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Studiul influenpei excentricitapii bulei Taylor asupra vitezei de
deplasare in curgerea bifazica de tip slug

EUGENIA-TEODORA IACOB TUDOSE*

Universitatea Tehnica ,,Gh.Asachi” 1a°i, Facultatea de Inginerie Chimic&, Bd. Mageron, Nr.71, 700050, la®, Roméania

The rise velocity of a Taylor bubble has been correlated with its eccentricity based on Navier-Stockes equations
applied between two parallel plates and continuity equation. The equation based on the mathematical
model has been used to interpolate the experimental data obtained in a solid-liquid system. Another simplified
equation that correlates adimensional resistance force with bubble eccentricity, has been obtained using

experimental data nonlinear interpolation.
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Curgerea de tip piston (,,slug™) este unul din regimurile
de curgere bifazica intalnitd in multe situaii practice, de
exemplu in reactoarele nucleare, in utilajele de generare
a energiei geotermale, Tn boilere, evaporatoare,
condensatoare ©i reactoare chimice unde au loc transferuri
de masa °i cdldura intre fazele gazoasa °i lichidd, in
producerea de hidrocarburi °i transportul lor in conducte.
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Curgerea de tip piston este caracterizatd de bule mari
in forma alungitd, numite °i bule “slug” sau bule Taylor,
care ocupd cea mai mare parte a secpiunii transversale a
conductei, a®a cum se prezintd in figura 1. Lichidul din
fapa unei bulei Taylor ce se ridica este dezlocuit, astfel incét
sub acpiunea forpei gravitagionale se formeaza un film
subpire de lichid descendent. Filmul curge de-a lungul bulei
Taylor patrunzand in zona din spatele acesteia. Datorita
unei cre®teri bru®te a presiunii statice, aici are loc separarea
filmului de lichid. De asemenea, corespunzator patrunderii
filmului de lichid in spatele bulei, se formeaza a®a numitele
vortexuri. Viteza filmului este dependentd de lungimea
bulei, deoarece este rezultatul echilibrului intre forpa
gravitapionala °i cea de frecare. In urma coalescenpei, bula
Taylor devine mai lunga i filmul de lichid de-a lungul bulei
este accelerat, antrenand in zona de lichid din spatele bulei
Taylor multe bule mici de gaz. Cand distanpa de separare
ntre doud bule Taylor succesive este destul de mare, mai
mare decat o valoare criticd, toate bulele au capul rotunjit
%I se ridicd cu o viteza uniform constanta, U_; independenta
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de lungimea lor, L, atata timp cat lungimea bulei este
egald sau mai mare decat trei diametre ale conductei [1,
3,7]. Vitezafilmului de lichid la trecerea in zona din spatele
bulei Taylor se menpine constantd, astfel incét aceasta zona
rdmane de lungime constantd. In acest caz curgerea este
numitd curgere piston sau “slug” stabild. Daca distanpa
dintre doud bule succesive este mai mica decat valoarea
criticd, bula Taylor ce succede prima buld va avea un varf
deformat datorita vortexurilor cauzate de filmul rezultat de
la prima [1]. In acest caz, cea de-a doua buld Taylor va
accelera °i in final, coalesceazd cu prima buld Taylor.
Aceasta este o caracteristica a curgerii “slug” instabile.

Viteza de deplasare a bulei Taylor este un parametru
important in calculul unor méarimi caracteristice curgerii
slug cum ar fi fracpia de goluri °i cdderea de presiune [2].
Bula Taylor se ridicé prin faza lichida cu o viteza care este
rezultatul acpiunii forpelor ce se manifesta asupra ei: forpa
lui Arhimede ©i forpele datorate inerpiei, frecarii i tensiunii
superficiale. Viteza ascensionald a bulei Taylor depinde de
diametrul conductei, D, de unghiul de inclinare, de
proprietahile fizice ale fazelor de gaz i lichid (densitate, p,
vascozitate, |, °i tensiune superficiald, o), ca °i de debitele
celor doua faze.

In cazul bulei Taylor care se deplaseaza in urma alteia,
corespunzator regimului slug nestapionar, s-a stabilit
experimental [3] ca viteza de ridicare, U, depinde
exponenpial de distanpa de separare, L, dintré cele dou

bule:
Ug=U, [1+Cexp(_g L ﬂ (1)

unde U este viteza bulei n regim stapionar, D este
diametrul coloanei, C °i 3 sunt parametri ce se pot
determina experlmental i aparent depind °i de
proprietapile lichidului [3].

Tudose °i Kawaji [4,5] au pus in evidenpd experimental
doud efecte ce stau la baza mecanismului de accelerare a
bulelor Taylor °i anume descentrarea bulei de la centrul
axei conductei prin care are loc curgerea cat °i varful
deformat al acesteia. Ambele contribuie la o reducere a
forpei de rezistenpa ce se manifesta asupra bulei, rezultand
intr-o cre®tere semnificativa a vitezei de deplasare a bulei.
Ei au utilizat un model solid al bulei Taylor pentru a controla
Cu exactitate pozipia acesteia in raport cu axul tubului.

Trecerea in revista a literaturii de specialitate a pus in
evidenpa lipsa unei ecuapii pentru viteza de deplasare a
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celei de a doua bule Taylor, in sistem dual, in curgerea
piston (slug) nestapionard, care sé fie fundamentaté teoretic
9/ sd includa efectul descentrarii, observat experimental.
De aceea lucrarea propune obpinerea unei expresii a vitezei
de deplasare a unei bule Taylor ce se mi°ca accelerat in
funcpie de excentricitatea acesteia.

Modelul analitic pentru corelarea vitezei de ridicare a bulei
Taylor cu excentricitatea acesteia

Curgerea prin spapiul dintre bula Taylor °i perepii
conductei poate fi redusa la o curgere printre placi paralele
cand raportul diametrelor D/D, este apropiat de unitate,
a®a cum este indicat in figura 2.

Ecuabia Navier-Stockes pentru curgerea intre doud placi
paralele in direchia y este:
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Fig. 2. Curgere printre placi
paralele
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Ultima ecuapie se simplificd pe baza urmatoarelor
ipoteze:

- curgere laminard, deplin dezvoltatd, regim stapionar;

- nu exista curgere pe direcpiile x ©i z, deciv , v, =0;

- componenta de viteza pe direcpia y nu variaza pe
direcpiile x i y:

Py W 5,0
. ox oy T ox? oy’
obpinandu-se:
) azvv
o PE T H ©)

In vederea compararii ulterioare cu rezultatele
experimentale obpinute de Tudose °i Kawaiji [4, 5] pentru
o0 bula solida de tip Taylor, se utilizeaza urmétoarele condipii
la limitd pentru obpinerea constantelor de integrare:

z=0 v, =0
zZ = h Vy =0 (4)
unde h este distanpa dintre placi °i, respectiv, dintre peretele

bulei °i cel al conductei. _
Distribupia vitezelor la curgerea intre doud placi este:

Yy =2_1J(%_pgyj(zz _hz) ®)

Pentru un spapiu anular excentric, distanpa h dintre
peretele bulei Taylor ©i cel al tubului poate fi exprimata
funcpie de distanpa h_ (definitd ca distanpa dintre peretele
bulei Taylor °i cel al tubului Tn cazul in care bula este
centratd, adica coaxiald cu tubul), i coordonata azimutald

D e 1 . .
nz’*,datafund simetria sistemului

(careiavaloridelaOla
[8] (fig. 3):
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Fig. 3 Spapiu anular excentric

h=h, |i1+ecosLDf/2ﬂ ©6)

unde e reprezintd excentricitatea adimensionala a bulei
in raport cu axul tubului definita de relaia:
p .
e=——-—"
(D-Dy)/2
unde d este distanpa dintre axul bulei °i cel al tubului.
In concordanpa cu ecuapia anterioara, se poate scrie:
pentru d=0(=)e=0=>h="h, si

=d/h,

.
pentru d=zh(=)e=x1=>h=0 ")
cu ¢ variind intre limitele 0 %i E%.

Integrand distribupia vitezelor pe direchiile z °i ¢, se poate
obpine fluxul de lichid total ce curge de-a lungul bulei Taylor
funcpie de excentricitatea acesteia.

Dy
2 h

0=2 j jvy~dz-d§ (8)
00

Inlocuind expresiile v, %/ h 1n ecuabia debitului, rezulta:

nD,, ;[ dp 2
=——Lp} E—pg |(1+1,5
Q 12” o [@ p‘>,"}( + € ) (9)

expresie ce indica ca debitul de lichid ce curge de-a lungul
bulei Taylor solide depinde de patratul excentricitapii bulei
Taylor.

Pe baza ecuaiei continuitapii:

0=v, s (10)

poate fi dedusd viteza de deplasare a bulei Taylor intr-un
sistem solid-lichid, dependenta de excentricitatea acesteia:

__h (o
s 50 [r5)

In cazul unei bule Taylor gazoase, condipiile la limita
pentru stabilirea distribupiei vitezelor in faza lichida sunt:

¥
z=0 vy—vy

2

(12)

z=h v, =0
unde v “este o viteza constanta la interfapa gaz-lichid.
In acest caz, distribupia vitezei in filmul de lichid din jurul
bulei Taylor ia forma:
1

— ap 2 vy *
v, —E[g—pgy ](z —hz)——h—z+vy (13)

*

iar viteza de deplasare a bulei Taylor gazoase devine:

*

h’ op 2vih
=t | = 1+1,5¢* y 0
Vg 3'uDB [ay pgy ]( e )+ DE (14)

Comparand ecuabiile (11) i (14), se observa ca viteza
de deplasare a unei bule Taylor intr-un sistem gaz-lichid
este mai mare decat cea pentru un sistem solid-lichid,
diferenpa dintre cele doua viteze fiind data de termenul
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. 2v h,
liber

-Tn schimb, exceptand gradientul de presiune,

D,
dependenpa vitezelor de deplasare de excentricitatea bulei
ramane aceea®i pentru ambele sisteme. (17)

Dependenpa gradientului de presiune de excentricitatea
adimensionald a bulei a fost anterior stabilita [6] pentru o
buld Taylor solidd in forma:

pv,”
2L

-prg, =K (15)

cup, ®ip, presiunile la varful °i la baza bulei Taylor, indicate
in figura 1,
(16)

K=b"|(o, +K, )+ f—2—|-1
|:( 2 en) fD"‘D

(i) -G
Uy (141,567 (17

incare b, a,, K_, ¢, sunt coeficienpi cu valori bine stabilite
[6], Re, este criteriul Reynolds pentru filmul de lichid ce
curge n jurul’bulei Taylor cu viteza v, calculat cu diametrul
echivalent al spapiului de curgere anular conform relapiei:

d
y=tL )
cu p %y, densitatea °i respectiv vascozitatea dinamicé a
lichidului la temperatura de lucru. inlocuind expresiile (16)-
(18) Tn ecuapia (15), se obpine:

Re

hu 2
Vp =——2————b"| (0, + K, )+
B 6p(D—DB)2DB{ |:( 2 en)

C1 LTB _
"Re,(1+1,5¢) (D—D,)

(19)

f(1+15 )

Se observa ca viteza bulei crete cu excentricitatea
acesteia, cre®tere ce este in acord calitativ cu masuratorile
experimentale raportate pentru un sistem gaz-lichid in
curgere slug ce indicd o accelerare a bulei cand aceasta
este descentrata.

Rezultate i discupii

Cantitativ modelul propus d& o cre®tere procentuald de
cel pupin 30 % a vitezei de ridicare a bulei Taylor secundare
pentru o descentrare maxima (e=%1), a®a cum indica
figura 4. Datele experimentale efectuate de Aladjem [7],
demonstreaza cre®teri ale vitezei de deplasare a celei de
a doua bule Taylor de pana la 90%, in funcpie de distanpa
fapa de bula ce o precede. In concluzie, modelul prezentat
indica o variapie mai pupin semnificativd decat cea indicata
de datele experimentale, dar acesta ia in considerapie doar
descentrarea bulei, nu °i distanpa de separare dintre bulele
Taylor consecutive.

Forpa de rezistenpa totald poate fi calculata cu relapia:

2

F =c A}
unde c, reprezinta coeficientul de rezistenpa totala a bulei
dat de suma coeficienpilor de frecare, ¢, ° de formd, c, iar
v, este viteza medie de curgere a filmulli de lichid in Jurul
bulei Taylor. Pe baza ecuapiei continuitapii, forpa de
rezistenpd poate fi exprimata funcpie de viteza de deplasare
a bulei Taylor in forma:

(20)

1102

kZ pv 2
F=aim—- @)

cu k raportul dintre diametrul bulei °i diametrul conductel.
Dacé se considera cé cei doi coeficienpi de rezistenpa
precum ©i gradientul de presiune din expresia vitezei de
deplasare a bulelor nu variazd cu excentricitatea bulei,
atunci, pe baza ecuapiilor (19) ©i (20), dependenpa forpei
de rezistenpd de excentricitatea bulei este data de relaia:

K 1’ Rey 5 (e,
12K 72p(D-D,)' DL |

l

¢ L
+K, )+ ! (] -
) Re, (1+1.5¢*) (D-D,) (22)

~1}(1+1.5¢%)

Ecuabia demonstreazd o cretere cu atat mai accentuatd
a forpei de rezistenpa cu cat bula este mai descentrata, fapt
ce este opus trendului experimental. Se impune deci
stabilirea unei dependenfe a coeficientului total de
rezistenpa, c, de excentricitatea bulei.

Coeﬁuenbu de frecare, ¢, °i de forma, ¢, menpionapi
anterior depind de excentricitatea bulei conform ecuapiilor

[6]:

R L )

C Ly—D,/2
1 B B _1] @)

+Ref(1+l,582) D-D,

cf=b2[(a2+1<m)+

+ C : L,—Dy/2 _1 4)
Ref(1+1,5e) D-D,

Se remarcd faptul cé variapia coeficientului de rezistenpa
cu excentricitatea bulei urmeaza calitativ trendul
experimental. Pindnd cont de ecuapiile (23) °i (24) inlocuite
in expresia forpei de rezistenpé (22), se obpine dependenpa
acesteia de excentricitatea bulei, scrisa Tntr-o forma
generalizata astfel:

F, =q (1+l,5€2 )2 +b'(1+1,532)+c' +

: - 25
+d (1+1,5¢*) @)
unde a’_, b, c,d sunt coefic_:ienbi num_erici cu _valor_i bine
determinate funcfie de lungimea bulei Taylor °i debitul de
lichid care curge prin instalapie. Se adimensionalizeaza
forpa de rezistenpd conform ecuajiei (26) pentru o valoare
oarecare a excentricitapii bulei, prin raportarea acesteia la
forpa de rezistenpd pentru o valoare extrema a
excentricitahii, e==%1, obpindndu-se in forma generala:

F/F,_, = (1+1,562)2+b(1+1,562)+c+
+d(141,5¢*)" #)
cu a, b, ¢, d coeficienpi numerici.
Datele experimentale indicé o cre®tere a raportului F/
F..—.. PENtru excentricitatea bulei variind de la -1 la 0 °i
respectlv 0 descre®tere a acestuia pentru excentricitate
variind de la 0 la +1. Pe baza modelului discutat anterior
conform ecuapiei (26), se obpin valori pozitive ale
coeficienpilor a, b, ¢ °i d, ceea ce ar conduce la o variapie a
funcpiei F/F diferit de datele obpinute experimental.

t te=%1
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Aceasta s-ar datora unei posibile variapii a vitezei de curgere
in filmul de lichid cu excentricitatea bulei ceea ce ar
conduce °ila o variapie a distribupiei presiunii din jurul bulei,
deci la o variapie implicitd a gradientului de presiune,
sugerand ca cele doud marimi sa fie tratate inter-
dependent.

Reprezentarea graficd a variapiei forpei de rezistenpd
adimensionale funcpie de descentrarea bulei conform
datelor experimentale, indicd o cre®tere semnificativa a
acesteia conform figurii 4 °i respectiv, figurii 5,
corespunzatoare unor debite diferite de lichid. Datele
experimentale au fost interpolate neliniar folosind o ecuajie
de forma ecuabiei (26), rezultdnd anumite valori pentru
coeficienpii numerici a, b, ¢ ®i d, indicate in acelea®i figuri
495,

- 35

[ ]
.g 30 4
2 15 * ¢
£ 10-
‘E * *
S35 . .

0 T T T "_H_’l Ll T T
-1 08060402 0 02040608 1
¢ (adimensiomal)

Fig. 4. Variabia procentuald a vitezei de ridicare a bulei Taylor
funcpie de descentrarea acesteia

I ® date experimentale — interpolare date experimentam

interpotare date
experimentale;
a= 0,302

b =-1,257
c=2,182
d =0,220

0,8 T T T T T T T T T
-1 08 -06 04 -02 0 02 0,4 0,6 0,3 1
e (adimensional)
Fig. 5 Comparapie intre datele experimentale °i analitice, pentru
L,,=150 mm, debit de lichid 5,064L/ min (Re=1271,6)

Datele experimentale pot fi interpolate neliniar folosind
0 ecuahie mai simpla de dependenpa a forpei de rezistenpd
adimensionale de excentricitatea bulei, de forma:

F/F,,=m+(1+1,5¢) @)
in care m °i n sunt coeficienpi numerici. Datéle
experimentale, datele interpolate precum ©°i valorile
coeficienpilor sunt reprezentate in figurile 7 °i 8, pentru cele

doud debite menpionate anterior.

Concluzii

Pornind de la ecuapiile Navier-Stockes °i ecuapia
continuitapii pentru un sistem solid-lichid °i respectiv, un
sistem gaz-lichid, s-au stabilit relapii de dependenpa intre
viteza de deplasare a bulei Taylor accelerate ©i
excentricitatea acesteia. Pentru sistemul solid-lichid, o
ecuapie de forma modelului matematic rezultat a fost
utilizatd pentru interpolarea datelor experimentale
disponibile. In plus, pentru acela®i sistem, s-a propus o
form& simplificatd a ecuapiei de dependenpa de
excentricitatea bulei pe baza interpolarii neliniare a datelor
experimentale.
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W_date experimentale — interpolare date experimemale—|

13

interpolare date
experimentale:
a=0,125
b=0419
<=1,079
4=0,478

-
™
)

FFt(e=1)
-
»

09 T 1 T T T T T T T
-1 48 06 -04 -02 [ 0,2 04 06 [1X] 1

¢ {(adimensional)

Fig. 6. Comparapie intre datele experimentale ©i analitice, pentru
L ;=150 mm, debit de lichid 9,064L/min (Re=2277)

¢ date exper — interpolare Y=m+(1 +1,5X"2)"n]
L5
m=0,424
1,4 1 n=0,748

Ft/Ft{e=1}

0,8 r ; T v T T T T T
-1 08 -06 -04 02 [} 0,2 0.4 0,6 0.8 1
e(adimensional)

Fig. 7. Interpolare date experimentale pentru L ;=150 mm, debit

de lichid 9,064L / min (Re=1271,6)

l ® date experimentale — interpolare Y=m-0-;1+1,5X"2)"n|

* m=0,231
* n=4,377

Ft/Ft(e=1)

0,9 1

0.8 T . . . r . . ; T
-1 08 06 04 42 0 02 04 06 08 1
e (adimensional)
Fig. 8. Interpolare date experimentale pentru L =150 mm, debit
de lichid 9,064L / min (Re=2277)
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