hay que
sumar las cargas de preson y velocided, es dd orden dd 70 por 100.

Puesto que la vaiacion de denddad en un ventilador es pequefia, resultan
adecuadas les ecueciones utilizadas d edudiar d funcionamiento de las bombas
centrifugas con fluidos no compresbles Una diferencia entre bombas y gparatos
paa € flujo de gases radica en d €efecto de la presion y temperatura sobre la
densdad dd gas que entra d ddema El equipo para gasss se dadfica ordinaria
mente en pies cubicos normales. El volumen en pies clbicos normdes = mide a
una determinada presion y temperatura, independientemente de la temperatura y
presién del gas que llega a aparato. En la industria se emplean diferentes
normalizaciones, pero una de las més frecuentes se basa en una presion de 30 pulg
de mercurio a una temperaura de 60 °F (520 “R), y correponde a un volumen
molar de 378,7 pie3/lb-mol.

Ejemplo 82. Se ha de emplear un vertilador centrifugo para extraer gases de com-
bustion a una presién de 29,0 pulg (737 mm) Hg y a una temperatura de 200 °F
(93,3 “C) Hg y descargarlos a una presion de 30,1 pulg (765 mm) Hg con una velocidad
de 150 pies/s. Calcular la potencia d freno para extraer 10 000 pie* normales/min de
ges H rendimiento del ventilador es del 65 por 100 y & peso molecular del gas 31,3.

SoLucioN

La denddad red dd gas en la succion es

31,3 X 29,0460 + 60)
Pa = 3787 % 30460 + 200)

y la denddad en la descarga

= 0,0629 Ib/pie®

oy = 0,06(9 3—;} = 0,0653 lb/pie’
La denddad media ded gas que dircula es pues
g = (00629 + 0,0653)2 = 0,0641 Ib/pie>
La veocidad de flujo de masa es igud a

10000 x 31,3

m ST x @ ool

La presion desarollada es

Py = p, _ (30,1 = 29}144 x 14,7

5 2992 x 00641

= 1214 pies-1b,/lb
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La carga de veocidad es igud a

721507

= T - ies-1b,/1b
% -3 X0 349,7 pies-lb,/

Hadendo a, = «, = 1,0, ¥, = 0, 7 = Z,, enlaEcuadon (8.1), resulta

b= - + 5 ) = ———— = 2406 pies-Ib,/Ib

W 1 (p,, -p, W 1214 +349,7
p 2g, 0,65

De la Ecuacion (84)

Py = o318 X 20 ¥ 1383 = 603 OV (450 kw)

Soplantesy compresores. Al aumentar adiabéticamente la presén de un fluido
compresble, aumenta también la temperaura dd mismo. Este aumento de tem-
peratura presenta vaias desventgas. Puesto que d volumen especifico dd fluido
aumenta con la temperatura, el trabajo que se requiere para comprimir una
unidad de masa de fluido es mayor que si la compresion fuese isotérmica.
Temperaturas  excesvamente eevadas ocasonan  problemas con  los  lubricantes,
prenscestopas Y materides de congtruccion. Ademés, d fluido puede ser td que
no tolere temperaturas devadas sSn  descomponerse

Para d cambio isentrépico (adiabdtico y sn friccién) de presén de un ges
idedl, la rdacion de temperatura, de acuerdo con la Ecuadion (6.24), es

1-1jy
,;g= (?) / (8.22)

donde T, 7, = temperauras absolutes de entrada y sdida, respectivamente
P P» = presones correspondientes a la entrada y <dida

Para un gas dado, la relacion de temperatura aumenta con la relacién de
compresion p,/p,. Esta relacion es un parametro basico en la ingenieria de
soplantes y compresores. En @ caso de soplantes con una relacion de compresion
inferior a agproximadamente 3 o0 4, d amento adidbdico de tempeaura no es
gande y no = toman me