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RESUMEN

En el presente trabajo se realiza un estudio relacionado con el comportamiento de los
pardmetros operacionales y de disefio en la instalacion semi-industrial de
hidrotransporte de la Universidad de Moa, con el empleo de pulpa lateritica con el
dispersante Flosperse 600 a temperatura de 27 °C y concentracion de solidos en peso
de 45,21 %. Se realizaron experimentos (de densidad, reologia, gradiente de presion)
y se compararon los valores de los gradientes obtenidos por esta via con los valores
tedricos de la metodologia utilizada, con el fin de determinar el punto de operacion de
la bomba centrifuga nG. Los resultaron revelaron que la pulpa lateritica con
dispersante se ajusta a un modelo Herschel-Bulkley (plastico real) para el cual se
aplicé la metodologia validada a través de los gradientes de presién con una
probabilidad de efectividad de un 99,63 %. El analisis de la red de tuberias y accesorios
junto con las curvas caracteristicas arrojaron los puntos de operacién del sistema de
bombeo con y sin dispersante, donde se pudo comprobar que con el uso del
dispersante se pueden garantizar mayores flujos, logrando incluso el doble de los
obtenidos con la pulpa cruda para una resistencia menor del fluido, aumentando asi la

eficiencia en un 16,4 %.



ABSTRACT

In the present work a study is carried out related to the behavior of the operational and
design parameters in the semi-industrial installation of hydrotransport to the University
of Moa, with the use of lateritic slurry with the dispersant Flosperse 600 at a
temperature of 27 °C with a solids concentration by weight of 45.21%. Experiments
were carried out (density, rheology, pressure gradient) and the values of the gradients
obtained by this form were compared with the theoretical values of the methodology
used, in order to determine the operating point of the centrifugal pump nG. The results
revealed that the lateritic slurry with dispersant conforms to a Herschel-Bulkley model
(real plastic) for which the validated methodology was applied through the pressure
gradients with a probability of effectiveness of 99.63%. The analysis of the network of
pipes and fittings together with the characteristic curves showed the operating points
of the pumping system with and without dispersant, where it was possible to verify that
with the use of the dispersant, greater flows can be guaranteed, achieving even twice
as many obtained with the crude slurry for a lower resistance of the fluid, thus

increasing efficiency by 16.4%.
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INTRODUCCION

La gran mayoria de las operaciones de metalurgia extractiva se realiza con los
minerales formando pulpas, definidas como una mezcla de particulas sélidas en agua
(fase dispersante). De esta manera, el transporte de pulpas es fundamental para dar
continuidad a la secuencia de etapas que forman parte del procesamiento de
minerales. El transporte de pulpas puede requerirse para distancias relativamente
cortas, al interior o entorno préximo de una planta de procesos, o en algunos casos
alcanzar valores incluso superiores a 100 km, como ocurre en Chile cuando los
yacimientos mineros se encuentran en sitio cordilleranos con limitaciones de espacio,
lo que motiva la necesidad de transportar minerales molidos, concentrados o relaves

a zonas mas amplias a menor cota.

Cuando se proyecta un sistema de transporte de pulpa y se le afiade dispersante, las
obras e instalaciones deben disefiarse para asegurar una operacién continua y con
capacidad para conducir de manera confiable la cantidad maxima esperada de
transporte, incluyendo en éstas el medio de conduccién (tuberias, canaletas) y
normalmente un medio de impulsion (bombas), ademas de valvulas y otras
instalaciones relacionadas principalmente con aspectos de seguridad y monitoreo. Los
requerimientos de transporte son muy diversos en cuanto al flujo de material a
transportar, caracteristicas de la pulpa, distancia y trazado de transporte y dispersante,
los que al ser debidamente considerados permite determinar un funcionamiento

tecnoldgico adecuado.

En la Universidad de Moa, existen areas e instalaciones destinadas al estudio y
comportamiento de los fluidos industriales, en especial de las empresas productoras
de niquel+cobalto, asi como los elementos y equipos que componen dichas
instalaciones. Dirigidos por profesores investigadores del area de la Mecéanica de los

Fluidos.

La instalacion semi-industrial de hidrotransporte construida alrededor de los afios 1985
y 1986 es una de estas areas destinadas para la investigacion y la docencia, la misma

consta de bombas con variador de velocidad instalado, tuberias, accesorios e



instrumentacién y control (por un autémata programable) con el objetivo de evaluar y
registrar los parametros de funcionamiento de estos equipos en el bombeo de
diferentes fluidos. Se dispone de un sistema de redes de tuberias en circuito cerrado
y semi-abierto por el cual se trasiegan los fluidos en estudio (agua y pulpas
principalmente). Esta instalacion se ha encontrado en los Gltimos afios sometida a una
reparacién y modernizacion de su equipamiento tecnolégico, para una mayor eficiencia

y grado de confiabilidad de los estudios que se realizan en la misma.

Durante los ultimos afios profesores investigadores y personal calificado de la
Empresa Comandante Pedro Sotto Alba se encuentran evaluando el comportamiento
del hidrotransporte de la pulpa lateritica cruda a escala semi-industrial. Una de las
medidas para solucionar el problema del aumento del consumo energético debido a la
gran cantidad de energia que se pierde en el sistema de tuberias, cuando se transporta

este mineral, es afiadirle un dispersante en una dosis establecida.

Teniendo en cuenta lo anteriormente tratado los sistemas de hidrotransporte de la
pulpa lateritica a escala industrial y semi-industrial presentan las deficiencias

relacionadas a continuacion:

« Los sistemas de hidrotransporte consumen gran cantidad de energia, dependiendo
en gran parte de las cargas que se pierden a lo largo de toda la red del sistema.

« La seleccion incorrecta de los sistemas de bombeo considerando la pulpa lateritica
como un fluido newtoniano es un problema que ocasiona la ineficiencia energética
de estos equipos.

« Insuficiente conocimiento de los pardmetros de trabajo o de operacién del sistema
de bombeo instalado en la estacion semi-industrial para el transporte de la pulpa

lateritica con utilizacién del dispersante Flosperse 600.



A partir de estas deficiencias se declara como situacién problémica:

En la actualidad el transporte de la pulpa lateritica a escala industrial debido a su alta
concentracion de sélido en peso y su elevada viscosidad, trae como consecuencia una
sedimentacion de la mayoria de las particulas solidas en las tuberias y esto trae
consigo un aumento en las pérdidas de presién, aumentando los consumos
energeéticos. Entre otros aspectos la seleccion incorrecta de estos sistemas hidraulicos
considerando la pulpa lateritica como un fluido newtoniano trae como consecuencia
una ineficiencia energética del sistema operacional afectando el flujo productivo. Para
confirmar la seleccién correcta del equipamiento tecnolégico, el analisis reolégico debe
ser probado cientificamente. Si el analisis investigativo muestra que la pulpa es un
fluido no newtoniano, la seleccion de las bombas debe ser revisada por un personal

técnico calificado.

Por lo anteriormente expuesto en el presente trabajo se define como problema a

investigar el:

Insuficiente conocimiento de los parametros de funcionamiento del sistema de bombeo
de la instalacion semi-industrial para el hidrotransporte de la pulpa lateritica con

utilizacion del dispersante Flosperse 600.
Se establece como objeto de la investigacion:

Seleccion de bombas centrifugas en el hidrotransporte de pulpa lateritica con

utilizacién de dispersantes.

El campo de accion de la investigacién se enmarca en la obtencién de los parametros
de disefio en bombas centrifugas y el comportamiento del gradiente de presion por

tuberias horizontales.
Dado el problema a resolver se plantea la siguiente hipotesis:

Realizando los ensayos en la instalacion, utilizando un variador de velocidad acoplado
al motor de la bomba, se puede obtener el comportamiento del gradiente de presion
en el hidrotransporte de la pulpa lateritica con el dispersante para regimenes de flujo.

Por dltimo, a partir de las propiedades que presenta la pulpa lateritica con el



dispersante, la densidad, la sedimentacion y su reologia, ademas del comportamiento
de las velocidades criticas, se podran determinar los parametros de hidrotransporte

como son Carga-Capacidad, Potencia-Caudal y eficiencia de la bomba.
Se define como objetivo del trabajo:

Establecer los parametros de disefio en la instalacion semi-industrial de
hidrotransporte de la Universidad de Moa utilizando la pulpa lateritica con dispersante

Flosperse 600.
Para cumplir el objetivo central, se desarrollaron los siguientes objetivos especificos:

1. Determinar el comportamiento reoldgico y la densidad de la pulpa lateritica con
dispersante Flosperse 600.

2. Validar la metodologia de célculo del gradiente de presion de forma experimental y
tedrica para el transporte de pulpa lateritica con dispersante Flosperse 600 en un
tramo recto de tuberia horizontal.

3. Determinar el punto de operacion de la bomba centrifuga nG para diferentes
condiciones de trabajo en funcién de la caracteristica de la red de tuberias y

accesorios con la utilizacion de pulpa lateritica con dispersante Flosperse 600.
De acuerdo a los objetivos propuestos, se plantean las siguientes tareas del trabajo:

1. Andlisis de las limitaciones en las teorias y expresiones empiricas desarrolladas en
la literatura actualizada para el célculo de la caida de presion al ser aplicadas a la
pulpa lateritica.

2. Determinacién de las curvas de flujo de la pulpa lateritica con la utilizacién del
dispersante Flosperse 600 y su densidad.

3. Validacién de la metodologia de calculo del gradiente de presién en un tramo recto
de tuberia horizontal, utilizando pulpa lateritica cruda con dispersante Flosperse
600.

4. Determinacion del punto de operacion de la bomba para diferentes condiciones de
trabajo.



1. CAPITULO 1. MARCO DE REFERENCIA DE LA INVESTIGACION
1.1. Introduccién

El hidrotransporte de solidos constituye una operacion ampliamente difundida en la
industria minero metallrgica cubana, este debe asegurar un aprovechamiento de los
recursos naturales y reducir el consumo de energia eléctrica para lograr una mayor
eficiencia en el proceso productivo. El andlisis minucioso de estudios en este campo,
permite mostrar de forma preliminar las disimiles caracteristicas y diferencias que se
manifiestan entre las investigaciones realizadas, las teorias existentes y los variados
elementos relacionados con el transporte de pulpa lateritica por sistemas de tuberias.
En tal sentido, se declara como objetivo del capitulo:

Realizar una revision bibliografica mostrando fundamentos tedricos en la aplicacion de
la reologia con el uso de dispersante y sin la aplicacién de este, con el fin de mejorar

la eficiencia en el hidrotransporte de la pulpa lateritica aplicable en la industria.

En el desarrollo de la investigacion se han consultado diferentes trabajos y estudios

realizados; la revision bibliografica ha estado dirigida en dos lineas fundamentales:

- Lainformacion relacionada con el enfoque teérico—-metodoldgico del transporte de

fluidos no newtonianos por tuberias.

- Los trabajos relacionados con el transporte de pulpa lateritica y otros fluidos

similares, con aplicacion de dispersante.
1.2. Revisién bibliogréafica

El interés por la HidrodinAmica se remonta a las aplicaciones mas antiguas de los
fluidos en ingenieria. Euler fue el primero en reconocer que las leyes dinamicas para
los fluidos sélo se pueden expresar de forma relativamente sencilla si se supone que
el fluido es no viscoso, en donde se desprecian los efectos disipativos internos por

transporte de cantidad de movimiento entre particulas.

Mientras que el problema del flujo de fluidos densos, una parte de la energia mecanica
se disipa como consecuencia del rozamiento viscoso, provocando una caida de

presion a lo largo de la tuberia; las ecuaciones de Navier-Stokes sugieren que la caida
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de presion es proporcional a la velocidad media (Betancourt 1991). Estos
experimentos realizados a mediados del siglo XIX indicaron que esto sélo era cierto
para velocidades bajas; para velocidades altas, la caida de presion era mas bien

proporcional al cuadrado de la velocidad (Granados 2009).

Reynolds (1883), resuelve este problema con investigaciones acerca de las
condiciones en las que la circulacion de un fluido en el interior de una tuberia
experimenta una transicion del régimen laminar al régimen turbulento. Para realizar un
estudio del cambio de flujo, utilizé tuberias de vidrio de diferentes diametros
conectadas a un tanque de agua grande. En la linea central de las tuberias, inyecto
tinta con el objetivo de poder visualizar los cambios que experimentaba el movimiento
del fluido; obteniendo como resultado una linea de colores que era continua para

fluidos bajos y que vibraba al utilizar altos flujos (Shames 1995; Calderén et al. 2017).

Una vez obtenidos estos resultados Reynolds definié de forma arbitraria y basado en
esta observacion visual tres clasificaciones de los fluidos: flujo laminar, flujo de
transicion y flujo turbulento (Méndez & Lépez 1984). La clasificacion de los flujos en
laminar y turbulento es resultado propiamente de las viscosidades del fluido y no habria

distincién entre estos tipos de flujo en ausencia de la misma (Calderon et al. 2017).

Para todos los fluidos, la naturaleza del mismo es gobernada por la importancia relativa
de la viscosidad y las fuerzas inerciales. Para los fluidos newtonianos en especifico, el
balance entre estas fuerzas se caracteriza por el valor del nimero de Reynolds. El
valor generalmente aceptado del nimero de Reynolds para un flujo laminar estable de
un fluido newtoniano es 2 100. Para los fluidos independientes del tiempo, el valor del
namero de Reynolds critico depende del tipo y grado del comportamiento no
newtoniano del fluido (Chhabra & Richardson 1999, 2008).

Viktorovitsj (2015) y Singh et al. (2016), realizan un analisis basado en el estudio de la
deformacion y el fluir de la materia donde muestran que la reologia juega un importante
rol, en la prediccion del gradiente de presion para el flujo de fluidos en tuberias. La
relacion del factor de friccién en funcion de nimero de Reynolds (f-Re) siempre es

aplicada al disefio de tuberias, pero depende de los parametros reoldgicos del fluido y



la definicion del nimero de Reynolds; en funcion del tipo de fluido no newtonianos que
sea usado.

Haldenwang et al. (2012) al aplicar una correlacion basado en las ecuaciones del
namero de Reynolds propuestas por Metzner & Reed (1955) y Slatter & Lazarus
(1993), comprueba que los mismos expresan los valores mas bajos de errores en la
analogia con los resultados empiricos para todos los regimenes de flujo. El trabajo
experimental reveld que las ecuaciones pueden ser utilizadas para predecir la caida
de presién para un 20 % de maximo error, a partir del empleo de pulpas con diferentes

concentraciones en peso, caracterizandola como plastico Bingham.

Los estudios precedentes dedicados al hidrotransporte resultaron muy significativos ya
gue han servido de aporte a la comprension de los métodos que describen el
comportamiento del flujo de fluidos en tuberias. Los resultados mostrados por las
investigaciones tedricas y experimentales de Hanks (1963), Govier & Aziz (1972) y
Wilson (1996) destacan la formulacion de criterios en dependencia del modelo

especifico del fluido.

Analogamente, Slatter (1996) establece un criterio con el cual determinar el nUmero
de Reynolds con un fluido del tipo Herschel-Bulkley delineando el régimen de flujo
laminar y transicion. Este argumento se afirma en el hecho de que las fuerzas
inerciales y viscosas en el fluido solamente se determinan por la parte del fluido que
se encuentra sometida a deformacién, y suprime la proporcion atribuible a la zona de
fluido tapdn que se encuentra presente en el centro de la tuberia. Las condiciones del
flujo laminar dejan de existir para Re = 2 100. Por lo tanto, el calculo de la velocidad

critica requiere un procedimiento iterativo.

Investigadores como Frigaard et al. (1994); Draad et al. (1998); Nouar &
Frigaard (2001); Peixinho et al. (2005) y Rudman & Blackburn (2006), han demostrado
que para regimenes de flujo de laminar a transicion turbulenta a través de tuberias de
diametros pequefos, no son afectados por el valor del esfuerzo cortante; y manifiesta
ademas, que pardmetros como el indice de flujo (n) y el esfuerzo cortante (tw) son

determinantes para delimitar el punto de transicion al incrementar el diametro de la



tuberia. Esto se manifiesta con la intervencion unida del gradiente de velocidad y el
esfuerzo cortante para estabilizar el flujo, que provoca la demora de la transicién de

las condiciones del flujo laminar.

Rudman & Blackburn (2006) indican que a medida que el numero de Reynolds
aumenta el indice de flujo disminuye, donde estos experimentos muestran que esa
transicion ocurre para un numero de Reynolds modificado de 1 300 y 3 000. Los
experimentos de Slatter (1997, 1999a, 1999b; 2000) establecen un criterio simple con
el fin de delimitar la transicibn como existen para los fluidos newtonianos que son
conducidos por tuberias al utilizar un Re = 2 300, con la peculiaridad de que las
investigaciones se cumplen para didmetros de tuberias pequefios. Estos resultados
fueron ratificados para otros tipos de fluidos con caracteristicas seudoplasticas
(Escudier et al. 2009).

Un problema de suma importancia que se debe considerar en el disefio de plantas que
manipulan pulpas, radica en el comportamiento de la misma. Cada vez se presiona
para usar menor cantidad de agua y operar a altas concentraciones directamente, lo
cual afecta el comportamiento del flujo de fluido. Slatter (2004, 2005, 2006) y
Haldenwang et al. (2000; 2006). Utilizando fluidos con diferentes caracteristicas
reolégicas, en especial ajustandose al modelo plastico Bingham, determinan el
impacto de esta reologia en el régimen de flujo en transicién, demostrando que las

particulas sedimentan en régimen laminar.

Aungue en los sistemas hidraulicos se encuentren las condiciones de flujo turbulento,
se hace frecuente el bombeo de fluidos no newtonianos como lodos, suspensiones de
arcilla y carbdn, pulpas industriales realizdndose en régimen de flujo laminar y
transicion. Estos fluidos son usualmente transportados en el régimen de flujo

turbulento en tuberias de diametros grandes (Chhabra & Richardson 1999, 2008).

En los ultimos afos se efectuado varias investigaciones para desarrollar metodologias
en la prediccion de las pérdidas de presion por friccion en régimen de flujo turbulento
por tuberias, especialmente con fluidos puramente viscosos que se ajustan a modelos

seudoplasticos, plasticos Bingham y Herschel-Bulkley. Ademas se encuentran los



trabajos de Govier & Aziz (1972); Cho & Hartnett (1982); Sellin et al. (1982a, 1982b);
Rudman et al. (2001); Rudman & Blackburn (2012) que refieren al flujo turbulento de

fluidos visco-elasticos.

Como mismo existen varias expresiones para prever el factor de friccion para fluidos
newtonianos en régimen de flujo turbulento, hay diversas ecuaciones para los fluidos
no newtonianos independientes del tiempo; la mayoria de estas fueron basadas en
consideraciones dimensionales combinadas con las observaciones experimentales
(Govier & Aziz (1972); Heywood & Cheng (1984). Existe una preponderancia de
correlaciones basada en los fluidos con comportamiento seudoplasticos y
adicionalmente algunas expresiones estan disponibles para los fluidos plasticos
Bingham (Tomita 1959; Wilson & Thomas 1985; Bartosik 2011).

Teniendo en cuenta lo anteriormente expresado para los fluidos del tipo Herschel
Bulkley son escasas las investigaciones acerca la determinacion de expresiones que
faciliten el calculo del nimero de Reynolds y delimiten las zonas de transicion de los

regimenes de flujo laminar, transicion y turbulenta.

El comportamiento del flujo es el resultado de interacciones complejas entre la
dinamica del fluido, la reologia y la ciencia de las particulas, y puede ir del flujo laminar
simple de materiales homogéneos a flujos granulares donde los soélidos se llevan como

una cama estacionaria.

Paterson (2011) genera una revision bibliografica de los principales sistemas de
bombeo de pulpas industriales de la mineria, pastas y colas de desechos; con el fin de
comprender los problemas primordiales que han surgido y proponer soluciones en la
direccion de perfeccionar la tecnologia de los sistemas de tuberias y sistemas de
bombeo de fluidos de altas densidades y viscosidad. Los sistemas de tuberias
analizados presentaron problemas de sedimentacion en las lineas después de algunos
dias de operacion debido a las bajas velocidades de transportacion en flujo laminar
(Cooke 2002; Houman & Jhonson 2003; Jhonson & Vietti 2003; Cowper et al. 2010) al

trasegar pulpas.



Estos resultados confirman que el transporte de pulpas y otros fluidos viscosos a largas
distancias en régimen laminar y velocidades bajas no es factible (Slatter 2004).
Consideran que, a falta de una comprension definitiva, o un analisis mecanico bien
justificado de este fendmeno; el hidrotransporte de lodos, pulpas y otros fluidos no
newtonianos a concentraciones altas en flujo laminar constituye un problema industrial
urgente. Evidencian un efecto méas pronunciado en los fluidos con altas densidades al
aumentar la concentracion de los sélidos. En particular, los materiales con altos

porcentajes de particulas finas, tienden a ser significativamente mas viscosos.

Los sistemas descritos operaban en régimen laminar y el bloqueo en la tuberia ocurria
cuando el material entraba en la tuberia con particulas grandes. Confirmandose en
investigaciones realizadas por Izquierdo et al. (1995a; 1995b), el cual plantea que la
sedimentacion de la pulpa lateritica en la tuberia ocurre principalmente por impurezas

o particulas de didmetros mayores al establecido por disefio de la planta.

Aziz & Mohamed (2013) y Turian & Yuan (1971) efectian un estudio experimental con
transporte de pulpas de arena y de lodo. Dicho estudio se basd en determinar los
pardmetros principales de hidrotransporte de estos fluidos, los cuales se deducen
cuando de aplican métodos de calculos tedricos y experimentales que incluyen el
namero de Reynolds, el numero de Froude, la concentracion de sdlidos en la pulpa, la
gravedad especifica y la relacion del radio de la particula y el diametro de la tuberia.

En cuanto a los trabajos relacionados con la aplicacion de dispersantes en pulpas y
fluidos no newtonianos, se encuentran los relacionados por Jiménez et al. (2011),
donde plantean que con el uso de dos dispersantes 1 450 Zarcia de importacién y AAC
de produccion nacional, aplicados a pulpas de hidréxido de magnesio que se utilizan
como aditivos en la industria del petréleo influyendo drasticamente en su
comportamiento reoldgico, con una disminucién de la viscosidad e incremento del
porciento de soélidos. Los autores evaltan la pulpa con el uso de dispersante a traves
de las curvas reoldgicas en funcion del gradiente de velocidad y el esfuerzo cortante,

ademas de las curvas de viscosidad aparente.
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Segun estudios realizados por Hrushi et al. (2011) investigan el comportamiento del
flujo de una pulpa de cenizas volantes con presencia de alta concentracion de 6xido
de hierro, 6xido de aluminio y otros tipos de materiales con un 40 % de concentracion
de sdlidos en peso, utilizandola con y sin aditivo. Los principales resultados mostraron
que el aditivo influye de forma significativa en las propiedades reoldgicas de la pulpa,
disminuyendo en las tensiones superficiales en la misma y en su viscosidad. Entre
otros resultados, al utilizar aditivo se logr6 mejorar el hidrotransporte de la pulpa,

mostrando comportamiento newtoniano y un régimen de flujo turbulento.

Resultados similares mostraron investigaciones realizadas por otros autores
(Vasantha et al. 2005; Fadli et al. 2011; Phulkerd et al. 2014), donde con la aplicacion
de diferentes tipos de dispersantes mostraron una disminucion considerable de la
viscosidad y de las tensiones superficiales, mejorando en todos los casos el

hidrotransporte de otros fluidos.

En las referencias bibliograficas examinadas se aprecia la tendencia de estudiar la
fenomenologia de los fluidos no newtonianos con y sin la aplicacion de dispersantes,
las cuales presentan la limitante de no describir en su totalidad el fenobmeno de
transporte de fluidos Herschel-Bulkley en funcion de su heterogeneidad y las
irregularidades del flujo en régimen originado, condicion en la cual existe la posibilidad
de la ocurrencia de la sedimentacion en las lineas ya sea en régimen laminar, o la
posibilidad de la no sedimentacion en el régimen de transicion de laminar a turbulento

con la aplicacién de un dispersante.

El planteamiento impone la necesidad de dedicar este trabajo investigativo a la
determinacién en correspondencia con las propiedades de la hidromezcla lateritica con
el uso del dispersante Flosperse 600, los parametros de hidrotransporte (gradiente de
presién requeridos para lograr flujos volumétricos) a escala semi-industrial en la pulpa
lateritica, con el objetivo de ver la influencia en la eficiencia del sistema de bombeo de

la pulpa con el dispersante.
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1.3. Reologia de las pulpas

La reologia es una disciplina cientifica que basa su estudio en los principios fisicos que
regulan el movimiento de los fluidos y su deformacion (Garcell et al. 2011; Lépez 2014,
Rodriguez 2017; Antuna 2018; Arias et al. 2018; Romero 2018). Estos principios estan
ligados al comportamiento que tienen los fluidos en movimiento, con respecto al
gradiente de velocidad, al esfuerzo de corte aplicado y a la viscosidad. Para lograr
entender cOmo se relacionan estos parametros, se puede considerar un fluido
contenido entre dos grandes laminas, las cuales estan separadas por una distancia
muy pequefia y suponer que se le aplica movimiento a la ldmina inferior, tal como se
muestra en la figura 1.1. La fuerza de cizallamiento aplicada generara una
deformacion, mientras que el flujo de cantidad de movimiento se transmitira capa por

capa en estado estacionario y sera dependiente del gradiente de velocidad.

¥ Y Estado estacionario
I—o x X - . Vi

AY

Figura 1.1. Perfil de velocidad de un fluido entre dos laminas planas paralelas
(Fernandez 2002; Lépez 2014; Rodriguez 2017).

Asi, la viscosidad sera determinada por la dependencia existente entre el esfuerzo de
corte y el gradiente de velocidad. Esta dependencia genera una clasificacion entre
pulpas que obedecen la ley de viscosidad de Newton y las que no la obedecen (Barnes
2000).

1.3.1. Pulpas newtonianas

Estos fluidos cumplen con el modelo de viscosidad enunciado por Newton (ecuacion
1.1), los cuales carecen de propiedades elasticas y tienen origen en la existencia de
un gradiente de velocidad que se incrementa linealmente mientras mayor sea el
esfuerzo cortante aplicado. Para estos fluidos el coeficiente de proporcionalidad es una

propiedad que se denomina coeficiente de viscosidad dinamica, que es constante
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respecto al esfuerzo de corte aplicado y su alteracion solo depende de la presion y
temperatura del fluido (Chhabra & Richardson 2008; Carrillo 2011; Lépez 2014; Antuna
2018).

T=py (1.1)

Donde r es el esfuerzo cortante, el cual es proporcional al cambio de la deformacion

con el tiempo conocido también como velocidad de deformacion (y), y u es la

viscosidad dinamica del fluido (Garcell et al. 2011).
1.3.2. Pulpas no newtonianas

En este caso, las pulpas no obedecen la ley de viscosidad de Newton, es decir, la
viscosidad no permanece constante y el esfuerzo de corte aplicado no es lineal con el
gradiente de velocidad, pero se mantiene la dependencia (Bird et al. 2001; Carrillo
2011; Loépez 2014; Antuna 2018). La variacion del comportamiento de estas
propiedades dependera de la naturaleza del fluido, las cuales se encuentran

categorizadas en la figura 1.2.

— Plastico Bingham
— Dilatante
Independiente
del tiempo
— Seudoplastico
Newtoniano '—| Herschel Bulkley
Puramente
PULPA BIFASICA yiscoso ) .
{Sdlido - Liquido) No Newtoniano - [ Trixotrépico
Viscoelastico | { Dependiente
del tiempo
— Reopéctico

Figura 1.2. Clasificacion de las pulpas (Abulnaga 2002; Lépez 2014).
1.4. Flujo de dos fases liquido-solidos

El transporte de particulas solidas en un medio liquido es considerablemente usado
en muchas industrias como la mineria, farmacéutica, de alimentos, la petrolera e

industrias quimicas.
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En la industria, las velocidades altas son normalmente asociadas al transportar flujos
multifasicos, en el caso del transporte de la pulpa no hay ninguna diferencia, ya que a
bajas velocidades llevaria a que las particulas solidas salgan de la suspensién y a su
vez puedan llegar a obstaculizar las tuberias, alterando las condiciones de flujo, las
que disminuyen los indices de produccion y afectan los requisitos de consumo de
energia en el transporte de la pulpa por tuberia. Esto puede atribuirse a los diferentes
regimenes de flujo que pueden ocurrir para que la pulpa fluya, lo que exige que la
velocidad de flujo sea lo suficientemente superior que la velocidad critica de deposicion
y la velocidad de transicion viscosa, lo que se diferencia de un flujo homogéneo, en
una sola fase e independiente de la velocidad de flujo que se experimente.

Sin embargo, debe notarse que una elevada velocidad puede causar que las particulas
choquen contra la pared de la tuberia y pueda ocasionar la abrasion y asi conducir a
la corrosion bajo condiciones especificas (Brown & Heywood 1991; Abulnaga 2002;
Hu 2006).

1.4.1. Regimenes de flujo en la pulpa

En el transporte de fluidos incompresibles por conducciones hay un rozamiento interior
el cual origina tensiones tangenciales entre las capas del fluido. Donde bajo esta
condicion los fluidos pueden circular en régimen laminar, turbulento o transitorio, en
dependencia del valor del nimero de Reynolds; que es la relacién existente entre la
fuerza de inercia y la fuerza viscosa y se define mediante la ecuacion 1.2 (Carcamo
2005; Gallegos 2011; Lopez 2014; Villarroel 2015; Lopez 2017; Olan 2018):

(1.2)

Donde p es la densidad del fluido (kg/m?3), <v> la velocidad promedio (m/s), 4 esla

viscosidad dinamica del fluido (Pa - s) y D el diametro interior de la tuberia (m).
Régimen laminar

Se entiende por régimen laminar, al movimiento de un fluido en forma de lamina, donde

cada particula del fluido sigue una trayectoria ordenada en direccion paralela. Este
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régimen es tipico a bajas velocidades o viscosidades altas. El perfil de velocidades
para este régimen es bastante pronunciado como se observa en la figura 1.4a, donde
la velocidad de las capas adheridas a las paredes sera nula, mientras que en el centro
la velocidad es mucho mayor, formandose un perfil tipo paraboloide (Garcell et al.
2011; Lopez 2014; Villarroel 2015; Alban 2016).

Régimen turbulento

El régimen turbulento es mucho mas comun que el anterior en sistemas hidraulicos y
se caracteriza por la forma caodtica en que se mueve el fluido; en el cual, las particulas
se mueven desordenadamente y las trayectorias de las mismas se encuentran en la
formacién de pequefios remolinos. De esta manera, las capas se entrecruzan sin
conservar su individualidad, entonces si se mide la velocidad instantanea en varios
puntos de una seccidn, se observa que varia tanto en magnitud como en direccion sin
ninguna regularidad, como se muestra en la figura 1.4b, lo mismo sucedera con la
presion (Garcell et al. 2011; Lopez 2014; Garcia 2015; Villarroel 2015; Alban 2016).

B

a) Flujo laminar b) Flujo turbulento

Figura 1.4. Regimenes de flujo (Fernandez 2002; Lopez 2014).

Tanto para el caso de flujo laminar o turbulento se definen valores medios de velocidad
y presion que generan un régimen ficticio que se conoce como movimiento o régimen
medio como se muestra en la figura 1.5. Este modelo no es aplicable a zonas préximas

a las paredes, donde prevalece la teoria de la capa limite (L6pez 2014).
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T

Figura 1.5. Régimen medio de flujo (Fernandez 2002; Lopez 2014).
Régimen de transicion

Para estudios técnicos, el régimen de flujo en tuberias se considera como laminar si el
namero de Reynolds es menor que 2 100 y turbulento si el nUmero de Reynolds es
superior a 4 000. Entre estos dos valores esta la zona denominada “critica” donde el
régimen de flujo es impredecible, y alcanza ser laminar, turbulento o de transicion, en
dependencia de diversas condiciones con posibilidad de variacion. La experimentacion
cuidadosa ha determinado que la zona laminar puede acabar en nimeros de Reynolds
tan bajos como 1 200 o extenderse hasta los 40 000 (Reza 2000); pero estas

condiciones no se presentan en la practica.
1.4.2. Velocidad de transicion y velocidad critica

Los diferentes tipos o regimenes de flujo afectan la velocidad media del fluido, lo que
a su vez afecta la caida de presion. Las velocidades de transicidon son las velocidades
gue definen un cambio de un flujo a otro. Los tipos de flujos de pulpas descritos
anteriormente pueden ser representados en un grafico de gradiente de presién en

funcién de la velocidad media de la mezcla como se muestra en la figura 1.6.
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Figura 1.6. Grafico de gradiente de presion en funcion de la velocidad de la mezcla
(Abulnaga 2002).

Las velocidades de transicién son definidas segun (Abulnaga 2002; Hu 2006) como:

vi- Esta es la velocidad a la cual prevalece el flujo estacionario, situandose las
particulas en la parte mas baja de la tuberia.

vz2- Es la velocidad donde la mezcla fluye como una pulpa asimétrica con particulas
grandes y densas que forman una cama movil.

v3- Es la region de velocidad donde las particulas se mueven como una suspension
asimétrica y también esta definida justamente en el momento que los sélidos
comienzan a sedimentarse y formar una cama movil.

vs- Es la velocidad donde los sélidos se mueven como una suspension simeétrica. Esto

también puede definirse como la region donde el flujo homogéneo prevalece.

La velocidad critica, vp, es definida como la “velocidad media de flujo requerida para
prevenir acumulacion de una capa de particulas estacionarias o corredizas en el fondo
de una tuberia horizontal recta” (Hu 2006). Esta definicion también puede extenderse
a la velocidad de transicion entre el flujo estacionario y el flujo con cama mavil conocida

como la velocidad critica de deposicion vb 0 vs como se muestra en la figura 1.6.
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Diversos experimentos se han dirigido en el orden de determinar y predecir la
velocidad critica, y los resultados basados en correlaciones empiricas son los mas
utilizados. Sin embargo, fueron usados muchos enfoques por los diferentes
investigadores, trayendo discrepancia entre estas correlaciones. No obstante, la
velocidad critica es un importante pardmetro ya que esta representa la minima
velocidad de flujo que puede ser transportada la pulpa en tuberias sin causar la
obstruccion en las mismas. La velocidad critica también corresponde a la caida de
presidn mas baja, como se muestra en la figura 1.6 (Abulnaga 2002; Hu 2006; Wilson
et al. 2006).

1.4.3. Tipos de flujo de pulpas

El flujo de pulpas por tuberias es complejo, ya que este es afectado por muchas
variables, en particular las propiedades de las particulas sdlidas en relaciéon con el
liguido. Debido a esta complejidad y las incertidumbres asociadas con las teorias y los
modelos de flujo de la pulpa, se han dirigido significativas investigaciones con flujo de
pulpas para diferentes concentraciones de las particulas, orientacion de la tuberia, y
condiciones operacionales, las cuales han producido diferentes tipos de flujo ya
identificados (Abulnaga 2002; Hu 2006).

Inicialmente, una clasificacibn se desarroll6 por Durand & Condolios (1952) y
posteriormente fue refinado por otros investigadores en el transcurso de los afios. Si
las particulas mayores que 50 um estan presentes en el desplazamiento del fluido a
bajas concentraciones, el flujo puede ser clasificado como heterogéneo. Si el diametro
medio de las particulas es menor que 50 um el flujo exhibira propiedades homogéneas.
Sin embargo, otras investigaciones han notado que las pulpas de diferentes
concentraciones y composiciones exhiben diferentes propiedades de flujo y asi mismo
diferentes modelos de flujo (Abulnaga 2002). No obstante, se acepta ampliamente que
el flujo de pulpas puede ser clasificado en cuatro modelos de flujo principales, como
se muestra en la figura 1.7 (Newitt et al. 1955; Doron & Barnea 1996; Bartosik 2010;
Aziz & Mohamed 2013).
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Figura 1.7. Clasificacion de los regimenes de flujo para pulpas en tuberias horizontales
(Hu 20086).

Flujo Homogéneo: Como se muestra en la figura anterior, los soélidos son
uniformemente distribuidos en el medio liquido a través de la seccion horizontal de la
tuberia. La mayoria de los flujos de pulpas son considerados homogéneos si los
mismos poseen particulas de diametros menores de 40 uym, sin embargo, este también

depende de las densidades de los soélidos y el liquido.

También, para que el flujo homogéneo persista, la velocidad media de flujo debe ser
lo suficientemente alta para mantener las finas particulas sélidas de bajas densidades
en la suspension uniforme, incluso a las concentraciones altas de las particulas de

hasta 60 % de solidos en peso.

Cuando la concentracién de las particulas sélidas por encima de un 40 % de soélidos
en peso, la mezcla empieza a ser mas viscosa y desarrolla propiedades no
newtonianas, pero todavia puede ser considerada y descrita por un modelo de una
sola fase. Tipicas pulpas que exhiben flujo homogéneo son las pulpas de lodos y
arcillas (Abulnaga 2002; Hu 2006).

Flujo Heterogéneo: A medida que el flujo decrece, o si hay una disminucion en la
velocidad de la pulpa, las particulas sélidas mas grandes y densas se separan del
liquido y forman un gradiente de concentracién en el plano vertical, es decir la no

uniformidad de sélidos en el plano horizontal (Lahiri & Ghanta 2010).
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Cuando existir una distribucién de la concentracion en la seccion transversal de la
tuberia y se considera el flujo como heterogéneo, no quiere decir que las particulas
sélidas son depositadas en el fondo de la tuberia, manteniéndose la mayoria de las
particulas todavia en suspension. A medida que la concentracion de los sélidos
aumente, se espera que el gradiente de concentracion de solidos persista con las
particulas mas densas en la parte inferior de la tuberia. Sin embargo, debe notarse
que el flujo heterogéneo tiene tipicamente las concentraciones de sélidos bajas, pero

pueden alcanzar valores altos como 35 % de solidos en peso (Abulnaga 2002).

Flujo con lecho o cama mévil: Como la velocidad en régimen de flujo heterogéneo
se reduce por debajo de la velocidad minima de deposicion, las particulas mas grandes
y densas se depositan en el fondo de la tuberia. Un gradiente de concentracion todavia
existe, donde las particulas menos densas (mas finas) todavia estan en suspension
en el medio dispersante (homogéneo) y como hay un gradiente de concentracion
desarrollado por las particulas mas densas, el gradiente de concentracion incrementa
acercandose al fondo de la tuberia (flujo heterogéneo). Por debajo de la velocidad
minima de deposicidn, las particulas solidas salen de la suspension y se depositan en
la tuberia en forma de una cama. Sin embargo, el esfuerzo cortante ejercido por el
fluido todavia es capaz de transportar esta cama de material con el uso del término de
flujo con lecho o cama movil. Este flujo de cama movil se utiliza mucho en los sistemas
de tuberias (Hu 2006; Peker 2007).

Flujo con lecho o cama estacionaria: Cuando un régimen de flujo que disminuye
muy por debajo de la velocidad critica, las particulas sélidas mas densas empiezan a
permanecer estacionarias y al mismo tiempo la altura de la cama aumenta con el
movimiento debido a que las particulas presentan una menor velocidad de
sedimentacién por encima de la cama estacionaria a la parte superior de la tuberia. El
movimiento de las particulas en la parte superior de la tuberia es tal que las particulas
sélidas se mueven sobre otras (flujo por salto), y provoca que el fluido trate de mover

los sdlidos, originandose una suspension asimétrica.

El flujo con cama estacionaria puede llegar a conducir el blogueo en la tuberia, ya que

las fuerzas que se resisten al movimiento son mayores que las que causan que las
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particulas se muevan, es decir, la presion requerida para continuar el movimiento del
fluido empieza a aumentar (Hu 2006; Peker 2007; Lahiri & Ghanta 2010).

Es importante para los operadores identificar los tipos de flujo de pulpas que se
presentan en las tuberias, mas aun al considerar que estos pueden afectar la caida de
presion y otras caracteristicas de flujo, sin dejar de mencionar la influencia de estos

flujos en la corrosion de la tuberia.
1.4.4. Velocidad de sedimentacion (vs)

La velocidad terminal o de sedimentacién es un concepto béasico del que depende
directamente la velocidad critica de deposicion. Una vez que una particula es
sumergida en un fluido estatico, cae bajo la influencia de la gravedad, luego se acelera
hasta que su peso quede balanceado por la fuerza de empuje y de arrastre viscoso
gue actuan hacia arriba. La velocidad que adquiere la particula a partir de ese
momento se denomina velocidad terminal, de caida o de sedimentacién y se puede
considerar como la minima necesaria para que una particula se mantenga en

suspension (Lopez 2014; Rodriguez 2017).
1.4.5. Velocidad critica de transicién viscosa (v¢) para pulpas homogéneas

La velocidad critica de transicion viscosa para fluidos homogéneos, se utiliza al
considerar la viscosidad del fluido como un parametro importante a tener en cuenta.
Esta velocidad define el limite para determinar si un flujo se encuentra en régimen
laminar o turbulento. De esta manera si la velocidad de flujo supera con un factor de
seguridad determinado la velocidad critica de transicion entre laminar y turbulento, se
logra asegurar que una pulpa fluya en régimen turbulento, en el cual se garantiza la no

sedimentacion de los solidos (Lopez 2014).

En la figura 1.8 se muestra la relacion entre el gradiente de presién y la velocidad
media de la pulpa para fluidos homogéneos, donde se enmarca el punto de transicion

viscosa.
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Figura 1.8. Velocidad critica de transicion viscosa (Mitchell et al. 2007).

Los disefiadores y operadores de los sistemas hidraulicos intentan mantener un flujo
ligeramente superior sobre el punto de transicion laminar—turbulento. Esto obviamente
es una estrategia algo arriesgada ya que es dificil establecer el punto critico de
transicion y trae como consecuencia un alto riesgo de bloqueo en la tuberia (Mitchell
et al. 2007).

1.5. Caida de presion

La caida de presion es uno de los parametros mas importantes a considerar por los
operadores, ya que esta aporta informacion acerca de las condiciones de flujo en la
tuberia, sobre el perfil de concentracion de solidos, la velocidad de la suspensién, si la
tuberia esta por bloquearse o no (debido al aumento del lecho). Para los operadores y
disefiadores, la caida de presion puede también proporcionar informacion relacionada
sobre la seleccion de la bomba mas conveniente, disefiar bombas que puedan superar
las pérdidas por friccion anticipadamente y determinar la potencia consumida (Hu
2006; Wilson et al. 2006; Peker 2007).

Debido a la complejidad del flujo de fluidos de dos fases sélidos-liquido, varios
investigadores han propuesto una amplia gama de ecuaciones empiricas para
determinar la caida de presion bajo disimiles condiciones operacionales. Muchos
factores afectan la caida de presién o pérdida de presion en una tuberia horizontal, las

correlaciones de pérdida de presion son mas complicadas que en el flujo de pulpas
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por tuberias verticales. Wilson et al. (2006) incluye algunos de estos factores, pero no
se limitan para los diferentes tipos de regimenes de flujo presentes en la seccion
transversal de la tuberia, el efecto de la gravedad actia perpendicularmente en las
particulas en tuberias horizontales, la concentracion de las particulas, el diametro de

la particula y la velocidad de la particula o de flujo.

La caida de presion es principalmente debida a las interacciones de las particulas
sélidas con la pared de la tuberia, la colision entre particula-particula y la friccion del
fluido que actia en la pared de la tuberia (esfuerzo cortante en la pared de la tuberia),
es decir la caida de presién debido a la fuerza de friccion es debido a la estructura del
flujo (Peker 2007).

Con el flujo de pulpas en tuberias, un gradiente hidraulico de friccion (im) es observado
alo largo de la tuberia si existen pérdidas por friccion. El gradiente de friccidn hidraulico
o gradiente de presion representa la caida de presion por unidad de longitud de tuberia
debido a la friccion. Adicionalmente, el gradiente de friccion hidraulico para la pulpa
(im) es mas grande que el gradiente de friccion hidraulico para el fluido dispersante, a
lo que se refiere al volumen equivalente de agua (i) (Hu 2006; Wilson et al. 2006; Peker
2007).

En caso de tratarse de una pulpa homogénea, el fenédmeno de pérdida de presion sera
analogo al del agua, entonces la expresion para determinar la pérdida de presion en
una tuberia se aplicaria la ecuacién de Darcy Weisbach (Shashi 2004; Lépez 2014;
Rodriguez et al. 2016; Rodriguez 2017).

1.6. Descripcion de la instalaciéon semi-industrial de hidrotransporte de la
Universidad de Moa

La instalacién semi-industrial de hidrotransporte de la Universidad de Moa esta
prevista para la investigacion y la docencia en el campo de la Mecéanica de los Fluidos,
con el objetivo de profundizar en el estudio del comportamiento de los fluidos
industriales. Este sistema esta dotado de equipos, dispositivos eléctricos y accesorios
mecanicos, que permiten realizar corridas de agua y pulpa para llevar a cabo

investigaciones cientificas, posibilita la ejecucion de mediciones de diferentes
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variables como: presion, temperatura, densidad, nivel y flujo; y registra sus valores
para un mejor analisis del proceso; segun se muestra en la figura 1 del anexo 1 se

presenta un esquema de la instalacion.
La misma cuenta con:

« Un tanque con un volumen de 5,187 m3 en el que se deposita el material a

transportar.
« Un agitador para homogenizar la mezcla.

« Una moto bomba centrifuga nG 126/25 que es la encargada de bombear el fluido

de forma continua.

« Un motor reductor que es el que mueve el agitador.

La instalacién semi-industrial esta compuesta por una tuberia DN 100, con extension
de tuberia recta de 75 m; nueve codos de 90 grados DN 100; dos codos DN 150 de 90
grados; nueve valvulas de compuerta DN 100 emplantillada clase 150 Ib, donde la
mayoria de ellas son de vastago elevable con rosca externa y solo una en la descarga
al tanque que tiene el vastago no elevable con rosca interna, y tres valvulas de la
misma clase y denominacion DN 150 en la tuberia trasera y en la salida del tanque;
cuatro valvulas de globo DN 60 de la misma clase y una valvula de bola DN 32; ademas
se cuenta con una valvula de venteo; un reducido; cuatro ensanchamientos; diez

acoplamientos de platillos; dos Y y siete T.

El sistema de instrumentacion de control y mediciobn en la instalacion de
hidrotransporte consta de ocho puntos de toma de presion; un flujometro magnético
para conocer la cantidad de material que circula por la tuberia; seis puntos para medir
la temperatura a partir de termo-resistencias PT-100 con convertidores incorporados
en el cabezote, que tienen como objetivo fundamental transmutar la sefial de ohmiaje
a corriente de 4 a 20 mA; tres tramos de tuberia para determinar las pérdidas
hidraulicas, los cuales poseen un diametro de 75 mm, 100 mm y 150 mm; un medidor

de nivel por radar, para mantener una determinada cantidad de material dentro del

24



tanque, mientras se realiza la corrida; ademas un densimetro, para medir la densidad

con diferentes porcientos de solidos.

Las pérdidas de presidn en la zona a investigar se miden con transmisores de
0-5 mA, los cuales captan la presion, la transforman en energia eléctrica, y envian la
sefal para el controlador légico programable (PLC), el cual registra la informacion de
los valores de presion medido en cada punto. Los sensores capacitivos (para medir
presion) instalados en la succién y salida de la bomba en los tramos de tuberia de
diametro DN 150 estdn separados por longitudes de tubos de hasta 15,4 m
respectivamente, a 60 veces el diametro de la tuberia a la entrada y 40 a la salida; las
cuales constituyen las dimensiones recomendadas para reducir los errores en las
mediciones (Casals 2015; Williams 2016).

Las mediciones realizadas llegan a un automata programable Simatic S7 300 que se
muestra en la figura 1 del anexo 3, el cual se encarga de procesar los datos y enviarlo
por una red de comunicacion Ethernet a una PC, donde se visualizan y registran por
medio de un Software de Scada Citect; facilita la retroalimentacion en tiempo real con
los dispositivos de campo (sensores), y controla el proceso automaticamente
(Laughton & Warne 2003). La limpieza se logra con el trabajo de la instalacién en

circuito abierto (succién, impulsién y drenaje) mediante la valvula de drenaje.

1.6.1. Caracteristicas del equipamiento de la instalacion segun la condicién de
disefio
Los datos técnicos del accionamiento estuvieron referenciados por Carcassés (2018),

los mismos se muestran a continuacion:
Caracteristicas técnicas del grupo Motor-Bomba nG de arena:

Caudal: 160 m3%h

Altura: 40 m

Altura neta de succion positiva requerida (NPSH)r =5 m
Eficiencia: 56 %

Velocidad de rotacién: 1 740 rev/min

Zona de utilizacion de la bomba: 80-175 m3/h del caudal

25



Densidad de la pasta admisible (en servicio nominal): 1,7 kg/dm3
Transmision:

Motor eléctrico de tipo 4A225 U4T2 NO de fabrica 3315
Electromotores asincronicos de jaula de ardilla serie 4 A
Potencia: 55 kW

Tensién: 440 V

Frecuencia: 60 Hz
Dimensiones principales y peso:

Impulsor: Didmetro exterior 354 mm

Ancho del alabe del impulsor en aspiracion: 35 mm
Diametro de la tubuladura:

Aspiracion: 260 mm
Entrada: 235 mm
De presién: 245 mm

Dimensiones exteriores del grupo eléctrico:

Longitud: 2010 mm

Ancho: 768 mm

Alto: 890 mm

Peso del grupo eléctrico de la bomba 1 050 kg

1.6.2. Conjunto Bomba-Motor y condiciones actuales

Se le realizé a la bomba la prueba de resistencia y hermeticidad bajo presién de prueba

de 60 MPa, y el rodaje de la misma se comprobé durante el funcionamiento con agua

en el régimen normal durante 60 min, los resultados de las pruebas se muestran en la

tabla 1.1.

Tabla 1.1. Control de caudal-volumen y carga.

Caudal-volumen (m?3/h) 80 160

180

Carga (m) 49,6 42

40,4
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Las bombas centrifugas de arena nG estan destinadas a bombear hidromezclas (agua
con arena, grava, productos de flotacion de mena) de pH de 6 a 8, con la temperatura
no mas que 60 °C. Segun catalogo facilitado por el fabricante. “Grupo Eléctrico de
Bomba nG”. Certificado nG 160/40—cn-T2. Catalogo: Las Bombas de Arena nG”
Descripcidén técnica e instrucciones para explotacion. En el anexo 3 se da una

descripcion de la instrumentacion existente en la instalacion experimental.
1.7. Conclusiones del capitulo

o Se hace referencia en general, a la teoria y la experimentacion existente sobre el

transporte de fluidos no newtonianos por tuberias.

« Se realiza una revision bibliogréafica referente al transporte de pulpa lateritica y otros

fluidos similares con aplicacion de dispersante.

« Es insuficiente la informacién acerca del flujo de la pulpa lateritica con aplicacién de
dispersantes en lo que respecta fundamentalmente a su comportamiento a través
de sistemas de tuberias, de ahi la necesidad del estudio tedrico y experimental a

escala semi-industrial.
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2. CAPITULO 2. MATERIALES Y METODOS
2.1. Introduccién

Los conocimientos cientificos sobre el comportamiento y propiedades de flujo de la
pulpa lateritica con dispersante admite escoger métodos mas apropiados y
economicos relacionados con el hidrotransporte de dicho fluido en la industria; en tal
sentido el objetivo del capitulo es:

Establecer la investigacion tedrica y experimental en funcion del modelo de flujo
asociado a la clasificacion reologico del fluido estudiado, que describa el
comportamiento segun las propiedades de hidrotransporte de la pulpa lateritica con
dispersante Flosperse 600 por tuberias a escala semi-industrial.

2.2. Material a transportar

En la instalacién semi- industrial se pretende estudiar el transporte de la pulpa lateritica
con dispersante Flosperse 600 (anexo 5) a una temperatura ambiente de 27 °C, por lo
que hace necesario el conocimiento de las propiedades de estos materiales a través

de analisis reoldgicos, de densidad, entre otros.

2.2.1. Determinacion de la densidad y la concentracién de sélidos en peso de la

pulpa lateritica con dispersante

Para la determinacién de la densidad de la pulpa lateritica con dispersante, se
efectuaron tres repeticiones de los experimentos, los cuales se detallan a continuacion.
El método empleado es el del picnbmetro, generalmente uno de los mas utilizados

para el célculo de la densidad de productos pulverulentos como el mineral lateritico.

Densidad del liquido dispersante (pulpa lateritica con dispersante)

Los picnémetros utilizados, los cuales se muestran en el anexo 2, tienen un volumen
de 25 ml y son recipientes de vidrio, provisto de un tapén con un tubo capilar marcado
con un enrase en su parte superior. Por medio de la balanza que se muestra en el

anexo 2 se realizan las siguientes pesadas:

1) Peso del picnébmetro vacio: M,

2) Peso del Picndmetro lleno de agua destilada: M,
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3) Peso del Picndmetro con el liquido (pulpa lateritica con dispersante): M,
Para una densidad del agua destilada de 1 g/cm?.
La densidad del liquido dispersante se obtiene por la expresion 2.1:

_ M,-M,

2.1
M. M, (2.1)

P

Determinacién de la concentracion de solidos en peso de la pulpa lateritica con

dispersante

Para la determinacion del porciento de solidos en peso de la pulpa lateritica con

dispersante se utilizara la ecuacién principal de densidad siguiente:

oo = 100 (2.2)
w
("J +[@oo-w, )/ p,]
yo)

S

Donde:

p,,- Densidad de la pulpa con dispersante (kg/m3);
p, - Densidad del liquido dispersante (kg/m?);

p, - Densidad de los sélidos (kg/m?3);

W, - Concentracién de sdlidos en peso (%).

Segun investigaciones de Rodriguez (2007), determina la densidad del liquido
dispersante y el solido en la pulpa lateritica, dando como resultado la densidad media
de 1 002,8 kg/m3 y 3 430,3 (kg/m?3) respectivamente.

Conociendo las densidades medias del liquido dispersante y del sélido contenido en
la pulpa, se puede despejar el porciento de solidos en peso de la ecuacion 2.2 (Shashi
2004).
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2.2.2. Analisis reologico de la pulpa lateritica con dispersante

El equipo utilizado en las pruebas fue un viscosimetro rotacional de cilindros
conceéntricos RHEOTEST 2 que se encuentra en uno de los laboratorios del Centro de

Investigaciones del Niquel (CEINNIQ) ver anexo 2.

En estos viscosimetros el gradiente de velocidad se obtiene por medio de dos cilindros,
uno exterior (vaso) en reposo Yy otro interior rotatorio (rotor), que gira con un nimero
de revoluciones fijo o variable. El giro del cilindro interior provoca el flujo del liquido
gue se encuentra en la ranura anular que forman los dos cilindros. La resistencia del
liguido cizallado es proporcional al momento de giro o torque, el cual depende de la
viscosidad. Entre el motor de accionamiento y el eje del cilindro interior esté instalado

un instrumento de medicién del momento de giro (Laurencio 2007).

En los viscosimetros rotacionales RHEOTEST, el esfuerzo cortante esta dado por el
angulo de deformacion que experimenta un resorte interior, el mismo se deforma bajo
la accion de las fuerzas de resistencia al flujo que se genera en la pared del cilindro
(Skelland 1970).

Para la medicion se usé el sistema de vasos S, en este caso se utilizo el cilindro S,.
Del equipo se pueden leer directamente los valores de «a y y. Los valores de 7 se

determinaron a traves de la ecuacion 2.3:
r=2-a (2.3)
Donde:
7 - Esfuerzo cortanre (Pa);
Z - Constante del cilindro rotor que se utiliza (Pa/cSt);

a - Lectura del instrumento y que resulta proporcional a la resistencia que ejerce el

fluido al giro del rotor (cSt).

Como valores de gradiente de velocidad (y) se toman los registrados en las tablas
segun el fabricante del equipo, los mismos se encuentran en unrango de 1,17 a 169,23

s*.Los valores de Z para el cilindro utilizado son los siguientes:
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Cilindro S, Z, =0,9353 Z, =0,9353
2.2.3. Determinacion de la velocidad de sedimentacion

En la tabla Al del anexo 6, se muestra la maxima velocidad de sedimentacion en
funcion de la concentracién de la suspension y del porciento de sélidos en peso,
obtenidas en la experimentacién segun Rodriguez (2017).

2.2.4. Caracteristicas de los elementos constructivos de la instalacion semi-

industrial de hidrotransporte de la Universidad de Moa

Las caracteristicas constructivas de la instalacion utilizada, especificamente de los
diametros interiores de la tuberia y las longitudes equivalentes estan plasmadas en la

tabla Al anexo 7.
2.3. Clasificacion del flujo de la pulpa lateritica con dispersante por tuberias

Para la clasificacion del flujo de la hidromezcla lateritica con dispersante por tuberias
se propone la ecuacion 2.4 (Wasp et al. 1977; Shashi 2004):

|0gC_T = _1,8 . Vs (24)
C, K -uj
Donde:

log- Logaritmo de base 10;
C,— Concentracion de soélidos en volumen en el centro de la tuberia;
C; — Concentracion de soélidos en volumen en la parte superior de la tuberia a un

92 % de distancia del fondo de la tuberia;

v, — Velocidad de sedimentacion (m/s);

S

K- Constante de Von Karman (0,35+0,40);

u, — Velocidad de corte en la pared de la tuberia (m/s).

S

Donde us se determina por la ecuacion 2.5:

u, = |- (2.5)
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Donde r7,, es el esfuerzo cortante en la pared de la tuberia (Pa), y p,, es la densidad

de la pulpa con dispersante (kg/m3).

De la ecuacion 2.4, la relacion C% se conoce como el radio de concentracion y
A

puede calcularse si la velocidad del fluido, el factor de friccion, y otros parametros son
conocidos. Luego de que esta relacion es conocida, el flujo de la pulpa puede
categorizarse aproximadamente basado en los siguientes rangos para la proporcion

del radio de concentracion:

Flujo Homogéneo: g—T >0,8
A

Flujo Heterogéneo: g—T <01
A

Flujo Intermedio: 0,1< g—T <0,8
A

En algunos momentos el término sedimentacidon y no sedimentacion se utilizan con el
fin de distinguir el comportamiento entre diferentes pulpas. Una pulpa que sedimenta
puede comportarse homogénea a alta velocidad y alta concentracién de solidos. Al
igual que a las velocidades bajas y las concentraciones bajas, podria comportarse

heterogénea.
2.4. Determinacién de la caida de presién en una seccion de tuberia

Para la instalacion de los manémetros, se tomé en cuenta que convendria situar a 60
veces el diametro nominal de la tuberia a la entrada y 40 a la salida (ver figura 2.1) de
cualquier accesorio, dimensiones que se consideran las recomendadas para disminuir
los errores en la medicion (Williams 2016), obteniéndose como resultado de las
mediciones insito una longitud de 15,4 m de tuberia recta horizontal.
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L=154m

Figura 2.1. Flujo de un liquido a través de un tubo circular.

Una vez que preparados todos estos instrumentos se procedid a realizar las

mediciones, toma de muestra de la caida de presion después de lavada la linea,

llenada y presurizada bajo condiciones especificas del fluido en régimen operacional.

2.4.1. Modelo matematico de pérdidas de presion en el hidrotransporte de

fluidos Herschel-Bulkley

La metodologia de calculo propuesta (Abulnaga 2002; Ntamba 2011; Fan et al. 2014)

para determinar la distribucion de la densidad de flujo de cantidad de movimiento de

un fluido isotérmico en régimen laminar y estacionario en un tubo circular de radio y

longitud, como se muestra en la figura 2.2, viene dada por la siguiente ecuacion 2.6:

- =%r (2.6)

Donde:
AP — Caida de presién medida por los manémetros PO y P1 (Pa);

7, — [Esfuerzo cortante en la pared de la tuberia (Pa);

r- Radio interior de la tuberia (m);

L-  Longitud de la tuberia (m).

PO P1
Perfil de velocidad vz
f 4 r=R .
1 ~n =0 1 rro= - To = L
r N s T o A = - —_—
po—d . _ _ —=—-n-0 P -0 (PO-rrL)
1z ————o < n= £ Ve | !
e R _an= V-T B . __PL
vz = ; s Distribucién lineal de
7777 777 777 7 777 7 7 73 densidad de flujo de
- - / cantidad de movimiento T
= =0 =
T = To
L

Figura 2.2. Flujo de un fluido Herschel-Bulkley en régimen laminar a través de un tubo

circular (Bird et al. 2001; Garcell et al. 2011; Rodriguez et al. 2016).
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El gradiente de velocidad para un fluido Herschel-Bulkley es cero mientras la densidad
de flujo de cantidad de movimiento sea menor de un cierto valor 7, (esfuerzo cortante
inicial). Como es de esperar el perfil de velocidad es parabdlico y dependiente del valor
n > 0 (indice de flujo) (Figura 2.2), para n = 0 existe una region de flujo de tapon que
se ajusta muy bien a un plastico Bingham, mientras que para n = « se convierte en un

triangulo isdsceles.

Para este tipo de fluido la densidad de flujo de cantidad de movimiento y el gradiente

de velocidad estan relacionados por la expresion matematica 2.7:

dv"
= kl — = 2.7

Donde:

7,— Esfuerzo cortante inicial (Pa);

k- Indice de consistencia (adimensional);
n— Indice de flujo (adimensional);
7, — Densidad de flujo de cantidad de movimiento (Pa);

d
y= [— d_\r/j — Gradiente de velocidad (s™).

El perfil de velocidad para una seccién transversal circular de una tuberia, es la
representacion gréafica que resulta de la variacion de la velocidad puntual del fluido con
respecto al radio de la tuberia (Figura 2.2). Para un flujo laminar que se ajuste al
modelo Herschel-Bulkley, el perfil de velocidad esta determinado por la expresion 2.8
(Chhabra & Richardson 1999; Nayyar 2000; Moraga et al. 2013; Kotzé et al. 2015):

1 (n+1) (n+1)
szﬂ. Do " 1% | % (2.8)
(n+1) \ K 7, R |z,

La velocidad del flujo tapdn (zona central) puede ser determinada con el empleo de la

ecuacion 2.8, al igualar el r = ro.
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El flujo volumétrico para un fluido Herschel-Bulkley, se determina al aplicar el mismo
método descrito para el plastico Bingham a través de la ecuacion 2.9 (Steffe 1996;
Rodriguez 2017):

2z

Q:“R'vz-r-dr-de (2.9)

Donde:

dé— Integral definida en funcion del angulo (coordenadas cilindricas);

dr— Integral definida en funcion del radio (coordenadas cilindricas);

R- Distancia del centro a la pared interior de la tuberia (radio interior de la
tuberia) (m);

v,— Perfil de velocidad (componente de la velocidad en z para coordenadas
cilindricas) (m/s);

Q-  Flujo volumétrico (m?3/s).

Por lo tanto, si se inserta en esta definicién la ecuaciéon 2.8, y se integra, el flujo

volumétrico puede calcularse mediante la expresion mateméatica 2.10:

S

n+ —_x) — 2
X)( @ (1-xf  2x(1-x) x (2.10)

Q:][.Rg.n.z-_w .(1_
K 3n+1 2n+1 n+1

Donde el parametro x es el cociente resultante de la ecuacién 2.11:

x =10 (2.11)

En los calculos de ingenieria no es practico disefiar sistemas de flujo utilizando los
valores de las velocidades puntuales. En estos casos resulta conveniente usar un valor
medio, representativo del perfil de velocidad, que se conoce como velocidad media o

velocidad promedio (Garcell et al. 2011).

La expresion de la velocidad promedio puede obtenerse a partir de la ecuacion 2.12:

v,)=—2 (2.12)

- R?
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Sustituyendo la ecuacién 2.10 en la ecuacion 2.12, y a partir de las prestaciones de
calculo numérico y simbdlico del entorno de documentacion técnica Mathcad, se
determind la velocidad promedio para un fluido plastico real, definiéndose esta

magnitud fisica por la ecuacion 2.13:

<vz>:n-r-(f—lzj%-[(x—l)-(l—x)%]-{X_l _ X +2X(X—1)} (2.13)

3n+1 n+l1 2n+1

Para la comprobacion de la caida de presion en el tramo de tuberia recta desde Po
hasta Pi1 (Figura 2.2), se efectuaron las pruebas experimentales, arrojando los
resultados de las presiones puntuales para varios caudales, con la utilizacion de la
regulacion de la bomba por un variador de velocidad. Luego, sustituyendo la ecuacién
de velocidad promedio en la ecuaciéon de Darcy Weisbach (Garcell et al. 2011), se

realizaron los calculos tedricos de las pérdidas por la ecuacion 2.14:

pm~f\u-L'<n-r(T£]%~[(x1).(1x)%H x-1_ ¥ +2X(X1)}>

3n+1 n+1 2n+1

AP = (2.14)

2-D
Donde:

f, — Factor de friccion para fluidos Herschel-Bulkley en régimen laminar

(adimensional)
D - Diametro interior de la tuberia (m);

p.,— Densidad de la hidromezcla lateritica con dispersante (kg/m?3);

L- Longitud de la tuberia (m).

El nimero de Hedstrom (He) propuesto se determina a partir de la expresion
matematica 2.15 (Nayyar 2000; Shashi 2004; Moraga et al. 2013):

(2-n)/n n
He = 32325, pyemen] X ( 1 j (2.15)
n (1— X 1-x
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Para el régimen de flujo laminar de fluidos que se clasifican como plastico real, el
namero de Reynolds modificado (Rem) se determina por la ecuacion 2.16 (Nayyar
2000; Shashi 2004; Moraga et al. 2013):

PRI e S
R 219

El pardmetro ¥ es funcién del indice de flujo ny de X, y se determina por la siguiente
ecuacion 2.17 (Malin 1998; Nayyar 2000; Abulnaga 2002; Swamee & Aggarwal 2011;
Antunes 2013; Moraga et al. 2013):

1+3n 1+2n 1+n

‘P:(1+3n)"(1—x)1+”((1_x)2 + 2x(1—x)+ X J” (2.17)

Shashi (2004) plantea determinar el factor de friccion correlacionandolo con el nimero

de Reynolds modificado y el parametro ¥ , segln la ecuacion 2.18:

64
YRe,,

(2.18)

¥

El pardmetro @ se determina por la formula 2.19 (Nayyar 2000; Shashi 2004; Moraga
et al. 2013):

2-n

(1-x) . 2x(1-x) . X

1+3n 1+2n 1+n
D= (2.19)

(L-x)

El Reynolds critico para la transicion del régimen laminar al turbulento se determina a
través de la ecuacion 2.20 (Nayyar 2000; Shashi 2004; Moraga et al. 2013):

(2+n)/(2+n)
(2 + n) o

(1+3n)’

Observaciones experimentales realizadas en tuberias de diametros pequefos,

Re, . =6464n (2.20)

demuestran que la velocidad critica de transicion viscosa (vVc) comienza a ser
independiente del esfuerzo cortante en la pared de la tuberia y dependiente del

didmetro. En estos limites, analisis dimensionales mostraron resultados que
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permitieron establecer la ecuacion 2.21 para calcular la vc (Shashi 2004; Mitchell et al.
2007; Myers et al. 2017).

nt Y(2-n)
v, = (&] (2.21)
Pm - D"
Donde:
v.— Velocidad critica de transicion viscosa (m/s);

Re,.— NUmero de Reynolds critico, y se determina por la ecuacion 2.20

(adimensional).
2.4.2. Gradiente de presién durante el hidrotransporte

El gradiente de presion tedrico (Pa/m) para el flujo de la pulpa con dispersante, el cual
se determind mediante la ecuacion 2.22, al despejar la longitud de la ecuacion 2.14 de

pérdida de presion se obtiene:

4 2 z
pm'fw'<n'f'(T”j -[X~(1—X)%_(1_x)%].{x"1_ X +2x(x-1)]>
AP, K M+l n+l 20+l
L " 5 (2.22)

AP, . o . . -
%— Pendiente hidraulica (gradiente de presion) tedrico (Pa/m).

La pendiente hidraulica experimental se determina por la ecuacion 2.23:

AP,, _P0O-P1 (2.23)
L L

Donde PO es la presion puntual a la entrada (Pa), y P1 es la presion puntual a la
salida (Pa).

2.4.3. Modelacién matematica para la determinacion del gradiente de velocidad

El gradiente de velocidad puede considerase como una fuerza impulsora del transporte
de cantidad de movimiento (Bird et al. 2001). De acuerdo con la ecuacion 2.7, la

velocidad de deformacion viene dada por la expresion matematica 2.24:
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1
T, — Ty |
=z "% 2.24
7[Kj (2.24)

Si la velocidad media para fluidos del tipo Herschel-Bulkley se expresa mediante la

ecuacion 2.13, considerandose que:
1
y =(x=1)-(1—x)n (2.25)

_x=1 X% 2x(x-1)

= + (2.26)
3n+1 n+1 2n+1

La ecuacion de la velocidad media para este tipo de fluido puede mostrarse de una

forma més simplificada:

<vz>=n.r.(f—£jn~y.z (2.27)

Por consiguiente, al despejar K de la ecuacién 2.27 se llega a la expresion matematica
2.28,

QT S— (2.28)
(v.)
Si se combinan las ecuaciones 2.24 y 2.28, se obtiene la expresion 2.29:

1

y= (2.29)

Al sustituir en esta Ultima, las expresiones 2.25 y 2.26 respectivamente, se consigue
la ecuacion 2.30, que permite determinar el gradiente de velocidad aplicado a fluidos

con comportamiento plastico real que responden al modelo Herschel-Bulkley.
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(c. —1z,)- (v.)
n.r.[(x_l).(l_x)ﬁHX—l _x +2X(X—1)}

3n+1 n+1 2n+1
y = (2.30)
T

rz

2.4.4. Validacion de los modelos matematicos para el gradiente de presién

La validaciéon de los modelos es de gran significacién ya que nos da a conocer con qué
precision estos se corresponden con la realidad fisica del proceso estudiado (Viera et
al. 1988; Columbié 2001; Bombino et al. 2010; Brito et al. 2011). Tal validacién puede
efectuarse al comparar los resultados obtenidos con el uso del modelo con los datos
disponibles sobre el objeto de estudio, comparandolos con los datos reportados por
otros modelos ya validados o valorar las conclusiones que se obtienen al usar el

modelo en cuestion (Legra & Silva 2011).

La validacion de los modelos se efectia con la comparacion de los resultados
experimentales obtenidos para la caida de presion Xexp, con los tedricos calculados
con los modelos para las mismas condiciones del experimento Xiws. Posteriormente,
se calculan los errores relativos puntuales y promedios entre los resultados
experimentales y los tedricos, considerandose como criterio de aceptaciéon que el error
relativo promedio sea inferior al 10 %. Para hacer el calculo de los errores se utilizan
las expresiones 2.31 y 2.32; propuestas por Montgomery (2004) y Miller et al. (2005).

_ Xexp B Xtec’)

100 (2.31)

ep

(2.32)
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Donde:

X, —Valor experimental del gradiente de presion (Pa/m);

X — Valor tedrico del gradiente de presion (Pa/m);

N, — NuUmero de determinacion (adimensional);

E, - Errorrelativo promedio entre los valores experimentales y tedricos del gradiente
de presion (%).

2.5. Metodologia empleada para el calculo hidraulico en la instalacién semi-
industrial de hidrotransporte

Segun resultados de (Sablon 2019) se proponen las curvas caracteristicas carga-
capacidad (H-Q), potencia-caudal (P-Q), eficiencia-caudal (7-Q) para la pulpa
lateritica cruda a temperatura ambiente de 27 °C correspondiente a 1400 r/min.
Obtenidas las curvas caracteristicas de la bomba centrifuga nG se procede a calcular
las pérdidas lineales y locales, con el hidrotransporte de pulpa lateritica con

dispersante.
2.5.1. Ecuacién fundamental de pérdidas de presién por rozamiento

Las pérdidas de carga por rozamiento son provocadas a través de las tensiones
cortantes de origen viscoso que se encuentran entre el fluido y las paredes de la
tuberia. A raiz de los origenes no empiricos, la ecuacion de Darcy-Weisbach es
considerada como el método mas preciso para modelar pérdidas de friccion y se
describe comunmente a raiz de la ecuaciéon 2.33 (Streeter 1970; Karassik et al. 2001;
Abulnaga 2002; Shashi 2004; Mott 2006; Slatter 2006; Lopez 2017):

v (2.33)

h, = f, 20

olr

Donde:

f, — Factor de friccion para fluidos Herschel-Bulkley en régimen laminar
(adimensional);

L-  Longitud de la tuberia de succion (m);
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D - Diametro interior de la tuberia de succiéon (m);

<v> — Velocidad media de transportacion de la pulpa lateritica con dispersante (m/s);

g-  Aceleracion de la gravedad (9,81 m/s?).

2.5.2. Ecuacién fundamental de pérdidas de presién por resistencias locales

Los trabajos realizados por Skelland (1970); Darby (2001) y Garcell (2001), tanto en
flujo laminar como turbulento, con materiales seudoplasticos y plasticos Bingham,
demuestran que las pérdidas por friccion ocasionadas por el flujo de estos fluidos a
través de accesorios y valvulas son practicamente similares a las obtenidas con los

fluidos newtonianos.

En la literatura (Skelland 1970; Streeter 1970; Nekrasov 1986; Darby 2001; Garcell
2001; Abulnaga 2002) para la estimacion de las pérdidas de presion por resistencias

locales se usa la ecuacion 2.34:
(v)°
=& - (2.34)

Donde ¢, es el coeficiente de friccién de pérdidas locales total (adimensional).
2.5.3. Coeficientes de pérdidas locales en la impulsion para la descarga al
tanque

En la tabla A1 del anexo 8 se exponen los valores de los coeficientes de pérdidas
locales para los accesorios instalados en el sistema de tuberias perteneciente a la
linea de DN 100 (Reza 2000).

La sumatoria de los coeficientes de pérdidas locales se calcula a través de la ecuacion
2.35:

é:t = 4§val + 8§oodo + gyee + gtefde + ens (235)

El calculo de las pérdidas totales en ese tramo de tuberia y accesorios se realiza por

la ecuacioén 2.36:

h=h, +h (2.36)

loc
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En la tabla A2 del anexo 8 se exponen los valores de los coeficientes de pérdidas
locales para los accesorios instalados en el sistema de tuberias perteneciente a la
linea de DN 150 (Reza 2000).

Teniéndose en cuenta que la sumatoria de los coeficientes de pérdidas locales en la
linea de DN 150, varia con relacion a la linea de DN 100, se calcula este coeficiente

por la ecuacién 2.37:

é:t = 2gval + 2écodo + é:tefde (237)

Las pérdidas totales en ese tramo de tuberia y accesorios se calculan a través de la

ecuacion 2.38:

h=h, +h (2.38)

loc

Las pérdidas totales en la tuberia de impulsion se calculan por la expresion 2.39:
Perp = Pugo +Nysp + gy (2.39)
2.5.4. Célculo de la altura estética

El calculo de la altura estatica se realiz6 por la expresion 2.40:

AZ=H, —H. (2.40)

Para la condicion del maximo nivel del liquido en el tanque se emplearon las siguientes

alturas estaticas:

Hpp = 2/435m Himp = 2135m

El calculo de las pérdidas totales en el sistema se realiz6 por la ecuacién 2.41:
h, =hg, +AZ (2.41)
2.5.5. Caracteristicade la red

La caracteristica de la red del sistema de tuberias en la instalacién de hidrotransporte

se encomienda calcular por la ecuacion 2.42, (Alexandro 1986).

H, =AZ+R -Q° (2.42)
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Donde R, es el coeficiente generalizado de resistencia de la red exterior de la
instalacion de transporte hidraulico (s?’m®); AZ es la altura estatica (m) y Q es el
caudal transportado por la bomba (m3/s).

La resistencia mecanica de la linea se establece segun Nekrasov (1986) por la

ecuacion 2.43:

L 8
[t —yye|—S 2.43
i (f“’ D é) g-7°-D* (2.43)

Donde:

f, — Factor de friccion para fluidos Herschel-Bulkley en régimen laminar

(adimensional);
L- Longitud de la tuberia (m);

D - Diametro interior (m);
2. ¢, — Coeficiente de resistencia total en la instalacion.

Para efectuar los célculos con mayor facilidad se efectué un analisis de las longitudes
equivalentes de tuberias y accesorios. Donde se cuenta con un tramo de conducto
rectangular, el que se utiliza para descargar el fluido al tanque, por lo que es necesario
llevarlo a un coeficiente de pérdida local, que equivale a cierto valor de longitud de

tuberia recta como se muestra en la tabla 2.1 (Rodriguez 2013).

Tabla 2.1. Equivalencia de longitud de tuberia recta existente en la instalacién semi-

industrial a un coeficiente de pérdida local.

, Diametro Longitud Coeficiente
Tramos de tuberia
(mm) (m) $
Conducto rectangular de drenaje al 537 161 0.0365
tanque

2.6. Expresiones para la determinacion de costos asociados al sistema

hidraulico

Para determinar los costos asociados al sistema, son caracteristicos en la formulacién

del problema de racionalizacion del transporte de fluidos, el costo atribuible a las
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tuberias (costos fijos) y el costo energético en cuanto a costos de explotacion (costos
variables) (Aguirre et al. 1996; Martinez & Jauregui 2007; Hechavarria 2009). El costo
unitario de consumo energético en que se incide al trasladar un metro cubico de pulpa

lateritica con dispersante se expresa mediante la ecuacion 2.44 (Laurencio 2007):

(2.44)

C; — Costo unitario de transportacion (CUC);

G, — Gasto horario de la bomba (CUC);

Q- Caudal del fluido transportado para el punto de mayor eficiencia (m?/s);
L- Longitud de la linea (m).

2.6.1. Gasto horario de la bomba (costo variable)

En el siguiente andlisis solo se tienen en cuenta los gastos por consumo de energia

eléctrica, mostrandose en la ecuacion 2.45 (Kenneth 2000).

Gb = Cele’ct (245)
Donde Ceict €s el costo por el consumo de energia eléctrica expresado en CUP, el
cual se determina por la ecuacion 2.46:

Celéct = e (246)

Donde:

T,— Tarifa de corriente eléctrica de la Universidad de Moa; 0,31 CUP/KW - h;
N, — Potencia necesaria para transportar el fluido por la bomba (kW);

t.— Cantidad de horas de funcionamiento (h);

n, — Rendimiento del motor eléctrico; 0,9 %;

n, — Rendimiento de la bomba.
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2.7.

Conclusiones del capitulo

Los procedimientos y técnicas experimentales utilizados para el andlisis estan
fundamentadas a partir de la necesidad de la caracterizacion de la pulpa
lateritica con dispersante y su comportamiento en el hidrotransporte por
tuberias.

Se trazo la metodologia de célculo para el hidrotransporte de la pulpa lateritica
con dispersante, ajustandose al modelo Herschel-Bulkley, con el objetivo de

validar este procedimiento para obtener los puntos operacionales de la bomba.
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3. CAPITULO 3. ANALISIS DE LOS RESULTADOS
3.1. Introduccién

La correcta seleccion del equipamiento y los instrumentos que se emplean en las
diferentes instalaciones industriales, garantiza el adecuado funcionamiento de la
empresa, para ello es necesario determinar y analizar el régimen de trabajo de las
bombas, para asegurar una eficiente operacion del sistema y disminucion de los

consumos innecesarios de energia.

El objetivo de este capitulo es mostrar los resultados obtenidos en esta investigacion,
el comportamiento del hidrotransporte de la pulpa lateritica con el uso del dispersante
Flosperse 600. Utilizando las curvas caracteristicas de la bomba nG (H-Q, P-Q, n—Q)
establecidas por Sablén (2019) con un namero de revoluciones de 1 400 r/min y la
curva caracteristica de la red utilizando pulpa lateritica con el dispersante analizado,
se propone obtener los puntos operacionales del sistema, estableciendo una
comparacién con los resultados establecidos por Sablon (2019) con la pulpa cruda.

3.2. Densidad de la pulpa lateritica con dispersante

Para obtener los resultados de densidad en base a una mayor confiabilidad, se
tomaron tres muestras representativas de pulpa lateritica con dispersante Flosperse
600, las cuales fueron extraidas directamente de la toma de muestra de la linea del
flujometro de la instalacién semi-industrial de hidrotransporte de la Universidad de Moa
en funcionamiento. En la tabla 3.1 se muestran los datos de la densidad de la pulpa
lateritica con el uso del dispersante a una temperatura ambiente de 27 °C utilizando la

ecuacion 2.1.

Tabla 3.1. Resultados de los experimentos de densidad.

Densidad,

k Prueba 1 Prueba 2 Prueba 3 Promedio
1% %3

Densidad _de la pulpa
lateritica con 1469 | 146748 | 14877 | 147472

dispersante
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En la tabla anterior se observa que el valor promedio de la densidad para la pulpa
lateritica con el uso del dispersante Flosperse 600 muestra resultados similares
obtenidos por investigaciones anteriores (Aziz & Mohamed 2013; Rodriguez 2017;
Rosa 2018; Rodriguez et al. 2019), donde las mismas establecen valores de densidad

con la pulpa cruda cercanos a los valores obtenidos en esta investigacion.

Teniendo en cuenta el valor promedio de densidad de la pulpa lateritica con el
dispersante obtenido en la tabla 3.1, se despej6 el porciento de sélidos en peso de la
ecuacion 2.2 establecida en el capitulo Il. AplicAndose una ingenieria inversa y
conociéndose los valores de la densidad del sélido y del liquido dispersante obtenidos
por Rodriguez (2017) el valor de la concentracion de solidos en peso resulté ser de
45,21 %.

3.3. Comportamiento reoldgico de la pulpa lateritica con dispersante

Utilizando el viscosimetro rotacional RHEOTEST 2 y el método establecido en el
capitulo I, se obtienen los valores de gradiente de velocidad y esfuerzo cortante, como

se muestra en la tabla 3.2.

Tabla 3.2. Resultados reoldgicos de la pulpa lateritica con el uso de dispersante.

Gradiente de velocidad (s?) | Esfuerzo cortante (Pa)
169,23 44,23
93,30 41,37
57,08 40,42
30,98 31,86
18,82 28,53
10,40 23,78

6,10 21,40
3,45 14,27
2,06 9,51
1,17 7,13

Una vez obtenidos los valores de gradiente de velocidad (;/) y esfuerzo cortante ()
se trazo la curva de flujo a partir del disefio de una aplicacion informatica establecida
por Hernandez (2017) como se muestra en la figura 3.1, utilizando pulpa lateritica con
45,21 % de solidos en peso con la aplicacion del dispersante Flosperse 600 a

temperatura ambiente de 27 °C.
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= Herzchel-Bukley

Esfuerzo T

Gradiente G

Figura 3.1. Aplicacion informética para modelo reoldgico (Hernandez, 2017)

Por la forma de la curva representada en la figura 3.1 se observa que el modelo
reologico al que corresponde este comportamiento es el de Herschel-Bulkley. Los
valores se ajustan a un polinomio de orden dos. El coeficiente de correlacion (R) de la

curva fue de 0,94 respectivamente.

En la tabla 3.3 se resumen los parametros reoldgicos y el modelo obtenido para la

pulpa lateritica con el uso del dispersante Flosperse 600.

Tabla 3.3. Pardmetros reoldgicos segun el modelo de Herschel-Bulkley

T=7y+Ky"
7, K n R
45,21 | 4,001 |4,7682|0,4871| 0,94

% Solidos

El modelo reoldgico obtenido mostré un comportamiento plastico real, lo cual confirma
los resultados de algunos investigadores (Pérez & Garcell 2006; Pérez et al. 2008;
Pérez et al. 2010; Pérez & Garcell 2011; Rodriguez et al. 2016; Hernandez et al. 2017;

Rodriguez 2017; Rosa 2018), no siendo asi para otros estudios donde la pulpa es
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clasificada, ajustdndose al modelo plastico ideal para gradientes de velocidades

menores que 100 s Izquierdo et al. (2001).

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos en la tabla 3.3 se pudo comprobar que el
esfuerzo cortante inicial y el indice de consistencia (medida de la viscosidad del
material) disminuy6 considerablemente con la aplicacién del dispersante con respecto
a los obtenidos por (Rosa 2018; Sablon 2019), resultados que fueron confirmados con
investigaciones anteriores (Vasantha et al. 2005; Fadli et al. 2011; Hrushi et al. 2011;
Phulkerd et al. 2014).

3.4. Comportamiento del flujo de la pulpa lateritica con dispersante por

tuberias horizontales

Para clasificar el tipo de flujo experimentado de la pulpa lateritica con dispersante en
una tuberia horizontal se determiné la caida de presién experimental del fluido en un
tramo de longitud recta como se muestra en el capitulo Il. Se analiza el fluido con una
concentracion de sélidos en peso de 45,21 %, determinandose el esfuerzo cortante en
la pared de la tuberia por la ecuacion 2.6, y con el empleo del procedimiento descrito
por las ecuaciones 2.4 y 2.5 se determina el radio de concentracion en la seccion
transversal de la tuberia como se muestra en la tabla 3.4.

Tabla 3.4. Clasificacion del flujo de la pulpa lateritica con dispersante por tuberias
horizontales.

Velocidad Esfuerzo cortante en la Radio,
media, (m/s) | pared de la tuberia, (Pa) C%

A

0,199 20,555 0,999
0,407 27,337 0,999
0,72 34,782 0,999
0,81 36,601 0,999
1,061 41,192 0,999
1,261 44,459 0,999
1,495 47,975 0,999
1,806 52,234 0,999

Segun se muestra en la tabla 3.4, el flujo de la pulpa lateritica con el uso del

dispersante Flosperse 600, segun las velocidades experimentadas se comporto de
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forma homogéneo. Se pudo comprobar que el radio de concentracion de solidos en la
seccion transversal de la tuberia es superior en todos los casos que 0,8,
confirmandose con los resultados de otras investigaciones (Abulnaga 2002; Shashi
2004; Hu 2006; Wilson et al. 2006; Mitchell et al. 2007; Bartosik 2010; Moraga et al.

2013; Rodriguez 2017), lo cual posibilita aplicar un disefio basado en la reologia.

El comportamiento homogéneo de la pulpa lateritica con el uso del dispersante
Flosperse 600 se debe a que la concentracion de las particulas sélidas se mantiene
relativamente constante a lo largo de la seccion transversal de la tuberia. Esto sucede
porque la inercia de la particula suspendida es bastante despreciable y estas
permanecen dispersas uniformemente a lo largo del liquido (Shashi 2004; Rodriguez
2017).

3.5. Resultados de los calculos del gradiente de presion

En la tabla 3.5 se muestran los valores escogidos de presiones puntuales en los
mandmetros a partir de las pruebas experimentales de gradiente de presién realizadas
con la pulpa lateritica con aplicacion del dispersante Flosperse 600 en la instalacion
semi-industrial de la Universidad de Moa, al tener en cuenta la cantidad de fluido por
unidad de tiempo que circula en el conducto de didmetro nominal de 150 mm para

distintos nUmeros de revoluciones del motor de la bomba.

Tabla 3.5. Resultados de los célculos del gradiente de presion.

Q \ V) PO P1 APexp/L | APtes/L v fy Rem Er Remc Ve
m¥s) | (mis) | (mis) | (kPa) | (kPa) | (Paim) | (Pa/m) | (s (%) (mis)
0,0039 | 0,21 | 0,20 48,6 | 40,0 | 533,9 5344 | 134 |28 | 29,9 | 0,09 | 3071,0 | 4,12
0,0078 | 0,42 | 0,41 476 | 36,3 | 710,1 7159 | 26,8 {09 | 86,5 | 0,83 | 2877,3 | 3,94
0,0138 | 0,74 | 0,72 | 123,1 | 108,6 | 903,4 9055 | 47,3 | 0,4 | 204,6 | 0,23 | 2760,7 | 3,84
0,0156 | 0,83 | 0,81 | 102,8 | 87,6 | 950,7 948,1 | 53,3 | 0,3 | 245,4 | 0,27 | 2740,2 | 3,82
0,0203 | 1,09 | 1,06 | 103,6 | 86,5 | 1069,9 | 1070,3 | 69,6 | 0,2 | 366,6 | 0,04 | 2697,1 | 3,78
0,0242 | 1,30 | 1,26 | 107,3 | 88,8 | 1154,8 | 11453 | 83,1 | 0,2 | 478,8 | 0,82 | 2672,3 | 3,75
0,0285| 1,53 | 1,49 | 105,7 | 85,8 | 1246,1 | 12458 | 97,9 | 0,1 | 613,2 | 0,02 | 2649,7 | 3,73
0,0345| 1,85 | 1,81 93,7 | 71,9 | 1356,7 | 1347,5 | 118,7 | 0,1 | 819,5 | 0,68 | 2626,7 | 3,71

Segun los resultados del nimero de Reynolds modificado en la tabla 3.5, el régimen
de flujo experimentado para la pulpa lateritica con dispersante a una concentracion de
sélidos en peso de 45,21 % se comporta de forma laminar, demostrandose que el
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mismo se puede extender hasta valores de 819,5, llegando a superar los valores
obtenidos por Sablén (2019) considerando la pulpa cruda, esto demuestra la influencia
del dispersante el cual influye directamente en el régimen de flujo en la tuberia
aumentando la velocidad del fluido (Vasantha et al. 2005; Fadli et al. 2011; Hrushi et
al. 2011; Jiménez et al. 2011; Phulkerd et al. 2014).

Como se muestra en la tabla 3.5 se pudo corroborar que el Reynolds critico con el uso
del dispersante se encuentra considerablemente por debajo con respecto a los
resultados de Sablén (2019), lo que demuestra que al utilizar el dispersante se logran
alcanzar valores de Reynolds critico inferiores a los obtenidos con la pulpa cruday con
esto lograr acercarse al régimen de transicion viscosa donde el hidrotransporte de los
sélidos se realiza con mayor eficiencia (Metzner & Park 1964; Escudier & Presti 1996;
Rodriguez 2017).

Segun la tabla anterior podemos apreciar que las velocidades criticas también
disminuyen con el uso del dispersante, pero siguen siendo superiores a las
velocidades medias registradas en la seccién transversal de la tuberia lo que confirma
el régimen de flujo laminar de la pulpa lateritica con el uso del dispersante Flosperse
600. Este comportamiento se atribuye al elevado porciento de sélidos en peso de la
pulpa, el predominio de particulas finas que trae como consecuencia un aumento de
la viscosidad aparente. Estos resultados son corroborados por investigaciones en otros
sistemas, los cuales plantean que el régimen de flujo laminar en pulpas homogéneas
no es factible (Cooke 2002; Slatter 2004, 2005, 2006; Mitchell et al. 2007; Cowper et
al. 2010; Paterson 2011; Myers et al. 2017; Rodriguez 2017).

Como otro resultado del trabajo, en la tabla 3.5 se muestran los valores del gradiente
de velocidad, calculados con el modelo establecido en el tépico 2.5.3, evidencidndose
una correspondencia satisfactoria con los resultados expuestos en la reologia

realizada anteriormente en el apartado 3.3.

Considerando el esfuerzo de corte del fluido con la pared de la tuberia se determino
de forma tedrica y experimental, la caida de presion para la pulpa lateritica con el uso

del dispersante Flosperse 600 como se muestra en la figura 3.2.
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Figura 3.2. Comportamiento del gradiente de presién tedrico y experimental.

En el régimen de flujo laminar el error relativo puntual del modelo no superoé el 0,83 %
y el error relativo promedio al considerar todas las mediciones es igual a 0,37 %,
mostrando resultados menores con el uso del dispersante Flosperse 600 que los
mostrados por Sabon (2019)utilizando la pulpa cruda. Estos valores indican que existe
una correspondencia satisfactoria entre los resultados del gradiente de presidn
obtenidos experimentalmente y los valores teoricos calculados con el modelo
establecido. Los resultados de la metodologia aplicada demuestran mayor efectividad
gue investigaciones anteriores realizadas por Rodriguez (2016; 2017; 2019) donde el

error relativo promedio en la prediccion es de un valor de 4,6 %.

Los comportamientos mostrados por los valores expuestos en la tabla 3.5 ensefan
una probabilidad de efectividad de 99,63 %; lo cual esta en correspondencia con los
criterios expuestos en la literatura (Legra & Silva 2011; Retirado 2012; Rodriguez
2017), que abordan la modelacibn matematica de procesos industriales, donde se
especifica que para célculos de ingenieria una aproximacion del 90 % es satisfactoria,
debido a que los resultados siempre estan influenciados por los errores inherentes al

proceso de experimentacion.
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Teniendo en cuenta los resultados del gradiente de presion tedricos y experimental
mostrados en la figura 3.3 se evidencia una disminucién del gradiente de presion con
respecto a los valores obtenidos por Sablon (2019), lo que se puede interpretar que
con el uso del dispersante se garantisa mayores regimenes de flujo con menores
pérdidas, es decir, que la bomba necesita un menor esferzo para vencer la resistencia

del fluido en la linea.
3.5.1. Comportamiento del factor de friccion en funcion del Reynolds modificado

El coeficiente o factor de friccion es uno de los parametros de gran importancia en el
disefio a la hora de considerar las pérdidas de energia mecanica en el transporte de
fluidos a través de tuberias, que puede verse para estimar el diametro del conducto o
para evaluar la potencia necesaria del sistema a la hora de transportar los fluidos
(Bandala 2001; lbarz & Barbosa 2001; Vélez 2003; Davidson & Nguyen 2007;
Laurencio 2012; Martinez et al. 2014).

El factor de friccibn y el nimero de Reynolds, el cual se calculdé a través de las
ecuaciones establecidas en el capitulo Il para un 45,21 % de concentracioén de solidos
en peso, en funcion de la pérdida de carga en una seccion de tuberia, como se muestra
en la figura 3.3.
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Figura 3.3. Factor de friccion de Darcy en funcion del numero de Reynolds modificado
para la pulpa lateritica con dispersante.

54



Como se muestra en la figura 3.3 a medida que aumenta el nimero de Reynolds
modificado tiende a disminuir el coeficiente de friccibn de Darcy siendo estos

parametros inversamente proporcionales.

En régimen laminar la rugosidad de las paredes no afecta al factor de friccion; en
cambio, en régimen turbulento la rugosidad si influye sobre la distribucion de velocidad
y el factor de friccién, donde esta influencia depende mucho de la relacion existente
entre la profundidad media de los salientes er y el espesor de la subcapa laminar A.
Cuando el grosor de la subcapa laminar es mayor que la profundidad de los salientes
(A > er), el fluido fluye suavemente sobre estos sin que se origine perturbaciones
algunas, y la influencia de la rugosidad sobre la magnitud f no se manifiesta. Esto es
lo que ocurre en régimen totalmente laminar o en tubos considerados lisos en régimen
turbulento (Garcell et al. 2011; Rodriguez 2017).

A través de los resultados expuestos en la figura anterior se pudo comprobar que los
valores obtenidos del factor de friccibn son menores considerablemente a los
resultados de Sablon (2019) con el uso de la pulpa cruda, esto quiere decir que con el
uso del dispersante aumenta el numero de Reynolds modificado y disminuy6 el factor

de friccion, lo que se traduce en una disminucion de las pérdidas de energia.

A diferencia de la investigacién de Rodriguez (2017), se obtuvo como aplicacién
practica fundamental del modelo establecido en el presente trabajo, la posibilidad de
calcular de manera eficiente el coeficiente de resistencia en funcioén del Reynolds
modificado y el parametro ¥ que depende del nimero de Hedstrom y el indice de flujo,
lo cual es vélido para la evaluacion y seleccion eficiente de los sistemas de
hidrotransporte de la pulpa lateritica con el uso del dispersante Flosperse 600 en
régimen de flujo laminar, ajustandose a un comportamiento plastico real que responda
al modelo Herschel-Bulkley (Shashi 2004).

3.6. Analisis del sistema de bombeo de la instalacién semi-industrial de

hidrotransporte de la Universidad de Moa

El andlisis del sistema de bombeo de la instalacion semi-industrial de hidrotransporte

de la Universidad de Moa se efectud con el circuito cerrado, trasladando la pulpa
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lateritica con el dispersante Flosperse 600 a una concentracion de solidos en peso de
45,21 %; con la bomba nG, cierre de la valvula de recirculacion y la toma del
densimetro, con el empleo de la descarga al tanque. En la siguiente tabla 3.6 se
exponen los resultados de las velocidades que alcanza la hidromezcla lateritica con
dispersante en el momento de su transporte, las areas de la seccion interna transversal
de la tuberia, el Reynolds modificado y el factor de friccion en correspondencia con los
valores del didmetro interior en los conductos de la instalacion. Los calculos tedricos

se realizaron para un caudal de 73 m3/hy 1 400 r/min.

Tabla 3.6. Resultados de los calculos de las areas, velocidades, nimero de Reynolds

modificado y factor de friccién en los conductos de la instalacion.

| ineas Velocidades Areas Re ¢
(m/s) (m?) "
Tuberia de DN 100 2,482 0,008 1043,394 | 0,091
Tuberia de DN 150 1,089 0,018 366,626 0,22
Tramo del conducto rectangular de
drenaje al tanque DN 537 0278 0,073 85312 0,753

Los valores del nimero de Reynolds modificado (Rem < 2 100) alcanzados para las
velocidades experimentales corroboran que la pulpa lateritica con el dispersante
Flosperse 600 en la tuberia se encuentra en régimen laminar; es decir, las particulas
del fluido se mueven a lo largo de trayectorias lisas en laminas, deslizandose una capa
sobre la otra, constituyéndose la velocidad del fluido méxima en el eje de la tuberia 'y
disminuyendo rapidamente hasta anularse en la pared de la misma (Daily & Harleman
1975; McCabe et al. 1991; Mataix 1993; Karassik et al. 2001; Calderén & Pozo 2011,
Lépez 2014).

Teniendo en cuenta los resultados obtenidos con el uso del dispersante reflejados en
la tabla 3.6 se pudo comprobar que el Reynolds modificado en las tuberias de la
instalacion son mayores que los obtenidos por Sablén (2019) lo que implica una

disminucion del factor de friccion.

En la tabla 3.7 se muestran los resultados obtenidos del célculo de las pérdidas por
rozamiento lineal y local para la tuberia (succién e impulsion) y accesorios empleados

en la instalacion semi-industrial de hidrotransporte de la Universidad de Moa.
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Tabla 3.7. Resultados de los calculos de las pérdidas por rozamiento y locales en la
tuberia de succion y la tuberia de impulsion.

Tuberia de DN 100
Parametros (m) Impulsiéon | Succidn
Pérdidas por rozamiento (hy) 8,022 0,435
Pérdidas locales (hy) 2,007 0,602
Sumatoria del coeficiente de pérdidas locales (X&) 6,394 1,916
Tuberia de DN 150
Parametros (m) Impulsién | Succién
Pérdidas por rozamiento (h1) 2,394 0,118
Pérdidas locales (hy) 0,125 0,143
Sumatoria del coeficiente de pérdidas locales (&) 2,076 2,37
Total
Parametros (m) Impulsiéon | Succidn
Pérdidas totales del sistema (himp Y hsucc) 12,551 1,298
Pérdidas dinamicas (hgin) 13,849
Altura estatica para el maximo nivel del liquido en el tanque (AZmax) 0,3
Pérdidas totales para el maximo nivel del liquido en el tanque (htmax) 14,149

Segun la tabla 3.7 se puede apreciar que a medida que los diametros de tuberias son
menores las pérdidas por rozamientos aumentan ya que Sson inversamente
proporcionales, se pudo comprobar que las pérdidas por rozamiento son menores que
las obtenidas por Sablon (2019) en la instalacién para un 41,93 % de concentracion
de los solidos en peso con la pulpa cruda, esto depende principalmente de la
disminucién del factor de friccion de la pulpa lateritica a la hora de utilizar el
dispersante, ya que se aumenta el nimero de Reynolds en la linea. En este caso se
pudo comprobar que el factor de friccién influye en mayor medida que la velocidad del
fluido en la disminucién de las pérdidas. Este comportamiento se pudo comprobar por
investigaciones realizadas por otros autores (Océn 2005; Hechavarria 2009; Balcazar
2013; Braulio 2016).

Caracteristicas de la red para el sistema en la condicion del maximo nivel del

liguido en el tanque

En la tabla 3.8 se relacionan los valores de la caracteristica de la red de tuberias y
accesorios en funcion del caudal de trabajo de la bomba, que depende

fundamentalmente de la resistencia que existe en la misma.
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Tabla 3.8. Caracteristica de la red para el sistema con el maximo nivel del liquido en
el tanque.

Carga (m) 03| 45| 79| 93| 12,2| 152 | 185 | 22,1 | 30,2 | 34,8
Capacidad (m3/h) 0| 10| 30| 40| 60| 80| 100| 120| 160| 180

Con el empleo de las curvas caracteristicas (H — Q, P — Q, n— Q) obtenidas por Sablén
(2019) para la pulpa lateritica cruda a temperatura ambiente de 27 °C con una
concentracion de sdlidos en peso de 41,93 % y la curva de la red del sistema de tuberia
y accesorios en la instalacién, se pueden determinar los puntos operacionales de la
bomba nG con y sin el uso del dispersante Flosperse 600 como se muestra en la figura
3.4.

Teniendo en cuenta los resultados del punto de operacién de la bomba nG con y sin
el uso del dispersante Flosperse 600 se pudo comprobar que la bomba trabaja con
una potencia de 34,596 kW, con un rendimiento de 39,9 %, la carga-capacidad de la
bomba con el uso del dispersante se encuentra a 24,996 m de columna de pulpa y un
valor de flujo de 135 m3/h.

Comparando estos resultados con los obtenidos por Sablén (2019) con la pulpa cruda
se pudo comprobar que con el uso del dispersante se pueden garantizar mayores flujos
logrando incluso el doble de los obtenidos con la pulpa cruda para una resistencia

menor del fluido, aumentando asi la eficiencia en un 16,4 %.

Los resultados obtenidos por la pulpa cruda reflejados en la figura anterior muestran
una reduccién del gasto con respecto a la pulpa lateritica con el uso del dispersante
Flosperse 600, esto se traduce en que aparezca una probabilidad de una mayor
sedimentacion en las lineas y asi una disminucion de los didmetros de la tuberia
repercutiendo en los consumos energéticos de la bomba. Resultados que se pueden

corroborar por investigaciones anteriores, es este caso Gardea (2008).
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Figura 3.4. Curvas caracteristicas del sistema y la bomba nG para la condicién de la

descarga al tanque.
3.7. Valoracion econdémica

Una gran parte de los gastos capitales durante el hidrotransporte lo constituye los
gastos de energia eléctrica, su economia es una de las direcciones estratégicas de la
produccion en la etapa actual. Una seleccion y organizacién correcta en la explotacion
del equipamiento de bombeo en régimen econémico permite el ahorro de la energia
eléctrica, lo que aumenta la efectividad del transporte hidraulico. Teniendo en cuenta
siempre los problemas que esta puede causare al medio circundante, Williams (2016).

En la tabla 3.9, se muestran los resultados del analisis del costo energético, en el que
se incurre al transportarse pulpa lateritica con dispersante con una concentracion de
sélidos en peso de 45,21 %, para una longitud de tuberia recta horizontal de 61 metros,
en tres horas de trabajo con el uso de la descarga del tanque. Para los calculos se
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utilizé un nimero de revoluciones experimentado en la instalacion igual a 1 400 r/min,

con la metodologia presentada en el topico 2.9 de capitulo 2.

Tabla 3.9. Costo energético para transportar un m3 de pulpa lateritica con dispersante.

Costo totales de
transportacion (CUP)
1400 135 0,896 0,391

Como se muestra en la tabla 3.9 los costos totales de transportacion de la pulpa

r/min | Caudal (m3h) | Costo energético (CUP)

lateritica con dispersante Flosperse 600 considerando tres horas de funcionamiento
de la bomba dan muy por debajo a los obtenidos por Sablén (2019) considerando la
pulpa lateritica cruda para una hora de trabajo. Este resultado se debe principalmente
al caudal transportado y no tanto a la potencia consumida por la bomba ya que en
ambas investigaciones son similares, por lo que los costos totales de transportacion
dependen fundamentalmente de los caudales a transportar, es decir, a medida que

aumentan los caudales disminuyen los costos totales.
3.8. Conclusiones del capitulo

e Se determind el comportamiento reoldgico de la pulpa lateritica con el dispersante
Flosperse 600 a una concentracion de sélidos en peso de 45,21 % ajustandose al
modelo Herschel-Bulkley, donde se evidencié una disminucién en el esfuerzo
cortante inicial y el indice de consistencia demostrandose la incidencia del
dispersante.

e De acuerdo con los resultados de caida de presién experimental y tedrico en la
tuberia, el gradiente de presion en el hidrotransporte de la pulpa lateritica con el
dispersante Flosperse 600 para las condiciones estudiadas demostré una
probabilidad de efectividad de un 99,63 % y su error relativo promedio asociado a
su uso es de 0,37 %, lo cual permite validar la metodologia empleada.

e Se determind el punto de operacion de la bomba con el dispersante Flosperse 600
y se establecié una comparacién con los resultados de Sablén (2019), dando una
potencia consumida de 34,596 kW, con un rendimiento de 39,9 %, la carga-
capacidad se encuentra a 24,996 m de columna de pulpa y un valor de flujo de 135

m3/h.
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CONCLUSIONES GENERALES

« Se determin6 el comportamiento reoldgico y la densidad de la pulpa lateritica con
dispersante Flosperse 600 dando una concentracion de sélidos en peso de un 45,21
%, ajustdandose a un fluido con caracteristicas plastico real (Herschel-Bulkley),
dando valores de tensiones superficiales y indices de consistencia menores que los
reportados para la pulpa cruda.

o De acuerdo con los resultados de caida de presion tedrico y experimental en la
tuberia, el gradiente de presion en el hidrotransporte de la pulpa lateritica con
dispersante Flosperse 600 para las condiciones estudiadas manifesté una
probabilidad de efectividad de un 99,63 % y su error relativo puntual del modelo no
superé el 0,83 %, lo cual permite validar la metodologia empleada.

« Se determiné el punto de operacion de la bomba nG para diferentes condiciones de
trabajo utilizando el dispersante Flosperse 600, obteniéndose resultados de 24,9 m
y 135 m3h de carga-capacidad, con una potencia consumida por el motor de la
bomba de 34,78 kW y un rendimiento de 39,9 %, mejorando la eficiencia del

hidrotransporte en un 16,4 % con respecto a la pulpa cruda.
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RECOMENDACIONES

La recomendacione que se plantea a continuacion va encaminada a mejorar el

hidrotransporte de pulpa lateritica a escala industrial:

Aplicar los resultados de esta investigacion a escala industrial, ya que se demostré que
con el uso del dispersante Flosperse 600 a escala semi-industrial se pudieron
garantizar regimenes de flujo superiores a los obtenidos con pulpa cruda, todo esto se
debe a una disminucion de las tensiones superficiales del fluido y del indice de
consistencia, traduciéndose en un aumento en los regimenes de flujo, mejorando la

eficiencia de la bomba.
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ANEXOS

Anexo 1. Estacion experimental de hidrotransporte de la Universidad de Moa.
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Anexo 2. Equipos e instrumentos utilizados para las técnicas experimentales.

Figura 1. Viscosimetro rotacional de cilindros concéntricos RHEOTEST 2 y
analizador de humedad RAD WAG.

Figura 2. Picnbmetros y Balanza digital.

Figura 3. Probeta de 1000 ml.



Anexo 3. Autémata programable Simatic S7 300 conectado a una red de comunicacion
Ethernet.

Figura 1. Medios para procesar la informacion de las corridas a una PC.



Anexo 4. Instrumentacion de la instalacion semi-industrial de la Universidad de Moa.
/ oy - = : £ % : “»-.

Figura 2. Bomba centrifuga nG.



Sensor de presion SITRANS P PED: SEP C€

Este transmisor capta la variable de proceso, la transforma en eléctrica y la transmiten
en corriente a un autOmata programable. Tiene una precision de 0,2 % del alcance de

medida.

Marca: SIEMENS, Made in France

Tipo: D-76181 Karisruhe

Nr. Fab. N1-T926-9532239

Un: DC 10,5......45V (no Ex) Salida 4...20 mA
Alcance de medida: 0,01...1 bar

Limites de sobrecarga: -1...6 bar

Class de proteccion IP65

(Catalogo facilitado por el fabricante * SITRANS P measuring instruments for pressure.

Transmitters for pressure y datos sacados de la Chapilla Técnica del Equipo).
Termo Resistencia PT-10 "'sa TERMIBEL N.V~

Cuya medicidén estd basada en la propiedad que poseen todos los conductores de
variar su resistencia en funcién de la temperatura. La resistencia eléctrica aumenta
con el crecimiento de la temperatura y entonces hablamos de coeficiente de
temperatura positivo PTC (Positive Temperature Coeficient), esto por ejemplo con las

termo resistencias de platino.

Réf: T Co 61- 2009

PAVE. DU ROEULX Z.1.

B-7110 STREPY-BRACQUEGNIES Marca: ISO 9001
Type: Pt 100

Range: 0/1000C

s.n.: T-40

pa—._
,;-".1__::5-'

(Catalogo facilitado por el fabricante “ USM- Instrumentacion y Automatizacion — Sem.
| 2005 y datos sacados de la Chapilla Técnica del Equipo).



Flujometro

G

Esta disefiado para medir un flujo maximo de 200 m3/h.

Densimetro DT 301 (Density Transmitter)

Con una exactitud de £ 0,1 %. Este transmisor es un instrumento desarrollado para la
medicién continua, en una linea de concentracion liquida y densidad, directamente en
el proceso industrial. Esta disefiado para las aplicaciones de mando de proceso, los
transmisores generan una sefial de 4-20 mA proporcional a la concentracién de la

densidad.

Marca: Smar

Tipo: DT 301
Serial No: 3794-08
Temp. 60 0C max
Vmax. 30 Vdc
Imax. 110 mA



(Catalogo facilitado por el fabricante * DT301 SMART CONCENTRATION/DENSITY
TRANSMITTER vy datos sacados de la Chapilla Técnica del Equipo).

Medidor de nivel BM 700 (Level-Radar)

Sirve exclusivamente para la medicion del nivel, de la distancia, del volumen y para la
medicion por reflexion de liquidos, pastas, lodos, mercancias a granel y cuerpos
solidos. El instrumento tiene una exactitud de + 0,05 %, con clase de proteccion IP 67.
Marca: KROHNE.

Fabricado: Duesburg Germany
Altura del tanque (rango medio) 0,5 m a 20 m (1,64 pies a 65,6 pies)

Precisién de la medida (distancia) desde 1 m (3,3 pies): £ 1 cm, hasta 3,3 m (10,8
pies): + 0,3 %

Cddigo: C € 0682

Version: 5.05

Vk-Auftrag: 886085/010

Serien-Nr: 8/348465.002

Baujahr: 2008

Manufact: 160120080623
Hilfsenergie: 24V DC/AC
Ausgangssignale: 4...20 mA HART

(Catalogo facilitado por el fabricante ~ Installation and operating instructions Level-

Radar BM 700 y datos sacados de la Chapilla Técnica del Equipo).



Anexo 5. Material utilizado como dispersante.

Figura 1. Dispersante Flosperse 600.

Figura 2. Pulpa lateritica con el uso del dispersante Flosperse 600.



Anexo 6. Velocidad de sedimentacion de la pulpa lateritica cruda.

Tabla Al. Velocidad de sedimentacion en funcion del porciento de soélido de la pulpa

lateritica.
Porciento de sdlidos Concentracion de la Velocidad de
en peso Wp, (%) suspension, (g/l) sedimentacion (m/s)
44 642,7 0,80 - 10°®




Anexo 7. Caracteristicas constructivas de la instalacion semi-industrial de

hidrotransporte de la Universidad de Moa.

Tabla Al. Caracteristicas de los elementos constructivos de la instalacion semi-

industrial.

Lineas fundamentales (diametros interiores)

Tuberia de impulsion predominante 102 mm
Diametros en impulsion . .
de la bomba nG 126/25 Tuberia del flujometro 102 mm
Conducto rectangular de drenaje al tanque 537 mm
Diametros en la succién | Tuberia de succion 102 mm
de la bomba nG 126/25 | Typeria de la salida al tanque 154 mm

Longitudes de tuberias

Tuberia de impulsién de DN 100 con la descarga en la

succion de la bomba 31,3m

Tuberia de impulsién de DN 100 con la descarga al | 28,75 m
tanque

Longitudes en la
impulsion de la bomba
nG 126/25

Conducto rectangular de drenaje al tanque de didmetro | 1,61 m
equivalente 537

Tuberia de impulsién de DN 150 con la descarga en la | 27,69 m
succion de la bomba

Tuberia de impulsiébn de DN 150 con la descarga al | 25,16

tanque
. Tuberia de succion DN 100 2,115 m
Longitudes en la
succién de la bomba nG | Tuberia de salida del tanque de DN 150 1,36 m

126/25 Tuberia de succién 3,475 m




Anexo 8. Coeficientes de pérdidas locales en la impulsidén para la descarga al tanque.

Tabla Al. Coeficientes de pérdidas locales para la linea de impulsion de DN 100.

Accesorios en lalinea de

Coeficiente de

impulsion de DN 100 Cantidad resistencia §
Valvula de compuerta DN 100 2 0,136
Codo 90° DN 100 9 0,51
Ye DN 100 1 0,5
Te flujo desviado a 90° 1 1,02
Ensanchamiento 1 0,25

Tabla A2. Coeficientes de pérdidas locales para la linea de impulsion de DN 150.

Accesorios en la linea de

Coeficiente de

impulsion de DN 150 Cantidad resistencia §
Vélvula de compuerta DN 150 2 0,12
Codo 90° DN 150 2 0,45
Te flujo desviado a 90° 1 0,9




