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ESTUDIO DE METODOS DE DIMENSIONADO Y DISENO DE
INSTALACIONES DE TRANSPORTE NEUMATICO DE SOLIDOS EN
FASE DISPERSA

RESUMEN

El propdsito de este Proyecto Fin de Carrera es el analisis de los métodos tedricos y
empiricos de dimensionado de instalaciones de transporte neumatico de sdlidos en fase
dispersa (también denominada fase diluida). Este tipo de transporte es una técnica
ampliamente utilizada en la industria. Dada la gran cantidad de variables influyentes en el
proceso, estas instalaciones se disefian habitualmente en base a experiencias previas del
disenador o plantas industriales ya existentes con caracteristicas similares. Ademas, en la
literatura especializada aparecen numerosas expresiones de naturaleza empirica que permiten
la obtencién de algunos de los parametros necesarios para el dimensionado.

Durante el desarrollo del proyecto se ha llevado a cabo una extensa revision bibliografica para
determinar las expresiones y correlaciones que mejor reproducen los datos medidos en
instalaciones industriales o plantas piloto. La informacién obtenida presenta una gran
dispersidon tanto en las expresiones de calculo como de los datos y es, en algunos casos,
inexacta. Esto puede ser debido al interés comercial en los procesos de transporte neumatico
que hace que la informacidon de calidad sea confidencial, o bien que la publicada sea
deliberadamente oscura. En cualquier caso, se ha intentado realizar una labor de sintesis
apoyada, por una parte en la documentacién accesible, y por otra en la teoria y el andlisis
matematico.

El contenido de este trabajo incluye una explicacion de los aspectos bdsicos que son necesarios
para comprender el funcionamiento de cualquier sistema de transporte neumatico de material
a granel, asi como la descripcion matematica en la que se basa el comportamiento de los flujos
bifasicos gas-sélido. Todo ello permite conocer en detalle los fundamentos fisicos de los
fendmenos que se producen en este tipo de transporte.

El objeto de estudio, que es el flujo en fase diluida, se ha realizado distinguiendo entre el flujo
desarrollado en tuberias verticales y horizontales. Este analisis independiente se debe a que la
disposicion de la conduccidn en la que se desee realizar el transporte influye de manera
decisiva en las caracteristicas que presentara la mezcla de gas y sodlidos, y en el
comportamiento general del sistema. Adicionalmente, se ha desarrollado el procedimiento de
disefo a seguir para la realizacién de una linea de transporte neumatico.

Debido a la necesidad de emplear correlaciones con caracter no lineal y empirico para poder
ejecutar el dimensionado de estos sistemas, se ha confeccionado un programa mediante el
software EES (Engineering Equation Solver). Se ha realizado una comparacion de los resultados
proporcionados por dicho programa con datos experimentales de instalaciones reales
obtenidos de la literatura con el fin de verificar las expresiones y métodos estudiados.
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| INTRODUCCION

1. INTRODUCCION

El transporte neumatico es una de las operaciones industriales mas importantes para
transportar material a granel mediante gas, generalmente aire, a través de una tuberia. En
aquellas ocasiones en que los materiales sean explosivos, se utiliza nitrégeno como gas de
transporte. Es sorprendente la amplia variedad de productos que pueden desplazarse de este
modo de un lugar a otro, por ejemplo azlcar, granos de café, pellets de polietileno, polvo de
PVC, granos de cereal, carbén pulverizado, cenizas, biomasa, cemento, etc. De ahi que este
tipo de transporte sea usado en multitud de industrias, entre ellas, el sector alimentario,
agricola, la industria quimica, la del petrdleo y la de la energia eléctrica. Se clasifica en fase
diluida y fase densa en funcidn de la concentracidn de sélidos presente en la corriente de gas.

Las principales ventajas de los sistemas de transporte neumadtico respecto a los
mecanicos como las bandas transportadoras son la inexistencia de emisiones de polvo a la
atmoésfera, la posibilidad de trasladar materiales peligrosos, la viabilidad de un transporte
vertical del producto y la reduccién de los costes de

inversion, mantenimiento y mano de obra como se H
muestra en la Figura 1. Por otro lado, sus desventajas

|

son el alto consumo de energia, el desgaste y abrasiéon

de los materiales y equipos, y las distancias de ]I I ]I I ]I

transporte limitadas (1-2 km como maximo). Mechonical  Leanphase  Dense phase

<onveying conveying conveying

Annual costs

El consumo de energia en esta operaciéon depende de

| Pay back / investment Energy Maintenance / service

la longitud de la instalacion, su disefio y del gasto  Figura 1. Costes anuales transporte

masico de sélidos a transportar. mecanico y neumatico

Algunas de las empresas destacadas del ambito del transporte neumatico de materiales a
granel a nivel internacional son Gericke AG, Zeppelin Group, Dynamic Air Conveying Systems,
Solids Solutions Group, AZO Group, Coperion K-Tron, Rajdeep Engineering Systems y AWE
Group, entre otras.

Este proyecto, desarrollado en el Area de Mecdnica de Fluidos de la Universidad de
Zaragoza, tiene como principal objetivo el estudio de esta forma de transporte tan
ampliamente utilizada en los procesos industriales y poco tratada a nivel académico. Para ello
se exponen en primer lugar las nociones basicas, los patrones de flujo que se establecen en las
conducciones y los componentes de cualquier sistema de transporte neumatico. A
continuaciéon se realiza una descripcion matematica de los flujos bifasicos gas-sélido.
Posteriormente se alcanza el nucleo del proyecto, el flujo en fase diluida, que tiene unas
caracteristicas propias. Esta parte esta constituida por una descripcion del transporte vertical y
horizontal tratados de forma independiente debido a las diferencias importantes que existen
entre ellos. Finalmente se detalla el procedimiento especifico para disefiar una instalacion en
fase diluida. Debe resaltarse que en el presente estudio se ha considerado el gas como un
fluido incompresible ya que en la fase de disefio se suele dividir la tuberia en tramos de
longitud mds pequefios en los que dicha hipdtesis es aceptable. En este apartado ha sido
necesario realizar un programa en EES para calcular algunos parametros de la instalacion. Esto
es asi porque las expresiones que relacionan pardmetros de disefio con variables del flujo son

de naturaleza empirica y presentan un fuerte caracter no lineal.




] TRANSPORTE NEUMATICO DE SOLIDOS

2. TRANSPORTE NEUMATICO DE SOLIDOS

Un sistema de transporte neumatico esta constituido principalmente por cuatro partes
o subsistemas. En la Figura 2 se muestra un esquema general. En primer lugar, se encuentra el
dispositivo encargado de proporcionar la energia necesaria al gas de transporte. En la mayoria
de los casos se trata de un soplante o compresor, segln sea el nivel de presién requerido. A
continuacion, se localiza la region de alimentacidén, mezcla y aceleracidn, en la que los sélidos
se introducen en la corriente de gas. Una vez que los sdlidos se han mezclado y han sido
acelerados hasta un estado de flujo estable o estacionario con dicha corriente, comienza la
linea de transporte propiamente dicha, formada por tramos de tuberia rectos y codos para
permitir cambios en la direccidon del flujo. Finalmente, se ubica un dispositivo, como por
ejemplo un ciclén o un filtro, que permite la separacidn de los sdélidos transportados y el gas.
Su eleccién depende esencialmente del tamafio de las particulas sélidas a separar.

EGFAN |Eﬁmum

Gas — PIPING @= CYCLONE

inlet BLOWER 2 VANE A= COUPLING
VAENE = WEARRESIST ML /

ZA SCREW

— = —> ED (s B hoih

RECIP.COMPRESSOR % DIVERTER l_“_H_'

% scRew REVERSE JET FILTER
BLOW VESSEY

COMPRESSOR|

FEEDING, MIXING SEPARATION
PRIMEMOVER OR ACCELERATING
GAS MOVER

Figura 2. Esquema de un sistema de transporte neumatico

2.1. Clasificacion de los sistemas de transporte neumatico
2.1.1. Fase diluiday fase densa

En funcién del patrén de flujo (también denominado modo de transporte) que se
establezca en la tuberia de transporte neumatico, se distingue entre fase diluida o dispersa y
fase densa.

En los sistemas de transporte en fase diluida, la corriente de gas desplaza las particulas de
material como si fueran elementos discretos aislados sobre los que actuan fuerzas de arrastre
y suspension (predominan las interacciones fluido-particula). Por lo tanto, es necesario que el
gas tenga una velocidad lo suficientemente alta para mantener las particulas sdlidas
suspendidas en la corriente gaseosa como los patrones de flujo 1 y 2 mostrados en la Figura 3.
Este régimen de flujo se caracteriza por altas velocidades de gas, bajas concentraciones de
sélidos y bajas pérdidas de carga por unidad de longitud de tuberia.

El transporte neumatico en fase diluida es el Unico sistema capaz de operar bajo presiones
negativas. Sus principales ventajas son que transporta el material de forma continua, presenta
una gran flexibilidad y es apto para la mayoria de los materiales sdélidos particulados, excepto
aquellos que son abrasivos ya que el desgaste producido puede llegar a ser bastante elevado.

Por el contrario, en el transporte en fase densa, las particulas no se encuentran complemente
suspendidas en el gas y las interacciones particula-particula son mucho mayores. Este flujo
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estd caracterizado por bajas velocidades de gas, altas concentraciones de sdélidos y grandes
pérdidas de carga por unidad de longitud de tuberia. Los patrones de flujo que pueden
presentarse en este tipo de transporte son muy variados y cada uno tiene caracteristicas
particulares.

Dilute phase Dilute phase ~ strand flow Dense phase — dune flow Dense phase - plug flow Packed bed

Figura 3. Patrones de flujo en una tuberia horizontal

La mayoria de los sistemas comerciales de transporte neumatico en fase densa operan de
modo discontinuo. En algunos casos, una cierta parte de los sélidos se desplazan de forma
dispersa en la parte superior de la seccion transversal de la tuberia junto con una capa de
material concentrado que se mueve, en forma de dunas, a menor velocidad por la parte
inferior de la seccién como el patrén 3 mostrado en la Figura 3. El flujo en dunas presenta un
comportamiento bastante impredecible e inestable ya que pueden producirse bloqueos u
obstrucciones en la linea de transporte. En el supuesto de que los sélidos particulados posean
una granulometria fina y baja permeabilidad, como por ejemplo el cemento, las cenizas o el
carbdn pulverizado, a este patrén se le denomina lecho mévil pulsante ya que las particulas se
mueven en un estado fluidizado. En otras ocasiones, el material se transporta de manera
intermitente en forma de tapones aislados, como el patréon 4, en los que la seccion de la
tuberia se encuentra totalmente llena de sdélidos y entre dichos tapones existen huecos de
aire. En el patrén 5 los sélidos ocupan totalmente la tuberia y se denomina lecho fijo o
empaquetado. Esta situacidon marca el limite de transporte.

Hay que destacar que no todos los sdlidos presentan todos los patrones mencionados
anteriormente, por lo que algunos no podran ser transportados en fase densa.

En la Tabla 1 se muestra una comparativa de las caracteristicas de ambos tipos de transporte
sin que las fronteras indicadas sean nitidas.

Caracteristica Fase diluida Fase densa
Velocidad del gas (m/s) Mayor de 15 Menor de 10
Concentracién de sélidos (% en volumen) Menor de 1 Mayor de 30
Pérdidas de carga por unidad de longitud (mbar/m) Menor de 5 Mayor de 20
Presidn de transporte (bar) Menor de 2 Mavyor de 2
Carga de solidos (kg sélidos/s : kg aire/s) Menos de 15:1 Mas de 20:1
Velocidad de los sélidos (m/s) Mayor de 10 Menor de 2

Tabla 1. Comparativa de fase diluida y fase densa

Como puede observarse, las principales ventajas del transporte en fase densa son las bajas
velocidades de gas requeridas y las bajas velocidades de sélido que se obtienen. Un bajo
caudal volumétrico de gas generalmente significa menor requerimiento de energia por
kilogramo de material transportado, tuberias de menos diametro y un trabajo de separacion
solido-gas inferior. Ademads, las bajas velocidades de sdlidos implican que los materiales
abrasivos y fragiles pueden ser transportados en fase densa sin gran erosion de la tuberia ni
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degradacion del producto. Por el contrario, presentan mayores dificultades en su disefio ya
que este tipo de instalaciones necesitan incorporan sistemas que permitan detectar y
controlar la longitud de los tapones formados. Asimismo, sus componentes requieren mayor
mantenimiento que los de fase diluida.

El punto de transicidon entre el transporte en fase diluida y fase densa no esta claramente
definido pero, de forma habitual, y como se verd en posteriores capitulos, se utiliza la
velocidad de bloqueo, v,, para caracterizar dicha transicidon en tuberias verticales y la velocidad
de ruptura, v,, en el caso de tuberias horizontales.

2.1.2. Sistemas de presion positiva y negativa

Segln sea la naturaleza de la presidén del sistema de transporte neumatico, pueden
aparecer las siguientes configuraciones: sistemas de presion positiva, negativa y combinados.

En los sistemas de presion positiva o impulsion, la presidon absoluta del gas en el interior de la
conducciéon es siempre mayor que la
atmosférica. Para ello, como se ilustra en la Diverter valves

/N

Figura 4, el soplante se sitla aguas arriba del Supply hopper

punto de alimentacién de los sdlidos y el
dispositivo encargado de separar el gas y los
solidos opera a una presion cercana a la
atmosférica. Esta configuracion es la mas
utilizada, sobre todo en aplicaciones con
descarga multiple, en las cuales el material es Dischiarge hioppers

Blower

recogido de un punto y entregado a varios Figura 4. Sistema de presion positiva

equipos en los que se almacenara.

En los sistemas de presion negativa o de vacio, la presidon absoluta del gas en la linea de
transporte es menor que la atmosférica. Para conseguirlo, el soplante estd ubicado aguas
abajo del colector de polvo y la presidn en el punto de alimentacién es cercana a la
atmosférica, por lo que permiten una alimentacién libre del producto. Se emplean, en general,
en casos de multiples puntos de alimentacién y

Filter
un Unico lugar de descarga. Un esquema se —_— l i, 1=
muestra en la Figura 5. Ademas, son apropiados &
para el transporte de materiales toxicos vy
peligrosos puesto que esta disposicidon impide Exhauster
qgue se produzcan fugas de polvo. Su principal s P
desventaja es que estdn restringidos a L. =& Receiving hopper "\

Discharge valve

distancias de transporte cortas (150 m . . ., .
P ( Figura 5. Sistema de presién negativa 2

aproximadamente).

Los sistemas combinados de presidn positiva y negativa alnan las ventajas de las dos
configuraciones anteriores, y son utilizados cuando existen varias fuentes de alimentacién y
varios destinos. Con este tipo de distribucion, es posible ampliar las distancias conseguidas con
los sistemas de vacio.
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2.2. (Clasificacion de materiales solidos a granel

Como ya se ha comentado anteriormente, la mayoria de los materiales pueden
transportarse en fase diluida siempre que el flujo de gas necesario esté disponible y el
didmetro de la tuberia sea de 5 a 10 veces superior al tamafio maximo de particula. Sin
embargo, no todos los sélidos particulados son adecuados para el transporte en fase densa.

El patron de flujo que se desarrolle en una tuberia depende en gran medida de las
caracteristicas del material: tamafo y forma de particula, distribucion de tamafios, densidad
de particula, permeabilidad, capacidad de retencién de aire, dureza y otros atributos de
superficie (abrasivo, adhesivo, hUmedo, cohesivo). También influye la friccidon entre particulas
y la friccién particula-pared. Por todo ello, el conocimiento de las propiedades de los
productos a granel es esencial para seleccionar el modo de transporte neumadtico mas
conveniente.

En la literatura existen numerosos enfoques para predecir el comportamiento esperado de un
material particulado en un sistema de transporte neumatico. Desafortunadamente, debido a la
complejidad de las interacciones existentes en los flujos bifasicos gas-sélido, ninguno de ellos
es definitivo pero proporcionan una cierta base para una primera evaluacién.

Una de las clasificaciones mas extendida es la de Geldart [3], en la que los materiales a granel
se organizan, en funcién de su capacidad de fluidizacién y de retencién de aire, en cuatro
grandes grupos. Su distribucidén se muestra en la Tabla 2 donde aparece una breve explicacion
de cada uno de ellos y algunos ejemplos tipicos. En el anexo A.2.1 se incluyen las definiciones
de algunos conceptos mencionados en esta seccién.

Tipo de s, -
material Descripcion Ejemplos
A Po.I\./os de grano flr?o‘y/o‘ IE>aJa densidad, l?faja . Cemento, cal
permeabilidad, buena fluidizaciéon y alta retenciéon de aire
Granos medianos de densidad media (1400 - 4000kg/m°), ,
B e L . . Arena, azlcar
buena fluidizacidn y retencién de aire baja
C Polvos finos, cohesivos, dificiles de fluidificar con mala Oxidos metalicos,
retencién de aire leche en polvo
Granulometrias gruesas y/o alta densidad, alta Pellets de
D permeabilidad, no fluidificables, sin capacidad de polietileno, granos
retencion de aire de café

Tabla 2. Clasificacion de materiales segun Geldart

En términos de transporte neumatico, segun esta clasificacion, los tipos Ay D son aptos para el
transporte en fase densa. Especificamente, los materiales pertenecientes al grupo A pueden
transportarse en modo fluidizado o lecho movil pulsante, y los del grupo D en modo
discontinuo en tapones.

Por su parte, los productos a granel agrupados en los tipos B y C sélo son adecuados para el
transporte en fase diluida. Sin embargo, algunos de estos sdlidos pueden llegar a ser
desplazados en fase densa mediante la aplicacién de técnicas especiales, como por ejemplo

inyeccion de aire o sistemas de bypass de aire, entre otras.
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2.3. Sistemas de alimentacion y descarga

El sistema de alimentacion es el dispositivo que se encuentra entre la linea de
transporte y la tolva de alimentaciéon de material que regula el caudal masico de sélidos a
introducir en la linea. Los mas utilizados en la industria del transporte neumatico son las
valvulas rotatorias (en inglés, rotary airlock) y los llamados blow tanks.

Una valvula rotatoria, como la de la Figura 6, consta
de paletas soldadas a un eje donde el hueco entre [Pl Lol

las paletas llenas y vacias hace que dicho eje gire.

___— Housing

Los lados de alta y baja presién estdn aislados por

Drive ____»
shaft

espacios herméticos entre las paletas y la carcasa.

El caudal alimentado es directamente proporcional

Rotor

al volumen desplazado en el rotor y a su velocidad e —

outlet port

de rotacién. Se emplean de forma habitual en el Figura 6. Vélvula rotatoria @

transporte en fase diluida para cortas distancias.

Los blow tanks se usan, mayoritariamente, en aplicaciones de alta presién (>3bar). Estas
presiones se requieren en el transporte en fase densa, y en el transporte en fase diluida en
largas distancias. Los blow tanks no tienen partes maéviles y, por lo tanto, el material sufre una
menor degradacidn. Esto implica que son adecuados para los materiales abrasivos. Existen dos
configuraciones tipicas: descarga por arriba con una membrana de fluidizacién para facilitar el
flujo de material, como el blow tank de la Figura 7(a), y descarga por abajo sin membrana
como el de la Figura 7(b). La descarga por arriba es mas deseable para polvos finos, mientras
que la descarga por abajo, en la que el producto cae por gravedad a la tuberia, se utiliza para
materiales granulados. Generalmente, el aire suministrado al blow tank se divide en dos
corrientes, de las cuales, una presuriza el equipo y permite la descarga del material a la linea
de transporte, y la otra se inyecta directamente en la conduccidn. De esta forma, se controla el
gasto mdsico de sélidos.

Supply

s
Vent > Material
hopper

Hopper
—* Conveying line
Blow tank _

vent line - Inlet valve

Blow tank

A s
Supplementary . :::mg 4

Discharge _\ — or conveying air

pipe _~ Discharge valve

Fluidizing -~
< +— Air suppl Air and
membrane - R Ar— * material
Fluidizing air
(a) Top discharge blow tank (b) Bottom discharge blow tank

Figura 7. Blow tank

Estos dispositivos trabajan de manera intermitente, ya que un ciclo de funcionamiento
consiste en el llenado de los sélidos, presurizaciéon del recipiente y descarga. Por ello, el
transporte con uno de estos equipos es una operacién discontinua. Para conseguir una
inyeccion de material de forma continua, es necesario colocar dos blow tanks en paralelo y asi,
mientras uno se llena, el otro descarga.

Ademas de estos equipos, existen otros alimentadores como los Venturi y los de tornillo.
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El sistema de descarga estd compuesto por el dispositivo que se encarga de separar el
gas y los sdlidos, y la tolva de descarga donde se almacena el material transportado. Los
separadores mas comunes son las cdmaras de sedimentacién por gravedad, los ciclones y los
colectores de polvo (filtros de mangas). En la Figura 8 se muestra un esquema tipico de cada

Clean gas out
Gas out [ I Shaking mechanism
Gasj Clean gas | e
solids in out +— =
Gas/ b o
e A
1 M It
selidsin Inner vortex -‘: 3 ? - 4 Filter bag
takes gas out B 6
[
i .
(IR
G
Wk —— Support cage
i b
Outer vortex e
takes particles —— Ra b
l to wall s i
Gaslsolids = "
5 Rec :
n gl
Material out $ gk rad et fe
Material out
(a) Y g (c) Shaken bag filter unit

(b) Cyclone
Figura 8. Dispositivos de separacién gas-sélido 2

Las cdmaras de sedimentacién por gravedad son los equipos mads simples para separar
los sélidos de una corriente gaseosa. En ellos, la velocidad de la mezcla gas-sélido disminuye
debido a un cambio en la direccidn del flujo de gas, y las particulas comienzan a caer por la
accion de la gravedad. Son aptos para separar particulas grandes (>200um), e inadecuados
para polvos finos y materiales peligrosos. Ademds, presentan unos bajos costes de
mantenimiento y la caida de presién en ellos es pequenia.

Los ciclones utilizan la accidn de la fuerza centrifuga generada por un torbellino para
separar los sélidos de la corriente de gas. De esta forma, las particulas tienden a caer hacia el
exterior y hacia abajo. Son apropiados para la separacién de sélidos particulados de tamaiio
medio y grande, asi como para la mayoria de los materiales no abrasivos y no quebradizos.
Estos equipos se caracterizan por tener una baja pérdida de carga.

Los filtros de mangas estan compuestos por un material poroso o fibroso que tiende a
retener las particulas a medida que el gas portador atraviesa los huecos. Son convenientes
para particulas de tamafio muy pequefio y en los casos en los que exista polvo en el material
transportado. Asimismo, permiten el manejo de una gran variedad de sdlidos, poseen una
pérdida de presidn alta y los costes de mantenimiento son elevados.

La seleccidn del dispositivo de separacion mas adecuado depende principalmente del tamafio
de particula, y la eleccidn de las dimensiones de dicho sistema del gasto mdasico de aire.
Ademas, deben considerarse los siguientes aspectos:

= Eficiencia de separacion deseada, definida en funcidon de la cantidad de material
retirado de la corriente de gas.

= Rango de caida de presion aceptable en el equipo.

=  Presién y temperatura de operacion.

= Requerimientos de contaminacion y limpieza.

= Posibilidad de que se produzca una explosién de polvo.

= Compatibilidad con el material (corrosividad, abrasidn, etc.).
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3. FLUJOS GAS - SOLIDO. DESCRIPCION MATEMATICA

3.1. Porosidad

La porosidad, €, es un parametro fundamental en el estudio de un flujo de sdlidos en
una corriente gaseosa. Se define como la fraccién volumétrica de gas (aire, en la mayoria de
los casos) existente en la tuberia. Por ejemplo, una suspensién con una porosidad de
aproximadamente uno, sera extremadamente diluida. Considerando un tubo de longitud L con
un nimero de particulas N, tal como el mostrado en la Figura 9, y siendo V. el volumen total
disponible y V; el ocupado por el gas, la porosidad es,

1%
=9 (1)
Vtot

Ademas, si el volumen total ocupado por las particulas sélidas es V,, es inmediato que,

&

Vit = Vg + 1 2

Teniendo en cuenta que la seccién transversal es A y la disponible para el gas es A, la
porosidad también puede definirse como la fraccién de area transversal de la tuberia por la
que circula el flujo de gas. Expresado matematicamente,
B _ 4oL _ 4

=9 _29 - (3)
VtOt A " L A

&

Por lo tanto, la fraccidén de area por la que circula el flujo de $,90,0 ,0,0000 07
0%0"” 00 ©

s o 06060,9
sélidos, A/A, es (1-g). %2800° 800
. L = _,1

Figura 9. Tuberia con un
numero de particulas solidas

A continuacién se van a buscar expresiones que relacionen la porosidad con la
densidad de las particulas y con la densidad del gas.
La densidad aparente de sélidos, pap|sé”do, se define como la relacién entre la masa total de

sélidos, M, y el volumen total ocupado por éstos y el gas:

M;
sélido Vtot

Pap| (@

Expresando la masa total de sélidos en funcidn de la masa de una particula, my,
Mg =N-mp (5)

Si Jp es el volumen de una particula, la densidad de una particula es por definicidn,
Mp

= 6
5 (6)

Pp

Asi pues,
_N'mp _N'pp'ﬁp
sélido Viot - Viot

Pap| )

Sabiendo que, V, = N - Jp
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La densidad aparente de sélidos puede expresarse como:

| _Po Vo _Pp (oot = V) _ (1_V_g) @)
Paplssiiao Viot Viot P Viot
Considerando la definicion de porosidad, ecuacién (1),
papls()lido =pp(1—¢) (9)
Finalmente, reordenando la ecuacion (9),
e=1— pap'sélido (10)
Pp

De la misma manera, se estable que la relacidn existente entre la densidad aparente del gas,
la densidad del gas es:
pap|gas;y g ;pg;

Pap| = pge (11)

gas
3.2. Velocidades del gas y de las particulas
El término velocidad superficial se utiliza de forma muy habitual en el dmbito del

transporte neumatico. La velocidad media superficial del gas, v, es la velocidad promedio que
tendria el gas sin tener en cuenta la presencia de particulas sélidas o medios porosos.

Por tanto, en una tuberia por la que circula un caudal volumétrico de gas g, y un caudal
volumétrico de sdlidos qs, las velocidades superficiales del gas y los sélidos se definen como:

vy =22 (12
Voo = % (13)

Las velocidades medias reales del gas y las particulas sélidas son:

_9 _99 _Vsg
Yo _Ag T A € (14)

17:&: qS — vSS
P4, (1-9A (A-¢)

Teniendo en cuenta lo anterior, el flujo masico de sélidos puede expresarse de la siguiente

(15)

forma:

mS:paT"sélido'vp'A=pp'(1_£)'vp'A=pp'”55'A (16)

Del mismo modo, el flujo masico de gas:

mg=pap| Vg A=pgre Vg A=pgy-vsg-A (17)

gas '

La carga de sdlidos (en inglés, solids loading ratio) presente en la tuberia y que
caracteriza el transporte neumatico, relaciona los dos caudales masicos segun:

Mg pg Vsg-A Pg € Vg

Ms_ s _pp (19 18)

(p:
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La velocidad relativa entre las particulas y el gas se denomina velocidad de
resbalamiento (en inglés, slip velocity) y se define como:

Vres = Vg — Up (19)

Esta diferencia de velocidad entre el fluido y los sélidos, se debe a las interacciones o choques
entre particulas y las interacciones de las particulas con la pared.

3.3. Velocidad terminal de una particula

La velocidad terminal de una particula sélida en un fluido es la velocidad limite que
alcanza dicha particula cuando se libera en el seno del fluido en presencia de la gravedad.
Realizando un balance de las fuerzas que actian sobre una particula sélida inmersa en una
corriente de fluido (véase anexo A.1.1), se obtiene la expresidon general que permite
determinar la velocidad terminal de una particula esférica de diametro d,:

v —Pg dp (20)
3 pyg Cpo

Para calcular el coeficiente de arrastre o de resistencia de una particula, Cpo, €s necesario
establecer el tipo de flujo que se desarrolla en la tuberia, debido a que este coeficiente
depende del nimero de Reynolds. Una de las correlaciones que puede utilizarse para su
calculo es la correlacién de Kaskas [4], ya que es valida para un amplio rango de Reynolds de
particula. Se presenta segun la siguiente formulacion:

24 4
CD,O - - + + 04 (21)
Rep /Rep
Voo * d
Re, = Pg " Vres " dp 22)
Hg

En el caso de transporte vertical, en condiciones de flujo en fase diluida, se establece que la
velocidad de resbalamiento es practicamente igual a la velocidad terminal de una particula.
Por lo tanto, para este caso particular, las ecuaciones (20), (21) y (22) se deben resolver de forma
iterativa para obtener una solucién de vy, Cpo Y Re,. Para cualquier otro caso, en el que no
puede imponerse la hipotesis anterior, la velocidad terminal de la particula se obtiene a partir
del numero de Galileo definido segln (23), en combinacidn con las expresiones (24) y (25). Estas
formulas se han extraido de la referencia [5].

_ Pg(Py —Pg)9ds

Ga . (23)
Hg
0.315Re?
Ga = 18Re, (1 + 0.15Re%687) + 2i (24)
pr o)t 17225, 10*Re, 116

“ Vot d

Repf — M (25)
Hg
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Si se trata de particulas no esféricas, algo que ocurre en la realidad con bastante
frecuencia, es necesario considerar el efecto de la forma y orientacidon con respecto a la
direccion del movimiento de las particulas en el coeficiente de arrastre. El factor de forma
utilizado habitualmente para cuantificar dicho efecto es la esfericidad, . Este factor se define
como la relacidn entre el drea superficial de la esfera equivalente, es decir una esfera con el
mismo volumen que la particula, y el area superficial real de la particula. Esta definicion
implica que las particulas esféricas tienen valor de =1, mientras que las particulas no
esféricas presentan un valor de Y comprendido entre 0 y 1. Consecuentemente, la velocidad
terminal de una particula irregular, vy]y, , tiene un valor distinto al de una particula esférica

con el mismo volumen, v.

1.0

El valor de v]y, puede obtenerse a través de la
grafica mostrada en la Figura 10. Para ello es
preciso conocer los valores de v, esfericidad de
la particula y Rey. En general, la velocidad
terminal de una particula irregular es menor que

Vso-
Un método alternativo para corregir el efecto 0.1 . ; . L 4

, L. 0.01 0.1 1 10 102 102 104
de la forma de una particula no esférica es la Rep
utilizacion de ecuaciones empiricas disponibles Figura 10. Efecto de la forma de la
en la literatura [6]. particula en la velocidad terminal ¥

3.4. Valores tipicos de una instalacion en fase diluida

En este apartado se expone un ejemplo numérico para que el lector tenga una idea
cuantitativa del orden de magnitud que presentan las variables anteriores en un caso real.

En primer lugar, se considera que el material a transportar es polietileno de baja densidad con
una p, de 923 kg/m?y un didmetro de particula, d,, de 1100 um. El gas de transporte es aire a
una presién de 1 bar y 25°C, por lo tanto, p, es 1.169 kg/m?® y Ky €s 1.845-10" kg/(m-s).
Ademas, la linea de transporte es una tuberia vertical con un didmetro de 15 cm y una longitud
de 50 m, y el gasto masico de sélidos que se desea desplazar en fase diluida es de 5 kg/s.

Hipdtesis: Se selecciona una velocidad superficial del gas de 20 m/s y particulas esféricas.

Los resultados obtenidos se muestran en la Tabla 3 y Tabla 4.

19P3 mp Vt%t £ paplsélido pap|gas N/cm3 s V'; Vg3
(mm°) | (mg) | (m) (kg/m’) | (kg/m?) | (particulas/cm®) | (m’) | (m’)
0.697 | 0.643 | 0.884 | 0.98135 17.217 1.147 26.76 0.016 | 0.867

Tabla 3. Resultados de propiedades

CD Re Vo Vsg v Vss Up Vres mg

g
P (m/s) | (m/s) | (m/s) | (m/s) | (m/s) |(m/s)| (kefs) | ¢

0.7284 | 275.07 | 3.947 20 20.38 0.307 16.434 | 3.947 | 0.413 12.102

Tabla 4. Resultados dinamicos
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3.5. Expresion general de la pérdida de carga en una tuberia
3.5.1. Estado estacionario

En primer lugar se va a plantear la ecuacion de cantidad de movimiento para una
tuberia de transporte neumatico cuando el flujo estd completamente desarrollado o en estado
estacionario, es decir, una vez que los sélidos y el gas ya han sido acelerados. Por tanto, no hay
variacion de los perfiles de velocidad a lo largo del eje del tubo.

Para ello se considera un tramo de tuberia de
seccion transversal A y longitud AL, inclinado
respecto a la horizontal un angulo 6, y que
transporta una suspension de sélidos con una
cierta porosidad (véase Figura 11). Ademas, la
densidad del gas se supone constante.

Aplicando la ecuacidn de cantidad de movimiento o
. s . . 7

en estas condiciones resulta: Figura 11. Tramo de tuberia inclinada
0= SC(T -1)idS + -fvc (pap|gas + pap|sélido)gldV (26)

Donde,
(T-A)idS = f —piidS + ¢ (0 -n)idS (27)
Se S1+S, Se

J —phldS = (p1 — p2)A (28)

(G - A)idS =5f

@ - A)ids + f (7 A)IdS = —0p gasArar — Opssiigodiar  (29)
S1+S,

Sc Slateral

_L ('Daplgas + ’Oapls()lido) glav = - ('Daplgas + papls()lido) "gsing-AL-A (30)

Agrupando términos y despejando el término de presion:

(pl - pZ)A = Op gas “Apae + Op sélido “Apge + (papl + papl ) "gsing-AL-A (31)

gas sélido

Expresando la superficie lateral del tramo de tuberia, A, en funcién del perimetro mojado P:
ALat = P " AL (32)
Y reescribiendo la ecuacién (31), es decir, dividiendo todos sus términos por Ay AL resulta:

(pl - Pz) _ 4'O_P,gas 40P,sélido
AL 44 44
' '
El esfuerzo cortante del gas sobre la pared, op 445 , puede escribirse en funcion del factor de

+ pgegsinb + p,(1 —€)gsind (33)

friccion del gas, f,, de la siguiente manera:

40P,gas = Epaplgas ) vgz 'fg = Epgg ) vgz 'fg (34)
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Estableciendo para los sélidos una analogia con el gas, se obtiene:

1 2 1 2 3
40p s61ido = E'Daplsélido "Up fo = Epp(l —&): Up fs (35)

Ademas en una tuberia de seccidn arbitraria, el diametro hidraulico, Dy, se define como:
— =D, (36)
Si la tuberia es circular, Dy, coincide con D.

Finalmente, combinando (34), (35) y (36) con (33), la ecuacidn para la caida de presidn por unidad
de longitud en estado estacionario es:

Ap 1 5
AL

fs

1 2
+-pp(1—2) v ‘D

Eg > + pgeg sinb + p,(1 —&)gsind (37)
Como la expresidn (37) indica, la caida de presién unitaria es debida a dos efectos. El primero,
constituido por los dos primeros términos del lado derecho de la ecuacién, representa la
pérdida de carga por friccidon del gas y de los sdlidos con la pared de la tuberia. El segundo,
constituido por los dos ultimos términos corresponde a la fuerza de presidn necesaria para
elevar las corrientes de gas y de sélidos.

En el caso de transporte en fase diluida, se considera que la friccion gas-pared es
independiente de la presencia de sdlidos. Por lo tanto, el factor de friccion del gas puede
obtenerse a partir del diagrama de Moody o similares, del mismo modo que en el caso de
flujos de una sola fase. Este factor de friccion del gas es funcién del Re, y de la rugosidad
relativa, /D, del tubo por el que circula el fluido. Una de las expresiones que permite estimar
fg de forma explicita es la ecuacion de Churchill [8]. Su formulacion es:

1

8 12 1 12
fg = 4Cf.g =412 <@> + (A + B)L5 (38)
donde,
{ \ 16
1 37.53\"° Vg D
A=!2.457ln ! ;B=< ) ;Regzw
' Rey Hg

| E)Og + 0.27%”

La determinacion del factor de friccién de los solidos presenta mayores dificultades.
Las correlaciones disponibles en la literatura para su célculo estan basadas en las propiedades
del material a transportar y de parametros del sistema. Desafortunadamente, ninguna de ellas
es lo suficientemente exhaustiva, ya que no incluyen todos los factores que influyen en la
friccion de los sélidos con la pared. Ademas algunas de estas expresiones experimentales,
proporcionan mejores resultados en funcion de que se trate de tramos verticales u
horizontales. Por ello, se recomiendan unas u otras segun el tipo de transporte, tal y como se
analizard posteriormente.
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3.5.2. Zona de aceleracion

Cuando los sélidos son introducidos en una corriente gaseosa, se produce una pérdida
de carga debido a su aceleracidn hasta alcanzar la velocidad del estado estacionario, es decir,

/_ Solids

hasta alcanzar v,

Solid-Air Mixture

Blower
Air 7N
L

Sec. 1
Figura 12. Regidn de aceleracién de los sélidos 7!

Conviene recordar que el gas que entra en el sistema ha sido acelerado previamente por el
soplante, adquiriendo de esta forma la presion dindmica dada por la siguiente expresion:

Pd,gas = Epg ) vgz (39)

Como puede observarse en la Figura 12, la salida del soplante se corresponde con la seccién 1,
y alli la velocidad del aire deseada es v, (que es igual a v,) y una densidad p,.

Se desprecia el hecho de que el gas se expanda entre las secciones 1y 2, ya que los efectos del
aumento de velocidad se compensan parcialmente con la disminucidn de la densidad.

Para calcular la pérdida de carga producida por la aceleracién de los sdlidos, Ap,._s , hay que
considerar que en la seccidn 2 de la Figura 12 se desea que las particulas hayan alcanzado una
velocidad v,. Ademas, como el flujo masico de sélidos es constante e inicialmente las particulas
tienen una velocidad nula, realizando un balance de fuerzas se tiene:

dp-A =g dv=—=>Apge_s' A =15 (v, —0) (40)

Despejando,

My " Uy
A

Asi pues, anadiendo la presion dindmica del gas, la pérdida de carga total en la zona de

Apge—s = (41)

aceleracion, Apgc_totar » S€ €valla de la siguiente manera:

APac—total = Pd,gas + Apgc—s (42)

v  mev v2 m. - v v2 me v

Apgvsg Mg Vsg
Vsg Yp (44)
Apac—totar = Pg 2 |1+ 2¢ »
sg

Lo fundamental de este analisis es que todos los valores de la ecuacién (44) corresponden a los
del estado estacionario.
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Una forma alternativa de evaluar la pérdida de presion debida a la mezcla y aceleraciéon de los
solidos con la corriente de gas consiste en plantear un andlisis integral de masa y cantidad de
movimiento. Dicho andlisis se encuentra en el anexo A.2.2.

Hay que mencionar que en sistemas de transporte neumatico relativamente cortos, la longitud
de la regidn de aceleracidon de los sélidos puede ser comparable a la longitud del sistema. En
estos casos debe determinarse esta distancia y comprobar que se dispone de la longitud
suficiente para alcanzar la v, deseada. Dhodapkar et al. [9] desarrollaron la siguiente expresion
empirica para su calculo:

L d 0.953 —0.924
aceleracion _ e332. <_P> . ¢—0.0912 . <P_g> (45)
Pp
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4. TRANSPORTE VERTICAL EN FASE DILUIDA

4.1. Velocidad de bloqueo

En el ambito del transporte neumatico, la relacion entre la pérdida de carga por unidad
de longitud y la velocidad superficial del gas se muestran en graficas conocidas como
diagramas de estado o graficos de Zenz. En ellas, aparecen dichas relaciones para diferentes
flujos masicos de sélidos y ademas, hay que destacar que cada sistema de transporte presenta
un diagrama concreto. En la gréfica original de Zenz, la caida de presidn se representaba frente
a la velocidad superficial del gas en escalas log-log. Sin embargo, en la actualidad se representa
con escalas lineales en ambos ejes. Para el caso de una tuberia vertical, el diagrama de estado
de cualquier sistema neumadtico muestra el comportamiento que aparece reflejado en la
Figura 13.

Ap/AL

A g

fing — ¢

Ihs

Figura 13. Diagrama de estado para transporte neumatico vertical [l

La curva AB representa las pérdidas por friccion debido al gas cuando el flujo masico de
sélidos es nulo. Para un gasto masico de sdélidos g, la pérdida de carga se representa en la
curva CDE. Y para un flujo mayor, m,, ésta viene dada por la curva FG.

En transporte vertical con flujo completamente desarrollado, la pérdida de carga se
descompone en dos partes: una debida a la pérdida por friccién en la pared y una componente
gravitatoria que representa la altura estatica necesaria para elevar la masa de sdlidos.

En el punto C, la concentracién volumétrica de sélidos es baja (menor al 1%), las particulas
estdn uniformemente distribuidas, predomina la interaccién fluido-pared (resistencia a
friccion) y la velocidad del gas es alta. A medida que disminuye la velocidad superficial del gas,
la concentracién de sélidos en la tuberia aumenta, por lo que la altura estatica aumenta, y las
pérdidas por friccion disminuyen. A lo largo de CD, la disminucién de la pérdida por friccion es
mayor que el aumento de la componente gravitatoria. Si la velocidad superficial del gas
disminuye por debajo del punto D, el incremento de la altura estatica pasa a ser mas
significativo que la disminucién de la friccion, por lo que la pérdida de carga aumenta.




I TRANSPORTE VERTICAL

En la region DE, la disminucién de la velocidad del gas causa un rdpido incremento de la
concentracion de sélidos y se llega a un punto en el cual el gas no es capaz de mantener todo
el sélido (punto E). Este fendmeno es conocido como bloqueo (en inglés, choking) y en este
estado, las particulas ya no estan dispersas de forma uniforme en la tuberia. Se produce un
colapso por la formacién de un lecho fluidizado. Ademas, el bloqueo conlleva grandes
fluctuaciones de presién.

La velocidad de bloqueo, v, es la velocidad superficial de gas mas baja que puede
usarse para transportar un material en fase diluida con un flujo masico determinado, sin que
se produzca el fendmeno de bloqueo. Por ello, en transporte vertical, este valor de velocidad
establece el limite de operacion entre fase densa y fase diluida. Para actuaciones en fase
diluida, se presentan valores de velocidad mayores a la correspondiente al bloqueo. Como
puede observarse en la Figura 13, a medida que aumenta el gasto masico de sélidos, la
velocidad de bloqueo es superior. Asi pues, el bloqueo puede alcanzarse disminuyendo la
velocidad del gas para un gasto masico de sdélidos concreto o bien, aumentando el flujo masico
de solidos con una velocidad del gas constante.

Para predecir la velocidad de bloqueo y la porosidad existente en la tuberia a dicha
velocidad, g, existen multitud de correlaciones disponibles en la bibliografia. Todas ellas han
sido obtenidas empiricamente. Las que parecen mas fiables en base a las referencias
bibliograficas son las que se muestran en la Tabla 5.

Investigador Velocidad de bloqueo, v, (unidades S.1.)

2250-D(ep*” — 1)

Punwani et al. [11] pg’" = v 2 (46)
(&2 - vwo)
Yang [12] 2.2 -4.7 _
6.81- 10 <Z—g> _29P(s"7 — 1) @7)
2

Vp 2
S_ - vto
b

Tabla 5. Correlaciones para el cdlculo de la velocidad de bloqueo

Noétese que en las expresiones anteriores, v,,/€;, representa la velocidad real que tiene el gas
en la situacidon de bloqueo. Ademads, todas las variables que aparecen en ellas, deben estar
expresadas en unidades del sistema internacional (véase anexo A.1.2).

Debido a la presencia de dos incdgnitas, se necesita una ecuacidn adicional para poder hallar
una solucién. Esta puede obtenerse particularizando la ecuacién (15) para la situacién de
bloqueo:

Usslp = (1 = &) " vp]p (48)

Teniendo en cuenta que en fase diluida para transporte vertical es posible establecer la
siguiente igualdad:

VUres = Vto (49)
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Entonces, la velocidad de las particulas en el bloqueo, vp]}, , puede expresarse en funcién de la
velocidad terminal o del gasto mdsico. Por tanto, de la ecuacidn (48):

v
el = (1= &) - (22 = g ()
b
17ss]b = (1 - Eb) T (51)
Pp* 1- gb) A
Igualando (50) y (51),
My (vb )
=\|\——v (52)
pp-A-(1—gp) €p ©0

La resolucién simultdnea de la ecuacion (52) con la (46) o con la (47) permite encontrar vy, y &,.
En principio, cabe esperar que la correlaciéon de Yang sea mas precisa que la de Punwani ya
que considera la influencia de la densidad de las particulas en la estimacidon de v,,.

4.2. Pérdida de carga

A continuacidn, se muestra la caida de presién en estado estacionario, ecuacién (37),
para el caso particular de transporte neumatico en una tuberia vertical.
SRR J Sy
AL 2797 9 p 2P P D
En la literatura aparecen numerosas correlaciones para estimar el valor del factor de friccion

+ pgeg + pp(1 —8)g (53)

de los sdlidos en el caso de tuberias verticales. Las mas recomendadas en las distintas fuentes
bibliograficas consultadas son las que se indican en la Tabla 6 (véase anexo A.1.3).

Investigador Factor de friccion de los sélidos, f, (unidades S.1.)

(gD)°s

Up

-0.979
1—¢\/(1—¢e)vy g

Yang, vertical [14] fs = 4¢ps = 4" 0-0032< 3 ) S —— ;> 1.5 (59
g~ Vp to

Konnoy Saito [13] f; = 4cs; = 4-0.0285 (54)

1—e\ ((1=&)v,\ " vy
fi=4crs=4- 0.010( ) , —“Z<15 (56
$ I.s &3 Vg — vy Veo

fi=21 (P_0'3 <Usg2>_1 <Ut02>0.25 <D >0'1 (57)
St ier [15 =21- . L0 N
egmaier [15] s gD gd, dy

Tabla 6. Correlaciones para el calculo de f, en transporte vertical

Como puede observarse, el factor de friccién de las particulas depende de v, en todas las
correlaciones propuestas. En consecuencia, para poder calcular la velocidad de las particulas
basta con tener en cuenta la ecuacidn (49), valida para transporte vertical en fase diluida.

Por tanto,

Vp = Vg — Vg (58)
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Sin embargo, si se utiliza la correlacidon de Yang para obtener f;, es necesario aplicar su propia
correlacion para obtener v, dada en la referencia [16], y segun la cual:

Y\ .47 v (59)
v, =y —vt0[<1 +fSZg—D>£ ' ]
En este ultimo supuesto hay que realizar una consideracién adicional, ya que esta correlacion
no es explicita. Despejando la porosidad a partir de la ecuacidn (16) se tiene:
ms
e=1——" (60)
PpVp- A
Por consiguiente, para hallar una solucién apropiada para f;, v, y €, es preciso resolver las
ecuaciones (59) y (60) junto con la (55) o (56), mediante un proceso iterativo.

4.3. Resultados obtenidos

En este apartado se describe el proceso que se ha llevado a cabo con el fin de
comprobar la validez de las expresiones y correlaciones mencionadas para transporte vertical
contrastandolas con datos experimentales hallados en la literatura. En primer lugar se
presentan en la Tabla 7 las propiedades de los materiales empleados, didmetro de la tuberia y
las condiciones de operacion del gas de transporte de los ensayos que se han analizado.

Material Forma Py (kg/m?) d, (mm) | D(mm) Gas de transporte
Styropor-3 Esférica 1050 2.385 52.6 Aire a 25°Cy 0.85 bar
Perlas de vidrio Esférica 2480 2.05 53.4 Aire a 25°Cy 1.31 bar
Polietileno No esférica 920 3.34 100 Aire a 25°Cy 1.10 bar

Tabla 7. Cuadro resumen de los casos practicos en tuberia vertical

El diagrama de estado experimental correspondiente a cada uno de ellos se ha obtenido de las
referencias bibliograficas [17], [18] y [19]. A partir de dicho diagrama se han extraido los datos
para compararlos con los valores obtenidos a través del programa desarrollado en EES, en el
gue se han utilizado las correlaciones anteriormente expuestas.

Para obtener el diagrama se ha calculado la velocidad de bloqueo y mediante un coeficiente
con valor mayor o igual que uno, se ha modificado la velocidad del gas y asi, asegurar que el
rango de velocidades del gas sea vélido para el transporte en fase diluida.

Con el objetivo de verificar la validez de todas las correlaciones, se han realizado numerosas
pruebas, las cuales se adjuntan y explican de forma detallada en los anexos A.3.1, A.3.2 y
A.3.3. Las conclusiones que se han alcanzado son las siguientes:

= Los valores de la velocidad de bloqueo que se ajustan de forma mads precisa a los
experimentales se consiguen con la correlacion de Yang. Esto era lo esperado ya que,
como se ha comentado anteriormente, dicha expresion considera mas factores
influyentes en el comportamiento del sistema.

= La férmula del factor de friccién de los sélidos que proporciona unos resultados mds
afines a los que presenta el flujo en la realidad es la de Yang. Debe comentarse que el uso
de las dos correlaciones no aporta una gran mejoria en los valores obtenidos, por lo que
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se considera que es suficiente el empleo de la ecuacién (55), la cual es valida para la mayor
parte del transporte en fase diluida.

= La correlacién de Konno y Saito, en general, ofrece unos valores del factor de friccién de

las particulas menores a las que existen en la practica y con ello, las pérdidas de carga
asociadas también son inferiores.

= La expresion de Stegmaier manifiesta un comportamiento confuso. Para el Styropor y los
pellets de polietileno, los diagramas de estado obtenidos no siguen la tendencia de las
curvas experimentales. Mientras que para las particulas de vidrio, el patrén de
comportamiento si que se ajusta, pero con unas caidas de presidn superiores a las

medidas en la prdctica. Esto significa que la validez de la correlacion depende mucho del
material que se esté transportando.

En todos los casos, se ha podido comprobar que conforme aumenta el gasto masico de
solidos, las correlaciones proporcionan peores resultados ya que se producen mayores
errores de desviacion entre los valores estimados y los empiricos.

= El efecto que produce la forma de la particula en los pardmetros de disefio es notable en

las velocidades proximas al bloqueo, y es practicamente despreciable para velocidades de
gas muy superiores.

A modo de ejemplo se presenta en la Figura 14 el diagrama de estado obtenido para el
Styropor, con la utilizacién conjunta de las correlaciones de Yang, tanto para calcular la
velocidad de bloqueo como para el factor de friccion y la velocidad de las particulas. En este

caso los calculos reproducen bastante fielmente los datos experimentales, lo que no siempre
se consigue.

AP/AL ‘ s = 0.3431 kg/s
(mbar/m)

e _S = 0.2722 kg/s
s )5 = 0.2056 kg/s
e _s = 0.1389 kg/s
—m_s = 0.0694 kg/s
e _S = 0 kg/s

m_s=0kg/s
(experimental)
====m_s=0.0694 kg/s
(experimental)
m_s =0.1389 kg/s
(experimental)
m_s = 0.2056 kg/s
(experimental)
m_s =0.2722 kg/s
(experimental)
m_s = 0.3431 kg/s
(experimental)
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Figura 14. Diagrama de estado para el Styropor en vertical
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5. TRANSPORTE HORIZONTAL EN FASE DILUIDA

5.1. Velocidad de ruptura

El diagrama de estado correspondiente a un sistema que transporta sélidos en una
tuberia horizontal presenta el comportamiento mostrado en la Figura 15.

La curva AB representa las pérdidas

por friccion cuando sdlo circula gas

por la tuberia (el flujo masico de

carga son proporcionales al cuadrado

solidos es nulo). Aqui, las pérdidas de
AN

AL »

de la velocidad del gas. Para un gasto

masico de sélidos myq, la pérdida de No ¢
Ap/AL flow

carga se representa en la curva CDEF. b/ boundary *

Para un flujo mayor, m,, ésta viene

Saltation

dada por la curva GH. St b ey

El patron de flujo en el tubo estd
gobernado por las condiciones de
transporte en fase diluida si Ia
velocidad del gas es suficientemente
alta como ocurre en el punto C. En
esta situacion, todas las particulas
solidas se encuentran completamente

suspendidas en la corriente de gas, ya —A“__/»:/v, for CDEF
- >

que los sélidos no se adhieren a las

- Vig
paredes de la tuberia debido a los Figura 15. Diagrama de estado para transporte

pequenos remolinos que se forman | (200

neumatico horizonta
en el gas circulante.

Para un caudal masico de sélidos constante, por ejemplo mg;, a medida que la velocidad del
gas disminuye, la friccidn se reduce y la pérdida de carga también (en este caso, la caida de
presion sélo depende de las pérdidas por friccion del gas y de los sélidos, tal y como se vera
posteriormente). Ademas, las particulas se mueven mas lentamente y la concentracién de las
mismas aumenta.

En el punto D, la velocidad del gas es insuficiente para mantener todos los sélidos en
suspension, y éstos comienzan a depositarse en la seccién mas baja o fondo de la tuberia. De
esta forma, el patrén de flujo en la linea de transporte cambia de un flujo completamente
suspendido a un flujo estratificado. La velocidad superficial del gas en este punto se conoce
como velocidad de ruptura (en inglés, saltation velocity), v,. Como puede observarse en la
Figura 15, la pérdida de carga en este estado corresponde al minimo de la curva caracteristica
0 esta muy préximo a él. Un mayor descenso en la velocidad del gas provoca que la caida de
presidon aumente bruscamente, ya que la superficie disponible para la circulacidon del gas esta
restringida por la sedimentacién de los sélidos que se produce de forma muy rapida.
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El tramo DE es una regidn inestable que separa las zonas de fase diluida y fase densa. Se
caracteriza por la formacidon de dunas o lingotes de sdlidos que se desplazan de forma
periddica en el fondo de la tuberia (fase densa), mientras que otros viajan en fase diluida en la
parte superior. Eventualmente, la tuberia podria atascarse o ser bloqueada por sdlidos. Esto
ultimo ocurriria si la presién requerida por el sistema de transporte fuese superior a la presion
disponible del soplante o compresor.

Si se consideran valores todavia mas bajos de velocidad del gas, tramo EF de la curva, se
alcanza la region estable de fase densa, caracterizada por unas pérdidas de carga elevadas.
Esta zona estd delimitada por la region inestable y el limite de transporte neumatico.

La Figura 15 muestra claramente que en fase diluida, para un gasto madsico de sdlidos
determinado, la pérdida de carga aumenta con la velocidad del gas. Por tanto conviene que el
sistema trabaje a la menor velocidad posible, que esta cerca de la velocidad de ruptura, v,. Si la
pérdida de carga en el sistema es reducida el gas no cambia apreciablemente de densidad y
entonces el transporte se realiza a velocidad del gas aproximadamente constante, es decir, se
ajusta a un punto determinado de la curva del flujo masico de sdlidos que se esté
transportando. En cambio, si la pérdida de carga global de la instalacidn es grande, la densidad
del gas va disminuyendo conforme éste avanza por la conduccion debido a la disminucion de la
presion. Entonces la velocidad del gas crece paulatinamente y el sistema recorre un tramo de
la curva correspondiente.

Como se ha visto, la velocidad de ruptura establece el minimo de velocidad de gas por debajo
del cual no es posible el transporte de sélidos en fase diluida en una tuberia horizontal. Al igual
que ocurria con la velocidad de bloqueo en transporte vertical, no es posible predecir
tedricamente las condiciones bajo las que se producird el fendémeno de ruptura. A pesar de
ello, existen numerosas correlaciones para su estimacion. En la Tabla 8 se recogen las mas
recurrentes en la literatura.

Investigador Velocidad de ruptura, v, (unidades S.1.)
1 v, X
Rizk [21] Pr =105\ /gD (61)

8 = 1440d,, + 1.96
x =1100d,, + 2.5

p 1.06 u -3.7 v 3.61
Matsumoto et al. [22] ¢, = 0.373 <—p> <—t°> <—T> ,d, = dp* (62)
Pg 10 gdp 10 gD

1.43 4
_s556.10° (%) (™ d <d*
Pr = 0. D ] p P (63)

10,/gD
R -0.74
L -139. <'0_p>
D Py

Tabla 8. Correlaciones para el calculo de la velocidad de ruptura
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Para resolver las correlaciones anteriores, hay que tener en cuenta que la carga de sdlidos en
el punto de ruptura, ¢,., viene dada por:

Mg

Or = (64)

 pgvrA
Ademads, Matsumoto et al. definieron un didmetro de particula critico, dp*, que permite
establecer un limite y de este modo, distinguir entre grandes particulas y polvos finos. En la
referencia [20] se recomienda utilizar la correlacion de Rizk para grandes particulas
(d,>500um) con una densidad relativa (p,/pPagua) menor que 3y la correlacién de Matsumoto
para particulas finas (d,<500um) y para grandes particulas con una densidad relativa mayor
que 3.

5.2. Pérdida de carga

La caida de presion en estado estacionario, ecuacién (37), para el caso particular de

transporte neumatico en una tuberia horizontal, queda reducida a la siguiente expresion:

Ap 1 fg 1 f;

i — Lp2.29 4 © — ). p2.25 65

AL =P Vet pp(1—¢)-v (65)
Como puede observarse, la diferencia con el transporte vertical, es que en tramos horizontales
el efecto de la gravedad en la pérdida de carga desaparece. Sin embargo, algunos autores,
entre ellos Barth [23], han considerado un término adicional, que corresponde con la fuerza
por unidad de volumen necesaria para mantener las particulas suspendidas en la corriente de
gas. En el anexo A.1.4 se presenta la deduccidn de este término aditivo.

Por tanto, la expresién asociada a la pérdida de carga en una linea de transporte horizontal es:

Ap 1

fg 1
H=§pgs-v;-3+§pp(1—s)-v§-

fs

—+pp(1—s)gi (66)
D v

sg

Para determinar la velocidad de sedimentacidon de la nube de particulas, v;, presente en la
ecuacion (66) es necesario establecer la relacién que existe entre ésta y la velocidad terminal
de una particula. Por ello, en sistemas de transporte neumadtico en fase diluida, segun la
referencia [24], el coeficiente de arrastre de un flujo multi-particula, Cp, viene dado por:

C
=D _ 47 (67)
Cpo

A partir de esta expresion se determina que la velocidad terminal del conjunto de particulas

presente en la tuberia es:

V¢ Cpo
_ - (A 84'7/2 — 82'35 (68)

Vto Cp
En el anexo A.2.3 se recoge un breve apunte acerca de la ecuacion anteriormente obtenida.

Para estimar el factor de friccion de los sélidos en la Tabla 9 se indican las correlaciones mas
discutidas en la literatura especializada. La férmula de Hinkle admite una interpretacidn fisica
que se ha desarrollado en el anexo A.1.5. Ademas, puede observarse que la ultima correlacion

también se utiliza en el caso de flujo vertical.
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Investigador Factor de friccion de los sélidos, f; (unidades S.1.)
2
Hinkle [25] PR (g n o) (69)
2dyppvp

) 1—e\ /(1 -2y, ~115 -0

Yang, horizontal [26] f; = deps =4 0-0293< &3 ) (gD)°5 (70)
b 2\ "1 0. 2\025 /01
. —21-0793.29 2 =

Stegmaier [15] fs [0 <gD 9d, a, (71)

Tabla 9. Correlaciones para f; en transporte horizontal

En transporte horizontal, al no conocer la relacion entre la velocidad del gas y de los sdlidos, es
necesario el uso de ecuaciones empiricas para su calculo. Una de ellas, es la correlacion de
Hinkle modificada por el IGT [27] (Institute of Gas Technology), que establece:

vy = Vs (1 — 0.68dp22D~054p)5p-02) (72)

Otra correlacion que puede utilizarse y que tiene en cuenta mas factores que la anterior, como
por ejemplo la porosidad existente en la mezcla bifdsica, es la expresion (59) de Yang, ya
comentada en el capitulo de transporte vertical.

5.3. Resultados obtenidos

En este apartado se describe el proceso de verificacion de las expresiones vy
correlaciones validas para transporte horizontal que se ha seguido. En primer lugar se
presentan en la Tabla 10 las propiedades de los materiales empleados, diametro de la tuberia
y las condiciones de operacidn del gas de transporte de los ensayos estudiados.

Material Forma Pp (kg/m?) dp (mm) | D (mm) Gas de transporte
Styropor-3 Esférica 1050 2.385 52.6 Aire a 25°Cy 0.85 bar
Polietileno Esférica 911 3.658 80 Aire a 25°Cy 0.94 bar

Malta No esférica 750 5 100 Aire a 25°Cy 0.59 bar

Tabla 10. Cuadro resumen de los casos practicos en tuberia horizontal

El diagrama de estado experimental correspondiente a cada uno de ellos se ha obtenido de las
referencias bibliograficas [17], [28] y [5]. Con esos diagramas, se han extraido los datos
experimentales para compararlos con los valores hallados a través del programa desarrollado
en EES, en el que se han utilizado las expresiones y formulas dadas en la literatura.

Conviene recordar que las correlaciones expuestas anteriormente sélo son vdlidas para
transporte en fase diluida. Por lo tanto, aunque los diagramas de estado experimentales de los
diversos casos analizados indiquen el comportamiento en fase densa y fase diluida, el rango de
valores estudiado mediante simulacion sélo corresponde a la fase diluida. Por ello, se ha
calculado la velocidad de ruptura, y mediante la aplicacion de un coeficiente de valor mayor o
igual a la unidad, se ha obtenido la velocidad superficial del gas. De este modo se garantiza la
permanencia en el rango de fase diluida.
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Con el propdsito de cotejar la validez de todas las correlaciones, se han realizado numerosas
pruebas, las cuales se adjuntan en los anexos A.3.4, A.3.5 y A.3.6. Tras su analisis, se han
alcanzado las siguientes conclusiones:

= La expresién de Rizk para grandes particulas con una densidad relativa menor a 3
proporciona mejores resultados para el cdlculo de la velocidad de ruptura que la de
Matsumoto. Lamentablemente, no se han encontrado datos experimentales de particulas
con un didmetro inferior para corroborar la validez de la expresion de Matsumoto en
dichos casos.

= Los valores de velocidad de las particulas obtenidos con la correlacién de Yang son mas
bajos que los dados por la de Hinkle IGT para velocidades del gas préximas a la ruptura.
Para velocidades de gas muy elevadas, ambas férmulas ofrecen unas soluciones
practicamente idénticas.

= La consideracién del término adicional de la caida de presién asociado a los rebotes de las
particulas, afecta principalmente a los resultados obtenidos en las proximidades a la
ruptura. En general, se consiguen unas caidas de presion mas cercanas a la realidad
valorando dicho efecto.

= En la mayoria de los casos analizados, la formula del factor de friccion de los sélidos que
facilita unos valores mas afines a los que muestra el flujo en la realidad es la de Hinkle.

La Figura 16 presenta el diagrama de estado obtenido para el Styropor con la utilizacién
conjunta de la correlacién de Rizk para el calculo de la velocidad de ruptura, la de Hinkle para
el factor de friccion de los sélidos y la de Hinkle modificada por el IGT para la velocidad de las
particulas. En esta situacion los resultados alcanzados reproducen bastante fielmente los datos
experimentales, algo que no siempre se consigue.

a1 = 0.3456 kg/s
(mbar/m)

e _s = 0.2764 kg/s

56 -

48
e _s = 0.2064 kg/s

e _s = 0.1381 kg/s
e _s = 0.0697 kg/s

e _S = 0 kg/s

3,2
m_s =0kg/s
(experimental)

====m_s=0.0697 kg/s
(experimental)
m_s =0.1381 kg/s
(experimental)
m_s = 0.2064 kg/s
(experimental)
m_s =0.2764 kg/s

2,4 -

1,6

’,’ ) / (experimental)
08 | \ sy m_s = 0.3456 kg/s
! (experimental)
/
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Figura 16. Diagrama de estado para Styropor en horizontal
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6. DISENO DE UNA INSTALACION EN FASE DILUIDA

Esta seccion pretende describir las etapas que constituyen el procedimiento de disefio
y dimensionado de cualquier instalacidén de transporte neumatico en fase diluida.

= Paso 1: Caracterizacién del material que se desea transportar.

= Paso 2: Establecimiento de los requerimientos del sistema de transporte, incluyendo la
logistica y los criterios de actuacidn bajo las distintas condiciones de operacion.

En primer lugar, debe fijarse el gasto mdsico de sélidos que se desea transportar. Es preciso

indicar el valor minimo, medio y maximo.

A continuacién debe seleccionarse la configuracién del sistema neumatico que va a instalarse,

es decir, de presion positiva o negativa.

Posteriormente, se realiza una distribucidn de la linea de transporte, por lo que es necesario

dibujar una vista isométrica de la misma. Al trazarla, se recomienda reducir el nimero de

codos cuanto sea posible y evitar ponerlos proximos entre si. Para conseguirlo, se aconseja

dejar al menos una distancia de 20D, lo que reducird las posibilidades de un bloqueo y

permitira la re-aceleraciéon de los sélidos. Ademas, se debe incluir una longitud de 30D, o la

calculada con alguna de las expresiones dadas en la literatura como la ecuacion (45), después

del punto de alimentacidn de los sélidos para lograr su aceleracidon en la corriente de gas.

Otra consideracién adicional implica que sélo se empleen tuberias rectas, horizontales y

verticales, evitando el uso de lineas inclinadas ya que podria producirse una recirculacion de

los sélidos, lo cual ocasionaria unas pérdidas mas altas que en vertical y un mayor desgaste de

la conduccién y degradacion del material.

= Paso 3: Calculo del caudal masico de gas.

Para llevar a cabo esta valoracidn, es imprescindible establecer la carga de sdlidos, ¢, con que
se quiere dotar al sistema. Esto se logra mediante pruebas en plantas piloto, instalaciones
similares ya existentes o con directrices generales como la que se indica en la Tabla 11.

Longitud total del sistema (m) Material con d,> 0.5 mm Material con d;< 0.5 mm
0-150 5 6
150-300 4 4
300-460 2.5 3

Tabla 11. Seleccion de la carga de sélidos aproximada [201

Una vez seleccionada la carga de sélidos en funcién de la longitud total del sistema y del
tamafio de particula, el gasto masico de gas se obtiene con la ecuacion (18).

= Paso 4: Estimacidon del didmetro de la tuberia, D.

Para realizar este cdlculo es necesario obtener la velocidad minima de transporte, la cual se
produce en la entrada, y con ello impedir la formacién de atascos en la tuberia. Como se desea
garantizar flujo en fase diluida, este valor es ligeramente superior a la velocidad de ruptura en
el caso de lineas horizontales y a la velocidad de bloqueo en verticales. En el supuesto de que
la instalacién esté compuesta por tramos verticales y horizontales, se debe calcular la
velocidad de ruptura, ya que para un didmetro y un gasto de sdlidos dado, la velocidad de
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ruptura es siempre menor que la de bloqueo. De esta forma, impidiendo la ruptura se evita el
bloqueo.

Asumiendo un valor de presion en el punto de alimentacion (Pyicp) Se evalla la velocidad
minima, y con ella, el didmetro se obtiene a partir de la ecuacion (17).

= Paso 5: Calculo de la caida de presion total en la instalacion.
Para tener en cuenta los cambios que se producen en la velocidad del gas y en su densidad
desde el punto de alimentacidn hasta el destino, se recomienda que la linea de transporte sea
dividida en segmentos mas pequenos, de unos 5 m cada uno, ya que el uso de valores medios
daria una estimacion errénea de la caida de presion. Debe advertirse que los efectos de
temperatura en la compresibilidad del gas también son importantes. Si existen gradientes
térmicos a lo largo de la instalacidon, habrd que realizar las correcciones oportunas. Sin
embargo, el transporte en fase diluida puede asumirse isotermo en la mayoria de los casos.
Para calcular la caida de presion de cada uno de los segmentos anteriores, se empezara por el
punto en el que la densidad del gas es conocida por encontrarse a presion atmosférica y se
calculara la presion de salida y la densidad del gas correspondiente a esa pequefia seccion.
Entonces, dichos valores se utilizardan como condiciones de entrada para el siguiente tramo de
tuberia, y se repetird este procedimiento hasta alcanzar el final de la linea. Para sistemas de
vacio habra que empezar por el punto de alimentacién y terminar en la entrada del soplante.
Para sistemas de presion positiva, se comienza por el final de la linea y se va hacia atras hasta
el punto de alimentacién. A continuacion se describe matematicamente el proceso para
sistemas de presion positiva.
Etapa 5.1. Obtencién del caudal volumétrico de gas en condiciones estandar:
Ppickup
Q = UrAP—
atm
Etapa 5.2. Establecimiento de las condiciones de flujo en el primer segmento segun se indica
en la Tabla 12.

Presion Py = Pogm + Apdispositivo separador
74 e Patm
Caudal volumétrico de gas Qg1 =0Qo 5
1
Velocidad superficial del gas Ecuacidn (12)
- P1
Densidad del gas Pg1 = Pg,atmosférica .P_
atm
Segmento perteneciente a Ap = [A_P AL
tramo de tuberia vertical p ALlgcyacion 53
Segmento perteneciente a . Ap
, . L Ap = |— "AL
Caida de presion tramo de tuberia horizontal ALlgcuacion e6)

Considerar una longitud
equivalente de 7.5 m de tuberia
vertical

Segmento correspondiente
a un codo

Tabla 12. Condiciones de flujo en el segmento 1.

Etapa 5.3. Establecimiento de las condiciones de flujo para el segmento i. Nétese que i varia
desde 2 hasta n, siendo n el Ultimo segmento correspondiente a la seccidn de alimentacion.
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P, =P_1+Api_1

Qgi» Vsgi ¥ Pgi se evaluan de forma idéntica al primer segmento, cambiando en las
expresiones adecuadas P, por P;.

Para calcular la caida de presidn en cada uno de los segmentos sera preciso realizar las mismas
consideraciones que las mostradas en la tabla anterior.

Etapa 5.4. Obtencién de la presion a la entrada del dltimo segmento.

Ppickup = (P, + Apn) + Apac—total (73)

Se recuerda que Ap,._tota; SE Obtiene a partir de la ecuacion (44).

Etapa 5.5. Comparacion de la Py, Obtenida en (73) con la supuesta en el paso 4. Es necesario
repetir el procedimiento hasta alcanzar una convergencia en ambos resultados.

Finalmente, hay que tener en cuenta la pérdida de presidon asociada a todos los elementos
auxiliares como valvulas, silenciadores vy filtros ubicados aguas abajo del soplante que podrian
estar presentes en la instalacion. Asi, la presion de transporte es:

APp = (Ppickup - Patm) + APauxitiar (74)

= Paso 6: Verificacidon del didametro de la tuberia.

La estimacion de la presion de transporte debe compararse con los limites tipicos de los
dispositivos impulsores. Si la caida de presién es mayor que la esperada, hay que seleccionar
un didmetro superior. En ese caso, se tienen que rehacer los cdlculos hasta conseguir unos
valores adecuados.

Si la velocidad superficial del gas estd calculada de forma que hacia el final de la linea es
demasiado alta, debido a la reduccion de la densidad del gas conforme la longitud aumenta,
podria producirse un desgaste excesivo de la instalacion y una alta degradacion del material
transportado. Para evitar esta situacién, existen dos técnicas altamente efectivas. Una es el
denominado line stepping, que consiste en aumentar el didmetro de la tuberia en
determinados puntos, y asi se reduce localmente la velocidad del gas. En dichos puntos, es
preciso asegurar que la velocidad es mayor que la minima necesaria para el transporte en fase
diluida. Otra opcidn es la extraccién de gas en posiciones concretas de la linea.

= Paso 7: Seleccién del soplante adecuado.

A partir de la caida de presién total en el sistema (AP5), siendo Qg el caudal volumétrico de gas
a la entrada del soplante y n el rendimiento del mismo, la potencia de dicho soplante viene
dada por:

=APT'Q0
n

114 (75)

De manera general, el tipo de impulsor mas conveniente para la instalacién se elige segun se
indica en la Tabla 13.

Soplante tipo Roots de

Gas mover Fan . .
desplazamiento positivo

Compresor

Presion de transporte | Menor de 0.3 bar 0.3-1 bar Mayor de 1 bar

Tabla 13. Comparacidn de gas movers
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= Paso 8: Seleccion del dispositivo de alimentacion de sélidos y de un separador gas/sélidos
acorde con la aplicacién.

La Figura 17 muestra el diagrama de flujo del procedimiento de dimensionado.
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Figura 17. Diagrama de flujo del proceso de dimensionado
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7. CONCLUSIONES

Los factores que influyen en el transporte neumatico de material a granel son las
caracteristicas del gas de transporte (que a su vez dependen de la presidn y temperatura de
operacion), las propiedades del material a transportar, y la geometria de la linea (longitud,
didmetro y nimero de codos), su material constructivo y rugosidad. Como se ha visto en
anteriores capitulos, el transporte neumatico de sélidos en fase diluida presenta una base
tedrica y matematica que permite realizar una primera estimacion de la caida de presién
global en el sistema. Sin embargo existen variables, como el factor de friccién de los sélidos,
que Unicamente pueden ser determinadas de forma experimental para condiciones
particulares. Este hecho, junto con la multitud de variables que intervienen en el proceso,
impide que los calculos arrojen resultados precisos y que la operacién de una linea pueda ser
predicha con certeza.

Las principales conclusiones de este proyecto son las siguientes:

= El disefio y dimensionado de este tipo de instalaciones esta sujeto a la experiencia previa
del disefador y a la informacidn disponible de plantas similares ya existentes.

= Las correlaciones vdlidas para transporte horizontal proporcionan resultados
considerablemente mas inciertos que las de transporte vertical.

= La naturaleza empirica de la mayoria de las correlaciones existentes en la literatura para la
obtencién de parametros criticos en el dimensionado de instalaciones neumaticas,
conlleva una fuerte dependencia del material y de las caracteristicas propias del sistema
en cuestion.

= Precisar los coeficientes de las correlaciones es complejo. Es practicamente imposible
conseguir un ajuste no ya universal, sino para un rango amplio de variables, ya que se
producen errores tanto por exceso como por defecto al cambiar las condiciones del
sistema. Entendemos que las expresiones publicadas han sido verificadas para una
instalacidn particular con pequefias variaciones en los pardmetros.

= Es muy probable que las empresas presentes en este sector dispongan de férmulas y
procedimientos mas precisos para realizar el disefio de las instalaciones. Sin embargo,
esta informacién no parece ser de facil acceso.

= Un sistema de transporte neumatico disefiado para un material en concreto, puede ser
totalmente inadecuado para otro.

= La bibliografia especializada recomienda aplicar un margen de seguridad de un 50% en el
calculo de variables como la velocidad operativa del gas. A tenor de los resultados
obtenidos durante la realizacién de este trabajo, se corrobora efectivamente dicha cifra, y
en algunos casos concretos resulta insuficiente.
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Finalmente, es necesario precisar que una cierta cantidad de las referencias consultadas
parece contener erratas o errores importantes. Esto aconseja realizar una verificacién cruzada
de las formulaciones proporcionadas por algunas fuentes. En este trabajo se ha intentado
depurar dichos errores, y las expresiones contenidas en esta memoria parecen ser las mas
coherentes con los datos experimentales en los casos en que se ha detectado ambigliedad.

Lineas futuras
El trabajo desarrollado en este proyecto tiene como continuacién natural las siguientes lineas:

=  Completar el estudio de los métodos y sistemas de alimentacidn y descarga.

= Montaje e instrumentacidn de una instalacidon de ensayo de transporte neumatico en fase
diluida a escala de laboratorio en la que poder verificar o ajustar las correlaciones
utilizadas en esta memoria.

= Realizar un estudio andlogo correspondiente al transporte neumatico en fase densa.
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I DEMOSTRACIONES

A.1. DEMOSTRACIONES

A.1.1. Velocidad terminal de una particula esférica

La Figura A1l muestra las fuerzas actuantes sobre una particula sélida de masa m,,
inmersa en un fluido. Como consecuencia del movimiento de dicha particula en el fluido,
segln la Segunda Ley de Newton, aparece una fuerza resultante Fy, definida como:

du
Fr =mp E (A.1)

E

l m_p*g

Figura A1l. Fuerzas que actlan sobre una particula

Realizando un balance de fuerzas en la particula se tiene que,
FRsz.g_FB_FD (A.2)

donde,
= Fglafuerza de flotacidn (en inglés, bouyancy force):

_ . mp Pg
Fgp = Empuje =pg-0p-g=pg-—g=—"mp"g (A3)
Pp Pp
= Fplafuerza de arrastre (en inglés, drag force):
1 2
FD - Epg u CD,OAP (A'4)

Ndtese que u es la velocidad relativa entre la particula y el fluido, y A, es el drea superficial de
la particula.

Sustituyendo (A.1), (A.3) y (A.4) en la ecuacidn (A.2),

du Py 1 )
mP-Esz-g—EmP'g—Epg'u CD,OAP (A.5)
Simplificando,
du Py 1 ) p
—=g——2g——p, u’Cpo— A.6
dt g ppg Zpg u=lpo mp (A.6)
Ademas, para una particula esférica de diametro dp,
wd3 d3
Ap _ 3 __ & __ 2
me pe-0r 4 di 4 7
p Pp'Up op §n_?p §Pp'dp
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Y debido a que la velocidad terminal de una particula se alcanza cuando la aceleracién es nula,

w_ (A3)
dt '
La expresion (A.6) queda de la siguiente manera:
Pp — Pg 1 2
0= 9=5Pg Wipo g —— (A9)
P 3PP dp
Finalmente, despejando, se obtiene la expresiéon de la velocidad terminal de una particula
esférica:
4pp—pg dp
- |Z A.10
Uto \/3 Pg g Cho (A.10)

A.1.2. Correlacion Punwani et al.

Segun la literatura, la correlacion de Punwani et al. [11] tiene la siguiente forma:

2gD(ep*” — 1)

Up 2
=, Vo
b

donde v}, es la velocidad de bloqueo, &, la porosidad existente en la tuberia a la velocidad de

0.074pg7” (A.11)

bloqueo y p, la densidad del gas expresada en Ib/ft3.

Para poder utilizar la expresién (A.11) con pg en unidades del Sistema Internacional, es
necesario realizar la correspondiente conversidén de unidades, teniendo en cuenta que 1lb son
0.454kg y 1ft son 0.3045m. Por tanto,

0.454 \°77 2gD(e5*7 — 1
0.074p%77 = 0034077 - p077 = ( ) 49 (&5 )

0.30453 vy 2 (A.12)
(5= o)
Despejando:
077 _ 2250-D(g5*7 = 1)
g - vy 2 (A.13)
(52— o)

A.1.3. Correlacion Konno y Saito

En la bibliografia consultada, se ha encontrado la correlacién de Konno y Saito expresada
segln dos formatos diferentes:

D 0.5
¢rs = 0.0285 © v) (A.14)
p
ms [g
J 0.05775 > (A.15)

La ecuacion (A.14) se ha extraido de la referencia [17] y la (A.15) de la referencia [10].
Fws es la fuerza de friccion sélido-pared por unidad de volumen y ¢ s el coeficiente de friccion
de los sélidos.
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Ndtese que,

fs = 4eg g (A.16)

Segln la nomenclatura utilizada en este proyecto,
fs
D

A continuacién se va a comprobar que las expresiones (A.14) y (A.15) son equivalentes. En

1
E,s = Epp(l —&) v (A.17)

primer lugar, despejando f, de la ecuacidn (A.17) se tiene,

2DE,
fs = m (A.18)
lgualando (A.16) y (A.18) se obtiene,
4cf s = 2DEys >, = DFys (A.19)
2 opp(l—e) v I.s 2-pp(1—¢) v}
Sustituyendo la ecuacidn (A.15) en (A.19),
D- 0'057% % b 'p“plséudo "Up % D-pp(1— S)\/% (A.20)
Crs = > = 0.0285 —— = 0.0285
2:-p,(1—¢)- v pp(1—¢) v pp(1—¢) v,

Simplificando,

Como puede observarse, la expresién anterior coincide con (A.14). Por tanto, queda
demostrada la equivalencia de ambas expresiones.

A.1.4. Pérdida de carga en tuberia horizontal

La potencia adicional necesaria para mantener las particulas sélidas en suspensién en
una corriente gaseosa de forma continua a lo largo de una tuberia horizontal, puede
expresarse en funcién de la energia que dichas particulas perderan en los choques o rebotes
con la pared, la cual es proporcional al cuadrado de la velocidad de sedimentacidn de la nube
de particulas, v;. La Figura A2 ilustra este fendmeno.

W b =AP-Q =1v2.m .Ezllﬂ. | ‘v -A-E (A.21)
adicional g 2 t S Al 2 t pap 14 Al

AL/Al representa el nimero de veces que serd necesario suministrar energia para elevar dichas

sélido

particulas en un tramo de tuberia AL, es decir, el nUmero de rebotes en la parte inferior.

Despejando la pérdida de carga por unidad de longitud asociada a estos choques de la
ecuacion (A.21):

AP 1 A
= _p2. . e 2. . —g)- -
L_th pap|séudo vy - g_zvt pp:(1—¢) v, Ay (A.22)
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Ademas,
2D v
Al =— con tga =—
Up
Por lo tanto,
AP 1 1 Up AP 5 1 ¢
- = = . . —_ . _ = . . —_ .
R
Ut
P \'l &
" i
—
—

N CRNRT AN

—
Al
Figura A2. Rebotes en tuberia horizontal

Es posible identificar una similitud entre estos rebotes y lo ocurrido en un tiro parabdlico, el
cual, se recuerda que viene dado por las siguientes expresiones:

vy = Vesina — gt

1 consiguiendo Ymsx =D para v, =0
y=7v,sina- t—zgt2

Considerando un angulo a=45°, puede establecerse que:

vZ -+ (sin a)? 1, gD
Ymax =D = 29 =V = Ginas)? =2gD (A.24)
Insertando (A.24) en (A.23), se obtiene la pérdida de carga unitaria:
£=2gD-p (1-¢)- s =p -(1—5)-g£ (A.25)
AL p 2D -vg, P Vsg

Conviene mencionar que en algunas de las fuentes bibliograficas consultadas, como en
la referencia [5], la pérdida de carga asociada a los sélidos se expresa en funcidon de la
velocidad superficial del gas, segun el siguiente formato:

AP ngzl m51p921
= = -f p2 _ =S92 - A.26
Mliaos = 07T 20D TS 2 0D (29
Donde,
, v 2B
fi=fit+3
Usg P py2
Usg

v
g = - (tuberia horizontal)
Vsg
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vsg ,
Fr = (nimero de Froude)

JoD

A continuacion se va a comprobar que esta expresidn es equivalente a la parte asociada a los

solidos de la ecuacion (66) proporcionada en la memoria de este documento, la cual es:

AP 1 2.
— =E’Dp(1_€) v D+pp(1—s)gv— (A.27)

AL sélidos sg

Es decir, se va a demostrar que las expresiones (A.26) y (A.27) son equivalentes. Para ello, se
realiza el proceso en dos partes y se considera:

I g1 o vp ZB
fs =fatfe _ﬁg@-}_v—p—lfrz (A.28)
Vsg
Parte 1.- Demostracion
My Pg , 1 _1 2. fs
— —v 1—¢
mg fsl 2 sg D 2 pp( )
Simplificando y utilizando la definicién de gasto masico de sélidos,
P gy = Ty = 2
—fi1 " pg " Ve 1= s> "7
mg s g VYsg N s s 2 Py Uszg
/ Up PgVsgA
fao=fs7 ﬁ (A.29)
pg ng ng
Parte 2.- Demostracidn
Pg > 1 — Ut
_fsz 17sg D pp(l - 5)9@
Aplicando las definiciones de gastos masicos, tanto del gas como de los sélidos,
pp(L—)rAd . pg , 1 Ve
_— — Vi, == 1—¢)g—
pgvsgA st 2 sg D pp( ).g Usg
Simplificando y despejando,
, 2D ve 2B 2P
2 UpVsg g Usg B YpYsg B v_pFrZ (A.30)
gD Vsg

Puede observarse que si se realiza la suma de (A.29) y (A.30) se obtiene (A.28). Por consiguiente,
queda demostrada la equivalencia de expresar la pérdida de carga asociada a los sélidos en
funcién de la velocidad superficial del gas o segun la velocidad de las particulas. Nétese que en
el supuesto que B sea igual a 1, caso correspondiente a transporte vertical, dicha equivalencia
sigue siendo valida.
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A.1.5. Correlacion de Hinkle

En la bibliografia consultada, la correlacidn de Hinkle se ha encontrado formulada segun dos
formatos diferentes:

_ 3ngD.0D(”g - ”p)z

= (A.31)
2d,ppvp
2
3pgCpo(1—&)(vy —vp) (A32)
Fys = 4d :
P

La ecuacion (A.31) se ha extraido de la referencia [25] y la (A.32) de la referencia [10].

Para comprobar que ambas expresiones, (A.31) y (A.32) son equivalentes, se va a seguir un
procedimiento similar al realizado en el anexo A.1.3.

Sustituyendo (A.32) en (A.18),

3p4Cp,o(1— s)(vg - vp)z

2D

fo 4d,, (A.33)
° pp(l —&)- 175
Simplificando,
2
f _EP_gDC (vg — 1)
* 2pp o dp " vp

Puede observarse que la expresidn anterior coincide con la (A.31). Por consiguiente, queda
demostrada la equivalencia de las dos formulaciones encontradas en la literatura.

A continuacion se desarrolla la interpretacidn fisica de la correlacidon de Hinkle. Para ello se
realiza un balance de fuerzas para flujo completamente desarrollado: La pérdida de presion
acusada por el flujo en un tramo L en el que se encuentran N particulas debe ser equivalente a
la fuerza de friccidn entre el flujo y las particulas. A su vez, la pérdida de presién del flujo la
expresamos como una presion dindmica multiplicada por el factor de friccién, f..

Apfriccién part—pared

L-A (A.34)
L

N - Fpart =
Donde,

1 .
Fpart =Fp = Epg(vg - vp) CD,O 'T[T

-V -L-A
sélido  tot — papls()lido

szapl

PoPp 4 _dp

Pp (§"?
Apfricci()n part—pared __ l | ) é
L - zpaP sélido 7P D
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Por tanto,
papl 5lid LA 2 dzz; 1 , s
- 140 df, 'Epg(vg - ”p) Cpo 'NT = E'D“plsélido " Vp 'E-L ‘A (A.35)
(o

Simplificando y despejando f;,

2
_ 3pgD - Cpo(vy — vp)
2dppy - Vh

N

La expresidn obtenida anteriormente es la correlaciéon dada por Hinkle para obtener el factor
de friccion de las particulas sélidas con la pared.
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A.2. INFORMACION ADICIONAL

A.2.1. Definiciones

Permeabilidad: Medida de la facilidad con la que el aire pasara a través de un lecho de
material sélido particulado cuando se le aplica una diferencia de presiéon. Una buena
permeabilidad implica una baja resistencia al flujo de aire a través de los pasajes
intersticiales. Generalmente, los materiales con una distribucién de tamafios muy amplia
presentan una permeabilidad muy baja.

Retencion de aire: Propiedad que determina la capacidad de un material a granel de

mantener el aire en los espacios intersticiales entre las particulas durante un periodo de
tiempo. Los materiales que presentan una alta retencién de aire, cuando son introducidos
en un recipiente se comportan casi como un liquido.

Fluidizacion: Operacién en la que, en un lecho de particulas sdlidas, se hace pasar una
corriente de fluido (liquido o gas) hasta lograr que dichas particulas queden suspendidas.
Por tanto, a través de la fluidizacidn, las particulas sélidas se comportan como si fueran un
fluido.

Dureza: Resistencia del material ante una presién o fuerza aplicada.

Clasificacion _de Geldart: Su representacidon grafica viene dada por la diferencia de

densidades entre las particulas y el medio fluidizante en el eje Y (en el caso de que el
medio sea aire, se simplifica y basta con referir la densidad de la particula), y el tamafio de
particula medio en el eje X. En la Figura A3 se muestra dicha representacion.

E N\ 5
5000 —i—> T
£ 2000+ ¢ N
= C \\\ \ B \
< 1 N\
> 1000} N ™,
2 E W| A \ \
g 500 T ™ ™
o B B N
) I NN ™~
5 200F c—
o L \§.~::
100
Lo Lol Lol Lol
20 50 100 500 1000 5000

Mean particle size (jum)

Figura A3. Clasificacion de Geldart
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A.2.2. Analisis de la zona de aceleracion
En primer lugar, se va a realizar el célculo de la densidad de la mezcla de gas y sélidos p,;, .

Si se desea expresar dicha densidad en funcién de la porosidad:

_ Meotal _ M + Mgas

Pm = = =p
" Vtot Vtot w |

+ papl (A.36)

soélido gas

Por tanto,

Pm = pp(1—¢&) + pge (A.37)

Por otro lado, también es posible expresarla en funcidn de la carga de sélidos:

_ Meotal _ Mgas + M; _ Mgas + M; _ Mgas + M;
Pm Viot V, +V, %_I_ N My %+% (A.38)
Pg Pp Pg Pp
Lo que es equivalente a:
My + Mg
Pm = .
Mg | T (A.39)
Pg  Pp
Operando:
mg, +mg - m. +m.) - .
< g Pp T M pg>pm p—— = ( g ) Pg " Pr (A.40)
Pg " Pp mg " pp +Ms " Py

Dividiendo por mhy:

_ ﬁ Pg ' Pp Pg " Pp
pm—<1+ . )—ms g—(1+¢)—pp+(ppg (A.41)
m

A continuacidn se va a plantear un analisis integral considerando la region de aceleracion de
los sélidos como un volumen de control como el mostrado en la Figura A4.

Feed hopper

Figura A4. Volumen de control de la zona de aceleracién

Ecuacién de continuidad:

Mg + pglsgA = pmvmA (A.42)
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Despejando la velocidad de la mezcla:

S Mg + pgUsgA _ mg + 1My .
" PmA PmA '

Insertando (A.41) en (A.43) se obtiene:

’ =ms+mg_ Pp + ¥pg
" A (1+(P)'Pg'Pp

(A.44)
Ecuacién de cantidad de movimiento:

— | pwidv + J pBIBAdS = | (F-7)idS + J pgidv (A.45)
c SC Sc VC

Donde,

d
—f pvidV = 0 (Estacionario)
dt ),
f pULDAdS = J pUivAdS = —pyviA + prvsA
S
f (7 - A)idS = f —pAidS + ¢ (5 -A)idS
s S1+S; Se
J —phidS = (p; — pz)A
S1+S;

(G - 7)idS = ff

(5 : ﬁ)idS +f (E - ﬁ)idS = _UPALat
S1+S,

Sc Siateral

f pgidV = 0 (Tuberia horizontal)
v,

c

Agrupando términos:

_pgvsng + pm”r%lA = (p1 — P2)A — 0pP * Laceleracion (A.46)
Despejando el término de presion y dividiendo por A:

) ) 40p
(pl - Pz) = PmVm — PgVsyg + ﬁl‘aceleracién (A.47)

P
Despreciando el término asociado a la friccién que se producira en la longitud de aceleracion, y

combinando las expresiones (A.41) y (A.44) con (A.47), la caida de presién en esta region es la

siguiente:
. . 2
Pg Pp [(MstMg  Ppt+ Ppg 2
Apge—s = [(1 + @) ]( . —pgv (A.48)
Pac=s [ (ppp+(/’pg 4 1+ ¢) pg-pp Po%s
Simplificando y operando:
. . N2 .
Ap =(m5+mg) Pt opg v =(<p+1)2.m§.(pp+<ppg)_pv2
ac—s A2 (1+(P)'Pg'Pp 97sg (1+(P)',0g'Pp'A2 97sg
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_ A +9¢)-mg-(pp+9pg) —1G - pp

AD o =
Pac-s g Py . A2
@ -1g-(pp+pg+0pg) ¢ (Po+pg+epy) 2
Apge—s = ) - A2 = . (pgng)
Pg " Pp Pg " Pp
Finalmente se obtiene:
pgvé(pp + pg +
Apac_s=(p Pg¥is(Pp + Pg (pp‘g)z(p-pgvszg <1 +p—g+<pp—g> (A.49)
Pp Pp Pp

A.2.3. Velocidad de sedimentacion de una nube de particulas

En la referencia bibliografica [6], la velocidad de sedimentacién de un sistema multi-particula
viene dada por la siguiente expresion:
v n
—=01-90) (A.50)
Vto
Donde, n es un exponente que depende del nimero de Reynolds Re,s como se indica en la
Figura A5, y c es la concentracién de sélidos en volumen. Por lo tanto, la ecuacidn (A.50) es
equivalente a:

Ut
—=c

(A.51)
VUto

IHERN
N

) x [
1072 107! 1 10 102 10° *  1w0f
Reynolds number Dguy #/p

o

Figura A5. Valores del exponente n

Teniendo en cuenta que en sistemas de transporte neumatico en fase diluida, los Re,s son del
orden de 1000 o mas, se comprueba que el valor del exponente n de 2.35 obtenido en la
memoria de este proyecto es valido.
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A.3.1. Styropor en tuberia vertical

CASOS PRACTICOS

La Figura A6 muestra los datos experimentales correspondientes al diagrama de
estado de una instalacién que transporta Styropor-3 (un poliestireno patentado por la
empresa quimica BASF) con una densidad, p,, de 1050 kg/m?®y una didmetro de particula, dp,
de 2.385 mm. La linea de transporte es una tuberia vertical con un didmetro, D, de 52.6mm y

el gas de transporte es aire a 25°C y 0.85 bar. Ademds, debe mencionarse que estas particulas
tienen forma esférica.

Figura A6. Diagrama de estado experimental para Styropor en vertical 7]
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En la Tabla Al se han extraido los valores de dicha figura.

my (kg/h) | 1, (kg/s)
250 0.0694
500 0.1389
740 0.2056
980 0.2722
1235 0.3431

mg; = 0.0694 kg/s m,; = 0.1389 kg/s mg; = 0.2056 kg/s mg = 0.2722kg/s g = 0.3431 kg/s

U N I R WO BT I BT U T I T

AL AL AL AL AL AL
(m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m)

0 0 7 6.5 8.5 6.5 10 6.5 11.7 6.5 13.5 6.5
6 0.15 7.2 6 8.7 6 10.2 6 12 6 14.4 6
12 0.35 9 3 9.2 5 11 5 13.1 5 15 5.5
15 0.5 10.5 2 12 2.9 12 4.25 15 4,12 16.5 5

18 0.71 12 1.64 15 2.38 15 3.25 16.5 4 17.8 4.89
24 1.15 14 1.5 18 2.45 16.5 3.2 18 4.1 20 5

27 1.42 18 1.61 24 3 18 3.32 24 4.87 21 5.13

30 1.7 24 2.15 30 3.81 24 3.92 27 5.32 24 5.62
33.5 2 30 2.9 315 4 30 4.81 30 5.84 26 6

36 2.25 33 3.35 33 4.25 33 5.36 31.2 6 27 6.25

39 2.5 36 3.86 345 4.5 345 5.6 33 6.37 30 6.85

Tabla Al. Datos experimentales para Styropor en vertical
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= PruebaA.3.1.1

Expresiones utilizadas:

Punwani para el calculo de la velocidad de bloqueo, ecuacidn (46).
Konno y Saito para obtener f,, ecuacion (54).

VUres = Vto

En la Figura A7 aparece el diagrama de estado que se ha obtenido para los distintos gastos
masicos de sdlidos.

| AP/AL —m_s = 0.3431 kg/s
(mbar/m)
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(experimental)
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Figura A7. Prueba 1 para Styropor en vertical

Analizando los valores alcanzados, puede comprobarse que existen diferencias significativas

entre los resultados basados en estas correlaciones y los resultados experimentales. Ademas, a
medida que aumenta la carga de sélidos, los errores son mayores.

Para conocer el orden de magnitud de algunas de las variables de disefio, se muestran los
valores obtenidos en la situacion de bloqueo en la Tabla A2.

m m m
it (%) ® Vp (:) fs Vp (:) Vyo (;) Rey £
0.0694 3.149 10.21 0.03149 2.601 0.9883
0.1389 5.944 10.83 0.02482 3.299 0.9815
0.2056 8.477 11.24 0.02167 3.78 7.732 993 0.9762
0.2722 10.9 11.56 0.01964 4.17 0.9714
0.3431 13.41 11.85 0.0181 4.524 0.9668
Tabla A2. Ejemplo de resultados para Styropor en vertical




CASOS PRACTICOS

=  PruebaA.3.1.2

En esta simulacién se pretende comparar las velocidades de bloqueo obtenidas con las
correlaciones de Punwani y de Yang. Por ello, las expresiones utilizadas en este caso son las
siguientes:

- Yang para el célculo de la velocidad de bloqueo, ecuacion (47).
- Konno y Saito para obtener f;, ecuacion (54).

Ures = Vto

La Figura A8 muestra el diagrama de estado correspondiente.

e _s = 0.3431 kg/s
e _s = 0.2722 kg/s
e m_s = 0.2056 kg/s
e _s = 0.1389 kg/s
e _s = 0.0694 kg/s
e S = 0 kg/s

m_s =0kg/s
(experimental)
====m_s =0.0694 kg/s
(experimental)
m_s =0.1389 kg/s
(experimental)
m_s = 0.2056 kg/s
(experimental)
m_s =0.2722 kg/s
(experimental)
m_s =0.3431 kg/s
(experimental)

v_sg (m/s)
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Figura A8. Prueba 2 para Styropor en vertical

Como puede apreciarse, comparando la figura anterior con la Figura A7, la correlacién de Yang
para establecer el momento en el que se producira el bloqueo se ajusta mas que la de Punwani
a los datos experimentales. A pesar de ello, para los gastos masicos de sdélidos mas altos
(0.2722 y 0.3431 kg/s), la situacion de bloqueo se produce a una velocidad mayor que la
predicha por la férmula de Yang. Esto significa que si se decidiera tomar como velocidad del
gas en el punto de alimentacidn la calculada por Yang para transportar en fase diluida, en la
realidad el sistema se encontraria en un estado de lecho fluidizado. Por ello, es preciso tomar
un margen de seguridad y asi, asegurar que en la practica se esté trabajando en fase diluida.




CASOS PRACTICOS

=  PruebaA.3.1.3

Expresiones utilizadas:

- Yang para el célculo de la velocidad de bloqueo, ecuacion (47).
- Yang en vertical para obtener f;, ecuaciones (55) y (56).
- Yang para calcular v, ecuacion (59).

La Figura A9 ofrece los resultados obtenidos en el caso de emplear las dos correlaciones de
Yang para evaluar el factor de friccion de los sélidos. En el supuesto de que Unicamente se
aplique la ecuacioén (55), que es valida para la mayor parte del flujo en fase diluida, se obtiene

el diagrama presentado en la Figura A10.
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Figura A9. Prueba 3 (a) para Styropor en vertical

Figura A10. Prueba 3 (b) para Styropor en vertical

Como puede observarse, la utilizacién de estas correlaciones proporciona unos resultados
bastante aceptables. La aplicacién de las dos correlaciones de Yang para la obtencién del
factor de friccidn de las particulas, f,, en funcién de la relacion entre la velocidad del gas y la
velocidad terminal de las mismas, permite corregir y ajustar los valores de caida de presién
mas proximos a la situacion de bloqueo. Sin embargo, esta correccién no mejora los valores de
forma excesiva, por lo tanto el empleo de la ecuacidn (55) se considera apropiado y suficiente.
Como es légico, conforme aumenta la carga de sélidos, mayores desviaciones se producen
entre las soluciones numéricas y los datos experimentales.




CASOS PRACTICOS

=  PruebaA.3.1.4

Expresiones utilizadas:

Yang para el calculo de la velocidad de bloqueo, ecuacidn (47).
- Stegmaier para obtener f, ecuacion (57).

VUres = Vto

En la Figura A11 se presenta el diagrama de estado correspondiente.
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Figura Al11. Prueba 4 para Styropor en vertical

Estos resultados manifiestan que la correlacion de Stegmaier proporciona unos buenos
resultados para las velocidades de gas mas bajas, las mas proximas al bloqueo, y conforme los
valores de velocidad son mayores al correspondiente al minimo de presidn, las caidas de
presion que dicha expresion predice estan muy por debajo de los datos experimentales.




] CASOS PRACTICOS

A.3.2. Perlas de vidrio

En la Figura A12 se facilitan los datos experimentales correspondientes al diagrama de
estado de una instalacion compuesta por una tuberia vertical de didmetro, D, de 53.4mm, que
transporta particulas de vidrio con una densidad, p,, de 2480 kg/m?®y un didmetro de particula,
d,, de 2.05 mm. Dichas particulas tienen forma esférica y el gas de transporte de la linea es
aire a 25°Cy 1.31 bar.
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Figura A12. Diagrama de estado experimental para particulas de vidrio [18]

Los valores de la figura anterior se han extraido en la Tabla A3. Algunas series de datos son
muy préximas a otras, por ello se ha decidido seleccionar sélo tres gastos mdsicos de sdlidos.
Dichos gastos son los siguientes: 0.068, 0.083 y 0.115 kg/s.

Ndtese que 1 mbar son 100 Pa.

nig = 0.068 kg/s

mg = 0.083 kg/s

nig = 0.115 kg/s

Vs 4p Vs ap Vs ap Vs 4p
AL AL AL AL

(m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m)
11 0.46 12.5 2.1 12.5 2.65 12.5 3.25
15 0.7 14 1.75 15 1.85 14.3 2.55
20 1.2 15.5 1.55 18.5 1.8 15.5 2.4
25 1.75 19 1.6 21 1.95 19 2.49
30 2.5 22 1.76 25 2.38 20.5 2.57
33 3.05 25 2.08 28 2.7 24 2.84
- - 27.5 2.36 - - 26 3.02
- - 30 2.72 - - 27.5 3.2

Tabla A3. Datos experimentales para vidrio




CASOS PRACTICOS

= PruebaA.3.2.1
Expresiones utilizadas:

- Punwani para el célculo de la velocidad de bloqueo, ecuacién (46).
- Konno y Saito para obtener f,, ecuacion (54).

VUres = Vto

La Figura A13 proporciona el diagrama de estado que se ha obtenido para los distintos gastos
masicos de sdlidos.

] AP/AL
(mbar/m)

3,5 A

e m_s = 0.115 kg/s

e m_s = 0.083 kg/s

e m_s = 0.068 kg/s
2,5

e m_s = 0 kg/s

m_s =0kg/s
(experimental)
====m_s=0.068 kg/s
(experimental)
m_s =0.083 kg/s
(experimental)
m_s =0.115 kg/s
(experimental)

1,5 -

0,5 -

0 6 12 18 24 30 36

Figura A13. Prueba 1 para el vidrio

Puede apreciarse que los resultados muestran unas diferencias importantes con respecto a los
datos experimentales, sobre todo en el caso de 0.115 kg/s.

Para conocer el orden de magnitud de algunas de las variables de disefio se muestran los
valores obtenidos en la situacion de bloqueo en la Tabla A4.

. (kg a m m
(| e mEQ) | s | wE) [ w() | R | e
0.068 1.835 10.81 0.04799 1.719 0.9929
0.083 2.218 10.92 0.04487 1.839 9.166 1559 0.9919
0.115 3.02 11.11 0.04019 2.053 0.9899

Tabla A4. Ejemplo de resultados para vidrio




CASOS PRACTICOS

= PruebaA.3.2.2
Expresiones utilizadas:

- Yang para el calculo de la velocidad de bloqueo, ecuacion (47).
- Yang en vertical para obtener f;, ecuaciones (55) y (56).
- Yang para calcular v, ecuacion (59).

La Figura A14 ofrece los resultados obtenidos en el caso de emplear las dos correlaciones de
Yang para evaluar el factor de friccion de los sélidos. En el supuesto de que Unicamente se
aplique la ecuacioén (55), que es valida para la mayor parte del flujo en fase diluida, se obtiene
el diagrama presentado en la Figura A15.
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m_s =0.115 kg/s m_s =0.115 kg/s
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Figura A14. Prueba 2 (a) para vidrio Figura A15. Prueba 2 (b) para vidrio

Para este material en concreto, puede apreciarse que la utilizacion de las dos correlaciones de
Yang para obtener el factor de friccién de los sélidos empeora los resultados. En este caso, es
mas recomendable aplicar sélo la formula (55). Es bastante notable que para velocidades de
gas superiores a 20 m/s aproximadamente, las caidas de presion son mas altas que las
producidas en la realidad. En la Figura A15 se observa que el momento en el que se produce el
bloqueo de la tuberia se ajusta muy bien a los datos experimentales.




CASOS PRACTICOS

= PruebaA.3.2.3
Expresiones utilizadas:

- Yang para el calculo de la velocidad de bloqueo, ecuacion (47).
- Stegmaier para obtener f, ecuacion (57).

VUres = Vto

En la Figura A16 se indica el diagrama de estado correspondiente.

AP/AL
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e m_s = 0.115 kg/s
4 - e _s = 0.083 kg/s
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(experimental)
m_s =0.115 kg/s
(experimental)
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Figura A16. Prueba 3 para vidrio

Se observa que las caidas de presidn obtenidas tienen unos valores mas altos que los reales.
Esto significa que, para este caso en particular, la férmula de Stegmaier predice una friccidn de
los solidos mayor a la que ocurre en la practica. Debe mencionarse que se ajusta bastante
mejor que para el Styropor.




] CASOS PRACTICOS

A.3.3. Polietileno en tuberia vertical

La Figura A17 muestra los puntos experimentales correspondientes al diagrama de
estado de una instalacién que transporta pellets de polietileno (PE) con una p, de 920 kg/m®y
un d, de 3.34 mm, en una tuberia vertical con didametro, D=100 mm, y con aire a 25°Cy 1.1 bar
como gas de transporte.
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Figura A17. Diagrama de estado experimental para polietileno en vertical *°

Los valores de dicha figura se han extraido en la Tabla A5. Ademads, debe notarse que en la
figura anterior, m es el ratio de sélidos-aire (carga de sélidos, ¢). Para conocer el 115 con el que
se corresponden cada una de las curvas, el cual es constante, se ha tomado el valor minimo de
velocidad del gas de los ensayos debido a que la presidn en el punto de alimentacién es
conocida, y, por consiguiente, se ha utilizado el valor maximo de m dado.

® Vsg (m/s) | my (kg/s) | mg (kg/s)
4.1 10 0.1009 0.4138
7.5 10.5 0.1060 0.7948
11.5 11 0.111 1.2767

A partir de ahi, se ha obtenido el gasto masico de gas oportuno y asi, se ha hallado m,. Debido

a los pocos datos experimentales existentes para la mayor carga de sélidos que aparece en la

figura (de 12.5 a 14), se ha decidido no considerarla. Nétese que 1 mbar son 10 mm c.a.

1, = 0.4138 kg/s

1, = 0.7948 kg/s

m, = 1.2767 kg/s

vsg A_p vsg A—p vsg A_p vs.g A_p
AL AL AL AL
(m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m)
10 0.2 10 1.49 10.5 2.17 11 3.5
15 0.33 14 1.32 14 2.07 15 3.12
20 0.54 17.5 1.35 17.5 2.25 15.5 3.1
25 0.75 21 1.51 20 2.45 18.1 3.2
30 1.04 30 2.4 25 3 20.5 3.53
35 14 34.7 2.85 30 3.6 22.5 3.77
- - - - 34.7 4.25 - -

Tabla A5. Datos experimentales para polietileno en vertical




CASOS PRACTICOS

= PruebaA.33.1
Expresiones utilizadas:

- Punwani para el célculo de la velocidad de bloqueo, ecuacién (46).
- Konno y Saito para obtener f,, ecuacion (54).

VUres = Vto

En la Figura A18 aparece el diagrama de estado que se ha conseguido para los distintos gastos
masicos de sélidos en el caso de considerar particulas esféricas con una velocidad terminal de
7.85 m/s, y en la Figura A19 el correspondiente si las particulas no son esféricas y tienen una
velocidad terminal de 5.8 m/s.

AP/AL AP/AL
(mbar/m) (mbar/m)
5 4
e _S = 1.2767 kg/s e _S = 1.2767 kg/s
e _s = 0.7948 kg/s e _s = 0.7948 kg/s
4 4
e _s = 0.4138 kg/s e _s = 0.4138 kg/s
e 5 = 0 Kg/5 e 5 = 0 Kg/5
3 4
m_s =0kg/s L’ m_s =0kg/s
(experimental) P g (experimental)
4
====m_s=0.4138 kg/s 2 ] ,I' ====m_s=0.4138 kg/s

(experimental) (experimental)

m_s = 0.7948 kg/s
(experimental)

m_s = 0.7948 kg/s
(experimental)

m_s = 1.2767 kg/s 14 m_s = 1.2767 kg/s
(experimental) (experimental)
.
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Figura A18. Prueba 1 (a) para PE en vertical Figura A19. Prueba 1 (b) para PE en vertical

Como puede apreciarse, al considerar que los pellets de polietileno no son particulas esféricas,
los valores de velocidad del gas para las proximidades de la situacidon de bloqueo son mas
similares a los ocurridos en la realidad y la Unica diferencia existente en ambas curvas, es que
los valores de la prueba b estan desplazados hacia la izquierda. Esto es debido a que si la
velocidad terminal de la particula disminuye, también lo hace la velocidad de bloqueo. Las
caidas de presién no cambian, como era esperado, ya que la correlaciéon de Konno y Saito no
tiene en cuenta el efecto de la velocidad terminal. Una vez mdas, se comprueba que esta
expresion no es lo suficientemente precisa.




=  Prueba A.3.3.2

Expresiones utilizadas:

CASOS PRACTICOS

- Yang para el calculo de la velocidad de bloqueo, ecuacion (47).

- Yang en vertical para obtener f;, sélo se ha empleado la ecuacidn (55).

- Yang para calcular v, ecuacion (59).

En la Figura A20 se presentan los resultados obtenidos en el caso de considerar particulas

esféricas y la Figura A21 muestra el diagrama de estado correspondiente para particulas no

esféricas con velocidad terminal de 5.8 m/s.

AP/AL
(mbar/m)

e _S = 1.2767 kg/s

e _S = 0.7948 kg/s

e _s = 0.4138 kg/s

e s = 0 kg/5

m_s =0kg/s
(experimental)

====m_s=0.4138 kg/s
(experimental)

m_s = 0.7948 kg/s
(experimental)

m_s = 1.2767 kg/s
(experimental)
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e _S = 0.4138 kg/s

e s = 0 kg/s

m_s=0kg/s
(experimental)

====m_s=0.4138 kg/s
(experimental)

m_s = 0.7948 kg/s
(experimental)

m_s = 1.2767 kg/s
(experimental)

Figura A20. Prueba 2 (a) para PE en vertical

Figura A21. Prueba 2 (b) para PE en vertical

Considerando los pellets como particulas no esféricas, los resultados se ajustan bastante bien a
la realidad. Teniendo en cuenta que los datos experimentales correspondientes a los valores
de velocidad mds bajos no son los valores de bloqueo debido a que las caidas de presidn son
demasiado pequefias, se aprecia que la tendencia de las curvas es muy buena.




Prueba A.3.3.3

Expresiones utilizadas:

Yang para el calculo de la velocidad de bloqueo, ecuacidn (47).

Stegmaier para obtener f;, ecuacion (57).

VUres = Vto

CASOS PRACTICOS

En la Figura A22 se indica el diagrama de estado correspondiente al caso de particulas

esféricas y en la Figura A23 para particulas no esféricas con velocidad terminal de 5.8 m/s.
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m_s = 0.7948 kg/s
(experimental)

m_s = 1.2767 kg/s
(experimental)

L

30

1

36

e _S = 1.2767 kg/s
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Figura A22. Prueba 3 (a) para PE en vertical

Figura A23. Prueba 3 (b) para PE en vertical

Como puede apreciarse, no se presentan grandes cambios entre una y otra figura, salvo que

los valores de la prueba 3 (b) estan desplazados hacia la izquierda, dado que la velocidad

terminal de la particula disminuye, y por tanto también la velocidad de bloqueo. Se observa

gue la tendencia de las curvas no se ajusta al comportamiento del sistema real, debido a que

para las velocidades de gas mas bajas, las caidas de presidn son mayores que las de los datos

experimentales, y para velocidades mas altas sucede lo contrario.




] CASOS PRACTICOS

A.3.4. Styropor en tuberia horizontal

La Figura A24 muestra los datos experimentales correspondientes al diagrama de
estado de una instalacién que transporta Styropor-3 con una densidad, p,, de 1050 kg/m?y un
diametro de particula, d,, de 2.385 mm. La instalacién consta de una tuberia horizontal con un
didmetro, D, de 52.6mm, y el gas de transporte es aire a 25°C y 0.85 bar.
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Figura A24. Diagrama de estado experimental para Styropor en horizontal 7]

m, (kg/h) | 1 (ke/s)
251 0.0697
497 0.1381
743 0.2064
995 0.2764
1244 0.3456

Los valores de la figura anterior se han extraido en la Tabla A6.

mg =0.1381kg/s 1y, =0.2064kg/s m;=0.2764kg/s m;=0.3456kg/s

(m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m)
0 0 8.5 1.75 8.7 3.2 10 4 11 4.8 12 4.7
8 0.1 9 1 9.5 2.4 11 2.4 12 2.8 13 3.2
10 0.18 10 0.8 11 1.25 12 2 13 2.13 14 2.61
12 0.27 12 0.85 12 1.21 12.5 1.74 14 2.14 16 2.62
14 0.35 14 0.95 14 1.3 14 1.78 16 2.3 19 3.2
16 0.5 16 1.1 16 1.5 16 2 20 2.95 20 3.4
20 0.77 20 1.5 20 2 20 2.5 24 3.56 24 4.1
24 1.1 24 1.9 24 2.52 24 3 28 4.2 28 4.8
28 1.4 28 2.34 28 3 28 3.6 32 4.8 30 5.2
32 1.8 32 2.8 32 3.54 32 4.2 - - 32 5.6
36 2.3 354 3.2 35 4 33 4.4 - - - -

Tabla A6. Datos experimentales para Styropor en horizontal




=  PruebaA.3.4.1

Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).

- Correlacién de Hinkle para obtener f;, ecuacion (69).

- Hinkle modificada IGT para calcular v, ecuacién (72).

CASOS PRACTICOS

La Figura A25 presenta las caidas de presidn por unidad de longitud sin considerar el término

adicional indicado por diversos investigadores para mantener las particulas suspendidas en la

conduccién (ecuacidn (65)), y la Figura A26 los resultados alcanzados en el supuesto de

valorarlo (ecuacién(e6)). Para conocer el orden de magnitud de algunas de las variables de

disefio se muestran los valores obtenidos en la situacion de ruptura en la Tabla A7.
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Figura A25. Prueba 1 (a) para Styropor en horizontal

Figura A26. Prueba 1 (b) para Styropor en horizontal

Puede observarse que, gracias a la consideracién de los rebotes de las particulas, se consigue

elevar las caidas de presion y con ello, los resultados mejoran ligeramente. Para velocidades

muy proximas a la de ruptura, este efecto es mas notable, ya que en ese momento, el término

de presion correspondiente a dicho efecto es bastante elevado respecto a los otros que

conforman la pérdida de carga por unidad de longitud (fricciéon del gas y de las particulas). De

todas formas, aunque las caidas de presién sean un poco menores que las producidas en la

realidad, la tendencia del comportamiento del sistema estd muy ajustada.

m m m
w@ | e [wCQ) | £ %) [ wl) | Ry | e

0.0697 3.177 10.17 0.01019 5.912 0.9948
0.1381 5.629 11.37 0.01013 6.611 0.9908
0.2064 7.878 12.14 0.01016 7.059 8.504 1092 0.9872
0.2764 10.06 12.73 0,01022 7.404 0.9836
0.3456 12.13 13.2 0,0103 7.679 0.9803

Tabla A7. Ejemplo de resultados para Styropor en horizontal




CASOS PRACTICOS

=  Prueba A.3.4.2

En esta simulacion se pretende comparar las velocidades de ruptura obtenidas con las
correlaciones de Rizk y de Matsumoto. Por ello, las expresiones utilizadas en este caso son las
siguientes:

- Matsumoto para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacién (62).
- Correlacién de Hinkle para obtener £, ecuacion (69).
- Hinkle modificada IGT para calcular v, ecuacién (72).

Este ensayo se desarrolla directamente considerando las pérdidas de energia en los rebotes
debido a que en la prueba 1 se han alcanzado soluciones mas préximas a la realidad.

La Figura A27 presenta los resultados obtenidos. Examinandola junto con la Figura A26, se
comprueba que se logran valores practicamente idénticos. Notese que para este caso
especifico en el que el diametro de particula critico (0,423mm) es menor que el didmetro de
particula, la correlacién de Matsumoto a emplear es la ecuacién (62). Por lo tanto puede
concluirse que la expresion de Rizk resulta apropiada y, al ser mas cdmoda de manejar, seria la
correlacién recomendada para didmetros de particula similares.
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Figura A27. Prueba 2 para Styropor en horizontal




CASOS PRACTICOS

= PruebaA.34.3
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Yang en horizontal para obtener f;,, ecuacion (70).
- Yang para calcular v, ecuacion (59).

La Figura A28 presenta los resultados obtenidos en el caso de no valorar la pérdida de energia
que las particulas experimentan en los rebotes, y la Figura A29 los alcanzados en el supuesto
de considerar dicho efecto.
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Figura A28. Prueba 3 (a) para Styropor en horizontal Figura A29. Prueba 3 (b) para Styropor en horizontal

La Figura A28 muestra que las pérdidas de carga logradas son bastante inferiores a las que se
producen en realidad. Esto se debe a que, para esta instalacion en concreto, la férmula de
Yang para obtener el factor de friccidn de las particulas ofrece unos valores de friccion muy por
debajo de los que existen. Teniendo en cuenta el efecto de los rebotes, la situacion mejora
notablemente para las velocidades de gas mas préximas a la ruptura. Para velocidades muy
superiores, este efecto puede considerarse despreciable.




] CASOS PRACTICOS

= PruebaA.34.4
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Stegmaier en horizontal para obtener f,, ecuacion (71).

En la Figura A30 se presentan los resultados obtenidos en el caso de emplear la formula de
Hinkle modificada por el IGT (ecuacién (72)) para calcular la velocidad de las particulas. La
Figura A31 muestra las caidas de presidon correspondientes en el supuesto de utilizar la
formula de Yang (ecuacidn (59)). En ambas ocasiones se ha valorado el efecto producido por los
rebotes de las particulas.
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Figura A30. Prueba 4 (a) para Styropor en horizontal Figura A31. Prueba 4 (b) para Styropor en horizontal

Se observa que las caidas de presidn que resultan al hallar la velocidad de las particulas con
Hinkle IGT son mayores que las obtenidas al emplear la correlacion de Yang, para las
velocidades de gas mas proximas a la ruptura. Esto es asi porque las velocidades de particula
alcanzadas con Yang son mucho menores a las de Hinkle en esa regién. Para velocidades muy
superiores a la de ruptura, ambas graficas muestran unas caidas de presidon practicamente
idénticas.

Por otro lado, se aprecia que la tendencia de las curvas halladas con la correlacién de
Stegmaier se aleja del comportamiento real. Los coeficientes de dicha férmula deberian ser
mas elevados, con el consiguiente aumento del factor de friccién y por tanto, de las caidas de
presion unitarias.




A.3.5. Polietileno en tuberia horizontal

CASOS PRACTICOS

La Figura A32 muestra los datos experimentales correspondientes al diagrama de

estado de una instalaciéon que transporta pellets de polietileno (PE) con una densidad, p,, de
911 kg/m*® y un didmetro de particula, d,, de 3.658 mm. La tuberia es horizontal con un
didmetro, D, de 80 mm, y con aire a 25°C y 0.94 bar como gas de transporte.

Pressure drop per unit leagth [kPa/m|

State diagram for horizontal flow
Polyethylene pellets, d = 80mm

I

B
S
!

= O X O

G= 1400 kgh
G=2100kg/h
G=12520kgh
Aur only

Average air velocity [m/s|

Figura A32. Diagrama de estado experimental para polietileno en horizontal [28!

m, (kg/h) | g (ke/s)
1400 0.3889
2100 0.5833
2520 0.7

Los valores de dicha figura se han extraido en la Tabla A8. Notese que 1 kPa son 10 mbar.

mg = 0.3889 kg/s

mg = 0.5833 kg/s

Vey e Vg ap Vsg = Vsg =
AL AL AL AL
(m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m)
0 0 14.17 2.583 15.83 2.89 17.48 3.17
9.17 0.0841 15 2.166 16.62 2.56 18.34 2.168
12.49 0.171 16.25 1.5 17.51 1.751 19.17 1.666
15 0.253 17.5 1.166 18.34 15 20 1.417
17.49 0.34 19.17 1 20 1.166 22.51 1.251
19.17 0.4219 21.66 1.01 20.83 1.095 27.51 1.5
20.83 0.513 25 1.086 23.34 1.166 30 1.666
22.91 0.61 30 1.413 28.34 1.431 33.34 2
25 0.75 31.66 1.54 31.7 1.72 35 2.166
29.17 1 35 1.756 34.17 1.917 36 2.249
35 1.417 38.15 2 36.66 2.166 - -
40 1.834 - - - - - -

Tabla A8. Datos experimentales para polietileno en horizontal




CASOS PRACTICOS

= PruebaA.35.1
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Hinkle para obtener f;, ecuacion (69).
- Hinkle modificada IGT para calcular v, ecuacién (72).

Se han realizado los calculos considerando que las particulas son esféricas. La Figura A33
presenta los resultados obtenidos en el caso de no valorar la pérdida de energia que las
particulas experimentan en los rebotes, y la Figura A34 los alcanzados en el supuesto de

considerar dicho efecto.

3,5 4

2,5 4

15

05

0

AP/AL
(mbar/m)

e M _S = 0.7 kg/S
e m_s = 0.5833 kg/s
—M_S = 0.3889 kg/s
e _S = 0 kg/S

m_s =0kg/s
(experimental)
====m_s=0.3889 kg/s
(experimental)
m_s =0.5833 kg/s
(experimental)
m_s=0.7 kg/s
(experimental)

—

0 5 10 15 20 25 30 35 40

35 -

2,5 4

1,5

05 -

0 -

AP/AL
(mbar/m)

e m_S = 0.7 kg/s

e m_s = 0.5833 kg/s

—m_s = 0.3889 kg/s

m_s =0Kkg/s

m_s =0kg/s
(experimental)
== ==m_s =0.3889 kg/s
(experimental)
m_s =0.5833 kg/s
(experimental)
m_s =0.7 kg/s
(experimental)

0 5

10 15

20

25 30

35 40

Figura A33. Prueba 1 (a) para PE en horizontal

Figura A34. Prueba 1 (b) para PE en horizontal

Puede apreciarse que las pérdidas de carga estan sobrevaloradas y ademas, las velocidades de
ruptura son inferiores a las que muestran los datos experimentales. Esta ultima situacion es
desfavorable, ya que si se tomara como velocidad del sistema la velocidad de ruptura
obtenida, en la realidad el transporte en fase diluida no podria llevarse a cabo.

A modo de ejemplo se muestran en la Tabla A9 los valores de algunas de las variables de
disefio obtenidos en la situacion de ruptura.

. (kg a m m

(| e | w() | f | w() [ (D) | Rew | e

0.3889 4.866 14.47 0.01464 7.939 0.9893

0.5833 6.916 15.28 0.01481 8.379 9.973 2172 0.9848
0.7 8.101 15.65 0.01493 8.585 0.9822

Tabla A9. Ejemplo de resultados para PE en horizontal




CASOS PRACTICOS

=  Prueba A.3.5.2

En esta simulacion se pretende comparar las velocidades de ruptura obtenidas con las
correlaciones de Rizk y de Matsumoto. Por ello, las expresiones utilizadas en este caso son las
siguientes:

- Matsumoto para el cédlculo de la velocidad de ruptura, ecuacién (62).
- Correlacién de Hinkle para obtener £, ecuacion (69).
- Hinkle modificada IGT para calcular v,, ecuacién (72).

Para desarrollar este ensayo se han considerado las pérdidas de energia en los rebotes. En la
Figura A35 se grafican los resultados alcanzados.
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Figura A35. Prueba 2 para PE en horizontal

En este caso el didmetro de particula critico (0,7695mm) es menor que el diametro de
particula, por lo tanto la correlacién de Matsumoto a emplear es la ecuacidn (62). Examinando
las velocidades de ruptura de la Figura A35 y las de la Figura A34, se observa que las obtenidas
con la férmula de Matsumoto son mas bajas que las halladas con la de Rizk. Esto indica que, en
esta ocasion, la correlacidn que conlleva menores errores es la de Rizk. Sin embargo, hay que
destacar que las discrepancias con las velocidades de ruptura experimentales son importantes
para ambas correlaciones.




] CASOS PRACTICOS

= PruebaA.3.5.3
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Yang en horizontal para obtener f;,, ecuacion (70).
- Yang para calcular v, ecuacion (59).

La Figura A36 presenta los resultados obtenidos en el caso de no valorar la pérdida de energia
que las particulas experimentan en los rebotes, y la Figura A37 los alcanzados en el supuesto
de considerar dicho efecto.

3,5 -

2,5

15 -

05

35 -
AP/AL AP/AL
(mbar/m) (mbar/m)
3 4
e _S = 0.7 kg/s e m_S = 0.7 kg/s
e m_s = 0.5833 kg/s 25 e _s = 0.5833 kg/s
5 -
—M_S = 0.3889 kg/s m—m_S = 0.3889 kg/s
e _S = 0 kg/S 2 4 e S = 0 kg/S
m_s =0kg/s m_s =0kg/s
(experimental) (experimental)
1,5 -
= ===m_s=0.3889 kg/s ’ ====m_s=0.3889 kg/s
(experimental) (experimental)
m_s = 0.5833 kg/s m_s = 0.5833 kg/s
(experimental) 1 (experimental)
m_s =0.7 kg/s m_s =0.7 kg/s
(experimental) (experimental)
0,5 -
= N N N (7| b | | st
0 5 10 15 20 25 30 35 40 0 5 10 15 20 25 30 35 40

Figura A36. Prueba 3 (a) para PE en horizontal

Figura A37. Prueba 3 (b) para PE en horizontal

Puede observarse que las pérdidas de carga para velocidades altas de gas sin considerar los
rebotes se ajustan mas los datos experimentales, sin embargo la tendencia de las curvas en el
supuesto de considerarlos se adapta mejor a la realidad.

Nota: El programa no convergia a una solucién adecuada de porosidad, factor de friccidn y
velocidad de los sélidos en la situacidn de ruptura para los gastos masicos de 0.5833 y 0.7 kg/s.
Por ello, dichos valores se han eliminado.




CASOS PRACTICOS

=  Prueba A.3.5.4

Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
Correlacién de Stegmaier en horizontal para obtener f,, ecuacion (71).

En la Figura A38 se presentan los resultados obtenidos en el caso de emplear la formula de
Hinkle modificada por el IGT (ecuacién (72)) para calcular la velocidad de las particulas. La
Figura A39 muestra las caidas de presidon correspondientes en el supuesto de utilizar la

formula de Yang (ecuacidn (59)). En ambas ocasiones se ha valorado el efecto producido por los
rebotes de las particulas.
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Figura A38. Prueba 4 (a) para PE en horizontal Figura A39. Prueba 4 (b) para PE en horizontal

Puede apreciarse que las pérdidas de carga estan muy sobrevaloradas, lo que indica que el

factor de friccion que tienen estas particulas en la realidad es menor al calculado mediante la
correlacién de Stegmaier.

Ademas, se observa que las velocidades de particula halladas con la expresion de Yang son
inferiores a las obtenidas con la de Hinkle IGT. Esto puede afirmarse por el hecho de que las
caidas de presion por unidad de longitud son mayores en la prueba 4 (a).




] CASOS PRACTICOS

A.3.6. Malta

La Figura A40 muestra los datos experimentales correspondientes al diagrama de
estado de una instalacién neumatica que transporta malta, un producto obtenido de algunos
cereales como la cebada tras germinar el grano, secarlo y hornearlo. Este material a granel
tiene una densidad, p,, de 750 kg/m3 y un didmetro de particula, d,, de 5 mm. La tuberia es
horizontal con un didametro, D, de 100 mm, y el gas de transporte es aire a 25°C y 0.59 bar.

100

Product: Malt ' /
__ 90 T—Particle size d = 5mm +
E o | _Bulkdensity 595kg /m? O /| o
£ 7 z ‘b\«q}\/ /o
£ 60 ", / o l?’q’.’ /Q/
Qo \.* w "
E 50 ‘7L/ /"/‘ //
% 40 / 5 / /\. :
° ir alone
2 [ ¥ 1~
3J *
2 o0 %
. 10 g’ /—°/
—
/
0 — =_,
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Ave. air velocity (m/s)

Figura A40. Diagrama de estado experimental para malta [

m, (kg/h) | g (ke/s)
228 0.0633
380 0.1056

Los valores de la figura anterior se han extraido en la Tabla A10. Notese que 1 mbar son

100Pa.
1 = 0.0633 kg/s 1 = 0.1056 kg/s
A A A
ng A_E ng ﬁ ng A_E
(m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m) (m/s) (mbar/m)
0 0 9 0.27 11 0.65
2.5 0.01 10 0.235 12.5 0.6
7.5 0.05 11 0.203 14.4 0.555
10 0.075 12,5 0.2 15 0.55
12.8 0.11 15 0.225 17 0.555
16.5 0.17 20 0.335 20 0.59
20 0.23 22,5 0.4 22.5 0.65
22.5 0.29 26 0.5 25 0.718
25 0.36 30 0.64 27.5 0.81
28 0.44 31,5 0.7 30 0.9
30 0.5 35 0.875 31.5 0.95
35 0.7 36,5 0.95 - -
40 0.92 - - - -

Tabla A10. Datos experimentales para malta




] CASOS PRACTICOS

= PruebaA.3.6.1
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Hinkle para obtener f;, ecuacion (69).
- Hinkle modificada IGT para calcular v, ecuacién (72).

En primer lugar se ha considerado que las particulas son esféricas. La Figura A41 presenta los
resultados obtenidos en el caso de no valorar la pérdida de energia que las particulas
experimentan en los rebotes, y la Figura A42 los alcanzados en el supuesto de considerar dicho
efecto.
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Figura A41. Prueba 1 (a) para malta Figura A42. Prueba 1 (b) para malta

Para conocer el orden de magnitud de algunas de las variables de disefio se muestran los
valores obtenidos en la situacion de ruptura en la Tabla A11.

(kg m m m

s (5) ¢ ”r(s) fs ”v(s) ”w(s) Reyy €

0.0633 0.8613 13.57 0.01879 6.361 0.9983
13.47 2517

0.1056 1.357 14.37 0.01871 6.734 0.9973

Tabla Al11. Ejemplo de resultados para malta

Al analizar las graficas obtenidas, se observa que la curva de menor gasto masico de sélidos se
ajusta fielmente a los datos experimentales en el caso de no considerar los rebotes de las
particulas. Sin embargo, esto no es nada significativo ya que la carga de sélidos es muy baja y
como es légico, las caidas de presion son bastante similares a las producidas si sélo circula aire
por la tuberia. Puesto que el gasto masico de sélidos mas alto se ajusta mejor en el caso en el
gue se tienen en cuenta los rebotes, se estima mejor opcidn ésta ultima.

e m_S = 0.1056 kg/s

e m_s = 0.0633 kg/s

—==-m_s=0.0633 kg/s
(experimental)

m_s = 0.1056 kg/s
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Si los calculos se realizan considerando las particulas como no esféricas con una velocidad
terminal de 10.77 m/s y valorando la caida de presién producida por los rebotes de las
particulas, resulta el diagrama de estado mostrando en la Figura A43.
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Figura A43. Prueba 1 (c) para malta

Puede apreciarse que la tendencia de las curvas obtenidas se adapta bastante bien al
comportamiento del sistema real.
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=  Prueba A.3.6.2

En esta simulacion se pretende comparar las velocidades de ruptura obtenidas con las
correlaciones de Rizk y de Matsumoto. Por ello, las expresiones utilizadas en este caso son las
siguientes:

- Matsumoto para el cédlculo de la velocidad de ruptura, ecuacién (62).
- Correlacién de Hinkle para obtener £, ecuacion (69).
- Hinkle modificada IGT para calcular v,, ecuacién (72).

Este ensayo se desarrolla directamente considerando las pérdidas de energia en los rebotes
debido a que en la prueba 1 se han obtenido soluciones mas préximas a la realidad. Asimismo,
se realiza la hipétesis de que las particulas son esféricas.

En este caso el diametro de particula critico (0,7869 mm) es menor que el didmetro de
particula. Por ello, la correlacién de Matsumoto a emplear es la ecuacion (62).
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Figura A44. Prueba 2 para malta

Analizando las velocidades de ruptura de la Figura A44 y las de la Figura A42, se observa que
las obtenidas con la féormula de Matsumoto son mas bajas que las halladas con la de Rizk.
Comparando dichas velocidades con las experimentales, se concluye que la correlacidon que
conlleva menores errores es la de Rizk.
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= PruebaA.3.6.3
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Yang en horizontal para obtener f;,, ecuacion (70).
- Yang para calcular v, ecuacion (59).

En primer lugar se examina la situacidon de particulas esféricas. La Figura A45 presenta los
resultados obtenidos en el caso de no valorar la pérdida de energia que las particulas
experimentan en los rebotes, y la Figura A46 los alcanzados en el supuesto de considerar dicho
efecto.
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Figura A45. Prueba 3 (a) para malta Figura A46. Prueba 3 (b) para malta

Por un lado se observa que las caidas de presién de la prueba (a) son demasiado bajas. La
causa de esto es que la velocidad de las particulas y el factor de friccion de los sélidos son
inferiores a los que se producen en la realidad.

Por otro lado, las excesivas caidas de presion de las velocidades de gas préximas a la ruptura
en la prueba (b) se deben a que unas velocidades de particula tan infimas provocan que la
porosidad disminuya y con ello, el término de pérdida de carga asociado a los rebotes sea
excesivamente alto. Para velocidades de gas muy elevadas, los resultados son practicamente
idénticos en (a) y en (b).
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A continuacién, se analiza el caso en el que las particulas no son esféricas y poseen una
velocidad terminal de 10.77 m/s. La Figura A47 muestra el diagrama de estado obtenido
valorando el término de los rebotes.
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Figura A47. Prueba 3 (c) para malta

Como puede apreciarse, las excesivas caidas de presion calculadas en (b) se han corregido, y
han disminuido notablemente. Esto se ha producido por el aumento de la velocidad de las
particulas para valores préoximos a la ruptura.

Para velocidades de gas elevadas, el efecto de la forma de la particula es despreciable.
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= PruebaA.3.6.4
Expresiones utilizadas:

- Rizk para el célculo de la velocidad de ruptura, ecuacion (61).
- Correlacién de Stegmaier en horizontal para obtener f,, ecuacion (71).

En las siguientes figuras se estudia el caso de particulas esféricas. La Figura A48 presenta los
resultados obtenidos si se utiliza la formula de Hinkle modificada por el IGT (ecuaciéon (72))
para calcular la velocidad de las particulas. La Figura A49 muestra las correspondientes caidas
de presion en el supuesto de aplicar la fdrmula de Yang (ecuacién (59)). En ambas ocasiones se
ha evaluado el efecto producido por los rebotes de las particulas.
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Figura A48. Prueba 4 (a) para malta Figura A49. Prueba 4 (b) para malta

Como era de esperar, los resultados de (a) ajustan mejor que los de (b) para velocidades
adyacentes a la de ruptura. La razén vuelve a ser la misma que en la prueba A.3.6.3, las
velocidades de particula tan bajas estimadas por la correlaciéon de Yang, y el consecuente
aumento de las pérdidas de carga asociadas a los rebotes.

Para velocidades de gas muy elevadas, las caidas de presion son bastante similares.

Por otro lado, la fdrmula de Stegmaier sobrevalora la friccién de los sélidos y por ello, las
caidas de presion son superiores a las producidas en la realidad.
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A continuacién, se analiza el caso en el que las particulas no son esféricas y adquieren una
velocidad terminal de 10.77 m/s. La Figura A50 muestra el diagrama de estado obtenido con la
correlacién de Hinkle considerando el término de los rebotes. Asimismo la Figura A51 presenta
el correspondiente al utilizar la de Yang.
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Figura A50. Prueba 4 (c) para malta Figura A51. Prueba 4 (d) para malta

Comparando la Figura A50 con la Figura A48, se aprecia que las caidas de presidn obtenidas
han disminuido ligeramente para velocidades préximas a la ruptura. Para velocidades de gas
muy superiores, los resultados son practicamente idénticos.

Analizando la Figura A51 y la Figura A49, se observa que debido al aumento de la velocidad de
las particulas estimada por la expresién de Yang en el caso de particulas no esféricas, las
pérdidas asociadas a los rebotes disminuyen y con ello, las caidas de presion por unidad de
longitud se reducen considerablemente para velocidades de gas adyacentes al momento de
ruptura.
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Anexo B. PROGRAMA EES

A continuacién se muestran las ‘Lookup Table’ que se han empleado para la introduccién de
los datos de partida de todos los casos analizados en el anexo A.3.

P =]z dp |l . 14 D =
[bar] [mm] [kg/m3] [m]
Row 1 0.85 2,385 1050 0.0526
Row 2 1,31 2,05 2430 0.0534
Row 3 1.1 3.34 920 0.1
Row 4 0.94 3,658 911 0,08
— )59 : w0 [T

Figura B1. Lookup 1

[ ¥
Mg Styropor horizontal Mg Styropor vertical
[kg/s] [ka/s]
Row 1 0,0697 0.0694
Row 2 0,1381 0.1389
Row 3 0.2064 0.2056
Row 4 0.2764 0.2722
Row 5 0,3456 0.3431

Figura B2. Lookup 2

¥z = ]
My vidrio Mg PE vertical | Ms PE horizontal ; ™
[kg/s] [kg's] [kg/s] M3 Malta
Row 1 0,068 0.4138 0,3889 [kg/s]
Row 2 0,083 0,7948 0,5833 Row 1 0,0633
Row 3 0,115 1,277 0,7 Row 2 0,1056
Figura B3. Lookup 3 Figura B4. Lookup 4

Debe notarse que la fila 1 de la Lookup 1 se corresponde con el Styropor, la fila 2 con el vidrio,
la 3 con el polietileno en vertical, la 4 con el polietileno en horizontal y Ia 5 con la malta.

En las siguientes paginas de este documento, se exponen los procedimientos y funciones que
se han desarrollado para obtener los diagramas de estado correspondientes. Es necesario
mencionar que para llevar a cabo dicha tarea, se ha empleado la herramienta ‘Parametric
Table’ en la que se ha variado el valor de un coeficiente llamado CS en un rango determinado.
En el supuesto de que sdélo se desee obtener los pardmetros de disefio para un valor especifico
de velocidad de gas, sera necesario fijar ese dato de entrada en el programa principal.
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FUNCTION area (D)

"Esta funcién calcula el area de una tuberia"
area=pi*D"2/4

END

FUNCTION porosidad (m_s;v_p;D;rho_p)
A=area(D)
porosidad=1-(m_s/(rho_p*v_p*A))

END

FUNCTION densidad_aparente (epsilon;rho_p)

"Esta funcion calcula la densidad aparente de los sélidos”
densidad_aparente=rho_p*(1-epsilon)

END

FUNCTION velocidad_gas (epsilon;v_sg)

"Esta funcién calcula la velocidad real del gas"
velocidad_gas=v_sg/epsilon

END

FUNCTION gasto_masico_gas (v_min;D)
$COMMON rho_g
A=area(D)
gasto_masico_gas=rho_g*v_min*A
END

FUNCTION carga_solidos (m_s;m_g)

"Esta funcién calcula el solids loading ratio”
carga_solidos=m_s/m_g

END

FUNCTION friccion_gas (D;v_sQ)
"Esta funcion calcula el factor de friccion del gas”
$COMMON rho_g;mu_g

Re_g=rho_g*v_sg*D/mu_g "Reynolds del gas"
e=8*10/(-6) "rugosidad tubo"
"Ecuacion de Churchill"
A=(2,457*In(1/((7/Re_g)"0,9+(0,27*e/D))))*16 "Coeficiente A"
B=(37,53/Re_g)*16 "Coeficiente B"
friccion_gas=8~((8/Re_g)"12+(1/(A+B)*1,5))*(1/12)

END

FUNCTION Konno_Saito (v_p;D)
"Esta funcion calcula el factor de friccion de los sélidos segun la correlacion de Konno y Saito"
$COMMON g
Konno_Saito=4%0,0285*((g*D)"0,5)/v_p
END

FUNCTION Hinkle(v_p;C_d;D;d_p;rho_p;v_g)
"Esta funcidn calcula el factor de friccion de los sélidos segun la correlacion de Hinkle"
$COMMON rho_g
Hinkle=3*rho_g*C_d*D*(v_g-v_p)*2/(2*d_p*rho_p*v_p"2)
END
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FUNCTION Stegmaier(phi;v_sg;D;d_p;v_t1)

"Esta funcidn calcula el factor de friccion de los sdlidos segun la correlacion de Stegmaier”

$COMMON g
Stegmaier=4*0,52*phi*(-0,3)*(v_sg"2/(g*D))*(-1)*(v_t"2/(g*d_p))"0,25*(d_p/D)"(-0,1)

END

FUNCTION Hinkle_modificada (v_sg;d_p;D;rho_p)

"Esta funcidn calcula la velocidad de los solidos segun la correlacion de Hinkle modificada

$COMMON rho_g
Hinkle_modificada=v_sg*(1-(0,68*d_p"0,92*D*(-0,54)*rho_p"0,5*rho_g"(-0,2)))

END

SUBPROGRAM punwani (v_t;D;m_s;rho_p:epsilon_b;v_sb)
"Este subprograma calcula la velocidad de bloqueo y la porosidad en el bloqueo segun la
correlacién de Punwani"
$COMMON rho_g
A=area(D)
(2250*D*(epsilon_b"(-4,7)-1)/((v_sb/epsilon_b)-v_t)*2)=rho_g"0,77
((v_sb/epsilon_b)-v_t)=m_s/(rho_p*A*(1-epsilon_b))
END

SUBPROGRAM yang (v_t;D;m_s;rho_p:epsilon_b;v_sb)

"Este subprograma calcula la velocidad de bloqueo y la porosidad en el bloqueo segun la

correlacién de Yang"

$COMMON rho_g;g
A=area(D)
(2*g*D*(epsilon_b"(-4,7)-1)/((v_sb/epsilon_b)-v_t)"2)=6,81*10"5*(rho_g/rho_p)"2,2
((v_sb/epsilon_b)-v_t)=m_s/(rho_p*A*(1-epsilon_b))

END

SUBPROGRAM rizk (D;m_s;d_p:v_r)
"Este subprograma calcula la velocidad de ruptura segun la correlacién de Rizk"
$COMMON rho_g;g
A=area(D)
delta=1440*d_p+1,96
chi=1100*d_p+2,5
m_s/(rho_g*v_r*A)=((v_r/(g*D)"0,5)"chi)/10"delta
END

SUBPROGRAM matsumoto (D;m_s;rho_p;d_p;v_t:v_r)
"Este subprograma calcula la velocidad de ruptura segun la correlacién de Matsumoto”
$COMMON rho_g;g

A=area(D)

"Utilizar una de las dos correlaciones siguientes segun sea el valor del diametro critico,
d_pcrit"

m_s/(rho_g*v_r*A)=0,373*(rho_p/rho_g)"1,06*(v_t/(10*(g*d_p)"0,5))\(-
3,7)*(v_r/(10*(g*D)"0,5))"3,61 "d_p>d_pcrit"

"m_s/(rho_g*v_r*A)=5,56"10"3*(d_p/D)*,43*(v_r/(10*(g*D)"0,5))"4" "d_p<d_pcrit"
END
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SUBPROGRAM vterminal_galileo (rho_p;d_p:Ga;Re_pf;v_t)
"Este suprograma calcula el numero de Galileo, el Re_pf y la velocida terminal de la particula"
$COMMON rho_g;mu_g;g

Ga=rho_g*(rho_p-rho_g)*g*d_p"3/mu_g"2 "Numero de galileo"
Ga=18"Re_pf*(1+0,15*Re_pf*0,687)+(0,315*Re_pf*2/(1+4,25*10"4*Re_pf*(-1,16))) "Re_pf"
Re_pf=rho_g*v_t*d_p/mu_g "Velocidad terminal”

END

SUBPROGRAM sin_solidos_horizontal (v_sg;D:DELTAPL)
"Este subprograma calcula la pérdida de carga si la tuberia es horizontal y sélo circula gas”
$COMMON rho_g

epsilon=1

v_g=velocidad_gas (epsilon;v_sg)

f_g=friccion_gas(D;v_sg)

DELTAPL=((0,5"rho_g*epsilon*v_g"2*f_g/D))/1072 "Pérdida de carga unitaria en mbar/m"
END

SUBPROGRAM sin_solidos_vertical (v_sg;D:DELTAPL)
"Este subprograma calcula la pérdida de carga si la tuberia es vertical y sélo circula gas"
$COMMON rho_g;g
epsilon=1
v_g=velocidad_gas (epsilon;v_sg)
f_g=friccion_gas(D;v_sg)
DELTAPL=((0,5"rho_g*epsilon*v_g"2*f_g/D)+(rho_g*epsilon*g))/10"2 "Pérdida de carga
unitaria en mbar/m"
END

SUBPROGRAM transporte_vertical
(CS;rho_p;d_p;D;m_s:v_sg;v_p;epsilon;phi;DELTAPL;f_s;f_g;Re_p;m_g;v_res;v_t1;v_t2;Re_pf;
Ga;C_d;DELTAPL_Fg;deltapL_fs;deltapL_eg;deltapL_es)

"Este subprograma calcula todos los parametros necesarios para estimar la caida de presion
unitaria en una tuberia vertical"

$COMMON g;rho_g;mu_g

CALL vterminal_galileo (rho_p;d_p:Ga;Re_pf;v_t1)

C_d=(24/Re_p)+(4/Re_p"0,5)+0,4 "Coeficiente de arrastre”

v_t2=sqrt(4*(rho_p-rho_g)*g*d_p/(3*rho_g*C_d)) "Velocidad terminal de una particula
esférica"

Re_p=rho_g*v_res*d_p/mu_g "Reynolds de una particula"

"v_res=v_t2"

"Calculo choking velocity"

"Utilizar una de las siguientes opciones"

CALL yang(v_t1;D;m_s;rho_p:epsilon_b;v_choking) "Opcién 1: YANG"
"CALL punwani(v_t2;D;m_s;rho_p:epsilon_b;v_choking)" "Opcion 2: PUNWANI"

v_min=v_choking

v_sg=CS*v_choking "Velocidad superficial del gas. El
coeficiente CS es el que se varia en la tabla paramétrica"

v_res=v_g-v_p "Velocidad de resbalamiento”

v_g=velocidad_gas (epsilon;v_sg) "Velocidad real del gas"

epsilon=porosidad(m_s;v_p;D;rho_p)
rho_ap=densidad_aparente(epsilon;rho_p)
m_g=gasto_masico_gas(v_min;D)

EES
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phi=carga_solidos (m_s;m_g)

f_g=friccion_gas(D;v_sg)

"Calculo del factor de friccion de solidos”
"Utilizar una de las siguientes opciones"
"f_s=Konno_Saito(v_p;D)" "Opcion 1: KONNO Y SAITO"

"f_s=Stegmaier(phi;v_sg;D;d_p;v_t1)" "Opcion 2: STEGMAIER"

"Opcion 3: YANG VERTICAL"

"En esta opcion es necesario emplear una de las correlaciones de f_s, generalmente la
correlacién 1, y la correlacion de v_p"

f_s=4%0,0032*((1-epsilon)/epsilon”*3)*((1-epsilon)*v_t1/((v_sg/epsilon)-v_p))"(-0,979)
"Correlacion 1"

"f_s=4%0,01*((1-epsilon)/epsilon*3)*((1-epsilon)*v_t1/((v_sg/epsilon)-v_p))*(-1,021)"
"Correlacion 2"

v_p=(v_sg/epsilon)-(v_t1*((1+(f_s*v_p"2/(2*g*D)))*(epsilon”4,7))"0,5) "Cuando se utilice
esta expresion, es preciso comentar v_res=v_t2"

"Calculo de la caida de presién por unidad de longitud en estado estacionario”

DELTApL_Fg=0,5"rho_g*epsilon*v_g"2*f_g/D "Pérdida de carga debida a la friccion
del gas en Pa/m"

deltapL_fs=0,5"rho_p*(1-epsilon)*v_p*2*f_s/D "Pérdida de carga debida a la friccidn
de los sdlidos en Pa/m"

deltapL_eg=rho_g*epsilon*g "Caida de presion debida a la
elevacién del gas en Pa/m"

deltapL_es=rho_p*(1-epsilon)*g "Caida de presion debida a la

elevacion de los sélidos en Pa/m"

DELTAPL=(DELTApL_Fg+deltapL_fs+deltapL_eg+deltapL_es)/10*2 "Caida de presién
global unitaria en mbar/m"

END

SUBPROGRAM transporte_horizontal
(CS;rho_p;d_p;D;m_s:v_sg;v_p;epsilon;phi;DELTAPL;f_s;f_g;Re_p;m_g;v_res;v_t1;Re_pf;Ga;C
_d;DELTAPL_Fg;deltapL_fs;deltapL_es)

"Este subprograma calcula todos los parametros necesarios para estimar la caida de presion
unitaria en una tuberia horizontal"

$COMMON g;rho_g;mu_g

CALL vterminal_galileo (rho_p;d_p:Ga;Re_pf;v_11)

"Calculo saltation velocity"

"Utilizar una de las siguientes opciones"

"CALL matsumoto (D;m_s;rho_p;d_p;v_t1:v_saltation)" "Opcién 1: MATSUMOTQO"
CALL rizk(D;m_s;d_p:v_saltation) "Opcion 2: RIZK"

v_min=v_saltation
v_sg=CS*v_saltation "Velocidad superficial del gas. El
coeficiente CS es el que se varia en la tabla paramétrica"




PROGRAMA

"Calculo de la velocidad de las particulas”
"Utilizar una de las siguientes opciones"
v_p=Hinkle_modificada(v_sg;d_p;D;rho_p) "Opcion 1: Hinkle modificada IGT"
"v_p=(v_sg/epsilon)-(v_t1*((1+(f_s*v_p"2/(2*g*D)))*(epsilon”4,7))*0,5)" "Opcion 2: YANG"

epsilon=porosidad(m_s;v_p;D;rho_p)

v_g=velocidad_gas (epsilon;v_sg) "Velocidad real del gas"
rho_ap=densidad_aparente(epsilon;rho_p)

v_res=v_g-v_p "Velocidad de resbalamiento”
Re_p=rho_g*v_res*d_p/mu_g "Reynolds de una particula”
C_d=((24/Re_p)+(4/Re_p"0,5)+0,4) "Coeficiente de arrastre”

m_g=gasto_masico_gas(v_min;D)
phi=carga_solidos (m_s;m_g)

f_g=friccion_gas (D;v_sQ)

"Calculo del factor de friccion de solidos"
"Seleccionar una de las siguientes opciones”

f_s=Hinkle(v_p;C_d;D;d_p;rho_p;v_q) "Opcion 1: HINKLE"

"f_s=4%0,0293*((1-epsilon)/epsilon*3)*((1-epsilon)*(v_sg/epsilon)*v_t1/(((v_sg/epsilon)-
v_p)*(g*D)"0,5))(-1,15)" "Opcién 2: YANG HORIZONTAL"

"f_s=Stegmaier(phi;v_sg;D;d_p;v_t1)" "Opcion 3: STEGMAIER"

"Calculo de la caida de presion por unidad de longitud en estado estacionario”

DELTApL_Fg=0,5"rho_g*epsilon*v_g"2*f_g/D "Pérdida de carga debida a la friccion
del gas en Pa/m"
deltapL_fs=0,5*rho_p*(1-epsilon)*v_p"2*f_s/D "Pérdida de carga debida a la friccion

de los sélidos en Pa/m"

deltapL_es=rho_p*(1-epsilon)*g*v_t1*epsilon*(4,7/2)/v_sg "Caida de presion debida a los
rebotes de las particulas en Pa/m"

DELTAPL=(DELTApL_Fg+deltapL_fs+deltapL_es)/10"2 "Caida de presion unitaria global
en mbar/m"

END

"MAIN PROGRAM"

"Presion”

"Seleccionar una de las siguientes filas para la Lookup"
"FILA 1: STYROPOR"

"FILA 2: VIDRIO"

"FILA 3: PE VERTICAL"

"FILA 4: PE HORIZONTAL"

"FILA 5: MALTA"

P=Lookup('Lookup 1';1;1)

"Densidad del gas"
rho_g=Density(Air_ha;T=25;P=P)

"Viscosidad del gas"
mu_g=Viscosity(Air_ha;T=25;P=P)

EES
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"Gravedad"
g=9,81

"Diametro de la particula”

"Seleccionar una de las siguientes filas para la Lookup"
"FILA 1: STYROPOR"

"FILA 2: VIDRIO"

"FILA 3: PE VERTICAL"

"FILA 4: PE HORIZONTAL"

"FILA 5: MALTA"

d_p=Lookup('Lookup 1';1;2)*10~(-3)  "en metros"

"Densidad de las particulas”

"Seleccionar una de las siguientes filas para la Lookup"
"FILA 1: STYROPOR"

"FILA 2: VIDRIO"

"FILA 3: PE VERTICAL"

"FILA 4: PE HORIZONTAL"

"FILA 5: MALTA"

rho_p=Lookup('Lookup 1';1;3)

"Diametro del tubo"

"Densidad de las particulas”

"Seleccionar una de las siguientes filas para la Lookup"
"FILA 1: STYROPOR"

"FILA 2: VIDRIO"

"FILA 3: PE VERTICAL"

"FILA 4: PE HORIZONTAL"

"FILA 5: MALTA"

D=Lookup('Lookup 1';1;4)

"Gasto masico de sélidos"

"Deben seleccionarse las filas y columnas de las Lookuo 2, 3 y 4 correspondientes al caso que
se desee analizar"

"Caso vertical"

m_sv=Lookup('Lookup 2';1;2)

"Caso horizontal"

m_sh=Lookup('Lookup 2';1;1)

"CS=1" "Debe fijarse un valor en el caso de que se desee obtener los parametros para una
velocidad de gas concreta”

d_pcrit/D=1,39*(rho_p/rho_g)*(-0,74)  "Diametro critico de particula necesario para conocer
que ecuacién de Matsmuto debe seleccionarse”

CALL transporte_vertical
(CS;rho_p;d_p;D;m_sv:v_sgV;v_pV;epsilon_v;phi_v;DELTAPL_v;f_sv;f_gv;Re_pV;m_gV;v_res
V;v_t1V;v_t2V;Re_pfV;GaV;C_dV;DELTAPL_FgV;deltapL_fsV;deltapL_egV;deltapL_esV)

CALL transporte_horizontal
(CS;rho_p;d_p;D;m_sh:v_sgH;v_pH;epsilon_h;phi_h;DELTAPL_h;f_sH;f_gH;Re_pH;m_gH;v_re
sH;v_t1H;Re_pfH;GaH;C_dH;DELTAPL_FgH;deltapL_fsH;deltapL_esH)

"CALL sin_solidos_vertical (v_sgV;D:DELTAPL_vO0)"
"CALL sin_solidos_horizontal (v_sgH;D:DELTAPL_h0)"




