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IRIESllJ1!11EIN 

El criterio econ6m.ico para la selección de diametros óptimos de 

tuberia se ha desarrollado con base a dos métodos: diAmetro econOmico 

y velocidad econOmica, estableciendo los costos minimos totales 

anuales en el sistema de bombeo. El modelo derivo para el 

transporte de fluido:; newtonianos y no newtonianos, i.ndepenoJ.entes del 

tiempo, en régimen laminar. Los métodos consideran los costos del 

sistema de tuberia como una función del di~metro de tuber1 a; los 

costos de estación de ·bombeo como una función de la potencia requerida 

y los costos de operac.iOn como ·una función de los costos de ener""gia 

eléctrica. El diAmetro óptimo de tuber1a, para los dos métodos, puede 

e9timarse en función de las propiedades reolOgicas de los fluidos, la 

densidad de los mismos, el flujo masico y los parámetros economlcos 

del sistema de bombeo.. En el presente estudio introducen las 

pérdidas de energia por fricción en válvulas y accesorios; debido al 

efecto que representan en los costos totales del sistema de bombeo. Es 

necesario que todos los trabajos reportados 

bibl1ograficamente consideran despreciables tales perdidd~; ::.in 

embargo en el presente estudio consideradas el modelo 

generalizado de diámetro optimo. Se introducen factores de· densidad 

del fluido y parámetros económicos del sistema de bombeo para la 

e~:trapolación a las condiciones espec:iiicas del prccesoe Como otra 

aportación se presenta un nomograma que permite calcular rap1damente 

el diAmetrio optimo de tuberla para fluidos Herschel Bulkley ~ 

Pl:S.sticos de Bingham, de la Potencia y newtonianos que fluyen en 



condiciones de régimen laminar; este nomograma no existe la 

bibliogr.llfia reportadaª 
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OINlTIR<lllDV<l:<l:D<DIN 

El tr-ansporte de fluidos newtonianos y no newtonianos se ha 

i.nc:rementado notablemente en los ul timos affos en la industria de 

alimentos. Los alimentos no newtonianos son elevadamente viscosos; por 

lo cual el flujo laminar es mas camón que el flujo tur-bulento. Var-ios 

argumentos respaldan tal hipotesis: 

Los fluidos alimenticios no newtonianos semejantes a purés y 

concentrados requieren de elevadas presiones de bombeo para asegurar 

Ia5 condiciones turbulentas, pero dichas presiones resultan 

econ6mican para la velocidades t1 pici11s de producción en la practica .. 

Tambien puede establecer que los diagramas de factor de 

Tricción número de Reynolds para condiciones turbulentas, muestran 

factores de fricción mayores para fluidos no ne ... tonianos que para 

-fluidos ne ... tonianos. 

Desde el punto de vista económico los sistemas de transporte 

los procesos de transTormación de fluidos alimenticios representan 

la inversión inicial de la olantas oroductivas porcent .. je 

superior" en algunos casos, al 60 X del costo total del equipo de 

proceso de la planta CPerry y Chilton, 1973), por lo anterior el 

dimensionamiento de sistemas de transporte concerniente a la selección 

de diá..etros óptimos de tuber1a para 111 flujo de fluidos 

newtonianos en rt-~imcn l.'.:min.J;r 

lngenieria de Alimentos. 

tom.J;. do gran importancia para. la 

En Ja bibliográfia se reportan diversos criterios de selección de 

diAmetros de tuber!a que en forma general se pueden clasificar como 

:s 



criterios preliminares para seleccionar diámetros de tuber1a: 

velocidad y erosión; calda de presión permisible y control de 

procesos. Sin embargo en la actualidad no es suficiente con establecer 

diAmetros preliminares, ya que los sistemas de transporte las 

modernas plantas productivas representan consider"able proporción 

del capital de inversión inici.31 y la limitada información 

bibliografica reportada cuanto al desarrollo y aplicación de 

criterios de dimensionamiento de lineas de flujo par-a los procesos de 

transfor-maci6n de alimentos hacen necesario el desarrollo de nuevas 

técnicas de selección, por lo cual en el presente trabajo 

desarrolla el criterio económico para aplicado el 

dimensionamiento de lineas de flujo en forma de diámetro económico ó 

velocidades económicas, aplicando el método de costos mlnimos totales 

anual•& considerando en el balance económico los costos de tuberia, 

operación y estación de bombeo; estableciendo las soluciones 

analiti.cas y gráficas para la uelección de diámetros económicos 

para fluic.loG nc~tonianos y no newtonianos. Además de los factores 

de corrección para los parámetros económicos, que permil.;ui !a. 

actualización de los mismos en la determinación de dio\.metros óptimos 

para los 9istemas de transporte de fluidos alimenticios 



<OIBJllElrD\110 <GIE!NIE[RA\D.. 

Desarrollo de un método fundamentado en el criterio económico 

para la selección de diámetros Optimas de tuberl.:i en sistemas de 

transporte de fluidos newtonianos y no newtonianos que fluyen 

condlc iones de régimen laminar. 

Desarrollar un método analitico y grAfico para la determinación 

de diAml!'tros óptimos de tuberla en sistemas de transporte de f.luidos 

alimenticios. 

Desarrollo de tablas de velocidades econOmicas, para fluidos 

alimenticios, aplicable 

tuberia. 

la selección de diAmetros óptimos de 

Presentar un anAlisis actualizado de costos de tuberia. estación 

de bombeo y oper-ación aplicables a México •• 

Establecer gráficas de factores de corrección para el ajuste de 

parámetros económicos tales como: energla eléctrica, tuberla y bombeo. 

5 



Al!NU"IECIECDIE!NU"IES 

En la actualidad existen diversos c:riterios para la selec:c:i-:::1n de 

diAmetros de tuberla que cstan fundamentados principalmente en los 

siguientes fac:tores <Kent, 1978>: veloc:idad y erosion; ca1oa de 

presion permis1ble; c:ontrol de proc:esos y anál1si.s de c:ostos. El 

metodo comunmente empleado consiste en selec:c:i.onar diametro de 

tuberl a c:on base en velocidades recomendadas para fluidos función 

del tipo de c:omportamiento reológico y condiciones de flujo, 

posteriormente ~e evalua la c:alda de presión, si ésta es satisfac:toria 

ac:epta el diámetro propuesto; sin embargo para establec:er la calda 

de presión adec:uada se recurre al aná.lisis ec:onómi.co de costos de 

tuberla, estación de bombeo y operación para selecc1onar el diAmetro 

de tuber!a que repre!'iente los costos mínimos totales anuales, el cual 

define diAmetro óptimo <Braca y Happel, 1953; Darby y Melson, 

1982). En otras ocasiones la calda de presión puede 1 imitar en 

función de las condiciones de proceso y las propiedades del fluido; 

~u.ende definida como calda de prosión permisiblP CKPnt, JC;J7R). 

El criterio de velocidad y erosión fundamenta factores 

tales como: interacciones quimicas fluido-metal y la presencia de 

sólidos. En forma generalizada se recomiendan velocidades t1picas 

Tunción del diAmetro de tuberla y caracterlsticas del fluido, pero 

dichas veloc:idadc!i c:::oto1n rcpcrtadas !:>clamenta para produc:.lof:> qul.m.i..c.o!::>. 

Perry y Chilton (1973>, reportan velocidades económicas para fluidos 

newtcnianos en condiciones d~ régimen turbulento. 

La catda de presión permisible se fundamenta mantener flujos 

6· 



monofá.sicos, estableciendose 

del proceso y al fluido como 

una función de variables intr.1 nsecas 

presJ.ones de sistema y p:""esiones de 

vapor respectivamente. Kent < 1978>, desarrolla a partir de velocidades 

recomendadas y propiedades térmicas del fluido, la solución gráfica 

para fluidos con presiones de vapor elevadas como es el 

hidrocarburos. 

de los 

El control de procesos representa pérdidas de energ1a en valvulas 

de control; se recomienda coma regla general que las caldas de presión 

los sistemas de control no deberá.n ser menores al 30'1. de las 

pérdidas de cabeza total del sistema para mantener un buen control de 

procesas <Kent, 1978). 

El criterio mas aceptado para la selección de diAmetros de 

tuberla es el econCmico; se pueden establecer dos procedimientos para 

la selección de diAmetros óptimos: diAmetro económico y velocidad 

económica. El criterio económico se fundamenta en la aplicacion de un 

balance económico; sin embargo éste deber.a ser desarrollado tal 

forma que no afecte las condiciones de operación y funcionamiento 

requeridas en el proceso 

La aplicación de los procesos de optimiiación l::!n l.,. t:tulvcc.i6n de 

diá.metros de tuberia reviste gran importancia debido a que el 

establecimiento de tecnolog1a moderna ha sido desplazada la selección 

de diámetros óptimas de tuberla por medio de l~ regla de dedo, por 

factores tales como: erosión. cavitaci6n, fricción; los cuales 

introducen incentivas económicos para la implementación de nuevas 

tecnologías. El método de costos minimos totales anuales est:.. basado 

en el análisis de costos de tuberia, estación de bombeo y operación. 



Para una velocidad de flujo dada, la inversión los costos del 

sis tema de tuber1 a incrementa en forma directa al tamario de 

tuber1a; mientras que los costos de estación deo bombeo y operación 

decrecen con el tamano de tubería. De aqu1 la necesidad de evaluar el 

diámetro de tuber1a que represente los costos m1nimos totales anuales; 

las soluciones se pueden e>epresar- en forma gráfica o anall tica. 

El diámetro óptimo puede estimarse a partir de las propiedades 

reol6gicas, densidad del fluido, velocidad mAsica y pará.m:?tros 

económicoss para los fluidos newtonianos se encuentran reportados 

la literatura una gran cantidad de soluciones anaUtico111s y grAficas 

para estimar el diá11Mttro óptimo las condiciones de flujo laminar y 

turbulento. GenereaUH < 1937> fuéo de los primeros en aplicar- los 

balances de costos de tuberla y boabeo en la optimización de diámetros 

de tuber-ia1 Bracea y Happel (1953) basan análisis en el balance 

económico de costos de tuberia y bombeo, proporcionando factores de 

corrección para los costos de operación; Perry y Chilton C 1973>y 

Peter y Timmerhaus <1905) presentan relaciones de diAmetro óptimo 

basadas en el concepto de incremento de inversión; Fastenakes y 

Campana ( 1984> presentan programas de computación para determinar 

diámetros óptimos basados en los costos anuales, caldas de presión 

disponible y velocidad permisible. Otros métodos para determinar 

diámetros óptimos para fluidos newtonianos los discuten Sarchet 

y Coulburn <1940>. Nguyen (1978) y Kent <1978) .. 

Sin embargo, las relaciones para determinar el diámetro óptimo en 

el caso de fluidos no newt~nianos limitadas: Skelland (1967) 

desarrolla la solución anal! tica para determinar el diámetro 
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económico, aplicables a fluidos de la ley de la potencia, basadas 

las relaciones de factores de fricción establecidos por Hetzner y Reed 

( 1955) y Dodge y Hetzner ( 1959) .. El aná.lisis esta fundamentado en un 

balance económico de costos de tuberla y operación despreciando los 

costos por estación de bombeo. Derby y Helson < 1982) utilizan el 

an.i.lisis dimensional para obtener solucionas grA.ficas de di.A.metro 

económico para fluidos newtonianos; sin embargo estos autores 

suponen que el factor de fricción es una c.onstantE? "respecto al 

diAmetro tdFt/dO = 0). Barcia y Steffe ( 1986> establ~cen las 

soluciones anali ticas para la designación de diAmetros óptimos para 

fluidos Herschel Bulkley fundamentada balances de costos de 

tubería, operación y estación de bombeo; pero la solución anaUtica se 

resuelve por iteraciones, por lo cual establece que los 

coeficientes de resistencia en vá.lvulas y accesorios permanecen 

constantes con respecto al diAmetro (dKf/dO = O> y que las pérdidas de 

energia en valvulas y accesorios son despreciables cuando la longitud 

es mucho mayor que el di.:..metro de tuberla en los sistemas de 

transporte, para simplificar la solución anal! tica y que se resuelva 

directamente. 

Los modelos matemáticos reportados en la l.iteratura para la 

determinación de diAmetros óptimos para fluidos newtonianos y no 

newtonianos que fluyen en condicionen de régimen laminar, presentan 

diversas limitantes que introducen un cierto graoo de error lo 

selección de diámetros Optimas. El presente traba.JO considera tales 

limitantes y proporciona un modelo generalizado para la selección de 

diAmetros óptimos en sistemas de transporte de fluidos alimenticios. 



<CAllPD llCIJILoD 

ASIP!E~lloDS filASD~oDS 
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1. 1. - REOLOGI A DE FLUIDOS ALI MENTI Cl OS 

IRtE<DIL<D<UOA\ IEIN IEIL IPIR<ll4:1ESAlll101EINlf<D !DIE A\ILO!l11EIN1f<DS 

La reolog1a se define como: "La ciencia que estudia la 

detormaci6n y flujo de la. m.'.ltcrl.a. ·· <Heldmrtn. 1986). En el de 

la deformacion de flujo, el desarrollo de invastigacl.ones sobre las 

caracterlsticas reológicas de alimentos 11quidos y semil1.qu1dos tiende 

a ser un tópico de extensos estudios en la última década <Rae et al. 

1982; Barbosa y Peleg, 1983; Dervisoglu y Kokini, 1986). El 

conocimiento de los parAmetros reol6gicos proporciona información 

fenomenológica que puede ser asociada con diversas Areas especl ficas 

para la ingeniarla. Szczesniak < 1977> analiza los problemas reol6gicos 

mas relevantes la industria de alimentos enfocándolos la 

estructura y comportamiento durante el procesamiento y transporte de 

los fluidos alimenticios. En el área de procesamiento el 

conocimiento, interpretación y aplicac.16n de las propl.edades 

reológicas es relativamente reciente y grandes perspectivas de 

desarrollo para la ingenier1a e investigación. Ademas el diseKo 

de procesos de Tlujo continuo donde las velocidades de flujo o caldas 

de presión en tuberlas y· otros sistemas de flujo. el conocimiento de 

lan propiedades reol6gicas se hace necesario para la predicción de 

las mismas. Asl mismo las caldas de presión utilizan el 

cAlculo de potencias y selección de bombas u otras maquinas para el 

movimiento de Tlutdos; las velocidade5 de flujo y perfiles de 

velocidades prerequisitos la esti.maci6n de velocidades de 

11 



calentamiento y tiempos de residencia durante procesos asepticos v de 

concentración <Rao. 1977 b; Holdsworth, 1971 >. 

Por lo tanto en conocimiento de las propiedades reol6gicas de 

fluidos alimenticios son esenciales para disef'fo y operaci.6n 

adecuada de las operaciones unitarias, as! como el entendimiento 

de los sistem,¡¡¡~ de transporte pertinente~ procasos de 

transformación. 

1. b > CAlll1AIC1HEIRllS1TO<l:AIS IRIE<OO.~<GO<CAIS !DIE D.~S 11'0.QJDOl~S 

En la literatura proliferan reporteg concernientes a la rcologia 

de alimentos, una tendencia al estudio espec1 fice de la 

fenomenologla que continuamente reafirma los diversos comportamientos 

de flujo de los alimentos < fig No 1). Las propiedades de flujo de los 

materiales son necesarias para el análisis cr1 tico del fenómeno de 

la naturaleza de la respuegta sobre una variedad de condiciones de 

flujo; estableciéndose teorlas sobre la estructura y el comportamiento 

de flujo. Las tecrlas moleculares de viscosidad indican que los 

parAmetros con influencia en la viscosidad son: volumén molecular; 

masa molecular; distancia entre las partículas; d1stribuci6n radial 

de moléculas y fuerza de atracción entre las mismas <Bondi. 1956). 

Sin embargo, éstas teorlas moleculares solamente se aplican 

moléculas no polares no asociadas y pequei"ias. Cuando lc"l.S moléculas 

son grandes y complejas existen pará.metros adicionales, 

factores geométricos e interacciones. El volumén o tamaf'lo, forma. 
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CLAS%F%CAC%0N DE LOS cow•o•TAW:%EHTOS DE FLUJO 

NO-NEWTON%ANOS NEWTONJANOS 

DEPEND:lENTES INDEPENDJ:ENTES 

DE T:lENPO DE DE T%EMPO DE 

CXZALLAUIENTO ClZALLANJ:ENTO 

CON To 

TXXOT•o•rco HERSCHEL DULkt.EY PSEUDOPLASTJ:COS 

REOPECTJ:CO PL.AST%COS DE BJ:NOHAM DJ:LATANTES 

r:io. Ne>. ~ DIFERENTES C0MPORTAM%JCNTOS DE F'LUJO DE LOS MATERl'ALES. 

nómero e interacciones de las particulan son parámetros bAsicos aue 

afectdn l.a reologid del s.ist~m.,. tJU~ molecular, 

dispersión, suspensión, pa!lta o gel. La dii=erencia sin embargo, 

que el intervalo operativo de estos parámetros básicos 

diferente para cada sistema <ñao y Anantheswaran, 1982). 

Las caracter1sticas reol6gicas: tensor de esfuerzos inicial (To); 

viscosidad (µ); viscosidad aparente Cµap): indice de consistencia 

<k>; indice de comportamiento <n>~ nos permiten clasificar a los 

fluidos en forma generalizada como fluidos newtonianos 

newtonianos. 

El comportamiento Newtoniano es comun en alimentos semeJantes a 
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leches, jugos diluidos y aceites vegetales; éste tipo . de 

comportamiento solo requiere del conocimiento de una variable; la 

viscosidad newtoniana a temperatura constante es independiente de la 

velocidad de corte, además la relación T vs y es directamente 

proporcional partiendo del origen (To=O> y con n=l. 

Dentro de los fluidos no newtonianos establecen diferentes 

tipos de camport.:ir.u.cnto como ~on: pseudop l .\sticos; dilatantes; 

Herschel Bulkley y pl.l.sticos de Bingham, delimita dos 

independientes del tiempo de cizal !amiento; fluidos del tipo 

tixotrópico 6 reopéctico son delimitados como dependientes del tiempo 

de cizallamiento, pero cuya complejidad ha pcrmi tido establecer 

un modelo reológico generalizado que prediga 

tuberlas U1art1nez P., 1988), razón por la cual 

dentro del presente proyecto. En el cuadro No. l 

comportamiento 

~on considerados 

presentan las 

caracteristicas de flujo de cada comportamiento reológico. Asl 

en la Fig .. 2 se establecen los reogramas caracteristicos de cada 

comportamiento reologico. 
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CUADao 1 CA•ACTE•IsTICAS DE FLUJO DE LOS WATERIALIES 'ª""'· l9BZ> 

PSli:UDOPLAST ICO Dl.LATANTE NEVTONJ:ANO 

PLASTlCOS DE B INOHAW HERSCHEL DULICLEY 

F'J:O, No. 2 PARA DIF'ERENTES COMPORTAMIENTOS REOLOai:cos. 
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Las modelas realógi.cos se emplean para describir el 

comportamiento de flujo de las fluido!!S; dichC?S modelas pueden 

emplearse en estudios relacionados con las operaciones unitarias 

de procesos de transformación de alimentos. En el cuadro No. 2 se 

r~sumP los modelos reol6gicos mAs utilizados y los parAmetros que 

MODELO 

DE LA POTENCIA 

PLASTJ:COS DE alNOHAM 

HERllCHEL DULJCLEY 

EL LIS 

POWELS..-EYRlNO 

PltAMD'l'LS-EYRINO 

DE HAVEN 

ECUACJ:ON 

T= µa.p<y) 

T-To=µop<y> 

)" 

T=---
A+a•.f.a-t., 

h•:
T=<C•y>+---

••••n H 

PARAWETROS 

µ 

µo. n 

µpl. To 

µa., n. 

A, D, Ol 

A, •· e 

µo, e, 

SlSKO T=c••r, + c••r"'> A ••• "' 

CUADRO No. J:l : MODELOS REOLOOXCOS PARA 

DE FLUJO LOS MATERXALES. (9lRO, R.B. 
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establecen para cada uno. 

Un número sustancial de alimentos presentan comportamiento 

pseudopl~stico <Rao y Anastathewara, 1982: Rha, 1970> siendo el modelo 

de la Ley de la Potencia 6 de Ostwald de Weale el m~s adecuado y 

utiliza.do p01ra describir el comportamiento tClark, 1978; Holdsworth9 

1971; Rao, 1977a>. Sin embargo. existen fluidos alimenticios que 

requieren de un esfuerzo inicial para comenzar a fluir; en estos 

comportamientos es recomendable aplicar los modelos de Herschel 

Bulkley o el de Plásticos de Bingham para la descripción del fenómeno 

en el análisis de las operaciones unitarias de los procesos 

alimenticios <Guaruguata et al, 1979; Nakayama et al, 1980; Toledo et 

al, 1977>. En la figura No. 3 se muestra forma resumida la 

aplicación de los modelos reol6gicos en el estudio de los diferentes 

comportamientos de flujo. Los modelos reol6gicos permiten 

e>etrapolar valores experimentales a condiciones industrl.ales; 

embargo hay que considerar que los modelos son ecuaciones empl ricas 

de ajuste de curvas, y por conhiguionte, ~~ muy aventurado emplear las 

fuera del intervalo reportado~ Hurat y t<ok1ni < 198b), analizan la 

aplicación de los modelos de la Ley de la Potencia, Plasticos de 

Bingham y Herschel Bulkley en el estudio de varios alimentos sometidos 

a velocidades de corte; estableciendo que para velocidades de corte 

bajas es recomendable la aplic:aci6n del modelo de la Ley de la 

Potencia, mientras que para velocidades elevadas de corte el modelo de 

Herschel Bulkley. Si consideramos que el inter-valo de velocidades de 

corte, de particular significancia para los procesos de transformación 

a nivel industrial, se establecen en el orden de 1 1000 seg - 1 
, y 
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MODllLOS DE DOS PARAMICTR0:9 

PENO/TE i:: µp 

MODELOS DE T•ES PARAICETaOs 

T~vx Pt.ASTXCOS DE ftlHOHAW 

OSWALD DE WAELE 

To NICWTONIANO O PRANDTL 

EYJt.INO 

OSVALD DE VAELE 

aEn~l.-PH IL 1 PPOLF 

FIO. No :!I: aEPRESENTACXOH ORAFlCA Da: LA A!'UCABILIDAD DE LOS DIFEREN

TES MODELOS REOLOOICOS.tD1ao. R.B. ET AL •• :1.970). 

que el modelo de Herschel Bulkley es muy flexible para adaotarse a los 

diferentes comportamientos, en el presente trabajo se apl1cará d1cho 
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modelo para describir los comportamientos de fluJO de fluidos 

all.menticios. El modelo Herschel Bulkley se expresa como; 

T = To + k(y)n (l.1> 

donde 

K .,. indice de consistencia = Pa. s!' 

tensor de esfuerzos = Pa. 

= tensor de esfuerzos inicial "'" Pa, 

y =velocidad de corte o deformación .,. s;• 

indice de comportamiento = adimwnsional 

El modelo puede simplificarse al modelo de la Ley de la 

potenci&, cuando T = O: 

T • k (y)" (1.2> 

Un fluido de la Ley de la Potencia es pseudoplAstico cuando 

O < n ' 1, y di l."lt:mtc cuando 1 

estara, dada para 

< o.. La viscosidad aparente 

(1.3> 

La ecuación 1 se simplifica al modc:lo Plastico de Bingham cuando 

n = 1, y k = µpl: 

T = To + µpl (y) <1.4) 
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donde 

J-lpl=viscosidad plastica. 

La ecuac.i6n 1 describe a los fluidos newtonianos cuando TQ = O, 

1 y k = µ: 

µ y (1.5) 

Los modelos reológicos obtenidos pueden utilizarse en el diset"io 

de procesos de ingenier1a de alimentos si se utilizan 

balances de materia, momento y energia para 

conjuncion 

operación 

unitaria en particular; as! la predicción de parametros 

Otiles, en el di.set"io de procesos, tales 

factores de fricción y perfiles de velocidades. 

cai das de presión, 

La viscosidad es afectada por 2 variables, siendo éstas: el 

contenido de humedad y la temperatura. En la literatura se reportan 

diversos modelos que describen tal dependencia; sin embargo, en el 

caso del efecto de la temperatura la ecuación de Arrhenius es de gran 

utilidad: 

donde 

(Eo/RT) µa.p = µv exp 

µa.p~ viscosidad aparente a temperatura 1 = Pa. 

µv= viscosidad aparente a temperatura 2 "" Pa. 

Ea.= energ1a de activación para flujo 

a~ constante de los gases ideales 

T= temperatura ""•e, 

20 
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El efecto de la composición en la viscosidad es expresado de 

forma exponencial segun, Harper y Margan, 1978. en la siguiente -forma: 

donde 

(C h) 
µo.p = µv exp 

µo.p= viscosidad aparente a la humedad 1 "" Pa. 

µv= viscosidad aparente a la humedad 2 = Pa. 

h= porcentaje de humedad 

c• constante amp1rica 

sin embargo, Harper establece que la ecuación valida para 

pequeno grado de desv J. ación en caso base y no puede ser eKtrapolada 

a un contenido de sólidos cero. 

l\IDSCCOSOllt!ElTIROAl 

Las tácnicas para la medición de las propiedades de flujo pueden 

ser clasificadas forma generalizada como métodos relativos y 

absolutos; pero es de gran importancia establecer para cada geometrla 

o técnica sus limitantes, asi como sus ventajas (fig .. 4). Por ejemplo. 

la técnica rotacional <cono-plato; cilindro concéntrico> esta 

limitada a baJOS valores de velocidad de corte para fluidos 

newtonianos. Para valores mayores de 10 seg-• de velocidad de corte la 

fuerza normal se favorece significa""ivamente provocando un vacio en la 

21 



muestra que distorsiona los valores de la medición; además de 

provocarse flujos secundarios a tales velocidades y algunos de éstos 

no están considerados en la ecuación utilizada normalmente para la 

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

medición. 

Cal Cbl (el 

~ Q ~ •olo• 
~=-__..J 

Cilindro Concentrico Tipo Coutte Cono y Placa 

COAXIALES 

~ 
<e> (fl 

ü! ~ --(~ 
Tipo Cannóri-Fenske Tipo Pistón Tipo Extrusor 

CAPILARES 

Cgl 

'""i """ ~¡ ~¡ ,¡,....,,, l llJ . ~ 
'""''to -- ~ -

Tipo Esfera uescenCente Placas Paralelas 

Chl~ 

1:1~1 :>~:I~ ,.,.,.,¡ 

FJ:O. No. 4: DIFERICNTl:S: TJ:POS: YIS:COSJ:NETROS. e BA890SA Y PELEO. ! 1980 l 
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La geometr1a cono-plato tiene la ventaja da que toda la muestra 

se sujeta al corte. En contraste, para el corte transversal el vacao 

del cilindro concéntrico o del reomé-tro capilar no es constante. En 

ésta9 geometrias se utiliza una velocidad de corte promedio la 

correlación. 

El control de la temperatura para materiales viscosos a elevadas 

velocidades de corte es muy importante, ya que puede s.Lgn.Lt.Lcar 

fuente de error. Por esta razón el tama~o de la muestra es pequeKa, 

pero ésto crea problemas con muestras viscosas y limita el tama~o de 

particula que puede ser estudiado en suspensiones. 

En cilindro coaxial reómetro capilar el patrón de flUJO 

función de las propiedades reológicas <figura No 5 J 4 El reómetro 

1 

~-----
1 ; ,,!100 
: ¡ 

1-J-1--
\ 1 "t" 

velocidad V ft/seg velocidad V :::ft/seg 

FIO. No. ~: EFECTO DEL INDICE DE CONPOATANJEMTO DE FLUJO EM LOS PEAFl
Lm:S DE VELOCIDADES. C\IOHL• N.A.• 
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capilar, en contraste con el reómetro rotacional, para 

velocidades de corte elevadas; sin embargo, el corte no constante y 

solo se evalua en la pared. En el tratamiento de datos la corrección 

de Ravinowistsch corrige el error introducido por la desviación de los 

fluidos de la Ley de la Potencia en la que supone fluido newton1a.no 

en el per.fil de vPlocid~d@~ Cñlculado. Las correcciones por éfectos de 

entrada, pérdidas de presión en el capilar establecen en el método 

de Bagley (1957> para ·corregir tales efectos. 

La clasificación, propiedades y modelos aplicables fluidos 

alimenticios no newtonianos es discutida por Rao < 1977a) y Sherman 

( 1970); igualmente la medición de las propiedades reo lógicas de 

fluidos alimenticios ha sido desarrollada por Rao <1977b>, Sherman 

(1970). 
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1. 2. - HECA.NICA DE FLUIDOS 

IFO.JlJJ>«> OS<>lllEIRIHO<!:O IE!N llllJUlfEIROA\S 

El flujo isotérmico ocurre en las tuberias durante el transoorte 

de fluidos alimenticios entre las diferentes secciones de Proceso de 

planta industrial y en los sistemas de tuber1a de los 

pasteurizadores (procesos asépticos>. En esta sección se presentan los 

modelos matemAticos que proporcionan las bases para derivar ecuaciones 

Otiles en el anAlisis de la dinAmica de los sistemas de flujo. 

Las ecu•ciones que describen los perfiles de velocidades pueden 

usadas, entre otras aplicaciones, para el estudio del efecto de 

los diferentes modelos reológicos en la distribución de velocidades y 

distribución transversal del tensor de esfuerzos en tuberla o 

canal. Las ecuaciones de flujo volumétrico y catdas de presión pueden 

ser utilizadas en la estimación de las pér-didas de energl a 

sistema dado. 

El perfil de velocirlades para el flujo de un flu1do a través de 

tuberia puede derivarse a partir de la siguiente relacion 

<Skelland, 1967): 

. 
V J:-dV/dr>dr <2.1) 

donde V es la velocidad la direccion axial; la coordenada 

radial; R es el radio de la tuberia (fig. 6). A partir de la ecuación 

de movJ.miento <Bird et al., 1960) o de un balance de fuerzas para el 
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flujo en tuber1 as, obtenemos: 

T =T (r/R>•-(r/2) dP/dz 
rs w 

donde T rz es el tensor de esfuerzos dada en 

(2.2) 

radio r; Tv la 

maqnitud de esfuerzo en la pared ( r=R>; P es la presion en el punto 

especificado y z es la coordenada a>Cial. Utilizando las ecuaciones 

TENSOR DE VICLOCJDAD 

ESFUEllZOS 

PEaFIL DE R p ª" 
VICLOCIDADES 2L ;;R 

FJO, No, 6: FLU-'O LAWINA.ll Etl UNA TUBEAJA; SISTEMA DE COOllDICN'AD.AS. 

PIE.llf"lLES DE VELOCIDADES V PISTllI•UClON DE Tl:NSOllES DE ESFUERZO. 

(YOHL. W.A. • S.'968) 

y especificando qua T"'T r:i: y r""-dV/dr para los diferentes modelos 

reológicos, podemos derivar las ecuaciones que describan los perfiles 

de velocidades para los modelos de la ley de la Potencia, Herschel 

Bulkley, Plásticos de Bingham y Newtonianos dados en el cuadro No 3. 



La ecuación de flujo volumétrico O esta dada por la sigui·ente 

expresión: 

<>=) 2flrV dr "" n J V (r) (dr2 > 

o 

C2.3J 

La expresión generaliza.da parA el flt1jo volumt=,tr-ico de un fluido 

a través de una tuber!a esta dada como (Skelland,1967>: 

" = T rz 
2

<-dV/drJ dr r:: (2.4J 

Sustituyendo los valores apropiados de la velocidad de corte para los 

diferentes modelos reológicos, podremos obtener ecuaciones qui:! 

relacionen gastos volumétricos CGJ vs caidas de presión CAP) para los 

diferentes comportamientos reolOgicos. Estas ecuaciones presentan 

en el cuadro No. III. 
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1.- f'LUlOOS DE LA LEl' DE LA POTENCIA 

PERn L DE YELDC%DADJ<S Y= [R 'n•' > ·'"] [-" ] [~]un 
r n+l 2KL 

FLUJO VOLUNETRICO Q -[-"---9 ~ 3n + 1 
n R 

] [~--] un 

2.- FLUIDOS DULKLEY 

PEaFIL DE VELOCIDADESv: [ AP 

CUANDO ro 

-ª- = [(Tv-To)
2 

+ 
n a.11 m + s 

2To(Tv-To} + ~J[(Tv-T-;>)m+s.J 
m + z m + 1 Tv 3 K; 

m=( 1/l"ll.) 

3.- FLUIDOS PLASTICOS DE 81NOHAN 

PEaFIL DE VELOCIDADES 

" .. _2.w [1-(4/3)(T /T )+(1/3H1 /T ) ] o ..., ? w 
µ, 

CUADRO NO.lll: ECUACIONES DE FLUJO VOLUMETRICO Y PERFILES DE 

VELOCIDADES PAAA FLUJO LAMINAR. <RAO Y ANANTHESVARAN, 1982J 
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IBA\ILAllN<t:IE !DIE IEINIEIR<GDAI llllE<t:AllllD<t:.I> 

Los sistemas de bombeo son parte esencial de muchos procesos 

alimenticios, por lo cual problemas relac1onado& con el disei'io de 

sistemas de tuber1as para el transporte de fluidos al1mentiCl.O'ió 

comunes en ld. Ingcn1eria de Alimentos. La apl icac16n de balances de 

materia, energla y momento en el diseno de sistemas de transporte nos 

Permite oredecir los requeri.mentos de potencia en los sistemas de 

bombeo involucrados en los procesos de transformación. Las expresiones 

matemáticas como la ecuación de flUJO másico son de gran utilidad: 

donde 

H= flujo mAsico= kg .t s. 

A= area de flujo= m~ 

M = Vp A p 

Vp= velocidad promedio del flu:ido= m. I s. 

p= densidad del fluido= kg./ m~ 

(2.5> 

Pero la expresión que presenta las bases para un al"lA.lisis 

completo de flujo de fluidos en función de la potencia de bombeo 

requerida en sistemas de flujo es la ecuación de Balance de Energla 

r1ec:6.nica comunmente expresado de la siguiente forma CHeldman y Singh~ 

1981 ): 

2"' 

lP2-P1} 
l v: - v:} + ~ (Zz - Zd + 

ge p 
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donde 

~= pérdidas de energ1a por unidad de masa por fricción= J. / Kg. 

W= trabajo por unidad de masa= J. I Kg. 

V= velocidad promedio .. m. / s. 

factor de corrección de energ1 a cinética. 

Z== punto de referencia de al tura= ,.. 

ge."" factor de proporcionalidad= kg. m. I s=: N, 

g= aceleración= m. / s~ 

P= presión= Pa. 

p= densidad= Kg./ m~ 

La ecueción 2.6 es de gran utlidad para el calculo de trabajo 

requerido y la selección de bombas; asi también en la predicción 

del funcionamiento de un !Oistema existente con productos que 

presentan diferentes propiedades o requerimientos de proceso. En la 

ecuación 2.6 los puntos subscritos como y 2 especifican las 

posiciones dentro del sistema. Los termines de energ1a potencial 

(qc<Z:1-Z2)) y la energla de pre~i6n ((P:1-P:Pl/pl no ~on ftJnei6n de le.'!: 

propiedades reológicas de los materiales; por lo cual causan 

problemas cuando se analizan sistemas de transporte de fluidos no 

newtonianos. A continuación se aná.lizan cada uno de los términos 

especi<ficados en la ecuación 2.6. 
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El término de energia ciné-tica por unidad de CEc) de 

fluido en movimiento en una tuberia esta dado cor la Siguiente 

expresión <Skelland, 1967). 

. 
L r \1 dr (2.7) 

La ecuación ha sido resuelta para fluidos newtonianos (Geankoplis, 

1978); fluidos de la Ley de la Pobmcia CMetzner-, 1956); fluidos 

Plánt.icos de Bingham (t1c-Millen, 1948); fluidos Herschel Bulkley 

(Osario y Steffe, 1983). En la ecuaci6n de Balance de Energ1a Mecánica 

expresa en términos de 

factor de corrección a; donde para fluidos newtonianos 0t depende 

de las condiciones de flujo, tomando valores de o=l para flujo 

turbulento y de o.=1/2 para flujo laminar. Para el flujo de fluidos 

newtonianos en condiciont:tta ldm.inare!:i u. do=pande de l.3!:> p;-opicd~dc:; 

reol6gicas de 109 materiales¡ en fluido9 de la Ley de la Potencia o. se 

eMpresa como: 

<4n+2> <Sn+3) 

3 <3n+1> 2 
(2.8) 

Para fluidos con tensor de esfuerzos inicial, tipo Herschel 

Bulkley o PlAstico de Bingham, puede calcularse mediante la 

siguiente expresi•!>n < Osorio y Steffe, 1984). 
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siguiente expresión cosorio y Steffe, 1984>: 

<3+5n> C3+4n) ] I 

(1+2n) (1+3n) 18+(105+66(o>+n C243+30~o+85'°o )+n (279+522'°o+ 
[[ 

• "][ • 2 • 

<2.9) 

donde n es el indice de comportamiento al flujo y /!o es def-inido 

como la relación de tensores: 

{o 

donde 

L ... longitud de tuberla12 m. 

AP= Ca! da de presión = Pa. 

D.. OJ.amet.ro de tuberl. a• 

-ro= Tensor de esfuerzos inicia 1= Pa. 

4LTc. 

AP D 
<2.10) 

El factor de corrección a, dado por la ec. 2.10, puede obtenerse 

de la solución gráfica (fig.. No. 7> partir del indice de 

comportamiento <n> y la relación de esfuerzas Cl!o> para fluidos 

Herschel Bulkley y PlAsticoG de Bingham. 

En la práctica el intervalo de valores t.lpicos de a es de 0.2 a 

0.6 para fluidos alimenticios (Murrat, D. y Kokin1, J. 1986). 
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2.0 

1.8 

1,6 

... 
1.2 

1.0 

o.o 

0.5 
o.o 0.2 o.• 

n • 1 ndice de 
comportamiento 

o.8_ º·" 1.0 
(o 

Fta. No ?:FACTO• DE coaaECCION DE CNEllO:lA CINETICA PAllA FLUIDOS 

TENSOa DI: ESFUltll'ZOS INICIAL COSORIO V STEFFE • t9114 >, 

ll'IEIRIDDIDA\S IDIE IEINIEIRo¡;{]A\ IPd>IR IFIRDCCCCD<l>IN IEIN trll!IBIEIRDA\ 

Si considera.nos un sistema de transporte donde sean despreciables 

loi:. cambios de cncrg1a potencial, cinética y el trabajo requerido sea 

cero, la ecuación 2.6 se reduce a los términos de cambio de presión 

como una f"unciOn de las pérdidas de energia por la fr-icción que 

provoca un fluido en las paredes de tuberl a al fluir e siendo 

expresadas como: 
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P.1. - Pz 

p 

Sin etnbargo las pérdidas de energ1a por fricción involucran adem:i.s de 

las pérdidas tuberia recta, las provocadas en contracciones, 

expansiones, valvulas y accesorio~; siendo expresada!S comos 

• . 
p "" < 2 Fr L V / D < Kr V " 2gc> (2.11> 

Las pérdidas de energia en tuberia recta pueden ser calculadas en 

términos del factor de fricción de Fanning <F r >: 

donde 

/,¡> 

p 

AP= Caida de presión-= Pa. 

F , .. F•clor de fricción d~ Fanninq 

L= Longi tudc: 

V= Velocidad pr-omedio=- m. I 

D= Di!l.metro de tuber1a= m. 

(2.12) 

La ecuación de flujo volumetri.ca (Q) - caida de pr-esión <AP> 

puede utilizarse para esti.nar las caidas de presión sistema 

dado para una especifica velocidad volumétri.ca y viceversa. En el caso 

de fluidos que obedezcan al modelo de la Ley de la potencia; la cai da 

de presión por unidad de longitud (llJ>/L) se relaciona con la velocidad 
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volumétrica, radio y propiedades reológicas mediante la s.i.guíente 

expresión: 

¿.p a" 

Para alimentos newtonianos (n=l >, el gradiente de presi~n es 

inversamente proporcional al radio a la cuarta potencia. Por lo cual, 

al incrementar el radio se produce una mayor reducción en la magn.i tud 

del gradiente de presión. En contraste en alimentos elevado 

comportilmiento pseudoplastico <n=0.2> el incremento el radio 

presenta el mismo efecto en los gradientes de presión .. En el caso de 

fluidos Herschel Bulkley y Pl.a.sticos de Bingham, analizando su perfil 

de velocidades ( fig. 8) se observa que la circundante al 

centro de la linea se mueve en forma de campana~ a causa de que el 

tensor de esfuerzos en el centro es cero estos comportamientos deberan 

ser expresados en términos de la relación radio de la campana <Rp) 

el radio de la tuberia (R) lugar de la relación de tensores <t:
0

>. 

VELOCIDAD DE 

CORTE 

l@'E····-· [ E . , .. - To 

47 ~ µ 

Fla. Noe :EFECTO DEL TENSOJl DE ESFUERZOS .INICIAL EN EL PERFIL DE 

VELOCIDADES. 
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Una de las principales aplicaciones de las propiedades de fluJo 

de los materiales en las operaciones unitarias concernientes al 

transporte de fluidos alimenticios el cálculo de factor-es de 

Tri.cciOn <F). La tricc1.6n se define la fuarza que opone al 

fluido a fluir en un sistema dadc; ésta fuerza se expresa 

F 
F/A (2.13) 
p Ee 

El factor de fricción puede ser expresado en función del tensor da 

es fue ro: os la pared <Tv): 

F = (2.14) 
p Ec 

donde 

AP R (2.15) 

2L 

El tensor Je a~ fui::r:0'!5 ~n 1 n oared y el tensor de esfuerzos pueden 

relacionar""se mediante la siguiente expres16n: 

-R-

sustituyendo las ecuaciones 2.2 Y 2.15 en la cc:uac:ión 2.14 v 

simplificando obtenemos, la expresión: 

F 8µ/0Vp <2.16) 
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donde 

µ""' viscosidad del fluido= Pa. 

D= diametro de tuber1a= m .. 

V= velocidad pr-omedio= m. / 

p: densidad del fluido= Kgs .. / m .. 3 

Def'iniendo al N(lmero de Reynolds como: 

Re-=DVp/µ 

Sustituyendo ésta def'inici6n en la ecuaciOn 2 .. 16 se establece la 

expresion matemAtica que descr-ibe la relaci6n F 

newtonianos en régimen laminar- <Churchill, 1977): 

8 
F e 

Re 

Re para fluidos 

(2 .. 18) 

sin embargo, el factor de fr-icciOn puede ser relacionado el factor 

de fr-icc.ion de Fann1ng tF f) o De.re-; (F
0

) mediantP la siquiente 

expresión: 

F 
<2 .. 19) 

2 8 

entonces par-a fluidos ne~tonianos, donde se cons1dera que la velocidad 

m:a.xima es 2 veces la velocidad media del flu1do, s:e establece la 

siguiente relaciOn entre el factor de fricción vs número de Reynolds 

para régimen laminar: 
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F f =- 16 I Re (2.20> 

En el caso do flujo de fluidos no newtonianos el factor de 

fricción , para condiciones laminares, da-pende de las propiedades de 

flujo de los materiales, numero de Reynolds general izado (Reg > y 

nt:unero de Hedstrom (He). El factor de fricción para flujo 

laminar de fluidos newtonianos, pseudoplásticos, dilatantes, 

plásticos de Bingham y Herschel Bulkley puede obtenerse a partir de 

una simple relación matemAtica presentada por Hank& ( 1978) siendo 

expresada como: 

F r ,. 16 / Reg p (2.21) 

donde 

Reg= número de Reynolds generalizado. 

F cts. que dependa de las propiedades reológicas del fluido. 

Fr• Factor de fricción d• Fanning. 

El nümero de Reynolds generalizado se define por la siguiente 

expresión: 

o" vz-n p 

[ 
4n ]" 

1+3n 
(2.22) Reg = 

y 

9 = <1+3n>" <t-(0>1.+~ 
[ 

( 1-"o) 2 + 2to< 1-{o) 

1+3n 1+2n 
+ ~]" t+n (2.23> 
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l!o se define por la relación de esfuerzos de la ec. 2.10: 

To 4LTo 

M'ñ 

l!o puede ser exprtH•ad,¡¡ en término§ de los números de 

Reynolds<Re>, y hedstrom <He> <Steffe y Margan, 1986): 

donde 

Re 2He [ 1:3n ]2 [ ;o] 12-n>/n 

o• P 
He -K- (2.25> 

Para el cálculo de factores de fricción para fluidos Herschel 

Bulkley y PlA.ticos de Bingham, to se estima a través de la iteracion 

de la ecuación 2.24 utilizando las ecuaciones 2.22, 2.23 y 2.25. Para 

fluidos de la Ley de la Potencia y Newtonianos, el factor de fricción 

puede calcularse directamente por la ~cudclo!..o 2.2! con v.=tl orP.s de 

{o= o, p • 1 y O. El int~rvalo de valores de {o para flujo 

laminar es 1 < l!o < l!o. donde l!ct es el valor de e par.3 la región de 

transición de laminar a turbulento. 

A pesar de que los fluidos no newtonianos raramente fluyen 

condiciones turbulentas, es importante verificar el re-gimen d~ flujo 

del proceso que se quiera disel"'iar. Hanks y Ricks < 19741 proporcionan 

una solución gráfica, donde se muestra el número de Reynolds critico, 

que podr·ia definirse como el valor del namero de Reynolds donde 

empiezan a presentarse protuberancias en los patrones de flujo, 
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una función del nCmero de Hedstrom y del indice de comportamiento 

(fig. No 9): 

HUWltllO DE 
JtEVHOl.DS CllJTICO 

r:10. No 

'u .J .e .t 1 ' 1 • 
JND:ICE DE COM .. OllTAWIEHTO 

DIC NUMEllO (Re } 
po L .cr\.l. 

FUNCJON HUMERO DE HEDSTRON CHe) y EL JHDXCE DE COWPOllTANlrNTO (n) 

(HANICS. a.v. y ll:ICJCS, a.L •• 1974>. 

Los factores de fricción pueden ev•luarse a partir de las 

soluciones graficas que han sido desarrolladas para los diferentes 

comportamientos reol6gicos, tanto en condiciones d .. 

transición y turbulentas. En la siguiente sección presenta 

recopilación bibliográfica de las soluciones gráficas de factores de 

fricción para condiciones laminares y turbulentas. 

Garc1a y Steffe (1987) reportan las soluc1ones gráf.lcas a partir 

de los result..,.do~ p..-e~entados por Han!~~ t1978J para fluidc=. Ht:!rs.::h~i 

Bulkley en condiciones laminares y turbulentas, para un indice de 

comportamiento especifico (n=r0.5, n=0.2 y n==l > en las figs .. 14, 15 y 

16. 
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Es importante r"emarcar, que el modela no ha sida experimentado 

para fluidos Herschel Bulkley. Sin embargo, para las simplificaciones 

de las ecuaciones, con ..-esultados exper"imentales de fluidas Plásticos 

de Bingham, de la Potencia y Newtonianos, confirma 

satisfactor"iamente el modelo propuesto. 
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Para fluidos Newtonianos CFig. No. 10> 

regimen laminar 
16 

Ff 
Re 

regimen trubulento 

F f = f( Re, ll 

F'ACTOa DIC 

FRICCION 

Fr 
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·~~-1---+----'1 --r Hltna 1al•aaJM•• 1.t X 10·• 
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nv.1 .... ~ 1.1x 1cr•1otx 10 .. o.1,l->.-l---i--'--,_---f--"1--; C..-:::rt"..; : % l!Tº 4<1 l .ll HI 1 

: I"'-. J 1 AnN n••d•... 9 JI 10'"º '"', x 10·1 

··: _¡_¡_ __ ¡__ 1 

-

-

" 1 .. .,... 1 1 ··-14
•• 

·~f"'E· -~· m .. ·~--111"1:¡-,;· ••• i'-. /~;;_ -t---+---+--+- iil= 
1 na,. 1...i.u- 1,, g.ggi= 

o.oo!l--+--l--+--1-1 ·;, cf~s-= 1 
00001-, , 
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No.:LO: FACTOR DE F'RJ:CCJON vs NUMERO DE R.EYNOLDS PAnA FLUIDOS 

NEWTONIANOS tOEANl<OPLIS, 19701 
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Para fluidos de la ley de la Potenc:ia <Fig. No. 11). Oodge y 

Hetzner (1959) obtuvieron los siguientes resultados1 

regimen laminar 

regimen turbulento 

~f 
2 

e 

Re 
pol 

Ff f( Repol' n > 

1 1 

00001'---.J.,--'-'---'-~'~'~,-'-~~~~~ ui o• '°\ 
HUMERO DE OENERALIZADO NReg 

FlO. No • .f..f.: FACTOR DE FRlCCION VS NUWEaO DE REYNOLDS PARA FLUIDOS DE 

LA Ll:Y DE LA POTENCIA tDODOE Y WETZNEJI:, l959>. 
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Fluidos Plásticos de Bingham (fig. No. 12>: 

regimen laminar: 

16 PL 

NRe B(To/Tv) 
p 

dondo NRaP.,. Número de Rcyno!ds ba!!li!!do @n la visco~oidad pl.:tstica; 

Número Plastico que es definido como: 

FACTOa DI: 
FalCCIOH 

Fr 

1.0 

.... b 
10' ¡(Jl 

PL=( To D / µpl Vp ) 

10' 10' ¡[JO 

NUMERO DE OIENEAl.LIZADO NReg 

Pl= 

FJ:O. NO.lZ: FACTOR DE F!lllCCION VS NUMERO DE REVNOLDS PARA FLUIDOS 

PLASTICOS DIE BINOHAW <RAO Y ANASTHEWAAAN, 
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Otra forma en la que ha sido e>epresado el factor de fricción ·cara 

un fluido plástico de Bi.ngham es mediante el numero de Hedstrom (Fi.g. 

No. 13): 

Para Régimen Laminar 

F f f<Re ' He> 
9. 

F ;::: 16 [1 He He' 

+-
Re 6 Re 3f 9 Re7 

9· 9. 9· 

OH 

,,,. 1' .... ,,, ..... 1 "'' 
,; ,,, 

"" " 1 

' i'" "'· ' '11111'.' ~ ,-."' 111!'. 1 ,, 1 ,, 1 '"'\.. ' ,').._I 1 .... 1 1 1 .... '-1 11 

" " 1'. 1 '1 1 J 11': \.. l).,l;~ 1 
' ' 1 ...,,,_ 1 i""-1 I'- 1 ~ 1 1 

'¡... ' ~ \. 'l l'i...I' 1 
¡,., ¡;:¡- .. "'i.:í 1'.I \.. 1' 

no 
,, 

' 
-.' 

s .. ' 1 ,,, ":<" 1 i' l"" 
\. N "'\.. 1'-' 1 N 1 1 '<. 1 

"~¡¡;¡ ' 1 "'l. l'N 1 ' ').. 1 1 \. \. 
2 rsm-o '" '" '< l"X 111 .... 1 'l 1 !'I 1"'-1 1 11 no 

+- ·Hr K !'J."!. 1 'N. I 1\. '\!" ~ ,. '! _1\ i'\-.1 .,., 
1 no 

'' ~. ,,.,,_- 1""""IR 1 ••• s "' ' ' '· ~ 1 1 ' 1 11 '"" 1 ' "" ,y 1:•~ ' '" ' 
nao 

·1 1 1 1 1 1 1 1 "lyun~INI!! "X 11 
B TeO 1 1 1 1 1 \..! 

1---Ff11r~ 
l'í,~i.. 

1 1 1 1 1 11 --¡ 1 l f1i 1 ~ 
0002 

1 1 1 1 1 1 1 1 111 1 11 
\o> . • lo' "" .. .... .¿. nao 

NUMERO DE REYNOLDS OENERALIZADO NReg 

F'IO, No. i3: F'ACTOR DE FRICCJON VS NUMERO DE REYNOLDS PARA FLUIDOS 

PLASTICOS DE D :rNOHAM CHEDSTROM, :L 9~2 >. 

45 



Para fluidos Herschel Bulkley Hanks 1978 propone el 

siguiente modelo para el factor de friccicn <F1g .. No. 14, 15 y 16> i 

Régimen Laminar 

FAC'1'01l DE 

FJllCCION 

Fr 

16 

~4: FACTOa DE FJllCCION VS NUW:E11.0 OIC JlEVNOLDS PAaA FLUIDOS 

ffEaSCHEl. •Ul.kLEV <n= 0.5> <OARCIA y STEFFE. l'9117). 
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NUMERO REVNOLDS OENE•ALIZADO NReg 

F"IO. No.t.6:FACT01l DE FR:lCCION DE REYNOLDS PARA Ft..U:lDOS 

HERSCHEt.. DULKLEY cn=t..0) COARC:lA V STEf"FE, 
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Las pérdidas de energia a través de vAlvulas y accesorios se 

evaluan med1ante la siguiente expres16n: 

donde b es el namero total de válvulas y accesorios; Kr el 

coeficiente de resistencia. Las pérdidas de energia por fricción 

vAlvulas y accesorios deben de ser calculada!5 para cada una,. debido a 

que los Kr son particulares para ct1da valvula y accesorio. Los valores 

de ~stos par!matros son utilizados para flu! dos neHtonianos flujo 

turbulento (Crane, 1986), ya que los datos para condiciones laminares 

son limitados <Kittradg• y RDHley, 1957; Bochner y Alves, 1973). Las 

pérdidas de energia por fl"'icción en vAlvulas y accesorios para el 

flujo de fluidos no newtonianos muy dificiles de encontrar 

reportados en la literatura; Krittredge y Rowlay < 1957> estudiaron los 

coeficientes de resistencia para diferentes vAlvulas y accesorios, 

presentados en la fig. No.17, para el flujo de fluidos no newtonianos 

en condiciones laminares. Estos coeficientes dependientes del 

nám~ro ·de Reynolds <NRe. >. Se observa un nCmero de Reynolds critico 

lNRe cnt. ) que es definido como el valor donde se empiezan 

presentar perturbeciones en los patrones de flujo laminar. Para los 

accesorios y vAlvulas estudiados este valor es inTerior a 2000, si 

compara con el valor reportado para tuberia recta,. y se explica por la 
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presenc:ia de multiples perturbac:iones adicionales en los mismos.· El 

coefici.ente de resistencia, Kf' no cambia significativamente con el 

aumento de NRe en valores mayores a 1000. Para valores menores de 

NRe los Kf incrementan de acuerdo la siguiente expresi.6n 

<Krittedge y Rowley, 1957>: 

Kf =A'/ NRe"' 

donde A' y n son constantes que varian de acuerdo 

accesorio .. 

COEP'ICllCNTE DE 

RESISTENCIA 

.-
~ 

~. 

. 

:o... 

~ 
'< 

' 

....•. ,... 

..::::---:.:_~ ....... 

\. ~ ...... 

·1~ .. ' 

""" ·~ ' ¡ 

~5t : 
: 

" 
NUMERO DE REVNOLDS OENERALIZADO NRe9 

la v:t.lvula o 

TE DE CARRERA 

RECTA. 0 
TE DE LINEA 

SALVADA,. 

TE CON RAMALES 

EN L: e 
CODO 90 DE 

RADIO CORTO.¡) 
VALVULA Ol..080 

DE CAMPANA EN 
BRONCE. C) 

VALVULA OLOBO 

DE CAMPANA EN 

ACERO. (t 
VALVULA 01..0DO 

DE DISCO.~ 
'\'AL ... ULA DE 

COMPUERTA.)':( 

VALVULA DE 

ANOULO. e 

FIOURA No 17 : COEFICIENTE DE RESISTENCIA VS NUMERO DE REYNOLDS 

PARA DIFERENTES DE VALYULAS V ACCESORIOS. ( kRITTREDOE & ROVLEV 
• 1967.) 
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Para una velocidad da flujo Nsica. la potencia requerida 

para bombear un fluido dado se incrementa el decremento del 

diámetro de tuberia. El trabajo por unidad de masa requerido para 

bo•bear un fluido incoMpresible a través de un sistema de transporte 

está dado por la ecuaci~ 2.ó que e>epresa el Balance de Energl a 

HecAnica, donde las pérdidas de energia por fricción pueden 

dafinid•s en términos del factor d• fricción de Fanning y la de 

las péordidas de energia en accesorios y v~lvulas en la ecuación 2.11; 

considerando la velocidad promedio como: 

donde 

V= 

V= velocidad promedio = m./s. 

M= flujo 'másico "" kgs./s. 

D= diámetro de tubería = m. 

4 M 

rr p D
2 

pi= densidad de fluido = kgs./m. ª 

Sustituyendo las ec:uac:iones 2.11 y 2.27 

(2.27) 

la ec:uaci6n 2.6 y 

suponiendo despreciables los c:ambios de energ!a c:iné-tic:a, el trabajo 

r-equerido estará expresado como: 

w AP + g 6Z <2.28) 
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donde 

La potencia de bombeo requerida <P> puede ser e)<presada como: 

11 w 
p = 

E 

P= potencia requerida de bombeo Watts 

H= flujo másico"" Kgs./ s. 

Wi:o tr:!lbaj o por un.idad de masa ª J. /Kgs. 

E= •ficiencia de bomba. 
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1.3.-SIEll..IE4:ll:Oit>lN IDlE !Bo::>D11BA\S IPA\IRA\ lfO.Jl.JOIDOS CNIO INIEDHftDINOA\lNIOS 

El conocim.iento del comportamiento de los fluldos alimenticios a 

través de los procesos de transformación es requisito indispensable 

en el diser'{o y selección de equipos. Para explicar los diferentes 

comportamientos reológicos recurren a las propiedades de fluJo de 

los materiales; en el caso de fluidos newtonianos basta con conocer la 

funcion viscosidad y sus dependencia la temperatura y 

concentración para hacer un disef'{o ingenieril. Sin embargo en la 

actualidad el transporte de fluldos no newtonianos ha incrementado 

notablemente; para los fluidos newtonianos su comportamiento 

depende de la velocidad de corte a una temperatura constante. Estos en 

algunos casos pueden exhibir un comportamiento que depende de la 

duración del corte y las propiedades elasticas; pero pocos los 

fluidos no newtonianos que exhiben una dependencia del comportamiento 

de -flujo con respecto al tiempo. 

El conocimiento del comportamiento de los -fluidos alimenticios 

tra"'és de los procesos de transformación permiten un disef'So y 

selección adecuada de los equipos en los sistemas de bombeo 

involucr-ados en los pr-ocesos. El principal problema en la selección de 

bombas es la eKtrapolac:ión de las propiedades de flujo de los fluldos 

newtonianos a los datos de manufactura de los equipos. En general 

el funcionamiento de las bombas es establecido mediante pruebas 

utilizando fluidos newtonianos (agua>. De aqui se establece la 

inquietud de defl.nir una rel<1:ción entre los parAmetr-os del sistema y 

las pr-opiedades de flujo de los mater-iales con el funcionaml.ento de 
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las bombas, 

En forma generalizada se pueden clasi-ficar las bombas como 

desplazamiento positivo y centri-fugas. Las de despla:::amiento 

positiva, vez, en rotatorias y pulsantes c.i intermitentes; siendo 

las del t1po rotator1a las mas utilizadas la industr1a de 

alimentos. Existen d1versas marcas registradas de fabricantes, por lo 

cual nos basaremos unicamente en los datos de manu-factura de bombas 

Waultesha. bombas rotatorias de desplazamiento positivo. para 

ejempliTi.car la extrapolación de los parámetros reol6g.i.cos a los 

datos 

de manuTactura. 

Tres aspectos básicos son requeridos en la selección de bombas 

W.:iukesha las propiedades del -fluido (la viscosidad); las 

condiciones del proceso (el flujo requerido) y las características de 

la bomba <la capacidad de bombeo o rango de capacidad de flujo). 

SIEll.IE<l:<l:O<DIN IPIRIEILOIHOINA\IR IDIE IB<DIHIBA\S 

La capacidad de una bomba depende del desplazamiento volumétr.i.co del 

rotor, asi las dimensiones f1s.i.cas de la bomba son muy importantes 

el disel"l'o preliminar del diámetro de tubería. El tamaf'io inicial solo 

esta basado en la velocidad de flujo y la viscosidad. La viscosidad es 

sin embargo para fluidos newtonianos, por lo cual se propone maneJar 

el término VISCOSIDAD EFECTIVA (µ• 1 que describe el efecto real de la 

viscosidad del fluido a la velocidad de corte que e>:iste en la bomba v 
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en el sistema de bombeo en las condiciones establecidas. L.a viscosidad 

efectiva se define como la siguiente expresión (Skelland, 1967): 

donde 

F N 

"· ~ [ _4 _____ _ 

O ge J 
µ.= viscosidad efectiva= Pa.s. 

F f= el factor de fricción de Fanning = adim. 

M = el gasto má.s.ico = Kg. / s. 

O = el diametro de succión de la Sorn_ba.= m. 

ge= factor de proporcionalidad = kg. m. I s~ N. 

La vi5cosidad efectiva es totalmente distinta 

apar"ente; la cual se define por la siguiente expresión: 

y n-• + 

(3.1) 

la viscosidad 

(3.2> 

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

FLUJO VOLUNE'r•:rco F"LUJO VOLUNl:TR%CO 

r--------------.~--~ . 

.. ~==~~.¡"::::::::::::.~_:::::::::::::~~;;;;;;;;::.¿] 

FJO. No f. a: CURVAS 

VISCOS %DAD EF'ECT%VA 
cp• 

CAPACIDAD DE BOM8EO PARA 

sEalE UNIVERSAL DE DOMBA.S VAUkESHA. fSTEFF"E y WOROAN. 

/ s . 

TAMAf'ros 



Waukesha en función de la visc::osdad efectiva y la velocidad de f·lujo 

volumétrico. 

IRIE<lVIEIRDD1DIEllllf<>S !DIE IPIRIESD<>INIES llllElíA\S 

El funcionamiento de una bomba es función de la energl a en la suc::cl.ón 

de la misma, denominada presión neta requerida en la entrada (NIPR>, 

la cual es determinada experimentalmente y publicada para cada bomba. 

Si el NIPR es insuficiente no se llenaran las cavidades de la bomba 

por lo cual es necesario conocer su comportamiento con respecta 

otras variables para poder manejarlo en la forma correcta; aunque el 

NIPR es caracteristi.co de la bamba varia con respecta a la velocidad 

de la bomba y la viscosidad del fluido. Para un fluLdo con una 

viscosidad dada, el NlPR se incrementa en forma directa con el fluJo. 

As1 mismo, para un ~istema de bombeo dado, el incremento en la 

viscosidad del fluido reduce la energLa disponible a la succión de la 

bamba, denominada presión neta disponible a la entrada de le& 

bomba <NIPA> ; estos en función del aumento en las perdidas de energ1 a 

por fricción. El NIPR debe de ser comparado el NIPA que 

evaluado a las condiciones de entrada a la bomba el 3istema. 

mediante la siguiente 

expresión: 

NIPA= P - P 
2 V 

t3.3> 

donde P
2 

es la presión de entrada a la bomba que puede evaluarse 

medí.ante un balance de energL.i. mecánl.ca; establec::iendose como presion 
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absoluta. Pv es la presión de vapor del fluido alimenticio. 

Para que no existan problemas de cavitacicnes la bomba 

deberá de cumplir siempre le siguiente: 

NIPR << NIPA 

En la fig. No 19 se presenta una grA-fica de los NIPR caract.eristicos 

las bombas Waukesa de tamal'fo 30. 

NIPR NIPR 

CPSIA) <Jo ( KPa ) 

ioo •1111 ,,,,..a 
VELOCIDAD DIC DESPLAZAW:llCNTO 

<REV. I HIN.> 

"º· No t.9: ••ll:STON Nll:TA DE succioN Rl[QUIUtlt>A fNIPRl PARA BOMBAS 

VAUKESHA DE TA.MARO 90 <ADEX' CORP •• ~980. 
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La capacidad de despla;::amiento positivo de una bomba depende 

directamente del desplazamiento volumétrico del rotor; sin embargo, el 

deslizamiento o flujo atrasado entre el rotor y la bomba reduce 

considerablemente ~l rt::!nJimento por revoluc i6n. Por lo que en muchos 

casos se requiere aumentar la velocid~d de bombeo para mantener la 

velocidad de flujo requerida. Para flu1dos no newtonianos con elevada 

viscosidad, el deslizamiento problema critico y el 

funcionamiento de la bomba es referido para una presión cero (presión 

manométrica); por el contrario cuando los fluidos no newtoni.anos 

presentan baja viscosidad, ésta referida como viscosidad especifica 

para el anAlisis de deslizamiento .. La siguiente ecuación es útil para 

calcular la velocidad de bombeo <V~) 1 

donde 

Vb= velocidad de bombeo= rev .. I min .. 

6= velocidad de desplazamiento del rotor 

O= flujo volumétrico= m .. 5 / min. 

La presion de descarga de una bomba 

(3. 4) 

m .. 3 /rev. 

deber~ exceder ciertos 

V'alores c:>tablec:idos por el fabricante; ésta puede calcularse mediante 

un balance de energl a mecánica desde la succion a la descarga de la 

bomba expresado como: 

P.= [-º <Z
2

- Zt.> 
ge p 
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donde 

P-=estarA dada presión manollt'iftrica= Pa. 

Z=altura= m. 

g= aceleración por gravedad= m .. / s. 2 

ge• factor de proporcionalidad = kg. 

Er= pérdidas por fricción= J. /Kg .. 

p= densidad del fluido= Kg .. / m. 9 

I s. 2 H. 

Los puntos subscritos como 1 y 2 especifican la posición dentro del 

•is tema. 

PEaDIDA DE POTENCIA PEaDXDA DE POTENCIA 

<HPl <KWATTS> 

VELOCIDAD DE aow&EO 

<REV. / MlN. l 

FJO. No !10 :DESPLAZAliUEMTO VOi..UWJ:TJlICO DEL. ROTOR PARA BOMllAS 'WAUICESHA 
DE TAWARO 90 lAllEX CORP., S.980) 
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La selección de un tipo de bomba espec1 fica para proceso 

tecnológico es más compleja de lo descrito en Jos p.:trrafos anteriore!:S 

por lo que se recomienda profundizar mas en el tema para establecer 

una metodologia generalizada para los diferentes tipos de bombas. Hay 

que recordar que se trataron datos eKclusivos para bombas Waukesha de 

desplazamiento Positivo. 

1.4.-COSTOS DEL SISTEMA DE BOMBEO 

Los sistemas de transporte de fluidos alimenticios las 

modernas plantas representan una considerable proporción del capital 

de inversión inicial; sin embargo las correlaciones reportadas en la 

literatura para determinar el tamaKo de una tuber1a desprecian muchas 

vari.,.b1P"'5· El (:riteric má:; ut!.li;;:iJ.dc pürü la. saleocclón d~l diámetro de 

tuber1a es el económico; cuando se considera que la inversión de 

material en tuberla reg,ul ta ser del 20 a 40 7. de la inversi6n total de 

equipo, pero un decremento del tamai"l'o de tuber1 a da como resultado 

incremento en los costos de operación. La aplicación de balances 

económicos !!U la diseNo de sistemas de bombeo es una herramienta muy 

utilizada en la optimización de procesos. El criterio económico puede 

ser aplicado como diámetro económico o velocidad económica. Estos dos 

procedimientos son derivados del m&todo de costos minimos totales 

anuales que considera dentro del análisis los costos de la estación de 

bombeo, costos de operación y costos del sistema de tuberias CDarby y 
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Melson, 1982; Garcia y Steffe, 1986>. La ecuación general de costos 

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

donde 

CT = Costos Totales = $/al"S'o m. 

Ct = Costos de Tuberia= $/ai"ío m. 

CE "'" (astas de Estación de Bombeo= S/af'lo m. 

C
0 

.a Costos de Operación.,.S/al'lo 111. 

IECVA\Cll()IN IDIE <:<>SlTCOS IDIE COIPIE[RA\CDOIN 

(4.1) 

Los costos de operación se reportan comunmente como una función 

de los costos por consumo de energ.1a eléctrica anual; existen 

diferentes expresiones reportadas 11n la literatura para determinar los 

costos de operación como una función de los costos por bombeo 

CSkelland, 19671 Barcia y Steffe, 1986) tales como: 

Ce h P 
Co = ----

L 

donde $ 

Ce = costos de energ1a electrica = 

watts hr. 
h. 

h = horas de operación· anual 

ª"º 
P potencia requerida Hp 
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Co = costos de operación anual "" 

ario m. 

L z::: longitud 

Los costos del sistema de tuber1as incluyen les costes de tuber1a 

recta , vAlvulas, accesorios e instalación. Los factores de mayor 

efecto en el anAlisis económico del sistema de tuberi as son: tamaf'lo y 

longitud de tubería; complejidad del sistema de tuber1as. Sin embargo 

los costos del sistema de tuber1a pueden estimarse 

función logaritmica del diAmetro de tubería (Sarchet, 1940; Oarby y 

Melson, 1982>. 

(4.3) 

donde 

CL= costos del sistema de tuber1as = ~ 

O diámetro interno de tubería 

$ 

C = constante empirica 

expen~mte adimensional 
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Las constantes C y s pueden obtenerse de la gr¿,,fica log de costos 

de instalación del sistema de tuberías por unidad de longitud log 

de diAraetro interno de tuber!a. En la literatura se encuentran 

reportado para sistemas de tubería menores a 1 in l J mientras 

que para sistemas de diametro mayor s = 1.5 

1985). Sarcia y Steffe reportan valores de s 

Peter y Timmerhaus. 

1. 156 para diAmetros 

Rtayores de 1 in. Las constantes C y s pueden estimarse para datos 

de costos de tuberías de un solo tamal"l'.o ( 1 o 2 in de diAmetro son 

recomendadas para el análisis) y accesorios apropiados <Skelland,, 

1967) donde las constantes se e><presan como: 

donde 

s = y 

C <R + 1> X 

$ 

costos de tubería por unidad de longitud = 

R = relación de costos de válvulas y accesorios del sistema con 

los costos de tuber1 a. 

y = constante emp1r1ca que depende del material. 

Nolte ( 1978) reporta valores de y; R se estima con referencia al 

tamaf'[o de tuberia, aunque se supone como .incepend1ent:e del diamet:ro. 

El costo total anual por unidad de longitud de tubería instalada puede 

e>cpresarse como: 

3.+bJ e ns (4.4) 
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Debe notarse que los costos fiJos anuales <a> y los costos 

anuales de mantenimiento (b) se consideran .lndependientes del 

diAmetro de tuberl a. 

La complejidad de un sistema de tuberlas depende del número de 

válvula'!!o y accesorios; siendo estimada· para 100 ft de tuberla recta 

mediante la aplicación de factores de complejidad IFec > que varian de 

1/4 a 4 , según el n(Jmero y tipo de vAlvulas y accesorios del sistema. 

Los "Alares tipicos de Fe• para las· diferentes complejidades de 

sistema son <Hooper, 1982)~ 

Fe• = 4 compleJ id ad al ta 

Fe• = 2 tuberlas de complejidad media. 

Fe• = 1 tu bertas normal es 

Fe111 = 1/2 tuberla recta 

Fea = 1/4 lineas suplementarias 

El nOmero total de accesorios para 100 ft de tuberl a puede ser 

cálculada mediante la siguiente expresión <Hooper. 1982): 

F 
'ºº 

35 Fe 
14.SJ 

La proporción de los accesorios m~s comunes involucrados los 

sistema& de tuberias se muestran en el siguiente cuadro CHooper, 1982>: 

T 1 PO DE ACCESORIO 

RRI'.DAS 

REDUCCIONES 

~TOTl\L 



El numero de v.a:.lvulas para cada 100 -ft estar.&. dada por la 

siguiente expresión <Hooper, 1982): 

9 Fe 

VlOO 
o 

De igual manera la proporción de v.\lvulas en el sistema de 

tuber!as se muestra en el siguiente cuadroCHooper, 1982>: 

'Z TOTAL 

BLOQUEO 

CHECIC 

OLOBO 

Los costos de la estación de Bombeo incluyen los costos de bomba, 

motor e instalación; siendo expresados en términos de la potencia 

requerida: 

donde 

CAP"'+ B) 

L 

$• 

Ce = costos de estación de bombeo = af'lo. m. 

exponente de la ecuaciOn de costos por bombeo 

A = constante empirica de la estación de bombeo = 
L = longitud = m. 
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B constante empirica de la estación de bombea s. 

P potencia requerida-= w. 

La ecuación 4. 7 permite el uso de regresión lineal Cm = 1 > 

logarítmico <B Q) el an.alisis de la grAfica de costos de 

inst.'.llilcl.On de l.:i c::;t.:ic:ion de bombeo l.:i pctcncl..:t de bombeo 

requerida. La ecuación 4. 7 también puede interpretada por la regla 

del factor 16 <m = 0.6) o relaciones similares m = q, B 

Co,....p~ donde q es la potencia de la bomba de costo conocido; C
0 

y C
1 

son los costos directos e indirectos respectivamente de una bomba de 

tamaKo P:t CPerry y Chilton, 1973>. Esta interpretación permite la 

estimación de la constante de la ecuación 4.7 para el costo de 

bofnba de tamaf'{o dado. Peter y Timmerhaus (1985>, Perry y Chilton 

< 1973) repotan vá.lores t1 picos de q. 

El costo total anual por estación de bombeo por unidad 

longitud se e>epresa 

Ce (4.8) 

donde 

a=costos anuales fijos= 1/af1o. 

b=costos anuales de mantenimiento:::; 1/at"ío. 

Pmpotancia requerida= W. 

A=constante empl rica= '$/W!' 

Bcconstante emplrica= $. 

L""longitud de tuberla= m. 

Sustituyendo las ecuaciones 4.8,4 .. 4 y 4.2 en la ecuación 4.1 
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obtenemos la ecuación de Costos Totales Anuales de un Sistema de 

Bombeo por- unidad de longitud: 

Ce h P 
CT .., (a+b) C Ds + --L--

<a·+b') <A Pm + 8) 

Ce h P 
(4.9) 

La ec. 4 .. 9 es el modelo g•neralizado de costos del sistema de 

bombeo para el transporte de fluidos newtonianos y no newtonianos 

régimen laminar. 
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CAPITULO I I : 

DISERO METOOOLOGICO 
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METODOLOGIA 

El modelo matemo\.tico para la selección de diametros optimas ha 

sido desarrollado a partir de tres aspectos bAsicos: la reolog1a, la 

mec~nic:a. de flu.1dos y el analisis de costos <fig. 21 >. 

La reolog1a como ciencia que estudia la deformación y flujo de 

los materiales. establece para.metros reol..:igicos (µ, µQp,, T
0

, n, k) de 

los -fluidos alimenticios; cuyo conocimiento fundamental en el 

disei'i:o adacuado de las operaciones unitarias, as.t el 

entendimiento de las operaciones pertinentes a los procesos de 

trans-formación. 

Al transportar estos -fluidos por tuberias se ven involucrados una 

serie de factores, siendo uno de los de mayor relevancia las pérdidas 

por rozamiento o fricción al fluir el fluido;; es en este sentido que 

la mec:Anica de fluidos nos dar.a. las bases de flujo de fluidos a tra'.l'és 

de tuberias condiciones lamin,,,_res a tr".:w6::; del 0.11.d.1.is.Ls de Sl.stemas 

función de parAmetros tales como factores de friccl.étn. 

La integración de la reologi a y la _mec.an1ca de f 1U1 dos 

permiten analizar los sistemas de bombeo, una función de la 

potencia requerida. 

El anAlisis de Cc!::tcs de les sistemas de transporte nos permite 

establecer los parámetros económicos que se involucran en la solución 

analJ tica de diámetro o velocidad para la designaciOn de diametros 

óptimos de tuber1a en sistemas de transporte de Tlutdos. 

La optimización de los sistemas de transporte de fluidos 

alimenticios se desarrolla a partir de balances economices~ el método 
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de costos minimos totales anuales aplica función de tres 

variiables: costos de tuberla~ costos de estación de bombeo y costos de 

operación. 

El modelo matemAtico propuesto aplicable a los diferentes 

comportamientos de flujo como son: Herschel Bulkley, Plásticos de 

8.i.ngha.m, Pseudoplásticos, Dilatanles y newtoniano~ condicione:; 

laminares. 

A partir de la solución matemática, el di:J.metro óptimo puede 

estiflarse de las soluciones anal1 ticas propuestas en función de las 

propiedades realogicas, densidad del fluido, velocidad másica y los 

parámetros económicos. 

Los parámetros económicos zen considerados como constantes, para 

la simplific:ación del modelo generalizado, el desarrollo de un 

nomograma para selecc.i.onar directamente el D op una función del 

NRe, H, y propiedades reológicas del fluido. Dicho nomograma puede 

aplicarse a los diferentes comportamientos; en el caso de fluidos no 

newtonianos se introduce un factor de corrección CFc). 

En las soluciones gráficas se introtJucen factores de corrección 

para los parámetros económicos, densidad del fluido y complejidad del 

sistema de tuberias que permiten la actualización de los mismos en la 

determinación de diámetros óptimos para sistemas de transporte de 

fluidos alimenticios. 

A continuación se presenta el cuadro metodológico, donde 

engloban los tres aspectos básicos para el desarrollo del estudio, la 

integración del mismo, para cumplir el objetivo planteado: 

desarrollo de un m&todo económico para la selección de diAmetros 
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óptimas para el ~lujo de fluidos newtonianos y no newtoniano~ 

régimen laminar .. 
SELECCION DE DIAMETRO OPTIMOS EN SISTEM.AS 

DE TRANSPORTE DE FLUIDOS ALIMENTICIOS· 

POTENCIAREQUERIOA 

SllLllCJOHAllALITltfl 

OPTIHIZACIOH 

" 

AnallslsdtCastas 

ESTACIOH•Ol'ER11CIOK•TUBERIA 

" BDlfBEO 

l'ARl\nETf.DSECOllDlllCOS 

llODEL06ENUllLJZATIO 

VELDCIOAD ECOHOHICA OIAHETRDECOHOIUCO 

0111HETl!OOPllllO 

U~UlnA "UOOCl\OUCO Clt OUUNACION Clt CllAHUUI lfOtl?HUU 
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CAPITULO .III 

DESARROLLO MATEMA.TICO 
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DESARROLLO HA TEMA TI CO 

ID!lA\011E1TIR<D IEG:<DIN<D01D<C<I> IDIE lTVIBIEIRM 

El diametro econOmic:o de tuberia (Oopt. > puede obtenerse por la 

di-ferenc:ial de los costos totales del sistema de bombeo <CT> .. ec. 4.9, 

.con respec:to al diámetro <D>. Par-a minimizar los c:ostos totales, la 

ec:uación resultante se iguala a c:ero CdCT/dD = O >. Sustituyendo las 

ec .. 2 .. 28 y 2.29 en la ec. 4.9 resolviendo la derivada y reac:omodando 

términos obtenemos: 

~T 
dD 

Ca+b)sC05 -i. 
opl 

_3_2_M_'_c_e_h_ [ <a~+b~ >mA<MW>m-i. + 
1

] 

rr2 p 2 0 6 E Ce h Em-i. 

[ 5Fr -
D ~r 

OP dO 

D 
_op 

L 

~r 
dD 

La derivada de Fr con respecto al diá.metro <dF,/dO) 

(5. U 

desarrollo 

considerando el modelo matemAtico propuesto por Hanks ( 1978) ecuación 

2.21: 

~r 
dD 

16 dRe 

p Re
2 

dO 

16 dp 

p 2 Re dD 
(5.2) 

sustituyendo la ecuación 2.27 en la ecuación 2.22 y derivando el Re 

con respecto a D : 

dRe C3n-4>Re (5.3) 

dD D 
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similarmente sustituimos el valor de '.c;:i la ecuacion '2:.23 

y resolviendo la derivada de .p con respecto a O obtenemos: 

t5.4) 

donde los valores de 'P podrAn obtenerse de manera simplificada a 

través de la solución gn.\fica de la ec:uaciOn 2.23 (fig. 22> como una 

función de la relación de esfuerzos para difereí,1tes 

comportamientos de flujo <n> y 4' esta definida por la s1guien'te 

expresión : 

[

( 1+2n) < t+n) ( 1-( '=' J+( 1+3nJ < l+n J(o-< 1+3.n > ( l+n> ( 1-(., J 
<P=2n 

( 1+2n> ( l+n) ( 1-{o) 2 + 2~o(1+3n) e l+n) ( 1-~o) + ~~ 

-('oC1+3n)(1+2n)] +· ~:~~ 

( 1+2n) ( 1+3n) { 1-{o} 
(5.5) 

Cabe remarcar que la c:on~tf'!nte 1' ec, IA m1~mA d~--Finirt..,. por Gi:tret"" 

y Steffe < 1986) .. La solución grafica de la ecuacion esta dada la 

fig .. No 23; donde se observa rp varia de 20.0 1 .. 2 en función de 

las propiedades reológicas. sustituyendo las ecuaciones 5.3 y 5 .. 4 

la ecuación 5.2 y reacomodando términos la der1vada de F r respecto 

a D estar.:. dada por la siguiente expresión: 

64 ('o 4' + 16 <4-3n> <5.6) 

dD Re p O <l+(Q tp) 



1.0 

., 
0.9 

-o 1 o.e ...... 0.6 
• 0.6 
.... 0.5 
.. 0.4 

0.7 '1- 0.3 
... 0.2 
-0- 0.1 

0.6 

0.2 0.4 0.6 o.e 1.0 

~. 

zz:: SOLUCION ORAF'ICA
0 

DE '/' COMO UNA F'UNCION DE {o 

DIFERENTES INDICES DE COMPORTAMIENTO. 

·74 



"' 20.0 
19.5 
19.0 
18.5 
18.0 
17.5 
17.0 
16.5 
16.0 
15.5 
15.0 
14.5 
14.0 
13.5 
13.0 
12.5 
12.0 
11.5 
11.0 
10.5 
10.0 
9.5 
9.0 
8.5 
8.0 
7.5 
7.0 
6.5 
6.0 
5.5 
5.0 
4.5 
4.0 
3.5 
3.0 
2.5 

2.0 t- ---!!!11!~ 1.5 .. 
10 
0.5 
0·00L.o--o'-.1--o.1...2--o.1..3--o,_A __ o,_.s __ o,_.6 __ 0~.,::--o~.a::--o~.9::-~1.o 

... n-1 

.. n-0.9 
+ n-0.B 
... n-0.7 
-o n-0.6 
... n-0.5 
-a- n-0.4 
.. n-0.3 
+ n-0.2 
• n-0.1 

.-1aua• No. zs : valores de 1, como una función de las propiedades 

reo lógicas de los materiales. 
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Daroy y Melson tJ.9821 suponen como despreciables los efectos 

.di.él.metro en los factores de friccion ldFr"dO=O> en el desarrollo de 

las graficas de diametros óptimo. Esta suposición v.aliaa el 

término de dF r/dD <<< SF,ID; debido al término 5Fr/ú - dF,/dD que 

aparece en 1 a expresión S. 1. Sin embargo, para f Iu1 doc;. l"'ewtonianos 

de la Ley de la Potencia dF r/dD puede variar de 20 a 74 % de SF r"dD 

para valores de 0.1 < n < 1 respectivamente. Para fluldos del tipo 

Herschel Bulk ley la variación puede ser mayor al 68 X función de 

las propiedades reolOgicas y condiciones de flujo. Por lo tanto, la 

suposición de que dF r /dD <<< SF r /D introduce un 

en los c.alculos. 

significativo 

Garcia & Steffe ( 1986) desarrollan la solución anall tica para 

determinar el D para fluidos Herschel Bulkley en condiciones 
op 

laminares; sin embarQo el modelo matematico resuelve por 

iteraciones cuando consideradas las pérdidas valvulas y 

accesorios. Estos autor-es proponen simpl 1 ficar el modelo 

ccn:::iderclndo dk. r /dD O cuando L>>>o. Dicha suposición 

de validez si consideramos que las instalaciones de tuber-ias 

la industria de alimentos son cortas y con una complejidad que 

permiten despreciar las pérdidas de energla las válvulas 

accesorios, puesto que ésto repercutirla directamente en los costos 

de operación. Ademas desde el punto de vista de ingenierta. de 

disetío los sistemas de control deber.tt.n contr-ibuir con un minlmo de 30 

'X. de la perdida total de cabeza del sistema, esto 

mantener buen con trol de proceso 

1978>. En el modelo desarrollado para evualuar 
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resuelve la derivada Kr respecto a O ldK
1 
/d0), 5.7 

considerando que los coeficientes de resistencJ.a para flujo laminar 

dependen de las caracterLsticas de la val ... ula. o accesorios <LID>. 

propiedades del fluido y condiciones de flujo. Sustituyendo como ""r 

(Lo/O) F f se tiene la solución función de una longitud total 

<Ll >,que involucra a la longitud equivalente <Lo): 

LL = L + L• 

El resulta.do obtenido en este trabajo es el siguiente: 

~r [ 4 4' (o + <4-3n> 
(5.7) 

D 1 + l';c 4' 

En el cuadro No. IV se reportan los va.lores obtenidos, éste 

estudio, de las constantes que definen la relacion entre el Kr y el 

NRe, expresado en la ec. .. 2.26. a partir de los datos experimentales 

reportados por Krittredge y Rowley ( 1957). Además aplicando el 

principio de longitud eQuivalente evaluan las longitudes 

equivalentes <LID> para el flujo de flu1dos no newton.i.ano a traves de 

valvulas y accesorios en condiciones de régimen laminar. 

Sustituyendo las ecuaciones 5.6 y 5.7 la ecuación 5.1 

simplificando obtenemos el modelo generali;:ado para obtener el Oopl 

sistcm.:i.~ de transp'?rte de fluidos newtoniilnos y no newtonianos 

regimen laminar que se expresa como: 

1 

[

2560 Ce h M3 [(a'+b'>AmPm-• 
D = 

ºP (a+b>p2 n 2 sCEpfee Ce h ] [ 

4 '/J Y, o - < 4-3n > 

+ 
1 1 

- 5 ( 1 + i:o t/J ) 
(5.8) 

]
s.+s 
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VALVULA U ACCESORIO A' N LID 

TE 4.94!S6? o. 096 !:t!IZ9 

CODO 90 ?. Oll0•8 7!:1.1906 

VALVULA GLOBO DE CAMPANA 4. !U!S?O o. ;zaz 
(ASIENTO DE ACEROl 

VALVULA GLOBO DE DISCO 4, ?!:t?OB 9!S?Z 

VALVULA DE ANGULO o. ""!SZ'il 

VALVULA DE COMPUERTA 

CUADRO No IV : LONOlTUDES EQUIVALENTES DE DIFIC,l:ICNTES 

SORJOS PARA EL FLU.JO DE FLUIDOS NO NEVTONJANOS EM REOIWEN LAMINAR. 

En la ecuación 5.8 se consideran las pérdidas de energia válvulas 

y accesorios; ademas su solución directa solo con el conocimiento 

de las propiedades reol6gicas del material, densidad del flu1.do, 

flujo má.si.co y par~metros económicos. En contraste a las reportadas 

la literatura donde no con!!iideran las pérdidas de energla 

valvulas y accesorios, para que su solución sea directa. Además la 

mayor1a de las expresiones reportan para condiciones de flujo 

turbulentas. 

S<O!LV<CD<OIN AllNAlD._DlTD<CAl IPAllRA\ "-A\ IDIElTIEIRIHDINAl<CD<OIN IDIE IDDA\il11E1TIR<OS IE<C<DIN<OIHDCC<DS 

El modelo matemA.tico generalizado para evaluar el Dop\ 

sistemas de transporte de. fluidos alimenticios condiciones 

laminares. puede simpliTicarse introduciendo un factor de correccion 
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<Fe> en funci6n de las propiedades reolt:igl.cas de los materiales. 

expresandose como: 

[ 

1 [ 4 4' ~o - <4-3n> ]]~ 
Fe = p 1 - -

5 
< 

1
-+ {o-</> 

1 

El factor de corrección <Fe) puede evaluar~f? la solucl.~n 

grAfica dada en la fjg. 24 Tune ion del indice de comportamiento <n > 

y la relación de esfuerzos < ~º >. 

El Oopl evaluado para fluidos newtonianos en funcion de Re, p 1 M; 

puede corregirse para fluidos no newtonianos en func:ion de Fe, 

e:<presado en la ecuación No 5.9, que es función del indice de 

comportamiento al flujo Cn> y ;:o que se define como la relación de 

esfuerzos (To/Tv>. Para fluidos newtonianos < To=O. (o=O, n=l > Fe 

una constante con valor de 0 .. 9648; sin embargo para fluidos 

pseudoplásticos Fe depende eMclusivamente de n, tomando valores de 

o.so < Fe < 0.96. Es interesante notar que los di::ametros .:ipti.mos 

evaluados par-a fluJdos alimenticios pseudoplá.sticos resultan 

hasta en un 17~ con respecto a los diámetros Optimos obtenidos para 

fluidos newtonianos. Esto puede justificarse en función de las 

variables que se consideran los balances de costos; si 

consideramos para fluidos newtonianos que el gradiente de presión 

di.rectamente proporcional contraste para fluidos 

pseudopla.sticos el efecto de R en .6P se ve disminuido en función de 

n debido principalmente al efecto que tiene ésta ultima en los 

patrones de flujo desarrollados por los fluidos en las tuberias. Por 

lo cual en fluidos newtonianos una pequeKa disminución del diámetro 
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Fe 

0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1.0 

~. 

• n•t 
* n-0.9 
.... n-0.6 
.. n-0.7 
- ..0.6 - ..o.s 
-o n-0.4 
..... n-o.3 
.. ..0.2 
+ n-o.1 

FIOUltA No 24: Fe: CONO UNA FUNCION OE LAS PROPlEDADILS REOLOOICAS 

DE LOS MATERIALES. 
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representa un aumento considerable en las A? del sistema. lo · Que 

finalmente repercutirla en forma drAstica en los CO!:itos de operación 

y estacion de bombeo; sin embargo para fluidos pseudopl.tssticos el 

efecto de R en OP se ve disminuido en función de n, con lo cual 

disminución del diámetro en los sistemas de transporte representa 

un aumento significativo los costos de operacion y estación de 

bombeo. En el caso de flut.dos nc\'1tcnianos oue presenten 

Herschel Bulkley<H-B> y Plásticos de Binqham <P-0>, el factor de 

corrección tendrá. valores de 0.96 < Fe < 1.5 en función de (o y n. 

Comparando los DopL evaluados para fluidos newtonianos y fluidos 

con To se observa que los diámetros evaluados para fluidos con 

hasta 50% mayores a los evaluados para fluidos newtonianos. Esto puede 

justificarse con base en el efecto del patron de flujo forma de 

campana que desarrollan los fluidos con To, donde se ha confirmado que 

los factores de fricción., para condiciones laminares. son mayores 

para fluidos con To que para fluidos newtonianos; considerando lo 

anterior se puede establecer que disminución en los diametros 

elevar.la dr:O.stico:i.rnent~ los costos de operación y estacion de bombeo, 

el caso contrario ocurre con aumento del d1.&.metro, aunque 

r-epresentaria un aumento del costos de tuberla éste se veria 

neutrali:ada por la disminución de los costos de estación de bombeo y 

Clperación. 

Por lo anterior Etl modelo m;;ttematico para evaluar Dopl puede 

expresarse como: 

D ~[2560 Ce h l"1
9 [(a"+b~ >AmP m-t. 

1
] 

op <a+b>p2rr 2sCERe Ce h 
(5.10) 
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Clasificación de las Variables 

Parámetros del sistema de bombeo 

11 velocidad de flujo mAsico kg./s. 

E eficiencia de bomba y motor reportada en fraccié'.in 

w 

K 

p 

trabajo por unidad da 

Propiedades del fluidos 

indice de comportamiento 

indice de consistencia 

.J ./kg. 

Pa. n s. 

tensor de esf"uerzos inicial Pa. 

densidad del -fluido kg./m. 3 

Para.tetras de Castos del Sistema de Tuber! a 

e constante emp! rica S/m. ~+• 

exponente adimencional de la ec. de costos 

d.,,.l sistema. de tubería. 

costos anuales -fijos l/af'So. 

b castos anuales de mantenimiento l/afio. 

ParJ.metros de Costos de la Estación de Bombeo 

A constante empl rica S/W:' 

B constante emplrica s. 

exponen te de la ec. de costos 

a· costos anuales Tijas 1/arto. 

b" costos anuales de mantenimiento 1/afto. 
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Parametros de Costos de Operac:16n 

Ce costos de energía electrica $/watts. hr. 

h horas de operación anuales hr. /aKo. 

P potencia requerida W. 

En esta sección se presentan datos básicos de eficiencia y costos 

de bombas, tuber1as, vAlvulas y accesor.i.os; as!. el an&.lisis de 

costos para la obtención de los par~metros economices ut.i.les la 

selección de diá.metros óptimos de tuberia, ya sea a través del método 

de diámetro económico ci velocidad económica. La falta de datos de 

costos y .figuras Utiles para realizar balances económicos puede 

dificultar la aplicacion de éstas técnicas; por lo cual se presentara 

un riguro~" procedimiento para establecer los parámetros economices 

partir del analisis de datos de costos. Las dos alternativas 

derivan para cA.lcular el costo minimo total anual de instalación y 

operación de un sistema de tuberías y estación de bombeo. 

An.állsi:: de Costos del sist.ema de Tuberias. 

Los costos del sistema de tuberías contemplan los costos por 

tuberia recta. vAlvulas, accesorios e instalación. En el ant..lisis 

grá.fico los costos del sistema de tubería pueden expresarse como 
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función logaritmica del diametro de tuberla (fig. 25 ). Los factores 

de mayor impacto en los costos del sistema son: longitud, comple.Jidad 

y material. En al presente trabajo se analizan sistemas con 100 ft 

da tuberta recta, estableciendo que los costos de instalación y 

pérdida de energia pueden aJustarso para determinado nomero de 

vAlvulas y accesorios denominado complejidad del sistema. En el 

presente trabajo se contemplan las 5 complejidades establecidas 

por Hooper ( 1982>; además de evaluar la frecuencia de válvulas y 

accesorios por cada 100 ft para cada complejidad y el impacto que 

represantan en los costos estimados. Los costos por instalación 

consideran para tuber1a igual al costo del material; aunque para 

válvulas y accesorios se considera del 2SZ de su costo. El análisis se 

desarrolla a partir de datos proporcionados por la compaNia Reliance 

Electric and Engineering Co. de Máxico para acero ino>{1dable 316 grado 

alimenticio cedula 40. 

En los siguientes cuadros son expresados los costos desglozados 

pa.ra le:is diter'entes complejidades de sistemas de tuber1as. 

DJAMETRO DE TUBERJA 1.5 2 3 4 5 6 

COSTO DE TUDERJA 
6909 

JIECTA(S) 

COSTO DE VALVULAS V 
tO?O 

A.CCE.S:OR Jos (f.) 

COSTO TOTAL DE JNS-

1'ALACJON 1 $) 

COSTO TOTAL DEL srs 
19981 

TEMA DE TUBERJ:As($) 

Cuadro v.- An:..lisis de costos para un sistema de 100 ft de comc:;leJJ.dad 

1/4. 
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DIAMETaO DE TU9E•IA 1.5 2 3 4 5 6 
(IN) 

COSTO DE TUBERIA 
9991 26699 

RECTA('$) 

COSTO DE. VALVULAS y 
12Z 11 

ACCESORIOS ($) 

COSTO TOTAL DE IHS-
993~ 29912 TALACION($) 

COSTO TOTAL DEL S%S 
1499!) 198&0 816~0 

TEMA DE TU•EaIA.S(S). 

Cuadro VI .. -An~li.sis de costes para un sistema de 100 ft de complejidad 

l/2 .. 

DIAMETMO DE TUDERIA 
(rN) 

cc::TO DI: ':'U9rnY .... 

RECTA{$} 

COSTO DE VALVULAS Y 
ACCCICSOJtlOs($) 

COSTO TOTAL DE INS
TALAC:ION($) 

COSTO TOTAL DEL SIS 
TEMA DE TURERIAS($) 

1.5 

1?909 

2 3 4 5 6 

4??6 8? l? 

2Z:S?O !10%?4 

Cuadro VlI.- Análisis de costos para un sistema de 100 '· ft de 

complejidad 1 
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Pl.AMt:TaO DE TUBl:.aXA 1.5 2 3 4 5 ó 
(J'N) 

COSTO DE TU9EAJA 
3B?l 6909 899 t ' ''ºº 2099t 26699 99 f. 99 

RECTA($) 

COSTO DE VALVULAS y 
7?98 

ACCESORIOS( .. ) 

COSTO TOTAL DE INS 
lt369 Z!S609 335!SD 

'J'ALACXON($) 

COSTO TOTAL DEL SIS 
t!SZ!S!S 668?t. 8?892 

'J'.EMA DE 'J'UBE•IAs(S) 

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

2 

DXAWE'J'RO DE TUBERIA 
(J'N) 

COSTO DE TUBERIA 

RECTA($) 

COSTO DE VALV1JLAS V 

ACCCESORIOS($} 

COSTO TOTAL PE INS

TALACJ'ON( $) 

COSTO TOTAL DEL SIS 

TENA DE TUBEAIAS(S} 

1.5 2 3 5 ó 

9t.?1'9 •t.969 6l260 B604Z t.t.~Jt.ll 

Cuadro IX .- An::t.lisis de costos para un sistema de 100 ft de 

complejidad 1 
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Del analisis grtsfico de costos de tuberta vs di.ametro ae tuberla 

< fig. 25) se obtienen los para.metros econom1cos de costos por sistemas 

de tuber1a, s y e, como la pendiente y la ordenada al or1gen de la 

grafica log-log respectivamente. 

(S) 

2 o •• a r 
l.6e+0 ~ 
1 6e+8 ~ 

: :::: t 
1 Oe+6 t 
::::: l 
4.0e+7 l 

./ 
I 

/l / 

40e>7 ~ 
Q.Oe•0 ~--~-~-~-~-~-~-~~~~~~ 

:).OC ........... :.e~ o.e~ ':l.~: ~.\-1 C.lt 

No. 

En el cuadro No X se reportan los valores de los parámetros para 

cada complejidad. Analizando los d1versos valores de func10n de 

la complejidad; se puede establecer que la complejidad de sistema 

de tuberias no afecta significativamente el patrón de comportamiento 

de la gra.fica S de tuberta vs di.ametros, por lo cual S puede 
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COWPLE.JlDAb 

1/4 

1/2 

1 

2 

4 

1.214 

1.252 

1.200 

1.172 

1.124 

TABLA No X: PARA.METROS ECONOWlCOS DEL SlSTENA 

DIFERENTES CONPLE.JIDADES. 

e 
CANTlLOG> 

13.4529 

13.5990 

i3.6445 

13.7965 

13.9976 

TUBER IAS PARA 

establecerse como una constante con valor promedio de s=l. 2. Sin 

embargo el parAmetro económico e si afectada por la 

complejidad del sistema; repercutiendo en el valor de Dopt 

evaluado en un 5 a 12 ;. hacia abajo considerando como punto de 

referencia el diametro evaluado para complejidad de 1/4. Por 

lo anterior desarrollan factores de correc::c16n por 

complejidad, cuando el Oop t evaluado a través de la solución 

gr-Afica o anall ti.ca. 

AnAlisis de Costos de Estación de Bombeo. 

En los sistemas de transporte de fluidos alimenticios se utili::an 

diferentes tipos de bombas, siendo los equipos de bombeo ma.s 

los siguientes: centrifugas; de di.afragma y de desplazamiento positivo. 

Sin embargo independientemente del tipo de equipo, los costo~·· pueden 

establecerse como una función de la cantidad de liquido manejado 

cabezal de bombeo. Una correlaciOn de costos para equipos de bombeo 
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considel'"'ando todas las variables queda fUel'"'a del alcance de este 

trabajo. En la fig. No 26 se presentan los diversos comportamientos de 

costos de estación de bombeo vs potencia requerida, obtenidos del 

análisis de costos desarrollado a partir de los datos proporcionados 

por diferentes companias dedicadas a la venta de equipo de bombeo 

1 us 
10000 r 
9ººº r 
~:~~ 
60ú(I ~ 
5000 

4000 o 
o 

6CMBA5 OE DIAFRAGMA 

y• 4157.4 + 0.B3x r • 0.90 

3000 '-----'--~--'----'---''----' 
o 1000 2000 3000 4000 5000 eooo 

P{Wattl 

DP~DESPL.AZNJENTO 

CENT, =CENTRJFUOA. 

0%11.f". :>DJAFRAGWA. 

1 us 

::r 
30ÓO ~ 
2500 

2000 

1500 
1000 

500 

BOMBAS 0€ OESPLAZAM1EHTO POSITIVO 

o 
y•597.4+ 1.1x r•0.99 

o~-~~--'-~-~-~ 
o 500 1000 1500 2000 2500 3000 

P CW11tll 

FtOURA NO, 26 ~ ORAJ''ICA DE COSTOS DE ICSTAClON 

POTENCIA REQUERIDA PARA DIFERENTES TIPOS DE DOMDAS. 
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El modelo matemA.tico expresado en la ec. S. 10 puede simplificarse 

para ciertas condiciones, donde el Dopt pudiese ser obtenido 

función de variables tales como: Re, p, 11. Esta simplificación 

permitir-Ja vez facilitar el desarrollo de la soluci~n grafica. El 

desarrollo de factores de corrección tales los par~metros 

económicos, complejidades de sistema de tuber!as y densidad del fluido 

permiten que una sola solución se pueda adaptar a las condiciones 

requeridas. Considerando los valores, obtenidos del anAlisis de 

costea, para los par-A.metros económicos actualizados en México, 

desarrolla una solución para las condiciones establecidas: 

Ce=0.15 Slilcv hr 

h=7920 hr/af'to 

a=0.14 ol'fo_, 

b=0.04 Cl.f'fo-t. 

s-=1 .20 

C= .i:l.ntilog. 13.4529 •1mt·~ 

a'=O. 28 an'o -t. 

b .. =O. 1 O a.f'fo -t 

Az::0.833 $/wn 

B=4157 .. 4 $ 

Sustituyendo los valores de los parámetros en la ec. S.10 

obtenemos la expresión gem¡iralizada de Dopt. para un sistema de 

transporte de fluidos con una compleJidad de 1/4 y con estación de 
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bombeo con equipo de desplazamiento positi.vo: 

1.1761 Mº" 48 Fe 
Dopt 

Un 011n.\lisis del efecto de las variables i.ntrlnsicas al mater.i.al 

como son la densidad y las propiedades de flujo en los valores finales 

de diá.metro Optimo (Oept) para condiciones de flujo especificas nos 

permite establecer lo siguiente. 

Para valores de densidad en un intervalo de 800 a 1400 kg/m
9

• 

considerando este común para alimentos, el porcentaJe de error 

evaluado es de 14 % como m:Lximo considerando como reTencia el ditsmetro 

óptimo determ.i.nado para una densidad de 800; dicha in+ luencia 

expresa grA.ficamente en la fig.. 27. Con base esto se puede 

establecer el Dopt como independiente de la densidad. sin que ello 

repercuta en gran medida en los valores finales de Dopt para las 

condiciones de flujo especificadas. En el desarrollo de nomogramas 

como soluciones gr:Lficas esto es de suma importanci"' porqu~ pt:?rnite IA 

simplificación de los mismos en la determinación de Dopt para el f luJo 

de fluidos newtonianos y no newtonianos. 

Las propiedades reolOgicas de los materiales i.ncluyen 

términos de un factor de corrección (Fe> obtenid:> de la ec .. 5.9, donde 

el indice de comportami.ento de +lujo estudio en un intervalo de v. l 

< n < 1 y O < to <J. El intervalo de Fe estudiado fue de 0 .. 8 < Fe 

1 .. 5. En el caso de fluldos newtonianos Fe es una constante de valor 

0.96; considerando como referencia los Oopt. determinados para fluidos 
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newtc:'nianos, en condiciones de flujo especificas. los fluidos no 

newtonianos con tensor de esfuerzos inicia 1 (To) presentan Dop l 

mayores hasta un 50 % dependiendo los valores de Fe, de aqui la 

impartacia de definir correctamente las propiedades reológicas para 

establecer el valor de Fe. En el caso de fluidos pseudoplAsticos, n 

1 la var:iación de los Oopl determinados es de hasta lb Z menores 

D<m> 0.25 
0.23 

0.20 

0.16 

0.10 

0.06 

Fc=0.8 

0.05 r ... -. .... ~~F'l~~""~l~lg/;:;•¡_.,,. ....... _.,,,,""'"""""'-
º·03 tt-1 k s 
~~~~~==~::::=~ 

200 400 600 600 1000 1200 1400 1600 1600 2000 
Rt 

N027 !EFECTO DE EN l..A DETERWJNACJON 

OPTIWOS: PARA 

800lg/m3 
IOOOlg/m3 
1200 lg/m3 

respecto a los Dopl determinados para fluidoc ncwtcniano~. El efecto 

de la variacion de valores de Fe en el Dopt. 

la fig. 28, para un flujo má~ico constante. 
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P.Cml 
0.45 M-10 kg/s 

°"'º 
0.35 

Fc•l.4 
0.15 

0.10 

0.05 

::::::::::::::::::::::====::::=====: Fc-0.965 
• Fc-0.8 

0.00 .__. _ _,__...___. _ __,_ _ _.___.__. _ __,_~ 

o 200 - ~ - 1m12001@1~1~~00 
RE 

F'IOUltA No 28 :EFECTO DEL Jl'ACTOR DE CORRECClON, Fe:, 

DETERMIN4CION DE D:IAMETROS ECONOM'lCOS 

En la figura No .. 29 se presenta el nomograma desarrollado para 

determinar el diArnetro económico para sistemas de transporte de 

fluidos newtonianos y newtonianos régimen laminar; este 

obtenidos a partir de la ecuación 5. 11, primera instancia 

real iza la determina.e i6n del para f l ul dos newtonianos. 

introduciendo el factor de corrección <Fe> para e:{trapolar tal 

determinación comportam1ento no newtoniano func16n de 

propiedades reológicas fluidos. 
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IYIEn..<J«:DIDA\IDIES IE<C<JIN<JD1D«:A\S 

El criterio mas conveniente y probable de usado despues de 

las reglas de dedo es la velocidad recomendada del fluido; si.n embargo 

en el caso de alimentos es nula la información al respecto. Por lo 

cual en esta sección presenta la solución anal1 t:..ca, partiendo de 

la ec. 5.11, para l,;i dE>terminacion de velocidades económicas de un 

fluido funcion de propiedades reologicas y pará.metr-os 

económicos. Obteniendo que la velocidad económica de fluido 

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

donde 

(l 

e J./IO. 16n+O. t.6) > 
Fe 

(5.12) 

n es un parámetro que evalua de la figura No.30 en función 

del di~metro requerido de tuberla y el !ndice de comportamiento 

del fluido. 

Fe el factor de corrección por propieda.dt=!::> .---=olOgic.:i:::: 

k es el 1.ndice de consistencia del -Fluido = Pa s. n 

V•e. es la velocidad económica del fluido =- mis. 

El procedimienr.o b<i.si.co consi$te en determi.na.r la velocidad 

económica para lineas de transporte de -Fluidos viscosos fluyendo en 

condiciones laminares para tamaf'ios de tuberia especificas para 

eStablecer los costos minimos totales de instalaCl.6n. Operación y 

estación de bombeo. 

95 



3.0 
2.6 
2.6 
2.4 
2.2 
2.0 
1.6 
1.6 
1.4 
1.2 
LO 
0.6 
0.6 
0.4 
0.2 
o.o 

o 00 0.02 0.04 0.06 0.08 0.10 0.12 0.14 0.16 
OlmJ 

-o n•I 
..... fl-Ú 9 
• n•ú.B 
-o- n-0 7 
• n-0.6 
-o n-0.S 
.... ....0.4 
-o- n-0.3 
-e n-0.2 
..... n-0.1 

J'IO. No. 80 VALOR&a DE (1 l:!H 6'UNCJ:ON DE DIAWE'l'ltO DIC TUaE•IA 

EL INDICE Dt: COMPORTAMIENTO. 

En ea ta sección se pres•ntan factores de corrección por densidad, 

energia eléctrica y complejidad del sistema de tuberlas; que permite 

e>etrapolar el diámetro óptimo determinado a partir de la solución 

análitica 5.11 par-a las con_diciones especificas da las variables 

mencionadas que afectan el D . Par-a los diAmetros óptimos evaluados 
op. 

con la solución an:.\.litica 5.11 se recontienda utilizar la siguiente 

expresión para obtener los valores a las condJ.c:iones requeridas: 

D o 
op. 

(Oop. i.) CFcd CFc.z) (Fea) 

9b 

(5.13> 



donde Dop, s es el diAmetro óptimo evaluado con la ecuac.1.on 5.11; · F-;a 

es el factor de corrección por densidad Cfig. No. 31 >; Fez el 

factor de corrección oor energla el-!octrica <Fig. No. 32> y Fe3 el 

factor de corrección por complejidad del sistema de tuberias <Fig. No. 

33> .. El diámetro de tuberla nominal óptimo se determinara de acuerdo 

al diámetro interno mas proximo al valor obtenido de la eKpresJ.".in 

5 .. 13, en base a los diametros nominales de tuber-1 a de acero inoxidable 

estandar. 

1r:-oS 
:1.oc. 

fcl .1.04 

1.02 

1.00 

0.96 

0.96 

0.94 

0.92 

0.90 

0.88' 

066 

0.64 

0.82 

0.60 
600 600 1000 1200 1400 11100 

p 
1600 
0f)lm3) 

Fra. No. 9S:FACTOR DE CORRECCION POR DIEHSIDAD DEL FLUIDO. 

97 



Fc2 

Fc3 

1.10 

1.08 

1.06 

1.04 

1.02 

1.00 

0.96 

0.96 

0.94 
0.92 

º·9::.10 0.12 0.14 0.16 O.IB 0.20 0.22 024 026 0.211 O.:lO 

1#2[ 
I(~[ 

0.95 

0.96 

0.94 

0.92 

CeUflC:w-tr) 

0.90'---...... -----''---_._ ___ .._ __ _, 
o 2 3 4 

,...,jldod 

FJ'O. Ho. !IS:FACTOR DE COllRECCION POll COMPLEJIDAD DEL SISTEMA DE 

TUBERl'AS. 



<CA\S<O ll'IRA\<CUD<C<O 

SISfEMA DE BOMBEO PARA LA PRODUCCION DE LECHE 

CONCENTRADA AZUCARADA. 

En esta sección presenta la secuencia básica para la selecci•.:in 

de diámetros óptimos de tuberla en sistemas de transporte de fluidos 

alimenticios; el ejemplo se basara en la selección de D 
OPT. 

SJ..stema de producción de leche concentrada azucarada <LCA) dicho 

proceso seleccionó con base los diferentes comportamientos 

reol6gicos de los fluidos dentro de las operaciones unitarias del 

sistema. Los datos técnicos son reportados por Zuf'iiga < 1991 > siendo 

los siguientesi 

FLUX DO SACAROSA LECHE LCA 

FLUJO MASlCO 
CICOS. /SEO. > 

. 1!100. 00 i030. ºº 
(l(OS. /W > 

FLUJO 3 VOLUMETRrco ... / SEO. J 

PARA.METROS 
µ=o. 04 •~ Po µ:O, 002 12 Pa. 

JtEOLDOICOS: k= 1. ceo 

99 



En primera instancia seleccionaremos el 0
0

P. para la linea de 

LCA. considerando que la complejidad del sistema de 1/4 y la 

estac.ión de bo .. beo trabaja con equipos de desplazamiento positivo: 

I .-Fluidos No newtonianos 

I .a) Solución Análitica: 

Paso 1.- Con los parámetros reológicos n, k, To definir f) y {a 

traves de la fig. 22; entonces par-a valores de n= 0.9 y To=O, l!o=O, 

por lo tanto p=l. 

Paso 2 .. - Con los valores de n::a0.9 y ~o=O definimos <fJ de la fig. 23; 

entonces f/1=1.35 .. 

Paso 3.- De la fig. 24 se obtiene el valor del factor de corrección 

lFc> para fluidos no newt.onianos en función de n=0.9 y ('o=O; entonces 

Fc=0.96. 

Paso 4.- Suponer un NRe en pri.mera instancia; en forma generalizada 

recomiendan trabajar en intervalos de NRe de 600 a 2000. En el 

problema se analizaran los valores extremos para observar la 

Paso S.- Sustituir v&lores en la ec. 5.11: 

entonces 

NRe 

600 

2000 

1 .176 rot0 · "º Fe 
o = 

op pº· 92 NReº' ' 6 

D 
OP. 

0.079 mts. 

0 .. 065 mts. 

100 
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Paso 6.- Recalcular la velocidad promedio mediante la 2.2.7 

considerando el diametro interno de tablas 

seleccionado: 
4 M 

V=-----

D 
NOW. 

::;. in. 

2.5 in .. 

"' o• 

V 
PROM. 

0.632 m I 

0.976 m / 

base al D 
NOM. 

Paso 7 .. - Con el diámetro y la velocidad seleccionado, se recalcula el 

NRe con la ec .. 2 .. 22; siendo definido como NUmero de Revnclds Economice 

<NReE) el valor obtenido. Este valor representa el número de Reynolds 

en el cual establecen los costos mlnimos nuestro sistema de 

transporte de fluidos. 

D ro V <Z-n> p 4n n 

[~J NRe = --------
9 én-J.1 K 

entonce: cbtcr.t!rcr.:c: le= :::;iguir:ntc::::; V:J.lorc~: 

V PROM. 

0.632 m / 88.92 

2.s in. 0.97ó m I 117.98 

Entonces con base en las velci=idade5 que tendrian las 

iuberias podemos seleccionar cualquiera de los diámetros; ya que 

ninguno de los dos sobrepasa la velocidad recomendada 

general.izada que es de 1.5 m I s •• En este caso se SL!gJ.ere aplicar el 

criterio de calda de presión permisible < ll PP*''"'· > <Zuf'iiga~ 

1991) para seleccJ.onar el diametro Optimo. 
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Solución gráfica: 

1.-Repetir hasta el paso 4. 

Paso s .. - En la fig. 25 se traza una linea que una los puntos los 

vá.lore!:> de? NRe=2000 y '1<=4Kgs/s., prolongando dicha linea hasta que 

cruce con la de OOP. para fluidos newtonianos. De este ultimo punto 

partira una nueva linea que cruzara el valor de Fc:ic:0.96, prolongando 

tal linea hasta que cruce~ con la linea de D 
OP. 

NRe Fe 

bOO 4 0.96 

2000 4 0.9b 

......... , .......... ------- ···. 

Ho. 94: DETERMlNACION DS:L 0
0

,. 
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newtonianos. El valor obtenido es directamente et diámetro nominal de 

tuberla reporta.do en tablas. 

Como se puede observar no existe una diferencia Sl.gnific:ativa 

entre los valores determinados por la solucion analitica y grá.f.i.ca; 

sin embargo se puede establecer a la solución grafl.ca como mas 

sencil ld y practica para determinar el D
0

P. 

Fluidos Newtonianos. 

Solución analítica. 

Paso 1 .. - De la fig. 24 se obtiene el valor de Fe para valores de n=t y 

{o=O; entonces Fe= 0.9648. 

Paso 2 .. - de.finir el NRe que se va a manejar; tomaremos los mismos 

va:lor""es de 600 y 2000. 

Paso 3.- Sustituir en la ec, 5.11; obteniendose los siguientes 

valores: 

NRe 

a> Sacarosa: 

"ºº 
2000 

b) Leche: 

"ºº 
2000 

o 
OP. 

0.054 m 

0.044 m 

0.134 m 

0.110 m 

o 
NOM. 

2 in. 

2 in. 

S in. 

4·in. 

Paso 6.- Rec:alcular la velocidad promedio y el nómero de Reynolds 

económico mediante la 2.27 y 2.22 respectivamente; consl.derando 

el diámetro interno de tablas con base en D seleccionado. 
NOM. 
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NRe D 
NON. 

V ••ow. NRe 
E 

al Sacarosa:: 

600 2 .in. 0.625 mis. 1027.89 

2000 2 .in. 0.625 m/s. 1027.89 

bl Leche: 

600 S .in. 0 .. 752 m/s. 46836.67 

2000 4 in. 1.181 mis. 58675. 74 

En el caso de la sacarOBS. no hay alternati-.i:a, siendo el o 
OP • 

.specifico para. el fluido. Sin eflba.r90 para el caso de la leche el 

D
0

P. seleccionado es el de 4 in., ya que aunque es una mayor velocidad 

nu se sobrepasa el v•lor recomendado de t .S m / s; pero el r~gimen en 

el cual se transporta el -Fluido es turbulento, debido principalmente a 

la baja viscosidad que presenta el fluido. Con esto puede reforzar 

el criterio del por que fluidos con baja viscosidad transportan 

condiciones turbulentas, como es el especifico de la leche. 
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<C<llN<CILUJSD<llNIES Y1 IR!E<C<lll11EIN!DAl<CD<l!NIES 

En el presente trabajo desarrollo un método anal! tico y un 

método gráfico para obtener el diámetro optimo de tuberla para el 

-flujo de fluido~ a!1mcntic1os ncwtoni.:lnos ¡· no nawtonianos. 

El D 
op 

independiente de la energia potencial y diferencias de 

presiones el sistema; ya que estas funciOn de 1 as 

caracteristicas reol6gicas de los materiales. 

Para el flujo de fluidos alimenticios newtonianos y 

newtoniano!l, condiciones laminares, el D de una tuberia 
op 

función de las propiedad@g r-eológicas de los materiales, densidad del 

fluido, flujo mAsico y parámetros económicos del sistema. 

Se obtiene modelo generalizado para seleccionar 

tuberia. 

D 
OP. 

ce 

El modelo generalizado para designar el D se obtiene y 
op 

simplifica con la inclusión de un factor- de corrección que integra 

el efecto de las propiedades reol6gicas de los materiales. En el 

caso de fluidos newtonianos Fe es una constante de valor 0.967; oara 

fluidos de la ley de la potencia los valores del factor de correcct.on 

o.a Fe 0.967 función del 1 ndJ.ce de comportamiento 

al fluJo (nJ del alimento. Los D para fluidas con elevado 
op 

comportamiento pseudoplasticos tn=0.2> son menores hasta 17 h 

respecto a los evaluados para fluidos newtonianos. 

En el de fluidos tensor de esfuerzos inicial, 

Herschel Bulkley y Plasti.cos de Bingham, los D evaluados 
op 

mayores has ta en 50 'l.. con respecto a los evaluados para fluJ.dos 



newtonianos. 

Es importante establecer una correcta caracterización reolOgl.ca 

de los alimentos y evalu.ar con estos parametros el di~metro econOml.C:O 

de tuoerla. 

La i.nfluencia de la densidad del fluido fué evaluada 

l.nterva.lo de 800 a 1400 Kgstm
3

; dentro del cual establec10 

variaci·~n del 17'l. como maxima entre los di.a.metros obtenJ.dos 

para los valores extremos estudiados. 

Par-a el desarrollo del nomograma de D 
op 

considera este 

como independiente de la densidad debido que los valores 

evaluados a través de la solución ana.11 tica y grAfica 

muestran diferencia significativa cuando comparan los diámetros 

nominales seleccionados. 

Se desarrol 16 un nomograma el cual evalua el D 
op 

por a 

el flujo de fluidos newtoni.anos en función del nQmaro de Reynolds 

<NRe) y el gasto másico <M> para condiciones de flujo laminar; 

introduciendose el fac ter de corree ion (Fe) para TJ.ul.dos 

newtonianos que permite la evaluación del O par-a 
op 

las mismas 

condiciones de proceso. En forma general recomiendan manejar 

nómeros de Reynolds entre 600 y 2000; ya que bajo estas condiciones 

manejaran velocidades m~l<imas de 1.5 mis. Con esto se cumplira el 

criterio general de velocidad recomendada en el cual permite 

maneJar velocidades mayores a 5 ft/s (1.52 mis>. 

La velocidad eccnomica es una alternativa para establecer 

diametro de tuberia espec:1.ficc la velocidad del ·fluido ciue 

proporcione los costos minimos totales anuales del sistema. Esta i:iuede 
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ser establec1da en base a las propiedades reologicas del mater1al para 

diametro especifico. 

Los tratamientos pre!5entados son esencialmente para sistemas que 

envuelven las tubnrias de descarga de una bomba. Estas pueden 

aplicados, s1n embargo, a la succión de la bomba; excepto en los casos 

donde el flujo es por gravedad. Para estos casos es recomendable 

utilizar como base de seleccion la cabeza neta de succión positiva. 

Se recomienda el estudio mas profundo para determ1nar con mayor 

exactitud los comportamientos da los alimentos dentro de las lineas de 

procesa; ya que el conocimiento de las pr~piedades reológicas de los 

materiales es indispensable para el disel"lo y func1anamiento adecuado 

de las operaciones unitarias involucradas los procesos de 

transformación de alimentos. 

El trabajo puede ser extendido para establecer D
0

P en equipos 

donde involucra transferencia de calor los 

pasteurizadores; por lo quo ~~ r:::eo~iendA estudio posterior que 

involucre tambien los perfiles de te•peraturas. 
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