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Formato da Jornada

A 12 Jornada de Escoamentos Multifasicos oferecera palestras ministradas por pesquisadores
brasileiros e estrangeiros. Mais especificamente, estima-se que a 12 Escola Brasileira de
Escoamentos Multifasicos contara com 12 palestras ou aulas tedricas basicas ministradas por
especialistas brasileiros (capitulos do livro a ser editado), enquanto que o 2° Encontro Brasileiro
sobre Ebulicdo, Condensacao e Escoamentos Multifasicos com a apresentacao de 40 trabalhos
técnicos (artigos). A Jornada contara ainda com 5 palestrantes estrangeiros convidados.

O viés privilegiado pela jornada foi o de contemplar tépicos basicos e aplicados com expressivo
interesse e utilidade para a comunidade. Em especial, definicdes e conceitos basicos, equacdes
fundamentais, formulagcdo e ferramentas matematicas, o modelo de dois fluidos, modelos
cinematicos, modelagem e transferéncia de calor em escoamentos fluido-sélidos e fluido-fluido,
mudanca de fase, instrumentacdo e analise de sinais aplicadas ao escoamento bifasico,
introdugcdo a simulagdo numérica computacional de escoamentos multifasicos, formulagéo
Euleriana-Euleriana de escoamentos bifasicos, geracdo de malhas adaptativas para
escoamento a bolhas, ondas e instabilidades, tépicos industriais e aplicacdes.

Nas palestras nacionais, a intencao é apresentar os topicos de forma acessivel para alunos de
graduacao e pos-graduacao. O objetivo é despertar neles o interesse pela area. Aapresentacao
dos toépicos mais avangados ficara a cargo dos convidados estrangeiros e artigos técnicos,
representando o estado da arte. Por fim, as se¢des técnicas representam também oportunidade
para grupos de pesquisa brasileiros apresentarem seus trabalhos desenvolvidos no Brasil.
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A proposta da 1° Jornada de Escoamentos Multifasicos busca dar continuidade ao 1°
EBECEM - Encontro Brasileiro sobre Ebulicao, Condensagao e Escoamento Multifasico,
evento que gozou de grande sucesso em 2008. Consecutivamente, a Jornada contara também
com a realizagdo da 1° Escola Brasileira de Escoamentos Multifasicos — 1° EBEMs. A idéia
de organizar estes dois eventos consecutivamente e em um unico lugar tem o intuito de
possibilitar que o publico interessado participe somente de um ou de ambos os eventos.
Embora com objetivos parcialmente distintos, os dois eventos podem ser considerados
complementares. Espera-se que a 12 Jornada de Escoamentos Multifasicos contribua paraa
integracdo das pessoas envolvidas em temas das areas de ebuligdo, condensagao e
escoamentos multifasicos, contando com a participacdo de professores, pesquisadores de
universidades e de empresas, bem como alunos de doutorado, mestrado e iniciacio cientifica.
Este sera o primeiro evento brasileiro inteiramente dedicado a essa area de conhecimento
relativamente carente e cuja importancia € estratégica e fundamental para o avanco cientifico e
tecnoldgico do pais. Além disso, como fruto da jornada, sera publicado o primeiro livro em lingua
portuguesa sobre fundamentos de escoamentos multifasicos gas-soélido, gas-liquido e liquido-
liquido, incluindo capitulos sobre transferéncia de calor com mudanga de fase, métodos
numericos e técnicas experimentais.

A 12 Jornada de Escoamentos Multifasicos sera realizada em Sdo Carlos (SP), a
organizacao € da USP Sao Carlos e Petréleo Brasileiro S.A. (PETROBRAS). Buscando repetir o
sucesso alcancado pelo 1° EBECEM, buscar-se-a reunir pesquisadores e engenheiros
brasileiros e estrangeiros de diferentes instituigdes e empresas atuando em diferentes dominios
relacionados ao tema dos escoamentos multifasicos com ou sem transferéncia de calor.
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Arlindo de Matos UN/BC - PETROBRAS
Fabricio Simeoni de Sousa ICMC / USP
Fernando Eduardo Milioli EESC / USP
Gaiané Sabundjian - IPEN-CNEN/SP
Gherhardt Ribatski EESC / USP
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Paulo Seleghim Jr EESC / USP

COMISSAO EDITORIAL
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Segunda-feira

8:00-8:20

Abertura

8:20-8:40

Fragdo de filme em um lavador venturi circular, A.P. Guerra, V.G. Guerra, J.R. Coury, J.A.S. Gongalves

8:40-9:00

Caracterizagdo de escoamentos bifasicos horizontais em golfadas utilizando ultrassom, C.Y. Ofuchi, L.V.R. Arruda, F. Neves J., R.E.M. Morales

9:00-9:20

Atenuacgdo em freqliéncia de sinais de ultrassom aplicada a medigdo de fragdes de vazio, J.P.D. Massignan, L.V.R. Arruda, F. Neves Jr.

9:20-9:40

Estudo experimental das caracteristicas de sinais ultra-sdnicos em escoamentos de agua-ar-areia e determinagdo da concentragdo das fases dispersas,
T.A. Paiva, E.l. Tanahashi, R.D.M. Carvalho, O.J. Venturini, F. Neves Jr.

9:40-10:00

Utilizagdo da técnica de ultrassom e de filmagens rapidas para caracterizagdo de escoamentos intermitentes horizontais dgua-ar, F.A. Grangeiro, E.I.
Tanahashi, R.D.M. Carvalho, A.C. Bannwart, V.C. Bizotto

10:00-10:20

coffee-break

10:20-10:40

Verification of a cfd code based on the lattice boltzmann method for simulation of multiphase flows, C.S. Bresolin, A.A.M. Oliveira,

10:40-11:00

A three-field model for transient annular two-phase flow in a vertical tube, T.R. Gessner, J.R. Barbosa Jr.

11:00-12:00

Keynote: Best Practice Guidelines for CFD of dispersed multiphase flows (ERCOFTAC), René Oliemans, Delft University, Holanda

12:00-13:30

ALMOCO

13:30-13:50

Experimental and numerical studies of two-phase gas-liquid flow in horizontal and slightly inclined circular pipes, J.S. Cunha Filho, J.L.H. Faccini, P.A.B. de
Sampaio, C.A. Lamy, J. Su

13:50-14:10

Uma nova correlagdo para a fragdo de vazio em escoamentos de fluidos refrigerantes em tubos horizontais lisos, P.E.L Barbieri, J.M.S. Jabardo, E.P.
Bandarra Filho

14:10-14:30

Thermal hydraulic phenomenology in a natural circulation circuit, W.M. Torres, L.A. Macedo, R.N. Mesquita, P.H.F. Masotti, G. Sabundjian, D.A. Andrade,
P.E. Umbehaun

14:30-14:50

PadrGes de escoamentos em tubos horizontais lisos e comparagdo entre fragdes de vazio, E. P. Bandarra Filho, A. H. P. Antunes, J. E. R. Chaupis, J. P.
Alegrias

14:50-15:10

Modelagem térmica da coluna de destilagdo de um ciclo de refrigeragdo por absorgdo de amonia/agua, E.W.Z. Aguilar, J.R.S. Moreira

15:10-15:30

Validagdo de modelos unidimensionais utilizados na andlise de escoamentoem ebulicdosub-resfriada, F. A. BrazFilho, A. D. Caldeira, E. M. Borges,G.
Sabundjian

15:30-15:50

coffee-break

15:50-16:10

Boiling of R134a in horizontal mini tube, J.B. Copetti, M.H. Macagnan, N. Kunsler, A. de Oliveira

16:10-16:30

Anélise tedrico/experimental do fenémeno de circulagdo natural, G. Sabundjian, T.N. Conti, W.M. Torres, L.A. Macedo, D.A. Andrade, P.E. Umbehaun,
R.N. Mesquita, M.F. Silva Filho, F.A. Braz Filho, E.M. Borges

16:30-16:50

Avaliagdo do coeficiente de transferéncia de calor de nanofluidos em escoamento monofasico e bifasico utilizando correlages de propriedades
termofisicas de nanofluidos, F. P. Cabral, G. Ribatski

16:50-17:10

Study of evaporated water retrieving in a mechanical draft cooling tower, M.B.H. Mantelli, T.P.F . Borges, C.A.S. Costa

17:10-18:10

Keynote: Mechaninsms of Boiling in Microchannels: Critical Assessment, John Thome (Polytechnique Federale de Lausane, Suiga)®

18:30-19:00

Visita ao Laboratdrio de Engenharia Térmica e Fluidos da EESC/USP

20:00-23:00

Jantar Confraternizacao 20 EBECEM
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8:00-8:20 The prediction of near wall bubbly flow through a modified kappa-epsilon model, D.V. Soares, J.B.R. Loureiro, A.P.S. Freire
8:20-8:40 An arbitrary Lagrangian-Eulerian method for surface-tension dominated flows with dynamic contact lines, F.S. Souza, A.A.N. Silva
8:40-9:00 Modelagem matematica e simulagdo de escoamentos bifasicos com presencga de surfactante insoltvel, F.C. Miranda, M.M. Villar, A. Silveira Neto, A.M.
INFORMAGOES L —— , ,
9:00-9:20 Numerical simulation of oil trapping in heterogeneous porous media, A. Ern, I. Mozolevski, L. Schuh
GERAIS 9:20-9:40 An adaptive finite element based level set approach for the simulation of bubble interaction, N.M. Solalinde, N. Mangiavacchi
9:40-10:00 |Numerical simulation of suspended sediment transport using finite elements: a comparison between euler-euler and eulerlagrange approaches, H. H.
Shin, N. Mangiavacchi, L. M. Portela, C. E. Schaerer
- 10:00-10:20 |coffee-break
COMISSAO 10:20-10:40 |Interface modelling for annular gas-liquid flow, G.H. Oliveira, L.M. Portela
10:40-11:00 |CFD Analisys of the two-phase free-surface flow in a screw pump spply system of reciprocating compressors, M.V.C. Alves, A. J. Lickmann, J.R. Barbosa
ORGANIZADO . Y p pump spply sy p g p
11:00-12:00 |Keynote: Problemas de Escoamento Bifasico em Reatores Nucleares, Eduardo Lobo Lustosa Cabral, IPEN

12:00-13:30 |ALMOCO
13:30-13:50
PROGRAMA Caractérizagﬁo .estatl's.t.ica do escoamento bifési(zo h,ori.zontal em F)adréo de golfadals, R.C. Chucuya, R. Fonseca, A.O. Nieckele, L.F.A. Azevedo
13:50-14:10 |Mecanismo de instabilidade em escoamentos gés-liquido estratificado, E.F. Gaspari, A.C. Bannwart
14:10-14:30 |Desenvolvimento Espacial de Instabilidades em Escoamento Estratificado Liquido-Liquido, M.S. Castro, O.M.H. Rodriguez

14:30-14:50 |Energy dissipation and bubbles generation in a gravitational gas separator, L.E.O. Vidal, 0.M.H. Rodriguez, V. Estevam, D. Lopes
14:50-15:10 |Effects of flow transpiration on pressure losses in horizontal slug flow, M.G.D. Cruz, J.B.R. Loureiro, A.P.S. Freire
15:10-15:30 [Investigagdo experimental de escoamentos bifasicos gas-liquido em tubulagdes através da técnica wire-mesh , M.J. da Silva, L.V.R. Arruda, C.E.F. Amaral,

PALESTRANTES R.E.M. Morales

15:30-15:50 |coffee-break

15:50-16:10 |Desempenho de um medidor multifdsico para apropriagdo da produgdo de gas natural e 6leo, A.F. Orlando, J.A. Pinheiro, T.B.V. Oliveira
16:10-16:30 |Estudo experimental e tedrico dos padrdes de escoamento gds-liquido em duto anular inclinado e de grande dimensao, F. A. A. Mendes, O.M.H.

Rodriguez, V. Estevam, D. Lopes
16:30-16:50
ARTIGOS Estudo tedrico da perda de pressdo para escoamentos bifdsicos no interior de tubos com fitas retorcidas, F.T. Kanizawa, R.S. Hernandes, G. Ribatski
16:50-17:50 |Keynote: Hybrid CMFD (Computational Multi-Fluid Dynamics) and its Application to Poly-Dispersed Bubbly Flow, Akio Tomyiama, Kobe University,
Japao
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Angela Ourivio Nieckele - PUC / Rio
Anténio Carlos Bannwart - UNICAMP
Arlindo de Matos - PETROBRAS
Christian C. Milioli - EESC / USP
Eugénio Spano6 Rosa - UNICAMP
Fabricio Simeoni de Souza - ICMC / USP
Fernando Eduardo Milioli - EESC / USP
Jader Riso Barbosa Jr. - UFSC

Josmar D. Pagliuso — EESC / USP

Julio César Passos - UFSC

Oscar Mauricio H. Rodriguez - EESC / USP
Paulo Seleghim Jr. - EESC / USP
Rigoberto Eleazar M. Morales - UTFPR
Norberto Mangiavacchi - UERJ

PALESTRANTES INTERNACIONAIS

Akio Tomiyama
Kobe University / Japao

John R. Thome
Polytechnique Fédérale de Lausanne / Suiga

René V.A. Oliemans
Delft University of Technology / Holanda

Gretar Tryggvason
Worcester Polytechnic Institute / EUA

Luis M. Portela
Delft University of Technology / Holanda




J E JORNADA DE 2: EBECEM
ESCOAMENTOS Br:lll.iru

3 A7 DE MAIO DE 2010

2010 MULTI FASICOS " usr-saocarios sobre Ebuligéo, |

Condensag@o e |
Escoamento 3 e 4 de maio
Multifasico de 2010

T 03/05/2010 - SEGUNDA FEIRA

DA JORNADA 8:20-8:40 | FRAGAO DE FILME EM UM LAVADOR VENTURI CIRCULAR - A. P. Guerra, V. G. Guerra, J. R. Coury, J. A. S. Goncalves

CARACTERIZAGCAO DE ESCOAMENTOS BIFASICOS HORIZONTAIS EM GOLFADAS UTILIZANDO ULTRASSOM - C.Y.

8:40-9:00 | 5fuchi. LVR. Arruda, F. Neves J., R.E.M. Morales

INFORMAGOES

GERAIS 9:00 - 9:20 ATENUACAO EM FREQUENCIA DE SINAIS DE ULTRASSOM APLICADA A MEDICAO DE FRACOES DE VAZIO
J.P.D. Massignan, L.V.R. Arruda, F. Neves-Jr.

. . VERIFICATION OF A CFD CODE BASED ON THE LATTICE-BOLTZMANN METHOD FOR SIMULATION OF MULTIPHASE
- 10:20 - 10:40 . o
COMISSAO FLOWS - C. S. Bresolin, A. A. M. Oliveira

ORGANIZADORA 10:40.- 11:00 | A THREE-FIELD MODEL FOR TRANSIENT ANNULAR TWO-PHASE FLOW IN A VERTICAL TUBE - T. R. Gessner, J. R.
’ ’ Barbosa Jr.

13:30 - 13:50 EXPERIMENTAL AND NUMERICAL STUDIES OF TWO-PHASE GAS-LIQUID FLOW IN HORIZONTAL AND SLIGHTLY
: : INCLINED CIRCULAR PIPES - J. S. Cunha Filho, J. L. H. Faccinio, P. A. B. de Sampaio, C. A. Lamyo, J. Su
PROGRAMA > i
1350 - 14:10 UMA NOVA CORRELACAO PARA A FRA(;AO DE VAZIO EM EBULIQAO CONVECTIVA DE FLUIDOS REFRIGERANTES

EM TUBOS HORIZONTAIS LISOS - P. E. L. Barbieri, J. M. S. Jabardo, E. P. Bandarra Filho

14:10 - 14:30 THERMAL HYDRAULIC PHENOMENOLOGY IN A NATURAL CIRCULATION CIRCUIT - W. M. Torres, L. A. Macedo, R. N.
PALESTRANTES : : Mesquita, P. H. F. Masotti, G. Sabundjian, D. A. Andrade, P. E. Umbehaun

14:30 - 14:50 PADROES DE ESCOAMENTOS EM TUBOS HORIZONTAIS LISOS E COMPARACAO ENTRE FRACOES DE VAZIO - E. P.
’ ’ Bandarra Filho, A. H. P. Antunes, J. E. R. Chaupis, J. P. Alegrias

0 e MODELAGEM TERMICA DA COLUNA DE DESTILACAO DE UM CICLO DE REFRIGERACAO POR ABSORCAO DE
ARTIGOS 14:50 - 1520 | AMONIAJAGUA - E. W. Z. Aguilar, J. R. S .Moreira,

15:10 - 15:30 VALIDAGAO DE MODELOS UNIDIMENSIONAIS UTILIZADOS NA ANALISE DE ESCOAMENTO EM EBULICAO SUB-

RESFRIADA - F. A. Braz Filho, A. D. Caldeira, E. M. Borges, G. Sabundijan
“ 15:50 - 16:10 | BOILING OF R134a IN HORIZONTAL MINI TUBE - J. B. Copetti, M. H. Macagnan, N. Kunsler, A. de Oliveira
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FORMATO

. ANALISE TEORICO/EXPERIMENTAL DO FENOMENO DE CIRCULAGCAO NATURAL - G. Sabundjian, T. N. Conti, W. M. Torres,
DA JORNADA R0 = et L. A. Macedo, D. A. Andrade, P. E. Umbehaun, R. N. Mesquita, M. F. Silva Filho, F. A. Braz Filho e E. M. Borgeso

AVALIACAO DO COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE CALOR DURANTE O ESCOAMENTO MONOFASICO E A

16:30 - 16:50 EBULIGCAO CONVECTIVA DE NANOFLUIDOS - F. P. Cabral, G. Ribatski

INFORMAGOES
GERAIS

STUDY OF EVAPORATED WATER RETRIEVING IN A MECHANICAL DRAFT COOLING TOWER - R. Zimmermann, M. B. H.

lea = e Mantelli, T. P. F. Borges, C. A. S. Costa

COMISSAO
ORGANIZADORA

04/05/2010 - TERCA FEIRA

8:00 - 8:20 THE PREDICTION OF NEAR WALL BUBBLY FLOW THROUGH A MODIFIED KAPPA-EPSILON MODEL - D. V. Soares, J. B.
’ ’ R. Loureiro and A. P. Silva Freire
PROGRAMA
8:20 - 8:40 AN ARBITRARY LAGRANGIAN-EULERIAN METHOD FOR SURFACE-TENSION DOMINATED FLOWS WITH DYNAMIC

CONTACT LINES - F. S. Sousa, A. A. N. Silva

8:40-9:00 | MODELAGEM MATEMATICA E SIMULACAO DE ESCOAMENTOS BIFASICOS COM PRESENCA DE SURFACTANTE
PALESTRANTES : : INSOLUVEL - F. C. Miranda, M. M. Villar, A. da Silveira Neto, A. M. Roma

9:00-9:20 | NUMERICAL SIMULATION OF OIL TRAPPING IN HETEROGENEOUS POROUS MEDIA - A. Ern, I. Mozolevski, L. Schuch

ARTIGOS 9:20 - 9:40 AN ADAPTIVE FINITE ELEMENT BASED LEVEL SET APPROACH FOR THE SIMULATION OF BUBBLE INTERACTION -
' ' N. M. Solalinde, N. Mangiavacchi

NUMERICAL SIMULATION OF SUSPENDED SEDIMENT TRANSPORT USING FINITE ELEMENTS: A COMPARISON

“ 9:40-10:00 | BETWEEN EULER-EULER AND EULER-LAGRANGE APPROACHES - H. H. Shin, N. Mangiavacchi, L. M. Portela, C. E.
Schaerer

ANTERIOR
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FORMATO 04/05/2010 - TERCA FEIRA
DA JORNADA

10:20 - 10:40 | INTERFACE MODELLING FOR ANNULAR GAS-LIQUID FLOW - G. H. Oliveira, L. M. Portela

|NFORMA96ES 10:40 - 11:00 CFD ANALISYS OF THE TWO-PHASE FREE-SURFACE FLOW IN A SCREW PUMP OIL SUPPLY SYSTEM OF
GE IS ’ ' RECIPROCATING COMPRESSORS - M. V. C. Alves, A. J. Luckmann, J. R. Barbosa Jr.

CARACTERIZACAO ESTATISTICA DO ESCOAMENTO BIFASICO HORIZONTAL EM PADRAO DE GOLFADAS

e - et R. C. Chucuya, R. Fonseca Jr, A. O. Nieckele, L. F. A. Azevedo

COMISSAO
ORGANIZADORA 13:50 - 14:10 | MECANISMOS DE INSTABILIDADE EM ESCOAMENTO GAS-LIQUIDO ESTRATIFICADO - E. F. Gaspari, A. C. Bannwart

DESENVOLVIMENTO ESPACIAL DE INSTABILIDADES EM ESCOAMENTO ESTRATIFICADO LiQUIDO-LIQUIDO - M. S. de

ealklpgeaty Castro, O. M. H. Rodriguez
PROGRAMA
14:30 - 14:50 ENERGY DISSIPATION AND BUBBLES GENERATION IN A GRAVITATIONAL GAS SEPARATOR
’ ' L. E. O. Vidal, O. M. H. Rodriguez, V. Estevam, D. Lopes

EFFECTS OF FLOW TRANSPIRATION ON PRESSURE LOSSES IN HORIZONTAL SLUG FLOW - M. G. D. Cruzy, J. B. R.
Loureiroz and A. P. S. Freirey

14:50 - 15:10
PALESTRANTES

15:40 - 15:30 INVESTIGACAO EXPERIMENTAL DE ESCOAMENTOS BIFASICOS GAS-LIQUIDO EM TUBULACOES ATRAVES DA
’ ’ TECNICA WIRE-MESH - M. J. da Silva, L.V. R. Arruda, C. E. F. Amaral, R. E. M. Morales

1550 - 16:10 DESEMPENHO DE UM MEDIDOR MULTIFASICO PARA APROPRIACAO DA PRODUCAO DE GAS NATURAL E OLEO
ARTIGOS : ’ A. F. Orlando, J. A. Pinheiro, T. B.V. Oliveira

16:30 - 1650 ESTUDO TEORICO DA PERDA DE PRESSAO PARA ESCOAMENTOS BIFASICOS NO INTERIOR DE TUBOS COM FITAS

“ RETORCIDAS - F. T. Kanizawa, R. S. Hernandes, G. Ribatski

ANTERIOR




22 Encontro Brasileiro sobre Ebuli¢do, Condensagdo e Escoamentos Multifdsicos

Séao Carlos, 3 - 4 de Maio de 2010

FRACAO DE FILME EM UM LAVADOR VENTURI CIRCULAR

Andressa Pinheiro Guerra, Vadila Giovana Guerra, José Renato Coury,
José Antdnio Silveira Gongalves

Departamento de Engenharia Quimica — Universidade Federal de Sdo Carlos, Rodovia Washington Luiz km
235, Email: andressa_guerra@hotmail.com

RESUMO

A fragdo de liquido que como filme adere as paredes do equipamento, afeta significativamente a eficiéncia do lavador Venturi.
O escoamento gas-liquido tem sido estudado experimentalmente em um lavador Venturi de escala laboratorial. O objetivo
deste estudo ¢ determinar a fragdo de filme na parede do lavador Venturi, montado verticalmente com liquido injetado como
jatos. O liquido era introduzido por 3 e 6 orificios, de 1 mm de didmetro cada, na garganta. O Venturi era operado com
velocidades de gas na garganta de 50-90 m/s e penetragdo de jato entre 0,05-0,85. Uma secdo de teste especial continha uma
fenda que era usada para extrair o filme. A fragdo de filme era determinada pela remogdo do filme por 1 mm da fenda, através
da aplicagdo de uma diferenca de pressdo. A pega com a fenda podia ser localizada em diferentes posi¢des permitindo o estudo
da variagdo da fracdo de filme ao longo da garganta do lavador Venturi. Os resultados revelaram que a fragao de filme varia em

fun¢do da velocidade do gas e ao longo do equipamento.

INTRODUCAO

A poluicdo do ar tem mostrado ser um fator causador de
doengas do aparelho respiratério, em varios graus de
gravidade que vdo desde pequenas alergias até severas lesdes
pulmonares. Existe uma faixa de tamanho de particula danosa
ao sistema respiratorio por seu alto poder de penetracdo em
vias aéreas intrapulmonares, conhecida como poeira
respiravel, compreendendo de 0,5 ym a 5 pm.

Assim, o lavador Venturi, mostrado na Fig. 1, surge como
alternativa de equipamento com alta eficiéncia de separagdo
numa ampla faixa granulométrica apresentando poucas
restricdes ¢ habilidade tanto no controle de p6 quanto de
aerossois.

Figura 1: Lavador Venturi circular.

Lavadores Venturi s3o equipamentos utilizados para
controle da polui¢do do ar, equipamentos absorvedores, no
qual os gases passam em alta velocidade através de um tubo
Venturi, cujo em sua garganta se adiciona dgua em menor
velocidade. Durante o funcionamento, o gds em alta
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velocidade atomiza o liquido, formando gotas. Estas gotas sdo
responsaveis pela coleta do material particulado, mas parte
delas atinge as paredes do equipamento, depositam-se e
formam um filme. Este filme n3o contribui para remogdo de
contaminantes, pois sua area superficial ¢ menor em relagdo a
gota, assim, comprometendo a eficiéncia do equipamento.

Variaveis que Influenciam na Fracio de Filme

Azzopardi (1993) apresentou o comportamento da fragdo
de filme no final do lavador Venturi em fun¢do da velocidade
do gas para trés didmetros de garganta diferentes. No menor
diametro, a fracdo de filme permaneceu quase que constante;
No didmetro intermediario, a fragdo de filme decresceu com o
aumento da velocidade do gas; No didmetro maior, a fracdo
de filme decresce com o aumento da velocidade do gas até um
ponto onde permanece constante.

Viswanathan et al. (1983) desevolveram seu estudo em um
lavador Venturi de se¢@o retangular posicionado na vertical e
utilizou a faixa de velocidade do gas entre 36 ¢ 125 m/s e
faixa de velocidade do liquido entre 1,2 e 18 m/s.

Viswanathan et al. (1983) definiram a penetragdo maxima
do jato (l,4) em um lavador Venturi como a distancia
transversal que um jato viaja antes de chegar paralelo ao fluxo
de gas. Esta distancia pode ser feita adimensional se for
dividida pela distancia entre a parede de injegdo ¢ a parede
oposta (2Ry). Como mostra a Equacgao 1:

lm_a'xz 1,458 x10~* ﬂﬁ# (1)
(2R,) p, G D,Ny(2R,)

Gongalves et al. (2000a, 2000b, 2004) mostraram que o
aumento da velocidade de gas diminui a fragdo de filme. O
efeito do aumento da velocidade do gas na turbuléncia do
meio deveria aumentar a deposi¢do por difusdo.
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Costa (2002) estudou a variagdo fracdo de filme nas
paredes de um lavador Venturi retagular. Costa (2002) notou
para uma menor vazado de liquido, como mostra a Fig. 2 (a), e
na posicdo mais distante do ponto de injecdo, o aumento da
velocidade resulta em uma menor fragao de filme.

Ja para uma maior vazdo de liquido, como Fig. 2 (b), Costa
(2002) mostrou que se obteve maiores fracdes de filme, sendo
que esta diminuiu com o aumento da velocidade do gas. Na
maior velocidade a fra¢do de filme diminuiu acentuadamente
devido ao achatamento do jato.

(a) (b)
Figura 2 - Imagem do jato tranversal (a)Vg =64 m/s e Vj =
5,3m/s (b) V,=64 m/s e V;= 14,8 m/s.

Viswanathan et al. (1985) utilizou um lavador retangular
na vertical com injeg¢do na forma de jato para medir a fragao
de filme ao longo da distancia do ponto de injecdo. Para todas
as diferentes vazoes de liquido aplicadas, a fracdo de filme
permaneceu constante, mostrando que ndo houve variagdo ao
longo da distancia axial.

Azzopardi (1993) fez predigdes utilizando o modelo de
Azzopardi et al. (1991) em um lavador Venturi circular.
Predigdoes da fracdo de filme no final do difusor sdo
comparadas com dados de Azzopardi e Govan (1984),
Teixeira et al (1988) e Azzopardi et al (1989). Os resultados
ficaram dentro dos +25 %.

Azzopardi (1993) mostrou a previsdo da variagdo axial da
fragdo de filme para um conjunto de venturis com inje¢do de
liquido do tipo “parede molhada”. O estudo mostrou que para
a menor unidade (escala de laboratério) apenas 20% do
liquido foi atomizado, principalmente no comego da garganta.
Em contraste, o de maior escala (0,2 m de didmetro de
garganta), o arraste foi indicado antes do comeco da garganta
e apenas uma pequena por¢ao de filme liquido para todo
difusor. Os  tamanhos  intermedidrios  mostraram
comportamento entre esses dois extremos. O exame da
previsdo indicou uma relagdo entre a queda de pressdao e
fracdo arrastada para o conjunto de lavadores utilizados. A
queda de pressdo diminui monotonicamente com a fracdo de
filme, que ndo ¢é de estranhar que uma parte significativa das
perdas ¢ devido a aceleracdo/desaceleragdo gotas.

Gongalves et al. (2000a, 2000b, 2004) mostraram a
evolucdo da fragdo de filme em fungdo da distancia axial
adimensional a partir do ponto de inje¢do de liquido, para
lavadores Venturi de seg¢do circular e retangular,
respectivamente. Perto do ponto de injecdo a fracdo de filme ¢é
menor, aumentando & medida que se afasta deste. Apesar dos
dados terem mostrado claramente que a fracdo de filme variou
com a distdncia axial, parece existir uma regido, longe do
ponto de injecdo, aonde a fracdo de filme permaneceu
aproximadamente constante.

Daher (2008) mostrou dados experimentais da fragdo de
filme em funcdo da distancia axial a partir do plano de injecao
do liquido em um lavador retangular posicionado na
horizontal. Observou-se que com o aumento do comprimento
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da garganta, a fragdo de filme liquido depositado obteve uma
pequena queda e depois um aumento, & medida que se afasta
do ponto de injecdo, ndo foi observado nenhuma tendéncia em
relagdo a esse comportamento.

METODOLOGIA

As medidas de fracdo de filme foram realizadas num
lavador Venturi de secdo circular posicionado na vertical,
cujas dimensodes do equipamento podem ser vistas na Tab. 1.
Através de orificios com 1 mm de didmetro, localizados no
inicio da garganta, a agua foi injetada no lavador. Os
experimentos foram realizados com penetragdes de jato entre
0,05 e 0,45 e velocidades do gas de 50, 70 ¢ 90 m/s. As
medidas de fragdo de filme foram realizadas na posigdo axial
de 20, 65 e 140 mm na garganta do Venturi apds o ponto de
inje¢do de liquido. O numero de orificios para injegdo de
liquido foi 6.

Tabela 1 - Dimensdes do lavador Venturi circular.

Grandeza Valor
Diametro de entrada e saida 76 mm
Diametro da garganta 40 mm
Comprimento da se¢do convergente 26 mm
Comprimento da se¢ao divergente 206 mm
Meio angulo convergente 34,0°
Meio angulo divergente 5,0°

A fragdo do liquido escoando na forma de filme foi medida
experimentalmente no lavador Venturi de se¢do retangular
utilizando o método da fenda. A metodologia utilizada por
Gongalves (2000a, 200b) para a extragdo do filme liquido foi
denominada de método da fenda e foi inspirada no trabalho de
Hay et al. (1996).

No método da fenda foi utilizada uma pega, como a
mostrada esquematicamente na Fig. 3, para remocgéo do filme
liquido. O filme liquido foi desviado pela lamina em diregéo a
fenda, acumulou-se em um pequeno reservatdrio, e escorreu
para fora do lavador Venturi, passando por um canal até o
recipiente de coleta. Nos ensaios realizados, a pressdo interna
era positiva o suficiente para empurrar o filme para fora.

P Gotas o H--— Filme

Filme

Figura 3 - Extragdo do filme pelo método da fenda.

No método da fenda, certa quantidade de ar carrega
consigo algumas gotas que eventualmente podem escapar
pelas fendas. Nos orificios presentes na secdo de teste foram
conectadas mangueiras ¢ acoplados estranguladores em cada
uma delas. Os estranguladores, esquematizados na Fig. 4,
tinham como objetivo minimizar a saida de ar e,
conseqiientemente, as gotas nele contidas. Garantindo assim, a
remogao apenas do liquido que escoava aderido as paredes do
equipamento como um filme.

ANTERIOR PROXIMA



Dimensdes em mm

Figura 4 -Estrangulador.
RESULTADOS

De acordo com os resultados, a velocidade do gas inflencia
no comportamento da fragdo de filme, como mostra a Fig. 5, a
qual apresenta a variagdo da fragdo de filme com a velocidade
do gas na garanta do lavador Venturi para diferentes fragdes
de penetracdo do jato (L,./2Ro = penetracdo do jato/didmetro
da garganta do lavador Venturi).
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Figura 5: Variacao da fragdo de filme em fungdo da
velocidade do gés para as 3 fragdes de penetragdes do jato
(Z/2Ro = 140 mm).

Para a fragdo de penetracdo igual a 0,05 (ou seja, menor
penetragdo), a fracdo de filme aumentou a medida que a
velocidade do gas aumentou, pois, como a penetragdo ¢é baixa,
a maior velocidade empurra o liquido para parede, fazendo
com que haja uma maior quantidade de filme nas paredes,
quando comparado a menor velocidade de gas.

Para a fracdo de penetragdo do jato intermedidria, igual a
0,25; a fragdo de fime diminuiu levemente com o incremento
da velocidade do gas, tal comportamento pode ser atribuido
ao fato de que nessa penetragao, os jatos estdo localizados nas
proximidades do centro da garganta do lavador, neste caso, o
aumento da velocidade do gas contriuiria de forma menos
acentuada na deposicdo de liquido nas paredes do
equipamento.

Ja para a maior fragdo de penetracdo (0,45), a fracdo de
filme diminuiu bruscamente com o aumento da velocidade do
gas, observando-se que nesta penetracdo o aumento da
velocidade do gas influi significativamente na fra¢ao de filme,
pois a medida que a velocidade do gas aumenta ocorre um
maior desprendimento de pequenas gotas do jato, durante o
processo de atomizagdo, ocasionado pelo aumento das forgas
cisalhantes. Gotas de menor tamanho possuem menor inércia,
desta forma, essas gotas possuem maior tendéncia a seguir o
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escoamento do gas, que se depositar nas paredes do lavador
[14].

As Figuras 6, 7 ¢ 8 mostram o comportamento da fracao de
filme com a distancia do ponto de injecao do liquido.

Como pode ser visto na Figura 6, para a menor penetragao
do jato de 0,05; a fragdo de filme aumentou a medida que se
afastou do ponto de injecao até aproximadamente Z/2Ro igual
a 1,5; isso pode ter ocorrido devido a pouca disposi¢do de
gotas no escoamento, favorecendo a deposi¢cao dessas gotas na
parede do lavador. Depois do ponto Z/2Ro igual a 1,5; a
fragdo de filme comegou a diminuir, mostrando que pode ter
acontecido a reatomizagdo do liquido, que seria o
desprendimento de gotas provindas do filme j& depositado.
Tal comportamento sugere a existéncia de um equilibrio entre
a deposicao e desprendimento de gotas. Pode-se verificar que
a diminui¢do da fracdo de filme apds o ponto Z/Ro igual a 1,5
foi mais acentuada para as menores velocidades do gés,
sugerindo que em condig¢des de baixas penetracdes de jato a
reatomizagdo seria favoreicda em menores velocidades do
gas.
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Figura 6: Variagdo da fragdo de filme em fungédo da
distancia do ponto de injecdo dividido pelo diametro da
garganta para as trés velocidades e fragdo de penetragdo de
jato de 0,05.

Para a fragdo de penetragdo de 0,25, como mostra a Fig. 7,
a fracdo de filme ¢ praticamente constante proximo ao ponto
de inje¢do, até o ponto Z/2Ro igual a 1,5; apds este ponto
pode ter ocorrido novamente a reatomizagdo do liquido. Este
comportamento ocorre independentemente das velocidades do
gas aplicadas, pois a penetragdo do jato de 0,25 estd
localizada no centro do escoamento e seu comportamento
possui menor influéncia da variagdo da velocidade do gas.
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Figura 7: Variag@o da frag@o de filme em fungéo da
distancia do ponto de injecdo dividido pelo diametro da
garganta para as trés velocidades e fragdo de penetragdo de

jato de 0,25.
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Para penetragdo de 0,45; a fracdo de filme apresentou
comportamento crescente desde o ponto de inje¢do, sendo
mais acentuado para a menor velocidade de gas, como pode
ser visto na Fig. 8. Altas velocidade do gis favorecem a
geracdo de pequenas gotas, as quais possuem menor inércia.
Ja as menores velocidades do gas favorecem a geragdo de
gotas maiores, com maior inércia, € maior tendencia a se
depositar nas paredes do equipamento. Tal deposi¢do seria
mais acentuada para os casos de penetragdes maiores, devido
a maior proximidade de gotas com as paredes opostas a
injecao.
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Figura 8: Variagdo da fragdo de filme em fungédo da
distancia do ponto de injecdo dividido pelo diametro da
garganta para as trés velocidades e fragdo de penetragdo de
jato de 0,45.

CONCLUSAO

A velocidade do gas tem mais influéncia na variagdo fragao
de filme para a menor e a maior penetracdo de jato, tendo uma
influéncia maior ainda nesta ultima.

Observou-se um aumento mais acentuado da fracdo de
filme para velocidade de 50 m/s nas penetragdes de 0,05 e
0,45, pois para uma penetragdo de 0,05, o jato se aproximou
mais da parede e para uma penetragdo de 0,45, os jatos se
cruzam, depositando-se no lado oposto, havendo um
crescimento na deposi¢do de liquido na parede, o que nao
ocorreu na penetracdo de 0,25, pois os jatos estdo no centro
do escoamento.
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NOMENCLATURA

Simbolo Quantidade Unidade SI

An area da garganta m’

D, diametro dos m
orificios de injegdo

Linax penetragdo maxima m
da linha central do
jato

L/G razdo entre a vazio l/m’
volumétrica do
liquido e do gas

No ntmero de orificios
de injecdo do
liquido.

Vg Velocidade do gds  m/s
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2R, distancia entre a mm
parede de injecdo e
a parede oposta

Z Comprimento da mm
garganta

Pg densidade do gas kg/m’

P densidade do kg/m’
liquido
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FILM FRACTION IN A CIRCULAR VENTURI SCRUBBER

Andressa Pinheiro Guerra, Vadila Giovana Guerra, José Renato Coury,
José Antdnio Silveira Gongalves

Chemical Engineering Department — Federal University of Sdo Carlos, Rodovia Washington Luiz km 235,
Email: andressa_guerra@hotmail.com

ABSTRACT

The liquid fraction, which flows on the equipment walls, affects significantly the Venturi scrubber efficiency. Gas-
liquid flows were experimentally assessed in a laboratory scale Venturi scrubber. Study aim was to determine the
liquid fraction on the walls of a vertically oriented, jet injection Venturi scrubber. The liquid was injected at the
throat section, by 1 mm, 3 - 6 holes. The scrubber was operated on a 50-90 m/s gas velocity at the throat, and a jet
penetration between 0,05-0,85. A special test section had a fissure outlet to extract the liquid film. Film fraction
was achieved by the film extraction pressure difference through the 1 mm fissure. A variation of film fraction,
along the Venturi scrubber throat section, could be obtained by placing the outlet part in different positions.
Results showed that film fraction varies as a function of the gas velocity along the equipment.
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RESUMO

A caracterizagdo de escoamentos bifasicos ¢ de grande valia para o monitoramento e controle de processos
industriais em que ele ocorre. Neste cendrio o presente trabalho tem como objetivo utilizar técnicas baseadas em
ultrassom para obter pardmetros de interesse visando a caracterizagdo do fendmeno. Os dados experimentais
foram obtidos em uma planta de testes, onde foi simulado um escoamento bifasico horizontal dgua-ar em uma
linha de 9 m de comprimento e 26 mm de didmetro. Os sinais de ultrassom foram adquiridos através de um
prototipo desenvolvido na UTFPR, e posteriormente tratados a fim de obter pardmetros interessantes a
caracterizagdo do escoamento, tais como: comprimento da lamina de agua entre a parede ¢ a bolha; velocidade da
bolha alongada; comprimento da bolha e do pistao de liquido; frequéncia de passagem da célula unitaria.

INTRODUCAO

As técnicas de ultrassom sdo aplicadas em controle de
processos hda mais de 50 anos, principalmente para o
monitoramento, controle e caracterizacdo on-line de
composicao, estados de reagdes, mistura e escoamento multi-
fase. O ultrassom tem a capacidade de interagir com os
fluidos, ou suspensdes densas e opacas, através de contato
direto com a substancia, ou sobre a parede do duto ou do
tanque que contiver a mistura, tanto em temperaturas
ambientes quanto em elevadas temperaturas como 300°C ou
superiores [1]. O estudo da interagdo do campo acustico das
ondas de ultrassom e o escoamento bifasico sdo de grande
importancia para determinar quais padrdes de escoamento
liquido-gas estdo trafegando por uma tubulacdo. As vantagens
da instrumentacdo ultrassonica sao a sua robustez devido a
simplicidade dos transdutores e o fato de ser uma tecnologia
ndo-invasiva, possibilitando sua utilizacdo em diversos tipos
de equipamentos ¢ medi¢des. De modo mais especifico, na
indtstria de petréleo e gés, o ultrassom ¢ utilizado nas
seguintes aplica¢des: quantificar a fase e¢ a distribuicdo de
agua, oleo ou gas em misturas, monitorar a efetividade de
separacdes; detectar e monitorar o aumento de depdsito de
hidrato em paredes de dutos, entre outras.

Neste trabalho sdo apresentados os resultados de ensaios
de um escoamento bifasico horizontal circular, no padrao
intermitente em golfadas(s/ug flow), utilizando técnicas de
ultrassom pulsado em modo pulso-eco. O objetivo ¢é
caracterizar o fendmeno a partir dos pardmetros obtidos
como: o comprimento da lamina de agua entre a parede e a
bolha; a velocidade da bolha alongada; o comprimento da
bolha e do pistdo de liquido; a frequéncia de passagem da
bolha alongada.

Primeiramente, este artigo revisa o principio de
funcionamento da técnica de ultrassom e em seguida detalha a
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metodologia para extracdo de parametros de interesse do
escoamento em golfadas bifasico gas-liquido.

METODOLOGIA
Instrumentacio

A Figura 1 mostra o esquematico utilizado para a
instrumenta¢do da secdo de testes. Foram utilizados dois
transdutores de ultrassom do tipo duplo elemento da
Olympus, alinhados a uma distancia de 20,2 cm, operando na
freqiiéncia de 2,25 Mhz (faixa recomendada para sinais
transmitidos em agua) e acoplados a um tubo de plexigass
através de adaptadores curvos do mesmo material. Foi usada
uma fina camada de gel nas interfaces transdutor-adaptador e
adaptador-tubo para melhorar o acoplamento acustico. A
Figura 3 mostra uma fotografia dos transdutores de ultrassom
instalados na secdo de testes.

Bolha de ar Agua

Tubo de plexigass IS))

Escoamento C
bifasico agua-ar

Adaptador curvo
plexigass :>

Transdutor de ﬁ

ultrassom
(emissor receptor)

20,2 cm

pulso-eco

Figura 1 - Montagem da instrumentaciao ultrassonica

Para a excitagdo dos transdutores e aquisi¢ao dos sinais de
ultrassom foi usado um sistema desenvolvido na Universidade
Tecnologica Federal do Parand [2] mostrado na Figura 2. O
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sistema pode trabalhar com até 3 canais em modo pulso-eco
ou transmissdo recepcdo. Neste trabalho foram utilizados 2
canais operando em modo pulso-eco, excitados a uma taxa de
500 Hz. Foram adquiridos 5120 sinais por canal (totalizando
10,24 segundos), digitalizados pelo sistema em intervalos de
25 ns (40 Mhz).

Figura 3 - Foto dos transdutores de ultrassom
instalados na secao de testes

Secao de testes

Os experimentos realizados neste trabalho foram realizados
no Laboratdrio de Ciéncias Térmicas (LACIT) da UTFPR. A
se¢do de testes é constituida de um sistema de circulagdo de ar
e agua, de um tubo na horizontal e dos equipamentos para
instrumentagdo e controle. A tubulagdo ¢ de acrilico, com
26 mm de didmetro interno ¢ 9 m de comprimento. O liquido
utilizado foi a agua (do pogo artesiano da Universidade,
condutividade elétrica de 380 ps/cm) e o gas utilizado foi o ar.
A 4gua armazenada em um reservatorio de 0,3 m* ¢ bombeada
para a se¢do de testes de forma controlada. Os fluidos sdo
misturados na entrada da tubulagdo. As vazdes dos fluidos sdo
medidas de forma separada e independente com medidores do
tipo Coriolis para liquido e rotametro para o gas. A pressdo do
gas ¢ medida logo apds o rotametro e a pressdo da mistura €
medida no final da tubulag@o. Na saida da planta, encontra-se
o separador/reservatorio, onde o ar ¢ expelido a atmosfera e
agua fica armazenada. A Figura 4 mostra um esquema da
se¢do de testes.
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tubulacéo acrilico

ar comprimido

Figura 4 - Diagrama esquematico da planta

Escoamento Bifasico Agua-Ar Horizontal em Golfadas

O escoamento bifasico em golfadas possui duas
caracteristicas principais: uma bolha alongada que ocupa
grande parte da se¢do transversal do duto separada da parede
por um filme de liquido; um pistdo de liquido, que caracteriza
uma barreira liquida entre duas bolhas subseqiientes, podendo
ou ndo conter pequenas bolhas dispersas. O conjunto formado
pela bolha alongada e o pistdo de liquido ¢ chamado de célula
unitaria. A Figura 5 mostra uma ilustragdo do escoamento.

Célula Unitaria

Figura 5 - Escoamento Bifasico em Golfadas

Caracteristicas do sinal de ultrassom num escoamento
bifasico horizontal em golfadas

O método ultrassonico mais indicado para caracterizar o
escoamento horizontal em golfadas ¢ o pulso-eco. A técnica
utiliza-se do mesmo principio fisico do sonar: um pulso de
ultrassom percorrendo um corpo de prova ao encontrar-se
com uma interface com diferentes propriedades fisico-
quimicas pode ser refletido no sentido oposto. Medindo-se o
tempo de transito do sinal e conhecendo-se a velocidade do
som no material, a posi¢@o da interface pode ser determinada.
No caso do escoamento bifasico agua-ar, é possivel
determinar as interfaces plexigass/dgua e agua/ar, e assim
determinar o comprimento da ldmina d’agua e de ar que
compdem o fendmeno. A Figura 6 mostra o sinal de ultrassom
e o tempo de transito entre as reflexdes das interfaces.

08 Pulso de aquisicdo de onda ultrassonica
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Figura 6 - Sinal de ultrassom para calculo do tempo de
transito
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Medicao da Lamina d’agua

A medigdo da lamina d’agua entre a bolha e o tubo de
plexigass foi obtida pela Eq. (1):

ATpq

H =V 2

©)

Onde:

H;: Altura da lamina d’4gua

V; : Velocidade do som na agua. A velocidade foi estimada
em 1494 m/s seguindo as equagdes de Lubbers and Graaf
(1998) dada a temperatura do liquido em torno de 25°C.

AT, Tempo de trdnsito entre o tubo de plexigass e a

bolha de ar.

Calculando a lamina d’agua de uma aquisicao continua de
ondas ultrassdnicas ¢ possivel visualizar a bolha alongada,
representada pelas localidades onde o tempo de transito ¢
menor, e o pistdo de agua, onde o tempo de transito ¢ maior.
A Figura 7 mostra o conjunto de medidas de H; ao longo do
tempo.

26 T T
241
2.2

0.6 T
0.4 H R
0.2- { —Canal1
. . . ~ . . . | [——Canal2
00 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

tempo(s)

Figura 7 - Conjunto de medidas de Hy,
Mediciao da freqiiéncia de passagem da célula unitaria

A freqiiéncia de passagem ¢é obtida por meio da Figura 7,
que possibilita a contagem das células unitarias adquiridas
durante o tempo de aquisi¢do do sistema (10,24 segundos).

Medic¢ao da Velocidade

A velocidade do escoamento foi calculada com a Eq. (2):

I=J¢+ 1 (2)

Onde:

J : Velocidade do escoamento.

J¢: Velocidade do superficial do gés.

Ji.: Velocidade do superficial do liquido.

A velocidade instantanea do bolha foi obtida a partir da
diferenga temporal entre as bordas de inicio e fim de uma
bolha alongada adquirida pelos dois transdutores. A Figura 8
mostra o perfil da bolha adquirida pelos transdutores de
ultrassom e os tempos necessarios para o calculo da
velocidade e do comprimento da bolha.

INDICE ARTIGOS

AT, AT,

: T |

A= I
s

|

[ \M
0.8-
F G,entido do escoamento |

g.S 9 9.5 10
tempo(s)

Figura 8 - Calculo da velocidade da bolha a partir do
sinal de ultrassom

distancia(cm)

As linhas vermelhas representam o canal 1 e as linhas em
azul representam o canal 2. As velocidades foram calculadas
coma Eq. (3) e Eq. (4):

_ s

o= 3)
_ 45

V=i @)

Onde:

V,,: Velocidade do “nariz” da bolha alongada.

V.: Velocidade da “cauda” da bolha alongada.

AS: Distancia entre os dois trandutores. Neste trabalho a
distancia ¢ de 0,202 metros.

AT,: Diferenca de tempo entre as bordas de inicio das
bolhas.

AT, : Diferenca de tempo entre as bordas de fim das bolhas.

Medicao do comprimento da bolha alongada e do pistao
de agua

O comprimento das bolhas alongadas foi calculado pela
Eq. (5) e Eq. (6):

AS; = V, - ATy (5)
AS, = V, - AT, (©)
Onde:

AS,: Comprimento da bolha adquirida no canal 1.

AS,: Comprimento da bolha adquirida no canal 2.

AT;: Intervalo de tempo entre a borda de inicio e a borda
de fim da bolha adquirida no canal 1.

AT,: Intervalo de tempo entre a borda de inicio ¢ a borda
de fim da bolha adquirida no canal 2.

V,,: Velocidade do “nariz” da bolha alongada.

O célculo do comprimento do pistdio de 4agua ¢
representado pela Eq. (7) e Eq. (8):

ASpy =] - ATp, (7
ASp, =] - ATp, (3)
Onde:
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ASp;: Comprimento do pistdo de liquido adquirido no Tabela 3 - Tabela de resultados do Experimento 3

canal 1.
Afp;: Comprimento do pistdo de liquido adquirido no Experimento 3
canal 2. Anei
L freqiiéncia
ATp,: Intervalo de tempo entre a borda de inicio ¢ a borda ) Jelns) ) (bolhas/s)
de fim da bolha adquirida no canal 1. o 0.6645 0,6283 12028 26400
ATp,: Intervalo de tempo entre a borda de inicio e a borda
de fim da bolha adquirida no canal 2.
] : Velocidade tedrica do escoamento. Bolha  Va(m/s) Vi(m/s) ASy(m)  ASy(m) BSex(m)  ASpy(m)
1 1,3289 11,5303 0,4465 0,4199 0,1942 0,1993
RESULTADOS 2 1,4028 11,2625 0,2609 0,2834 0,1126 0,1126
3 1,4028 11,2785 10,4152 0,4349 0,2342 0,2181
Fo?am realizados. t.I'éS e%pe?imentos utilizrando diferentes 4 1,3289 11,0978 0,3455 0,3880 0,2481 0,2272
velocidades superficiais do liquido (J;) e do gas (J;). Em cada Média 13782 12923 0,3670 0.3816 01973 0,1893

experimento foram selecionadas quatro bolhas alongadas, de
onde foram extraidas as medidas de velocidade e
comprimento. Os resultados estdo apresentados nas tabelas a

- CONCLUSOES
seguir:

No presente trabalho foram utilizadas técnicas de ultrassom

Tabela 1 - Tabela de resultados do Experimento 1 . cpr . ,
para caracterizar o escoamento bifasico horizontal dgua-ar em

. golfadas. Utilizando o método pulso-eco foi possivel medir a
Experimento 1 lamina d’agua com relativa precisdo e assim obter a forma da
J(mis) Je(mis)  I(mis) freqliéncia bolha alongada. A velocidade da bolha alongada medida
e experimentalmente mostrou-se muito precisa e compativel
0,3453 0,6511 0,9964 1,1719 com as previsdes tedricas realizadas a partir dos instrumentos
da planta. Por fim, o ultrassom mostrou ser uma ferramenta de
Bolha V. (m/s) Vo(m/s) ASi(m) S,(m) ASer(m)  ASp(m) grande valia para o estudo e entendimento do escoamento.
1 00712 09439 02991 03205 01774 01515 Trabalhos futuros requerem uma variedade maior de padrdes
2 10745 1,0202 08875 10444 03119 02511 de escoamentos a fim de avaliar e refinar as técnicas de
3 09806 1,0202 07786  0,7708  0,3541 0,3408 ultrassom.
4 1,0632 1,0745 0,8740 0,8718 0,3590 0,3614
Média 1,0224 1,0147 0,7098 0,7519 0,3006 0,2762 AGRADECIMENTOS

Os autores agradecem o apoio financeiro do Instituto de
Petroleo, Gas e Biocombutiveis — IBP — da Financiadora de
Estudos e Projetos — FINEP — e do Ministério da Ciéncia e

Tabela 2 — Tabela de resultados do Experimento 2

Experimento 2 Tecnologia — MCT.
freqliéncia
Ju(m/s) Jg(m/s) JI(m/s) R
(bolhasfs) REFERENCIAS
0,4918 1,0096 1,0096 1,5625
[1] Lynnworth, L.C., Jossinet, G. e Chérifi, E. 300° clamp-
Bolha V,(m/s) Vc(m/s) AS;(m) AS,(m) ASpi(m)  ASpy(m) on ultrasonic transducers for measuring water flow and
11,1099 0,9099 0,3396  0,3840  0,3071 0,2893 lle9V9eé° IEEE Ultrasonica Symposium, 1, pp 407 - 412,

2 1,0521 0,8938 0,4124 0,4482 0,2322 0,2097 . L. .
[2] Neves, F., Massignan, J.P., Nishida, M.Y., Daciuk, R.J.

3 0,9712 11,1609 0,5905 0,5575 0,4342 0,4464 . n s 1 L. .
Sistema ultra-sonico para analise de liquidos em linha.
& 1,0860 11,2469 04952  0,4692 02479 0,2650 Congresso Internacional de Automagdo, Isa Show South
Média 1,0548 1,0529 04594  0,4647  0,3054 0,3026 America, 2006.
[3] J. Lubbers and R. Graaff (1998), A simple and accurate
formula for the sound velocity in water, Ultrasound
Med. Biol. Vol 24, No 7, pp 1065-1068.
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ABSTRACT

Characterization of two-phase flows is important for monitoring and control of many industrial processes. In this
regard, the proposed paper uses ultrasonic techniques to extract parameters of interest in horizontal gas-liquid
two-phase flows. The experimental data were obtained from a plant, where two-phase flow was simulated in a
horizontal line of 9 meters in length and 26mm in diameter. The ultrasound signals were acquired through a
prototype and further processed to obtain parameters for characterizing the two-phase flow, such as the length of
the water depth between the wall and the bubble, the velocity of elongated bubble, the length of the bubble and
piston liquid and the frequency of passage of the unit cell.
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RESUMO

Medigdes multifasicas sdo uma necessidade habitual na industria de 6leo e gas, pois através destas é possivel determinar a
quantidade de 6leo, gas e dgua que escoam por uma tubulagdo. O uso do ultrassom tem diversas vantagens para realizar esse
tipo de medicdo, entre elas a robustez eletromecénica e o fato de ser ndo invasivo ao processo, ndo alterando o padrdo de
escoamento, além de ndo ser um elemento de perda de carga. O presente trabalho apresenta um estudo experimental e tedrico
sobre a atenuacdo em frequéncia de sinais de ultrassom aplicados a medi¢ao de fragdo de vazios. O método ¢ baseado na
deformacgao do espectro em frequéncia da onda do ultrassom ao atravessar o meio sendo assim independente da temperatura.
Para validag@o da técnica proposta foram realizados experimentos num circuito bifasico instalada no LABPETRO/UNICAMP.
Foi utilizado um par de transdutores, no modo transmissdo-recepcdo em um duto de acrilico com 54 mm de didmetro interno.
O hardware e software do sistema de aquisi¢cao de dados foi desenvolvido no LASCA/UTFPR. Sao apresentados resultados
que permitem identificar corretamente os diversos sub-regimes de escoamento e estimar fragdes de vazio num intervalo de 0 a

16% em escoamentos agua-ar.

INTRODUCAO

O escoamento vertical bifasico é de suma importancia na
produg¢do de petrdleo, uma vez que o0s reservatorios
petroliferos produzem o6leo e gis simultaneamente, os quais
devem fluir até a superficie marinha através de pogos, e destes
até a plataforma de producao através de dutos verticais (risers)
no mar. Medi¢des multifasicas sdo uma necessidade habitual
na industria de 6leo e gés, pois através destas ¢ possivel
determinar a quantidade de 6leo, gs e agua que escoam por
uma tubulagdo. Além disso, escoamentos gas-liquido sao
frequentemente encontrados em caldeiras, reatores quimicos e
geradores de vapor de plantas nucleares. Ao longo de seu
escoamento, a mistura pode desenvolver varios padrdes de
fluxo, sendo necessario identifica-los durante a operagdo da
planta. O uso do ultra-som tem diversas vantagens para
realizar esse tipo de medi¢do, entre elas a robustez
eletromecanica e o fato de ser ndo invasivo ao processo, nao
alterando o padrao de escoamento, além de ndao ser um
elemento de perda de carga. Nos ultimos anos, t€ém surgido na
literatura varios estudos baseados em técnicas de ultrassom
para caracterizacdo de escoamentos [1]-[6] . Uma revisao da
aplicacdo de técnicas de processamento de sinais em geral e
de ultrassom em particular na caracterizacdo de escoamentos
pode ser encontrada em [7]. Em geral esses trabalhos utilizam
valores de velocidade, amplitude, energia e tempo de transito
do sinal de wultrassom entre outros para inferir o
comportamento do escoamento, classificando-o em diversos
sub-regimes. Um dos problemas com estes métodos ¢ que a
acuracia da medi¢ao depende do uso de um sinal em meio
padrdo, que serve como referéncia para as medi¢des. Em cada
experimento, devido a interagdo como escoamento este sinal
de referéncia pode variar sendo necessario constantes
calibragdes do equipamento. Outro problema, especialmente
relacionado com as medidas de velocidade € que estas sdo
muito dependentes da temperatura, sendo dificil afirmar que
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uma variacdo de velocidade deve-se a presenca de gas no
escoamento ou a uma variagdo de temperatura. Um terceiro
problema ¢ que tanto a velocidade, quanto a energia e¢ a
amplitude do sinal tem um decaimento exponencial acentuado
com o aumento da fracdo de vazios, permitindo uma
caracterizagdo desta fragdo apenas para escoamentos com até
9% de fragdo de vazios. [7]

Neste contexto, o presente trabalho apresenta um estudo
experimental sobre a atenuagdo em frequéncia de sinais de
ultrassom aplicados a medi¢@o de fragdo de vazios. O método
¢ baseado na deformagdo de onda do ultrassom ao atravessar o
meio sendo assim independente da temperatura. Por fim, sdo
apresentados resultados que permitem identificar corretamente
os diversos sub-regimes de escoamento estimando fra¢des de
vazio num intervalo de 0 a 16% em escoamentos agua-ar.

METODO DE ATENUACAO DE FREQUENCIA EM
BANDA LARGA

A analise de atenuacdo do sinal de ultra-som utilizando
apenas o pico do sinal no dominio do tempo ¢ uma analise em
apenas uma das diversas frequéncias que compdem o sinal de
ultra-som. Geralmente os transdutores sdo excitados com um
pulso estreito, gerando um sinal com multiplas frequéncias, ou
seja, um sinal com uma banda larga de frequéncias. Quando
um sinal em banda larga de ultrasom atravessa um meio, a
forma de onda do pulso se modifica com resultado da
atenuagdo e da dispersio do meio. Com isto, as altas
frequencias sdo mais atenuadas que as baixas frequencias.
Depois de atravessar o meio, o sinal ndo somente sofre uma
reducdo de escala em relacdo ao sinal original mas também
modifica a sua forma [8]. Para caracterizar esta interagdo entre
o meio e o sinal de ultrasom é conveniente utilizar um método
que calcule a atenuagao em funcdo da frequéncia e ndo apenas
em uma Unica frequéncia, como acontece no trabalhos que
utilizam a andlise do sinal no dominio do tempo [3]-[5]-[6].
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Um dos parametros de propagacdo mais utilizados na
literatura para a analise em frequéncia de sinais de ultrassom,
principalmente na area médica, ¢ a taxa de atenuagdo numa
faixa de frequéncia, conhecida como BUA (Broadband
Attenuation Ultrasound).[9]

A atenuacdo em banda larga do ultrassom (BUA) ¢
amplamente utilizada no diagnoéstico médico de osteoporoses.
Esta técnica, proposta em 1984, também pode ser utilizada
como método para a determinacdo da fragdo de vazios em
escoamentos, utilizando o mesmo principio da densiometria
mineral 6ssea, onde a reducdo da densidade do osso gera
alteracdo no formato da onda [9]. No caso do escoamento
bifasico, a densidade também ¢ alterada pelo aparecimento de
vazios no meio continuo, que ¢ o liquido. Para o calculo do
BUA, ¢ considerado que o coeficiente de atenuacdo pode ser
interpolado por uma funcao linear da frequéncia dentro de
uma determinada faixa (BW=f}g;, — fiow), denominada largura
de banda. O coeficiente angular desta reta ¢ conhecido como
BUA normalizado (nBUA) e possui unidade em dB/(Hz m).
Para determinar a BUA de um material, ou meio, € necessario
comparar o espectro do sinal ultrasonico de um material de
referéncia na faixa de frequéncia desejada. Por exemplo para a
agua degaseificada esta faixa de frequéncias varia de 0,2 MHz
a 0,7Mhz, com o espectro do sinal obtido apo6s a propagacao
através do meio. A subtragdo de um espectro do outro resulta
em uma curva de atenua¢do em funcdo da frequéncia que
aproximada por uma técnica de regressdo linear gerando uma
reta cujo coeficiente angular ¢ o indice nBUA do meio.

Considerando um escoamento monofasico, em que a agua ¢é
usada como material de referéncia e, um escoamento bifasico
dgua-ar a 5% de fracdo de vazios, as figura 1 a 3 trazem
respectivamente os sinais de ultrassom no domino do tempo,
0os mesmos sinais no dominio da frequéncia obtidos com a
aplicacdo da transformada de Fourier [10] aos sinais
temporais, e as correspondentes atenuagdes em banda larga.

Analisando o espectro de frequéncias (figura 2) e o BUA
(figura 3) percebe-se, que as altas frequéncias sofrem uma
maior atenuagdo pelo escoamento bifasico. O escoamento
agua-ar se comporta com um filtro passa-baixas [10]. Este fato
se verifica para todas as fragdes de vazios ensaiadas neste
artigo.

Figura 1: Sinais de ultrassom no dominio do tempo
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Figura 2: Sinais de ultrassom no dominio da frequéncia
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Figura 3: Atenuagdo em banda larga normalizada (nBUA)
dos espectros da figura 6

Normalizac¢ao do sinal de ultrassom

A necessidade de uma referéncia para a aquisi¢do de sinais
cria a necessidade de uma constante calibragdo do sistema de
medi¢do, o que niao ¢ possivel na maioria das aplicagdes
industriais de processos continuos. Conforme discutido por
Hoppe e seus colaboradores [11], o tempo de chegada de um
sinal de ultrasom ndo se altera com o escoamento bifasico,
assim a velocidade do som ¢ constante. Para medir essa
velocidade sem a interferéncia do escoamento bifasico, pode-
se utilizar parametros da propria onda de ultrassom para a
normalizacdo do sinal medido, evitando assim as constantes
calibragdes. Diferente de Hoppe e seus colaboradores [11],
que utilizam dois parametros para esta normalizagdo (valor
maximo do primeiro vale e maxima derivada do sinal),
propoem-se neste trabalho o uso do valor minimo do primeiro
vale do sinal por ter sido observado que este vale sofre menos
influéncia do escoamento bifasico nas medi¢des realizadas.

Pré-processamento de sinais para filtragem de ruidos
Em aplicagdes médicas onde os sinais sdo repetitivos,

como no caso dos exames de Eletroencefalograma e
Eletrocardiograma, um pré-processamento de sinais ¢
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necessario a fim de melhorar a relacdo sinal ruido, ja que os

sinais médicos se caracterizam por sua baixa energia [9]. RESULTADOS
O mesmo acontece com os sinais de ultrassom aplicados
em escoamentos bifasicos, pois segundo Carvalho e O seguinte procedimento experimental foi utilizado para a
colaboradores os sinais medidos sofrem forte atenuagdo de aquisi¢do dos dados:
amplitude e energia com o aumento da fragdo de vazios [6]. e A taxa de repeticio de pulsos (PRF - Pulse Rate
Neste trabalho foi utilizado a média coerente como pré- Frequency) foi escolhida como 8,45kHz (1 onda a
processamento do sinal. Esta técnica permite filtrar o ruido cada 118,34 us), que ¢ a maxima taxa para que duas
que estd no sinal e gerar um sinal representativo médio ondas e seus ecos ndo se sobreponham.
daquele que interagiu com o escoamento bifasico, reduzindo a e A taxa de amostragem foi de 20 Msps a 12 bits [7].
quantidade de dados a serem processados pelas técnicas mais Foram adquiridos 131068 ondas por experimentos, o
complexas, nesta caso o calculo da BUA. que equivale ao tempo de 15,61 segundos de aquisi¢do
A média coerente de um conjunto de sinais ¢ calculada de continua (figura 6).
acordo com a equacio:

e (Cada experimento individual, com 131068 sinais, foi
divido em 5 partes iguais, equivalendo a uma janela de
3,5 s por parte. Assim um experimento gera 5 conjunto
de dados.

e (Cada sinal possui 256 pontos ¢ ¢ armazenado em 2
bytes, totalizando aproximadamente 64 MB por
experimento. O conjunto total de dados analisados
possui 10,63 GB.

e A vazdo de 4dgua foi mantida o mais constante possivel,
enquanto a vazao de ar era ajustada até atingir a fracao
de vazios desejada. A fracdo de vazios foi calculada de
acordo com [13].

e A agua no circuito de teste foi forcada a passar por um
trocador de calor, resfriado com agua a temperatura
ambiente. Assim a variagdo da temperatura da dgua no
circuito se mantém sempre na temperatura ambiente.

1 N
y[n]w;xi[n] (1)

onde y/n] ¢ a média coerente da n-ésima amostra, x;/n] é o
valor da n-ésima amostra do i-ésimo sinal € N é o numero total
de pontos.

MONTAGEM EXPERIMENTAL

Os experimentos foram realizados no LabPetro/UNICAMP
que foi construido especificamente para o estudo de medigoes
de fracdes de vazio em escoamentos bifasicos agua-ar
verticais para cima. A Figura 4 representa uma visdo
esquematica do conjunto experimental e a montagem da
instrumentagdo ultrasonica na se¢do de teste ¢ detalhada na
figura 5. Uma descricdo detalhada do seu funcionamento

encontra-se em [6]. Para a aquisicio do sinal, foi e O sinal 'de referéncia foi adquirido com escoamentq
desenvolvido no LASCA/UTFPR um equipamento composto mogofésmo de égua. ha temperatura~prc’)x1ma ao que foi
por hardware e firmware compativeis com as condigdes realizado o experimento, com isso reduzindo as

dindmicas do experimento [12]. O processamento do sinal em discrepancias devido aos efeitos da temperatura.
tempo real é realizado de maneira off line através do modulo e O ganho do amplicador foi mantido constante
de software desenvolvidos em MATLAB. mantendo uma relagdo de compromisso entre ndo
saturar o amplicador quando o sinal atravessa a
et = referéncia assim como amplicar o sinal com 16 % de

Air-water |

Delay Lines

line

separator

iAirs_upply fracdo de vazios. A tensdo de saida do amplicador

diferencial foi mantida entre -1 Ve +1 V.

e Foram adquiridos dados para escoamentos de 1% a
16% de fracao de vazios em passos de 1%, totalizando
170 conjunto de dados.

e Para cada fracdo de vazio foram realizados 10
experimentos de 15,61 segundos, onde a cada 5
experimentos era feito uma verificacdo da fragdo de
vazios. Como cada experimento possui 5 conjunto de
dados foram gerados 50 sinais (figura 7a).

e Para cada conjunto com 26213 sinais (3,5 s) foi
aplicado o célculo de média coerente, conforme
Equagdo (1), gerando um sinal médio no qual sera
aplicado o método BUA (figura 7b).

e A faixa de frequéncia utilizada para o calculo da
atenuacdo em banda larga teve como frequéncia
inferior fi, = 625 kHz e frequéncia superior fi; = 2.265
MHz, totalizando uma banda de passagem de BW = 1;
65 MHz. Esta faixa foi escolhida, por permitir um
melhor ajuste linear das curvas medidas, conforme
mostrado a seguir, para as diversas fragdes de vazios.
Nesta faixa de frequéncias também foi verificado uma

s tendéncia linear de atenuagdo da resposta em

Figura 5: Instrumentacao ultrassonica frequéncia no grafico de BUA.
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{b) Fragdo de Vazios =5 %

Figura 6: 20 sinais de ultra-som (2,36 ms de escoamento) e
detalhes de um sinal adquirido com 12 bits Msps.

? [T ]
fampo fus]

(a) (b}

Figura 7: Escoamento com frag¢do de vazios de 1% (a) 50
sinais de ultra-som (b) Média Coerente dos sinais de a.

A técnica de atenuacdo em frequéncia foi aplicada aos
sinais proé-mediados para a faixa de fracdo de vazios de 1% a
16% e os resultados processados sdo apresentados na tabela 1
onde foi calculado o parametro de nBUA (Normalized
Broadband Ultrasonic  Attenuation) assim como seus
respectivos valores médios, variancia e intervalo de confianca
(95 %).

Tabela 1: Resultado da Atenuagdo em Banda Larga

A figura 8 apresenta os resultados da tabela 1. O ajuste
linear da curva gera um coeficiente de determinagio de R’=
0,8819 para relagao entre o nBUA, dado em dB/(MHz cm) e a
fracdo de vazios em %. Este grafico apresenta a tendéncia de
elevacdo da nBUA com o aumento da fracdo de vazios, de
acordo com a a seguinte equacgao:

nBUA = 0, 2808cr+ 0, 5668 )
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Figura 8: Atenuag¢ao em Banda Larga Normalizada em fungao
da fracdo de vazio

Ajustando o grafico da figura 8 em 4 partes (figural3),
pode-se obter um melhor resultado para o calculo da nBUA
em funcdo da fracdo de vazios. Este comportamento por
partes pode ser devido a mudancgas do padrao de escoamento,
e iteracdo da onda de ultrassom com os diversos tipos de
bolhas que se formam em cada regime de escoamento.

i, = 0,71 10 = 1,0278

¥ = 0,B529
1 | T | I | BBUA 022510 + 14732 agy

Figura 13: Atenuacdo em Banda Larga Normalizada em
fun¢do do regime de escoamento

Durante o escoamento borbulhante, a elevacao da fragdo de
vazios pode ser analisada como uma reducdo da densidade do
fluido escoando, assim como na densiometria mineral ossea.
Para fragdes de vazios maiores, como nao ha uniformidade
desta reducdo ocorre um espalhamento maior nos valores
médios dados na tabela 1, observado pela variancia do valor
médio dada na tabela. O nBUA indica que a atenuagdo varia
com a frequéncia sendo mais um indicio de que o escoamento
bifasico altera significantemente o sinal de ultrassom e que
esta alteracdo pode ser utilizada como parametro de analise do
escoamento bifasico, tanto para a determina¢ao do padrao de
escoamento como no auxilio da determinagdo de fracdo de
vazios.

CONCLUSOES

Um estudo experimental foi realizado comprovando a
eficiéncia da técnica de atenuagdo em banda larga do sinal de
ultrassom na determinagdo da fragdo de vazios de um
escoamento bifasico. Apesar de n3o ter havido um
comportamento linear para toda a faixa testada (0 a 16% de
fracdo de vazios), verificou-se uma tendéncia do aumento do
nBUA com o aumento da fragdo de vazio. Este
comportamento pode-se ser explicado devido aos diversos
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padroes que podem ocorrer no escoamento. Verificou-se ainda Engineering Chemistry Research, vol. 43, p. 5681-5691,

que a curva pode ser linearizada por partes, e utilizada como 2004.

uma estimacao inicial do valor da fracdo de vazios. Com isso [3] S. Wada, H. Kikura, M. Aritomi, Pattern Recognition
pode se gerar equagdes mais precisas em que a fragdo de and Signal Processing of Ultrasonic Echo Signal on
vazio ¢ expressa como uma fungdo linear da nBua, podendo- Two-Phase Flow. Flow Measurement and
se utilizar estas equacdes na estimagdo da fragdo de vazios e Instrumentation, vol. 17, p. 207-224, 2006.

até mesmo do padrao de escoamento. [4] Xu, L., Han, Y., Xu, L., and Yang, J. Application of
Os resultados deste trabalho podem ser tuteis na ampliagdo Ultrasonic Tomography to Monitoring Gas/Liquid Flow.

do entendimento dos fenomenos actsticos em situagdes mais Chemical Engineering Science. 1997, Vol. 52, 13, p.

complexas, que ocorrem em escoamentos de liquido com 2171-2183.

solido particulado, de agua com oleo disperso e mesmo de [5] Y. Zheng, and Q. Zhang, Simultaneous Measurement of

escoamentos multifasico com dgua, 6leo e sélido particulado Gas and Solid Holdups in Multiphase Systems Using

disperso, e ainda escoamentos liquido-s6lido-gés.
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NOMENCLATURA

Simbolo | Quantidade Unidade SI

o Fracao de vazios %

BUA Atenuagdo em frequéncia do dB/Hzm
ultrassom

BW Banda passante Hz

fhigh Frenquéncia superior da banda | Hz
passante

fiow Frequéncia inferior da banda | Hz
passante

nBUA Atenuacdao em em frequencia | dB/(MHz cm)
do ultrassom normalizado

PRF Taxa de repeti¢do de pulso Hz

R? Coeficiente de inclinagdo de | -
uma reta interpolada
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ABSTRACT

Multiphase measurements are usual in oil and gas industry to infer the behaviour of oil, gas and water seeping through a pipe.
The use of ultrasound based techniques has several advantages to perform this type of measurement, including the electro-
mechanical robustness. The ultrasound technique are also a noninvasive procedure, that does not interfer in the flow pattern,
and can cause a load loss. This paper presents an experimental and theoretical study about Broadband Attenuation Ultrasound
applied to voids fraction masurements. The method is based on frequency spectrum deformation of a ultrasound wave travels
through a medium. Thus it is not dependend on temparture variations. To validate the proposed technique, several experiments
were done in a two-phase circuit installed in LABPETRO / UNICAMP. We used a pair of transducers in transmission-
reception mode, settled up an acrylic pipe with 54 mm internal diameter. The hardware and software data acquisition system
was developed at LASCA / UTFPR. The obtained results show that it is possible to correctly identify the various sub-flow
regimes and estimate void fractions in the range of 0 to 16% in the air-water flows by using the Broadband Attenuation
Ultrasound technique.
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ABSTRACT

This work presents a verification of the capability of a CFD code based on the Lattice-Boltzmann method and the Shan-Chen
model in predicting phase behaviour typical of multiphase flows, such as the interfacial tension and shear stress between
adjacent phases and the equilibrium contact angle in the three-line interface among liquid, gas and solid phases. The L-B
model and the numerical implementation are fully discussed. The test problems selected were the equilibrium for a suspended
droplet, a droplet in contact with a flat solid surface and the parallel gas-liquid flow along the channel formed between two
parallel flat surfaces. The predictions were compared to closed form analytical solutions reaching a good agreement.

INTRODUCTION

The analysis of multiphase flow is based commonly in two
different approaches: Either (1) point-wise detailed solutions
for the phase distribution using the macroscopic continuum
equations or (2) volume and time (or ensemble) averaged
equations are used. The former approaches are particularly
powerful when addressing problems that are geometrically
simple and that develop in sufficiently slow transients. The
latter, however, are basically the only choices when one
attempts to solve problems closer to the applications. In the
averaged formulations, detailed information is lost in the
averaging procedure, giving rise to interfacial transport terms
that are usually modeled. It comes to no surprise that the use
of detailed point-wise solutions form the basis for most of the
modeling used as closure for the averaged treatments.

In recent years, the development of Lattice-Boltzmann
methods (LBM) have become an alternative for treatments
based on the continuum transport equations. The LBM has
been preferable to simulate flow in porous media because it is
able to deal with the complicated geometry of the channels
available for flow and because, a priori, it independents of
empirical models for the effective transport proprieties. The
numerical implementation is also, in general, simpler than that
for the traditional numerical methods for the solution of
macroscopic transport equations. The use of LBM for
multiphase flows has also grown due to the range of available
models that are able to deal with complicated phase
interactions. Among the most used models nowadays are the
color gradient [1], Shan-Chen (SC) [2], free-energy [3] and
field mediators [4].

The most well established model is the Shan-Chen model.
Here this model is used in the development of a computer
code able to solve transport problems in two-phase flow
across porous media, in fact, a three phase problem with a
stationary solid phase. The aim is to be able to study complex
transport and chemical reaction in locally hygroscopic-
hydrophilic porous media, typical of the electrochemical, e.g.,
fuel cells, applications.

In this work, the basics of the method are presented with a
view to the numerical implementation. Then, the model is
applied to the solution of simpler well-known problems that
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are amenable to analytical treatment. The predictions of the
macroscopic average properties, such as equilibrium interface
shape, contact angle and phase permeability are predicted and
compared to the analytical solutions. The problems selected
are the equilibrium liquid droplet in a vapor environment,
recovering the behavior predicted by Laplace’s Equation, the
equilibrium shape of a liquid droplet resting on a flat solid
surface, recovering the contact angle predicted by Young’s
Equation, and the viscous coupling between liquid and gas
phases flowing along a channel formed by two parallel flat
plates, recovering the relative permeability typical of a
parallel (stratified) flow.

In the following, the method is presented and the numerical
implementation is discussed. Then the problems are presented
and solved using the LBM. Finally, the predictions are
compared to the analytical solutions and are followed by
conclusions.

THE LATTICE-BOLTZMANN METHOD

Historically, the LBM evolved from the Lattice-gas
Automata [5].. Recently, consistent and direct derivation of
the LBM equations from the Boltzmann Transport Equation
(BTE) has become available [6]. The fundamental idea of
LBM is to construct simplified kinetic models that incorporate
the essential physics of microscopic or mesoscopic processes
so that macroscopic averaged properties obey the desired
macroscopic equations [7]. The derivation uses a finite
difference scheme applied over a uniform grid, or lattice, to
solve the space and time parts of the continuous Boltzmann
equation. The statistical moments of the (non-equilibrium)
Boltzmann distribution function are the macroscopic fluid-
dynamic variables density, velocity and energy. To integrate
the moments, a Hermite-Gauss quadrature scheme is used.
The collision operator is approximated using the BGK model
[8]. The discretization of the Boltzmann equation generates a
set of particle populations that follow a Maxwellian velocity
distribution function.

Figure 1 depicts a lattice point identified by the subscript 0
from which 8 directions, e, to e;, are available, known as a
D2Q9 lattice, i.e., a two-dimensional lattice with 9 states. A
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particle leaving the lattice point may follow randomly any of
the 8 available directions.

The Boltzmann distribution function for the set of
populations interacting in the lattice point follow the evolution
equation,

fa(r-f-ea,t—i-l)—flx(r,t)=—w~[fm(r,t)—f:q(r,t)] (1)

where r is the position vector, ¢ is the time, e, is the set of

velocity vectors over which the f populations are
distributed,

The relaxation frequency w is related to the kinetic
viscosity by,

1 1)1
A4

The Boltzmann equilibrium distribution function /%" defined
for the lattice is given by

9(e‘x~u)2_3_u2

3 2 @

f;q=wap[1+3(ea-u)+
where w_are weight factors that result from the Gauss-
Hermite integration quadrature. The weighting factors for the
D2Q9 lattice are w,=4/9, w,,,,=1/9 w, ., .=1/36.

1234 5.6,7.8

The macroscopic variables density and velocity are the
zeroth-order and the first-order statistical moments of the
distribution function, that after the numerical integration over
the lattice, result in

pu=2.e,f, @)

=21, 5)

Figure 1: The 9 velocity vectors of the
lattice grid D2Q9.

The Shan-Chen Model for Multiphase Flows

The Shan-Chen model is based on an interaction potential
among nearest lattice neighbors [2]. This model handles flow
of imiscible fluids with any number of components and flows
with thermodynamic phase transitions. The advantages of the
model are computational efficiency, the fact that each
component have its own relaxation frequency parameter and
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that the equation of state can be tuned to match any given
functional form.

From the interaction potential, a force between the phases
in the interface is determined as,

b

F(n=—guwlp.r) X wwlp.riee, (©)

«=0

The force is added to the momentum,
¢ F
pu'=pu+— (7
w

and the resulting momentum is used to calculate the
equilibrium distribution function, Eq. (3).

The function y acts as the effective density number, and
determines the form of the equation of estate,

1 1 2
=—|p+—= 8
p=3| Pt (p) ®)
In this work the function  is set as,
y=1-¢" ©)

This function set the EOS for Van der Waals fluids The
magnitude of g controls the strength of the interaction
potential between lighter (vapor) and heavier (liquid)
components, as well as, the density ratio. Fig. 2 shows the
EOS for different values of g. It is possible to observe that
only with g>-4.0 the EOS shows a negative compressibility
0 plo p<0 . This point is important because only with values
lower of -4.0, the model allows for decomposition in two
phases. This critical value, as well as the critical density, can
be found solving the system,

p

2 (10)
0 J
op?

to determine the vapor and liquid equilibrium densities a more
cumbersome calculation can be done can be done, using the
Maxwell equal area rule.

Fluid-wall Interaction Force

To simulatate the attachment force of the fluid to the wall,
the same model described above is used. The diference is that

the wall has a fixed p, . This is not the real density of the wall

material but a parameter that defines the contact angle. When
the wall density is set equal to the liquid density, it renders the
surface hydrophilic, i.e., allowing for contact angle equal to
180°. Conversely, when the wall density is equal to the vapor
density, the surface becomes hydrophobic, i.e., allows for
contact angle equal to 0°. Values between these two limits
allow for reproducing any intermediate wall wetting behavior.
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Figure 2: Pressure determined from the EOS for diferent values
of g. The fluid can separate in two phases in equilibrium only when
g is smaller than -4.0.

NUMERICAL IMPLEMENTATION

The LBM algorithm was programed in FORTRAN90. It
was divided in parts: initialization, relaxation, boundary
condition, propagation, output. Each part was wrote in
separated subroutines. A module with the main variables and
constants are used, to make the scope of them global throught
the entire code.

The interaction kernel of the code has the following steps:

1.

woN

10.

Set an initial distribution f_ . Normaly it is made

equal to the /¢! withu=0, and the p set equal to
each phase density.

Calculate the macroscopic variables u# and p .
Calculate ¢ and F .

Sum the aditional momentum.

pu“=pu+Flw

Calculate the 7.

Relax to /7.

fi=folfi=r)

Apply the boundary conditions, except that on the
walls.

Propagate /7" .

Solrte)=1"(r)

Apply the non-slip boundary condition using the
bounce-back rule for f located in the wall.

S )= £ )

where x is the oposite index in the base vectors
(fig.1), e.g. if =1 then &=3 .

Back to step 2 util reach the maximum number of
interactions or other convergence criterion.

speed-up of the algorithm. All the simulation where run in a
Intel Core2 Duo machine with 2GB RAM.

RESULTS

To verify the robustness of the model in recovering basic
interfacial phenomena, three simple multi-phase problems
were selected. The first is the recovery of the behavior
predicted by Laplace equation for a single droplet in static
equilibrium with its vapor. The units are all lattice units.

Laplace Equation and Contact Angle

The most basic feature that a point-wise multiphase model
should be able to recover is the normal force balance in an
interface in static equilibrium, as represented by Laplace’s
Equation. There is no simple equation relating the model
parameters ( € and p, ) of the LBM-SC with the interfacial
tension and contact angle. Therefore, first we set the LBM-SC
problem using determined parameters and starting with a
initial droplet radius and density distribution. Note that the
pressure on each phase is determined from the equation of
state (Eq. 8). Then, using the equilibrium droplet radius and
pressure difference obtained from the LBM, we curve fit what
the interfacial tension in Laplace’s equation should be to
recover the results of the simulations.

The simulation was set in a 256 x 256 uniform D2Q9
lattice grid. The g values used were -4.5, -5.0, -5.5 and -6.0.
The initial droplet radius was set at different increasing values
from 16 to 52, in steps of 4. The relaxation frequency w was
set equal to 1.0.

The simulation of a single droplet shows how the
interaction parameter g changes the interfacial tension. Figure
3 presents the pressure difference across the interface as a
function of the droplet radius calculated from LBM and the
correspondent values obtained from Laplace’s equation. As
expected, for constant interfacial tension, the pressure
difference increases linearly with the average curvature 1/R.
Also, the increase in the strength of the interaction parameter
g increases the superficial tension ¢ . The relation between
gand o is linear as depicted in fig. 4. A linear curve fitting

provides 0=—0.08g+0.36 .

11. Write the output file.

With exception to step 7, all the steps describe above are
local. This means that, for a given point in the lattice all the
data to be computed are located in the same point. It is not
necessary to access the data in a neighbhood site. This local
characteristic makes the LBM suitable to be paralelized and
exploit the multicore features of new CPU. To paralelize the
code was use the OpenMP library. It was observed a linear
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Figure 3: Results for different strengths values of the
interaction parameter g and the result superficial tension o. The
symbols are the simulation points and the lines are the best fit
linear curve.
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Figure 4: The result of superficial tension for diferent values of

g. D (normalized wall density)

Figure 5: Relation between D (normalized wall density) and

. . . and the Contact Angle.
As explained above, the wall density p  is a parameter 8

that allows the simulation of liquid-vapor-solid equilibrium
with different liquid-solid contact angles. In order to test the
model in recovering Young-Laplace's equation, a lattice with
height with 256 points and width with 512 points was used.
The wall was set in the botton. The initial size of the drop was
40. The same set of values of g from the previous study was

used. The p  was varied from the gas density to the liquid

density for the respective g . For example, for a g = -5.0, the
resulting densities are 0.155 and 1.931, for gas and liquid
phases respectively. Thus, p  was varied from 0.155 to 1.931

(@ D=0.00 6=0.00°

in 40 steps. It is expect that with p  =0.155 the contact angle

would be 180°, a hidrophilic surface, while with p = 1.931,

the contact angle would be 0°, a hydrophobic surface. A better
way to represent this parameter is using the normalization,

— Prait _pgas

pliq - pga.v

D (11)

(b) D=0.13 0=143°

A hydrophobic surface would have D = 0, while a
hydrophilic surface would have D = 1. The contact angle is
measured from,

9=2tan'($) (12)

V(H(2R-H))

where H is the height of the drop and R the radius of the circle
that best fit the drop curvature at the tripple-line. oot me s S AN

The Fig. 5 presents the contact angle as a function of (c) D=0.38 6=286"
parameter D for two values of g. The relation between D and .
6 is almost linear, as expected. There is a small effect of the
choice of g. For D aproaching 1, it is difficult to measure
precisely the contact angle because the droplet height to
diameter ratio becomes excedingly small. Figure 6 presents
snapshots of equilibrium droplets obtained for different values
of D for g = -5.0. The droplet has the same volume for all
snapshots.

//—-_H\
(d) D=0.66 6=44°
Figure 6: Drops for diferent normalized wall densities, with g =

-5.0.
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Viscous Coupling

The viscous coupling problem was previously studied using
the LBM method [9][10]. The problem consists in a parallel
annular flow of incompressible fluids with the wetting fluid
flowing along the walls, see fig. 7.

svetting fluic

non-vwetting fluid

Figure 7: Imiscible annular liquid-gas flow between parallel
plates.

The analytical solution for the velocity distribution in the
fully developed regime is,

U, (y)=G ()’ ~H*)+G (ay—aH)2M-1)

2 (13)
U,(y)=G,,(y —a’)+U,(a)

where G,=F, [y, ( F, is the body force), M=p, [y, is
the viscosity ratio, a is the half-width of the non-wetting fluid
layer and b is the thickness of the wetting fluid film.

The relative permeability is defined as the ratio of the
permeability in the presence of a second phase %, to the Darcy
permeability for single phase flow k. Since the pressure drop
is the same for both fluids, the relative permeabilities of the
wetting and non-wetting fluids can be obtained from

H a
k Jluwdy funwdy
kS, == 5 krm(S)=5—— (14
" f uwdy f unwdy
0 0

where &, is the relative permeability, S is the saturation, and
the subscrits w and nw denote the wetting and non-wetting
phases, respectively.

Using Egs. (13) and (14), the relative permeabilities can be
expressed as a function of the saturation S as,

k=5 5235,
(15)
3 2 3
ky =S| sM+S, (1-M
r,nw nw|: 2 VIW( 2 ):|

When M <1, the relative permeability for the non-wetting
phase reduces to k,_, =S . When M >1, the value of the
relative permeability can be greater than 1.0. This occur
because the wall fluid has a lower viscosity, resulting in a
lubricating effect.

The simulation was set on a 256 height and 64 width
lattice. The relaxation frequency w was set equal to 1.0,
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which results in kinematic viscosity v=0.1666. The
parameter g was set equal to -5.0, so the liquid and gas
densities were, respectively, 1.931 and 0.155. From the
resulting dynamic viscosities, M = 0.08. The p = 1.931,
results in a contact angle of 180°, with the liquid perfectly
wetting the wall.

Figure 8 compares the analytical (lines) and simulated
(dots) results for the relative permeability. Since the
difference is very small a relative deviation is defined as

kiop,—k
R. D= | LBM analttc' (16)

analitic

Figure 9 presents the relative deviation from the numerical
to the analytical results as a function of the saturation. The
maximum relative deviations are 7.4% and 2.8% for the non-
wetting and wetting phase, respectively, The results in the
LBM are affected by compressible effects. An indication of
the presence of this effect is that the gas phase (non-wetting)
presents a greater deviation than the liquid (wetting phase).
Nevertheless, it can be affirmed that the LBM-SC model is
able to provide a quantitative measure of permeability at
different saturations. This good agreement also probably
occurs for the prediction of permeability of porous media,
since no modification in the code is necessary to work with
complex geometries.
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= 0.7 o 0. -
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] b k_w (Ao |
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0.1 4 R“-‘O"‘H-‘O o k_nw [5im.) |l
00 P17 S —

0.0 04 o2 0.3 0.4 0.5 0.6 07 0.5 0.8 1.0
Saturation [(nwl
Figure 8: Comparison between simulated (symbols) and
analytical (lines) results for relative permeability in a parallel flow
with the liquid wetting the surface.
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Figure 9: Relative deviation between analytical and numerical
results for relative permeability in a parallel flow.
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CONCLUSION

The LBM-SC is a theoretical tool able to simulate
multiphase flows in complex geometries, and the numerical
implementation is relatively simple. The model and its
numerical implementation is able to recover the behavior
predicted by Laplace’s equation for a single droplet in
equilibrium with its vapor, the contact angle predicted by
Young's equation for the equilibrium shape of a liquid droplet
resting on a flat solid surface and the viscous coupling
between liquid and gas phases flowing along a channel formed
by two parallel flat plates, recovering the relative permeability
typical of a parallel annular flow.

The prediction of the macroscopic thermodynamic, such as
densities and interfacial tension, and transport, such as the
dynamic viscosities, properties depends on the proper choices
of the model parameters. Also, the g parameter controls both
the density ratio as well the interfacial tension among the gas
and liquid phases. This results in certain compromises
between the fluid phases that can be effectively simulated.

From the results obtained, this study reveals that the LBM-
SC has the potential to be used for two-phase flow in porous
media, which is the major application sought. In the future, we
expect to report on the application of the method for two
phase flow in hydrophilic-hydrophobic porous medium.
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ABSTRACT

The present paper advances a three-field mechanistic model for calculating transient gas-liquid annular flows in vertical pipes.
Mass balance equations are proposed for the liquid film, entrained liquid and gas core fields for which droplet interchange
(entrained and deposition) is computed based on rate correlations available in the literature. Momentum conservation assumes
that the flow is homogeneous in the core region (entrained droplets plus gas). A finite difference based solution algorithm
derived from the Split Coefficient Matrix Method (SCMM) has been developed in order to deal with discontinuities in the
solution domain, such as shocks and void waves. Numerical results generated for pressure and mass flow transients have been
presented and discussed in the light of the behavior of the local phase volume fractions, velocities and the mass fraction of
liquid entrained as droplets in the core. The annular flow model results have also been compared with an existing steady-state

numerical model, showing a satisfactory agreement.

INTRODUCTION

Annular flow is one of the most widely encountered flow
patterns in engineering applications of two-phase flow. It is
typical of relatively large gas volume fractions, and the
distribution of the phases is such that the liquid is split
between a thin climbing film on the tube wall and into droplets
that are entrained in the gas core (see Fig. 1). The high
velocity gas disturbs the film surface and forms waves which
are the source of entrained droplets. After being accelerated
by the turbulent gas core, the droplets eventually redeposit
back on the film at a distance downstream of the point where
they were created [1]. In vertical channels, the average
thickness of the liquid film is uniform with respect to the tube
perimeter, whereas in horizontal pipes the film is thicker at the
bottom due to gravity.

Liquid droplets

Liquid film Gas

r i ! lg

Figure 1. Schematic representation of annular flow.

—
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A number of mechanistic models have been proposed in the
last 20 years for the co-current upward annular flow of a gas-
liquid mixture [2-7]. However, the vast majority of the
available methods up to this date are limited to steady-state
conditions. A few exceptions are the codes developed in
Harwell in the 1970°s and 80’s which were applied to the
calculation of dryout in pressure and flow transients [8-10]
and to transient rewetting [10], and the commercial code
OLGA [11], which is a unified model but contains
conservation equations for the droplet field in annular flow.

The objective of this paper is to present a new transient,
one-dimensional, three-field model for upward co-current
annular flow, the Hyperbolic Transient Annular Flow code
(HyTAF). Droplet interchange is computed based on rate
correlations for entrainment and deposition of Hewitt and
Govan [10]. Momentum conservation assumes that there is no
slip between the droplets and the gas, and the non-viscous
forces (virtual mass, interfacial pressure difference and
compressibility) are modeled so as to maintain the
hyperbolicity of the system of equations in a way which is
similar to that proposed by Stidtke [12]. A finite-difference
based solution algorithm derived from the Split Coefficient
Matrix Method (SCMM) of Chakravarthy et al. [13] has been
developed in order to deal with discontinuities such as shocks
and void waves. The SCMM has been employed successfully
in the numerical simulation of a number of two-phase flows
[14-18], but to the knowledge of the present authors, this is
the first time it is employed in the modeling of non-
equilibrium annular flows, i.e., that in which the rates of
droplet entrainment and deposition are allowed to be different
from one another.

The paper is structured as follows. In the next section, the
balance equations are presented together with the closure
relationships for annular flow and the description of the
problem geometry and conditions. Next, details about the
numerical implementation are given and the solution

ANTERIOR PROXIMA



procedure is described. The results are presented and
discussed in the light of a comparison with a steady-state
annular flow model [19].

MODELING

Balance Equations

The mass balance equations in conservative form for the
three fields are given by:

gy )+ (agpyuc)-0 M
g(aepe)"'%(aepeuc):'vle _Mf (2)
g(afpf)"—%(afpfuf):'vlf -M. 3)

The momentum conservation equations for the liquid film
and for the homogeneous core (it is assumed that there is no
slip between the phases in the core) are given by:

0 0 2 oP

— U )J+— U J+a; —=

at(afpf f) a)((O‘f/?f f ) A ox 4)
MU =M +F +F{" —F{' —a( pr gy

0 0 2 oP

— U, )+— U H+a.—-=

a(acpc c) X (acpc c ) a; X (5)

MU, —-M U, +F" +F™ —a p.0,

where a. = a, + 0, is the homogeneous core volume fraction
and p. is the homogeneous core density which can be
calculated from amp. = o, + a.p.. The non-viscous forces
(virtual ~mass, interfacial pressure difference and
compressibility) are given by [12, 20]:

Fcnv — chm + FCAP + Fccomp (6)
ou
F™ = a.a,ApAU Y, & (N
OX OX
0
FcAP =00 EP(AU )2 ﬂ (8)
OX
a, (op op
T

0 0
oy AT
p. \ ot OX pe ot OX
and F"=-F". The energy conservation equations for the

three fields are given by:

0 usy|. o u’ da
a agpg(eg+2]:|+ax|:agngc(hg+ 2 J:|+Patg:(10)

QM -QM++F"U, —aypU .0y

[ us)l o u.’ oa,
aepe[ee+2J:|+ax|:aepeU{he+ 2 J:|+Pat— (11)

int Ufz UC2
Q" —a.pU.0,+M, hf+T -M; he+T

Q>
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a[afpf{ef + 2f J]Jraxlafpfuf[hf + Zf H*
(12)
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ot
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2 2

After some algebraic manipulation and use of basic
thermodynamic relationships to write the energy equations in
terms of the entropy of each field, the system of equations can
be cast into non-conservative, vector form, as follows:

P =QM+QY +F"U, —apU g, +

W, g

X (13)
ot OX

where the unknown vector is given by:

s ar U Up s s, sf]T (14)
and the coefficient matrix G and the source term vector C are
given by Gessner [20]. The coefficient matrix is susequently
split into a matrix G* responsible for the propagation of a
given quantity in the positive x direction. Similarly, a matrix
G is constructed to account for the propagation of a given
quantity in the negative x direction [20]. Thus,

N M N _¢ (15)

ot OX OX

Closure relationships

The rates of droplet entrainment and deposition per unit
volume are given by:

4 .
M, = D‘ZC i (16)

where m;’“ and mif”‘ are the rates of droplet entrainment and

deposition per unit area of tube wall [10]. The wall shear force
per unit volume is calculated as follows:

FfW:%prf‘Uf‘Uf (17)

where f,, is the Fanning wall friction factor calculated with the
Kosky and Staub correlation [21]. The interfacial shear force
per unit volume is given by:

Finl:_z

a
D : fintpc‘acuc‘acuc (18)

where f;,, is the Fanning interfacial friction factor [22]. For the
film, the interfacial friction is calculated by F/™ =-F™. It

has been assumed that the flow is adiabatic and that there is no

interfacial heat transfer. Thus, Q" =Q™ =Q} =0.

Description of the Problem

As seen in Fig. 2, the flow takes place in a vertical round
tube of 20 m in length and internal diameter of 0.0508 m. The
parameters which are controlled in the transient numerical
experiment are also shown. For example, a transient operation
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can be triggered by either changing the outlet pressure or the
inlet film velocity.

20m
—
(=]

Jin 0,0508m

Figure 2. Problem geometry.

The boundary conditions at the tube inlet and outlet are
presented in Tab. 1. The disturbances imposed on the flow
parameters are presented in Tab. 2 in terms of the values of
the parameters before and after the perturbation.

NUMERICAL IMPLEMENTATION
Discretization of the Equations

The finite differences method has been used. Equation (15)
has been discretized using a second-order scheme in space and
a first-order implicit formulation in time. A Backward
Differentiation Scheme (BDS) and a Forward Differentiation
Scheme (FDS) were employed in the evaluation of the spatial
derivative associated with G and G, respectively [20]. The
resulting system algebraic equations can be conveniently
written in the form:

AX =B (18)

where A is a block matrix whose non-zero elements are sub-
matrices which are written in terms of the elements of G™ and
G™. The second-order interpolation scheme resulted in 47
diagonals with non-zero elements in the block matrix A. The
linear system of algebraic equations was solved using the
GBAND algorithm of Aziz and Settari [23].

Computational Grid and Solution Procedure

The computational grid was composed of 2001 equally
spaced (10 mm) nodes. The time step was set at 20 ps and the
total simulation time was 10 s. The solution procedure, at each
time step, consisted of the following stages:

1. All fields are set equal to the converged values

obtained at the previous time step.

2. The source vector Bis calculated.

3. The coefficients of the matrix A are calculated.

4. The system of equations given by Eq. (18) is solved

using the GBAND algorithm [23], and new values of
P, ag, a5 U, Uy, s, 5. and syare obtained.
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5. Based on the latest fields of P, s, s. and s, the
thermodynamic properties of each field are calculated
at each node using the equations of state and physical
properties subroutines available in the Fortran source
code of the REFPROP 7.0 package [24].

6. If the convergence criterion is not met, return to stage
2. The convergence criterion has been established
based on the absolute difference between the values of
each variable at two successive iterations (see Tab. 3
for the tolerances applied to each variable).

Table 1. Summary of boundary conditions.

Variable Inlet bo.ufldary Outlet b(.)l}ndary
condition condition
P - U
P E + Gl & = Cl P PDut
oa, - oU
(lg ag :ag,in #"‘G;aa%:cz
oa
o Ay =0y atf +G; (j;LXJ C,
U. U, =U,, a;c +G ‘2‘; C,
U, -, U
U, Ui =Uq, &T+G§§=C5
05, . 6U
Sg Sq =Sg (Tg,in’ P) 0[ G 6X =C,
0s, . au
Se Se = Se e,in? P) 8[ G 6X C7
05
St S :Sf(Tf,imP) Otf G+ aali C,

Table 2. Initial and perturbed values for generating the transients.

Case No. Variable Initial Perturbed
value Value
1 P, [kPa] 500 480
2 Ggin [-] 0.975 0.950
3 agin [-] 0.024 0.048
4 Uein [mV/5] 12 15
> Upgin [ms] 12 15
6 Ty [K] 300 350
7 T, [K] 300 350
8 Tyin [K] 300 350
RESULTS

Figure 3 shows the behavior of pressure along the tube
during a transient triggered by a sudden pressure decrease at
the tube outlet. The solid lines represent the pressure
predictions of HyTAF, while the dashed lines are the
predictions of the steady-state annular flow code GRAMP2
[19] which makes use of the ‘triangular relationship’ between
the film thickness, the film flow rate and the wall shear stress
[10]. In GRAMP2, the universal log-law velocity profile is
assumed to hold in the liquid film and the Wallis [22]
correlation is used to calculate the interfacial friction.

In the transient results, the pressure reduction gives rise to a
rarefaction wave that travels upstream from the outlet section
at a high speed (of the order of U — a ~ —220 m/s). After
steady-state is reestablished, the pressure gradient becomes
approximately constant, indicating that acceleration effects are
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negligible at such conditions. At steady-state, HyTAF
underestimates the GRAMP2 pressure gradient by
approximately 20%. Since the gravitational pressure gradient
contributes to approximately 5% of the total overall pressure
gradient, the discrepancy can be mainly attributed to the
frictional component. Indeed, as will be seen later, the liquid
film velocity is somewhat higher for GRAMP2, which will
then result in higher values of wall friction.

Table 3. Tolerances used in the numerical convergence.

Variable Tolerance
P [kPa] 1x10°
o [-] 1x 10"
ar[-] 1x 10"
U, [m/s] 1x10%
U [ms] 1x10°
s [J/kg K] 1x10*
se [T/kg K] 1x10*
s, [I/kg K] 1x10*

560

540 —

520 —

Pressure [kPa]

500 —

HyTAF (0s)

HyTAF (20ms) S

480 —| HyTAF (40ms) S

HyTAF (60ms) ~
HyTAF (10s) Ny
1(----- GRAMP2 (initial value) =
77777 GRAMP2 (perturbed value)

460 T T T T T T T | T
0 4 8 12 16 20
Distance [m]

Figure 3. Transient pressure behavior induced by outlet
pressure decrease. Case 1.

Figure 4 shows the behavior of the liquid entrained fraction
as result of the pressure transient. The liquid entrained fraction
is defined as the ratio of the entrained liquid flow rate and the
total liquid flow rate as follows:

G a.pM. (19)

ef = =
G, +Gy  a.pU.+a;pU;

The entrained fraction increases during the transient as a
result of a local increase in the gas velocity and hence the
droplet entrainment rate following the depressurization at the
outlet. Good agreement at steady-state is observed.

The behavior of the velocity of the homogeneous core and
of the liquid film is presented in Figs. 5 and 6, respectively.
The transients are provoked by a simultaneous increase of the
phase velocities at the tube inlet, which triggers the
occurrence of a shock wave that travels from the tube inlet
downstream at a speed of U + a ~ 250 m/s. It is clear from
Fig. 5 that the amplitude of the discontinuity that characterizes
the shock wave decreases with distance as a result of the
viscous and interphase effects on the gas and liquid velocities.
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Figure 4. Entrained fraction transient behavior induced by outlet
pressure decrease. Case 1.
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Figure 5. Transient homogeneous core velocity behavior induced by the
simultaneous increase of the core and film velocities. Cases 4 and 5.

With respect to the homogeneous core velocity, the
agreement between HyTAF and GRAMP2 can be considered
satisfactory. Much less agreement is observed in the
predictions of film velocity. In both cases, the main
discrepancies occur in the first three meters or so, and are
believed to be associated with the different ways in which the
boundary conditions are specified in both codes. In GRAMP2,
the input parameters are the inlet pressure and mass flow rates
of each field, and the phase fractions and in-situ velocities are
calculated based on local mass and force balances. In HyTAF,
on the other hand, the inlet conditions are provided in terms of
the phase fractions and in-situ velocities (third column of Tab.
2), which do not, in principle, satisfy any local mass or
momentum balance. As a result, a kind of entrance length is
developed in the steady-state profiles, which is not seen in the
GRAMP?2 results. This is certainly an area of improvement for
future versions of the HyTAF code.

The film mass flux transient induced by the simultaneous
increase of the phase velocities at the tube inlet is shown in
Fig. 7. There is a good agreement between the steady-state
distributions, with a slight overprediction of HyTAF with
respect to GRAMP2. For the transient fields, near the tube
inlet, a severe oscillation of the film mass flux is observed.
This is caused by the sudden mass flow increase at the inlet
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which results in an also abrupt variation of the rates of droplet
entrainment and deposition. The instabilities are transported
downstream and do not persist in the steady-state solution.

5

HyTAF (0s)
HyTAF (20ms)
HyTAF (40ms)
- HyTAF (60ms)
HyTAF (10s)

————— GRAMP2 (initial value)
77777 GRAMP2 (perturbed value)

Liquid film velocity [m/s]

Distance [m]

Figure 6. Transient film velocity behavior induced by the simultaneous
increase of the core and film velocities. Cases 4 and 5.

500

HyTAF (0s)

HyTAF (20ms)

4 HyTAF (40ms)

HyTAF (60ms)

HyTAF (10s)

40 T GRAMP2 (initial value)
77777 GRAMP2 (perturbed value)

300 —

Liquid film mass flux [kg/m?s]

200 —

100 T T T T T T T T T

0 4 8 12 16 20
Distance [m]

Figure 7. Transient film mass flux behavior induced by the simultaneous
increase of the core and film velocities. Cases 4 and 5.

The behavior of the liquid entrained fraction as result of
the phase velocities transient is shown in Fig. 8. Again, a good
agreement is seen for the steady-state distributions. The
entrained fraction at the tube inlet has been kept constant at
5% for all simulations. As a result of higher rates of droplet
entrainment than of droplet deposition, the liquid entrained
fraction is seen to increase with distance for the steady-state
conditions. Consequently, the equilibrium annular flow
condition (i.e., that in which the rates of droplet entrainment
and deposition become equal, and the entrained fraction
becomes constant) has not been reached. Similar conclusions
can be drawn from Fig. 4.

Figure 9 shows the numerical predictions of the gas
volume fraction as a function of time and distance along the
channel for a transient flow induced by a change in the gas
and liquid film volume fractions (Cases 2 ad 3). Except for the
initial (stabilization) region, the trends in the steady-state
distributions calculated with GRAMP2 are well picked-up by
HyTAF, but this somewhat underpredicts the steady-state
simulator results. It is worthy of note that the speed with
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which the void fraction wave travels downstream (U ~ 13 m/s)
is much lower than the pressure and flow rate waves.

0.6

0.4 —

0.2 —

Liquid entrained fraction [-]
1

HyTAF (0s)
HyTAF (20ms)

HyTAF (40ms)

HyTAF (60ms)

HyTAF (10s)

————— GRAMP2 (initial value)
77777 GRAMP2 (perturbed value)

0 T T T T T T T T T

8 12 16 20
Distance [m]

Figure 8. Transient entrained liquid fraction behavior induced by the
simultaneous increase of the core and film velocities. Cases 4 and 5.

HyTAF (0s)

HyTAF (0.4s)

. HyTAF (0.8s)

HYTAF (1.2s)

HyTAF (10s)

_____ GRAMP2 (initial value)
77777 GRAMP2 (perturbed value)

0.92 —

Gas volumetric fraction [-]

088 — |

Distance [m]

Figure 9. Transient gas volume fraction behavior induced by the
simultaneous variation of the gas and film volume fractions.
Cases 2 and 3.

CONCLUSIONS

A three-field annular gas-liquid flow model has been
proposed in this paper. The model is capable of dealing with
fast transients induced by pressure and flow rate variations at
the boundaries. The system of mass, momentum and energy
conservation equations is hyperbolic in nature and a finite
difference-based SCMM has been successfully developed to
solve the flow field and deal with the occurrence of shocks
and waves in the domain. The results were compared with an
existing code for steady-state annular flows [19].
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NOMENCLATURE
Symbol  Description ST Unit
a Sound velocity m/s

a Volumetric fraction -

D Tube internal diameter m

Ap Ap=aip, —ap; kg/m’
AU AU =U_ -U, m/s

e Specific internal energy J/kg
2p p=p.+p kg/m’

f Friction factor -

F Force per unit volume N/m’

g Gravity m/s’

h Specific enthalpy J/kg

m Interfacial mass flux kg/m’.s
M Interfacial mass flow rate per unit volume kg/m3.s
Q Heat flux per unit volume W/m’
P Density kg/m®

S Specific entropy J/kg.K
t Time S

T Temperature K

U Velocity m/s

X Distance m

Subscript  Description

C Core
e Entrained liquid
f Liquid film
g Gas
in Inlet
int Interface
out Outlet
w Tube wall
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ABSTRACT

Experimental and numerical studies of two-phase gas-liquid flow in horizontal and slightly inclined circular pipes are reported.
Experiments for stratified and intermittent flow regimes were carried out in two air-water test sections of 1” and 2” inner
diameters. The main objective of the experiments in the 1 inclined test section was to determine the velocity, the axial profile
and the length of elongated bubbles, by means of a new high-speed ultrasonic system using up to four ultrasonic transducers as
well as a visualization system. The experiments in the 2 section involve the use of a hybrid ultrasonic technique suitable for
measuring a two-phase gas-liquid stratified flow in horizontal pipes. With the aid of a physical-mathematical model the
potential of the hybrid ultrasonic technique can be checked as a useful device for measuring the liquid flow rate. Another set of
experiments in the 2 horizontal section consists in applying the high-speed ultrasonic system in order to measure intermittent
air-water flow parameters like liquid plug and elongated bubble velocity. In these experiments the ultrasonic system was
formed by two ultrasonic transducers, a generator/multiplexer board and a controlling software responsible to acquire the

ultrasonic signals in real-time.

INTRODUCTION

The studies concerning the two-phase flow are of great
importance to more clearly understand the physical
phenomena and to develop methods of simulating the thermal
hydraulic behavior in nuclear light water reactors, specifically
BWRs and PWRs. Frequently, the existing commercial codes
require reliable qualification for the simulation of complex
two-phase flow conditions such as transient regimes and three-
dimensional geometries. To be accomplished, this
qualification demands for a knowledge increment in the
details of the flow structure under various conditions which
sometimes can be attained only towards experimental
measurements. The experimental measurement of two-phase
flow parameters requires appropriate techniques. The main
requirement of a measurement technique to be successful for a
two-phase flow is to have a high degree of spatial resolution,
because the flow varies considerably over the cross section.
The ultrasonic techniques are proved to be one of the most
reliable methods for two-phase flow measurements, offering
more practical applications [1, 2].

At Nuclear Engineering Institute (IEN/CNEN) and
COPPE/UFRJ a series of two-phase gas-liquid flow
experimental and numerical studies, in horizontal and inclined
circular pipes, are currently conducted. The experiments have
been carrying out on a two air-water test sections of 17 and 2”
where stratified and intermittent flow regimes can be
generated, aiming to determine two-phase flow patterns and
interfacial parameters using ultrasonic and visualization
techniques. The experiments in the 1” section comprise the
study of horizontal and inclined intermittent air-water flow
parameters, using a new high-speed ultrasonic system and a
visualization technique to measure the velocity, the profile and
the length of elongated bubbles occurring in inclination angles
of zero, £ 5 and = 10 degrees. The ultrasonic system was
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formed up to four ultrasonic  transducers, a
generator/multiplexer board and a controlling software
responsible to acquire the ultrasonic signals, to record and to
calculate their time of flight in real-time. A different set of
experiments in the 2” horizontal section consists in applying
the high-speed ultrasonic system in order to measure
intermittent air-water flow parameters like liquid plug and
clongated bubble velocity. In this case the ultrasonic system is
the same already described using two ultrasonic transducers as
well. Two-phase gas-liquid stratified flow rates are measured
in the 2” section using a hybrid ultrasonic technique,
combining a single transducer pulse echo technique (PEU)
with an industrial contrapropagating clamp-on ultrasonic
flowmeter (CPUF) for liquids. Computing a physical-
mathematical model [3], based on the Reynolds Averaged
Navier-Stokes equations, the potential of the hybrid ultrasonic
technique can be checked as a useful device for measuring the
liquid flow.

EXPERIMENTAL SET UP AND PROCEDURES
Test Sections

The two-phase flow 1” and 2” test sections used in this
work are shown in Figs. 1 and 2 [4, 5],, respectively. Both
two-phase air-water test sections of 1” and 2” are built of a
mixer, an inclined (1” section) and a horizontal (2 section)
tubes, and a separation tank. The air-water mixture (outgoing
mixer) travels through the inclined or the horizontal tube
along its length until a transparent acrylic tube, where it can
be measured and observed visually. The experiments are
performed with air at atmospheric pressure and 25° C
temperature conditions. The air flow rate is measured by two
rotameters (uncertainty + 3%). A thermocouple is installed in
the region of the air injector to measure the air temperature.
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The water flow rate is measured by a turbine flowmeter
(uncertainty + 0.5%) or a rotameter according to the flow rate
range.
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Figure 1. Inclined test section of 1” inner diameter .
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Figure 2. Horizontal test section of 2” inner diameter.

Ultrasonic Systems

In the 17 test section, the intermittent flow was monitored
by up to four longitudinal wave transducers Panametrics,
model AS555S, 0.25 in. (6 mm) diameter and 10 MHz,
connected to a generator/multiplexer board Ultratek, model
DSPUTS5000, and a PC computer running a data acquisition
software. The transducers were mounted along the horizontal
axis on the top and at the bottom of the acrylic tube, as can be
seen in Fig. 3. The generator/multiplexer board provides
signal generation, data acquisition and analysis of the
ultrasonic signals. In intermittent flow experiments the board
generated an excitation frequency equal to 240 KHz with a
pulse time generated on each transducer of 1.09 us. The
ultrasonic signals were digitalized in the board, from each
transducer, in time intervals of 10 ns. The buffer memory was
settled to plot 8000 points on the computer screen at each 10
ns, per transducer.

0.10 m

2|“—’1

4 3
0.10m

Figure 3. Schematic assembly of four transducers in the 17
test section.
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During the air-water stratified flow experiments in the 2”
test section, the water flow rate was monitored by a
contrapropagating transmission ultrasonic flowmeter (CPUF)
Ultraflux, model 600, placed at 10 diameters after the acrylic
tube and connected to the data acquisition system of the
single-phase water loop. The CPUF factory calibration gives
an expected uncertainties of + 3% for a water inlet flow rate of
0.2 m3/h, and + 2% for a water inlet flow rate of 0.5 m3/h. A
whole uncertainty of 1%, as related by the factory, is retained
for a flow rate greater than 1.0 m3/h [6]. The flowmeter
signals were recorded in a computer at intervals of 1 s. At the
bottom of the acrylic transparent pipe, one single transducer
pulse-echo ultrasonic system (PEU) was installed for
measurement of the water level inside the pipe [7-9]. The PEU
set-up is formed by one single longitudinal wave transducer
Panametrics, model V112, 0.25 in. (6 mm) diameter and 10
MHz, a generator/multiplexer board and a PC computer
running data acquisition software. A total rate of 53 Hz was
estimated for the PEU to digitalize the ultrasonic signals and
to calculate the transit times of them. A schematic view of the
CPUF and PEU in the 2” test section is shown in Fig. 4.

L
S5 tube Acrylic tube
¥ ¥ )
Alr
= Water
/' i
CPUF PEU
Txd Liz

Figure 4. Schematic of CPUF and PEU in the 2” test
section.

In the 2” test section, the intermittent flow was monitored
by two ultrasonic transducers connected to the same system
used in the 1” test section. The transducers were assembled
along the horizontal axis and at the bottom of the acrylic pipe,
as can be seen in Fig. 5.

——— e e e e ]
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—

2 1

0.175m ‘
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Figure 5. Schematic of two transducers assembly in the 2”
test section.

Visualization system

The visualization system is shown in Fig. 6, which is
formed by a monochrome digital high-speed camera equipped
with a CCD sensor (maximum resolution 480 x 420 pixels),
zoom lenses, a PCI controller board of 12 bits, an acquisition
and image analysis program, and a computer. The lightning is
provided by a light projector placed in front of and above the
transparent horizontal pipe. The frequency range from 125 to
250 frames per second was found to be adequate for the
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measurements and was used in all experiments reported in this
work. The sequence of images displayed on the computer
monitor were stored in a computer file, and retrieved and
replayed afterwards to analyze the flow motion sequence in
detail. The set of discrete pictures were saved as a series of
512 greyscale avi images with a spatial resolution of 480%420
pixels.

Lightning

CCD Camera

Computer

max. resolution =
480 x 420 pixels

125 to 250 frames/s

Transparent
horizontal pipe

1

Figure 6. The visualization system.

STRATIFIED TWO-PHASE FLOW MODEL

Figure 7 depicts the air-water stratified flow inside a
horizontal circular pipe of the 2” test section where the CPUF
was placed outside pipe wall on the water side. Each
transducer, 7/ and T2, sends and receives an ultrasonic beam
traveling through the water alternatively, which is reflected
twice by the air-water interface. The difference in the transit-
time between the pair of the transducers can be measured and
is used to calculate the mean velocity of water along the
ultrasonic path s by the following relationship, [5]:

Horizontal tube
Haorizantal tmbe C : -

/ “\' eross section 3 Sl E
Air ne Ultrasenic
| path s
h, Water a —i '
. v

Figure 7. The CPUF in the 2” test section.
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In order to measure the water flow rate, it is necessary to
know the mean velocity over the area occupied by the water,
namely

1
Uarea = E '[UdA @

A
The conversion of the velocity u;;,, into the velocity u,., is

obtained by a correction factor called the hydraulic factor,
commonly represented by K, and defined as

Kh — uline (3)

uarea
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A solution for the water velocity profile along /4, as
defined by the Eq. (1) and over the area occupied by the water
as defined by the Eq. (2) respectively, can be obtained
numerically. This solution can be used to determine the
hydraulic factor according the Eq. (3). This may be
accomplished by modeling the two-phase stratified flow, [3].
A brief description of this model is given.

Consider the domains showed in the Fig. 8. Supposing a
fully developed gas-liquid stratified flow with the flat and
smooth interface between the phases, the Reynolds averaged
Navier-Stokes equations (RANS) with the x-w turbulence
model are applied to describe the flow in the two-phase flow:

V(A vU)_% 0 @)
V-(BVk)- frpixa+S; =0 (5)
V-(CVo)- pp0’ +%si =0 (6)
where
A =t + ()
Bi =1 + 0y 14 (8)
Ci = +01 14 )
S =A Vu-vu (10)
i = 0 pi <] (11)

The boundary and interfacial conditions are given by

Vu-n=0, Vxk-n=0, Vo-n=0 at I (12)
u=0, x=0, o=y at I (13)
S AVUN =0, k=0, ©=10°"" at I, (14)
i=L,G d
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with @y =

2% -0072 and u,= k.
ﬁo Pi Yp 7Zd

4
The solutions for the velocity profile, kinetic energy and
energy dissipation are obtained in both phases, by
using an iterative process combining two numerical
techniques. A solution algorithm performs a numerical
integration of the water velocity profile along the
ultrasonic path and the pipe cross section. Then the

results are used to determine the hydraulic factor
according the Eq. (3) [3, 5].

RESULTS AND DISCUSSIONS
Intermittent flow in 1” and 2” test section

The intermittent flow is characterized by two main parts: a)
the plug, that contains only the liquid phase in the pipe, and b)
the bubble-film, that contains an elongated bubble on the top
side (gas phase) and a liquid film under the bubble. The
clongated bubble can be detected by the ultrasonic transducers
due to the changes in the ultrasonic wave time propagation.
Therefore the bubble velocity can be determined by
monitoring one of the plug edges.

In the 1” test section three pairs of air-water volumetric
flow rates (0.7 m*/h, 1.4 m*/h and 1.8 m’/h) were used to
study the translational bubble velocity and the eclongated
bubble length. Figure 9 shows typical ultrasonic waveforms
obtained by the transducers 3 and 4 (see Fig. 3). The
ultrasonic travel time Afy corresponds to the total time of the
ultrasonic wave traveling through the pipe wall, the liquid
film, and reflected back from the air-water interface to the
ultrasonic transducer along the same path. The black lines
represent the ultrasonic waveform for the ultrasonic transducer
3 while the blue lines are for the ultrasonic transducer 4.
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Figure 9. Typical ultrasonic waveforms for intermittent
flow in the 17 test section.

The velocities of bubble nose, bubble tail and the average
of them were obtained by the equations:
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- = -, Ur = = . 15
n
Z(UN +uTj
‘ 2 )
Ug =2~ 7 16
B - (16)

Tables 1 and 2 show the elongated bubble translational
average velocities measured by the ultrasonic system in terms
of the liquid superficial velocity for each gas superficial
velocity set at 0, +5 and +10 degrees of inclination. The
results are compared with the elongated bubble translational
average velocities measured by the visualization system.

Table 1. Results for elongated bubble velocities in the 17
test section (0°).

urs (m/s) ugs (m/s) ug (m/s) up (m/s)
(Ultrasonics)  (Visualiz.)
0.79 0.84 0.81
0.22 1.59 1.17 1.25
2.07 1.48 1.58
0.22 1.16 1.10
0.49 0.49 1.62 1.56
1.08 1.80 1.88

Table 2. Results for elongated bubble velocities in the 17
test section (+5° and +10°).

ups (m/s) ugs (m/s) ug (m/s) ug (M/s)
(+5%) (Ultrasonics)  (Visualiz.)
0.79 1.16 1.21
0.49 1.50 1.62 1.60
2.02 1.80 1.98
0.77 1.99 2.18
1.08 1.50 2.49 2.73
2.03 2.77 3.04
(+10°)
0.77 1.04 1.13
0.49 1.57 1.49 1.61
2.00 1.96 1.93
0.76 1.99 2.17
1.08 1.52 2.34 2.63
1.94 2.83 3.10

Considering the average elongated bubble velocity and the
time interval between the one bubble edge (nose or tail) to be
detected by the transducers, the elongated bubble length is
determined by

Lg = UgAty ,
(17)

The water levels under an elongated bubble could be
estimated by

h.=c, 5 (18)
The value of ¢, was 1492 m/s for an average water
temperature of 25 °C, monitored by resistance thermometers.
The data acquisition software determined the transit time of
the reflected ultrasonic signals which are inserted into Eq. (18)
for liquid level 4; estimation. Figures to show the profiles of
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the elongated bubble obtained from the ultrasonic signals
processing in the 17 test section.

In the 2” test section the intermittent flow patterns were
performed by varying Qy;, , with Og;, = 8.0 m’/h, at a pressure
of 1.0 bar as presented in Table 3. The results for bubble nose,
bubble tail and bubble translational velocities are presented in
Table 4, given by the ultrasonic signals processing and the
Egs. (15) and (16). The elongated bubble lengths calculated
using the Eq. (17) are shown in Table 5.

Table 3. Experimental conditions in the 2” test section.
Experimental conditions

1 2 3
Ocin (m'/h) 8.0 8.0 8.0
Qv (m’/h) 4.0 6.3 10.8

Table 4. Average velocities of the elongated bubble.

Experiment  uy (m/s) ur (m/s) ug (m/s)
1 1.44 1.54 1.49
2 1.97 1.57 1.77
3 2.61 2.86 2.74

Table 5. Length of the elongated bubble.

Experiment Lp (mm)
1 1507
2 1028
3 671

Stratified flow at 2” test section

The water levels, estimated at dynamic stratified two-phase
flow by PEU, are the key to place the CPUF transducers at the
appropriate distance between them. This guarantees that all
the ultrasonic signals, after a double reflection on the
interfaces air-water, will reach both transducers. The water
levels inside the 2” test section can be estimated, at each pair
air-water inlet flow rate, by Eq. (18). The averaged water
levels obtained are shown in Tab. 6 as a function of Q;,.

Table 6. Results for /; estimation.

Ogin (m’/h) Qi (m'/h) h; average (mm)
2.0 0.2 15.3
2.0 0.5 23.2

Focusing the attention now at the Fig. 10, it can be seen that
the cross sectional area occupied by the water is the circular
segment defined by /;. However, the area which is used by the
CPUF processor to calculate the flow rate is the circle of
diameter A;. Thus, it is proposed a correction on the CPUF
water flow rate readings as follows:

Koy Ao (19)

QL corr —
- Kh_num ALus
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YA

Figure 10. Cross sectional view of the stratified air-water
flow in the 2” test section.
Ky _fy is automatically calculated by the CPUF processor

as a function of the liquid Reynolds number, based on the
area Ay, , in the case of a turbulent flow. When the flow is
laminar, it forces K, g, to the value of 1.33, [6]. On the other

hand K}, is determined by the stratified two-phase flow
model.

The results obtained for the average Q. applying the
correction given by Eq. (19) are presented in Table 7.

Table 7. Results for Q ¢orr.

Ogin (m'/h) Oy (m'/h) QL corr (m’/h)  Error (%)
2.0 0.2 0.218 +9
2.0 0.5 0.506 +1.2

Taking into account the uncertainty of the rotameter in Qy;,
measurements, and the uncertainty of the CPUF in the O,
measurements, the results show that the proposed correction
scheme given by Eq.(19), with K, ,,n computed via the

stratified two-phase flow model, have rendered the CPUF also
suitable to measure the liquid flow rate in a stratified air-water
flow.

CONCLUSIONS

In the 2” test section, experimental work was conducted to
measure the water level and flow rate using a hybrid ultrasonic
technique formed by a contrapropagating ultrasonic flowmeter
(CPUF), a single transducer pulse-echo ultrasonic method
(PEU) and a physical-mathematical model, aimed the
following conclusions:

e the PEU system was able to determine the water level, a
key to achieve the water flow rate inside the two-phase
section for two air-water inlet flow rates. The liquid level
given by PEU allowed to place the CPUF transducers in a
right way such that they were able to detect the air-water
interface. By making the correction indicated by Eq. (19),
it was possible to measure the water flow rate. Note that
the numerical K, is calculated using a stratified two-
phase model.
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a high speed ultrasonic system has been developed, which
uses ultrasonic pulse-echo signals from two transducers to
detect the instantaneous elongated bubble velocity and its
shape. We conclude that the elongated bubble velocity
can be determined with good accuracy. By means of
measuring the liquid film thickness is possible to obtain
the bubble shape with reasonable accuracy.

considering that the water rotameter has an uncertainty of
+3%, a comparison between the rotameter measurements
and the average CPUF measurements (in the water
portion of the horizontal two-phase flow section), show
uncertainties close to expected values according the
factory calibration data for a 1 in. diameter tube, since the
water level was situated in this range. Finally, the
preliminaries results indicate that the proposed
methodology is suitable for a stratified air-water flow
measurement using a single-phase CPUF.
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NOMENCLATURE

Symbol Quantity Unit
A cross section area m’
A; coefficient, Eq. (7)

B, coefficient, Eq. (8)

C; coefficient, Eq. (9)

c sound speed m/s

d pipe inner diameter m

h water level mm

K, hydraulic factor

L length m

n normal unit vector

)2 pressure bar

0 volumetric flow rate m’/h

S; coefficient, Eq. (10)

s ultrasonic path coordinate

t time s

u velocity m/s

Ugreq mean velocity over area m/s

Ujine mean velocity over line m/s

u, liquid superficial velocity ~ m/s

X spatial coordinate

Y, distance of the closest grid m
point to the pipe wall

y spatial coordinate

VA distance between m
transducers

Greek symbols

oy, O model parameters

b1, b2 model parameters

r boundary

0 angle

K turbulent kinetic energy m’/s’

u viscosity Pas

e eddy viscosity, Eq. (11) Pas

p density kg/m’
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01, 02 model parameters

10} specific dissipation rate s
Subscripts

B bubble

c wall

corr corrected

fty factory

G gas

in inlet

int interface

L liquid

N nose

num numerical

s symmetry boundary
T tail

us ultrasonic

w water
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RESUMO

A fracdo de vazio é um dos principais pardmetros utilizados para caracterizar os escoamentos em mudanca de fase, sendo
fundamental na determinacéo da velocidade média relativa entre as fases, da massa especifica e da viscosidade do escoamento
bifasico entre outros. E, também, utilizada na especificacdo dos padrdes de escoamento e, conseqiientemente, na determinagéo
da queda de presséo e da transferéncia de calor associada aos escoamentos em mudanca de fase. Nas aplica¢fes industriais a
fracdo de vazio exerce papel determinante no dimensionamento dos equipamentos, pois proporciona o calculo da distribuicéo
das fases no sistema. Entretanto, a grande variedade de correlag@es para a fragdo de vazio disponiveis na literatura se torna um
obstaculo, pois a escolha da correlagcdo adequada nem sempre é tarefa facil devido as inimeras restri¢ces que cada correlagao
pode apresentar. Dessa forma, o presente trabalho prop6e uma nova correlagdo para a fracdo de vazio aplicada a ebuli¢do
convectiva de fluidos refrigerantes no interior de tubos lisos. A correlagdo, incluida na categoria de correlagBes estritamente
empiricas, introduz uma relagéo de parametros adimensionais que incorporam os efeitos de inércia, geométricos (diametro do
tubo), de tensdo superficial e de empuxo. A correlagdo proposta foi avaliada com resultados experimentais da literatura,
obtendo desvios da ordem de + 10%, que podem ser considerados adequados e encorajadores.

INTRODUCAO

A fracdo de vazio é um dos principais parametros
utilizados para caracterizar os escoamentos em mudanca de
fase, sendo fundamental na determinacdo da velocidade
média relativa entre as fases, da massa especifica e da
viscosidade do escoamento bifasico entre outros. E, também,
utilizada na especificacdo dos padrdes de escoamento e,
conseqlientemente, na determinacdo da queda de pressao e da
transferéncia de calor associada aos escoamentos em mudanca
de fase.

Dessa forma, nas aplicagdes industriais nas quais o
escoamento em mudanca de fase existe a fracdo de vazio
exerce papel determinante no dimensionamento dos
equipamentos, pois proporciona o calculo da distribuicdo das
fases no sistema para uma dada condigdo de operacdo. Em
sistemas frigorificos, por exemplo, a fracdo de vazio pode ser
utilizada na determinacdo da carga de fluido refrigerante da
instalacdo. Entretanto, a grande variedade de correlacfes para
a fracdo de vazio disponiveis na literatura se torna um
obstaculo, pois a escolha da correlacdo adequada nem sempre
¢ tarefa facil devido as inumeras restricbes que cada
correlagéo pode apresentar.

De forma geral, as correlagbes para a fragdo de vazio
podem ser classificadas segundo [1] em quatro categorias:

1. As expressas em termos da fragdo de
deslizamento entre as fases (Slip Ratio). Uma
expressdo geral para este tipo de correlagdo e
apresentada por [2].

2. As expressas em termos de um fator da fragédo
volumétrica, Kp. Estas correlagdes sdo apresentadas
em termos da fracdo de vazio para escoamento
homogéneo diretamente relacionada a fracdo
volumétrica entre as fases.

3. Forma generalizada do modelo de Zuber e
Findlay (1965). Este modelo é conhecido como o do
Fluxo de Deslizamento entre as Fases, MDF (Drift
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Flux). As correlacbes tomam por base a expressao
proposta por [3], a qual incorpora efeitos de ndo
uniformidade do escoamento bifdsico e o
deslizamento entre as fases.

4. Estritamente Empiricas. As correlacfes desta
categoria sdo, em sua maioria, de natureza
estritamente empirica, obtidas a partir da combinacéo
de diferentes parametros fisicos.

[4] realizaram uma avaliacdo de 68 correlagcBes para a
fracdo de vazio através de um banco de dados experimentais
de 2845 pontos, sendo 900 pontos para escoamento em tubos
horizontais, 1542 para escoamento em tubos inclinados e 403
para escoamentos em tubos verticais. Verificou-se que
algumas correlagdes se destacam devido a sua maior
abrangéncia. Dentre as correlagdes analisadas, seis
apresentaram desvios variando na faixa de +15%, que podem
ser considerados satisfatérios. Verificou-se ainda que uma
média de 82,6% dos resultados calculados é compativel com
os resultados experimentais. E interessante destacar que,
dentre estas correlagBes, apenas uma ndo era da categoria 3,
Modelo do Deslizamento entre as Fases (MDF).

Segundo [4], a correlacéo de [5] apresentou uma média de
84,2% dos resultados calculados compativeis com os
resultados experimentais considerando escoamentos em tubos
horizontais, inclinados e verticais e desvios de +15%.
Considerando desvios na faixa de +15% e escoamentos
horizontais, esta correlagdo apresentou uma média de 89% de
resultados compativeis com 0s experimentais. Entretanto,
apesar do bom desempenho desta correlacdo, verifica-se que
sob determinadas condi¢des seu desempenho ndo é
satisfatdrio.

O extenso banco de resultados experimentais utilizado no
estudo de [4] envolvia o escoamento de misturas ar-agua e ar-
querosene, sem mudanca de fase. Estudos com mudanca de
fase séo raros pela dificuldade na medida da fragdo de vazio
nesse tipo de escoamento. Uma das excec¢des € a pesquisa de
[6], na qual foram levantados resultados experimentais para a
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fracdo de vazio no escoamento, com mudanca de fase
(ebulicdo convectiva), no interior de tubos horizontais lisos
dos fluidos refrigerantes R-22 e R-410A. A correlacéo de [5]
foi a que melhor se ajustou a fracéo de vazio experimental.

O presente trabalho tem como objetivo propor uma nova
correlagdo para a fracdo de vazio aplicada ao escoamento
horizontal com mudanca de fase de fluidos refrigerantes no
interior de tubos lisos. A correlacdo proposta pode ser
incluida na categoria de correlagfes estritamente empiricas,
pois apenas introduz uma relagdo de pardmetros
adimensionais, obtida a partir de resultados experimentais. O
estudo realizado teve por objetivo incorporar os efeitos do
didmetro do tubo e da velocidade maéssica no célculo da
fracdo de vazio. A correlacdo proposta é avaliada através da
comparagdo com resultados experimentais da literatura e com
o0s proporcionados pela correlacdo de [5].

ANALISE DA FRACAO DE VAZIO

A fracdo de vazio representa a fracdo do espaco (fisico)
ocupado pelo vapor na mistura bifasica. Uma definicdo mais
rigorosa € representada pela seguinte relagéo:

€= % j &, 0A 1)

A

Onde &, é a denominada fracdo local da fase vapor,
representando a presenca média da fase vapor num ponto da
secdo transversal ao escoamento, e A ¢ a area da se¢do. Em
outras palavras, a fragdo local representa a fracdo da area da
secdo transversal ocupada pela fase vapor, escrita de uma
forma mais direta:

e A ?)
A +A,

onde A e A, sdo, respectivamente, as areas de se¢do

transversal ocupadas pelas fases liquido e vapor.

A fracdo de vazio associada a éarea de secdo transversal
pode ser medida utilizando-se procedimentos épticos como
[6], ou capacitancia elétrica do meio bifasico, como [7].
Vérias correlagdes desenvolvidas a partir de resultados
experimentais podem ser encontradas na literatura, a maioria
expressas em termos do titulo, x. Entretanto, um significativo
nimero de estudos tem levantado um efeito importante da
velocidade méssica, G, e do didmetro do tubo, D, pardmetros
néo incorporados na maioria das correlagdes para a fracdo de
vazio.

[2] apresenta uma compilacdo de algumas das correlagBes
disponiveis na literatura, representadas na Tab. 1 e expressas
de forma geral pela Eq. (3).

I
X Po Hy

na qual C, nl, n2, n3 sdo constantes, x € o titulo, p € a massa
especifica, p a viscosidade dindmica. E interessante observar
que algumas das correlacbes da Tab. 1 apresentam uma
inconsisténcia no estado critico, uma vez que nesse estado
pL=py € M =M, O titulo é igual & fracdo de vazio, de
forma que a constante C e o expoente nl da Eqg. (3) deveriam
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assumir valores unitarios, o que ndo se verifica com algumas
das correlacfes da Tab. 1.
Tabela 1 — Constantes para a fracdo de vazio da Eq. (3).

Modelo ou Correlacdo C nl n2 n3
Homogéneo 1 1 1 0
Zivi (1964) 1 1 0,67 0
Wallis (1969) 1 0,72 0,40 0,08
Lochart e Martinelli (1949) 0,28 0,64 0,36 0,07
Thom (1964) 1 1 0,89 0,18
Baroczy (1965) 1 0,74 065 0,13

O modelo homogéneo é considerado o mais simples para
o calculo da fragdo de vazio, pois assume que 0 escoamento
liquido-vapor se comporta como uma mistura homogénea
escoando na mesma velocidade. [8] obteve a fragdo de vazio
aplicando o principio de geracdo minima de entropia a um
escoamento em que, como seria de esperar, se desprezaram 0s
efeitos de dispersao de liquido na fase vapor e de dissipagao
viscosa. De acordo com [8], a dissipacdo tende a reduzir a
fracéo de vazio e incrementar o deslizamento entre as fases.

Baroczy (1965) apud [2] e [9] propuseram correlacbes
para a fracdo de vazio utilizando o pardmetro de Martinelli.
No ajuste da correlacdo, Baroczy (1965) utilizou resultados
experimentais do escoamento bifasico isotérmico de
mercurio-nitrogénio e agua-ar. [9] propés um modelo com
base no de [10], ajustando-o0 aos resultados experimentais.

Na Fig. 1 é apresentado o comportamento das diferentes
correlacBes ou modelos apresentados na Tab. 1, utilizando-se
o fluido refrigerante R-134a a uma temperatura de saturacdo
de 5°C.

1,04 — B — R =S
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- BT T R W
A /h é‘t‘g‘%\ - WY w
- b W
og4 M A g ™
" m ,4/5' W w
1™ P ] W -
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vz
@ qv 1
Ll
04 ’ .
--h-- Modelo Homogéneo
---z---Modelo de Zivi (1964)
—w-— Modelo de Wallis (1969)
024 ---m--- Modelo de Lockhart e Martinelli (1949)
---t-- Correlacéo de Thom (1964)
-—b-- Correlacéo de Baroczy (1965)
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0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

X
Figura 1 — Comparagdo entre as correlacdes para a fracdo de
vazio apresentadas pela Eq. (3) e Tab. 1

Outro aspecto importante das correlagdes que apresentam
a forma generalizada do tipo da Eq. (3) esta relacionado ao
fato de ndo incorporarem os efeitos da vazdo (ou velocidade
massica). A correlacdo de [5], baseada no MDF (drift flux),
corrige essa caréncia, incorporando a velocidade massica, a
tensdo superficial e o empuxo e tendo sido ajustada para
escoamento vertical de agua nas condicfes de ebulicdo local,
caracterizada pelo sub-resfriamento do liquido. Essa
correlacdo é expressa na seguinte forma:

0,25 7?
X | o [(x, 1mx), 218(=x)[go(p —py)] @
° Pv P Gp(&s
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na qual C, é o parametro de distribuicdo definido por [3], que
depende do perfil de velocidades e da distribuicdo do vapor
na secdo transversal do escoamento. Entretanto, [5] ajustaram
o valor de C, = 1,1, adequando-o aos seus resultados
experimentais.

Mais recentemente Steiner (1993) apud [11] modificou a
correlacdo de [5] para utilizagdo em escoamentos horizontais,
definindo um novo C,, o qual varia linearmente com o titulo,
dado por,

C,=1+0,12(1-x) (5)

A fracdo de vazio esta intimamente relacionada ao padrao
de escoamento bifasico, razdo pela qual os parametros fisicos
que afetam o padrdo, da mesma forma, devem afetar a fragdo
de vazio. O adequado comportamento da expresséo de [5] na
correlagdo da fragdo de vazio certamente esta relacionado ao
fato de incorporar parametros fisicos que afetam o padrédo de
escoamento bifasico, como a velocidade méssica, o didmetro
do tubo e o titulo, entre outros. Tais parametros, com exce¢do
do didmetro, foram incorporados a referida correlagéo,
embora, no seu desenvolvimento, ndo tenha sido considerado
nenhuma padréo em particular.

A Fig. 2 apresenta uma comparacdo da correlagdo de [5]
modificada, Eg.(5), com as correlagbes do modelo
homogéneo e de [8] para o escoamento do refrigerante R-
134a a uma temperatura de saturacdo de 5°C e distintas
velocidades massicas. Pode se observar o significativo efeito
da velocidade massica sobre a fragdo de vazio, tendéncia ndo
representada pelas correlagbes do modelo homogéneo e de

(8.
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Figura 2 - Comparacédo entre o modelo homogéneo, o0 modelo
de [8] e a correlagdo de [5] para a fracdo de vazio.

Na Fig. 3 os resultados experimentais de [6] aparecem
superpostos aos da correlacdo de [5] modificada, Eq. (5), para
dois valores da velocidade maéssica. Observa-se que a
correlacdo superestima os valores experimentais em toda a
faixa de titulos. Por outro lado, os resultados experimentais
correspondentes & velocidade méssica de 70 kg/sm?
experimentam uma expressiva anomalia da fracdo de vazio na
faixa de titulos entre 0,1 e 0,5. Tal fato pode estar relacionado
a topologia do escoamento nessa faixa de titulos, uma vez que
0 padrdo certamente é o estratificado ondulado, tendendo a
anular para titulos mais elevados. Os resultados
correspondentes & velocidade méssica de 200 kg/s.m? tendem
a satisfazer as caracteristicas do padrdo anular para titulos
superiores a 0,2, resultado consistente com observacoes

INDICE ARTIGOS

visuais. Em todo caso, na Fig. 3 se observa um claro efeito da
velocidade massica sobre a fracdo de vazio.
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Figura 3 — Resultados experimentais para a fracdo de vazio
obtidos por [6] apresentando o efeito da
velocidade méssica.

O efeito da velocidade massica tende a desaparecer a
medida que o diametro do tubo diminui como se constata na
Fig. 4, que apresenta os resultados experimentais de [12] para
um didmetro de tubo de 6,10mm. Com efeito, para uma
variacdo da velocidade massica de aproximadamente oito
vezes (de 75 kg/sm? a 500 kg/sm?), observa-se que a fracéo de
vazio ndo é afetada de forma perceptivel, confirmando a
tendéncia sugerida acima sobre o efeito do diametro do tubo
Aparentemente, tal comportamento esta relacionado aos
efeitos de inércia que tendem a antecipar a transicdo para o
padrdo anular com a reducdo do diametro.
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0,9} N .
% m
0,8} . "
A
o7t "
o
0,6}
w 0,5f
0.4} R-410A, Texr = 5°C, D = 6,10 mm
0,3f = G =75 kg/s.m?
0,2t A G =200 kg/s.m?
= 2
0.1l x G =500 kg/s.m:
O L L L L L L L L L
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X
Figura 4 — Resultados experimentais para a fragdo de vazio

obtidos por [12].

Outro fato a ser salientado com relacdo ao efeito do
diametro do tubo é que fracdo de vazio diminui com o
aumento do didmetro, tendéncia que pode ser observada na
Fig. 5, na qual s&o apresentados os resultados experimentais
de [13] e de [6]. Tal tendéncia esta relacionada ao padrdo de
escoamento, como observado anteriormente.

ANTERIOR PROXIMA



[

005 R-410A Ty =5°C o 90
i |
09} : ]
05l . o .D 0,0 ]
0 8 DDD 1
w 08r o _ 1
g Wojtan (2004) 1
0,75} ]
* o o G=200kgsm?;D=1384mm |
07 e ° Yashar et al. (1998) ]
0,65+ o° e G=200kg/s.m?; D=4,26mm 1
| |

0’6 PR SRS SR S S S NS S S ST S S NS S S S S S S S NS S S S S ST S U SRS St

o o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
X

Figura 5 — Resultados experimentais para a fracdo de vazio
obtidos por [13] e [6].

CORRELACAO PARA FRACAO DE VAZIO

[4] concluiram que a correlacdo de [5] é a que melhor
reproduz os resultados experimentais utilizados em sua
analise, que envolveu dados experimentais do escoamento
bifasico sem mudanca de fase. [6], por outro lado, utilizando
seus resultados experimentais observou que a correlacdo de
[5] também apresentava resultados satisfatérios quando
aplicada a escoamentos com mudanca de fase de fluidos
refrigerantes em tubos lisos. E interessante insistir no fato da
correlacdo de [5] ter sido desenvolvida para escoamento com
liquido sub-resfriado, em que se verifica a denominada
ebulicdo local, com bolhas aderidas a superficie do tubo, néo
tendo sido considerado o padrdo de escoamento. Entretanto,
essa correlacdo incorpora efeitos de inércia, através da
velocidade massica, de empuxo e de tensdo superficial,
efeitos que, como observado, devem compor as correlacdes
para a fragdo de vazio.

O presente trabalho tem por objetivo desenvolver, através
de ajuste de resultados experimentais, uma correlagdo em
termos de pardmetros adimensionais representativos dos
escoamentos com mudanga de fase. Como ponto de partida
para o desenvolvimento da correlagdo, admite-se que a
mesma deve apresentar a forma generalizada da Eq. (3).
Entretanto, a fim de incorporar os efeitos de inércia, de
empuxo e de tensdo superficial, 0 expoente geral “-1” sera
substituido pelo parametro “-b”, ou seja,

ni n2 n3
= 1+C(1_—X] (P_VJ (“_LJ (6)
X PL My

sendo C=1,0 e n1=0,9, n2=0,5, n3=0,1. Percebe-se que o
segundo termo entre colchetes corresponde ao parametro de
Martinelli, Xy, de forma que a Eq. (6) assume a seguinte
expressao:
e=[1+X,]"" %

Expressbes em termos do parametro de Martinelli
apresentam resultados satisfatorios quando o padrdo de
escoamento dominante é o anular. Entretanto, pela introdugéo
do parametro “b”, que incorpora os efeitos anteriormente
mencionados, pretende-se que a Eq. (7) possa ser estendida a
outros padrdes de escoamento. Dessa forma, utilizando os
resultados experimentais dos estudos relacionados na Tab. 2,
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foi possivel ajustar uma expressdo para 0 expoente “b” em
termos de pardmetros adimensionais que incorporem 0s
efeitos referidos anteriormente, ndo contemplados na forma
geral da Eq. (3). A expressdo resultante apresenta a seguinte
forma:

b=1,074x10" EW Re *® (8)

na qual, EW é um parametro adimensional obtido da razdo
entre o nimero de Weber e nimero de Eb6tvos e Re, é o
nimero de Reynolds do liquido, os quais sdo dados por:

EW = 9)
PL
G(1-x)D
Re, = M (10)
M
Tabela 2 — Resultados experimentais utilizados para a
elaboracéo da correlagdo proposta.

Autor Fluido T4 [°C] D[mm] G [kg/s.m?]
Wojtan (2004) R22 5 13,84 175?6 1?86
Wojtan (2004)  R410A 5 13,84 2786 1??86

Yashar et al
(1998) R410A 5 4,26 200, 500
Graham et al

(1999) R410A 5 6,10 75, 200, 500

Caniere (2009)  R410A 15 goo  200.300,

500

As Figs. 6 a 9 apresentam comparagdes entre os resultados
experimentais e as correlagdes de [5] e a desenvolvida no
presente estudo. Nas Figs. 6 e 7 foram utilizados resultados
de [6] para escoamentos em tubo de didmetro de 13,84 mm e
duas velocidades maéssicas distintas, correspondendo a
padrfes de escoamento diferentes. Observa-se que, embora
muito proximas, a Eq. (7) correlaciona melhor os resultados
experimentais. Na Fig. 8 a comparacéo é com os resultados de
[7] obtidos em tubo de didmetro igual a 8,0 mm, velocidade
massica de 500 kg/s.m? e temperatura de saturagio de 15°C.
Nestas condi¢Bes, o padrdo dominante na faixa de titulos
considrados no estudo € o anular. Observa-se que, cOmo nos
casos anteriores, ambas as expressdes correlacionam o0s
resultados  experimentais  adequadamente.  Resultados
semelhantes podem ser observados na Fig. 9, onde se
utilizaram resultados experimentais de [13] para escoamento
em um tubo de didmetro reduzido de 4,26 mm e velocidade
massica de 75 kg/s.m2. Neste caso observa-se um desvio
significativo de ambas as correlagdes na faixa de titulos entre
0,1e0,3.

A Fig 10 apresenta os resultados proporcionados pela
correlacdo proposta em termos dos resultados experimentais
dos estudos da Tab. 2. Observa-se que a correlacdo proposta
correlaciona adequadamente os resultados experimentais, com
os desvios variando na faixa de +10%, resultado que esta
dentro da faixa de incerteza de medida dos resultados
experimentais. O resultado proporcionado pela correlacdo
proposta no presente estudo € promissor, embora deva ser
reconhecido que expressdes para a fracdo de vazio do tipo da
Eq. (6) requeiram verificagbes mais extensivas, que incluam
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resultados experimentais em condi¢fes outras que aquelas
utilizadas no presente artigo.
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Figura 9 — Comparag&o entre os resultados experimentais para
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Figura 10 — Comparacdo entre os resultados experimentais
para a fracdo de vazio (Tab. 2) e aqueles
obtidos pela correlacdo proposta no presente
trabalho.

CONCLUSOES

Parametros fisico/geométricos como titulo, velocidade
massica, didmetro do tubo, que intervém na transicdo entre
padrdes de escoamento, afetam, em conseqiiéncia, a fragdo de
vazio. Portanto, tais parametros devem ser incorporados a
expressOes para a fracdo de vazio. Este aspecto é o que se
pretende enfatizar no estudo relatado no presente artigo.
Nesse sentido, foi realizado um levantamento de expressdes
propostas na literatura, do qual se concluiu que a de [5] era a
que melhor correlacionava o0s resultados experimentais
envolvendo tanto os escoamentos bifasicos adiabéticos como
aqueles onde se verifica a mudanga de fase liquido-vapor.
Considerando que a referida correlagéo havia sido levantada
para condi¢Oes atipicas da ebulicdo convectiva em tubos,
procedeu-se a ajustar resultados experimentais de outros
autores com o objetivo de desenvolver uma correlagdo, em
termos de pardmetros adimensionais, que incorporassem
efeitos de inércia, empuxo e de tensdo superficial. A
correlacdo resultante, Eq. (7), provou ser adequada para a
faixa de condicBes operacionais dos estudos experimentais
considerados, tendo apresentado desvios na faixa de +10%,
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resultado que pode ser considerado muito bom, dada a
incerteza de medida que envolve a fracdo de vazio.

NOMENCLATURA
Simbolo Quantidade Unidade SI
A Area m?
D Diametro m
G Velocidade massica kg/(m2.s)
g Aceleracdo da gravidade m/s?
T Temperatura °C
X Titulo -
€ Fracdo de vazio -
p Massa especifica kg/m3
u Viscosidade dindmica Pa.s
o Tenséo superficial N/m
Sub-indices

L Fase liquido
V Fase vapor

exp Experimental

calc Calculado

Sat Saturagdo
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A NEW VOID FRACTION CORRELATION FOR CONVECTIVE BOILING OF
REFRIGERANTS IN SMOOTH HORIZONTAL TUBES
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ABSTRACT

Void fraction is one of the main two-phase flow with change of phase parameters, its importance being, for example, in the
determination of such parameters as the slip movement between phases, the mixture density and viscosity, among others. It is
also important in the flow pattern characterization and, as a result, in the determination of the pressure drop and heat transfer
in convective boiling. Void fraction is also important in industrial applications where it is related to design of components and
equipments since it is related to the phase distribution in systems. The number of void fraction correlations available in the
literature paradoxically is annoying since choosing among them not always is straightforward. The present paper aims at
proposing a new generalize void fraction correlation for horizontal convective boiling of refrigerants in smooth tubes. The
correlations is of the strictly empirical type being written in terms of dimensionless groups that take into account such effects
as inertia, geometric (tube diameter), surface tension, and buoyancy effects. The proposed correlation has been evaluated
through experimental results from the literature. Deviations of correlation with respect to experimental results are within the
+10% range, which can be considered adequate and encouraging.
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ABSTRACT

This work describes and presents the thermal hydraulic phenomenology observed during a heating process in the Experimental
Natural Circulation Circuit (ENCC). This circuit, basically all glass made, permits the visualization of the processes over all its
regions. The instrumentation of the experimental circuit consists of thermocouples and differential pressure transducers for
relative pressure and level measurements. A data acquisition system was used to record the temperature and pressure data, and
a digital camera was used to capture photos and video images presented in this work. It was observed, during the test, natural
convection, natural circulation, pool boiling, nucleated sub-cooled and saturated flow boiling, and some two-phase flow
patterns such as, bubbly, slug, and churn flow which are presented in this paper. It was also observed mechanical vibrations of
the electrical heaters induced by steam bubbles production and collapsing in the boiling process, and heaters thermal
deformations. This experimental circuit is easy to operate and to modify for further instruments, and permits the development

of several works in boiling and condensation field.

INTRODUCTION

Heat transfer and fluid flow in single and two-phase have
been studied during decades in order to understand the
involved phenomenology, and to improve the mathematical
models used for systems and equipment design, and also in
accident analysis codes validation. RELAPS is a well-known
accident analysis code in the nuclear area and uses some of
these models for its calculations. Computational Fluid
Dynamic (CFD) codes also use these models. Special
highlight have been given to heat transfer and fluid flow under
natural convection and natural circulation conditions. Several
thermal equipment and systems in the industry, including
nuclear applications, use these models in their projects.
Residual Heat Removal system and Emergency Core Cooling
system are some examples.

EXPERIMENTAL
CIRCUIT (ENCC)

NATURAL CIRCULATION

The Experimental Natural Circulation Circuit (ENCC), in
Nuclear Engineering Center at IPEN [1], was constructed to
provide thermal hydraulic data and information about the
phenomenology that occurs in single and two-phase natural
circulation conditions. Figures 1 and 2 show a schematic draw
and a photo of this experimental circuit. It is a rectangular
assembly (2600 mm height and 850 mm wide) made of
temperature resistant borosilicate glass tubes of 38.1 mm
internal diameter and 4.42 mm thickness. It has a heated
section, also in glass tube of 76.2 mm internal diameter and
880 mm length, with two stainless steel cladding Ni-Cr alloy
electric heaters (H1 and H2) connected to a 220 VAC
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electrical power supply. H1 operates always at maximum
power after turned on and has no adjustment on its power. The
electric power in the heater H2 can be adjusted by an auto
transformer (Variac) in the range of 0 to 100%. When both
heaters operate at full power they provide nearly 8400W. The
electrical voltages supplied to the heaters are periodically
measured during the tests using a digital multimeter. Heaters
have external diameter of 8.5 mm and the U total length of
1200 mm. The cooled section consists of a heat
exchanger/condenser, also glass made, with two internal coils
where secondary cooling water flows. Tap water is pumped
from a 2 m’ tank to the heat exchanger/condenser with the
desired secondary cooling flow rate, which is measured by
two rotameters. ENCC also has an expansion tank opened to
the atmosphere in order to accommodate fluid density changes
due to the temperature and void fraction changes. This tank is
connected to the circuit by a flexible tube at its lower region in
order to avoid steam entrance. Nearly twelve liters of
demineralized water are used to fill the circuit. Thirdteen 1.5
mm K type (Chromel-Alumel) ungrounded thermocouples are
distributed along the circuit to measure fluid and ambient
temperatures. TEFLON sleeves were made to install these
thermocouples between the glass tubes. Metallic connections
with “O-rings” are also used to install the thermocouples
along the circuit. Three K type thermocouples with exposed
junction are attached on the wall of glass tube for temperature
measurements at the hot part of the circuit. Two Validyne type
differential pressure transducers P1 and P2 are used to
measure relative pressure at the outlet of heaters and the water
level in the expansion tank. All these instruments were
calibrated in laboratory and their electrical signals are sent to
a Data Acquisition System assembled with SCXI series
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equipment from National Instruments and LabView 7.0
programming. The photos presented in this work were
acquired by a CCD digital camera at 250us (1/4000 s) shutter
speed. The same digital camera was used to produce a digital
video (1/60 s) of the fluid flow and heat transfer
phenomenology and other interesting phenomena at the upper
part of the heaters.
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Figure 2. Experimental Natural Circulation Circut (ENCC).
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TEST CONDITIONS AND OPERATION PROCEDURES

Based on previous experience, the heating and cooling test
conditions were chosen in order to produce several heat
transfer conditions and fluid flow patterns in single and two-
phase along the circuit. The phenomenology described in this
work refers to an average heat flux of 1.05 x 10° W/m®
(10.5W/cm®) on the electrical heaters, corresponding to
approximately 6700W total electrical power. H1 and H2 were
set respectively at 100% (4000W) and 65% (2700W). The
secondary cooling flow rate was set 0.0236 kg/s (85
liters/hour).

Initially, the Data Acquisition System was turned on and its
parameters were chosen before to start the data recording
process. After that, the pump was turned on and the secondary
cooling flow rate is set at the heat exchanger/condenser for the
desired value and measured by rotameters. This procedure
avoids the potential lack of cooling in the heat
exchanger/condenser and the occurrence of thermal shock in
the circuit. Thermal hydraulic phenomenology observed is
described as follow.

Heat transfer in single-phase flow

After the electrical power at the heaters is turned on with
6700W (1.1x10°W/m?), convection lines were observed near
the heaters in the initially stagnant liquid. Hot fluid flows up at
the central region of the tube and cold fluid flows down near
the tube wall. This is a characteristic behavior of natural
convection phenomenon in the pool boiling processes [2].

In a few seconds the fluid near the heaters walls became
superheated and small bubbles were produced at nucleation
sites. These bubbles were condensed almost instantaneously
by adjacent cold fluid in a process known as subcooled pool
boiling [2]. At this point, the fluid bulk temperature was
below saturation condition while the fluid temperature near
the heaters wall is in saturation condition. Also, at this time,
there is no net flow rate around the circuit (see Fig 4a).

Temporary  thermal-mechanical  deformations  were
observed on the heaters due to the internal difference of
temperatures between inside the heaters and the external cold
fluid. (see Fig 4a). The heaters return to their original
positions when they are turned off.

Mechanical vibrations of large amplitude were also
observed at the heaters [2, 5 and 8]. Sub-cooled boiling
process is responsible for these vibrations. The bubbles
production and condensation processes on the heaters produce
pressure pulses in the fluid which induce vibrations on the
heaters when in their natural frequency.

The fluid temperature increases at the heated region of the
circuit and an unbalancing of hydrostatic forces between
heated and cooled regions is responsible for starting an
effective fluid flow around the circuit known as natural
circulation. The cold fluid that was in the cold leg of the
circuit enters at the heaters region and decreases the
temperatures in this region, according to Fig. 3. The boiling
process goes on and subcooled flow boiling [1] in natural
circulation is the dominant phenomenon (see Fig. 4b).

During the bubbles collapsing process, some bubbles blow-
up and produce a large amount of micro bubbles which are
carried by fluid flow. These micro bubbles do not collapse
immediately in the sub-cooled fluid because they have small
heat transfer area. They will condensate while flowing up
along the hot leg of the circuit. This two-phase flow can be
classified as bubbly flow with very small void fraction.
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Figure 4. Subcooled pool boiling and thermal deformation (a)
and Subcooled flow boiling (b).

Heat transfer in two-phase flow

The fluid temperature along the circuit increases and also
the number of nucleation sites on heaters walls. Therefore, the
bubble production and condensation rates also increase. There
is a specific condition in these bubbles production and
condensation processes where a kind of resonance occurs and
the tube seems to emit light. The difference between water and
steam light refraction indexes 1is responsible by this
phenomenon.

Steam production increases on heaters and larger bubbles
are produced, which flow along the hot leg. Part of these
bubbles do not collapse and accumulate at horizontal upper
region of the circuit. Consequently, the water level in the
expansion tank increases.

Saturation temperature of the fluid is reached in the hot leg
and this heat transfer process is known as saturated flow
boiling [2], (Fig. 5). Several two-phase flow patterns are
observed, such as: bubbly flow with large void fraction, slug
flow and churn flow. The steam amount in horizontal upper
region increases drastically from churn flow condition and the
net flow rate along the circuit decreases. This induces an
increase in the expansion tank water level. In a next phase an
unbalance of forces occurs between hot and cold legs and then
the steam in the upper part of the circuit is expelled to the heat
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exchanger/condenser, where it is partially condensed. Hence,
the water level in the expansion tank decreases. The fluid that
was in the cold leg flows to the heaters region and decreases
drastically the temperature in a short time period. The steam
production goes on with the continuous electrical power
supply and a new thermal and two-phase flow cycle begins.
This cyclic behavior of temperatures, pressure and water level
has a well defined frequency of 0.022 Hz (period=46s) for
these specific heating and cooling test conditions, as shown in
the Fig. 6 and 7. Other heating and cooling conditions will
also produce cyclic behavior in a different frequency.

Figure 5. Saturated flow boiling.
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Figure 6. Cyclic temperatures behaviors in steady state two-
phase flow condition
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Figure 7. Cyclic pressure and water level behaviors in the
steady state two-phase flow conditions.

Two-phase flow patterns

Some two-phase flow patterns were observed along the
circuit during the heating process, such as: bubbly flow with
low and high void fractions, packed bubbles flow, slug flow
and churn flow [2-7]. These two-phase flow patterns were
photographed and are shown in Fig. 8.
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Figure 8. Two-phase flow patterns

CONCLUSIONS

ENCC allows to perform one and two phase natural
circulation controlled tests. It is constructed in glass and
enables the visualization of thermal heat transfer and fluid
flow phenomenology. The phenomenology observed during a
heating process is presented in this work in a resumed form.
The test conditions were choosen in order to obtain two phase
natural circulation flow. Several two phase patterns were
observed and presented in this work. Also, this experimental
circuit has been improved to be used as a tool in thermal
hydraulic courses.

Other phenomena are also visualized such as: thermal-
mechanical deformation of the heaters, and induced
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mechanical vibrations of the heaters by subcooled and
saturated boiling processes. These phenomena were recorded
in photos and videos by a CCD digital camera.

As future works, sound and pressure signals analysis will
be performed to correlate mechanical vibrations with
subcooled and saturated boiling processes. Accelerometrs can
also be assembled to the experimental circuit in order to study
mechanical vibrations. A WebLab will be developed for
thermal hydraulic distance learning applications. Void fraction
measurements using software of images analysis
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ABSTRACT

This work describes and presents the thermal hydraulic phenomenology observed during a heating process in the
Experimental Natural Circulation Circuit (ENCC). This circuit, basically all glass made, permits the visualization of the
processes over all its regions. The instrumentation of the experimental circuit consists of thermocouples and differential
pressure transducers for relative pressure and level measurements. A data acquisition system was used to record the
temperature and pressure data, and a digital camera was used to capture photos and video images presented in this work. It
was observed, during the test, natural convection, natural circulation, pool boiling, nucleated sub-cooled and saturated flow
boiling, and some two-phase flow patterns such as, bubbly, slug, and churn flow which are presented in this paper. It was
also observed mechanical vibrations of the electrical heaters induced by steam bubbles production and collapsing in the
boiling process, and heaters thermal deformations. This experimental circuit is easy to operate and to modify for further
instruments, and permits the development of several works in boiling and condensation field.
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RESUMO

Escoamentos com mudanca de fase no interior de tubos podem assumir diversas configuracdes geométricas
entre as fases na transicao de liquido para vapor, denominadas padrdes de escoamento. A fragdo de vazio ¢ um dos
pardmetros mais importantes na avaliacdo das transi¢cdes das fases para a construgdo dos mapas de padroes de
escoamento. Diversos mapas de padroes de escoamento sdo encontrados na literatura, sendo que um dos mais
recentes recente foi avaliado e realizado comparacdes com resultados experimentais obtidos na literatura,
resultando em satisfatoria aproximagdo do modelo relativamente aos resultados experimentais. Um estudo
comparativo do desempenho de 6 correlagdes propostas para a determinagao da fracdo de vazio em relagdo aos
resultados experimentais foi também realizado. Finalmente, dois métodos de medicao de fracdo de vazio foram
expostos e os resultados encontrados foram comparados com outra recente correlacdo de fracdo de vazio,

esclarecendo as vantagens e desvantagens de cada método.

INTRODUCAO

O escoamento em evaporadores ocorre predominantemente
em tubos horizontais e os padrdes geralmente encontrados
sdo0: padrao estratificado, ondulado, intermitente, o anular e,
finalmente, o escoamento em névoa. Podem, ainda, ser
encontrados em tubos horizontais os padrdes em bolha e
pistonado, para titulos reduzidos, BANDARRA FILHO [1].

Devido as deficiéncias no entendimento dos varios padroes
de escoamento e as transigdes de um regime para o outro,
surgiram maneiras de simplificar essa identificacdo de
regimes. Um dos primeiros pesquisadores a publicar um mapa
de padrao de escoamentos foi BAKER [2].

O projeto de um trocador de calor que utiliza um mapa de
padrao de escoamentos permite ver claramente em quais
regimes de escoamento o processo ocorrerd, identificando
possiveis transi¢oes para padroes de escoamento indesejaveis,
tal como o escoamento em névoa, a fim de evita-los.

Segundo WOJTAN et al. [3], muitos mapas de padrao de
fluxo estdo disponiveis para a previsao adiabatica de duas
fases em regimes de escoamento em tubos horizontais. Fatores
muito importantes para o escoamento durante a evaporagio,
que tém um efeito sobre a transicdo entre os padrdes de
escoamento, podendo destacar: ebuli¢do nucleada, evaporacao
de filmes liquidos e aceleragdo do escoamento devido a
mudanga de fase. A partir destes fatores, € necessario, definir
um mapa padrdo de escoamento confiavel, que inclua
influéncias do fluxo de calor e da secagem de parede sobre os
padrdes de fluxo.

Nas aplicagdes industriais onde o fluxo de duas fases
coexiste, a tarefa de dimensionamento do equipamento para
troca de calor requer uma série de consideragdes. O problema
pode ser simplificado de tal forma que poderiam ser
abordados e tratados de forma semelhante ao fluxo
monofasico. Porém, tal abordagem torna a modelagem da
troca de calor totalmente irreal. Isto é explicado pelo fato de
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que o refrigerante muda de fase durante o processo e, ao longo
da area destes trocadores, a variagdo da temperatura ndo se
comporta de forma isotérmica.

Com o intuito de aproximar essas aplicagdes a realidade,
um estudo do escoamento bifasico acerca do processo ¢
necessario ¢ um dos parametros criticos envolvidos neste
estudo, que possibilita prever a perda de pressio e
transferéncia de calor é a fragdo de vazio. Devido a
complexidade e a falta de compreensdo da fisica basica
subjacente ao problema, a maioria das analises foi baseada em
correlagdes empiricas.

MAPA DE PADROES DE ESCOAMENTO

Em recente pesquisa realizada por WOJTAN et al. [3] um
novo mapa para identificacdo de regimes foi publicado. Este
novo mapa pode ser considerado uma evolugdo do mapa de
KATTAN et al. [4]. As mudangas que ocorrem entre 0s
modelos sdo, primeiramente, a subdivisio da regido
estratificado-ondulado em trés: pistonado, pistonado-
estratificado-ondulado e estratificado-ondulado. Além disso,
surgem duas novas linhas de transi¢do: anular-secagem de
parede e secagem de parede-névoa.

Os autores utilizaram a correlagdo de Rouhani-Axelsson
modificada para determinar a fragdo de vazio, esta correlagdo
tem a vantagem de fornecer a fragdo de vazio como uma
funcdo da velocidade massica. A Eq. (1) representa esta
correlagdo:

E:i{(1+0,l2(l—x))[i+l_—xJ+l’lg{l_xlga{pz_pw}]um]l M

Ay Ay B Go;”

O primeiro objetivo deste trabalho ¢ analisar cada registro
fotografico de padrbes de escoamentos para o fluido
refrigerante R-134a no estado de saturagdo escoando por
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tubos horizontais lisos, sobre diferentes condicdes de
velocidade massica, fluxo de calor e titulo.

A Fig. 1 ilustra um mapa de padrdes de escoamento, que
foi construido seguindo as mesmas condicdes de operacao dos
resultados experimentais. E possivel verificar que o ponto
experimental introduzido, retrata um padrdo de escoamento
anular. Conforme pode ser observado na Fig. 2, o registro
fotografico, obtido por BARBIERI [5] foi classificado
visualmente como padrdo de escoamento anular, confirmando
o resultado proporcionado pelo referido mapa.

600 -
\
500 - Intertnitente Iéwoa
Alar \
400 \
\
E 300 \
[C) Pistonade \\
200 Pistonado * Sec Er:il
. estratificade pafede
100+ . endulade Estratificada
N ondulado
Estratificado - —— o

0IZ} 0.I1 0:2 D.IS 0:4 0.I5 0:6 O.I? D:S 09 1
Figura 1: Mapa de regimes para R-134a (Ts=5 °C, D=
0,0158 m, G= 200 kg/m?* s, &= 10 kW/m* e x: 0,81).

Figura 2: Fotografias do escoamento de R-134a (Ts=5 °C, D
=0,0158 m, G= 200 kg/m*s, ®= 10 kW/m? e x: 0,81).

O mesmo procedimento foi realizado para este mesmo
tubo com diametro de 15,8 mm, utilizando R-134a nas
mesmas condi¢des de saturagdo, porém variando a velocidade
massica ¢ o fluxo de calor. As figuras a seguir mostram as
comparagdes com os pontos experimentais. Conforme pode
ser observado, praticamente os trés primeiros pontos
experimentais corroboram o resultado fornecido pelo mapa de
padrao de escoamento. Ja o ultimo ponto ndo apresenta
concordancia com o registro fotografico, uma vez que pelo
mapa refere-se ao escoamento em névoa e pelo registro
fotografico aparece o padrdo de escoamento anular.
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Figura 3: Mapa de regimes para R-134a (Ts=5 °C, D=
0,0158 m, G= 150 kg/m? s, ®= 10 kW/m? e x: 0,17, 0,44, 0,63
e 0,94).

[CY]
Figura 4: Fotografias do escoamento de R-134a (T4=5 °C, D
=0,0158 m, G= 150 kg/m? s, &= 10 kW/m* e x: 0,17 (a), 0,44
(b), 0,63 (c) e 0,94 (d)).
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Figura 5: Mapa de regimes para R-134a (Ts=5 °C, D=
0,0158 m, G= 100 kg/m? s, ®=5 kW/m* e x: 0,56 e 0,83).

A Fig. 6 representa o registro fotografico dos pontos
experimentais. As comparagdes comprovaram a aproximagao
satisfatéria do modelo de WOJTAN et al [3], nota-se em
ambos regime estratificado ondulado.

Figura 6: Fotografias do escoamento de R-134a (T,=5 °C, D
=0,0158 m, G= 100 kg/m* s, ®=5 kW/m? e x: 0,56 (a) e 0,83

(b))
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\‘“——-__
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L L .

0 o1 02 03 04 05 06 07 08 09 1
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Figura 7: Mapa de regimes para R-134a (Ts=5 °C, D=
0,0158 m, G= 50 kg/m* s, ®=5 kW/m? e x: 0,30).

A Fig. 8 representa a imagem de um padrdo de escoamento
do tipo estratificado, ou estratificado “liso”, enquanto o
mesmo ponto no mapa, refere-se a uma regido de transigdo,
predominando o regime estratificado. Entretanto, como pode
ser observado, o mapa reflete consegue prever o padrao de
escoamento com razoavel precisdo, o que pode auxiliar
sobremaneira os projetistas de trocadores de calor no correto
dimensionamento desses equipamentos.

Figura 8: Fotografias do escoamento de R-134a (Ts=5 °C, D
=0,0158 m, G= 50 kg/m? s, ®=5 kW/m? e x: 0,30).

INDICE ARTIGOS

500
— 400+
3
o 200 Interritente
Anular
200+
Distonade
estratificade :
100F ™ ondulade Estratificado
~ ondulado
Estratificado p

0 , . . . 4
0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1

Figura 9: Mapa de regimes para R-134a (Ts=5 °C, D=
0,0158 m, G= 25 kg/m? s, ®=5 kW/m® e x: 0,83).

A Fig. 10 mostra um regime estratificado com ondas de
pequena escala, ao passo que este no mapa de regimes, o
ponto ¢ classificado como estratificado, porém muito préoximo
da transi¢@o para escoamento ondulado, ou seja, a aparigdo de
ondulagdes na interface liquido-vapor.

Figura 10: Fotografias do escoamento de R-134a (T¢=5 °C,
D =0,0158 m, G= 25 kg/m? s, &= 5 kW/m? e x: 0,83).

FRACAO DE VAZIO

De acordo com WOLDESEMAYAT et al. [6], o
engenheiro ¢ confrontado com a dificil tarefa de escolher a
correlagdo “correta” entre a multiplicidade de correlagdes
disponiveis. A abundancia de correlagdes disponiveis ndo
seria um problema na hora da escolha, ndo fosse o fato da
maioria das correlagdes apresentarem algum tipo de restricao
ou limitagao.

Segundo WOJTAN et al. [7], os modelos de fragdo de
vazio existentes podem ser classificados como modelos de
escoamento homogéneo ou escoamento separado. O modelo
homogéneo assume que as fases de liquido e vapor tém a
mesma velocidade. Este modelo é razoavelmente preciso para
os escoamentos dos tipos bolha e névoa, onde a fase arrastada
viaja quase a mesma velocidade que a fase continua. Modelos
separados assumem que as duas fases viajam a duas
velocidades médias diferentes. Essa abordagem ¢ usada por
ambos os métodos: analiticos e semi-empiricos. Nas teorias
analiticas, algumas grandezas, tais como impulso ou energia
cinética ¢ minimizado para obter a relagdo de velocidades
médias entre as fases gas e liquido. Dois exemplos sdo: o
modelo de momento de fluxo e o modelo de energia cinética,
proposto por Zivi (1964). Para estes modelos, as razoes de
velocidades de deslizamento “S” sdo iguais a: (pi/pv)'” e
(pu/pv)"?, respectivamente. O modelo denominado “drift flux”
ou de deslizamento entre as fases considera a nao-
uniformidade nas velocidades através do canal do
escoamento.

A partir deste estudo sugiram preocupacdes quanto a
correlacdo da fragdo de vazio utilizada no modelo de
WOJTAN et al. [3], com isso, uma comparacdo entre diversas
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correlacbes de fracdo de vazio encontradas na literatura foi ! PR ——

. . .  momw "
realizada, conforme ilustra a Fig. 11. e
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Figura 12: Fracdo de vazio em funcéo do titulo para 0 R-22
escoando por um tubo horizontal (Tsx=5 °C, D =0,0158 me
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Figura 11: Comportamento das diversas correlacdes de fracéo
de vazio encontradas na literatura em relacéo a valores o o2
experimentais para o R-22 escoando em um tubo horizontal. g?)
% 0,15
As correlacfes de fracdo de vazio utilizadas estéo dispostas e
na Tab. 1: W
Tabela 1: Fragdes de vazio. 005
Autor | Correlagéo /N
Homogeneous =l % 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
g o= [1+ () ()] ,
Zivi (1964) 1:...m -1 Figura 13: Erro absoluto em fungéo do titulo para o R-22
E= [1 4 {u} (ﬂﬁﬁ) ] escoando por um tubo horizontal.
i 45
i s | 08]-0.38
Wallis (1969) e= [l +X08 40
Lockhart and 064 0.36 o077 ! o
Martinelli &= [1 +0.28 (=" (ﬁ—?) (5;) ] .
(1949) o S
Thom (1964) | o 089 o1g] -] % 25
E= 1+{I_}(ﬂL) (“HJ{::) § 20
Baroczy . 0.65 ;40137 o
- 1) 074 ﬂ_f) (_L_)
(1966) e= [1 + (k=) (m 4 .
Barbieri e=[14+X |-é 5
. i
(2010) . N
0 01 0,2 03 04 05 0,6 0,7 08 09 1
Além disso, os valores obtidos por meio das correlacdes . ) lati fx x il
foram comparados & valores obtidos experimentalmente, Figura 14: Erro relativo em fundo do titulo para o R-22
avaliando-se assim, quais correlaces aproximam-se mais da escoando por um tubo horizontal.
realidade para os padrdes de escoamento em tubos . o .
horizontais. . Por fim, uma tltima comparagao fc_)l ~reahzada. Pesta vez, a
A Fig. 12 mostra a comparagéo em medices de fracdes de Fig. 15 mostra a comparacao em medicGes de fragdes de vazio
vazio realizadas por WOJTAN et al. [7], utilizando e a reallzadas_por CANIERE [9] e a correlacédo de_ fracdo de vazio
correlacdo de fracdo de vazio desenvolvida por BARBIERI desenvolvida por BARBIERI [8]. As Figs. 16 e 17,
[8]. Em seguida, & possivel visualizar os erros para esta apresentam os erros absoluto e relativo para esta comparagéo.

comparagédo nas Figs. 13 e 14.
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Figura 15: Fracédo de vazio em fungéo do titulo para o R-134a
escoando por um tubo horizontal (T=5 °C, D =0,0158 me
G= 200 kg/m?s).
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Figura 16: Erro absoluto em fungdo do titulo para o R-134a
escoando por um tubo horizontal.
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Figura 17: Erro relativo em funcéo do titulo para o R-134a
escoando por um tubo horizontal.
Meétodos de Medicao Estudados

Método Otico. E um método ndo intrusivo utilizado por
URSENBACHER et al. [10]. Aplica-se a uma secdo
transparente da tubulagcdo, que é iluminada com um laser
plano monocromatico. A imagem capturada é deformada pela
refracdo do laser sobre a tubulacdo, o fluido e também pela
inclinagdo da cdmera para lograr a captura. Na imagem é
detectada a forma da interface liquido-vapor e assim pode-se
medir a fragdo de vazio de forma dindmica e também
determinar valores médios ao longo de um periodo.

Camera

Optical fiber head

Glass tube
Figura 18: Esquema da instalagdo otica.

INDICE ARTIGOS

As medicbes experimentais por URSENBACHER et al.
[10] foram realizadas com o uso de uma camera CCD. Esta
camera captura imagens da passagem de fluido refrigerante
sendo iluminado por um laser. O processamento destas
imagens permite obter a medida da fracédo de vazio a 50 Hz.

A técnica usada (camera e secdo iluminada por laser) s6 é
aplicavel a escoamentos bifasicos estratificados, em
particular: escoamento totalmente estratificado, estratificado
ondulado e anular (com um “4ngulo de secagem” maior do
que zero). Os autores afirmam, ainda, ter medido o
escoamento pistonado. Isto acontece porque a fracdo de vazio
€ determinada pelo “locus” (lugar geométrico) da interface,
ndo podendo ser encontrada na presenca de bolhas dentro do
escoamento.

Método de Impedancia Elétrica. Este método, empregado
por CANIERE [9] é baseado na diferenca das propriedades
elétricas entre as fases de vapor e de liquido no escoamento. A
condutividade e a permissividade elétrica dependem da
temperatura, para medi-los, sdo acondicionados sobre a

tubulagdo eletrodos de configuragéo varidvel. Os parametros

envolvidos neste tipo de sensores de capacitancia sao
mostrados na Fig. 19.

screen > i

electrode

tube wall
Figura 19: Esquema da secéo transversal do sensor de
capacitancia.

O objetivo do sensor é medir dinamicamente a capacitancia
do conjunto tubulagdo-escoamento através de um circuito de
carga/descarga e assim capturar suas variacdes. Pesquisas
anteriores encontraram que a relacdo entre a capacitancia
média e a fracdo de vazio do escoamento tem um
comportamento linear e independem do padrdo de
escoamento.

Vale ressaltar que o método mais utilizado para a medicéo
experimental da fracdo de vazio & o método de fechamento
rapido de uma secdo da tubulagdo onde ap6s o fechamento e

verificado o peso dessa secéo e calculado o valor da fracdo de
vazio.

CONCLUSOES

A realizagdo deste estudo foi importante por apresentar
resultados que podem contribuir com o aprimoramento dos
mapas de regimes, de forma a conseguir uma melhor
aproximacdo dos modelos a realidade dos escoamentos de
refrigerantes convencionais no interior de tubos horizontais
lisos. Assim, em relagdo as comparagdes podem-se extrair as
seguintes conclusdes:

- As modificagdes do mapa de KATTAN et al. [4]
forneceram uma analise mais precisa dos regimes de
escoamento,  melhorando  significativamente  a
identificagdo do inicio da secagem de parede. Este mapa
ndo requer qualquer calculo iterativo e pode ser
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facilmente utilizado para a identificagdo de regimes em
modelos com fluxo de calor.

- As comparagdes entre o registro fotografico dos
pontos experimentais de BARBIERI [5] e a localizacdo
destes mesmos pontos no mapa de regimes de
WOJTAN et al. [3], comprovaram a aproximacao
satisfatoria do modelo & realidade.

- As comparagdes para a fragdo de vazio revelaram uma
faixa inicial onde a dispersdo do erro ¢ grande, com
maximos de 40% e 35% para R-22 e R-134-a,
respectivamente. Isto indica que estes métodos ainda
apresentam dificuldades de medicao da fracdo de vazio
na presenca das bolhas iniciais do escoamento.

- Apds a faixa inicial, os valores para o erro caem
abaixo de 0,025%. No método de CANIERE [9] esta
diminui¢do do erro acontece com menores titulo, o que
¢ apreciavel.

- As correcdes em ambos os métodos t€m relevancia na
precisao das medidas da fracdo de vazio. Assim, o
primeiro método ndo ¢ recomendado para escoamentos
totalmente anulares, mas o segundo sim permite medir a
fragdo de vazio nesses casos.

NOMENCLATURA

Simbolos:

B Coeficiente (adimensional)

D Diametro do tubo (m)

G Gravidade (m/s%)

G Velocidade massica (kg/m” s)

S Razao de velocidades (adimensional)

T Temperatura (°C)

X Titulo (adimensional)

X Parametro de Martinelli  (adimensional)

Letras gregas:

E Fracdo de vazio (adimensional)

P Massa especifica (kg/m®)

z Tensao superficial (N/ m)

M Viscosidade dindmica (N s/m?)

o} Fluxo de calor por (kW/m?)
unidade de area

Subscrito:

G Vapor

L Liquido

Sat

Tt
\Y

Saturacao
Turbulento, turbulento
Vapor

REFERENCIAS

(1]

(2]
(3]

[4]

(6]

[7]

(8]

(9]

E.P. Bandarra Filho, Um estudo experimental da
ebulicdo convectiva de refrigerantes no interior de tubos
lisos e internamente ranhurados, Tese (Doutorado),
Escola de Engenharia de Sao Carlos, Universidade de
Sao Paulo, Sao Carlos, Brasil, 2002.

0. Baker, Simultaneous Flow of Oil and Gas, Oil and
Gas Journal, vol. 53, pp. 185-195, 1954.

L. Wojtan, T. Ursenbacher e J.R. Thome, Investigation
of flow boiling in horizontal tubes: Part 1 - A new
diabatic two-phase flow pattern map, International
Journal of Heat and Mass Transfer, vol. 48, pp. 2955-
2969, 2005.

N. Kattan, J.R. Thome e D. Fravat, Flow boiling in
horizontal tubes: Part 1 — Development of a diabatic
two-phase flow pattern map, Journal of Heat Transfer
Transaction of the ASME, vol. 120, pp. 140-147, 1998.
AM. Woldesemayat ¢ A.J. Ghajar, Comparison of void
fraction correlations for different flow patterns in
horizontal and upward inclined pipes, International
Journal of Multiphase Flow, vol. 33, pp. 347-370, 2007.
L. Wojtan, T. Ursenbacher e J.R. Thome, Interfacial
measurements in stratified types of flow. Part 2:
Measurements for R-22 and R-410, International
Journal of Multiphase Flow, vol. 30, pp. 125-137, 2004.
P.E.L. Barbieri, 2° Encontro Brasileiro sobre Ebulicéo,
Condensacdo e Escoamentos Multifasicos, Sdo Carlos,
Brasil, 2010.

H. Caniére, Flow pattern mapping of horizontal
evaporating refrigerant flow based on capacitive void
fraction measurements, Tese (Doutorado), Escola de
Engenharia de S&o Carlos, Universidade de Gent,
Bélgica, 2009.

[10] T. Ursenbacher, L. Wojtan e J. R. Thome, Interfacial

measurements in stratified types of flow. Part 1: New
optical measurement techniqgue and dry angle
measurements, International Journal of Multiphase Flow
vol. 30, pp. 125-137, 2004.

FLOW PATTERNS IN HORIZONTAL SMOOTH TUBES AND COMPARISON OF
VOID FRACTIONS
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ABSTRACT

Flows with phase change in the tubes can take various geometric configurations between the phases in the
transition from liquid to vapor, called flow patterns. The void fraction is the most important biphasic parameter in
calculations of phase transitions for the construction of maps. Another important application of this parameter is
related to forecasts of flows in the boiling heat transfer. A comparative study of performance of 6 correlations for
void fraction and experimental data was performed. Moreover, a recent statement of flow patterns was evaluated
against comparisons to experimental results, resulting in a satisfactory approximation of the model to reality. A
comparative study of the performance of 6 void fraction’s correlations against the experimental data was also
performed. In response, two methods for measuring void fraction were exposed and the results were compared to
another recent correlation of void fraction, explaining the advantages and disadvantages of each method.
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RESUMO

O pressente artigo apresenta a analise térmica de uma coluna de destilagdo de pratos perfurados com vertedor segmentado em
condi¢des de regime permanente para um ciclo de refrigeragdo por absor¢do com capacidade de 5 toneladas de refrigeragio
que trabalha com amdnia/dgua. A coluna de destilagdo deve proporcionar vapor com elevado grau de pureza de amonia para
garantir que o ciclo de refrigeracdo trabalhe em condi¢des de projeto. Os balangos de massa e de energia da coluna foram
realizados com o método de Ponchon-Savarit, e foram calculados idealmente 4 pratos com a alimentacdo a coluna acima do
segundo prato. A analise de sensibilidade do fator de refluxo indica que é um pardmetro importante na analise econdmica do
projeto, ja que dele depende o alto custo inicial de construgdo da coluna, ou as maiores despesas de gasto em combustivel no

funcionamento do ciclo.

1 INTRODUCAO

O aumento da populacdo no mundo teve um crescimento
muito grande desde a revolugdo industrial em meados dos
anos 1700. Com isso, o consumo de eletricidade e de energia
no mundo também estd aumentando. O consumo de energia
elétrica em aparelhos de ar condicionado e refrigeragdo ¢
elevado, mais ainda nos dias de verdo, intensificando-se em
horéarios de pico. A diminui¢do das areas verdes por causa do
aumento da populacdo, ligado ao maior consumo de energia, a
queima de combustiveis fosseis (que podem ser a causa de
fendmenos climaticos recentes), origina preocupacao com uso
racional e eficiente de energia, isto traz novamente o interesse
em utilizar ciclos de refrigeracdo por absor¢do. Estes ciclos
necessitam de muito pouca energia elétrica para seu
funcionamento. A energia térmica necessaria para acionar
estes ciclos pode ser fornecida por gases aquecidos residuais
de processos térmicos, também por energia solar, entre outros.
Se for adicionado um ciclo de refrigeracdo por absor¢do a
uma planta que usa cogeragdo obtém-se a trigeragdo, isto ¢ a
geracdo de eletricidade, calor e frio a partir de uma unica
fonte de energia, este conceito de sistema integrado de energia
torna uma planta mais eficiente, economica ¢ amigavel ao
ambiente. Os fluidos de trabalho mais comuns nos ciclos de
refrigeracdo por absor¢do sdo os pares amonia/agua e brometo
de litio/agua, sendo os primeiros fluidos naturais. Os ciclos de
refrigeracdo por absor¢do de amonia/agua (CRAAA)
conseguem temperaturas de refrigeragdo abaixo de 0 °C, uma
vez que o fluido refrigerante ¢ a amonia, enquanto que o de
brometo de litio/dgua é limitado a temperaturas acima de 0
°C, por ser a agua o fluido refrigerante. Um elemento critico
do CRAAA ¢ a coluna de destilagdio na qual ocorre
transferéncia simultanea de calor e de massa em escoamentos
bifasicos da mistura amonia/dagua. A coluna deve
proporcionar vapor de amonia de elevada pureza. Se o fluido
refrigerante que vai ao condensador e continua até o
evaporador tem quantidades considerdveis de agua, esta pode
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ser acumulada continuamente no evaporador causando que o
COP do ciclo diminua [1], este fato pode ser visto na Fig. 1.

0.5

0.4 1

cor

0.3 1

0.2

0.1 4

0.0 T T f ; } —
0.985 0.99 0.995 1
Fracdo massica da amadnia refrigerante

Figura 1 — COP em fung¢do da concentragdo de refrigerante.

Em substancias binarias existe um aumento da temperatura
ligada a evaporagdo. Deste modo, o ambiente a resfriar
abaixara sua temperatura e o refrigerante evaporara
aumentando sua temperatura, até que eles entrem em
equilibrio térmico, ndo sendo mais possivel resfriar o meio de
interesse. Esse comportamento da temperatura faz com que
seu uso como refrigerante (neste caso amonia/dgua) seja
inviavel para concentragdes de agua consideraveis [1],[2].
Quanto maior a concentracdo de agua este aumento de
temperatura serd mais significativo. Remover a dgua na saida
do gerador garante a confiabilidade e a eficiéncia nos ciclos
sistemas de refrigeracdo por absor¢ao [3]. Foi indicada uma
pureza aproximada de 99,9 % em massa de amodnia como
6tima para um CRAAA [4].

Alguns autores [2],[5] mostraram conceitos para projetos
em colunas de purificagdo para sistemas de refrigeragdo por
absor¢do, mas ndo fizeram andlise de desempenho dos
parametros como refluxo, entrada de solugdo forte e fluxos de
calor envolvidos no gerador e no retificador. Foi analisada a
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coluna de destilagdo pratos perfurados de um CRAAA de 8
TR [6] dando énfase a pardmetros de projeto como prevengao
de inundagdo, vazamentos pelos furos do prato ¢ geometria da
coluna. Estudos experimentais com enchimentos de recheios
aleatdrios tipo, “Berl”, “Raching”, “Novalox”, “Pall” e
recheios estruturados tipo “Mellapak Plus” e “Sulzer”
mostraram que os recheios tipo “Pall” precisavam de menor
altura para uma pureza desejada [7]. Menor altura para o
mesmo requerimento de purificacdo foi encontrado para o
recheio “Novalox” que para uma coluna de pulverizagio [8].
Um estudo detalhado da geometria interna, assim como a
eficiéncia da coluna de destilagdo de pratos perfurados para
um CRAAA de 5 TR foi estudado [9].

O presente trabalho estuda o processo de destilagdo da
solucdo amodnia/agua até obter vapor de amodnia purificado.
Nesse trabalho, optou-se por estudar uma coluna de destilagao
de pratos perfurados, ja que seu projeto ¢ simples, além de
serem mais baratos, sua limpeza interna ¢ mais efetiva, sua
queda de pressao do vapor € a menor se comparada aos outros
pratos e satisfazem a maioria das aplicagdes. Multiplas
entradas ¢ saidas sdo mais flexiveis nas colunas de pratos,
quando comparadas as de recheio.

As aplicagdes de destilagdo estdo focalizadas as areas de
petroleo, quimica, a produgdo de alcool e bebidas alcoolicas.
Estudos em sistemas com contato liquido-gas em pratos [10],
citam dois métodos para a analise de balangos de massa e de
energia: Ponchon-Savarit e McCabe-Thiele e apontam o
primeiro método como mais rigoroso, ja que o outro considera
constantes as vazoes de liquido e vapor.

E usado o EES (Engineering Equation Solver) para
solucionar o sistema ndo linear de equacdes acopladas as
propriedades termodindmicas da mistura amonia/agua.

2 DESCRICAO DA COLUNA DE DESTILACAO
Um esquema simplificado do CRAAA tipo GAX
(Generator/Absorber Heat Exchange) ¢é representado na Fig.

2. Nele pode se observar a coluna de destilacdo na cor preta
formando parte do ciclo.
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[ CONDENSADOR }J

e
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WMWY
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(> {\BSORVED
—

Figura 2 — CRAAA, em linha cor preta a coluna de destilagdo.

Dentro da coluna tem-se um reservatdrio de solugdo liquida
de amdnia/agua, denominado gerador, como mostrado na Fig.
3. Quando o fluxo de calor ¢ fornecido ao gerador, parte dessa
solucdo se torna vapor, o qual tera maior concentragdo de
amonia, por ser o componente mais volatil.
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Figura 3 — Coluna de destilagao.

O vapor de amonia Umida sobe pela coluna em
contracorrente com o liquido. Estes escoamentos se misturam
nos pratos da coluna em fluxo cruzado, ocorrendo
transferéncia simultinea de calor e de massa. A medida que o
vapor sobe pela coluna, vai aumentando sua pureza (maior
concentragdo de amonia) e enquanto o liquido desce, sua
concentragdo de amodnia diminui. Quando o vapor chega ao
prato 1 ainda com vapor de agua, passa por um condensador
parcial chamado retificador, onde o fluxo de calor ¢ retirado
do vapor e a pouca agua é condensada (ainda com amoénia). O
liquido condensado e o vapor vao até o acumulador onde sao
separados: o liquido volta a parte superior da coluna (refluxo)
e o vapor saturado continua até o condensador.

3 MODELAGEM TERMODINAMICA

Na Fig. 3 aparecem as variaveis envolvidas no balanco de
massa ¢ de energia na coluna de destilagio. O volume de
controle VC — 3 permite a alimentag@o a coluna “e”, a saida
do residuo “s” e a saida do vapor destilado “d”. Sera
assumido neste trabalho, que as se¢des de enriquecimento e
de esgotamento da coluna de destilagdo sao adiabaticas. L e IV
sdo escoamentos de solugdo liquida e de vapor
respectivamente, “r” ¢ o refluxo. Na coluna existem N; pratos
(ideais), dos quais n sdo da se¢do de enriquecimento e
N; —m+ 1 sdo da se¢do de esgotamento. Do balango de
massa ¢ de energia considerando o volume de controle
VC — 1, obtém-se:

mV,n+1 - mL,n =1y (1)
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My n1Xvner — MpnXin = MaXq (2)
My ne1hv e = Myphyn + mghg + Qg 3)

Das equagdes anteriores chega-se a:

My _Xa — Xyn+1 hZi B hV,n+1 4)
My ni1 Xqa = XLn hg = hin
Com
hy = hg + Qr/mg (5)

A relacdo entre fragdo massica e entalpia especifica da Eq.
(4) representa uma linha de operagdo, no diagrama h — x.

Os balancos de massa e de energia do prato 1 até o prato n
fornecem linhas de operagdo as quais coincidem no ponto
(xg4, hy). Os escoamentos de liquido e de vapor que saem de
cada prato estdo em equilibrio. A projecao das fracdes
massicas (X, Xyn4+1) correspondentes a linha de operagdo
do diagrama h — x, no diagrama x; — x, fornece um ponto
que pertence a curva de operagdo. As projecdes de todas as
fracdes massicas das linhas de operagio do diagrama h — x no
eixo x; — xy fornecem a curva de operagdo correspondente ao
lado de enriquecimento.

Define-se razdo de refluxo (ou razdo de refluxo externo) a
razdo entre a vazao massica do liquido saturado que retorna a
parte superior da se¢do enriquecedora e a vazdo massica do
vapor saturado que sai da coluna. Do balango de massa e de
energia do primeiro prato, do retificador e do vapor destilado,
obtém-se:

p ot =y ©)
md hV,l - hr

Do balanco de massa e de energia no volume de controle
VC — 2 da Fig. 3, chega-se a:

My, — My mer = M (7
My mXLm — My me1Xvmer = MsXs (8)
My mhym + Q¢ = My 1Ay mer + Migh ©)

Das Egs. (7) até (9) obtém-se:

My m _ Xym+1 — Xs _ hy mi1 — hy (10)
mV,m+1 Xpm — Xs hL,m - h;
Onde:
hy = hg — Qg /s (In

A relagdo entre fracdes massicas e entalpia especifica da
Eq. (10) fornece linhas de operag@o as quais se intersectam no
ponto (xg, hs). As projegdes dos pontos correspondentes as
fragdes massicas de saturagdo das linhas de equilibrio do
diagrama h —x no diagrama x; — x, fornecem pontos da
curva de operagdo, se esses pontos sdo conectados obtém-se a
curva de operagdo correspondente ao lado de esgotamento. A
alimentagdo a coluna deve ser feito no prato correspondente a
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intersecdo das curvas de operagdo, ja que se for pratos acima
ou abaixo deste, seriam necessarios mais pratos para se obter
a concentragdo da solugdo de esgoto x; ou de vapor destilado
Xq4. Juntando a secdo de esgotamento e gerador com a se¢do
enriquecedora, retificador e acumulador obtém-se a coluna de
destilagdo completa. Fazendo o balango geral de massa e de
energia da coluna de destilagdio no volume de controle
Ve - 3:

m, = mg +my (12)
MeX, = MgXs + MyXy (13)
meh, + QG = mghg + mghg + QR (14)

Das Egs. (5), (11) e (12) até (14) obtém-se:

-x, hj—h,

md_xe_xs he_h; (15)

ms Xa

Quando relacionadas a fracdo massica e a entalpia
especifica da Eq. (15) obtém-se a linha de operagdo principal
no diagrama h — x. Se a linha de operagdo principal coincide
com uma linha de equilibrio obtém-se a chamada razdo de
refluxo minimo (R,y,;,), nestas condi¢cdes o numero de pratos
necessarios para a destilacdo desejada ¢ muito grande e o
fluxo de calor fornecido ao gerador e retirado do retificador
sdo os menores. Quando todo o vapor que sai do prato
superior da se¢do de enriquecimento ¢ condensado e volta a
coluna e a alimentagdo a coluna e a saida da solu¢édo fraca sdo
interrompidas, chega-se a condi¢do de “refluxo total”, nestas
condigdes o numero de pratos na coluna ¢ o minimo e os
fluxos de calor envolvidos no gerador e no retificador sdo
muito grandes. Define-se fator de refluxo (fz) a razdo de
refluxo de projeto dividido pela razdo de refluxo minimo.
Deveriam ser usados fatores de refluxos (Eq. 16) entre 1,05 a
L3 [11].

R (16

fr= R )
min

4 RESULTADOS

Para um CRAAA com capacidade de 5 TR, temperatura de
evaporagdo de -2 °C e condensag¢do de 40 °C, a coluna de
destilacdo deve ter as variaveis de contorno mostradas na Tab.
1 [12]. A pressao do sistema € 15,56 bar. O fator de refluxo
sera assumido como 1,1.

Tabela 1 — Variaveis de entrada da coluna de destilagdo.

m X T Xq

(kg/s) (=) O =
Vapor dest. 0,015 0,999 - 1
Solucdo forte - 0,4517 98,14 -
Soluc¢do fraca - 0,152 - 0

Foi obtido como 4 o numero de pratos ideais e a
alimenta¢do a coluna seria acima do segundo prato. Estes
resultados podem ser apreciados na Fig. 4 e na Fig. 5.
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Figura 4 — Linhas de operagdo ¢ equilibrio e numero de pratos teéricos nos eixos h — x e X,y — X;.

Y
) 4,4 kW
N
' vapor Liquido Vapor
T ;iestnado my, T, X hy, My, Ty Xy hy
- (kg/s)  (°O) (= (k] /kg) (kg/s)  (°O) =) W/kg)
————— 0,0014 50,65 0,7599 74,1 0,01644 89,65 0,9780 1463
00,0011 89,65 0,4577 1674 0,01605 99,05 0,9636 1503
—————— — 0,0405 99,05 0,4119 213,2 0,01311 103,55  0,9549 1525
S 0,0402 103,55  0,3888 239 0,01280 122,75  0,8955 1638
ffffff 0,0400 122,75 0,3025 350,5 0,01257 160,25  0,6306 2018

Figura 5 — Vazao massica e principais propriedades termodinamicas dos escoamentos na coluna.
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A Fig. 4 mostra o diagrama h — x onde se podem ver as
linhas de equilibrio, as linhas de operagdo e a linha de
operacdo principal (pI — pll). Ja o diagrama x; — x;, exibe
graficamente o nimero de pratos necessarios ¢ a posicdo da
solugdo de alimentagdo a coluna. Na Fig. 5 podem ser vistos
os valores de vazao massica e propriedades termodinamicas
nas entradas e saidas de cada prato. O fluxo de calor
necessario para ser fornecido ao gerador ¢ de 27,5 kW, o
COP ¢ de 0,64. O fluxo de calor que tem que ser retirado do
retificador corresponde a 4,4 kW. Como mostrado na Fig. 5,
a vazdo massica do vapor na coluna aumenta em 31 % no
sentido ascendente desde que ele sai do gerador até chegar a
parte superior do primeiro prato. O aumento desta vazdo ¢
intensificado no ponto de alimentagdo por causa do grande
aporte de amonia. A variacdo da vazdo massica do liquido
aumenta muito no segundo prato por causa da alimentagdo
da coluna; ja nos outros pratos, sua vazdo diminui
ligeiramente no sentido descendente.

As mudangas das fragdes massicas do vapor e do liquido
ao longo do comprimento da coluna de destilagdo sdo
mostradas na Fig. 6.

1
0,9 . M-
_ g,j %\ . n vapor, Xy
dhg . \\ [— liquido, x,,
2 06 I~ I
g 05 : Slan 33
% 0,4 | Sec S | et N |
£ 03 | Reifi 3o O seido T
02 cador || dora - | Esgotadora ” ~o \
ol A - X * Gerador
> alimentagdo
0
R/A 1 2 3 4 G

Prato

Figura 6 — Variagao da fragdo massica dos escoamentos na
coluna.

Na Fig. 7 pode-se notar a variacdo da temperatura dos
escoamentos ao longo da coluna de destilacdo. A entrada da
solucdo forte na coluna nao influencia em grande forma o
perfil de temperaturas, uma vez que sua temperatura ¢
proxima a dos escoamentos do liquido e do vapor nesta
se¢do.
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Figura 7 — Variagdo da temperatura dos escoamentos na

coluna.

Quando a razao de refluxo ¢é igual a razdo de refluxo
minimo, o numero de pratos para atender a purificagdo
desejada é o maior possivel, como pode ser apreciado na Fig.
8, a qual mostra que nesta condigdo o numero de pratos
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necessarios ¢ 8. O nimero de pratos ¢ sensivel quando o
fator de refluxo assume valores entre 1 e 1,06; quando maior
o fator de refluxo, o numero de pratos se mostra pouco
sensivel.

A se¢do de esgotamento sempre tera maior nimero de
pratos que a de enriquecimento. Para valores de razdo de
refluxo maiores que 1,9 os pratos na se¢ao de
enriquecimento ndo sdo mais necessarios. O fluxo de calor
que deve ser fornecido ao gerador serd maior para valores do
fator de refluxo maiores, ja que mais liquido retorna a ele,
desta forma o COP serd menor.

Niimero de pratos
[ ISV &~ [=)} - [=<BN=}

>
Q.
Q
=
Fluxo de calor no gerador, Qg, (kW)
Fluxo de calor no retificador, Qg, (kW)

1,0 12 14 1.6 1.8 2,0

Fator de refluxo

Figura 8 — Varia¢ao do nimero de pratos e fluxos de calor
com o fator de refluxo.

5 CONCLUSOES

Neste trabalho, apresentou-se a analise termodindmica de
uma coluna de destilagio de um CRAAA de 5 TR. As
simulacdes feitas através dos modelos matematicos foram
implementadas no programa EES (Engineering Equation
Solver). O método de Ponchon-Savarit, usado para fazer os
balangos de massa e energia na coluna de destilagdo, resulta
apropriado, pois fornece resultados precisos. A segdo de
esgotamento fornece um aumento consideravel na
concentragdo de vapor (51 %), a se¢do de enriquecimento
aumenta a concentragdo de vapor em 1,5 % e o retificador
em 2,2 %. Os dois ultimos fazem um trabalho mais refinado
no processo de purificacdo e ndo devem ser ignorados. O
fator de refluxo resulta ser um pardmetro econdmico
importante no projeto da coluna de destilagdo, porque o
nimero de pratos na coluna e os fluxos de calor envolvidos
no gerador e no retificador estdo sensivelmente ligados a ele,
muito mais para valores perto de 1.
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NOMENCLATURA
Simbolo Quantidade Unidade SI
fr Fator de refluxo (adimensional)
h Entalpia especifica kW/kg
m Vazdo massica kg/s
N Numero de pratos  (adimensional)
Q¢ Fluxo de calor no kW
gerador
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0 Fluxo de calor no kW
retificador
R Razao de refluxo (adimensional)
T Temperatura °C
X Fracdo massica (adimensional)
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ABSTRACT

This paper presents the thermal analysis of a distillation column based on perfurated plates with segmented spillway in steady
state conditions for an ammonia/water 5 TR absorption refrigeration cycle. The distillation column is to provide ammonia
vapor at a high degree of purity to ensure that the refrigeration cycle works at the design conditions. Mass and energy balances
of the column were performed with the method of Ponchon-Savarit, and ideally 4 plates were calculated with the column
feeding above the second plate. A sensitivity analysis indicates that reflux is an important parameter in the economic analysis
of the project, since it depends on the high initial cost of construction of the column, or the largest expenditure spent on fuel in

the operation cycle.
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ABSTRACT

The feasibility of applying an interface function in a gas-liquid annular flow in a pipe is investigated. The
purpose of the interface function is to model the complex wave-like patterns found in the surface of the liquid
film, without fully resolving its interface, but accounting for the local momentum exchange between phases. This
approach allows to perform DNS/LES simulations in each phase without using more detailed interface tracking
techniques. Hence, it can be more suitable for many practical applications. Direct numerical simulation is carried
out for each phase involving air and water flow. The interface between fluids allows for the shear-stress and
velocity continuity, but prevents the fluids to cross it. It is further improved by an interfacial function based on a
surface tension mechanism. In this model, the local interface deformations, which are consequence of the
pressure distribution in each phase, are considered as a film roughness.

INTRODUCTION

Annular gas-liquid flows in pipes consist in a thin layer of
liquid wetting the wall and a high velocity gas core. Often an
amount of liquid also flows in the form of droplets carried by
the gas. It is usually found where high volumetric gas flow
rates coexist with moderate or low liquid flow rates.

The interface between gas and liquid is usually populated
by a number of wave-like structures, which propagates
mainly in the streamwise direction, and promote stronger
interaction between the phases. Most of the waves are small
amplitude ripples on top of the substrate and are responsible
for a significant share of the momentum exchange between
the phases (see, e.g., Chu and Dukler [1]). Some large
amplitude chunks of fluid, called disturbance waves,
travelling at high speed are also present. They are directly
associated to the process of droplets generation and also
contributes to the momentum exchange between the phases.

In practical applications, the forces between the gas and
the liquid are usually assessed by one-dimensional models
based on the “film roughness” and a corresponding friction
factor. In this way, all the interface complexities are
summarized in a friction factor which, in turn, is used to
obtain the average pressure drop. The film roughness is
somehow related to the waves size and distribution, though
no straightforward model exist to predict the waves
properties, nor its functional relation to the assumed
roughness. Wallis [2], for instance, proposed a direct relation
between the roughness and the film thickness, in which the
equivalent sand roughness is equal four times the film
thickness. Also Belt et al [3] successfully correlated the their
experimental data for annular flow with an equivalent sand-
grain roughness. This kind of empirical model, despite simple
and very straightforward, have some limitations. Its main
shortcoming is probably the unclear link between the
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roughness, the film and wave properties, since it is
established only on empirical basis.

In the opposite direction is the approach which relies on
the full resolution of the interface by an interface tracking
technique, as adopted by Fukano and Inatomi [4]. Though
detailed, this technique has high computational costs and
cannot be afforded in ordinary applications.

The film roughness approach is in fact an interfacial
function, in the sense that it does not tackle the many details
of the interface shape, nor the flow in its vicinity, but
accounts for its global effect. This approach, allied to more
physically based mechanisms to relate the interface shape and
the momentum exchange between the phases, might be able
to produce acceptable results with low computational costs.

Here we explore the possibility of combining a high
resolution simulation technique for each phase, and a
physically based mechanism for their interaction. Detailed
description of the gas and the liquid flows was obtained by
direct numerical simulation (DNS). The resulting pressure
distribution was used to reconstruct the interface shape based
on a surface tension mechanism. The reasoning is that the
local interface deformations, specially in the small scales,
should be associated to a surface tension restoring force,
which is closely related to the pressure distribution in the
vicinity. This surface topography is further used for deriving
the interfacial shear-stress which, in turn, feeds back the
velocity and pressure distribution in each phase.

The DNS technique was used in the present work because
it can easily provide a detailed flow description, which could
be required for the interface modelling. However, nothing
prevents the use of other techniques as the large eddy
simulation (LES) and the Reynolds average approach
(RANS), which would overcome the DNS limitations. In fact,
for practical applications that probably would be the case.

This paper describe a first step in the direction of creating
an intermediate approach halfway between the one-

ANTERIOR PROXIMA



dimensional correlations and the fully resolved interface. The
numerical issues related to coupling the phases through an
interfacial function is described below, followed by a few
examples of the results produced so far.

NUMERICAL MODEL

The phases are fully resolved by a DNS code for
incompressible flow in pipes, which is described in detail by
Eggels [5]. This is a code written in cylindrical coordinates
with a structured grid based on the geometry shown in Figure
1. The adopted pipe length is five diameters and periodic
boundary conditions apply in the streamwise (z) direction.
The interface is a cylindrical surface concentric to the pipe
axis. It is impermeable to the fluids, but continuity is
provided for the velocities and shear-stresses. It means the
film is confined to a constant thickness layer, with a non-slip
boundary condition at the wall and, at the interface, the
streamwise and circumferential velocities are the same as in
the gas core. Also the shear-stress must be the same in both
sides.

Liquid film _Gas core

“Interface
Figure 1: Geometry.

The simulation grid is formed by 64x128x128 cells in the
radial, circumferential and axial directions, respectively.
They are uniformly distributed, except for the radial
direction, where the cell size ranges from ~ 1 wall unit, near
the wall and the interface, to ~ 5 wall units in the centreline.

By construction, the interface does not allow for the
normal stress continuity. It implies that a pressure difference
would most likely occur across the interface as a consequence
of its impermeability. Nonetheless, an additional constraint is
imposed, so pressure drop (AP) across the interface, averaged
in both directions (¢ and z), should be zero, meaning that no
net force is present. It can be easily done since, for
incompressible flow, the whole pressure field in each fluid
can be shifted by a constant value. The pressure field in both
fluids, however, are not totally independent, since the the
shear-stress at the interface provide a link between velocity
and pressure in both sides.

The pressure drop across the interface can be regarded as
the effect of having fluids with very high surface tension, so
their interface is practically non deformable. For real fluids,
however, the surface tension is not as much high and the
surface effectively warps. Thus we postulate the existence of
a surface deformation to accommodate the pressure
difference. Such deformations are given by the Young-
Laplace equation, as shown in Equation (1), where 7 is the
surface height, o is the surface tension and r; is the interface
radius. The reasoning behind it is that, in a real situation, the
interface would effectively deform to allow of some fluid
displacement and accommodate the pressure in both sides.
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Despite being only hypothetical, this surface can be
regarded as a real rough wall and a shear-stress model can be
imposed. The streamwise interfacial shear-stress is given
according to the Equation (2), where fis the friction factor, p,
is the gas density and Vis the bulk velocity.

1
T=>f P,V )

The friction factor is a function of the bulk Reynolds
number and the roughness, and can be obtained by a few
different but well known correlations. The local surface
height was assumed to be equivalent to the sand-grain
roughness. This is a simplification of the approach used by
van't Westende et al [7], since we used the bulk velocity,
instead the local velocity.

RESULTS

This model was applied to three cases with the purpose of
assessing its response under different fluid properties and the
effect of gravity.

For practical reasons, the figures presented below are flat
representation of the real interface. They should be
understood as if the pipe had been cut longitudinally at the
top (¢ = 0) and straighten. In this representation, the
coordinate z corresponds to the streamwise direction, y to the
spanwise (circumferential), and x to the radial direction and is
associated to the surface height.

All the variables are nondimensionalized by the pipe
diameter, by the friction velocity and by the gas viscosity and
density. Thus, the pipe radius is 0.5, the pipe length varies
from zero to 5 and the spanwise coordinate varies from zero
to 27 r;, where r; is the interface radius. For all the cases
presented, the film thickness was 0.04, which means r; is
0.46.

The Reynolds number based on the friction velocity and
on the gas kinematic viscosity was 360, which is equivalent
to a bulk Reynolds number of about 5 10°. This value is small
in comparison to practical applications. However, a DNS
simulation cannot be easily extended much beyond this limit.
No attempt was made to extend the validity of the results for
higher values of the Reynolds number.

In all the cases presented the fluids were air and water at
20 °C. The air in the first two cases is at 10 bar and, in the last
case, 1 bar. In the first case, no roughness effect was
considered, so the shear-stress at the interface was solely that
determined by the viscous effects. For the second case, the
roughness model was applied and the expected feedback
action was identified. The third case is intended to assess the
effects for gravity in a horizontal flow.

Case 1

This is intended to be a reference case. It involves no
additional shear-stress due to the surface roughness. The
average streamwise velocity profile and Reynolds stresses are
presented in Figure 2 and Figure 3, respectively. They show
that the liquid film is only marginally affected by the
turbulence in the gas core. Except for that, it can be
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practically regarded as a laminar Couette flow. Tests ran with
very different fluids properties show that the restriction of
zero radial velocity at the interface strongly suppresses the
turbulence in the film. The axial and circumferential shear-
stress communication at the interface promotes some velocity
fluctuations in the film, but much weaker than in the core.
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Figure 2: Case 1. Streamwise velocity profile. Values for

one-phase flow are plotted for refference.
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Figure 3: Case 1. Root-mean-square velocity fluctuations.
Values for one-phase flow are plotted for refference.

A snapshot of the general aspect of the interface is
presented in Figure 4, where the surface is coloured by the
pressure difference between the liquid and the gas. The
height is considered positive when the surface bends inwards
(to the centre of the pipe), meaning the liquid is thicker at that
point, and the external pressure is greater. The AP
distribution presents, in all cases, a very “noisy” pattern, as
should be expected from a turbulent flow. The surface heigh,
on the other hand, features a much smoother appearance. The
cause of this smoothing effect is that, in the solution of the
Poisson equation (1), the high frequency components present
in the pressure are filtered out, and only the low frequencies
remain. Thus the low frequency components in the pressure
field are relatively intensified. As an consequence of this
effect, a one-period behaviour for the surface height in the y
direction can be identified in Figure 4.

The surface height (1) is of the order of 8 10 *, which in
wall units is equivalent to 77* ~ 3. This is a small value for a
roughness, so it can be considered contained within the
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viscous sub-layer of the gas core, thus having little influence
in shear-stress at the interface.

In many situations it has been found that the surface
deformation is rather small. That is the reason for assuming
10 bar for the gas pressure in this case, since a smaller
pressure would imply smaller gas density, which would
further reduce the inertial effects and so the pressure
fluctuations. This would narrow the surface height even
more. As a general rule, for the same Reynolds number the
higher the gas density, the more pronounced are the
roughness effect, as should be expected from the Equation
(2). However, because here we are interested mainly in
exploring the feasibility of an interfacial function, the scaling
rules were not assessed.
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Figure 4: Case 1. Surface height. The surface is coloured
by AP. The x coordinate was stretched by a factor of 50.

Case 2: interfacial function

Here the interfacial function was introduced. The
corresponding shear-stress was added to the viscous shear-
stress at the interface, and all the remaining conditions were
kept identical to the Case 1. Most of the flow properties
remain nearly unchanged, as the velocity profile and
turbulent stresses presented before. The effects on the
interface, however, are noticeable.

A snapshot of the interface shape is presented in Figure 5.
The general aspect of the interface retains similarities with
the Case 1, but the amplitude of the surface height is roughly
twice as before. Also the one-period behaviour in the
spanwise direction was reinforced. In this snapshot, a region
of maximum surface height is observed near the bottom of
the pipe. However, the maxima and minima have no
preferential location. They change with time.
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The feedback mechanism envisaged for this case is as
follows. In the areas where the surface is higher, the
additional shear-stress is also higher, what induces a pattern
of liquid displacement in the vicinity. The liquid acceleration
in the streamwise direction must be compensated by a lateral
displacement, what is necessarily accompanied by pressure
changes. In general, the areas of greater shear-stress gradients
at the interface correspond to higher pressure zones in the
liquid. This higher pressure, in turn, leads to an increase in
the surface height, feeding back the process. This behaviour,
however, is greatly influenced by the natural turbulent
fluctuations, which make the velocity and pressure patterns
less clear. For these reasons the precise phenomenology of
this interface model is not completely explored.

The effect of this interfacial function is also observed in
the average bulk velocity. For this case it is roughly 6%
smaller than for the Case 1.

Case?2

Figure 5: Case 2. Surface height. The surface is coloured
by AP. The x coordinate was stretched by a factor of 50.

Case 3: interface function and gravity

Gravity was added to the horizontal flow. For this case, the
air pressure was taken as 1 bar. Due to the higher liquid
density, the pressure in the film at the bottom of the pipe is
expected to be higher, in average, than the pressure in the
core. According to the adopted approach, the surface height
should also be higher at the bottom of the pipe.

For adding the gravity we take into account the magnitude
of the Reynolds number being used. In a horizontal flow
under the action of gravity, the film is subject to a balance
between inertial and gravitational forces. Under the present
conditions, due to the low Reynolds number, the gravitational
effect is magnified. To compensate this, we take the Froude
number as the scaling parameter, since it expresses a relation
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between inertial and gravitational forces. The Froude number
is defined in (3), where D is the pipe diameter, g, the
gravitational acceleration and u; is the friction velocity. With
the present analogy, in order to roughly reproduce the Froude
number found in practical applications, g was scaled down to
0.01 m/s>.

2

Fr=— 3)
Dg

The surface is shown in the Figure 6. As anticipated, the
surface height is larger at the bottom of the pipe, being the
dominant effect on shaping the interface. At the bottom, 1 =
6.6 10, which is equivalent to i7* ~ 24.

In this figure, two effects are to be distinguished. First, the
gravity gives the surface its cosine-like shape. On top of that,
the turbulent fluctuations impose as pattern of additional
roughness. For the present conditions, however, the gravity
effect is dominant.

The bulk velocity for this case, in comparison to a similar
case without gravity (not show here), was 2% smaller.
Despite the surface height being relatively large, the lesser
density of the gas tends to minimize the effect of the surface
roughness.

Figure 6: Case 3. Surface height. The surface is coloured
by AP. The x coordinate was stretched by a factor of 10.

CONCLUSIONS AND REMARKS

An interface function based on a local roughness model
and surface tension was implemented in DNS code. This
model was capable of providing a rough-like interface shape
and intensify the momentum exchange between the phases.

This enforces the idea of combining a higher resolution
technique (DNS in the present case) to a zero-dimensional
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interface function with local effects. This approach is
intended to be further developed on stronger physical
grounds, including inertial effects present also at the
interface. Also the use of large eddy simulation with a local
roughness function, as used by van't Westende [6], will allow
us to explore significantly higher Reynolds numbers.
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ABSTRACT

This work presents a computational fluid dynamics (CFD) analysis of an oil pumping system for reciprocating
compressors. The system is based on a single screw pump attached to the bottom end of the vertical rotating shaft
immersed in the oil sump. The fluid flow in the pump was modeled using the commercial software Fluent© via
the VVolume of Fluid (VOF) Method. An evaluation of the effect of the pump geometric parameters on the pumped
oil flow rate and on the ‘climbing time’, i.e., the time taken for a fluid particle to travel from the oil sump to the
top of the shaft, is carried out. The numerical predictions were compared with experimental data.

INTRODUCTION

Lubrication is a major issue in compressor design because
it is directly related to the mechanical losses, wear and
reliability. In addition to sufficiently large oil flow rates, one
requires that the lubricant oil becomes immediately available
to the hydrodynamic bearings and to the piston-cylinder gap
immediately after the motor start-up [1]. Since the geometry
of oil pumping systems is generally too complex for local
measurements of the oil flow parameters, one frequently
resorts to numerical modeling of the fluid flow in the pump,
shaft and bearings in order to obtain specific parameters of the
oil flow in such systems.

A number of computational fluid dynamics (CFD) studies
of oil pumping in hermetic compressors have been carried out
in the open literature. Bernardi [2], Cho et al. [3], Cui [4] and
Liickmann et al. [S] have investigated different types of
pumping systems under transient and steady-state conditions
in rotary and reciprocating compressors using commercial
CFD software. Over time, these models have become
increasingly more detailed and realistic with respect to the
pumping system geometry used in the simulations. However,
they still rely on a number of simplifying assumptions such as
the absence of refrigerant dissolved in oil, isothermal
conditions, constant physical properties etc. Although the
simplifying assumptions help to keep the computational time
at a tolerable level, this can still be considered very large and
thus prohibitive for design and optimization purposes.

A typical compressor geometry is shown in Fig. 1, and the
oil pumping system investigated in the present work is shown
schematically in Fig. 2. As pointed out by Liickmann et al.
[5], the pump design must be simple and efficient and, in
some hermetic compressors, use is made of the actual rotation
of the shaft as the driving force to overcome gravity and
friction as oil is forced through the channels and passages to
feed the shaft bearings. The lower part of the pumping
system, which is partially immersed in the oil sump, consists
of a single screw extruder with a fixed center pin and an
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external rotating barrel. Viscous shear is the driving force for
pumping the oil. After leaving the screw pump at the lower
part of the system, the oil enters the shaft, where it flows
through a helical groove machined on its outer surface and
feeds the shaft bearings. From the top of the shaft, the oil is
expelled to the internal crankcase environment and falls back
to the sump in its lower part.

piston

12 journal
bearing

screw pump oil sump

Figure 1. Compressor geometry.

The purpose of the present paper is to demonstrate the
effectiveness of CFD modeling in predicting the main
parameters of an oil supply system. The free-surface flow in
the screw channels is solved via the VOF method. The
calculated pumped mass flow rate is compared with
experimental data obtained under standard conditions for
temperature and pressure. An important result of the present
analysis is the so-called ‘climbing-time’, i.e., the amount of
time needed for a fluid particle to travel from the oil sump to
the top of the shaft. This is of particularly significance as a
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means of avoiding the contact between the sliding parts which
may result in excessive friction and wear.

Degasing Outlet
Oriffice \
Feeding
(helix) s
Channel
Screw
Pump
Intlet

Figure 2. Geometry of the oil supply system.

FUNDAMENTALS OF THE VOF METHOD

The fundamentals of CFD modeling and of the VOF
method are available through several references [6-8], and
only the main features will be addressed here.

The phase interface position calculation in the VOF
method consists of evolving the material volume associated
with each phase through each computational cell as a function
of time and of reconstructing the interface at each subsequent
time step according to the solution of the equations of motion.
In the Fluent© package, a solution algorithm similar to that
presented by Scardovelli and Zaleski [9] is employed and the
reader is referred to their work for further details regarding
the fundamentals of the VOF method.

The movement of the two-phase interface is described by
the phase volume fraction equation given by

oy -
A 4G-Vy=0 1
at X ()

For an incompressible and isothermal flow, the equations
of motion are given by

V-i=0 2
oi . __ ~ A
p5+pu~Vu:—Vp+2V-uD+Zo7<55n 3)

where D is the rate of deformation tensor. The last term on
the RHS of Eq. (3) is due to surface tension and, in the
literature, there are models specifically devised to deal with
this term — for instance, the CSF (Continuum Surface Force)
model [10]. In the VOF method, the physical properties,
namely density and viscosity, are not continuous through the
interface and are calculated respectively by the following
expressions,

p=pgx+pl-z) )

p= gy + - z) )
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CFD MODELING OF THE SYSTEM

The grid mesh generated in the geometry of Fig. 2 is
composed of approximately 100,000 tetrahedral volumes, and
the domain is decomposed into two parts in the same way as
performed by Liickmann et al. [5], with an oil sump (static
domain) and an oil pump assembly (pump + shaft) which is a
rotating domain (moving mesh). The boundary conditions for
the mass and momentum conservation equations were set as
follows: (i) no slip between the fluids and the walls; (ii)
prescribed pressure on the sump free-surface, at the upper
reservoir oil exit and at the shaft degassing orifice; (iii)
angular velocity of the walls of the pump and the shaft (except
for the centering pin and the shaft journal bearing surface)
were set to the angular velocity of the electrical motor
(moving mesh domain); (iv) all the remaining surfaces and
interfaces between domains were set stationary. The initial
condition is such that the oil and the vapor were stationary
before the startup of the electrical motor. The shaft has the
final steady-state angular speed once it is set in motion, i.c.,
its initial acceleration is infinite.

INTERPOLATION SCHEMES, COUPLING SCHEMES
AND SIMULATION CONDITIONS

A QUICK (Quadratic Interpolation) scheme was used for
discretizing the momentum equation and a body force
weighted scheme for the pressure interpolation. A geometric
reconstruction (PLIC — Piecewise Linear Interface
Construction) scheme was used for the reconstruction of the
interface between the oil and the vapor in the VOF model [9].
The PISO (pressure-implicit with splitting of operators)
algorithm [11] was used for the pressure-velocity coupling,
because it presents better convergence rate with the small time
steps used. The convergence criteria for all the variables were
set as 10™* RMS error.

The following simplifying assumptions have been adopted:

i. There is no refrigerant dissolved in oil;
il. Isothermal flow condition;
iii. Constant physical properties for each fluid;
iv. Infinite acceleration of the compressor shaft at
startup;
V. A radial clearance of 250 pm between the shaft and

the compressor block in the middle part of the shaft,
separating the journal bearings, has been neglected [5];

Vi. A radial clearance of 100 um between the screw
pump flights and the center pin was neglected (Fig. 3);

vii.

Center
Pin

Gap

Screw

Channel Flight

Figure 3. Detail of pump clearance geometry.
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The conditions and physical properties for the numerical
simulations are as follows:

1. Submerged fraction of the tip of the pump: 15 mm;
ii. Refrigerant vapor density: 1.98 Kg/m?;
iii. Refrigerant vapor viscosity: 8.9477 x 10 Pa.s;

iv. Oil density: 825 kg/m?;
V. Oil viscosity: 1.7647 x 10 Pa.s;
vi. Surface tension: 0.030 N/m;
In all computations double precision has been used, the
time step was set to 100 ps and the flow has been considered
entirely laminar.

RESULTS AND DISCUSSIONS

h)

Oil Volume Fraction
| |

0 025 0.5 0.75 1

Figure 4. Volumetric oil fraction as function of time.
(Dimensionless time a) 0.0; b) 2.08; ¢) 4.16; d) 6.67; e) 8.33;
1) 10.00; g) 11.67; h) 15.00)
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Figure 4 shows the temporal evolution of the oil volume
fraction for eight (8) different times. In the last four frames, it
is shown that the shaft channel cross-section is not quite fully
occupied with oil. Since the shaft channel takes some time to
be completely filled by the oil, one can expect that the oil
flow rate also takes some time to reach steady-state, as will be
shown next.

Figure 5 shows the oil flow rate curve obtained by the CFD
simulation as function of time. There is a satisfactory
agreement between the experimental result and the numerical
prediction. The oil takes approximately 8.3 dimensionless
units of time to get to the first shaft bearing (located slightly
after the channel inlet) and about 10 units to get to the shaft
outlet (the climbing time). It is also noticeable that the oil
flow rate takes a considerable amount of time to reach the
maximum flow rate (about 25 units of time). As seen above in
Fig. 4, this is due to the large value of the screw pitch in the
shaft channel, which causes a delay in the delivery of
lubricant to the shaft bearings following the electric motor
start-up.

3.40
— 2.55
I |
©
a4
= 5
9 1.70 |-
[ 5
5
[ Pump Inlet
0.85 | Shaft Channel Inlet
3 Shaft Channel Outlet
i Experimental
0.0 | Y I T [ TR T TN R S SR T T |
0.0 8.33 16.66 25.0 33.3

Time []

Figure 5. CFD dimensionless oil flow rate predictions as function
of time for the original geometry.

In order to reduce the time taken for the pumped mass flow
rate to reach steady-state, a modification of the geometry of
the shaft channel has been proposed and implemented
numerically. The modified geometry (shown in Fig. 6) has a
smaller screw pitch to allow for a higher flow rate and to
provide more immediately the full oil flow rate to all sliding
surfaces (such as piston-cylinder gap, and all journal
bearings).

Figure 7 shows the pumped oil flow rate predictions of the
CFD model as a function of time for the same shaft speed as
in the previous case. A time lag between the flow rates
calculated at the pump inlet, shaft channel inlet and shaft
channel outlet is clearly observed. The experimental datum
for the oil flow is also shown in the figure, where the CFD
results at steady-state are seen to underpredict it by
approximately 15%. A dimensionless climbing time of
approximately 13.75 can be inferred from the CFD results,
which is significantly less than the climbing time observed for
the shaft channel geometry with a larger value of the screw
pitch.
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Figure 6. Modified geometry of the oil pumping system.
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Figure 7. CFD dimensionless oil flow rate predictions as function
of time for the modified geometry.

Figure 8 shows the evolution of the volume fraction with
time for the modified geometry. As can be seen, the oil fills
the cross-section of the shaft channel faster, and only a minor
part of the channel is filled with refrigerant vapor toward the
end of the simulation. This is in contrast with the original
geometry which takes more time to deliver its full flow rate to
the channel outlet.

A comparison between the two geometries shows that the
original one presented a dimensionless climbing time of 20,
while the modified geometry presented a dimensionless
climbing time of approximately 14. This 30% reduction is
crucial for the long term operation of the compressor.
Moreover, the improvement in the climbing time is
accompanied by an equally remarkable increase of 30% in the
maximum oil flow rate of the system.

CONCLUSIONS

In this paper we presented the CFD analyses of a screw
based oil supply system use in hermetic household
compressors. The CFD analyses of the original oil supply
system geometry have provided insights on how to improve
two extremely important oil flow parameters: the climbing
time and the oil flow rate. Both parameters have been
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improved through a slight modification of the geometry in the
region called feeding channel.

The geometric modification was a decrease in the screw
channel pitch which allowed for a smoother oil flow in such
region. The main improvement is the fact that the maximum
oil flow rate increases by 30%, and is attained in 30% less
time than in the original geometry.

[ l

e)

Oil Volume Fraction
| |

0 0.25 0.5 0.75 1

Figure 7. Volumetric oil fraction as function of time.
(Dimensionless time a) 0.0; b) 1.25; ¢) 5.67; d) 8.34;
e) 10.41; ) 13.75.)
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NOMENCLATURE

Symbol  Description SI Unit
P Pressure (N/m?)
T Time (s)
U Velocity (m/s)
X Volumetric phase fraction )
7 Gas dynamic viscosity (Pa.s)
1 Liquid dynamic viscosity (Pa.s)
Do Gas mass density (kg/m?)
T Time (s)
U Velocity (m/s)
e Liquid mass density (kg/m’)
X Surface tension (N/m)
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RESUMO

O presente trabalho apresenta a analise de um escoamento bifasico agua-ar em padrdo de golfadas, ao longo de uma
tubulagdo horizontal. O escoamento é determinado utilizando uma formulagdo unidimensional baseada no Modelo de Dois
Fluidos. Os principais parametros para a caracterizagdo do escoamento no regime estatisticamente permanente como
comprimento e velocidade da golfada do liquido foram comparados com dados experimentais. Boa concordancia foi obtida

para os comprimentos e velocidade da golfada liquida.

INTRODUCAO

Na indUstria do petréleo, o escoamento bifasico
intermitente em regime de golfada é freqlientemente
encontrado, como nas linhas de transporte e producéo de 6leo
e gas. Este padrdo de escoamento também é encontrado em
aplicagBes industrias como geradores de vapor em usinas de
poténcia, sistemas de refrigeracdo em usinas nucleares,
processamento de alimentos e muitos outros.

Devido a sua natureza transiente, escoamentos em golfadas
podem produzir danos severos as linhas e equipamentos de
processamento, 0 que tem motivado um esforco continuado
de pesquisa com o objetivo de prever o comportamento deste
complexo padréo de escoamento.

Golfadas podem se formar devido ao crescimento natural
de pequenas flutuagcbes na interface gas-liquido de um
escoamento estratificado (mecanismo de Kelvin-Helmholtz)
e/ou pelo acumulo de liquido em vales de terrenos irregulares
[1]. A coaslecéncia de ondas também tem sido observada
como um importante mecanismo na formagdo de golfadas,
especialmente a altas vazBes de gas em tubulagdes horizontais
[2]. Os pardmetros mais significativos para caracterizar o
escoamento em golfada séo a distribuicéo das fases liquida e
gasosa, a velocidade do liquido e suas flutuagOes, a
frequéncia de passagem de bolhas (ou o comprimento da
golfada) e as caracteristicas turbulentas do transporte de
quantidade de movimento, massa e energia na interface.
Devido ao carater intermitente e irregular do escoamento,
estes pardmetros apresentam variagBes temporais, e 0
conhecimento de valores médios destas grandezas nem
sempre € suficiente para o projeto de equipamentos, sendo
necessario também o conhecimento de informagdes
estatisticas. Por exemplo, o projeto de recebedores de
golfadas (slug catchers) deve ser baseado na golfada mais
longa e ndo na golfada média. De acordo com Fabre e Liné
[3], o comprimento médio das golfadas em tubulagdes
horizontais é da ordem de 15 a 40 vezes o diametro do duto,
independendo das propriedades fisicas dos fluidos ou das
velocidades de entrada. Barnea e Taitel [4] ressaltam que
pode haver uma grande variancia na distribuicdo dos
comprimentos das golfadas, em relagdo ao valor médio.

Diversos estudos numéricos e experimentais podem ser
encontrados na literatura visando analisar as grandezas
estatisticas associadas com o padrdo de golfadas [5-7].
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Correlagdes e observagdes experimentais para as principais
propriedades das golfadas sdo extremadamente importantes
para validar os resultados obtidos numericamente. De um
modo geral, os modelos desenvolvidos séo restritos a algumas
caracteristicas particulares, como tipo de fluido, dimensdes da
tubulag&o, etc.

No presente trabalho, determinou-se numericamente com o
Modelo de Dois Fluidos, o escoamento bifésico ar-agua no
padrdo de golfada, em uma tubulacdo horizontal. Comparou-
se 0s principais parametros que caracterizam as golfadas
como seu comprimento e velocidade de translagdo, para um
regime  estatisticamente  permanente  com  medidas
experimentais de estatisticas turbulentas, obtendo-se boa
concordancia.

MODELAGEM MATEMATICA

O Modelo de Dois Fluidos consiste em um conjunto de
equacOes de conservacdo para cada fase [8]. No presente
trabalho, considerou-se uma formula¢do uni-dimensional,
sendo as equacdes do modelo obtidas através de um processo
de média na secdo transversal do fluxo do escoamento.
Considerou-se 0 escoamento isotérmico ao longo de um duto
horizontal, sem transferéncia de massa entre as fases.
Considerou-se ainda, pressdo uniforme na secdo transversal e
igual para as duas fases.

A fase liquida foi modelada como incompressivel,
enquanto a fase gasosa segue a lei dos gases ideais,
p=pdl (Re T).

A soma das fracOes volumétricas de cada fase deve
respeitar a equacao de restricao

actog=1. 1)

As equacdes de conservacdo de cada fase sdo:

Conservagdo de Massa:

dpgag)  ApgacUc) )
ot Ox

oprar)  oprarte) _, ©)
ot Ox
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Conservacédo de Quantidade de Movimento Linear:

a(pGaGUG)+a(pGaGUé)__a pic _
=—0g

ot ox ox
oh LS. 1S,
@ P [0S~ ag pg gsinfi - = - =L 4

a(pLaLUL)+a(pLaLUE)_7a opy _
=-a
ot ox ox

arpr g%cosﬂ —ay prgsing _TwLSL  TiSio (5)
ox A A
O processo de média leva a termos que requerem equagdes
de fechamento para a determinacédo de z,;, 7,,c € 7, 0S quais
representam as tensGes cisalhantes liquido — parede, gas —
parede e liquido — gas, respectivamente.

Equacdes de fechamento

Para determinacdo das tensdes cisalhantes, considerou-se
escoamento hidrodinamicamente desenvolvido, tal que

S f
7wG:7GpGUG|UG| ; TwLZTLPLULlUL| (6)
7 =?iPG Ug-Up)|Ug-Up| ()

Existe uma série de correlagbes disponiveis na literatura
para a determinacdo do fator de atrito /- De acordo com
recomendacédo de Issa e Kempf [9], utilizou-se neste trabalho
as correlagoes indicadas na Tabela 1.

Tabela 1 — Férmulas para o calculo do fator de atrito.

Reg, Reg, Re; <2100 Reg, Reg, Re; > 2100
(Laminar) (Turbulento)
fi 24/Re,; 0,0262(c; Re ; )O1°
Js 16/Re 0,046(Re ;) %
fi 16/Reg 0,046(Re; ) 0%

Nas equacOes apresentadas na Tabela 1, os nimeros de
Reynolds Rey, Reg e Re, sdo definidos, de acordo com Taitel
e Dukler [1] como:

Re, = PLUs D ‘Re, = 44;Ugpg (8)
‘ HL (Se +S)us

re = HslVs ~Uilps ©)
I (S + S8t

onde os numeros de Reynolds do gés e da interface sdo
baseados no diametro hidraulico do gas, calculado através de
sua area de escoamento, A, e perimetro molhado, S;. Além
disso, u é a viscosidade dinamica da fase, D é o diametro da
tubulacéo e U,; é a velocidade superficial do liquido, definida
como U, =a,U, -
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APARATO EXPERIMENTAL

A Figura 1 ilustra esquematicamente a secdo de teste
construida para realizar os experimentos. Um duto de acrilico
com 24mm de diametro, e 10 metros de comprimento foi
montado em uma estrutura rigida de aco que pode girar em
torno de um pivot de forma a produzir inclinagdes entre 0 e
+10° com a horizontal. No entanto, neste trabalho, somente
sdo apresentados os resultados para os casos horizontais. O
comprimento da tubulagdo foi definido de forma a garantir a
formagéo de golfadas estaveis. Agua foi bombeada de um
reservatorio através da secdo de teste em circuito fechado,
utilizando uma bomba de cavidades progressivas. Ar foi
introduzido na secdo de teste através de um ventilador
centrifugo. Rotdmetros calibrados foram utilizados para medir
as vazOes de ar e dgua. O ar e a dgua foram misturados em
uma juncdo em Y posicionada na entrada do tubo de acrilico.
Apos passar pela secdo de teste, a mistura bifasica retornava
ao reservatdrio, onde as fases eram separadas com a ajuda de
uma entrada tangencial. A Figura 1la ilustra a secdo de teste,
indicando as trajetdrias dos escoamentos de ar e agua.

A secdo de medida era localizada a 350 diametros da
entrada da tubulagdo. A Figura 1b ilustra os trés componentes
utilizados nos experimentos para a implementacdo das trés
técnicas Gticas empregadas nos testes: PIV (velocimetria por
imagem), LIF (fluerescéncia induzida por laser) e PST
(técnica de sombra pulsada). Maiores detalhes podem ser
obtidos em [7].

(a) secéo de teste

LED Panel
amera " = =
Diffuser plate
Lenses
Filter
Acrylic box o

(b) Componentes do sistema de medicdo
Figure 1- Aparato experimental.
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METODO NUMERICO

As equac0es de conservacgdo foram discretizadas utilizando
0 método dos volumes finitos, o qual consiste em integrar as
equacdes de conservacdo em cada volume de controle.
Utilizou-se malha deslocada para as velocidades, enquanto
todas as grandezas escalares foram armazenadas no ponto
nodal central. Os termos convectivos foram integrados com a
aproximacdo upwind, enquanto que a integracdo temporal foi
realizada com um esquema totalmente implicito de Euler. O
acoplamento velocidade-pressdo foi resolvido utilizando o
método PRIME modificado [10]. A solugdo do sistema
algébrico foi realizada com ao algoritmo TDMA.

Um teste de malhas foi realizado, e uma malha com 1000
pontos foi selecionada, por apresentar diferengas inferiores a
5%. O passo de tempo foi definido de forma a manter o
ndmero de Courant, C= uAt/Ax menor do que 1.

RESULTADOS E CONCLUSOES

A simulacdo numérica foi realizada em uma tubulagdo
igual a utilizada nos experimentos,. Considerou-se 0 ar a
7=298 K, sendo a constante de gas R igual a 287 N m /(kg
K) e viscosidade absoluta s igual a 1,790x107° Pa.s. A massa
especifica da agua p; foi definida como 998,2 kg/m®, e sua
viscosidade absoluta z; igual a 1,003x107 Pa.s. A pressdo na
saida foi mantida constante e igual a pressdo atmosférica.

A Figura 2 ilustra uma unidade béasica de golfada, a qual
consiste de uma regido de golfada liquida de comprimento L,
e de uma regido de filme liquido de comprimento L, A
golfada unitaria possui comprimento L = L, + L, A frente da
golfada se move com velocidade Uy enquanto a cauda (ou
nariz da bolha) possui velocidade Up. A velocidade média U,,
da golfada liquida é igual a soma da velocidade superficial do
gas e liquido (Uy = Usgt+ Uy,).

'y

a4 »
< L

s AUB oo Ur
=, o oooi\
S Uy~ o
—P
U ‘oo O !
v 5L > i o o}
! Ly oLy

L

¥ _ Y

Figura 2 — Célula unitaria de uma golfada

Trés casos foram selecionados para serem apresentados
aqui, os quais sdo caracterizados por diferentes velocidades
superficiais de liquido Uy, = 0,295 m/s (casol); U, = 0,393
m/s (caso 2) e Uy, = 0,516 m/s (caso 3), para uma velocidade
superficial do gas (Us = 0,788 m/s) .

Os campos instantaneos de velocidade da fase liquida
foram medidos com a técnica de velocimetria por imagem de
particulas (PIV) e fluorescéncia induzida por laser (PLIF),
sendo as grandezas estatisticas determinadas por meio de
interruptores dpticos [7]. A incerteza média esperada para as
medidas foi da ordem de 5%
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Calculo dos Parametros Médios das Golfadas

As propriedades das golfadas (comprimento, velocidade e
frequiéncia) sdo medidas numericamente em diversas posi¢oes
fixas na tubulagdo e comparadas com os valores medidos
experimentalmente, e sdo apresentados em termos das médias
destes parametros.

A velocidade de cada golfada é obtida medindo-se o
intervalo de tempo levado para percorrer uma determinada
distancia entre dois pontos pré-definidos (x; e x, por
exemplo). O espacamento entre os pontos foi tomado como
10D (uma andlise de sensibilidade foi realizada, variando-se
esta distancia para 5D e 15D, porém nenhuma diferenca foi
observada). Assim, quando a variavel fracdo volumétrica de
gas cai a niveis menores do que 0,02, um contador de
intervalos de tempo é acionado. A contagem continua até que
a fracdo volumétrica na segunda posigdo atinja valores abaixo
de 0,02, i.e.,, quando a golfada atinge a posicdo x,. Desta
forma:

X2 —X1
U; ,, = 10
b =TS (10)
152

Para calcular o comprimento de cada golfada passando
pela posicdo x,, a fracdo volumétrica de gas € continuamente
monitorada, de forma a identificar os instantes em que a
frente e a cauda da golfada atingem esta posi¢do. Quando um
valor inferior a 0,02 é atingido, detecta-se a chegada da frente
da golfada. Um novo contador de intervalos de tempo é
iniciado, até que a fracdo volumétrica de gas na segunda
posi¢do atinja novamente valores maiores do que 0,02,
marcando o momento de chegada da cauda da golfada a x,.
Com a velocidade de translacdo anteriormente determinada,
pode-se calcular o comprimento da golfada passando por x,
através de:

Ly, =U,, > At (11)

f-c

onde f e ¢ denotam “frente”, e “cauda” da golfada,
respectivamente.

Para calcular os valores médios de cada um dos parametros
(velocidade, comprimento e freqiéncia), uma média
aritmética € realizada de acordo com as seguintes expressoes:

N
pX LS,n

(L) =22 — (12)

N
2 Uty

{Ur) :—nle

onde N é 0 nimero de medidas realizadas.
Comprimento das Golfadas

A evolucdo do comprimento médio das golfadas ao longo
da tubulacdo é mostrado na Fig. 3 para o Caso 1, onde pode-
se observar que inicialmente o crescimento é rapido até que a
partir de uma distancia de 5 m da entrada da tubulagéo ja ndo
sdo observadas grandes variagdes do comprimento, i.e., a
golfada atinge um comprimento aproximadamente constante
Ls/D~25. Este resultado indica que o0s processos de
crescimento e  dissipagdo das golfadas  ocorrem
principalmente na regido da entrada da tubulacéo.
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50 - ; Analisando as Figs. 4 a 6, observa-se claramente o carater

aleatério do escoamento, com uma grande gama de

40 1 comprimentos, concordando com a literatura [3]. A

distribuicdo prevista numericamente apresenta faixa maior de

B comprimentos, mas ainda assim os resultados podem ser
-

/\‘//\’ considerados satisfatorios.
20 4

Experimental

45
10 T T T T T T T T T 1 Caso 2: Ugy = 0393 mls

o 1 2 3 4 5 & 7 8 9 10 i Comprimento  Médio: Lg/D= 16,20
Comprimento da Tubulagido () o

Figura 3 — Evolugdo do Comprimento médio das golfadas. |

Casol: Uy, =0,295 m/se Uy = 0,788 m/s ]

A Tabela 2 apresenta 0 comprimento médio das golfadas, |
determinado numericamente e medido experimentalmente - _ B
para os trés casos considerados, onde nota-se que 0 mesmo
encontra-se na faixa de 12 a 26 D, concordando com 0s

resultados observados experimentalmente por Dukler e Numérico
Hubbard [11] Ls = 12 — 24D, Andreussi e Bendiksen [12] Ls Caso 2: Ug = 0393 mls

- R b3 W@
(=

Golgada liquida %

=

o o

o~
o

w
o

=12-30D e He [13], Ls =10-34D. n\: 30 Comprimento  Médio: Lg!D= 22,24
b
S5
Tabela 2 — Comprimento médio das golfadas liquidas g,
o
E 15
Experimental | Numérico &
Casos P
Ls/D Ls/D
1 19’4 25’3 ; [ 5 MW 1% 20 26 I I 40 45 50 55 60 6%
2 16,2 22,2 Ls/D
3 15,7 12,4

Figura 5 — Distribuicio do comprimento médio das
As Figuras 4 a 6 apresentam o0s histogramas obtidos golfadas experimental e numérico. Caso 2.
experimentalmente e numericamente para 0s comprimentos
das golfadas para os trés casos.
Experimental
50 - 45 4
o Experimental 0 Caso 3: Ugp= 0516 m/s

Caso 1: Ug,= 0295 mls 45 Comprimento  Médio: Lg /D= 15,70
Comprimento  Médio: Lg /D= 19,40
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Figura 4 - Distribuicdo do comprimento médio das Figura 6 — Distribuicdo do comprimento médio das
golfadas experimental e numérico. Caso 1. golfadas experimental e numérico. Caso 3.
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Velocidade de Translacdo da Golfadas

Nicklin et al. [13] propds a seguinte correlagdo para avaliar
a velocidade de translagdo da bolha (ou cauda da golfada)

U,=C,U, +U, (14)

onde U, é a velocidade de deslizamento e Uy, é a velocidade
de mistura (Uy = U+ Uy;). Bendiksen, utilizando uma base
dados experimentais para diversas vazdes, estimou o valor de
(o e a velocidade de deslizamento U, em fungdo do ndmero
de Froude, Fry = Uyl(g D)°°, sendo o nimero de Froude
critico Fr.=3.5

Fry, > Fr,

crit

= C,=12,U,=0, (15)

Fry <Fr., = C,=105U, =0.54,/gD (16)

Para os casos analisados, 0 nimero de Froude baseado na
velocidade de mistura encontra-se na faixa de [2,32 — 2,69]
logo o coeficiente Co é 1,05. A velocidade média de
translagdo da frente das golfadas é comparada na Tabela 3
com a correlacdo Bendiksen [12]. Esta correlacdo é valida
para a cauda da golfada, porém, é comparada aqui com o0s
valores obtidos numericamente para a velocidade média de
translacdo da frente da golfada, com o intuito de comparar o
erro na determinacdo deste parametro no presente estudo.

Analisando a Tabela 4 observa-se que para 0s trés casos, 0
valor previsto numericamente encontra-se proximo ao valor
definido pela correlagdo de Bendiksen, com um erro maximo
de 12,5%.

Tabela 3 - Velocidade média das golfadas liquidas

Co
Casos U (Bendiksen Co Erro
(m/s) 1984) (Numérico) (%)
1 1.083 1.05 0.987 6,0
2 1.181 1.05 0.919 125
3 1.304 1.05 0.964 8,2

A Figura 7 ilustra o comportamento da velocidade média
da frente e cauda da golfadas ao longo da tubulacéo,
correspondente aos casos 1 e 2. Quando uma golfada se
forma, a velocidade da frente € maior que a velocidade da
cauda da golfada, ap6s da aceleracéo inicial, as velocidades
da frente e da cauda das golfadas diminuem ao longo da
tubulacdo, até estabilizarem em valores aproximadamente
constantes e muito proximos daquele previsto pela correlagao
de Bendiksen [12]. Como esperado, isto ocorre para as
mesmas distancias necessarias para que o comprimento atinja
um valor aproximadamente estavel. Como préximo a entrada
a velocidade da frente da golfada ¢ maior do que a cauda da
golfada, ocorre uma coalescéncia das golfadas, induzindo a
um crescimento do seu comprimento, como observado na Fig.
3).

A Figura 8 fornece uma comparagédo entre os valores das
velocidades de translagdo das golfadas  obtidos
numericamente e com a correlagdo de Bendiksen [12] para as
diversas velocidades de mistura utilizadas. Uma boa
concordéncia foi obtida, uma vez que todos os pontos se
situam numa faixa de 15 % em relagéo a correlacéo.
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A Tabela 4 apresenta a comparacédo entre a velocidade de
translacéo da golfada liquida obtida experimentalmente Uy e
a determinada numericamente Ury. Pode-se notar que para
esta grandeza obteve-se uma excelente concordancia, com a
diferenca maxima entre as duas estimativas de somente
0,83%); e esta diferenca cai com o aumento da velocidade de
mistura.

Tabela 4 — Velocidade média das golfadas liquidas

Casos Uy Urg Ury Erro
(m/s) (m/s) (m/s) (%)
1 1,083 1,32 1,331 0,83
2 1,181 1,35 1,347 0,22
3 1,304 1,52 1,518 0,13
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CONCLUSOES

Investigou-se numericamente e experimentalmente o
escoamento no padrdo de golfadas em uma tubulagdo
horizontal. Grandezas estatisticas como velocidade e
comprimento da golfada foram determinadas. Uma boa
concordancia foi obtida entre os valores medidos
experimentalmente e obtidos com o Modelo de Dois Fluidos.
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NOMENCLATURA

A Area da secdo transversal da tubulacéo
D Diametro da tubulacéo

Co  Parmetro de distribui¢do

f Fator de friccéo

Fr  Namero de Froude

g Aceleracéo da gravidade

Ls Comprimento das golfadas

P,z Pressdo interfacial e da fase gasosa
Rs;  Constate do gas

Re  Numero de Reynolds

S Perimetro molhado

T Temperatura

Ud  Velocidade de “drifi”

Uy  Velocidade da mistura

Us  KVelocidade superficial da fase K
Ut  Velocidade de translacdo da golfada

Simbolos gregos

Fragdo volumétrica da fase
Angulo de inclinagdo da tubulacéo
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Tensdo de cisalhamento
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Subscritos
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Interface
Liquido
Média
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STATISTICAL CHARACTERIZATION OF THE TWO PHASE SLUG FLOW IN A
HORIZONTAL PIPELINE
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ABSTRACT

This paper presents the analysis of a two-phase flow pattern of the air-water slug flow along a horizontal
pipe. The flow is determined based on the one-dimensional Two-Fluid Model. The main parameters for
characterizing the statitiscally steady flow regime such as slug length and speed were compared with experimental
data and good agreement was obtained.
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RESUMO

Apresenta-se uma revisdo acerca do critério de Kelvin-Helmholtz (KH) comumente utilizado para se
determinar a regido de transicdo do escoamento estratificado para uma condicdo de escoamento em golfadas ou
roll-waves. Sdo discutidas duas maneiras de se trabalhar com este critério. A mais usual é a que trata da analise de
uma solugdo linear das equacdes que governam o escoamento estratificado visando determinar as condigdes em
que a frequéncia que define esta solucdo apresenta termos complexos. O segundo enfoque para o critério KH se
baseia na competicdo entre ondas cinematicas e dindmicas. Estas duas maneiras de se abordar a questdo da
estabilidade do escoamento estratificado levam aos mesmos resultados. Utilizando a abordagem de comparacéo
entre as velocidades de propagagédo de ondas, discute-se o aparente paradoxo no qual em fluidos muito viscosos,
0s critérios viscoso e inviscido de KH levam a resultados muito similares na determinacdo dos limites de

estabilidade para o escoamento estratificado.

INTRODUCAO

No escoamento multifasico em tubulagdes, os fluidos,
distinguidos por fases, encontram certa liberdade em se dispor
espacialmente no interior do duto. Esta disposicdo das fases
no interior de uma tubulacdo ¢ denominada de arranjo ou
padrao. Um arranjo depende de condi¢des e parametros de
escoamento, tais como pressdo, vazao, inclinacdo e didmetro
do duto, além das propriedades fisicas das fases (densidade,
viscosidade, tensdo superficial).

O escoamento estratificado gas-liquido representa uma
disposicdo espacial das mais simples em escoamento
multifasico. Uma questdo de fundamental importancia ¢
definir em que condi¢des de escoamento esse arranjo deixa de
se encontrar em uma condigdo estavel. Os limites de
estabilidade definem as condig¢des operacionais em que novas
disposicdes de fases sdo estabelecidas no duto. No caso do
escoamento estratificado, um escoamento em golfadas ou em
roll-waves pode entdo surgir.

Estre trabalho apresenta uma revisao do critério de Kelvin-
Helmholtz (KH) que ¢ o mais usual para descrever a
instabilizacdo do escoamento estratificado. As versdes viscosa
e inviscida sdo discutidas, com suas respectivas implicagdes
no critério de transigdo para os padrdes em golfadas ou em
roll-waves.

CRITERIQ KH PARA DETERMINACAO DA
TRANSICAO DE ESTRATIFICADO PARA
GOLFADAS-ROLL WAVES

Uma das maneiras de se determinar quando ocorre a transicao
entre o0 arranjo estratificado e o arranjo em golfadas é a
andlise de estabilidade da interface do escoamento
estratificado. Isto é feito por meio da avaliagdo de termos
instabilizadores ¢ estabilizadores da interface. De forma
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resumida, obtém-se um critério que determina
matematicamente estes limites de escoamento estavel por
meio de uma analise linear das equacBes que governam o
escoamento estratificado. Neste caso, tenta-se avaliar como se
comportara o sistema quando pequenas perturbacdes sdo
impostas a sua condi¢do de fundo, no caso uma condicdo de
escoamento supostamente em equilibrio. Em geral, em
escoamentos estaveis, espera-se que forcas de natureza
restauradora ajam, impedindo a evolugdo destas perturbagdes
e retornando as condi¢des de escoamento para a sua Situagdo
original. Em uma situacdo como esta, o sistema se encontra
em equilibrio estavel. Em outras situacOes, estas forcas
restauradoras ndo sdo capazes de impedir a evolu¢do da
perturbacdo, o que indica que a condicdo original de
escoamento se encontrava em equilibrio instavel. Apés a
imposicdo da perturbagdo, o escoamento busca um novo
estado. O que para o escoamento estratificado implica em uma
mudanca na topologia do seu arranjo de fases. No caso, ocorre
uma transicdo para roll-waves, ou para escoamento em
golfadas.

Analises matemdticas sdo feitas, & luz destes termos
instabilizadores e estabilizadores, para definir quais condi¢Ges
de escoamento levam a transicdo do arranjo. Geralmente
trabalha-se com modelos unidimensionais de fases separadas.
Uma outra hipétese utilizada é a de se considerar o
escoamento incompressivel para as fases liquida e gasosa.
Neste caso, as equagbes que governam O escoamento
estratificado para um escoamento horizontal séo:

aA{_a+ OAau -0 @)
ot OX
oAl-a) oAl-a _ @
ot OX
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Nestas equacOes, para determinar a variacdo de pressdo na
secdo transversal do duto, foi adotada a hipotese de “agua
rasa”: admite-se que a variacdo de pressdo na secdo
transversal, para cada fase, é apenas devido a hidrostatica.
Esta hipotese se adéqua bem ao problema fisico, caso os
fendbmenos transientes que se deseja modelar sejam bem
representados por propagacdo de ondas com comprimento
bem maior que o didmetro do duto, A >>D. Caso esta
hip6tese ndo se adéqlie a realidade, outra modelagem da
variacao da pressdo na se¢do transversal devera ser utilizada.

Todas as andlises de instabilidade do escoamento
estratificado se concentram no fendmeno de propagacdo de
ondas de gravidade do tipo agua rasa e leva a um critério de
estabilidade interfacial do tipoKelvin-Helmholtz que define
em quais condicdes de escoamento o arranjo é estavel.

Uma maneira simples de entender estas instabilizacfes é
imaginar a crista de uma onda na interface do filme como uma
restricdo de area ao escoamento de gas, por Bernoulli, isto
leva a uma queda de pressdo na regido de gas, como em uma
garganta de um Venturi. Em contrapartida, para a fase liquida,
a regido da crista funcionaria como um aumento de area e 0
efeito na pressdo seria exatamente o contrario, aumentaria.
Este desequilibrio nas pressfes de cada fase implicaria em
uma inevitavel instabilizacdo, levando a crista da onda a
aumentar sua amplitude até atingir o topo da secgdo transversal
da tubulagdo, obturando a passagem de gas e iniciando um
arranjo do tipo golfada. E claro, o escoamento estratificado
seria inerentemente instavel. Ndo é este o caso. A gravidade
atua como uma forga restauradora, impedindo o filme de
liquido de crescer indefinidamente. Existem certas condigdes
em que a gravidade ndo é suficiente para equilibrar esta
tendéncia de crescimento da altura de filme. E nestas situagdes
que o escoamento estratificado se torna instavel. Analises
matematicas sdo feitas, a luz destes termos instabilizadores e
estabilizadores, para definir quais condi¢cGes de escoamento
levam a transic&o do arranjo.

Presséonafase

gas< presséo nafase
quud7 Fase gas
L

g

Sentido do escoamento Fase Liquida

Forga da gravidade
impedindo atendéncia de
crescimento da crista

Figura 1: Onda solitaria em um escoamento estratificado
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Nestas analises, as equacdes sdo linearizadas. Para tanto, a
condicdo de escoamento estratificado em regime permanente,
que se deseja verificar se estavel ou ndo, é obtida a partir do
equilibrio das equacdes de quantidade de movimento, sendo,
portanto, os termos dinamicos desconsiderados neste calculo:

a_p: _Tisi _ngswg i

OX Aa
Pir _ 7iSi — TwiSwi ; (5)
ox All-a)
7iSi —TwiSw _ ~7iSi ~ TwgSwg
Al-a) A

Esta solugdo permanente funciona como condi¢do de
fundo, sobre a qual pequenas perturbacGes sdo aplicadas [1,
2]. As perturbagdes aplicadas as equacBes de conservacgao
seguem sempre a seguinte forma:

F(x,t) = eflet®) (6)

onde f é uma variavel qualquer; Of representa a amplitude
da perturbacéo que é inserida na condicao de fundo. Como ja
foi comentado, & deve ser pequena para que a linearizagio
seja valida: considerando a condicdo de fundo representada
por F, F>>0f e Of *of <<of . Linearizando as equacdes de

conservacao, torna-se possivel obter uma equacdo de
dispersdo, por meio da qual a frequéncia é determinada. O
objetivo entdo se resume em definir em que condicGes a
exponencial em (6) crescera indefinidamente. Considera-se
aqui a analise mais comum da evolugdo temporal das
instabilidades em uma dada posi¢do x. Neste caso, quando a

parte imaginaria da frequéncia (@ = w, +ia)i) é igual a
zero tem-se a condicdo neutra de estabilidade. Entretanto, se
@, <0 o crescimento da exponencial em (6) levara a

instabilidade do padrdo. Isto siginifica que a condicéo
original, a dita condicdo de fundo, do escoamento
estratificado € instavel e qualquer perturbagdo, por menor que
seja, levara o escoamento a redispor suas fases na tubulagdo
na busca de um novo arranjo estavel.

Dois critérios utilizando esta metodologia sdo considerados
[1-3]:

- 0 critério inviscido de Kelvin-Helmholtz;

- 0 critério viscoso de Kelvin-Helmholtz.

No critério inviscido, os termos relacionados com a friccao
nas equacbes de quantidade de movimento (3) e (4) séo
desconsiderados na obtencdo da equacdo de dispersdo. No
€aso Vviscoso estes termos séo levados em conta e devidamente
linearizados. Isto leva a dois critérios distintos [1]. O critério
viscoso leva a condi¢bes de estabilidade mais rigorosas
(vazBes de liquido e de gas mais baixas para que a
instabilizagdo ocorra). O critério viscoso indica sempre uma
transicdo de arranjo entre estratificado e golfada, ou “roll-
waves” antecipada quando comparado com o critério
inviscido. Resultados experimentais demonstram que o0
critério viscoso é mais correto que o inviscido quando nenhum
termo empirico ou proveniente de consideracOes heuristicas é
aplicado no critério inviscido a titulo de corregao [4].
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PARADOXO DAS ABORDAGENS VISCOSA E
INVISCIDA DO CRITERIO KH

Um resultado curioso e contra-intuitivo surge destas analises
de estabilidade [2, 4]. Surpreendentemente, 0s estudos
mostram que & medida que se aumenta a viscosidade do
liquido, os resultados do critério viscoso se aproximam do
inviscido. Isto é estranho, pois se entende, neste tipo de
analise, que a viscosidade seja um elemento, em geral,
estabilizador e os seus resultados se espera se distanciem do
critério inviscido. Porém, os dois critérios se aproximam,
quando era de se esperar que ficassem ainda mais distintos.
Alguns autores [2] tentaram avaliar este comportamento
curioso a luz da amplificacdo promovida pelo termo complexo
da frequéncia. Eles observaram que este termo amplificador é
sempre proximo de zero na regido instavel que fica entre o
critério viscoso e o inviscido (Fig. 2):

. . Critério
Regidoinstével para criténo viscoso, Inviscido
estave para critério inviscido
Baixos valoras de amplificacia

Criténa
——Vi5C 080

[
I I -

1
TUgs

Figura 2: Esbogo de mapa de arranjo de fases

Este termo amplificador s6 atinge valores de ordem de
grandeza notdvel em condicbes de escoamento que se
encontrem além dos limites definidos pelo critério inviscido.
Esta é uma informagdo importante, mas ndo esclarece o
estranho resultado do critério viscoso a medida que se
aumenta a viscosidade do liquido. Outros autores [4] ao
investigarem o mesmo problema, tentaram explica-lo por meio
de um modelo que considera 0 escoamento viscoso potencial
com perturbagdes de pequeno comprimento de onda, o que
impede o uso da hipétese de “agua rasa”. Embora oS
resultados obtidos através deste modelo se aproximaram dos
da abordagem desenvolvida em [2], o0 comportamento contra-
intuitivo do critério viscoso com o aumento da viscosidade
ndo foi explicado a contento neste trabalho.

CRITERIO KH NA PERSPECTIVA DE PROPAGACAO
DE ONDAS CINEMATICAS E DINAMICAS

Em [5] apresenta-se uma metodologia diferente para a
obtencdo do critério de estabilidade. Um dos atrativos desta
metodologia é o maior compromisso com o significado fisico
dos fendmenos envolvidos, o que de fato permite um melhor
entendimento de como se da a instabilizacdo do escoamento
estratificado. Como se verd mais adiante, esta metodologia
(talvez mais uma maneira de interpretar o problema que uma
metodologia) pode ser um caminho para se obter uma
explicacdo para o porqué do comportamento contra-intuitivo
citado anteriormente, muito embora esta explicacdo ainda ndo
exista.

A metodologia se resume a consideracdo de que um
fendmeno de propagacgédo de onda se instabiliza quando ondas
cinematicas se tornam mais velozes que todas as ondas
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dindmicas que propagam no mesmo sentido da onda
cinematica [6]. Para o caso de escoamento estratificado,
considerando apenas ondas de gravidade, o sistema sera
estavel quando

a <c.<a, (7

onde @, e a_ sdo as duas velocidades de propagacéo de

ondas dinamicas que se estabelecem no sistema e C_ € a

velocidade da onda cinematica [7].

Na obtengcdo das velocidades de propagagdo das ondas
dindmicas de gravidade (mantendo a hipdtese de “agua rasa”),
0s termos viscosos das equacBes (3) e (4) séo
desconsiderados. Como se trata apenas de ondas de gravidade,
os fluidos sdo considerados incompressiveis, eliminando os
efeitos de ondas acusticas. Nesta situacdo, a equacdo de
quantidade de movimento envolve apenas termos ndo
dissipativos e qualquer perturbacdo implicara em um esquema
de transformacdo de energia entre o trabalho de escoamento
(presséo), energia potencial (gravidade) e energia cinética.
Observe que isto se aproxima da primeira interpretacdo que
foi apresentada para explicar como a estabilidade do
estratificado é garantida. O sistema funciona com um
comportamento similar a um sistema massa-mola oscilante,
onde a energia total é constante, apesar de variar entre a forma
de energia potencial e energia cinética. Conforme afirmado
em [7], as ondas dindmicas envolvem apenas forgas
restauradoras. A variagdo da pressdo dependera apenas destas
forcas restauradoras, o que impedirA um processo
instabilizador. No caso de ondas cineméticas, denominadas
ondas de continuidade, estas forcas restauradoras s&o
desconsideradas. Na equacdo de quantidade de movimento,
apenas o0s termos dissipativos sdo considerados na
determinagdo da variacdo de pressdo ao longo do duto. Com
isto, um equilibrio local para a quantidade de movimento é
obtido. Isto é feito igualando as duas equagdes (3) e (4). Isto é
similar ao procedimento no qual se determina a condigdo
permanente em escoamentos estratificados. Com este
equilibrio local, é possivel estabelecer uma relacdo algébrica

entre U, U e a. Esta relagdo algébrica ¢ aplicada na

conservagcdo da massa e com isto pode-se calcular a
velocidade de propagacdo da onda cinemética. As relacfes
que determinam as velocidades dindmicas e cinematicas sdo

[5]:

oF

_ da
“TF  oF ®)

U, U g

onde F é o resultado da relagdo de equilibrio local da
quantidade de movimento de cada fase:

F:_TiSi+TWISW| _(Tisi+TWgSWgJ (9)
All-a) Aa
Ja a velocidade de propagacdo de onda dindmica é definida
por
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Define-se também [5] uma velocidade de referéncia:

AYs N PV gs

vozl—a—pa (11)
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Tomando-se essa velocidade como referéncia o seguinte
critério é estabelecido para a regido estavel do escoamento
estratificado:

(cc —Vo)? <(a-Vo (12)

Este critério permite uma interpretagdo bem mais fisica do
problema, como j& foi dito: uma perturbagdo na interface de
um escoamento estratificado originalmente em regime
permanente (Fig. 1), a principio, pode se propagar tanto por
meio de ondas dindmicas quanto por meio de ondas
cineméticas. Na condicdo em que a velocidade de onda
cinematica tem um valor intermediario aos valores das ondas
dindmicas, as forcas restauradoras (naturais das ondas
dindmicas) podem atuar no sistema antes que um novo
equilibrio local de quantidade de movimento (as ondas
cinematicas buscam este equilibrio) seja obtido. Quando a
onda cinematica ¢ mais rapida que as ondas dinamicas (no
sentido de propagacdo da onda cinematica), a perturbacao
leva a um novo equilibrio local, as forcas restauradoras nédo
tem como atuar restabelecendo o equilibrio original. As
condicOes de transporte de massa sdo alteradas, o0 que implica
em um aumento da amplitude da perturbacdo. Na verdade o
que se observara sera um continuo “bombeio de massa” no
sentido da onda cinematica, aumentando a altura de filme de
liquido e instabilizando o sistema.

Pode ser demonstrado, utilizando a metodologia exposta
em [6] que o critério utilizado em [7] leva aos mesmos
resultados de uma analise linear como as utilizadas em [1, 2].
De fato, a linearizacdo de sistemas de equagBes como as
apresentadas por (1), (2), (3) e (4), tomando como base uma
condicdo de fundo original (um estado permanente), estas
equacdes resultam sempre na seguinte equacdo de onda:

6 _oYo _ o o o
—+a.—|—+a, —|p+| —+Cc.— |p=0 13
”(at 8x](at *axj(” (6t °axj¢ (13)

em que r é um parametro relacionado com o procedimento

de linearizacdo. Este parametro esta diretamente relacionado
com a relevancia que as ondas cinematicas e dinamicas tém na
propagacdo de uma perturbacdo no sistema. Quando este
parametro é pequeno, as ondas dindmicas Sdo pouco
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relevantes e a maior parte de perturbacdo sera transportada
por ondas cinematicas.
Quanto maior a viscosidade menor ¢ o pardmetro 77 e

menor ¢ a influéncia dos termos dindmicos no problema de
propaga¢ao de onda em escoamentos estratificados, indicando
que para altas viscosidades de liquido os termos convectivos
sdo pouco influentes em problemas transientes de escoamento
estratificado. Este parametro ¢ de fato esclarecedor, ndo sé
para o problema de transicao de arranjos. Uma informacao de
consideravel utilidade que talvez possa ser obtida a partir
deste parametro ¢ a indicacdo de limites em que ndo ¢
relevante a aplicacdo dos termos advectivos em modelos de
escoamento multifasico. A vantagem de se ter estes limites
seria a de saber com mais seguranga quando se pode ou ndo
simplificar modelos transientes de escoamento multifasico
para simulagdo numérica. Isto pode representar um ganho
consideravel no tempo destas simulacdes.

A grandeza ¢ para 0 caso de ondas de gravidade em

escoamento estratificado é a altura de filme de liquido. A
equacdo (13) é na verdade a equacgdo (11) de [2] na situagdo
em que os efeitos da tensdo superficial sdo desconsiderados.
Neste caso, tem-se:

1&+p79

—_ i a

TTToF oF (14)
Uy, U

Observar como ocorre esta “competi¢ao” entre as ondas
cineméticas e dindmicas e como o comportamento das
velocidades destas ondas é modificado com a variagdo de
viscosidade pode explicar porque, em altas viscosidades, 0s
resultados dos critérios viscoso e inviscido se aproximam. Isto
é investigado no proximo tépico.

COMPARACOES ENTRE AS VELOCIDADES DE
PROPAGACAO CINEMATICAS E DINAMICAS PARA
UM LIQUIDO POUCO VISCOSO E UM LIQUIDO
MUITO VISCOSO

Nas figuras a seguir é apresentado o comportamento das
velocidades das ondas cineméticas e dindmicas para um
liquido com viscosidade de 1 cP (em todos o0s casos se
trabalhou com uma massa especifica de gas de 1,29 kg/m’ e
massa especifica de liquido de 1000 kg/m’, didmetro da
tubulagdo de 2 polegadas). Todos os resultados sé&o
apresentados em termos das velocidades ao quadrado e
subtraidas da velocidade de referéncia.
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Figura 3: Velocidades das ondas dindmicas e cinematicas
(viscosidade de 1 cP)
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Observa-se que a velocidade dindmica se torna maior que
a cinematicaem um Ujy de aproximadamente 0.45 m/s, este
cruzamento corresponde ao limite de estabilidade do critério
viscoso, ja a velocidade dinamica (o quadrado dela) se torna
menor que zero a partir de um Uy de aproximadamente 0.55,
este ¢ o limite do critério inviscido. O cruzamento do critério
viscoso se da com uma velocidade cinematica (em relacao a
velocidade de referéncia) de cerca de 0.7 m/s. O que o deixa
distante do eixo de abscissa. O grafico a seguir, explicita o
mesmo caso, porém com uma viscosidade de 1000 cP:

IANIIS
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Figura 4: Velocidades das ondas dindmicas e cinematicas
(viscosidade de 1000 cP)

Neste caso, algo bastante esclarecedor pode ser observado,
a velocidade cinematica em relagdo a velocidade de
referéncia, em uma situacdo de alta viscosidade, diminui
muito a sua magnitude, quando comparada com uma situagao
de viscosidade menor. Isto ¢ algo que se esperaria com uma
onda cinematica, em regime laminar, a sua velocidade de
propagagdo se torna mais lenta em condi¢cdes de grande
dissipagcdo viscosa. Isto explica a tendéncia do critério
inviscido se aproximar dos resultados de transi¢do do critério
viscoso. Em situagdes em que o liquido é muito viscoso, o
cruzamento entre as curvas de velocidade dinamica e
cinematica se da muito proxima do eixo das abscissas, pois a
diferenca entre velocidade cinematica e a de referéncia ¢
proxima de zero. Um encontro das duas curvas proximas do
eixo da abscissa faz com que o critério viscoso se aproxime
do critério inviscido.

Uma outra comparagdo a ser feita ¢ como, para
velocidades superficiais fixadas, se altera as velocidades
cinematicas e dinamicas com a viscosidade. Os graficos a
seguir explicitam melhor isto (os graficos foram construidos
com Uj;=0.35 m/s e Ug=1 m/s).

10 \

(velocidades de onda)?, Uls=035, Ugs=1 m/s
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Figura 5: Velocidades das ondas dinamicas e cinematicas em
funcdo da viscosidade (Ugs=1 e Uls=0.35 m/s)
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Figura 6: Velocidades dindmicas e cinematicas em fun¢do da
viscosidade (Ugs=1 e Uls=0.35 m/s)

O mais interessante nestes dois graficos ¢ que eles
explicitam como a transicdo do regime turbulento para o
laminar altera abruptamente a tendéncia da curva de
velocidade de onda cinematica. Aqui vale lembrar que os
fatores de fricgdo para o liquido com a parede foram
calculados utilizando as relagdes para duto cheio e aplicando
o conceito de didmetro hidraulico, isto pode influenciar na
confiabilidade dos resultados. O que se vé nestes resultados ¢
que esta dependéncia da velocidade cinematica com a
viscosidade nao ¢ tdo simples e que em certas situagdes, uma
alta viscosidade, por conta da transi¢cdo de regime, pode levar
a uma condicdo de escoamento estratificado estavel que nao
se observaria em viscosidades mais baixas. Estas mudancas
de comportamento da onda cinematica com a transicdo de
regime ¢ tdo marcante para a estabilidade que se justificaria
um estudo mais detalhado de perfis de velocidade no filme de
liquido, tanto em regime turbulento como em regime laminar,
determinando assim fatores de fric¢ao mais corretos e critérios
de transicao de regimes melhores, principalmente para fluidos
Viscosos.

CONCLUSOES

A observacdo do comportamento da velocidade de
propagacdo das ondas cinemaéticas e dindmicas revela algumas
caracteristicas das condigdes em que se d& a instabilizacdo do
escoamento estratificado que muitas vezes fica obscurecida na
anélise padréo do critério de Kelvin-Helmholtz.

Um exemplo em que trabalhar com o critério KH a luz da
anélise das velocidades de propagacdo de onda pode ser
revelador é o aparente paradoxo no qual em fluidos muito
Viscosos, 0 critério viscoso e inviscido de KH levam a
resultados muito similares, quando se esperaria uma distin¢éo
maior nos limites de transicdo indicados por estes dois
critérios. A analise do comportamento das velocidades de
onda revela que a onda cinemaética, quando o regime do filme
¢ laminar, tende a diminuir com a viscosidade. Com isto, 0
ponto em que a velocidade de propaga¢do de onda dindmica
fica igual a velocidade de propagacdo da onda cinemaética
(critério viscoso) se aproxima do ponto em que a velocidade
de propaga¢do de onda dindmica fica igual a zero (critério
inviscido).

A observagdo do comportamento destas velocidades de
onda revelam também que é possivel ocorrer situacdes em que
um liquido muito viscoso pode garantir um arranjo
estratificado estavel em uma condicdo de escoamento em que
um liquido pouco viscoso ndo é capaz de garantir.

Os resultados apresentados neste texto foram obtidos de
simplificagdes no tratamento do filme de liquido e do fator de
friccdo deste com a parede, tanto no regime turbulento, quanto
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no regime laminar. Um estudo que pode ser adicionado a este
seria a avaliacdo do comportamento destas velocidades de
propagacdo de onda com a utilizacdo de perfis de velocidade
de filme que levem a fatores de friccdo mais precisos.

Uma outra questdo interessante que pode ser levantada dos
resultados observados neste texto é como produtos tais como
redutores de atrito, que alterem o perfil de velocidade do
filme, podem alterar o arranjo do escoamento, levando a
escoamentos estratificados mais estaveis. Isto pode ter algum
impacto na indUstria de petrdleo, principalmente para o uso de
equipamentos tais como bombas de BCS ou Bombas
Multifasicas, onde o convivio com o um arranjo em golfadas
pode ser danoso para a sua performance e para 0 proprio
equipamento.

NOMENCLATURA
Simbolo Quantidade Unidade SI
t tempo s
X coordenada espacial axial m
A area da tubulacdo m’
a fragdo de vazio -
P massa especifica da fase liquida | kg/m’
Py massa especifica da fase gasosa | kg/m’
u velocidade média do liquido m/s
Ug velocidade média do gas m/s
pressao na interface Pa
7 tensdo cisalhante na interface Pa
Tl tensdo cisalhante parede-liquido | p,
wg tensdo cisalhante parede-gas Pa
: perimetro da interface m
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S | perimetro molhado pelo liquido | m
w
Swg perimetro molhado pelo gas m
h altura do filme de liquido m
q
hméx altura maxima do filme m
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RESUMO

Este artigo apresenta um estudo prospectivo do desenvolvimento espacial de instabilidades no escoamento bifésico dleo
pesado-agua, no padréo estratificado. O ponto no espaco onde as instabilidades hidrodindmicas serdo grandes o suficiente para
causar a transi¢do de padrao de escoamento é o interesse do trabalho. A teoria que considera que as instabilidade podem se
desenvolver tanto no tempo quanto no espago, o que implica em um critério de estabilidade baseado no nimero de Reynolds,
que é uma fun¢do da coordenada espacial, em analogia aos trabalhos classicos em camada limite [1][2] é a base do trabalho.
Propde-se que em pogos direcionais a inclinagdo da tubulacdo pode levar & transicdo, o que pode ser devido ao
desenvolvimento expacial de instabilidades. Duas bases tedricas diferentes sdo propostas: um modelo hibrido néo-linear
simplificado e a teoria de estabilidade linear. A formulcdo do problema é baseada no modelo de dois fluidos unidimensional
para escoamentos liquido-liquido [3][4][5], e 0 Método das Caracteristicas como método numérico. Os resultados obtidos, para
a propagacéo espacial das ondas interfaciais, através das duas bases tedricas, serdo comparados com resultados experimentais
obtidos no oleoduto direcional do NETeF da Escola de Enganharia de S&o Carlos e dados da literatura.

INTRODUCAO

Escoamentos bifasicos sdo observados em numerosos
processos naturais e industriais, sendo compostos de duas
fases imisciveis arranjadas em diversas configuragdes
geométricas ou padrdes de escoamento.

Escoamento de fases separadas compreende os padrdes
anular e estratificado. O primeiro tem sido sugerido como
uma alternativa rentavel para o transporte e elevagdo artificial
de Oleos altamente viscosos, além de ser o padrio com
ocorréncia mais comum em sistemas de refrigeragdo e na
producdo de gas natural. O segundo como uma forma
conveniente de evitar a formacdo de emulsdes de agua em
6leo em oleodutos e também com uma ocorréncia comum em
pogos de petroleo direcionais. Tais padrdes de escoamento sao
comumente modelados como tendo fases paralelas, i.e., um
escoamento bifésico paralelo.

Estabilidade hidrodinimica

A teoria da estabilidade hidrodindmica integra o escopo da
mecanica dos fluidos classica deste a primeira metade do
século passado [1]. Em [7], [8] e [9] verificam-se as bases
para o estudo da estabilidade hidrodinanica.

Os escoamentos que ocorrem na natureza t€ém que obedecer
as equacdes da dinamica dos fluidos e, além disso, serem
estaveis [10].

Em escoamentos, freqiientemente analisa-se a caracteristica
ondulatdria, por exemplo, da interface do escoamento bifasico
liquido-liquido. Assim, pode-se definir o estudo da
estabilidade/instabilidade hidrodindmica como o estudo do
movimento oscilatorio em fluidos. Tal estudo ¢ relacionado
com o crescimento, estabilizagdo ou decrescimento da
amplitude de oscilagdo de um determinado sistema fluidico,
apo6s uma perturbagao.

INDICE ARTIGOS

A andlise linear de instabilidades se da a partir da andlise
da estabilidade de um determinado sistema basico sujeito a
pequenas perturbagdes. Caso o sistema seja instavel a
pequenas perturbagdes, por suposi¢do, o sera também a
grandes perturba¢des. Pequenas perturbagdes causam
oscilagdes de pequena amplitude; assim sendo, os termos de
ordem maior das derivadas, nas equag¢des de movimento,
podem ser desprezados (aplicando série de Taylor as
derivadas). Portanto, as equagdes sdo linearizadas e chega-se
a definicdo matematica da analise linear de estabilidade.

Por outro lado, quando os escoamentos estdo em regime
ndo permanente, oscilagdes de grandes amplitudes tém de ser
levadas em conta. Entra-se, entdo, no campo da teoria nio
linear da estabilidade de escoamentos.

Voltando a analise linear de estabilidade, o ponto seguinte
seria determinar o que ocorre a partir da instabilidade. No
caso hidrodinamico, ocorre a mudanga para um novo tipo de
escoamento, sendo ele, em repouso, regime permanente ou
transitorio. Dentro dos transitorios, podemos ter oscilagdes
periddicas, escoamentos caoticos e turbulentos.

Através da teoria da estabilidade hidrodindmica, ¢ possivel
levar em conta o efeito de um numero de pardmetros
(instabilidades) sobre a transi¢do do regime laminar ao regime
turbulento.

a maior desvantagem da teoria linear é que ela considera
apenas perturbagdes infinitesimais, ndo levando em conta que
a instabilidade pode ser gerada por perturbacdes de amplitude
finita, mesmo quando o padrdo bésico é estavel sob
perturbagdes infinitesimais, o que é conhecido como
instabilidade sub-critica. Como instabilidade sub-critica
ocorre devido a presenca de perturbacdes de amplitude finita
ela s6 pode ser representada por teorias que sdo de natureza
n&o-linear. Um novo tipo de teoria, a fracamente ndo linear,
que pode ser considerada como uma correcdo das
aproximacdes feitas na teoria linear foi proposta [8].
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MODELAGEM
Modelagem do Escoamento Estratificado

A modelagem baseia-se em um escoamento como 0
apresentado na Fig. 1 abaixo. Nesse caso, o angulo de
inclinacdo sera um dos dados da modelagem, i.e., ela é valida
para escoamentos na horizontal e escoamentos em pequenas
inclinacdes. Em toda a modelagem usar-se-a o indice 1 para a
fase 6leo e o indice 2 para a fase agua.

1

N

Fig. 1 — Figura esquematica do padrédo de escoamento
estratificado liquido-liquido

Inicia-se a modelagem fazendo algumas hipéteses:
a) Escoamento isotérmico;
b) Né&o ha mudanga de fase;
¢) Né&o hé transferéncia de massa;
d) Fluidos incompressiveis.
Utilizando o modelo de dois fluidos, chega-se as seguintes
equacdes para a conservagdo da massa para as fases Oleo e
agua, respectivamente:

oh Ay 0V ah
oh _Movi 0k 1
at Ay oz 19z 0 @
dh Ay 0Vy dh
B2y, oy 2
Bt+Azaz+ 2 9z @

A equacdo da conservacdo da quantidade de momento
acoplada pela Lei de Laplace-Young é dada por:

Pz%_m%*‘PZVZ%_prl%*—L%_
aazz(;) = fe ®)
Onde:
fe=f(Vi,Vo, h(2)) = 7;$; (i"‘ Al_l) _%4' %_
(p2 = p1)gsinb @)
L = (p; — p1)g cos® ®)

Método das Caracteristicas

O método das caracteristicas (MOC na sigla em inglés) ¢
um método de resolugdo de sistemas de equacdes diferenciais
parciais de primeira ordem hiperbdlicas ou equagdes parciais
diferencias de segunda ordem hiperbdlicas. Que sdo aquelas
que possuem autovalores reais.

O método é uma variagdo do método de diferengas finitas
que consiste em encontrar, no plano espacgo-tempo, diregdes
em que as equagoes diferenciais parciais possam ser reduzidas
a equagdes diferencias ordindrias. Ele consegue reduzir a
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difusd@o numérica por permitir uma simulagdo da propagagdo
de uma onda de perturbagido no escoamento de forma acurada
e sem afetar o escoamento.

O inicio da utilizagdo do MOC em escoamentos remonta a
analise de transientes em escoamentos monofasicos; como
exemplo, pode-se citar os “Golpes de Arietes” [12]. Em
escoamentos bifasicos tem-se a sua utilizacdo na analise da
onda interfacial em escoamentos gas-liquido, como em [6],
onde ocorreu a andlise da transicdo do padrdo de escoamento
de fases separadas estratificado gas-liquido para o padrao
pistonado. Para escoamentos gas-liquido de fases separadas,
foi utilizado o MOC para a analise de estabilidade e
propagacdo de ondas interfaciais do padrdo de escoamento
estratificado gas-liquido [4].

Apesar de existirem, relativamente, muitos trabalhos sobre
escoamentos gas-liquido, as correlacdes e andlises feitas
nesses trabalhos, em geral, ndo podem ser usadas na andlise
de escoamentos liquido-liquido. Para o caso do método das
caracteristicas, no entanto, a utilizacdo desse ¢ feita em ambos
os tipos de escoamento, como apresentado por [13] e [3], com
a utilizagdo do método das caracteristicas em escoamentos
liquido-liquido de fases separadas para a analise de
estabilidade dos padrdes de escoamento.

Inicia-se a utilizagdo do MOC pelas equacdes de
conservagdo da massa para as duas fases, (1) e (2),
respectivamente para a fase 1 e fase 2, e quantidade de
movimento, (3).

Levando em consideracdo o deslizamento entre as fases no
escoamento estratificado liquido-liquido, pode-se ter duas
situacdes.

Deslizamento maior que 1:

No caso em que a velocidade do 6leo ¢ maior que a
velocidade da agua, temos deslizamento maior que 1:

s=-1>1 (6)

Assim, supomos que a condi¢do de estabilidade do MOC
(Courant-Friedrich-Lewy) seja de que a velocidade da onda
interfacial seja menor que a velocidade in situ da fase 6leo.

Assim, para a fase 2, 6leo, pode-se considerar que esta seja
quase-permanente, assim, pode-se integrar a Eq.(1):

Vi1 oVq _ Alaﬂ
== I (7)

Onde V;, representa a velocidade superficial da fase 6leo.
Assim:
_ 4

vy =t ®)

Substituindo (8) em (3), e dividindo todos os termos pela
densidade da agua, tem-se:

avy avy dh(z) ia3h(z) _
e TV, T T s T B ©)
onde:
L p1Vis?A%4,
G =———"—7F—= 10
17, p2A1d (10)
fe
E,=—=— 11
==L (1)
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Considerando a aproximagdo de ondas longas, onde os
fatores de tensdo superficial sdo despreziveis. Pode-se
reescrever a equacao (9) da seguinte forma:

aVy
0z

dh(z)
0z

+ G, +E =0 (12)

Assim, o sistema de trés equagdes diferencias parciais, que
modela o escoamento estratificado liquido-liquido, pode ser
reduzido a:

Oh L Ay dVy Ly O _
at | A, oz 297 —

0

(13)

av, av, dh _
?+V2¥+61£+E1 =0

Que na forma matricial é:

ah 4 ah

m Vv, 2\( 3 0

at 2 dz _
avy + < AZ) v, | — (—E ) (14)
7z G, V,/\= 1

at 0z

Seguindo a teoria de [17], aplicando o Método das
Caracteristicas, o sistema de duas equagdes diferenciais
parciais, (14), se reduz a um sistema de duas equacdes
diferenciais ordindrias, (15), cada uma ao longo de uma
diregdo caracteristica:

dh Hy dh Hy
B [mdhyp =0
dt G1 dt + 1 G1 ’

ao longode C;y =V, —/H,G; = ‘Zﬂ
‘ ' (15)

dh Hqi dh Hq
Dy [mdh_p =0
dt + G1 dt 1 G1 ’
dzy

ao longode Cyy =V, +,/H G, = -2

Onde, C;; e Cyq representam as direcdes caracteristicas, e
por simplicidade, escreve-se:

A
lefz
A

(16)

O sistema (15) pode ser resolvido numericamente, usando
o método das diferengas finitas, como segue:

Zik+1—Zi+1,k
) k — 17
Lik+1—ti+1k Llit1k a7
Zik+1"Zik
fHTE o 18
tij+1~tik Hlik (18)
Hi
hijesr — Rixie — r (Vz‘i.k+1 - V2i+1.k) +
i+1,k
E B (tigsr = tisax) = 0 (19)
Lit+1k Gy ik+1 i+1k
i+1,k
Hj
hijsr — hig — I (VZi,k+1 - VZi.k) +
ik

H
Eli,k\/(;:;k (tigs1—tix) =0 (20)
L,

Assim, para uma condi¢do inicial dada, ao longo de k e
i =1,-,n, as variaveis sd0 z;y, t;y, h;, € V, . Nos testes
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iniciais, considera-se a condic¢do inicial dada como uma onda
solitaria, da forma:

w(z,t) = A+ Bsech?(k(z — ct)) (21)

onde:

A - fator de amplificacdo;

B - amplitude maxima da onda;

k — é o numero de onda;

c - ¢ a celeridade (velocidade) da onda.

Pode-se calcular os valores para os pontos k+1 e
i =1,--,n, para as varidveis z; y 1, tig+1> Rik+1 € Vzl.ka, a
partir das Eqgs. (17), (18), (19) e (20).

A simulagdo inicia-se com a condicao inicial de equilibrio,
a qual ¢ imposta a condicdo inicial, a onda solitaria de
amplitude finita, assim, calcula-se a propagacdo desta onda ao
longo do espago e tempo. Podem ocorrer dois tipos de
propagag¢ao, dependendo dos valores de C; 4. Quando C;; > 0,
tem-se um escoamento supercritico, e a perturbagdo propaga-
se apenas em diregdo da corrente. Porém, quando C;; < 0,
tem-se um escoamento subcritico, ¢ a perturbagdo propaga-se
também contracorrente, em dire¢do ao inicio da tubulagdo ¢ é
refletida. Neste caso, alguns calculos adicionais sdo
necessarios, para verificar o crescimento da perturbacdo na
dire¢do contracorrente.

Assim, para C;; <0, usa-se a condicdo de velocidade
superficial constante, ¢ a equag@o da velocidade caracteristica
negativa, para o calculo das condi¢des de contorno, no ponto
emque z = 0:

Z1,k
tok+1 = tip — e (22)
hok+1 =
Hy VasA Hy
hie + |= ( -V, )+E L (torsr —t
1k 61, \R2gses 21k 11k G, ( 0Jet1 — k)
(23)

Onde A, , ., ¢ calculado iterativamente.

Deslizamento menor que 1:

No caso em que a velocidade da agua é maior que a
velocidade do 6leo, temos deslizamento menor que 1:

s=8<1 (24)
V2

Assim, supomos que a condi¢ao de estabilidade do MOC
(Courant-Friedrich-Lewy) seja de que a velocidade da onda
interfacial seja menor que a velocidade in situ da fase agua,
efetuam-se os mesmos passos feitos para o caso de
deslizamento maior que 1. Mas, neste caso, a fase considerada
em regime quase-permanente ¢ a fase agua, assim:

_ VoA

V.
2= 7,

(25)

Chega-se ao conjunto de equagdes diferenciais parciais:

ah Ay ovy oh

- —=0
ot Ay 0z 252
(26)
vy vy ah _
Onde:
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_ L paVastAPdy

Ry @7)
B =1 (28)
Novamente, por simplicidade:
= (29)

Aplicando o método das caracteristicas ao sistema (26),
chega-se ao sistema de equagdes diferenciais parciais:

dh Hy dh H:
ar o mzanr E, a2 0,
dt Gy dt Gy

ao longo de C;; =V, —JH,G, = ddzl
X t 30)

ah y [ran g i
+ szt+E2 GZ—O,

ao longo de Cy, =V, + /H,G, = dzz

O qual ¢ resolvido como explicitado para o caso de
deslizamento maior que 1.

Teoria da Estabilidade Linear

A teoria linear da estabilidade hidrodinamica estuda o
crescimento de perturbacdes infinitesimais na configuracao
inicial do escoamento, e ¢ feita utilizando-se a linearizagdo
das Egs. (1), (2) e (3).

As perturbagdes, no escoamento estratificado liquido-
liquido, podem ser representadas por (o sobrescrito * indicam
condigdes de equilibrio no escoamento):

V=V +w =1y
V2 = V20 + w, = VZO (31)
h=h+5~ h

As equagdes de conservagdo da massa linearizadas sdo,
respectivamente, para a fase 6leo e para a fase agua:

a8 Al aw1 0 a5

;_A.zo P +V1 6_Z=0 (32)
38 4 A)0wy o8
T TV =0 (33)

A equagdo de conservagdo da quantidade de movimento ¢
dada por:

dwy ow ow ow a8 336
P2t P S PV P T I 0 =
ore ofe oe
vl av, WZ o 0 6 (34)

A Eq. (34) ¢ derivada com relag@o a coordenada espacial z,
e substitui-se as Eqgs. (32) e (33) na equacdo derivada.
Operando a mesma, obtém-se uma equacao do tipo:

A0 A FED
o 4—[p2(v£)2 (V) — 2 L0]55-+

0 2%s
Z[Psz 2 0P1V1 +]a Py [Pz a 25 p Pei
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A% o dfe 0 dfe A0 afe| as A0 afe

A Voavily T T2 awnly 4,0 anlg) oz A anly
dafe
— | = 35
aRks )

A equacdo (35) pode ser reescrita da forma:

4
M13+N +2E——+F

26 25
az% 20t at2+GE+Ha_t_0 (36)

Desprezando os termos relativos a tensdo interfacial [11].

926 92 %5
Naz+2Eﬁ+F +G +H =0 (37)
Fazendo:
S = Omax etk (z—ct) (38)

Substituindo a Eg. (38) na Eg. (37) chegamos a um
critério temporal de estabilidade para o0 escoamento
estratificado liquido-liquido, baseado no nimero de onda k.
Utilizando o método de Gaster [2], os resultados da analise
temporal, k(T), w(T) e w;i(T), de obtencéo relativamente mais
simples, podem ser usados para obter 0s termos espaciais,
k:(E), w,(E) e ki(E), e assim, obter critérios de estabilidade
espaciais, relacionando as taxas de amplificacdo temporal e a
taxa de amplificacdo espacial pela celeridade da onda de
perturbacéo.

kg (T) = kg(E), wg(T) = wg(E) (39)
e
M == =S o ky(B) = = 5wy (T) (40)

O método de Gaster ndo foi desenvolvido para este tipo de
analise, no entanto estada sendo usado, apenas como uma das
bases para um desenvolvimento inicial de um critério de
transicdo espacial.

A Eq. (37) pode, também, ser resolvida pelo método das
caracteristicas, assim, pode-se verificar o desenvolimento
espacial da onda, e chegar ao ponto no espaco onde a
amplificagdo da perturbacdo pode causar a transicdo de
padrdo de escoamento.

RESULTADOS PRELIMINARES

Utilizando o método das caracteristicas, um programa em
plataforma Mathematica® foi feito e alguns graficos iniciais
de propagacdo de ondas foram gerados, porém, ainda sem
validag8o e sem comparagdo com dados experimentais, o que
segue ainda como estudo prospectivo e depende, ainda, do
levantamento de banco de dados sobre ondas interfaciais no
escoamento estratificado liquido-liquido. Na Fig. 2, abaixo, 0
eixo vertical indica a altura de agua, o eixo horizontal a
coordenada espacial e o eixo em profundidade a coordenada
temporal.

ANTERIOR PROXIMA



40

Fig. 2 - Desenvolvimento de uma onda interfacial usando
método das caracteristicas, grafico qualitativo.

BANCADA EXPERIMENTAL

Para o estudo da estabilidade do escoamento estratificado
oleo agua, sera utilizada a segdo de teste Oleoduto Direcional
inclinavel do NETeF (Fig. 3), sendo que esta ja possui a
instrumentagdo necessaria ¢ em estado operacional para a
caracterizagdo de padroes de fluxo, medidas de perda de
pressdo bifasica e de fragdo volumétrica in situ em
escoamentos bifasicos gas-liquido e liquido-liquido, e
trifasico liquido-liquido-gas.

Serdo  simulados  experimentalmente  escoamentos
estratificados 6leo-dgua e agua-ar em diversas inclinagdes. A
propagacao das ondas interfaciais serd filmada, e através do
software de analise de imagens “home-made” serdo analisadas
as caracteristicas da onda. A partir das caracteristicas da onda
¢ do “ponto de arrebentacdo”, crescimento da instabilidade até
transi¢@o para outro padrio de escoamento, pode-se comparar
os resultados com o modelo proposto, tanto de estabilidade
linear espacial, quanto do método das caracteristicas.

Os fluidos utilizados serdo: 6leo mineral de viscosidade
100cP e densidade de 880kg/m?, e 4gua com densidade de 1cP
e densidade de aproximadamente 1000kg/m’, e ar
atmosférico.

Fig. 3 — Foto da sec¢do de testes Oleoduto Direcional do
NETeF.

ESTUDO PROPSEPCTIVO

As proximas etapas do estudo do desenvolvimento espacial
de instabilidades no escoamento estratificado liquido-liquido,
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englobam o levantamento de um banco de dados de ondas
interfaciais em escoamento estratificado liquido-liquido, a ser
realizado no NETeF e encontrados em artigos como [14].
Com este banco de dados em maos, seremos capazes de
alimentar o programa em MOC com ondas iniciais idénticas
as  observadas  experimentalmente e  verificar o
comportamento do modelo sugerido na previsdo do
desenvolvimento espacial destas ondas. A andlise aqui, mais
importante, serd relacionada ao angulo de inclinagdo, para
verificagdo da importancia desta na estabilidade/instabilidade
deste padrao de escoamento

Uma proxima etapa € o desenvolvimento do método das
caracteristicas para a equacdo da onda interfacial, Eq. (37),
visando também a analise da propagacao de ondas através de
outra modelagem.

Também esta sendo estudada uma forma de acoplar os
efeitos de tensdo interfacial a modelagem, visto que,
diferentemente dos escoamentos gas-liquido, este tem papel
importante na estabilidade dos escoamentos liquido-liquido
[5].

A ultima etapa ¢ o desenvolvimento de um critério de
transi¢do espacial para o escoamento liquido-liquido
estratificado. Espera-se que este critério seja capaz de capturar
a fisica do problema de estabilidade/instabilidade do
escoamento estratificado liquido-liquido.
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NOMENCLATURA

Simbolo  Quantidade Unidade SI

w,2 Indice de Agua, parede -

o1 Indice de Oleo -

i indice de termo Imaginario, -
interface -

r Indice de termo Real -

LT fndice de Tempo s

2ZF Indice de Espaco m

h Altura de agua m

A Area m’

AS; Perimetro da Interface m

s Perimetro molhado m

|4 Velocidade in-situ m/s

Vos Velocidade superficial de 6leo m/s

p Densidade kg/m?

g Aceleragdo da gravidade m/s?

9 Angulo de inclinagio °

K Fator de forma Adimensional

T Tensao N/m?

8w Perturbacao na condigdo inicial —m

c Celeridade da onda m/s

K Numero de onda -

» Frequéncia angular da onda rad/s
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DEVELOPMENT OF INSTABILITIES IN SPACE IN STRATIFIED LIQUID-
LIQUID FLOW
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ABSTRACT

This paper presents a prospective study on the spatial development of instabilities in stratified oil-water flow. The main goal is
to find out the point in space where hydrodynamic instabilities become so big that transition to other flow patterns occurs. The
idea is based on the theory that considers that instabilities may develop in time as well as in space, which implies in a stability
criterion based on a Reynolds number that is a function of a space coordinate, in analogy with classical works on boundary
layer flows [1], [2]. We propose that in directional oil wells, for instance, inclination could lead to transition, which could be
due to spatial development of instabilities. Therefore, we propose the study of the spatial evolution of interfacial waves in
stratified oil-water flow. Two different theoretical bases are proposed for the investigation: a hybrid simplified nonlinear and
the linear hydrodynamic theory. The formulation is based on the one-dimensional two-fluid model for liquid-liquid flows
[3][4][5] and the numerical method is the Method of Characteristics (MOC). For both cases, the simulation of the propagation
of the interfacial wave is compared with numerical data from the literature and with experimental data acquired in the
inclinable pipeline of the Laboratory of Thermal and Fluids Engineering of the Engineering School of S&o Carlos — USP.
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ABSTRACT

Different types of gravitational gas separators have been proposed to avoid failures in the submergible centrifugal pump (SCP)
systems caused by the excess of free gas in the suction of the pump. Recently, a new and elucidating model for the inverted-
shroud gas separator has been reported in the literature. That model describes the inverted-shroud separator phenomenology
and it is proposed a methodology for the prediction of the total gas separation as a function of the two-phase turbulent kinetic
energy dissipation into the separator. However, the energy dissipation length parameter (L) is considered constant. The main
goals of this study are the development and experimental validation of a correlation for L, that ensures the total gas
separation. New data were collected in an inclined inverted-shroud separator of diameter 65 mm and length 7.5 m at 15 and 45
degrees from the horizontal. Air and water at near atmospheric pressure constituted the gas and liquid phases. The
experimental work determined the function of L ;; with inclination angle, liquid flow rate and liquid viscosity. The results show
that the proposed correlation can be applied for the optimized design of the proposed inclined inverted-shroud separator.

INTRODUCTION

Failures in the submergible centrifugal pump (SCP) are
caused by high quantities of free gas in the suction of the
pump. This problem is avoided by employing gas separators
of centrifugal, helical or gravitational types.

Centrifugal separators have the problem of high
maintenance costs due to the moving parts, although they
present better separation efficiencies. Fixed helical separators
overcome the moving-part problem, but the helix reduces the
cross-sectional area of the annular channel. Available data
show that centrifugal and helical separators have similar
separation efficiencies [1-3].

The literature also repots a gravitational gas separator with
annular geometry known as inverted-shroud separator [4-5].
Those authors show that it can reach separation efficiencies
similar to those achieved by centrifugal and helical separators.
Unfortunately the information available on inverted-shroud
separators is quite scanty.

Although Vidal et al. [4] present an elucidating
phenomenological model for total gas separation based on the
two-phase turbulent kinetic energy dissipation, they do not
offer any expression for the energy dissipation length
parameter (Lgy;;).

The main goals of the present study are the development
and validation of a correlation for L, that ensures the total
gas separation for the Vidal ez al.’s model.

REPORTED MODELLING

Vidal et al. (2009) [4] reported a new phenomenological
model for gravitational gas separation in an inclined annular
channel whose geometry is similar to the present inverted-
shroud separator. The researchers noted that when the

INDICE ARTIGOS

separator is installed in an inclined angle it has the potential to
convert a downstream, vertical and chaotic flow into a free-
surface flow, and the incorporation of gas during the impact
between the liquid phase and liquid interface, which happens
at the inner-annular level (/AL, Fig.1), is reduced.

The researchers showed that the phenomenology of the
inverted-shroud separator is essentially as function of four
types of flows (Fig.1): an upward two-phase annular-channel
flow (flow type A) is observed when the two-phase mixture
flows through the outer annular channel; at the shroud inlet
occurs segregation of the gas and liquid phases, thus a free-
surface annular-channel liquid flow driven by gravity is
presented (flow type B),i.e., the liquid phase flows through
the inverted-shroud; when the free-surface flow impacts on
the inner-annular liquid level (/4L) an aeration process
occurs, this type of flow was called transition annular-channel
flow by the researchers (flow type C); if the inverted-shroud
separator works properly the production pipe has only single-
phase liquid flow to deal with (flow type D).

The model was qualitatively compared with data from the
literature [5], with good agreement. The Vidal ef al.” model
explains physically the results obtained by Rondy et al. [5],
i.e.: the separation efficiency increases with increasing the
liquid viscosity; the separation efficiency increases with
increasing the liquid flow rate; and the separation efficiency
decreases with increasing the gas flow rate.

Features of the Phenomenological Modelling

The reported model [4] proposed a total gas separation
criterion based on the prediction of the /4L position: there is a
specific position of /4L for which there is a minimum length
ajy that ensures the total gravitational separation of all
bubbles generated in the type C flow (see Fig.1).
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Production pipe

shroud

N.R. (Reference Level)

Inner Annular

Outer Annular

Figure 1. Schematic description of the phenomenology of inverted-shroud separator presented by Vidal et al. (2009) [4]. The
points 1 and 2 indicate the path of the liquid from the inner-annular level (IAL) to the the production pipe outlet, respectively. The
letters represent flow types.

It is supposed that in the transition annular-channel flow
(type C, Fig.1) bubbles are generated due to the turbulent
kinetic energy dissipation. These bubbles are subjected to
turbulence, gravity, buoyancy and drag forces.

The length a;, that ensures the total separation of the
bubbles can be expressed by

agmi 2 Agey T AStokes (1)

where a,., and ageis stand for development length of the
velocity profile and length of the parabolic path of the bubbles
in the inner-annular channel, respectively, given by [6-8]:

(z/2)d;
AStokes = Vai % (2)
ter
dgpy =44Re, 0 d,; 3)

where V,; and V,,, are the inner-annular channel and terminal
velocity, respectively.

From the equation of conservation of mass for steady state
and fully-developed flow it is determined the inner-annular
channel velocity as follows [6; 8-9]:

Qp =AgVy = A4,V = Atthp 4)
o
Vlli = A_p (5)

at

According to Stokes’ law, the terminal velocity is as
follows [6-7]:

— (pw _pa)gdb2
184,
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(6)

ter

where d,, is the bubble diameter. This diameter is estimated
from the balance between surface tension and shear stress
forces [7; 10-11]:

w

Y
db=1,15£—J Egy ()

where E represents the energy dissipation rate per unit of
mass and can be expressed by:

_1
2 Ldis

®)

dis

The free-surface liquid velocity (V) is expressed by [6; 9;

12]:
vy = [Pl ©)

where Dy, is the hydraulic diameter of the free-surface flow, f;,
is the Darcy’s friction factor for free-surface flow and £ is the
shroud inclination angle.

Details for the calculation of £;; , and Dy, can be found in [4;
8; 13-15].

ENERGY DISSIPATION LENGTH
Deduction of L
Considering steady state, the kinetic energy per unity mass

of the free-surface liquid flow before impacting on the inner-
annular liquid level (/4L) can be represented as follows
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1
ec== V3 (10)
We suppose that all kinetic energy is dissipated in the
transition annular-channel flow (type C, Fig.1). Therefore, the

energy dissipation rate per unit of mass can be given by

m m
H€C=EV§ (11)

Edis =
where m is the mass flow rate of the free-surface flow and M
is a generic mass of liquid related to the amount of energy
dissipated within a certain length.

The factor m /M of Eq.(11) can be expressed by

ﬂ.= 'DWQP — prslel (12)
M pw'IL prledis

Reducing and substituting Eq. (12) into Eq. (11) one
obtains:

3

V.
Ly, =——L 13
dis 2Edis ( )

where the parameter L ; is the energy dissipation length of a
generic liquid mass and it is related the two-phase turbulent
kinetic energy dissipation.

Correlation for L

A correlation for Ly based on the phenomenology
described above as a function of the liquid flow rate (Q,),
liquid viscosity (u,,) and inclination angle (5) was developed.

Based on the experimental observation:

1
Lis #waﬂ,Q—p (14)

Then, the following empirical correlation for Ly, is
proposed:

nsinf8
Lyis =< [g_oj (15)
4

where c; and n are constants to be adjusted and the liquid
viscosity is implicitly taken into account in the Q, parameter.
It represents the critical liquid flow rate related to transition
from laminar to turbulent flow in the inner-annular channel,

:UwAai

wai

0, =Re, ,Re,, =2100 (16)

where D,; and A, are the hydraulic diameter and cross-
sectional area of the inner-annular channel, respectively. It
should be noted that Eq.(15) is valid for turbulent annular-
channel flow.
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EXPERIMENTAL WORK AND FACILITIES

The experimental work was performed at air-water test
loop of the Thermal-Fluids Engineering Laboratory (LETeF)
of the Engineering School of Sao Carlos (USP). The collected
data were used to adjust constants ¢; and n of Eq.(15). Fig.3
shows a schematic representation of the test loop. The
components and measurement instruments are designated by
letters and numbers and are listed in Tab. 1 and 2,
respectively.

Table 1. Air-water test loop components.

Letter Component
A Air Compressor
B Cooling and filtering system
C Air tank
D Air regulating valve
E Globe valve @1 1/2”
F Water Tank
G Globe valve @1 1/2”
H Globe valve @1 1/2”

—

Water screw pump

Frequency shifter

Globe valve @1 1/2”

Globe valve @1 1/2”

Air/Water mixer

Inclined structure system

Test sections - 10,5 m.

Air Pressure regulator valve

o = o Z| | & & —

Air/Water separator tank

Water from the tank F flows through pump I and its flow
rate was measured by the positive-displacement flow meter 4.
Water is mixed with air in the mixer and the two-phase
mixture flows through the test section. The air flow rate was
measured upstream and downstream by identical positive-
displacement flow meters 1 and 9, respectively. The mixture
was collected and separated by gravity in tank Q.

The test section is made of tree concentric tubes. The outer
(casing) and inner (shroud) tubes are made of glass. There is
also an innermost pipe (production pipe) made of PVC (see
Fig.1). The total test-section length was 10.5 m and was
assembled in sections of 1.5 m by means of PVC flanges. The
external diameters of the outer tube and shroud were 115 and
75 mm, respectively, and both had wall thicknesses of 5 mm.
The external and internal diameters of the production pipe
were 20 and 17 mm, respectively.

Experiments were conducted in the test section at 15 and
45 degrees from the horizontal. Air and water at near
atmospheric pressure constituted the work fluids. The liquid
flow rate was in the 9-26 1/min range and the average inlet gas
mass flow rate was 1.18 kg/hr. Data of gas-separation
efficiency were collected as a function of liquid flow rate
(Op), inlet and outlet air mass flow rates, inclination angle and
IAL position.
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Figure 3. Air-water test loop at the Thermal-Fluids Engineering Laboratory (LETeF) of the Engineering School of Sao Carlos
(USP). The letters and numbers represent the components and measurement instruments, respectively (refer to Tab. 1 and 2).

Table 2. Measurement instruments of test loop

Number Component Manufacture/model Range Accuracy
1 Air flowmeter Oval Gal50 0 to 20 I/min 1%FE
2 Pressure transducer Novus 510 0 to 5 bar 0.5% FE
3 Temperature sensor APPA MT-520 -200 to 1372 °C 0.1%RD+1°C
4 Water flowmeter Oval OGT 1 to 35 I/min 0.75% RD
5 Pressure transducer Novus 510 0 to 5 bar 0.5% FE
6 Temperature sensor APPA MT-520 -200 to 1372 °C 0.1%RD+1°C
7 Pressure transducer Novus 691 -1to I bar 0.3%FE
8 Pressure transducer Novus 510 0 to 5 bar 0.5% FE
9 Air flowmeter Oval Gal50 0 to 20 I/min 1%FE
10 Mercury barometer Princo 453 647 to 830 mm Hg 0.5 mm Hg
11 Mercury thermometer Princo 453 15t0 50 °C 0.5°C

nsin
RESULTS AND DISCUSSION L =0.1] 2000142 a7)
9

The Vidal et al’s model [4] was implemented in
Mathematica® and applied to simulate the flow and geometric
conditions carried out in the LETeF’s experimental facilities.

First, the effect of ¢; on a4, were evaluated assuming that
n = 0. Figures 4 and 5 show the results for 15 and 45 degree
of inclination, respectively. It was observed that c; has little
influence on a,;, and consequently on L. On the other hand,

bubbles were seen to behave in a high turbulent manner until efficiency are plotted as a function of the fitting parameter .

about 10 cm downstream t.he .I'A'L (Flg'. 1.’ W1 th-would The areas above and under the curves can be seen as regions
suggest that the .turbulent klinet1c energy dissipation would of predicted efficiencies of 100% and less than 100%,
occur mainly within that distance downstream. For these respectively. Data of 100% and less than 100% of gas-

reasons, a value of 0.1 m was chosen for ¢;. . . .
Th . tal adiustment of the lation (Eq. 17 separation efficiency are represented by the triangular and
¢ experimental adjustment of the L, correlation (Eq. 17) square dots, respectively. Experiments showed that n > 4.5,

is expressed by Eq.(17), ensures a reliable prediction of total gas separation
for the tested cases.
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where Ly is given in meters.

Figures 6 and 7 show comparisons between experimental
aqy, versus Q, data collected in this work and model
predictions for 15 and 45 degrees of inclination, respectively.
Three different curves of predicted 100% gas-separation

INDICE ARTIGOS




2° Encontro Brasileiro sobre Ebuli¢cao, Condensagdo e Escoamentos Multifdsicos
Séo Carlos, 3 - 4 de Maio de 2010

335 35
F —c1 =005 F —¢1=005
30f ] a0k ]
a5 F coeep =l ] a5 E <=l 3
E20E - 5= ] E a0p - —oy=02 ]
E 15F ] ..?- 15F ]
10 == 10
05F 3 05F 3
DD : 1 1 1 1 1 DD : 1 1 1 1 1
00001 0.0002 0.0003 0.0004 0.0005 0.0006 00001 0.0002 0.0003 0.0004 0.0005 0.0006
Op [m3s] & [m3fs]
Figure 4. Influence of c¢; on ayy, for f=15° (n = 100%, n = 0) Figure 5. Influence of ¢; on a4, for f=45° (n = 100%, n = 0)
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Figure 6. IAL length as a function of liquid flow rate. Experimental (dots) and predicted (curves) separation efficiencies for f =
15°. The lines represent 100% efficiency and show the influence of parameter » of the proposed correlation. The triangular dots
represent efficiencies of 100% and the square dots efficiencies lower than 100%; n = 4 showed the best agreement.
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Figure 7. IAL length as a function of liquid flow rate. Experimental (dots) and predicted (curves) separation efficiencies for f =
45°. The lines represent 100% efficiency and show the influence of parameter » of the proposed correlation. The triangular dots
represent efficiencies of 100% and the square dots efficiencies lower than 100%; n = 4 showed the best agreement
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CONCLUSIONS

A new empirical correlation for the prediction of the
energy dissipation length associated with the two-phase
turbulent kinetic energy dissipation for in inverted-shroud
separator has been presented. The correlation was based on a
model found in the literature and manages to include the
liquid physical properties, separator geometry, liquid flow rate
and inclination angle. New data of gas-separation efficiency
as function of liquid flow rate, gas mass flow rate for 15 and
45 degrees were collected. The model predictions was
compared with the new experimental data and the agreement
was quite good.
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NOMENCLATURE

A area (m’)

ayy  length of maximum efficiency (m)
d diameter (m)

D hydraulic diameter (m)
E rate energy dissipation per mass unit (W/Kg)
e/D  relative roughness (nondimensional)

f friction factor (nondimensional)

g gravitational constant (m/s”)

hr head loss (m)

h,, liquid level (m)

L pipe length (m)

Lgs  energy dissipation length (m)

P pressure (Pa)

0,  liquid flow rate (m*/s)

Re Reynolds number (nondimensional)
S perimeter (m)

Vv velocity (m/s)

Z hydrostatic height (m)

Greek letters

U dynamic viscosity (Pa s)

p inclination angle (°)

n efficiency (nondimensional)

p
o

density (Kg/m’)
interfacial tension (N/m)

Subscripts

1,2 input and output of control volume, respectively

a gas

ai inner-annular channel

b bubble

ep outer-production-tube

i interface

ii internal-shroud

tp production-pipe

sl free surface

w Liquid
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EFFECTS OF FLOW TRANSPIRATION ON PRESSURE
LOSSES IN HORIZONTAL SLUG FLOW
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ABSTRACT

The present work investigates the behaviour of slug flows in horizontal pipes with a permeable wall.

Measurements of pressure drop and of local velocity are given for nine different flow conditions. The liquid

phase velocity was measured with laser Doppler anemometry. Single-phase data are compared with the
results of other authors. The influence of flow transpiration and of roughness on the features of slug flows

is shown to be pronounced. A Shadow Sizer system coupled with Particle Image Velocimetry is used to

account for the properties of the slug cell.
Keywords: slug flow, roughness, transpiration.

1 Introduction

Horizontal drilling technology in oil exploration, devel-
opment, and production operations has become an im-
portant industrial practice over the last 20 years. In
a horizontal well, very large areas of reservoir rock are
exposed to the wellbore surface. The great advances in
technology have meant that horizontal wells can now
be constructed with more than 2000 meters. To fill
the space between the screen casing and the bore hole,
a high conductivity hydraulic sand or gravel packed
“wall” is normally used. Upon the action of the reser-
voir large pressures, fluid is then transpired from the
rock reservoir into the wellbore. Over short lengths, the
effects of transpiration on the flow properties including
the pressure drop can be neglected. However, over long
ranges the skin-friction needs to be detailed known so
that realistic estimates of pressure drop can be made.

For fully developed laminar flow of an incompress-
ible viscous fluid in a porous pipe with suction or injec-
tion, exact solutions of the Navier-Stokes equations can
be found (see, e.g., Oxarango et al. (2004), Erdogan
and Imrak (2005)). These flows are typical of filtration
systems and, therefore, have been studied intensively
mainly by the chemical engineering community.

In petroleum applications, however, most industrial
flows occur at very large Reynolds number so that tur-
bulent effects must be taken into account. The imme-
diate consequence is that any proposed solution must
now be followed by a representative closure hypothe-
sis and by boundary conditions that account for wall
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roughness. The evident increase in complexity means
that approximate solutions must be sought through
singular perturbation methods. In fact, an applica-
tion of asymptotic techniques to the Reynolds Aver-
aged Navier-Stokes equations (RANS) together with the
mixing-length hypothesis can be shown (Silva Freire,
1988) to furnish a local analytical solution that is valid
in the fully turbulent region and has an explicit depen-
dence on the transpiration rate. An integration (Cruz
et al., 2009) of this solution yields a resistance law for
smooth and rough pipes at large Reynolds numbers that
contains a bi-logarithmic term. Such asymptotic bi-
logarithmic law naturally incorporates the effects of lo-
cal Reynolds number and transpiration rate.

The law of resistance introduced in of Cruz et al.
(2009) is valid for single-phase flows and has been ex-
tended to incorporate roughness effects. The underlying
hypothesis is that flow transpiration at the wall is homo-
geneous. This approach is different from other authors
(see, e.g., the review paper of Clemo (2006)), who in-
stead have preferred to describe frictional losses in per-
forated pipes through a decomposition of effects: wall
friction, perforation friction and mixing effects. In most
cases, perforation friction is associated with an increase
in roughness. The mixing effects, on the other hand, are
compared to the problem of multiple interacting jets in
a cross flow. This solution strategy results in such a
complex analysis that only external empirical evidence
can be used to determine the correct behavior of the
friction contribution.

The model of Cruz et al. (2009) was comprehen-
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sively validated against the experimental data of Olson
and Eckert (1966) and of Su and Gudmunsson (1998).

In many important applications, however, the flows
of interest include long isolated bubbles, such as those
observed in horizontal slug flows. To the best of the
present authors’ knowledge, this particular problem has
not been addressed before: slug flow in pipes with
rough, porous walls.

The purpose of the present work is to carry out an
experimental study of slug flow in horizontal pipes with
a permeable wall. In addition to pressure loss data, the
work presents local velocity and turbulent profiles ob-
tained through Laser-Doppler Anemometry. The anal-
ysis also compares single-phase data with the measure-
ments of Olson and Eckert (1966) and of Su and Gud-
munsson (1998) and with results obtained with the the-
ory of Cruz et al. (2009). Local mean velocity mea-
surements are made to assess the bi-logarithmic term
predicted by Silva Freire (1988).

Pressure drop data are used to assess the differences
between predictions given by the single-phase model and
the slug flow. The influence of flow transpiration and
of roughness on the features of the slug is accounted for
by Laser-Doppler measurements in two test sections. A
Shadow Sizer system coupled with a Particle Image Ve-
locimetry system is used to account for the properties
of the slug cell.

2 Short literature review

The effects of a porous wall on the velocity and pressure
distributions in fully developed channel flow were early
studied for two-dimensional incompressible steady-state
laminar flow. Solutions of the N-S equations were ob-
tained through a perturbation series with the recipro-
cal of the wall Reynolds parameter as a perturbation
parameter (Berman (1953), Terrill (1964)). The theo-
retical results were subsequently confirmed by measure-
ments on pressure drop and exit centerline velocities
(Bundy and Weissberg, 1970).

Despite its limitation to low Reynolds number flow,
laminar solutions continue to draw some attention, in
particular in connection with systems consisting of par-
allel porous channel bundles. Typical examples are the
works of Oxarango et al. (2004) and Erdogan and Imrak
(2005).

Unfortunately, in many technological applications,
the Reynolds number is high and the flow turbulent.
A major contribution to the description flows in pipes
with wall suction or injection was given by Olson and
Eckert (1966). To study the effects of flow injection on
the thermal protection of walls, these authors analyzed
the turbulent flow of air in a porous tube with circular
cross section. The tube had a 50 percent porosity and
was wrapped with several layers of rayon cloth to ensure
uniform injection rates. The data reduction was based
on a balance of the mass and momentum equations. Re-
sults were presented for the local mean velocity profiles,
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static pressure, mass flow rate and wall shear stress.

In many problems, however, local information on the
flow properties is required. The usual approach then to
find analytical solutions is to consider perturbation solu-
tions to the Reynolds averaged Navier-Stokes equations
(RANS) together with the mixing-length hypothesis for
turbulence closure. By treating the small parameters in-
dependently, a local mean velocity profile solution can
be found for the fully turbulent region from a double in-
tegration of the RANS. This solution involves logarith-
mic and bilogarithmic terms (Stevenson(1963), Simpson
(1970), Silva Freire (1988)).

Studies that cover problems of interest to the
petroleum industry are much more difficult to identify.
Those that be found deal with single phase flows.

Su and Gudmundsson (1998) divided the total pres-
sure drop in horizontal pipes into four distinct effects:
flow acceleration, wall friction, perforation roughness
and fluid mixing. Their work suggests that the pres-
sure drop due to the roughness provoked by the perfo-
ration is eliminated by the inflow when the transpira-
tion rate reaches a certain limit. Experiments were con-
ducted in a pipe with 0.022 mm internal diameter and
0.6 m length. The perforation was provided by drilling
158 holes of 3 mm in the pipe. The resulting poros-
ity was 0.027. The measured pressure drop due to wall
friction, perforation roughness and mixing effects was
obtained by subtracting the pressure drop due to flow
acceleration from the total pressure drop. The ordinary
wall frictional pressure drop was calculated through the
Darcy-Weisbach equation.

Schulkes and Utvik (1998) conducted experiments in
perforated pipes much in the some way as Su and Gud-
munsson (1998). Some differences were present in pipe
geometry and flow conditions. However, the basic con-
clusions were the same. Authors found that when the
transpiration rate is small, lubrication of the pipe flow
occurs. For high transpiration rates, on the other hand,
a sudden jump in pressure drop was observed.

The work of Yalniz and Ozkan (2001) simulated flow
injection in a horizontal well with just two discrete per-
forations. Thus, the dynamics of the flow is more associ-
ated to a description of the mixing effects of jets in cross
flow than to the effects of a homogeneous flow transpi-
ration at the wall. The investigation is reported to use
theoretical and experimental models for the derivation
of an expression for the friction factor. The so-called
theoretical models, however, do not appear to the first
principles. Instead they are based on simple dimensional
analysis and strong empirical input. With no influx,
the wall perforations are said to produce a reduction in
pressures gradients proportional to their area.

Clemo (2006) performed a comparison of some ex-
isting theories for pressure loss prediction with the data
of Olson and Eckert (1966), Siwon (1987) and Su and
Gudmunsson (1998). The models of Siwon (1987) and
Yuan et al. (1997) recognize the flow acceleration ef-
fects reported in the integral analysis advanced by Olson
and Eckert (1966) and use experimental correlations to
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propose a wall shear stress equation. The analysis con-
cludes that (i) the perforations provoke an increase in
pressure losses irrespective of the transpiration rate and
(ii) fluid transpiration provokes larger pressure losses
than would occur without inflow, but not as large as
would be expected considering only the momentum in-
crease induced by increasing velocities.

3 Theoretical background

3.1 Resistance law for smooth pipes
Define the friction coefficient A through
PL—p2 _ Ap

where D denotes the pipe diameter, U, is the mean
flow velocity and L the length of a fluid cylinder.

For very large Reynolds numbers, it can be shown
that the resistance law for smooth pipes is

= 2.035log (R.VA) - 0.8 2)

S-

with R, = U, D/v.

3.2 Resistance law for smooth pipes
with wall transpiration

For flow subject to wall transpiration, Cruz et al. (2009)
showed that Eq. (2) must be replaced by

1= z\g(z, 5In(Re™) + A — 3,75) + v (1,56 In*(Re™)

A2
+(1,25A — 4,68) In(Re™) + o+ 1,864+5,47)
(3)

with

UnD VA
Vo422

and Ret =

+
Uy =

(4)

=

The normal velocity at the wall is represented by v,,.
Parameter A is given by

v
A=5-512-".
5—5 i (5)

The transcedental equation, Eq. (3), gives A for
given Re™ and v.
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3.3 Resistance law for rough pipes

The law of resistance for flow in a rough pipe was shown
by Nikuradse (1933) to have the form

U 1 Y
U*—%1n<ks>—|—B, (6)
where k; is a characteristic length of the roughness and
B = 8.5 (completely rough regime).

In fact, B was shown to be a function of Rej (=
ksu./v). The behaviour of B for the three types of flow
regime discussed by Nikuradse (1933) has been stud-
ied by several authors. For example, Ligrani e Moffat
(1986) suggest the following functional dependence

B =850+ —"1In(Rey) + (1 - 0)C, (7)

x

where Rep = ksu./v, C = 5.1 and o = sin((1/2)7rg)
with

R
In ( Ref:s )
g= el ®)
ln( e’“)
Rey, s
Rey s = 5, Rey, = 70 and this approximation is valid
in 5 < Rey < 70.
The resistance formula for flow in a rough pipe can
be obtained by integrating Eq. (6) over the cross-
sectional area of a pipe. The result is

A = [0.881n(R/ks) + 0.35B — 1.33] 2 (9)

A comparison of Eq. (9) with the experiments of
Nikuradse shows that for a fully rough regime the In
additive term should be replaced by 1.74.

3.4 Resistance law for rough pipes with
wall transpiration

A law of resistance for rough pipes with wall transpi-

ration can now be deduced provided the results of the
previous sections are taken into account. Let us define

Re™ = R/ks and Ay = B - 512 v,,/U. Tt follows imme-
diately from Egs. (3) and (9) that

1= 2\\?5(2.5110(1%/1@3) + Ay, — 3.75) + v (1.56 In?(R/ky)

A
+ (1.25A; — 4.68) In(R/ks) + Tk + 1.86 A, + 5.47).
(10)

4 Experiments

The main objective of the experiments was to study
the influence of flow transpiration on the distribution of
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pressure loss in turbulent flows inside rough, porous cir-
cular pipes. The investigation has been carried out for
single phase flows (water) as well as for two-phase air-
water slug flows. To the present authors’s knowledge,
this is the first time that such experiments are executed.
Therefore, the results obtained in the present investiga-
tion should provide an important database to which the
predictions of theoretical models should comply.

4.1 Experimental set up

To simulate flow transpiration from a rock reservoir
to an horizontal well, a sophisticated experiment has
been assembled in the Flow Dynamics Measurements
Laboratory of the Brazilian Institute of Standards (IN-
METRO). The test section consists of three concentric
stainless-steel tubes, as shown in Fig. 1. The inner
pipe was made by winding on a cylindrical mandrel four
layers of a very fine wire mesh that were subsequently
welded at the joint points to produce a rigid 34 mm
diameter tube. Using the same construction method,
an intermediate tube with 95 mm diameter was made
of a single perforated sheet 1.5 mm thick and 50 per-
cent porosity. The annular region between the inner and
intermediate pipes was filled with small bits (2.5 mm ex-
ternal diameter, 0.5 internal diameter, 3.0 mm length)
to simulate the porosity of a rock reservoir. The outer
pipe consisted of a solid 3 mm thick, 123 mm diameter
stainless-steel tube. The room between the intermedi-
ate and outer pipes served as a plenum chamber, so as
to make sure that an uniform transpiration rate could
be achieved for every test condition.

Plenum
chamber

Figure 1. Description of the test section concentric
pipes: a) schematic view, b) general illustration.

A schematic diagram of the piping system is shown
in Fig. 2. The piping system consisted of two water cir-
culation loops. The fist loop was used to supply water
and air to the through flow in the porous, rough pipe.
Water for transpiration was introduced through two in-
jection valves into the plenum chamber and into the rock
reservoir. The whole apparatus consisted of six sep-
arated 1-m segments. These segments were connected
through 25-mm thick sheets of plexiglass that worked as
inspection windows. The windows allowed the use of op-
tically based measurement instruments. Thus, the total
length of the test section was 6175 mm. Three pumps
were used to provide the water supply. The pumps could
be re-arranged between main pipe and the injection line
so as to furnish the desired conditions. The air nozzle
was installed 1-m upstream of the well entrance. The
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connection pipe between the air nozzle and the entrance
was made of plexiglass so that flow visualization was
permitted.

—

. Water tank
\/ Flowmeter H

R xR
Air nozzle

@ ® e ® GO & @

Pumps

Transparent [ [ |
sections -

Figure 2. Overview of the experimental set up: a)
schematic diagram, b) general view.

4.2 Measurements of flow properties

Every 1-m of test section was fitted with two pressure
taps with 50-mm spacing between them. A set of valves
connected the taps to a differential pressure transducer
(Emerson 3051) to provide the pressure distribution
along the whole length of the simulated well. A single
flowmeter was used in the supply line of the entrance
of the inner pipe. All velocity profiles and additional
flow rates were measured with laser-Doppler anemome-
try. The one-component Dantec laser-Doppler anemom-
etry system used a 400 mW Ar-ion tube laser and was
operated in the forward-scatter mode to measure mean
and fluctuating velocity fields. A Bragg cell unit was
used to introduce a digitally-controlled electronic shift
in order to resolve the direction of the flow field and
give correct measurements of near-zero mean velocities.
The two light beams that emerged from the 60 mm di-
ameter FiberFlow probe were made to pass through a
beam expander with expansion ratio of 1.98. This op-
tical component was used to increase the beam spacing
and, as a consequence, to provide a smaller measure-
ment volume of dimensions 49.6 ym x 49.9 ym x 150
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Figure 3. LDA system operating on the well set up.

Front lens with 310 mm focus length were mounted
on the probe to accurately position the measurement
volume on the centerline of the inner pipe. The signals
from the photo-multipliers were digitized and processed
through a burst spectrum analyzer BSA P60 operat-
ing in single measurement per burst mode. The Dan-
tec BSA Flow Software 4.50 were used to calculate the
Doppler frequencies and the resulting velocity samples.
A series of LDA biases were avoided by adjusting the
strictest parameters on the data processor and software.

The PIV measurements were performed with a two-
dimensional La Vision system. The light source was fur-
nished by a double pulsed Nd:YAG laser that produced
short duration (10 ns) high energy (120 mJ) pulses of
green light (532 nm). The collimated laser beam was
transmitted through a cylindrical (15 mm) and a spher-
ical (500 mm) lens to generate a 1 mm thick light sheet.
The reflected light was recorded at 15 Hz by a CCD
camera with 1280 x 1024 pixels and 12-bit resolution.
The cameras were fitted with a Nikkor 105 mm f/2.8D
lenses. Image calibration was made by taking pictures
of a reference target specially designed for the present
purpose.

For all the measurements, computational conditions
for the velocity vectors were fixed. Adaptive correla-
tion (DaVis 7.1 Software) has been processed on 32x32
pixels-size final interrogation windows, with 50% over-
lap, which gives 64x64 vectors. The pixel resolution is
6.45x6.45 pm. Particle image treatment using subpixel
cell shifting and deformation, allowing bias and random
error reduction. A widely accepted estimation of the ab-
solute displacement error using these algorithms is 0.05
pixels. Different thresholds including signal-to-noise ra-
tio and velocity vector magnitude were used as post-
processing steps.

Since the majority of classifications for two-phase
flow patterns are based on the visual inspection of the
flow, it is highly important to have an accurate imaging
procedure for turbulent pipe flows. The present work
used the Shadow Sizer (Dantec Dynamics) to quan-
tify the properties of the air-water flow on the well set
up. This system is comprised of a high speed cam-
era (NanoSense MK IIT) and a constellation led back
light that provided high resolution images (1289 x 1024
pixels) at 2000 Hz frame rate. The software Dynamic
Studio is responsible for triggering the camera and the
illumination system, as well as detecting contour differ-
ences on the images to provide statistical results about
the flow. However, since the code is not fitted for quan-
tifying slug flows, a special software was implemented
in Mathematica for the calculation the the quantities of
interest.

5 Results

The general flow conditions are shown in Table 1 (key
to Table 1 is in Table 2). Nine experiments in all were
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performed. For the slug flows, the liquid flow rate was
0.3 Is~!; the gas flow rate was 0.6 [s~!.

Table 1. Experimental flow conditions.

Flow Unnax vl Meas
single flow 0.5 0.0 U, P
single flow  0.75 0.0 U, P
single flow 1 0.0 U, P
single flow  1.88 0.0 U, P

slug flow 0.5 0.0 U, P
single low  1.91 0.006 U, p
single flow  2.42 0.008 U, P

slug flow 0.5 0.006 u,P

slug flow 0.5 0.008 U, P

Table 2. Key to Table 1.
Uz Max. Liq. Vel. [ms™!]

vl injection rate = vy, /Upax
Meas. Measured quantity

U Velocity profile

P Pressure

5.1 Single phase flow

Single phase for experiments must be performed so that
the roughness length, kg, can be determined. For the
sake of comparison, the present results are compared
with the data of Olson and Eckert (1966) and of Su and
Gudmunsson (1998).

Olson and Eckert (1966) worked with a high porosity
wall that was “made by winding two layers of alternated
0.010-in. solid and stranded (7-strand, 0.050-in. wire
per strand) stainless-steel wire on a cylindrical man-
drel, wrapping a stainless-steel perforated sheet 0.010
in. thick with 50 percent porosity around these lay-
ers, then wrapping two similar layers of alternate solid-
stranded wires over the perforated sheet”.

Su and Gudmunsson (1998), on the other hand,
worked with a low porosity pipe that was made by
“drilling perforation holes through the pipe wall that
were geometrically similar to a 7-inch perforated casing
with 0.83 inch perforation diameter, 12 SPF perforation
density, and 60° phasing. The perforations were covered
with a 25 um pore size filter on top of a water resistant
glue pad.”

From the above description, it is clear that the ho-
mogeneous wall transpiration condition preconceived by
Eq. (10) is much more likely to be satisfied by the data
of Olson and Eckert (1966). The very low porosity of
2.7 percent of Su and Gudmunsson (1998), in principle,
does not characterize a uniform wall condition. It is also
very clear that the present flow configuration is similar
to that of Olson and Eckert (1966).

Various experiments with Reynolds number varying
from 30.000 to 60.000 were performed to find ks;. By
measuring the pressure drop over the 6-m long test sec-
tion, Eq. (9) could be used to determine k. Table 3
shows the result. Note that the values of ks for the
present experiment and the experiment of Olson and
Eckert (1966) are consistent with each other.
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Table 3. Values of k.
Author ks [m]
Olson and Eckert (1966) 0.000132
Su and Gudmunsson (1998)  0.000049
Present 0.000163

Figure 1 compares Eq. (10) with the data of Ol-
son and Eckert (1966) for several transpiration rates
and measuring positions. The measurements of Olson
and Eckert (1966) show a decrease in friction coefficient
with an increase in the transpiration rate as expected.
However, their data also show an increase in A with
an increase in the local Reynolds number. This has not
been observed in the classical experiments of Nikuradse,
for example. The predictions of Eq. (10), however, are
coherent with the expected trends.

Figure 4. Friction coefficient for transpired flow over
rough walls. a: present theory, b: data of Olson and
Eckert (1966), ¢: comparison of (a) and (b)

The pressure drop due to frictional losses for the ex-
perimental conditions of Su and Gudmunsson (1998) are
shown in Table 4. Note that results are presented for
three distinct total flow rate ratio and Reynolds num-
ber. To all considered R., the theoretical predictions
are very good for the low ¢ = 0.02 and 0.05. In fact,
in these ranges, the maximum prediction error is about
5%. For the highest o (= 0.1), The error increases to
18%. Thus, the overall agreement of the present theory
with the data of Su and Gudmunsson (1998) is surpris-
ingly good. We have previously commented that the
wall boundary condition for their experimental arrange-
ment is not likely to approach a uniform condition
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Table 4. Predictions given by Eq. (10)as compared
with the data of Su e Gudmunsson (1998). o =
total flow rate ratio. Ap (Pa) = pressure loss.

R, o Ap (Pa) Exp. Ap (Pa) Th.
40,000 0.02 1000 958
40,000 0.05 950 890
40,000 0.1 900 788
65,000 0.02 2450 2323
65,000 0.05 2350 2131
65,000 0.01 2250 1845
90,000 0.02 4900 4653
90,000 0.05 4700 4250
90,000 0.1 4500 3638

The performance of Eq. (10) against the present
experimental data is shown in Table 5.

Table 5. Present work, Eq. (10).
R, Ap (Pa) Exp. Ap (Pa) Th.

15,510 435 925
31,089 1795 1880
47,601 4050 4378

5.2 Two-phase flow

The general two-phase flow pattern is shown in Figs. 5
and 6 for cases with and without transpiration. The
first observable effect of flow transpiration on the gen-
eral configuration of the slug flow was the formation
of very elongated bubbles for conditions — as compared
with the no-transpiration cases — in which the fluid and
gas flow rates were about the same.

Figure 5. General flow pattern without flow
transpiration.

Figure 6. General flow pattern with flow transpiration.

Mean velocity profiles for the liquid phase at sta-
tion z = 6 m for two injection rates (v}, = vy /Unax)
are shown in Fig. 7. For a same injection velocity, the
single- and two-phase velocity profiles shown in Fig. 7
correspond to flows with about the same top centerline
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velocity. The presence of the gas phase makes the lig-
uid velocity profiles less full as expected. The injection
of fluid through the wall clearly modifies the velocity
distribution, reducing the wall shear stress.

3 T T T T T

25 - L n
2 —
E s | -
-} - -
1 - ‘ —
LT V" =0.008, Two-phase T 4
05 V. =0.006, Single phase —
- V.5 =0.006, Two-phase .

0 : :

20 -10 0 10 20

r (mm)

Figure 7. Mean velocity profiles at station x = 6 m for
the single and two-phase flow conditions with and
without flow transpiration .

The streamwise velocity fluctuations are shown in
Fig. 8. The presence of bubbles in the flow naturally
increases its degree of agitation, with a corresponding

increase in o, = \/uii2 The striking feature of Fig.
8, however, is the large increase in o, due to the fluid
transpiration at the wall. For the highest injection rate,
vl = 0.008, a peak value of 0.4 ms~! can be observed
near the wall. The very pronounced level of turbulence
near the wall might explain the formation of very large
bubbles through a possible enhancement of bubble coa-
lescence.

0.4 I T T T T
| —PB— V"= 0008, Single phase ;.
—H— V' = 0,008, Two-phase
03 —— V' = 0,006, Single phase —
—— V. = 0006, Two-phase
_ | _
)
£ 02 ]
©
0.1 ]
0 J A IR R B W

-20 -10 0 10 20
r{mm)
Figure 8. Streamwise velocity fluctuations o, = V u/2

at station z = 6 m for the single and two-phase flow
conditions with and without flow transpiration .

The pressure drop distributions along the test sec-
tion for several entrance Reynolds number (R.) are
shown in Fig. 9. An increase in R, increases the pres-
sure drop as expected. All results shown in Figure 9
agree with predictions given by Eq. Eq. (10).
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Figure 9. Pressure drop distribution along test section.
Flow conditions as in Table 1, five first entries.

Pressure drop distributions along the test section
corresponding to the four exit velocity profiles shown
in Fig. 7 are shown in Fig. 10. The pressure profiles
fully corroborate Fig. 7. The less steep slopes of the
two-phase flow velocity profiles result in a lesser pres-
sure drop.

600 T T T T T T T T T 71
 —®— V., =0.008, Single phase
*=0.008, Two-phase
400 —3¥— V,_*=0.008, Two-phase
—&—  V,_*=0.006, Single phase —
= —3%— V,"=0.006, Two-phase
S 200 | 2 T
Ay
< - —_
U 4
00 by
0 1 2 3 4 5 6

Figure 10. Pressure drop distribution along test
section. Flow conditions as in Table 1, last four entries.

6 Conclusion

The present work has studied the behaviour of slug flows
in horizontal pipes with fluid injection at the wall. Nine
different flow conditions have been scrutinized through
measurements of pressure drop, local velocity and tur-
bulence profiles.

The transpiration was observed to promote the for-
mation of very large bubbles and the increase of near
wall turbulence. These combined effects resulted in a
decrease in pressure drop along the pipe.
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RESUMO

A monitoragdo e visualizagdo de escoamentos bifasicos ¢ de grande importancia tanto de um ponto de vista
técnico/pratico para o controle de processos, como de um ponto de vista cientifico/tedrico para entendimento de
fenomenos fisicos envolvidos. Neste estudo experimental utilizou-se a técnica conhecida como sensor wire-mesh
(sensor malha de eletrodos) para investigacdo experimental de um escoamento bifasico gas-liquido horizontal.
Baseado nos dados brutos adquiridos pelo sensor sdo extraidos parametros especificos de interesse.
Primeiramente, este artigo revisa o principio de funcionamento da técnica wire-mesh e em seguida detalha a
metodologia para extracao de pardmetros de interesse do escoamento. Foram realizados experimentos numa linha
de testes horizontal de 26 mm de didmetro interno ¢ 9 m de comprimento, onde escoamentos em golfadas com
diferentes vazodes de gas e liquido foram gerados e investigados. Um sensor wire-mesh de 8 x 8 eletrodos foi
utilizado para gerar imagens da distribuicdo de fracao de vazio na sec¢do transversal. A partir dos dados brutos
gerados pelo sensor wire-mesh foram determinados e investigados os seguintes parametros: fragdo de vazio
média, série temporal de fragdo de vazio e freqiiéncia caracteristica de golfadas.

INTRODUCAO

Escoamentos bifasicos gés-liquido em tubula¢des ocorrem
frequentemente em diversas atividades industriais, como na
industria quimica, de petroleo e nuclear. Em muitos casos, 0s
escoamentos bifasicos determinam a eficiéncia e seguranga de
operagdo dos equipamentos e processos onde ocorrem. Desta
forma, investigacdes experimentais de escoamento bifasicos
sdo muito importantes, ndo s6 para um melhor entendimento
dos fendmenos envolvidos, mas também proporcionam uma
base de dados experimentais confiavel auxiliando, por
exemplo, o desenvolvimento de modelos tedricos ou a
validagdo de predigdes realizadas por simulagdes de
fluidodindmica computacional (CFD). Além de importantes
para o entendimento dos fendmenos envolvidos nos
escoamentos bifasicos, novas técnicas de medi¢do também
sd0 necessarias em aplica¢des industriais, por exemplo, para
monitoracdo e controle de processos.

Diversas técnicas experimentais foram propostas no
passado e tém sido utilizadas para investigar escoamentos
bifasicos, entre elas podem-se citar as sondas condutivas e
capacitivas [1], videometria de alta velocidade [2], e técnicas
complexas como a tomografia por raios-x e raios-gama [3].
Entretanto, nenhuma das técnicas atuais tem uma aplicagdo
universal e seu uso pode ser restrito a algumas condigdes
especificas do escoamento.

Neste estudo experimental utilizou-se a técnica conhecida
como sensor wire-mesh (sensor malha de eletrodos) para
visualizar e caracterizar um escoamento bifasico ocorrendo
em uma tubulacdo horizontal. Optou-se por limitar este estudo
somente a escoamentos em golfadas. A técnica wire-mesh
permite um detalhamento do escoamento devido a sua boa
resolugdo espacial e temporal. Baseado nos dados brutos
(imagens) sdo ainda extraidos pardmetros de interesse do
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escoamento, como, por exemplo, fracdo de vazio média, série
temporal de fragdo de vazio e freqiiéncia caracteristica de
golfadas.

Primeiramente este artigo revisa o principio de
funcionamento da técnica wire-mesh ¢ em seguida detalha a
metodologia para extragdo de pardmetros de interesse do
escoamento em golfadas bifasico gas-liquido, assim como
apresenta e discute resultados experimentais.

APARATO EXPERIMENTAL
Sensor Wire-Mesh

O sensor wire-mesh ¢ constituido por dois planos de fios
(eletrodos) esticados ao longo do tubo por onde flui o
escoamento (Fig. 1) [4]. Os planos de eletrodos (transmissor e
receptor) se cruzam com um angulo de 90° e estdo separados
por uma pequena distancia, ou seja, eles ndo se tocam. Em um
mesmo plano os eletrodos sdo igualmente espagados ao longo
da secdo transversal. Sdo utilizados fios de aco inoxidavel de
100 um de didmetro. Neste estudo, foram utilizados 8 fios em
cada plano e a distancia lateral entre eles ¢ de 3,25 mm. Ja a
distancia axial entre os planos de eletrodos ¢ de 1,5 mm. A
figura 2 mostra uma fotografia do sensor utilizado. A
eletronica responsavel em operar o sensor faz uma varredura
nos eletrodos e determina a capacitancia de cada um dos
cruzamentos de forma multiplexada aplicando uma tensdo
senoidal de 5 MHz em um eletrodo transmissor ¢ medindo a
corrente de deslocamento que flui para os eletrodos
receptores. O processo € repetido para cada um dos eletrodos
transmissores sendo ativados seqiiencialmente. Ao final deste
processo obtém-se os valores de capacitancia para cada um
dos cruzamentos, os quais correspondem a distribuicao
instantanea de fases na secdo transversal do tubo [4]. Além
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disso, a capacitancia de todos os cruzamentos entre os
eletrodos (uma imagem completa) ¢ medida com uma taxa de
repeticdo de até 1 kHz. Desse modo, esta técnica permite a
visualizagdo da distribuigdo das fases em wuma segdo
transversal de um escoamento bifasico com uma alta
resolugdo temporal.

transmitter
circuit

receiver
circuit

—_ -

- ~.
- .
’ flow ' A

Figura 1: Esquema simplificado do sensor wire-mesh.

(b)

Figura 2: Fotografia do sensor utilizado com 8 x § eletrodos.

Processamento e analise de dados

As tensdes medidas pelo sensor wire-mesh estdo em forma
matricial na memodria do computador V(i,j,k), onde i e j
representam os indices espaciais ¢ k o indice temporal. Estas
tensdes sdo proporcionais a permissividade elétrica & de cada
cruzamento, que por sua vez sdo proporcionais a fragdo de
fase (para uma discussdo completa vide [5]). Para se obter
valores da fracdo de vazio é necessaria uma rotina de
calibracdo (ou normalizagdo dos valores), onde duas
condicdes de referéncia sdo medidas: tubo cheio
(representado por valores de tensdo FVy) e tubo vazio
(representado por V7). Desta forma, a fracdo de vazio o ¢
obtida através de

Vi (i, )=V (i, j.k)

al(i,j,k)= ATEATE (1)
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Para a analise dos dados de fracdo a vazio (i j,k), ou seja,
para a analise da matriz 3D de dados, diferentes niveis de
complexidade foram utilizados.

Imagens do escoamento na forma de animagdes e também
imagens mostrando cortes axiais ao longo do tubo podem ser
geradas.

Fazendo uma integracdo no dominio temporal e/ou
espacial, informagdes quantitativas importantes também
podem ser extraidas. Assim, integrando-se os dados na se¢@o
transversal, obtém-se séries temporais da fragdo de vazio

a(k):ZZai’j -a(i, j.k), )

onde a;; ¢ um coeficiente que representa a contribui¢do de
cada cruzamento (i,j) com relacdo a area total da segdo do
tubo (detalhes em [6]). Estas séries temporais a(k) podem ser
analisadas quanto ao histograma (equivalente a uma fungado
de densidade de probabilidade - PDF) ou quanto as suas
componentes espectrais. Esta ltima foi realizada a partir da
estimagdo da densidade espectral de poténcia (DEP), por
meio do periodograma modificado de Welch [7]. Através da
DEP ¢ possivel identificar a frequéncia caracteristica das
bolhas e pistdes do escoamento em golfados estudado.

Num tultimo e mais baixo nivel de complexidade, a matriz
3D de dados ¢ integrada em suas trés componentes obtendo-
se a fracdo de vazio média durante o experimento, na forma:

- 1 &
a=—)>» alk), 3
v 2 (k) 3
onde N ¢ o numero total de amostras temporais do sinal.

Planta experimental

A se¢do de testes utilizada neste estudo encontra-se no
Laboratorio de Ciéncias Térmicas (LACIT) da UTFPR. Esta ¢
constituida de uma tubulacao horizontal de acrilico de 26 mm
de didmetro interno ¢ 9m de comprimento. Os fluidos
utilizados para geracdo do escoamento bifasico foram ar e
agua (do pogo artesiano da universidade, condutividade
elétrica de 380 ps/cm). Ar proveniente de um compressor €
misturado com a agua na entrada da tubulagdo. A &agua
armazenada em um reservatorio de 0,3 m* é bombeada para a
secdo de testes de forma controlada. As vazdes dos fluidos
sao medidas de forma separada e independente com
medidores do tipo Coriolis para liquido e rotdmetro para o
gas. Na saida da  tubulacdo, encontra-se o
separador/reservatorio, onde o ar ¢ expelido a atmosfera e
agua fica armazenada. A temperatura da agua, assim como a
temperatura e pressdo do gas sdo monitorados através de
sensores. Na figura 3 mostra-se um esquema da segdo de
testes e na figura 4 uma fotografia da instalacdo do sensor
wire-mesh na se¢io de testes.

misturador

tubulagao acrilico

separador
e reservatorio

e

bomba

ar comprimido

Figura 3: Diagrama esquematico da planta experimental.
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Como descrito na se¢do 2, diferentes graus de
complexidade  foram  utilizados para analisar  os
sinais/imagens obtidos. A figura 5 mostra imagens obtidas
com o sensor wire-mesh para o experimento 1 (Jp = 0,33 m/s,
Jo=0,66 m/s). O gas ¢é representado pela cor vermelha e o
liquido pela cor azul. Estas imagens fornecem informagdes
qualitativas interessantes sobre o escoamento. Na figura Sa
observa-se uma seqiiéncia de imagens com detalhes de uma
bolha. Aqui se pode notar a forma arredondada do nariz ¢ a
forma achatada da cauda da bolha. Ja a figura 5b mostra uma
visdo lateral do escoamento, a qual foi obtida tomando-se os
dados através da corda central do tubo.

Passando para uma andlise quantitativa, t€ém-se na tab. 1 os

valores da fracdo de vazio media a (eq. 3). A Figura 6
mostra a relagdo da fragdo de vazio média com o quociente
Jo/J, onde J ¢ a velocidade superficial da mistura = Jg + Ji,
onde percebe-se um comportamento aparentemente linear de
aumento da fracdo de vazio com o aumento da rela¢do Jg/J.
Este comportamento também foi observado num escoamento
vertical por Szaliski ef al. [8].

Figura 4: Foto do sensor wire-mesh instalado na se¢do de testes.

RESULTADOS

Foram realizados seis experimentos com diferentes

velocidades superficiais de gas e liquido todos no padrio de 55 : : : o
escoamento em golfadas, como especificado na tabela 1. Para 0 =72243(J,l))-7,789 »
cada experimento, foram adquiridos dados do sensor wire- 50 - R%=0,9674 | “/
mesh por 120s a uma taxa de repetigdo de imagens de o ; ; T
500 Hz. Anteriormente a realizagdo dos experimentos, foram a1 R DO,
adquiridas as imagens de referéncia com o tubo vazio e tubo E | | P |
cheio (Vy e V1) para obtengdo dos valores de fragdo de vazio N 40 - | | ," | |
através da eq. 1. o } e }
T 3B+ R e - e
o | 2000 | |
'8 | e | | |
| | | |
Tabela 1: Condigdes experimentais adotadas para velocidades g3 3%4 I o T
superficiais de liquido (J1) e gas (Jg), assim como valores de fracdo /) | | |
a vazio médio e freqiiéncia caracteristica do escoamento. 25 ‘ ‘ ‘ ‘
0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9
— Jgld (=)
Exp # Jy, (m/s) | Jg (m/s) a (%) f(Hz)
Figura 6: Variacao da fra¢do de vazio « em fungdo de Jg/J.
1 0,33 0,66 36,41 0,8545
) 0.33 133 49,09 0.6304 As séries temporais da~fra(;ao de vazio média na segdo
transversal a(k) - eq. 2 - sdo mostradas na figura 7 para um
3 0,33 1,63 53,96 0,6104 tempo de 15s. Todas as curvas t€ém a forma caracteristica
assemelhando-se a uma onda quadrada com um platd em
4 0,49 0,51 28,55 1,3648 a =0, caracterizando a passagem de um pistdo de liquido ¢
5 0,66 0,66 29,19 2.4414 outro platd com um ¢« intermedidrio, caracterizando a
passagem de uma bolha. Obviamente, freqliéncias de
6 0,66 1,33 40,92 1,4102 passagem ¢ amplitudes sdo proprias para cada condigdo

experimental empregados.

(b)

Figura 5: Imagens do experimento 1 (J. = 0,33 m/s, Jg = 0,66 m/s). (a) Seqiiéncia de imagens da se¢do transversal mostrando

detalhes de uma bolha. (b) Visdo lateral do escoamento (corte axial pelo centro do tubo).
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A distribuicdo bimodal dos valores das séries temporais
pode ser observada com clareza na figura 8, onde os

i i
‘ ; ‘ ‘ ; i histogramas destas séries temporais sao mostrados. Verifica-
| ; ; se ainda o aumento no tamanho das bolhas com o aumento de
R | 1 _ AUl | U L |
| |

Ji e mantendo-se J. constante (exp. 1 a 3 e exp. 4 e 5), pois a
curva da distribuicdo move-se para a direita.

Para a analise das freqiiéncias dos sinais temporais
utilizou-se a DEP (se¢do 2). Na figura 9 sdo mostrados os
espectros dos sinais temporais. Todas as curvas tém uma
forma semelhante com um pico nas baixas frequéncias,
caracterizado pela freqiiéncia de alterndncia tipica do
escoamento em golfadas. Definiu-se como frequéncia
caracteristica das unidades de golfadas, o pico da curva de
DEP. Assim, estdo tabeladas as frequéncias obtidas na tabela
1. Foram encontradas frequéncias da ordem de Hertz para
todos os experimentos realizados. Na figura 10 ¢ mostrada a
variagdo da freqiiéncia adimensional fD/J; em fun¢do do

Fracdo de Vazio (%)

100

| } ! | | #1 parametro Jg/J, onde D é o diametro da tubulagdo. Observa-se
0 | | | | | A . . ;.
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[9]. Os resultado medidos sdo comparados com a correlagdo
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CONCLUSOES

Foi revisado o principio de funcionamento do sensor wire-
mesh, assim como foi apresentada a metodologia para
extracdo de alguns parametros quantitativos do escoamento
baseados nos dados brutos adquiridos com o sensor. Esta
metodologia foi aplicada a seis experimentos de escoamento
horizontal bifasico ar-agua no padrdo golfadas, desvendando
alguns detalhes do escoamento estudado. Assim, a técnica
wire-mesh ¢ uma fermenta poderosa na investigacdo de
escoamentos bifasicos, pois pode detalhar o escoamento
estudado em diferentes graus de complexidade, como
mostrado no artigo. Baseado nestes dados experimentais ¢é
possivel obter-se mais informagdes sobre o comportamento
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—=0.33jg=0.66 do escoamento bifasico além de possibilitar o
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Figura 9: DEPs dos sinais das séries temporais.
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NOMENCLATURA
Simbolo  Quantidade Unidade
a Coeficientes -
D Diametro da tubulagao m
i indice espacial (linhas) -
j Indice espacial (colunas) -
k indice temporal -
N Numero total de amostras temporais -
Ju Velocidade superficial de liquido m/s
Js Velocidade superficial de gas m/s
f Frequéncia Hz
V Tensao elétrica \%

Fracao de vazio -

REFERENCIAS

[1] W.H. Ahmed e B. Ismail, Innovative Techniques For

Two-Phase Flow Measurements, Recent Patents in
Electrical Engineering Journal, vol. 1, pp. 1-13, 2008.

[2] E. Guevara-Lopez, R. Sanjuan-Galindo, M.S. Cérdova-

Aguilar, G. Corkidi, G. Ascanio ¢ E. Galindo, High-
speed visualization of multiphase dispersions in a
mixing tank, Chemical Engineering Research and
Design, vol. 86, pp. 1382-1387, 2008.

(3]

(4]

(3]

(6]

(7]

(8]

(9]

E. Hervieu, E. Jouet, e L. Desbat, Development and
validation of an x-ray tomograph for two-phase flow,
Annals of the New York Academy of Sciences, vol. 972
pp. 87-94, 2002.

M.J. Da Silva, E. Schleicher e U. Hampel, Capacitance
wire-mesh sensor for fast measurement of phase fraction
distributions. Measurement Science and Technology,
vol. 18, pp. 2245 2251, 2007.

M.J. Da Silva, S. Thiele, L. Abdulkareem, B.J.
Azzopardi e U. Hampel, High-resolution gas-oil two-
phase flow visualisation with a capacitance wire-mesh
sensor, Flow Measurement and Instrumentation, 2010.
http://dx.doi.org/10.1016/j.flowmeasinst.2009.12.003
H.-M. Prasser, E. Krepper e D. Lucas, Evolution of the
two-phase flow in a vertical tube - decomposition of gas
fraction profiles according to bubble size classes using
wire-mesh sensors, [nternational Journal of Thermal
Sciences, vol. 41, pp. 17-28, 2002.

S.L. Marple, Digital spectral analysis with applications.
Ed. Prentice Hall, Englewood Cliffs, New Jersey, USA.
1987.

L. Szalinski, L.A. Abdulkareem, M.J. Da Silva, S.
Thiele, M. Beyer, D. Lucas, V. Hernandez-Perez, U.
Hampel, B.J. Azzopardi, Comparative study of gas—oil
and gas—water two-phase flow in a vertical pipe,
Chemical Engineering Science, 2010.
http://dx.doi.org/10.1016/j.ces.2010.03.024

G.A. Gregory e D.S. Scott, Correlation of liquid slug
velocity and frequency in horizontal cocurrent gas-
liquid; AIChE Journal, v. 15, pp. 833-835, 1969.
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ABSTRACT

The monitoring and visualization of two-phase flow is of great importance either from technical/practical point
of view for process control and supervision or from scientific/theoretical point of view, for the understanding of
physical phenomenon. A wire-mesh sensor was applied to experimentally investigate two-phase horizontal pipe
flow. Furthermore, some physical flow parameters were extracted based on the raw measured data obtained by
the sensor. In this article, first the work principle of wire-mesh sensors is revised and second the methodology of
flow parameter extraction is described. A horizontal flow test section comprising of a pipe of 26 mm i.d. 9 m
long was employed to generate slug flows under controlled conditions. A 8 x 8 wire-mesh sensor installed at the
end of the test section delivers cross-sectional images of void fraction. Based on the raw data, mean void
fraction, time series of void fraction and characteristic slug frequency are extracted and analyzed.
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RESUMO

Neste trabalho, o desempenho de um medidor multifasico é avaliado pela verificagdo do balanco de massa, através do
chamado fator de reconciliacdo. Ele tem sido preferido ao separador de teste por acelerar o teste de producdo do pocgo, e
informar em tempo real a necessidade de intervencdo no mesmo. Assim, a freqiiéncia de sua execugdo pode ser maior e as
discrepancias na estimativa da producdo de cada poco sdo minimizadas. Uma analise dos Boletins Diéarios de Produgdo dos
pogos de VIOLA e de Garoupa (GP) e Garoupinha (GPN) mostrou que muito embora a incerteza de medigdo do medidor
multifasico ( + 10%) seja maior do que a do separador de teste para 6leo e liquido, a dispersdo diaria do fator de reconciliacdo
para 6leo é menor, com sua média mensal se aproximando mais de um (1) do que quando um separador de teste é utilizado. Os
valores médios mensais dos coeficientes de reconciliagdo para o medidor multifésico e para o separador de teste sdo
semelhantes para liquido, o mesmo acontecendo para a dispersdo, indicando que as medi¢Bes pelas duas tecnologias séo
compativeis entre si. A dispersdo diaria do fator de reconciliagdo para o gas medido, entretanto, é maior para VIOLA do que

para GP e GPN. Em conclusédo, pode-se dizer que o medidor multifasico tem desempenho compativel com o do separador de

INTRODUCAO andlise do sinal, as vazBes de cada uma das fases podem ser
determinadas.

Varios medidores multifasicos de vazdo estdo sendo (d)Tecnologia Acustica. Um sensor acustico, colocado na

atualmente avaliados pelo NEL’s Multiflow 3 JIP test
programme [1] do qual a PETROBRAS nparticipa. As
condigdes de teste refletem a tendéncia atual da indUstria para
medicdo de elevadas fracGes de gas natural ou aplicacdes com
elevadas fracbes de &gua no liquido (BSW). Assim, cobrem
fracGes de gas natural na faixa de 0 a 98 % (com énfase em
valores no final da faixa) e BSW na faixa de 0 a 100 %. As
vazdes de liquido chegam até 100 m¥/h.

Quatorze (14) medidores multifasicos foram testados, cada
um com uma diferente tecnologia de medicdo. Com excesséo
dos que processam o0s pardmetros termodinamicos do
escoamento de fluidos (Tecnologia Mecénica), os diferentes
medidores multifésicos testados determinam a composicao
volumétrica do gas, do liquido (6leo e dgua) e BSW (teor de
adgua na mistura 6leo e &agua), sem que as fases sejam
separadas.

(a)Tecnologia Nuclear. A composicdo volumétrica das
fases é medida através da absorcao de raios gama com dupla
energia. A vazdo de liquido é medida através da perda de
carga em um dispositivo de obstrugdo (venturi) ou através de
correlagdes, cruzadas ou ndo.

(b)Tecnologia Mecanica. ApGs a separagdo das fases, a
vazdo do gas ¢ medida com um medidor do tipo Vortex ou
venturi. A vazdo de liquido é medida por um medidor
massico (coriolis) ou de deslocamento positivo. O BSW é
medido por capacitancia, ou pela perda de carga, ou pela
massa especifica.

(c)Tecnologia Processamento do Sinal. A tecnologia se
baseia no fato de que existe uma correlagdo entre a perda de
carga em um dispositivo de obstrucdo (venturi, placa de
orificio e V-cone) e as vazdes de gas e liquido, assim como
entre a capacitancia da mistura multifasica e seu teor de agua.
Utilizando-se uma correlagdo cruzada ou redes neurais para
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superficie de um condicionador de escoamento, detecta,
através de uma andlise multivariante e correlacdes, variagdes
de vazdo e composicdo do escoamento multifasico, em
relacdo aos valores de referéncia (fingerprints) obtidos
durante a calibracéo.

(e)Tecnologia Tomografia. A tecnologia utiliza uma
técnica de medicdo patenteada semelhante & tomografia para
medicdo de cada uma das fases da mistura multifésica.

A Tab. 1 apresenta os modelos de medidores e as
incertezas de medicdao sugeridas pelos fabricantes. Elas foram
convertidas para um nivel de confiabilidade de 95,45 %, com
a finalidade de comparacdo entre eles.

Tabela 1 : Incerteza de medicéo da vazdo

Medidor/ Gas Liquido BSW
Tecnologia | % da leitura | % da leitura | % absoluto

1/d
2/b 6,1 1,2 1,2
3/b 10* 10 ** 10 **
4/c 6,1a18.2 6,1a18.2 6,1
5lc 12,2 49al14,6 24a4,9
6/a 7,8a156 6,1a30,0 24a4,0
7la 10,9a12,2 3,0a6,1 49a8,.1
8/a 8,5a1272 8,5a1272 24249
9/a 7.3 3,6 2,4
10/a 12a182 3,0 3,6a9,7
11/b 2,4 2,4 2,4
12/a
13/e 6,1 6,1 6,1
14/b

Obs : Adicionar :
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Neste trabalho, um teste foi feito para verificar a
adequacdo de um medidor multifasico de vazdo para
apropriacao da producdo de gas natural e 6leo, comparando-
se os resultados com os obtidos com um separador de fases
convencional. Um medidor multifésico foi calibrado no sitio
de Atalaia NUEX (PETROBRAS, Aracajl) e instalado no
manifold submarino do campo de VIOLA, em lugar do
separador de teste convencional. Os dados obtidos com um
separador de teste convencional nos pogos de Garoupa (GP) e
Garoupimha (GPN) foram utilizados para comparac¢do. Como
as vazbes sdo diferentes, a metodologia do fator de
reconciliacdo foi utilizada para reduzi-la a mesma base. O
trabalho apresenta uma analise critica dos resultados.

FATOR DE RECONCILIACAO

A producao de 6leo, agua e gas natural de um campo tem
sido tradicionalmente medida continuamente, com finalidade
fiscal ou operacional, ap6s a saida de um separador de
producdo, com incerteza compativel com a classe de exatiddo
exigida em normas. A contribuicdo da produgdo mensal de
cada pogo do campo ao total mensal medido, ou seja, a
alocacdo da producdo de cada poco, tem sido estimada
alinhando-se periodicamente cada poco a um separador de
teste e supondo-se que entre dois testes sucessivos a relacéo
entre as producGes medidas do pogo e do campo ndo varie.
Como isto ndo é necessariamente verdadeiro, a freqliéncia de
teste do pogo é importante para que uma melhor estimativa da
sua producdo mensal seja obtida. A medi¢do na saida do
separador de teste é realizada por medidores monofasicos, tais
como placa de orificio, para gas natural, e medidor massico
Coriolis, para 6leo.

Este trabalho analisou e processou os dados disponiveis
nos Boletins Diarios de Producédo e nos Boletins de Teste de
Producdo dos pogos dos campos de Garoupa/Garoupinha e
Viola. O Campo de Viola esta localizado na area Nordeste da
Bacia de Campos, possuindo um medidor multifasico
utilizado para efetuar teste de produgdo dos pocos., ao invés
do separador de teste, utilizado em Garoupa/Garoupinha.
Assim, as duas tecnologias podem ser comparadas. Os pogos
satélites de Viola sdo interligados por um manifold
submarino, que por sua vez estd interligado a Unidade
Estacionaria de Producédo de Garoupa (PGP-1) por uma linha
flexivel de producdo. O manifold submarino possui um
medidor multifasico para efetuar teste de producao dos pocos,
cujo layout é semelhante a Figura 1.

O uso do Fator de Reconciliagho como um meio de
monitoramento da qualidade dos dados fornecidos pelos
medidores pode ser um método bastante efetivo. Esta
metodologia é adotada neste trabalho para verificacdo do
medidor multifasico instalado no campo de Viola da Bacia de
Campos. Os dados representam a comparagdo do volume total
de 6leo e gas medido apds o separador de producdo da
plataforma e o somatério dos volumes dos pocos obtidos
através do medidor multifasico.

Este método pode ser exemplificado pela Fig. 1, de acordo
com as seguintes etapas :

e A Produgdo de um campo satélite € direcionada para
um Unico duto e transportada para a unidade de
processamento;

e O campo possui uma quantidade de pogos;

e O campo possui um medidor multifasico para medir
0 potencial de produgdo de cada pogo que estiver
alinhado a ele;
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e Na unidade de processamento (plataforma por
exemplo) a producdo total é separada e medida por
medidores tipicos de um separador de producdo
bifasico ou trifasico.

fD + Legenda:
: Medidor —  Linha de produgdo;
X multifasico
S Linha de teste de pogo.
Pogo
satélite X
Poco UnicaTubulagdo
satélite
Pogo Gés
satélite Manifold SeparadoI de > | Oleo
submarino PrOdUGaO

(Plataforma) | | Agua

Figura 1 : Metodologia de calculo do fator de reconciliacéo

A vazdo medida de cada fase na plataforma através do
separador de producdo devera ser, por hipdtese, diretamente
proporcional a producdo do campo satélite, e um fator de
reconciliacdo ou de verificagdo do balanco de massa para
cada fase podera ser calculado como:

Yo produgdo total do campo
somatorio da produ¢do dos pogos

@

onde,

X. Fator de reconciliagdo: expressa de forma
adimensional o fechamento do balango de massa no campo.

Produgdo total do campo: producdo total da fase
separada, medida ap6s o separador de producdo do campo,
para onde converge a producdo de todos 0s pocos.

Somatério da produgdo dos pogos: Somatério da
producdo estimada de todos os pocos do campo, obtido por
meio do medidor multifasico.

O somatorio da produgdo dos pocos é proporcional aos
potenciais de producdo de cada pogo obtido pelo teste com o
medidor multifasico. Idealmente, o fator do balangco de massa
deverd ser igual a 1, e um valor proximo de 1 fornece uma
confianca da exatiddo do medidor multifasico. No entanto, no
contexto do monitoramento e trajetéria do desempenho do
medidor multifasico, é a estabilidade do fator que é
importante, ao invés de seu valor absoluto.

MEDIDOR MULTIFASICO TESTADO

Um medidor multifasico, (medidor 10, Tab.1) foi instalado
no Campo de Viola, para medir a vazdo de 6leo, agua e gas
natural, durante um teste de pogo, em lugar de um separador
de teste e seus respectivos medidores, a jusante. O principio
de medicdo é baseado na medicdo massica total do
escoamento, medida por um venturi, e nas fracdes individuais
de cada fase, medidas por um medidor de raios gama (Bario
133) com dois niveis de energia.

Os valores de incerteza de medicdo, indicados pelo
fabricante, a um nivel de confiabilidade de 90 % sé&o,
respectivamente, 2,5 % do valor indicado para liquido (6leo +
agua), 3 a 8 % de teor de dgua na mistura agua e 6leo (BSW),
e 1 a 15 % do valor indicado de gas natural.

O Centro de Pesquisas e Desenvolvimento Leopoldo A.
Miguez de Mello (CENPES) da Petrobras, testou no Nucleo
Experimental Engenheiro Baruzzi (Nuex) em Atalaia
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(Aracaju), em 2003, um medidor de mesmo modelo ao
instalado em Viola [2]. O Nuex permite avaliar o desempenho
de medidores multifasicos com petrdleo, 4gua e gas natural,
em condi¢Bes operacionais proximas as condicdes reais de
campo.

O medidor é constituido de duas partes:

e Um TE na entrada do medidor, cuja funcio &
homogeneizar a mistura multifasica;
e A prdpria se¢do de medicéo.

A secdo de medicdo consiste de dois principais elementos:
e  Um medidor do tipo venturi, para medir a vazao
volumétrica total;
e Um dual energy spectral gamma ray detector
combinado com uma fonte radioativa de bério
(Ba).

Quando dleo, agua e gas escoam em uma tubulacéo,
geralmente as suas velocidades sdo diferentes, ou seja,
existem velocidades relativas entre o dleo e a agua entre o
6leo e 0 gas e entre 0 gas e a agua. Como conseqiiéncia do
escorregamento entre as fases em escoamento, é necessario
medir trés velocidades, que sdo a do 6leo, agua e gas. Porém,
com um misturador a montante da secdo de medicéo,
simplifica-se o processo de medicéo.

Como a fungdo do misturador € homogeneizar a mistura
multifasica, as velocidades do 6leo, da agua e do gas sdo
igualadas na se¢cdo de medicdo, bastando assim, medir a
velocidade da mistura que é igual a de cada fase.

A funcdo do medidor venturi é medir a velocidade da
mistura, e a do gama densitdmetro medir as fracOes
volumétricas do 6leo, da agua e do gas.

Os dados de saida disponibilizados pelo computador de
vazdo do medidor sdo [2]:

e Vazdo volumétrica de d6leo nas condicdes de
operacao e de referéncia.

e Vazdo volumétrica de agua nas condicbes de
operagdo e de referéncia..

e Vazdo volumétrica de gés nas condicGes de operagdo
e de referéncia.

e Fracdo de 0leo nas condicbes de operacdo e de

referéncia.

e Fracdo de &gua nas condicbes de operacdo e de
referéncia.

e Fracdo de géas nas condicbes de operacdo e de
referéncia.

e Vazdo maéssica total.

Fracdo de 4&gua no liquido nas condigbes de
operagédo.

BSW nas condicdes de referéncia.

GOR nas condices de referéncia.

Densidade da mistura.

Pressdo diferencial do Venturi.

Presséo absoluta do Venturi.

Temperatura do Venturi..

O medidor foi submetido as condi¢bes operacionais
préximas das condicdes de operacdo. As seguintes condi¢Ges
operacionais foram variadas: a) vazéo de liquido; b) vazdo de
gas; ¢) BS&W; d) fracdo de gas.

A Fig. 2 mostra os resultados obtidos com o medidor e a
referéncia, como funcdo da vazdo de Oleo. Observa-se que
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todos os pontos ficaram dentro da faixa de = 10% em relagéo
ao valor medido. Conforme [2], a variacdo na fracdo de gas
ndo comprometeu a robustez do medidor.

A Fig. 3 mostra a vazdo medida de agua pelo medidor
contra a referéncia para duas concentragdes de cloreto de
sodio. Praticamente todos os pontos ficaram dentro da faixa
de £ 10% em relacdo ao valor medido. Conforme [2], a
variacdo da fracdo de gas no volume total ndo comprometeu a
robustez do medidor.

A Fig. 4 mostra a vazdo medida de gas pelo medidor
contra a referéncia. Observa-se que praticamente todos os
pontos ficaram dentro da faixa de + 10% em relacéo ao valor
medido. Apenas 3 pontos ficaram fora da faixa de + 10%. Na
referéncia [3], este erro pode chegar a + 15% quando a fracao
de gés no volume total (GVF) estiver entre 90-95%.

Por fim, conforme [2], as vazdes de Gleo, 4gua e gas
ficaram dentro das faixas dos erros especificadas pelo
fabricante.

- med da

Vazio de Olec (MmAT)

m .
azio de Oleo (m3h) - referéncla

1

Figura 2 - Vazéo de 6leo medida versus a referéncia [2]

aziic de Agus (m3th) - medids
4 a8

15 an £ n £ in 45

Vazao de Agua (A} - referenia.

Figura 3 - Vazao de agua medida versus a referéncia [2]

Vazas de Gas (m3h) - medida

1w " E 1) o E]
UaThG de GARPAI) - ratarincia

Figura 4 - Vazéo de gas medida versus a referéncia [2]
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APROPRIACAO DE PRODUCAO

A producdo de seis (6) pocos do campo de VIOLA foi
utilizada neste estudo para verificar o desempenho do
medidor multifasico instalado pelo método do fator de
reconciliacéo.

A Producédo total do campo, proveniente dos seis pocos, é
medida continuamente na saida do separador de producédo
instalado, com metodologia e incerteza de medicdo ja
aprovadas pela ANP.

A metodologia convencional para a estimativa
(apropriacdo) da producgdo de cada poco a partir da produgéo
total do campo, utilizada mundialmente e aprovada pela ANP,
consiste em alinhar periodicamente, durante o més de
medicdo, cada po¢o ao separador de teste, de tal forma que o
teste determine a relagéo entre a producédo do referido pogo e
a do campo. Este valor permanece constante durante o
intervalo de tempo decorrido entre dois testes consecutivos de
producéo.

Existem dois problemas associados a esta metodologia. Em
primeiro lugar, a relacdo entre a producdo do poco e a do
campo pode variar ao longo do més. Em segundo lugar, o0s
testes de producéo dos po¢os ndo sdo feitos ao mesmo tempo,
resultando em defasagem de cada estimativa. Assim, a
produgdo do campo, medida continuamente apds o separador
de producdo, pode ser diferente da soma das produgdes
estimadas de cada poco. A relagdo entre estes dois valores
define o fator de reconciliagdo, Eqg. (1). A experiéncia
mundial mostra que quanto maior o intervalo de tempo
decorrido para contabilizagdo da produgdo, menor sera a
discrepancia entre estes dois valores. Assim, diante do fato de
gue a cobrancga de Royalties pela Unido é mensal, sugere-se
que o calculo do fator de reconciliacdo também seja feito com
base na produgdo mensal.

Uma forma de reducdo dos erros desta estimativa é a
reducdo do intervalo de tempo entre testes consecutivos de
pogos. A operacdo do separador de teste, entretanto, é
demorada, requerendo um tempo longo de operacdo para
maior confiabilidade dos resultados. Assim, existe uma
impossibilidade de se adotar este  procedimento,
principalmente se 0 campo tiver varios pogos.

Segundo a metodologia adotada pela PETROBRAS, o
medidor multifasico é alinhado periodicamente com cada
poco durante 0 més de medicdo para que o teste de produgdo
do referido poco forneca elementos para a estimativa da
producdo do mesmo a partir da producdo do campo. Uma
vantagem desta metodologia é que, como o teste com o
medidor multifasico é bem mais rapido, a freqiiéncia de sua
execucdo pode ser aumentada durante o més, portanto
reduzindo a disperséo do fator de reconciliacéo.

Finalmente, como parte desta metodologia, o fator de
reconciliacio do campo GP/GPN, que utiliza apenas
separadores de teste, é comparado com o de VIOLA.

O Boletim Diario de Produgdo, para cada dia do més, ja
incorpora os resultados do Teste de Produgdo, fornecendo
uma estimativa para a producdo de cada pogo. O fator de
reconciliagcdo foi calculado em base diaria e mensal para 6
pocos do campo de VIOLA, e 16 pocos dos campos GP/GPN.

ESTIMATIVA DA PRODUCAO

A estabilidade dos pocos na medicdo de gés coletado
(incluindo o gas-lift, que € um método utilizado para elevacao
artificial de petroleo dos pocos) foi verificada com os dados
de teste de produgdo. A grande vantagem do medidor
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multifdsico é a possibilidade de se fazerem varios testes
durante um més, e assim diminuir a dispersdo do fator de
reconciliagdo. Como a producdo do pogo e o gas lift variam
bastante, estimar um valor constante entre dois testes
consecutivos aumenta a discrepancia entre o volume total
medido e o0 obtido a partir da estimativa de cada poco.

Com os testes de producdo de um pogo, deseja-se coletar
dados de vazédo do pogo para estimativa do volume de gas que
passa pelo medidor durante um dia e compara-lo com o valor
total do campo. Idealmente, poder-se-ia medir continuamente
0 volume de géas ao longo de um dia, o que levaria em
consideracdo a variagdo instantanea da vazdo do pogo. Por
razbes operacionais, entretanto, os testes de producdo séo
feitos a cada hora do dia, com uma freqiiéncia variando em
até 24 vezes por dia. O volume de gas pode ser calculado
integrando-se o perfil de vazdo ao longo do dia. Existem
varios métodos numeéricos de integragdo, sendo a regra do
trapézio o mais simples de todos. O método da vazdo média
produz aproximadamente os mesmos resultados, desde que o
nimero de pontos ndo seja muito pequeno, pois neste caso a
influéncia dos pontos da extremidade do intervalo sobre o
valor da integral seria maior, resultando em erros maiores de
estimativa do valor da integral.

Para a estimativa do volume de cada pogo e comparacao
com o total medido dos pocos, obtido pelo separador de

producdo, uma vazdo média (17) dos valores horéarios
medidos (V;) durante as n horas de teste é calculada.

Multiplicando-se o valor da vazdo média (V" ) por 24, obtém-
se uma estimativa do volume coletado ao longo do dia.
Portanto, a vazdo média é um indicador do volume coletado
ao longo do dia. Quanto maior o nimero de valores horarios
utilizados para o calculo desta média, menor sera a incerteza
da média e, portanto, do volume coletado ao longo do dia.

A vazdo média (V) pode ser calculada pela expressdo :

7=, @
n

i=1

O desvio padréo (o) destas vazdes pode ser calculado por :
2 1 c 17\2
st=—=> (V= V) 3
n-147

A incerteza desta média (U), sem levar em consideracéo a
incerteza do medidor, é entdo determinada pela expresséo :

t .S
U — student (4)

Jn

para 95,45 % de nivel de confiabilidade

Os volumes diarios de 6leo, liquido e gas natural medidos
para cada poco no campo de Viola pelo medidor multifasico
sdo, em principio, considerados constantes entre dois testes
consecutivos de cada poco. Desta forma, pode-se calcular o
somatdrio da producéo dos pocos, dia a dia.

O Boletim Diério de Producdo apresenta, para o campo de
Viola e os campos de Garoupa e Garoupinha, o volume diéario
de 6leo produzido e o volume diério de gas medido na saida
dos separadores de produgdo (incluindo gas-lift e gas
soltvel), ambos nas condigGes de referéncia (20 °C e 101,325
kPa). O calculo do volume diério de liquido nas condicdes de
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referéncia (20 °C e 101,325 kPa) é feito, desprezando-se a
compressibilidade da agua.

Dividindo-se, respectivamente, para 6leo, liquido (6leo +
agua) e gas natural, a produgdo total do campo pelo somatorio
da producéo dos pocos, para cada dia do més, Eq. (1), obtem-
se o fator de reconciliagdo diario (X;).

ANALISE DOS RESULTADOS

O fator de reconciliacdo diario (X;) foi calculado para
liquido (&4gua+6leo), b6leo e gas, para 0s meses de marco a
julho de 2007, com medicdes de vazdo feitas pelo medidor

multifasico. Sua média ()7) e desvio padrdo (0') foram

calculados. Com a aplicacdo do critério de Grubbs, até no
méaximo 2 pontos por més, tipicamente, foram eliminados. A
referéncia [9] analisa em datalhes o processamento dos dados.
As Tab. 2 e 3 resumem os resultados encontrados.

Tabela 2: Campo de VIOLA: Anélise estatistica dos
resultados para o fator de reconciliacdo, antes e depois da
aplicacédo do critério de GRUBBS.

X 0,997 | 0,997 | 0,882 | 0,882 | 0,924 | 0,924

o 0,107 | 0,207 | 0,097 | 0,097 | 0,070 | 0,070

Média | 0,874 | 0,876 | 0,876 | 0,876 | 0,911 | 0,911

Més GAS OLEO LIQUIDO
Ante | Depoi | Ante | Depoi | Ante | Depoi
s s s s s s
Marco

X 1,422 | 1,340 | 0,980 | 0,935 | 0,916 | 0,858

o 0,362 | 0,184 | 0,202 | 0,105 | 0,263 | 0,137

X 1,267 | 1,294 | 0,862 | 0,866 | 0,907 | 0,916

o 0,219 | 0,164 | 0,098 | 0,062 | 0,086 | 0,038

X 1,456 | 1,456 | 0,854 | 0,854 | 0,857 | 0,857

o 0,142 | 0,142 | 0,078 | 0,048 | 0,083 | 0,050

X 1,214 | 1,219 | 0,873 | 0,876 | 0,878 | 0,882

o 0,127 | 0,102 | 0,030 | 0,025 | 0,031 | 0,024

X 1,341 | 1,341 | 0,815 | 0,829 | 0,849 | 0,871

o 0,209 | 0,209 | 0,104 | 0,055 | 0,116 | 0,082

Média | 1,338 | 1,330 | 0,877 | 0,872 | 0,882 | 0,877

Tabela 3: Campos de GP/GPN: Analise estatistica dos
resultados para o Fator de Reconciliacdo, antes e depois da
aplicacdo do critério de GRUBBS.

Més GAS OLEO LIQUIDO
Ante | Depoi | Ante | Depoi | Ante | Depoi
s s s s s s
Marco

X 0,825 0,825 | 0,830 |0,830 | 0,823 | 0,823

(o} 0,139 | 0,139 | 0,093 | 0,093 | 0,092 | 0,092

X 0,728 | 0,739 | 0,869 | 0,869 | 0,944 | 0,944

o 0,099 | 0,077 |0,101 | 0,101 | 0,093 | 0,093

X 0,823 | 0,823 | 0,869 | 0,869 | 0,915 | 0,915

(o} 0,121 | 0,121 | 0,093 | 0,093 | 0,105 | 0,105

X 0,998 | 0,998 | 0,927 | 0,927 | 0,952 | 0,952

o 0,076 | 0,076 | 0,071 | 0,076 | 0,051 | 0,051
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Um teste de consisténcia poderia ser aplicado aos dados
disponiveis pelo critério de Chauvenet [3] e [4]. O critério de
Grubbs, [5], entretanto, é o recomendado pelo EPA [6] e
descrito pela ISO [7], para eliminagdo de pontos outliers. Este
critério é mais completo do que o de Chauvenet por permitir a
introducdo do nivel de significancia (a).

A utilizacdo do critério de GRUBBS uniformiza os dados,
reduzindo muitas vezes o desvio padrdo consideravelmente. A
média do Fator de Reconciliacdo aumenta. Julgou-se assim,
que os dados representativos do Fator de Reconciliacdo
devem ser tratados pelo critério de GRUBBS, antes de
qualquer processamento posterior, conforme indicado nas

Tab. 2 e 3, para valores de ()7) e (a).

A Fig. 5 mostra que o valor do Fator de Reconciliacdo,
avaliado como média dos valores diarios ao longo do més,
para a medicdo de Oleo e liquido pelas tecnologias de
separador de teste (GP e GPN) e medidor multifasico (Viola),
é aproximadamente o mesmo, se encontrando na faixa de 0,8
a 1,0. Assim, em principio, as duas tecnologias podem ser
utilizadas para o célculo da alocagdo da producéo.

Para 0 gas, o medidor multifasico exibe um valor mais
elevado do que o do separador de teste, indicando que um
valor menor de vazdo estd sendo medido pelo medidor
multifasico. Este fato caracteriza um erro sistematico que
deve ser investigado, uma vez que o desvio padrdo da
medicdo multifasica € da mesma ordem de grandeza do
separador de teste, conforme indicado na Fig. 6.

Um fator de calibracdo poderia ser entdo utilizado para a
medicdo multifasica, j& que os resultados apresentaram boa
repetitividade.

Finalmente, a Fig. 5 indica que a deriva do medidor
multifasico é pequena ao longo dos meses de mar¢o a julho
de 2007.
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Figura 5 - Variacao do Fator de Reconciliagdo ao longo do
ano de 2007
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Figura 6: Variacdo do Desvio Padrdo do Fator de
Reconciliagdo ao longo do ano de 2007
CONCLUSOES

O medidor multifasico € wuma tecnologia em
desenvolvimento, tendo ja instalados no mundo milhares de
unidades. Ela tem sido preferida ao separador de teste por
acelerar o teste de producdo do poco, além de potencialmente
informar em tempo real a necessidade de intervencdo em um
dado poco e permitir a otimizacdo da sua producdo. Assim, a
freqliéncia de sua execucdo é maior e as discrepancias na
estimativa da producgéo de cada po¢o sdo minimizadas.

Os valores do Fator de Reconciliacdo para o medidor
multifasico e para o separador de teste sdo semelhantes para
6leo e para liquido, indicando que as medigdes pelas duas
tecnologias sdo compativeis entre si. Para 0 gas, entretanto,
existe uma diferenga acentuada entre os dois métodos de
medicdo (separador de teste versus multifasico), onde devem
ser investigadas as causas e os fatores que podem ter
influenciado este desvio.

Em conclusdo, pode-se dizer que o medidor multifasico
tem desempenho compativel com o do separador de teste para
6leo e liquido. Como sua operacdo € mais rapida do que a
deste Ultimo, pode-se aumentar a freqiéncia de teste dos
pocos, resultando numa melhor estimativa da apropriacdo de
gas e 6leo.

Os fatores de reconciliagdo para 6leo, gas e agua produzida
obtido em testes de pocos apresentaram repetitividade
compativel ao com a medi¢do de fluidos monoféasica,
determinada ap0s testes de producdo em separadores de
testes, sendo portando adequada a aplicacdo da medicdo
multifasica em testes de pocos em Viola.

Outro ponto que merece ser destacado é apresentado em
[8]. Nesta é mencionado que o fator de reconciliagdo mundial
pode variar entre 0,6 a 1,2, quando utilizando-se da
tecnologia tradicional, ou seja, separadores de teste. Portanto,
a maior diferenca em relacdo a um fator ideal de 1 é de 0,4.

Desta maneira, pode-se mostrar que os fatores de
reconciliacdo de gas, 0leo e dgua apresentados nas Tab. 2 e 3
encontram-se dentro do limite de 0,4 apresentado em [8] e
com boa repetitividade.

Finalmente, a grande vantagem do medidor multifasico é
que ele permite que o comportamento do poco seja conhecido
muito freqiientemente, e assim medidas corretivas podem ser
tomadas rapidamente para a otimizacdo da produgéo.
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ABSTRACT

In this paper, the performance of a multiphase flow meter is evaluated through a mass balance verification procedure, using
the so called reconciliation factor. This meter has been used in place of a test separator due to its potential of accelerating a
well production test, besides informing in real time the need of any well production intervention. Thus, the test frequency can
be increased and the discrepancies in estimating the daily well production can be minimized. The analysis of the Daily
Production Records of the wells in Viola and GP and GPN fields showed that although the uncertainty of flow measurement
for the multiphase meter is larger (+ 10 %) than for the test separator, when measuring oil and liquid phases, the daily
dispersion of the reconciliation factor is smaller for oil, and its monthly average is closer to one (1) than what results from the
utilization of the test separator methodology. For liquid measurement, however, both monthly average and daily dispersion
values of the reconciliation factor are alike, indicating that the two technologies are compatible to each other. Finally, the daily
dispersion of the reconciliation factor for gas is larger for Viola filed (multiphase meter) than GP and GPN (test separator),
and needs a better interpretation of the results. In conclusion, the two technologies can be used for allocation of oil and liquid
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RESUMO

E apresentado um estudo sobre a perda de pressdo para escoamentos monofasicos e bifasicos em tubos com fitas
retorcidas. Esta técnica ¢ utilizada como método passivo para o incremento da troca de calor, entretanto este
aumento da transferéncia de calor é acompanhado pela elevagdo da perda de pressdo. Este estudo foca na perda de
pressdo durante o escoamento bifasico no interior de tubos com fitas retorcidas. Com base em resultados
experimentais levantados na literatura para a perda de pressao, ¢ realizada uma analise comparativa destes com as
correlagdes para o fator de atrito apresentadas por outros pesquisadores. A partir desta andlise ¢ proposta uma
nova correlagdo para a estimativa do fator de atrito durante o escoamento bifasico no interior de tubos com fitas

retorcidas.

INTRODUCAO

A disponibilidade limitada e o aumento do custo de fontes
convencionais de energia tém incentivado pesquisas com foco
na reducdo do seu consumo. Na area de transferéncia de calor
grandes esforcos tém sido realizados no intuito de
desenvolver trocadores de calor mais eficientes e compactos,
Akhavan-Behabadi ez al. [1]. Em termos de eficiéncia de um
trocador de calor, o coeficiente global de troca de calor ¢ a
poténcia de bombeamento, relacionada com a perda de
pressdo, sdo os parametros analisados.

Na maioria dos casos a resisténcia térmica de convecgdo
externa aos tubos ¢ predominante nos trocadores de calor
compactos, no entanto, segundo Reid et al. [2], em
determinadas condigdes de operagdo o incremento do
coeficiente de troca de calor interno pode implicar em
incrementos razoaveis do coeficiente global. Varios métodos
tém sido empregados para o aumento do coeficiente de troca
de calor para o escoamento no interior de tubos, sendo a
maioria baseado na alteragdo da superficie. De acordo com
Shatto e Peterson [3], as altera¢des sdo feitas com o intuito de
aumentar a area superficial, e/ou gerar perturbagdes no
escoamento, através da geracdo de escoamentos secundarios e
vortices. Dentre as alternativas disponiveis para o aumento do
coeficiente de troca de calor através da geracdo de
perturbacdo no escoamento estdo: utilizagdo de tubos
microaletados, utilizagdo de espiras, tubos curvados e fitas
retorcidas. Tais dispositivos sdo técnicas passivas de aumento
de troca de calor, ndo necessitando de outra fonte de energia
para atuagdo, que ndo a do préprio escoamento.

Fitas retorcidas sdo usadas como técnica de intensificacdo
ha mais de um século, datando de 1896 [4], sendo
inicialmente denominadas de “retardadores” (retarders)
devido ao aumento da perda de pressio imposta ao
escoamento com a sua utilizagdo [5]. Dentre as aplicagdes
mencionadas na literatura podem ser citadas: geragdo de
vapor, recuperadores de calor de gases de combustdo,
aquecedores domésticos [5], situagcdes de micro-gravidade,
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dessalinizacdo [3] e processos industriais em geral. A
utiliza¢@o de fitas retorcidas apresenta vantagem em relagdo a
outros métodos de intensificacdo de troca de calor pelo baixo
custo de fabricacdo e instalagdo, facilidade de manutencio
[6], e a possibilidade de ser utilizada em trocadores de calor ja
em uso para aumento da capacidade de equipamentos
obsoletos [7].

Conforme mencionado, o aumento do coeficiente de troca
de calor é acompanhado pelo incremento da perda de pressdo,
portanto, para a determinagdo das condigdes em que a
utilizagdo deste método é favoravel, é necessario um melhor
entendimento dos fendmenos envolvidos no escoamento, €
também de correlagdes tanto para troca de calor quanto para a
perda de pressao [4].

O incremento da perda de pressdo pode ser potencialmente
compensado pela possibilidade de reducdo do tamanho dos
trocadores de calor para uma mesma carga térmica, o que
pode implicar em um aumento reduzido, ou até mesmo
decréscimo, da poténcia de bombeamento [3], possibilitando
custos inferiores de instalagdo e fabricagao.

A caracterizacdo geométrica da fita retorcida, ilustrada na
Fig. 1, ¢ geralmente dada pela razdo de retorcimento (¢wist
ratio), que ¢ definida como a razdo entre o comprimento para
uma tor¢do de 180° e o didmetro interno da tubulagdo [3],
conforme indicado na Eq. (1).

H
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Figura 1: Detalhes da fita retorcida instalada, Akhavan-Behabadi e
Kumar [6].
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y=— (1)

Jensen et al. [8] apresentam um estudo sobre a perda de
pressdo para o escoamento vertical bifasico do R113 no
interior de tubos com fitas retorcidas. Agrawal e Varma [9] e
Agrawal et al. [10] realizaram estudo experimental sobre a
perda de pressdo para ebulicdo convectiva do R12 em tubo
horizontal, em condi¢cdes de fluxo de calor constante.
Chakroun e Al-Fahed [11] realizaram estudo de troca de calor
e perda de pressdo para escoamento laminar monofasico de
6leo em tubos com fitas retorcidas. Eiamsa-Ard et al. [12]
apresentam estudo sobre escoamento monofasico de agua no
interior de trocadores de calor com fitas retorcidas continuas e
regularmente espagadas, verificando que o distanciamento
entre os segmentos pode causar uma reducdo na perda de
pressdo sem prejuizo consideravel na transferéncia de calor
para determinadas configuracdes. Akhavan-Behabadi et al.
[1] apresentam estudo sobre a influéncia da fita retorcida no
escoamento bifasico do R134a. Manglik e Bergles [4]
apresentam uma extensa revisdo sobre o escoamento
horizontal monofasico laminar e turbulento no interior de
tubos com fitas retorcidas baseado em dados experimentais
para agua e ectileno glicol. Shatto e Peterson [3] também
apresentam uma revisdo geral sobre o assunto, focando em
escoamentos bifasicos. Lopina ¢ Bergles [13] apresentam
estudo experimental sobre a ebulicdo de dgua no interior de
tubos com fitas retorcidas. Eles verificaram influéncia
reduzida do fluxo de calor em condigdes de baixos titulos de
vapor. Reid et al. [2] comparam o desempenho entre tubos
microaletados e fitas retorcidas, concluindo um desempenho
superior em termos de troca de calor para o primeiro.
Conforme apresentado, grande énfase foi dada ao estudo do
escoamento monofasico, sendo reduzido o nimero de estudos
dedicados a ebulicdo convectiva em tubos contendo fitas
retorcidas [10,13].

Para analise do ganho em termos de troca de calor e perda
de pressdo ¢ normalmente utilizada a razdo entre o parametro
(perda de pressdo ou coeficiente de troca de calor) obtido com
o tubo com fita retorcida e o pardmetro para o tubo liso em
condi¢des similares de operacgdo (titulo de vapor, velocidade
massica, temperatura de saturagdo, fluido refrigerante e
diametro interno), isto €é:

_ Ap,
8p_App (2)
A
E =— 3
"y, (3)

E para a analise do ganho de eficiéncia global na utilizagao
de fitas retorcidas em trocadores de calor, Akhavan-Behabadi
et al. [1] sugerem utilizar a razdo entre os ganhos na troca de
calor e na perda de pressdo, conforme a seguinte equagao:

g=—* (4)

Como alternativa a utilizagdo das fitas ao longo de toda a
secdo do trocador de calor, pesquisadores apresentam
trabalhos com utilizagdo de segmentos de fitas retorcidas
posicionadas regularmente espacadas no interior dos tubos,
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Eiamsa-Ard et al. [12] e Chang et al. [14], ou somente no
trecho de entrada, Eiamsa-Ard et al. [15], sendo verificado
que o coeficiente de troca de calor global e a perda de pressao
se elevam com o incremento do comprimento do segmento de
fita retorcida.

MECANISMOS, PADROES E PARAMETROS

Shatto e Peterson [3] e Manglik e Bergles [4] apresentam
uma analise sobre os mecanismos que atuam de modo a
intensificar a troca de calor e a perda de pressdo na presenga
de fitas retorcidas, sendo eles:

e Obstrucdo de parcela da secdo transversal com
consequiente aumento da velocidade do fluido;

e Reducdo do didmetro hidraulico: o escoamento € dividido
em dois escoamentos hidrodinamicamente independentes
com didmetros hidraulicos inferiores, porém com
perimetro molhado superior, resultando no incremento da
troca de calor e perda de pressao;

e Elevacdo do comprimento efetivo do escoamento: devido
ao fato de o fluido ser forcado a seguir o perfil da fita, o
comprimento efetivamente percorrido pelas particulas do
fluido sera superior ao do tubo liso;

e Escoamentos secundarios: a movimentacdo em forma de
hélice imposta pela fita & “particula” de fluido faz com
que aceleracdo centripeta esteja presente no escoamento
longitudinal, que por sua vez geram escoamentos
secundarios. A resultante das duas componentes de
velocidade faz com que a velocidade do fluido nas
proximidades da superficie do tubo seja superior,
promovendo o incremento do coeficiente de convecgdo e
da perda de pressdo, além de promover mistura da porcéo
de fluido na periferia com o fluido no centro da se¢éo do
tubo;

e Efeito aleta da fita: no caso de a fita estar em contato
térmico com a parede do tubo, parte do fluxo de calor da
parede seré transferido para a fita através de conducéo e
posteriormente para o fluido, fazendo com que a fita atue
como uma aleta intensificando a troca de calor global;

Segundo Shatto e Peterson [3], para escoamentos com
aquecimento do fluido de trabalho, a aceleracao centripeta faz
com que o fluido frio com maior densidade e proximo ao
centro da se¢do, desloque-se para a periferia, movimentando
na dire¢@o do centro do tubo o fluido aquecido com densidade
inferior. Segundo Thome e Ribatski [7], tal efeito, somado ao
incremento da velocidade do fluido junto a superficie,
favorece o desprendimento de bolhas, intensificando a
transferéncia de calor durante a ebuli¢do convectiva, ainda
que dominada por efeitos ebulitivos. Com base no efeito de
mistura, a utilizagdo da fita ¢ interessante para o caso de
aquecimento do fluido, ja para o resfriamento, a porg¢ao do
fluido de maior densidade ja se encontra na periferia do tubo,
e conseqiientemente a mistura devido a diferenga de
densidades nao seria favoravel.

Manglik e Bergles [4] apresentam esquematicamente 0s
escoamentos secunddrios para escoamento monofasico,
caracterizando trés situagdes parametrizadas pelo nimero de
Reynolds (ver Figura 2). Apesar de o comportamento
apresentado por Manglik e Bergles [4] ter sido verificado para
escoamentos monofasicos, fen6meno semelhante
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provavelmente sera observado em escoamentos bifasicos
Shatto e Peterson [3].

i pelafita Escoamento induzido por
h Empuxo
\J .
(a) (b) (c)

Figura 2: Escoamentos secundarios induzidos pela fita retorcida,
Manglik e Bergles [4]. (a) Baixas vazoes e/ou altas razdes de
retorcimento; (b) Altas vazdes e/ou baixas razdes de retorcimento; (c)
Raz&o de retorcimento infinita (fita plana).

A utilizagdo de dispositivos para geracao de escoamentos
helicoidais para condigdes bifasicas horizontais ¢ vantajosa
principalmente para velocidades massicas reduzidas, condi¢do
para a qual o padrdo de escoamento estratificado ¢ verificado
[3]. A vantagem surge do fato da fita retorcida favorecer a
transicdo para escoamento anular em velocidades massicas
inferiores, tornando efetiva a transferéncia de calor através de
toda a superficie interna do tubo. Segundo Bergles et al. [16]
também ¢ vantajosa para escoamentos em névoa pois
proporciona a aceleracdo radial das goticulas de liquido,
molhando a parede do tubo e, conseqiientemente, elevando o
coeficiente de troca de calor. Desta forma, Jensen [17] sugere
a utilizacao de segmentos de fita retorcida apenas na regido de
secagem de parede, que corresponde a titulos de vapor
elevados.

Manglik e Bergles [4] apresentam com base no fator de
atrito uma divisdo entre regimes de escoamento monofasicos
em tubos com fitas retorcidas. Quatro regides sdo
identificadas onde sdo verificadas as influéncias de
viscosidade, forgas de inércia e forgas centripetas, assim como
forgas de efeitos de turbuléncia relacionadas a flutuagdes nas
velocidades. As regides podem ser descritas em termos das
caracteristicas do escoamento e dos mecanismos de
perturbag@o do escoamento, conforme:

e Regido | — Escoamento Viscoso; caracterizada pelo
balanco entre forcas viscosas e inerciais, na qual o
aumento da perda de pressdo é devido ao bloqueio de
parte da secéo transversal e a um comprimento efetivo do
escoamento superior;

e Regido Il — Combinacdo de escoamentos helicoidal e
axial: esta regido é caracterizada pelo balango entre
forgas inerciais, viscosas e centrifugas; aumento do fator
de atrito devido ao bloqueio parcial da secdo de
escoamento, maior comprimento efetivo, e escoamentos
secundarios induzidos pela fita;

e Regido Ill — Transicdo entre escoamento helicoidal e
turbulento: efeitos de escoamentos secundérios e inicio
de flutuacBes devido & turbuléncia; reducédo da influéncia
de escoamentos secundarios na perda de pressao;

e Regido IV — Escoamento helicoidal turbulento: flutuacoes
de velocidade e forcas centrifugas afetam o campo de
velocidades, aumento da perda de pressdo devido ao
blogueio parcial da secéo de escoamento e mistura devido
aos escoamentos secundarios;

Segundo Manglik e Bergles [5], devido a superposi¢do do
escoamento helicoidal sobre as flutuagdes de velocidade, a
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transi¢ao de laminar para turbulento ¢ retardada em relagao ao
tubo liso. Manglik e Bergles [4] também apresentam mapa de
escoamento com base no numero de Nusselt em fun¢do do
Reynolds, definindo também quatro regimes de escoamento.

De forma geral, a reducdo da razdo de retorcimento
(aumento do angulo de hélice) resulta em um incremento do
coeficiente de troca de calor e da perda de pressao. Entretanto
a defini¢do de uma correlagdo para o fator de atrito de uso
geral e que apresente precisdo razoavel ainda ndo ¢ possivel,
pois as correlagdes disponiveis apresentam resultados
satisfatorios apenas quando comparadas aos bancos de dados
utilizados em suas elaboragdes.

Para correlacionar a perda de pressdo para escoamentos
monofasicos laminar, Manglik e Bergles [4] definiram o
adimensional swirl number, dado por:

sw=Re/.y (5)

No caso de escoamento monofasico turbulento, o
parametro utilizado para a relagdo entre a perda de pressdo em
escoamento em tubo com fita retorcida e tubo liso ¢ a
curvatura do contato da fita com a parede dada pela seguinte
equacdo, segundo Manglik e Bergles [5]:

Ke=[+(@y/x)f ] (6)

Devido a variacdo continua do fator de atrito com o
nimero de Reynolds na regido de transi¢do entre regimes
laminar e turbulento, Manglik apresenta uma relagdo para o
fator de atrito generalizado para escoamento monofasico. E
devido a ndo descontinuidade do fator de atrito na transi¢do
de laminar para turbulento, Manglik e Bergles [4] apresentam
uma correlagdo generalizada para o fator de atrito durante
escoamento monofasico.

A perda de pressdo ¢ dada pela soma de trés parcelas, a
friccional, aceleracional e gravitacional. No caso do
escoamento bifasico no interior de tubos, as duas Ultimas
parcelas sdo definidas com base em modelos e nas variagdes
do titulo de vapor e na frag@o de vazio. Ja, a parcela friccional
da perda de pressdo ¢ geralmente determinada através de
correlagdes empiricas e decorre do atrito do escoamento
bifasico com a parede do tubo e devido ao atrito entre as
fases, cujas intensidades dependem das propriedades do
liquido e vapor, titulo de vapor, velocidade massica,
geometria e caracteristicas superficiais do canal, e padrdo de
escoamento.

Geralmente as correlagdes para a perda de pressdo
friccional para escoamento em tubos com fitas retorcidas
aplicam um multiplicador a perda de pressio para o
escoamento em tubo liso. Jensen [17] e Agrawal ef al. [10]
propuseram multiplicadores para a perda de carga em tubo
liso estimada através do método de Reddy e Lockhart-
Martinelli, respectivamente. Akhavan-Behabadi et al [1]
apresentam uma compara¢do entre métodos de previsao
recentes para fatores de atrito durante o escoamentos bifasicos
no interior de tubos lisos. Eles concluiram resultados
superiores para a estimativa da perda de pressdo na presenca
de fita retorcida através da utilizacdo de um multiplicador e a
correlacdo de Friedel [18] para estimativa da perda de carga
durante o escoamento em tubo liso sem fita.

Para escoamentos bifasicos, Agrawal ef al. [10] apresentam
a seguinte relacdo para as perdas de pressdo com fita
retorcida e para tubo liso:
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Ap, Y

Onde o sub-indices s e p indicam respectivamente
escoamento helicoidal e em tubo liso. Equagdo similar foi
proposta por Akhavan-Behabadi et al. [1]. Como dimensdo
caracteristica para o escoamento, Jensen [17] adotou o
diametro hidraulico calculado considerando a presenga da fita
e dado pela seguinte equag@o:

o _ M 14— )

8
" d +2d (8)

CORRELACOES DA LITERATURA

Conforme mencionado o numero de trabalhos disponiveis
sobre a perda de pressdo para escoamentos bifasicos no
interior de tubos com fitas retorcidas ¢ limitado. Na presente
secdo sao apresentados métodos de previsao da perda de
pressao levantados na literatura.

Correlacao de Akhavan-Behabadi e al. [1]

Akhavan-Behabadi et al. [1] realizaram estudo sobre a
perda de pressdo para escoamento do R134a no interior de
tubos com fitas retorcidas, obtendo 160 dados experimentais
para as seguintes condi¢des:

Diametro interno: 7.5mm;

Velocidades massicas: 54 a 144 kg/mz.s;
NUmero de Reynolds do liquido: 1250 a 3500;
Titulo de vapor de entrada: 0.2 a2 0.9;

Titulo de vapor de saida: 0.3 a 1.0;

Razoes de retorcimento: 3, 6,9 e 12;

Os autores também apresentam um multiplicador para a perda
de pressdo para o escoamento em tubos com fitas retorcidas
dado pela Eq. (7 ), com Cigual a 5,1 e n igual a 0,28.

A perda de pressdo para tubo liso é estimada segundo o
modelo de Friedel [18], com base no didmetro interno da
tubulagdo.

Correlacao de Blatt [3]

A correlagdo de Blatt segundo Shatto e Peterson [3] ¢
baseada em resultados experimentais para o R11 e é dada pela
Eq.(7),com Cigual a 7,36 e n igual a 3/5.

Correlacao de Jensen [8]

Jensen et al. [8] apresentam um estudo sobre a perda de
pressdo para escoamento bifasico do R113 no interior de
tubos com fitas retorcidas. Foram obtidos 481dados de perda
de pressdo para condicdes de operagdo diabaticas e
adiabaticas, sendo 126 para tubo liso. As condigdes de
experimento sdo:

Diametro interno: 8.1mm;

Velocidades massicas: 120 a 1600 kg/mz.s;
Titulo de vapor de entrada: 0.0 a 0.61;
Titulo de vapor de saida: 0.0 a 0.78;
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e Razbes de retorcimento: 3.94, 8.94 e 13.92;

Como procedimento para previsao da perda de pressao para
escoamento bifasico no interior de tubos com fitas retorcidas
foram utilizados dois multiplicadores, um para a correlagcdo do
escoamento bifasico e outro para contabilizar a influéncia da
fita retorcida. Para a perda de pressdo bifasica ¢ considerado o
multiplicador bifasico de Reddy [8]. Para a determinag@o da
influéncia da fita os autores propuseram a seguinte relagéo:

L:% para y>115
o (9)
2 2 /2
L:—(4y +f ) para y<115
f, 8y

Com f obtido a partir da utilizagdo do multiplicador de
Reddy [8].

Correlagao de Agrawal e Varma [9]

Agrawal e Varma [10] apresentam um estudo sobre a perda
de pressdo para ebulicdo convectiva de refrigerante R12 no
interior de tubos com fitas retorcidas. Foram levantados 150
dados experimentais de perda de pressdo, sendo 30 destes
para tubo liso. As condi¢des dos ensaios foram:

Diametro interno: 10.0mm;

Velocidades méssicas: 194 a 388 kg/mz2.s;
NUmero de Reynolds do liquido: 7000 a 15000;
Titulo de vapor de entrada: 0.2 a 0.4;

Titulo de vapor de saida: 0.3a0.9;

Razdes de retorcimento: 10.15, 7.37, 5.58 e 3.76;

Eles correlacionaram seus dados através da Eq. ( 7 ), com
Cigual a 5,120 e n igual a 0,509.

A estimativa da perda de pressdo para o tubo liso ¢
realizada através da utilizagdo do modelo de Martinelli e
Nelson [19], assumindo o didmetro interno como referéncia
para o calculo da perda de pressao para o tubo liso.

Neste ponto ¢ interessante destacar que os valores das
constantes e expoentes apresentadas por Akhavan-Behabadi et
al. [1], Blatt [3]e Agrawal e Varma [9] s@o proximos,
indicando coeréncia entre os trabalhos apresentados.

CORRELACAO PROPOSTA

Neste estudo uma nova correlagao é proposta para a perda
de pressao por atrito durante o escoamento bifasico no interior
de tubos com fitas retorcidas. A correlagdo foi desenvolvida
com base em dados experimentais disponiveis na literatura
para fluidos refrigerantes. O banco de dados inclui resultados
levantados por Akhavan-Behabadi ef al. [1] para R134a, e
Reid et al. [2] para o R113. No total foram considerados 144
dados experimentais para razdes de retorcimento entre 3 e 15,
e velocidades massicas entre 54 e 158 kg/m?s.

A partir dos dados de perda de pressio, foram
determinadas as razodes entre os fatores de atrito para o tubo
segundo condigdes com e sem fita retorcida ( f, / f,). O fator
de atrito para o tubo liso para os dados de Akhavan-Behabadi

et al. [1] foi estimado segundo a correlagdo de Miiller-
Steinhagen e Heck [20], que segundo os autores [1] € a que
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melhor correlaciona os dados experimentais para o tubo liso.
Para os dados de Reid [3] foi adotada a correlagao de
Gronneriid [21] para a estimativa da perda de pressdo para o
tubo liso com base nas condi¢cdes experimentais e
considerando o estudo de Ould-Didi et al. [22].

A determinacdo do fator de atrito para tubo liso foi
realizada calculando o diametro hidraulico considerando a
espessura da fita nula, dado pela seguinte equacao:

d, =—"—d, (10)

Uma andlise dos dados experimentais levantados na
literatura permitiu concluir o incremento da relagdo entre os
fatores de atrito (f; / f,) com o decréscimo da razdo de
retorcimento e da velocidade massica. Desta forma, no
presente estudo optou-se pela seguinte relagdo para o calculo
da razdo entre fatores de atrito:

f
A (11)

p

com o nimero de Froud dado por:

GZ
Fr, = od » (12)
h/~H
onde:
-1
1-Xx X
P ={%+p—} (13)

Através de método dos minimos quadrados, foram obtidos
os coeficientes e expoentes para a ( 11 ), dada por:

% — 4.646y70.166Frh70,233 ( 14)

p

A Eq. (14) apresentantou em relagdo ao seu banco de dados
um desvio médio absoluto de 20%, maximo de 31%, minimo
de -88% e previu 64% dos dados experimentais com um erro
inferior a £20%. Os desvios médio e médio absoluto sdo
calculados conforme:

Eno = 2|(far — fuo)/ fo, J/ N %100 (15)

Eue = X|(fu = fo)/ £,/ N *100 (16)

Na Tabela 1 s3o apresentados os desvios para as
correlagdes apresentadas no presente estudo para o fator de
atrito, considerando os dados experimentais levantados na
literatura. Para a correlagdo proposta, o calculo da perda de
pressao bifésica para tubo liso segundo Friedel [18] ¢ o que
melhor correlacionou os dados experimentais.
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Tabela 1: Erro em % para as correlagdes para de fator de atrito para
escoamento em tubo com fita retorcida.

Dados de Akhavan Dados de Reid
Correlagdo

Eavg' Eabs? Ermax Emin Eavg Eabs Ermax Emin

[1] 9,7 36,1 89,9 -35,1 -41,0 45,0 18,2 -61,0

[3] 68,8 71,6 237,1 -23,1 -11,9 24,6 57,2 -36,4

[8] -95,0 95,0 -92,4 -96,6 -73,2 73,2 -36,5 -84,5

[10] 38,5 44,1 231,8 -25,9 | 363,0 363,0 1641,1 64,0
presente | 387 405 322 617 | 22,3 493 1130 644

estudo
CONCLUSAO

O presente trabalho tratou da perda de pressdo no interior
de tubos contendo fitas retorcidas para escoamentos
monofasicos e bifasicos. Através dele foi possivel concluir:

e A técnica de fitas retorcidas no interior de tubos permite
elevar a troca de calor com custo reduzido e é possivel
sua aplicacdo em trocadores de calor ja em uso;

e A maioria dos trabalhos apresentados sobre o assunto é
focada no estudo da troca de calor e perda de pressdao
para escoamentos monofasicos, sendo que o nimero de
estudos envolvendo escoamentos bifasicos é reduzido;

e CorrelagBes para a perda de pressdo por atrito durante
escoamentos bifasicos no interior de tubos com fitas
retorcidas sdo apresentados;

e Uma nova correlacdo para o fator de atrito durante o
escoamento bifasico no interior de tubos com fitas
retorcidas foi proposta.
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LISTA DE SIMBOLOS

y Razio de retorcimento [-]
d, Diametro interno da tubulag@o [m]
d Diametro hidraulico [m]

Numero de Froud [-]
G Velocidade massica [kg/m?-s]
H Comprimento de meia volta de fita [m]
Kc  Curvatura do contato da fita com a parede [-]
Re  Numero de Reynolds [-]
Sw  Swirl number [-]
Espessura da fita [m]
£ Coeficiente de desempenho para perda de pressao [-]

& Cocficiente de desempenho para troca de calor [-]
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&£ Coeficiente de desempenho global
Ap  Perda de pressdo [Pa]

@ Cocficiente de troca de calor [W/m?-K]
P Densidade [kg/m?]

Sub-indices

p Tubo Liso

S Tubo com fita retorcida

\Y% Vapor

L Liquido
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THEORETICAL STUDY ON PRESSURE DROP FOR TWO-PHASE FLOW IN
TUBES WITH TWISTED TAPE INSERT

Fabio T. Kanizawa, Renan S. Hernandes, Gherhardt Ribatski

Escola de Engenharia de Sdo Carlos, University of Sao Paulo, Sdo Carlos - SP, Email: ribatski@sc.usp.br

ABSTRACT

It is presented a study concerning pressure drop for single and two-phase flows inside tubes with twisted-tapes
inserts. Twisted-tape inserts are widely used as a passive method for heat transfer enhancement. However, the
increase in the heat transfer coefficient is accompanied by a pressure drop penalty. Therefore, it is presented a
study focusing in two-phase pressure drop inside tubes with twisted-tape inserts, analyzing differences between
pressure drop in tubes with twisted-tape device and straight tubes, for various twist ratios. The study is based on
experimental data obtained in the literature. Moreover, it is performed a comparative analysis between friction
factor correlations available in the literature for two-phase flows inside tube containing twisted tape inserts.
Finally, a new correlation is proposed for estimating the friction factor for two-phase flows inside tubes with

twisted-tape.
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RESUMO

Escoamento em regime de ebulicdo sub-resfriada ocorre em muitas aplicagdes industriais e € caracterizado por um grande
coeficiente de transferéncia de calor. No entanto, este mecanismo de transferéncia de calor eficiente é limitado pelo fluxo de
calor critico, onde o coeficiente de transferéncia de calor diminui drasticamente, levando a uma rdpida excursio de
temperatura, o que pode causar o derretimento e destrui¢do do aquecedor. Escoamento em ebulicdo sub-resfriada é
especialmente importante para a andlise de reatores nucleares refrigerados a dgua pressurizada, onde a presenca de bolhas de
vapor formadas no nicleo influencia o comportamento do reator em condi¢des de funcionamento normal e de acidente. O
objetivo deste trabalho ¢ validar modelos unidimensionais de andlise de escoamento em ebuli¢do sub-resfriada contidos nos
principais softwares de célculo termo-hidrdulico de reatores nucleares, tais como RELAPS, COBRA-EN e COTHA-2tp. Os
resultados dos softwares sdo comparados com dados experimentais na faixa de pressdo entre 15 e 45 bar. Para a pressdo de 45
bar, os resultados apresentam boa concordincia em relacdo aos dados experimentais, enquanto que para pressdes mais baixas
(15 e 30 bar) os resultados comegam a se distanciar dos valores experimentais.

INTRODUCAO

Escoamento em regime de ebulicdo sub-resfriada ocorre
quando a temperatura média do fluido encontra-se abaixo da
de saturag¢do, mas préximo as paredes do elemento aquecedor
a temperatura excede este valor, havendo formacdo de bolhas.
Este mecanismo de transferéncia de calor € caracterizado por
altos valores do coeficiente de troca de calor (da ordem de 10°
W/m” °C). Esta eficiente transferéncia de calor ¢ limitada pelo
Fluxo Critico de Calor (FCC), que é um ponto de operagdo
onde a temperatura pode subir a valores tdo altos que pode
causar o derretimento do elemento aquecedor.

A previsdo do local do inicio de formacdo significante de
bolhas (fracdo de vazio) ao longo do escoamento € muito
importante para o estudo do nicleo de reatores nucleares. A
frag@o de vazio € um dos principais pardmetros necessarios ao
célculo do FCC, que € um dos mais importantes limites de
projeto de reatores nucleares PWR (Pressurized Water
Reactor - Reatores Refrigerados a Agua Pressurizada). Além
disto, a ocorréncia de bolhas em nucleos de reatores nucleares
pode modificar a distribui¢@o axial de poténcia.

Este trabalho estd focado no célculo da fracdo de vazio
com modelos de geometria unidimensional, os quais sdo
utilizados nos principais softwares de andlise de acidentes e
termo-hidrdulica em reatores nucleares. Estes compreendem
desde o modelo homogéneo, constituido de 3 equacdes de
conservacdo para a mistura liquido-vapor, até o modelo mais
completo de 6 equagdes, ou seja, 3 equagdes para cada fase.

A faixa de pressdo coberta por esta andlise vai de 15 a 45
bar e os softwares utilizados sdo: RELAPS [1], COBRA-EN
[2] e COTHA-2tp [3].

MONTAGEM EXPERIMENTAL

Dados experimentais foram obtidos de uma se¢do de testes
formada por um tubo vertical de aco inox aquecido [4]. Os
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dados geométricos deste tubo sdo: didmetro interno de 15,4

mm e comprimento de 2000 mm. O fluido de trabalho € a
dgua, escoando na dire¢cdo de baixo para cima.

MODELOS DOS SOFTWARES

Escoamento bifdsico envolve um movimento relativo entre
as duas fases, liquido e vapor, portanto, este problema deve
ser formulado em termos de dois campos de velocidade. O
completo equacionamento deste fendmeno, em geometria
unidimensional, é descrito pelas equag¢des de conservacdo
para os dois fluidos, totalizando 6 equagdes. Além disto, um
conjunto de equagdes constitutivas deve ser acoplado ao
problema para considerar a interag@o entre fases na interface
dos dois elementos.

Uma resumida descricdo dos modelos dos softwares
utilizados nesta simulacéo é apresentada a seguir.

O software COTHA-2tp utiliza o modelo homogéneo para
a andlise de escoamento bifdsico. O modelo homogéneo, em
principio, ndo analisa ebulicdo sub-resfriada, por este motivo,
dois modelos empiricos foram inseridos no software para
considera-la: i) Levy [5] e Lellouche (desenvolvido pela EPRI
[6]). Estes modelos corrigem o cdlculo da qualidade baseados
em correlagdes empiricas.

O COBRA-EN ¢ usado para andlise termo-hidrdulica de
transitérios e regime permanente em nicleos de reatores
nucleares. Uma das opcdes para andlise de escoamento
bifdsico existentes no COBRA-EN ¢é um modelo de 4
equacdes, ou seja, as equacdes de conservacdo sdo resolvidas
para a mistura liquido-vapor mais um balang¢o de massa para o
vapor.

O RELAPS foi desenvolvido para simulagcdes de
transitérios em sistemas de refrigeracio de PWRs. Este
software € baseado em um modelo bifdsico de 6 equacgdes que
ndo considera a mistura homogénea e em equilibrio térmico.
A taxa liquida de geracdo de vapor é um resultado da
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competicdo entre evaporacdo e condensacdo. A previsdo da
formacdo de vapor no canal de ebulicio depende da
velocidade relativa entre vapor e liquido, bem como do
regime de escoamento [1, 7, 8]. Para se obter as condi¢des de
estado estaciondrio, as temperaturas e vazdes iniciais para
todos os volumes e juncdes foram tomadas iguais a
temperatura e a vazao de entrada, respectivamente. Com isto,
o software € executado até alcancgar o estado estaciondrio.

RESULTADOS

Para efeito das compara¢des com dados experimentais, os
modelos dos softwares relacionados sdo: i) RELAPS, 6
equacdes; ii) COBRA-EN, 4 equagdes (3 equagdes para a
mistura mais uma do balan¢o de massa para o vapor); e iii)
COTHA-2tp, homogéneo, com correcdo da qualidade pelas
correlagdes de Levy e Lellouche.

Neste trabalho foram considerados dois casos, “A” e “B”,
cujos dados experimentais estdo apresentados na Tab. 1.

Tabela 1. Dados experimentais utilizados.

Fluxo de Pressao Fluxo de
massa [bar] calor
[kg/m’s] [W/m?]
Caso A 900 45 0,57 10°
Caso B 900 15, 30, 45 0,38 10°

Caso “A”

Este caso € especialmente importante pois, além da fracdo
de vazio, outros parametros, tais como temperatura média do
canal e da parede, foram comparados aos resultados dos
softwares.

A Fig. 1 mostra a distribui¢@o da fracdo de vazio em fun¢do
da entalpia ao longo do canal. Os resultados do RELAPS tém
uma boa concorddncia com os dados experimentais, inclusive
prevendo com precisdo o inicio da ebuli¢do, porém os valores
de fracdo de vazio no regime de ebulicio nucleada sdo
levemente superestimados. Os resultados do COBRA-EN
apresentam um pequeno atraso com relacdo ao inicio de
ebulicdo, mas se manttm bem préximos dos dados
experimentais ao longo do canal. O modelo homogéneo do
COTHA-2tp apresenta os resultados mais discrepantes. A
formulacdo de Levy tem um atraso com relacdo ao inicio da
ebulicdo e subestima os valores da fracdo de vazio; ja a
férmula de Lellouche apresenta resultados mais proximos dos
dados experimentais que os de Levy.

0.6 I I
05 O experimento &B
g —— RELAPS 1
.g 04 1 —aA— COBRA-EN
L —»— COTHA (homogeneous)
3 03 —+— COTHA (Levy)
= —O— COTHA (Lellouche)
g 02
=
0.1 4
0 H FSEIILIZIXIILZIZI LI 2 X L2 X2 X X 200000000
800 900 1000 1100 1200

Entalpia [kJ/kg]

Figura 1. Fracdo de vazio em funcdo da entalpia (caso “A”).
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A Fig. 2 mostra a temperatura média do fluido em fungdo
da entalpia ao longo do canal e todos os softwares apresentam
excelentes resultados.

540

520

500

0O experimento
—B—RELAPS

Temperature do fluido [K]

480 ~ A COBRA-EN |—
—%— COTHA-2tp
460 O :
750 850 950 1050 1150 1250

Entalpia [kJ/kg]

Figura 2. Temperatura média do fluido em funcdo da entalpia
ao longo do canal (caso “A”).

Os resultados dos célculos da temperatura da parede em
fun¢do da entalpia ao longo do canal sdo mostrados na Fig. 3.
Para os dados experimentais a temperatura sobe rapidamente e
permanece praticamente constante ao longo do canal,
enquanto que para os resultados dos softwares a temperatura
aumenta de forma continua e suave. Esta diferenca € atribuida
ao cdlculo do coeficiente de troca de calor, uma vez que a
temperatura do refrigerante apresenta uma boa concordincia
com os dados experimentais.

550

O experimento
—B— RELAPS
325 —A— COBRA-EN | |

—»— COTHA-2tp
520 1
800 900 1000 1100 1200

Entalpia [kJ/kg]

Temperature da parede [K]
(91
v

Figura 3. Temperatura da parede em fungdo da entalpia ao
longo do canal (caso “A”).

Caso “B”

Para o caso “B” sdo apresentadas figuras que mostram a
influéncia da pressdo (15, 30 e 45 bar) no célculo da fracio de
vazio para os modelos relacionados, para cada software.

Os resultados do COTHA-2tp com o modelo de Levy
produziram valores muito discrepantes com realacdo aos
dados experimentais e ndo sdo apresentados. A formulacio de
Lellouche apresenta resultados razodveis a medida que os
valores de pressdo aumentam, como se pode notar na Fig. 4.
Deve-se entender que estas formulas foram obtidas para
pressdes da ordem de 150 bar, encontradas em reatores
nucleares de poténcia do tipo PWR.
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0.7

—&— COTHA (Lellouche) 15 bar
06 11 O experimento 15 bar
—aA— COTHA (Lellouche) 30 bar
° 0511 A experimento 30 bar
§ —8— COTHA (Lellouche) 45 bar
2 e T experimento 45 bar
& 03
£
0.2

-0.05 -004 -003 -002 -0.01 0 0.01 0.02
Qualidade

Figura 4. Fracao de vazio em func¢do da qualidade
termodindmica ao longo do canal (caso “B”/COTHA).

A Fig. 5 mostra os resultados do COBRA-EN para os
célculos da fracdo de vazio em funcdo da qualidade ao longo
do canal. Os resultados sdo razodveis e apresentam uma
excelente concordincia para a pressdo de 45 bar, piorando
para 30 e 15 bar.

0.6

I I

—— COBRA-EN - 15 bar
O experimento - 15 bar
—&— COBRA-EN - 30 bar
A experimento - 30 bar
—— COBRA-EN - 45 bar
O experimento - 45 bar

=]
D
|

o
~
L
\

I
()

Fracdo de vazio
=)
W
L

-0.06 -0.04 -0.02 0 0.02
Qualidade

Figura 5. Fracdo de vazio em funcio da qualidade
termodinamica ao longo do canal (caso “B”/COBRA-EN).

Finalmente, a Fig. 6 mostra os resultados do RELAPS5 para
o cdlculo da fra¢do de vazio em funcdo da qualidade. Estes
resultados foram os de melhor concordincia com dados
experimentais e como observado em todos os outros modelos,
os valores se aproximam da experiéncia com o aumento da
pressao.

0.6
\ \ \
—@— RELAPS - 15 bar
0.5 17 O experimento - 15 bar
—A— RELAPS - 30 bar
2 04 A experimento - 30 bar L
S —— RELAPS - 45 bar
z O experimento - 45 bar
< 03
o
<
g
= 024 o
o1 O/
0 W

005 -004 -003 -002 -0.01 0 0.01 0.02
Qualidade

Figura 6. Fracdo de vazio em funcdo da qualidade
termodindmica ao longo do canal (caso “B”/RELAPS).
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COMENTARIOS FINAIS

Escoamento em regime de ebulicio sub-resfriada é
especialmente importante para a andlise termo-hidrdulica de
reatores nucleares refrigerados a dgua pressurizada, onde a
formagdo de bolhas de vapor no nicleo influencia o
comportamento do sistema em condi¢des normais de operacao
e de acidente.

Os modelos unidimensionais, com vdrios graus de
empirismo, podem predizer muito bem o cédlculo da fracdo de
vazio média numa secdo transversal do canal, porém, estes
modelos dependem da pressdo de operagdo do sistema. Em
baixas pressdes, a temperatura de saturacdo é menor e a
diferenca entre as densidades do liquido e vapor é muito mais
alta que em altas pressdes, levando a um aumento do tamanho
das bolhas geradas e um decréscimo da densidade de pontos
de nucleacdo e freqiiéncia de nucleacdo de bolhas. Como
conseqiiéncia da mudanga na dindmica da formacao de bolhas
e diferencas nas propriedades termodinamicas da 4gua, o
comportamento da fracdo de vazio € significativamente
diferente a baixas pressdes, de tal modo que extrapolar
formulacdes obtidas para altas pressdes pode levar a solugdes
erradas. Isto foi demonstrado no caso “B”, onde para todos
modelos, os melhores resultados foram obtidos na
comparacdo com dados experimentais para a pressdo de 45
bar. A concordéncia foi se distanciando para 30 bar e, mais
ainda, para 15 bar.

Os piores resultados foram obtidos para o modelo
homogéneo corrigido pelas formulas de Levy e Lellouche, que
sdo utilizadas no software COBRA-IV-I [9], ainda hoje, a
principal ferramenta de célculo para andlise termo-hidraulica
de nicleo de reatores nucleares.

Embora o objetivo do trabalho seja o estudo do escoamento
em regime de ebuli¢do sub-resfriada, o inicio da ebulicio
nucleada foi analisado. De forma geral, para todos os
modelos, os valores foram subestimados na regido de ebulicao
sub-resfriada e superestimados na faixa de ebuli¢do nucleada.

Encontram-se reatores nucleares trabalhando numa faixa
grande de pressdo de operagdo, desde 1 até centenas de bars.

O interesse na simulacdo de escoamento em regime de
ebuli¢do nucleada a baixas pressdes (1-2 bars) tem aumentado
nos ultimos anos, devido a necessidade da andlise termo-
hidréulica e de seguranca em reatores nucleares de pesquisa e
investigacdo de novos conceitos de reatores avancados a dgua
pressurizada.

Nos préximos trabalhos deverdo ser estudadas as faixas de
pressdo de 1 a 2 bar e de 100 a 150 bar, embora, com 0s
dados atuais, j4 se possa notar uma tendéncia de que os
modelos relacionados apresentam resultados razodveis para
pressdes acima de 30 bar, e valores discrepantes abaixo de 15
bar.
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ABSTRACT

Subcooled flow boiling occurs in many industrial applications and it is characterized by large heat transfer coefficients.
However, this efficient heat transfer mechanism is limited by the critical heat flux, where the heat transfer coefficient decreases
leading to a fast heater temperature excursion, potentially leading to heater melting and destruction. Subcooled flow boiling is
especially important in water-cooled nuclear power reactors, where the presence of vapor bubbles in the core influences the
reactor system behavior at operating and accident conditions. With the aim of verifying the subcooled flow boiling calculation
models of the most important nuclear reactor thermal-hydraulic computer codes, such as RELAP5, COBRA-EN and COTHA-
2tp, the main purpose of this work is to compare experimental data with results from these codes in the pressure range between
15 and 45 bar. For the pressure of 45 bar the results are in good agreement, while for low pressures (15 and 30 bar) the results

start to become conflicting.
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ABSTRACT

This work presents the results of an experimental study carried out with R134a to characterize heat transfer and
pressure drop during flow boiling in a horizontal smooth tube of 2.6 mm ID. The experimental tests included (i)
heat fluxes in the range from 10 to 100 kWm?, (ii) the refrigerant mass velocities set to the discrete values in the
range of 240 — 930 kgm™s ' and (iii) saturation temperature of 12 and 22°C. The study analyzed the heat
transfer, through the local heat transfer coefficient along of flow and pressure drop, under the variation of these
different parameters. It was possible to observe the significant influence of heat flux in the heat transfer
coefficient and mass velocity in the pressure drop, and the effects of saturation temperature. Moreover, it was

possible to produce a complete database.

INTRODUCTION

Flow boiling studies in mini and micro channels are been
published, mainly in the last decade. This trend is the result of
the great current interest in compact refrigeration system and
cooling electronic devices.

Although the increment in the heat transfer proportionate
by reduction in channel size, as registered for some authors,
the results exhibit discrepancies concern to the effect of the
parameters heat flux, mass velocity and saturation temperature
in the heat transfer coefficient and the characteristics of flow
boiling in channels are not completely understood yet
(Consolini [1], Vlasie et al. [2]),. Therefore, the capacity of
heat transfer prediction in these conditions through the
correlations is limited.

According to the review of Ong e Thome [3], the results
of different experiments shown by some researches, the
boiling heat transfer mechanisms in mini and micro channels
could be controlled by nucleate boiling, due to nearly
exclusively dependency on heat flux (Tran et al. [4], and
Lazarek and Black [5]), or by convective boiling, with the
dependence of mass flux and vapor quality (Qu and Mudawar
[6]) or by both, depending on vapor quality range (Yan and
Lin [7]). Tran et al. [4] studied R12 in a 2.46 mm circular
tube and observed a heat transfer dependence on heat flux, but
the effects of mass flux and vapor quality were negligible. The
same tendency was reported by Lazarek and Black [5] and
Wambgnass [8] with R113 boiling in a similar tubes
dimension (3.1 mm and 2.92 mm, respectively). However, the
results shown by Yan and Lin [7], Lin et al. [9] and Choi et al.
[10] have demonstrated the effects of mass velocity and vapor
quality. The results of Lin et al. [9] with R141b in 1.3 to 3.69
mm channels were different and significant variations in heat
transfer coefficients with heat flux and vapor quality were
registered, and also the influence of mass flux was verified
with decreasing the channel diameter. Some researches found
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that the heat transfer coefficient increase with increasing vapor
quality until a point when the coefficient decreases gradually
and this behavior depends on the heat flux value, but the
inflection point varies. Saitoh [11] conduced experiments with
R134a in 0.5 to 3.1 mm channels and for the biggest diameter
he found a clear dependency of heat flux and mass flux, but
not for smallest channel where he observed the effect of heat
flux only. In the same way, Shiferaw et al.[12] studied R134a
and channel diameters from 2.01 mm to 4.26 mm and found
similar results. This behavior allows relating the channel
diameter reduction with the decreasing of convective
contribution, which is characteristic of macro channels. Some
effects, like the dryout could happen before in micro channels,
as a result of confinement and the increasing relevance of
surface tension, thus increasing the nucleate boiling
contribution. Kew and Cornwell [13] used this confinement
concept and proposed a confinement number which allows
classifying macro and microchannel flows and diameters.

In this paper are reported some experimental results of
R134a flow boiling, heat transfer and pressure drop in a
horizontal stainless steel minichannel of 2.6 mm ID. Results
are discussed in terms of the heat flux, mass velocity, vapor
quality and saturation temperature effects.

EXPERIMENTAL ASPECTS
Facility and instrumentation

A test rig was constructed to investigate flow boiling and
pressure drop in electrically heated horizontal mini channels.
The details of this rig are shown schematically in Fig. 1. The
rig consists of two loops to provide controlled flow of
refrigerant. The main loop has a Coriolis mass flow meter, a
pre-heater section, the test section and the visualization
section. The secondary loop consists of a condenser, a
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refrigerant reservoir, a dryer filter, a volumetric pump and a
subcooler. The condenser and the subcooler have independent
circuits, using the ethylene-glycol/water solution as secondary
refrigerant. Each circuit is controlled by a thermal bath with
constant temperature. This set up permits to control the
refrigerant saturation temperature.

In the main loop of the circuit the preheater permits to
establish the experimental conditions in the test section. It
consists of a horizontal cooper tube with length of 445 mm
heated by electrical tape resistance (11.7 Qm™) uniformly
wrapped around on its external surface to guarantee a uniform
heat flux to refrigerant. The electrical resistance is insulated
from the tube with a kapton conductive tape. In the pre-heater
the power is adjusted by a voltage converter. The test section
consists of a smooth horizontal stainless steel tube with
effective length of 183 mm and 2.6 mm ID and is uniformly
heated by direct application of electrical current in the tube
wall (Joule effect), controlled by a power supply. After the
test section there is a visualization section with a 158 mm
length glass tube with the same test section internal diameter.
The pre-heater and test section are thermally insulated.

The refrigerant enters in the preheating section as
subcooled liquid and the saturation condition on the exit of the
pre-heater, or the vapor quality, varies according to the heat
flux. A liquid visor before the pre-heater entrance makes
possible to control the physical state of refrigerant. The liquid
reservoir is used for improving the stabilization of the
refrigerant flow. The pressure measurements in the inlet and
outlet of the preheater were carried out by two absolute
transducers and the temperatures by 0.076 mm thermocouples
type E, in direct contact to refrigerant flux.

The refrigerant vaporizes along the test section. Refrigerant
temperatures are measured in the inlet and outlet of this
section, as well as the tube wall temperatures. The tube wall
thermocouples are type E of 0.076 mm directly fixed by a
thermally conductive paste. The position of each
thermocouple is also shown in Fig. 1. In the three central
positions of tube there are four thermocouples in each
position, separated by 90° one of the other In the entrance and
exit of the tube are fixed two thermocouples on the wall, in the
upper and bottom parts. In the test section the differential
pressure transducer allows the determination of the exit
pressure.

The flow pump rate is controlled by a frequency inverter
and a bypass piping line after pump allows setting more
precise flow rate through a needle-valve.

The pressure transducers, thermocouples, mass flow and
power meter were connected to an acquisition data system
composed by a multimeter (Agilent, model 34970A),
connected to a microcomputer by a RS232 interface. Software
BenchLink Data Logger from Agilent was used to data
monitoring and acquisition.

Measurements procedures and data reduction

Single phase. Firstly, single phase tests were performed
with R134a to evaluate the heat losses in the preheater and test
section. The losses depend on mass velocity and heat power.
The value of losses increase with decreasing mass velocity
and increasing heat power. In the preheater the maximum loss
was around 15% and in the test section 5%, these results
probably are concerned to different heating system and tube in
both sections. These losses were considered in the boiling
results.
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Figure 1. Squematic view of the experimental facility.

Boiling experimental conditions. Boiling tests of R134a in a
2.6mm ID tube were carried out with the aim of verifying the
thermal and hydraulic behaviour for different refrigerant flow
rates and heat flux. Experimental test conditions are shown in
Tab. 1. The vapor quality condition in the entrance of test
section for each test was reached by different heating powers
in the pre-heater.

Table 1. Test conditions.

Test section heat flux, q” 10, 20, 33, 47, 67, 87 and 100
KW/m®

Mass velocity, G 240, 440, 556, 740 and 930
kg/sm’

Saturation temperature, 12 and 22 °C

Tsat

Preheater heating power 45 to 270 W

Data reduction. The vaporization parameters, including
vapor quality, internal wall temperature, saturation
temperature and the heat transfer coefficient, were calculated
from measured data of refrigerant temperatures, wall
temperature in the test section, pressures, flow rate, heat flux
and geometrical parameters. The thermodynamic properties of
R-134a were obtained from REFPROP software (Lemmon et
al. [14]).

The heat transfer coefficient calculation supposed the
following considerations:

- Heat transfer in the axial direction can be neglected.

- Volumetric heat generation, and hence heat flux, is

uniform along the tube in the test section.

- Pressure drop from the saturation point to outlet

pressure is a linear function of tube length.

The vapor quality in the entrance of test section was
calculated from energy balance in the pre-heater and the
enthalpies were estimated through pressure and temperature
measurements downstream and upstream of the section. The
exit enthalpy in the test section was estimated in the same way
than in the pre-heating section.

The local heat transfer coefficient, #,, was determined
using the Eq. (1),

h)y=——7— (1
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where q” is the heat flux, Tw; is the inner wall temperature and
Ty is the saturation temperature at a local refrigerant pressure
calculated by interpolation between the inlet and outlet
pressures. The heat flux is calculated as the ratio between the
electrical power and the internal area for the heated length.
The Tw; was calculated assuming radial conduction through
the wall, subject to internal heat generation as given by Eq.(2),

qQ(2 2y 9 2.5
T, =T, +—1{r.%2-r?]-—r1 *In| 2
w; Wo T 4K (o i ) ok © (ri J (2)

where q is the volumetric heat generated, Tw, is the external

wall temperature, k is thermal conductivity and r, and r; the
external and internal radios, respectively. For each axial
location z along the test tube, the external wall temperature is
the average of measured temperatures around the cross section
and calculated by Eq. 3,

TW top + TW sidej + TW sideg
Ty =

o 4

Whotton

3)

where Twtop is the external wall top temperature, Twside,i is
the external wall inside temperature, Twside,o is the external
wall outside temperature and Twbottom, the external wall
bottom temperature.

RESULTS AND DISCUSSION

Heat transfer

Effect of heat flux. Figures 2a and 2b shows the effect of heat
flux on heat transfer coefficient for different mass velocity. It
is possible to verify the dependence of the heat transfer
coefficients on the heat flux, mainly at the low quality region
(quality less than 40%). The heat transfer coefficient increased
with increasing heat flux. As previously pointed, many authors
(Choi et al. [10] and Lin et. al. [9]) have associated this
behavior to nucleate boiling in the initial part of boiling,
mainly under high heat flux. This condition will tend to be
suppressed at high vapor quality where the effect of heat flux
on heat transfer coefficient becomes lower and the coefficient
decreases, as can be observed in Figs. 2a and 2b. Figure 2a
also shows that for low mass velocity (G=240 kg/sm®), the low
heat flux (q’=5 kW/m?) almost does not affect the heat
transfer coefficient.

Effect of mass velocity. The effect of mass velocity on heat
transfer coefficient is shown in Figs. 3a and 3b, for 10 kW/m’
and 87 kW/m’, respectively. It is important to point out that
the values of mass velocity analyzed are relatively high
compared with those of literature. It is possible to observe the
significant effect of mass velocity for low heat flux (Fig. 3a),
according to G increases, the heat transfer coefficient also
increases, with exception of minor mass velocity (G=240
kg/m’s), for which the coefficient is practically constant.

For higher heat flux (Fig. 3b) the heat transfer coefficient is
bigger and independent of mass velocity value. The decrease
in the heat transfer coefficient occurs at a lower quality for
higher mass flux.
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Figure 2. Effect of heat flux on heat transfer coefficient for
different mass velocities: a) G=240, b) G=440 kg/mzs for
Tsat=22°C.

Effect of saturation temperature. Figure 4 illustrates the effect
of saturation temperature on the heat transfer coefficient for
G=440 kg/sm’ and q’=10kW/m’. Two temperatures were
tested, 12°C and 22°C. The heat transfer coefficient increases
with increasing saturation temperature, but the tendency
observed in other studies for R134a at different and higher
saturation temperatures it is not in agreement with this results
(Tibirica and Ribatski [15]).

Pressure drop

The pressure drop measured in the test section as function
of vapor quality for different mass velocity and heat flux is
shown in Figs. 5a and 5b. The stainless steel tube has an
internal surface roughness of 2.05 pum (Ra), measured with a
Pantec rugosimeter.

The pressure drop for small diameter tubes is affected by
the flow regime transitions.

As can be seen, the pressure drop increases with the vapor
quality independent of other parameters. The pressure drop
increases with increasing heat flux for the same mass velocity
(as shown in Fig. 8a). With decreasing of mass velocity, the
pressure tends to remain almost constant, as presented in Fig.
8b, for G = 240 kg/m’s. Similar trends were presented by
Ould Didi et al. [16] for refrigerants flow in macro tubes of
10.92 to 12 mm and by Tran et. al [17], for small channels.
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Figure 3. Effect of mass velocity on heat transfer coefficient
for different heat flux: a) q”=10 kW/m?, b) q”=87 kW/m® for

Tsat=22°C.
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Figure 4. Effect of saturation temperature on heat transfer
coefficient for G=440 kg/sm” and q"=10 kW/m”.
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Figure 5. Pressure drop variation: a) effect of heat flux for
G=440 kg/sm’; b) effect of mass flux for q"=47 kW/m* and

Tsat=22°C.

CONCLUSIONS

Preliminary results of experimental two-phase flow of
R134a in horizontal minichannel are presented. It was
observed the dependency of heat transfer coefficient on heat
flux and mass velocity. The heat transfer coefficient increased
with increasing heat flux and mass velocity, but strong heat
flux dependence was observed, mainly to lower vapor quality

region.

Comparing the results and observations made from
different researches regarding boiling mechanisms in small
diameter channels many uncertainties and contradictions still
exist. However, the results indicated that the nucleate boiling
mechanism seems to be dominant one because the heat flux

effect.

In the pressure drop results it was possible to verify that
the effects of heat flux and mass velocity are also important,
however it should be more investigated due to influence in

evaporators design.

These first results will be the experimental basement to
study other fluids, including hydrocarbons, and micro tubes.
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NOMENCLATURE
dp/dz pressure drop kPa/m
G mass velocity kg/sm’
h heat transfer coefficient W/m’K
h, local heat transfer coefficient W/m’K
k thermal conductivity W/mK
q’ heat flux KW/m?
q volumetric heat generated W/m®
ri internal radio m
ro external radio m
Tsat saturation temperature °C
Twi Inner wall temperature °C
Two external wall temperature °C
Twbotton  external wall botton temperature °C
Twside; external wall inside temperature °C
Twsideo external wall outside temperature °C
Twtop external wall top temperature °C
X vapor quality -
z axial location along the test tube m
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RESUMO

O objetivo deste trabalho é o estudo do fendmeno de circulagdo natural em circuitos experimentais para aplicacdo em
instalagdes nucleares. Dada a nova geracdo de reatores nucleares compactos, que utiliza a circulacdo natural do fluido
refrigerante como sistema de refrigeragdo e de remocéo de calor residual em caso de acidente ou desligamento da planta, hd um
crescente interesse na comunidade cientifica pelo estudo desse fendmeno. O circuito experimental utilizado neste estudo
encontra-se montado no Centro de Engenharia Nuclear (CEN) do Instituto de Pesquisas Energéticas e Nucleares de Sao Paulo
(IPEN-SP). Para a realizacdo deste trabalho foram simulados alguns experimentos com diferentes niveis de poténcia no
aquecedor, que originou um banco de dados experimentais que € utilizado para validar alguns programas computacionais de
termo-hidraulica. Particularmente, neste estudo os resultados experimentais obtidos sdo comparados com a modelagem tedrica
feita com o c6digo RELAPS [1]. Os resultados obtidos com o programa mostraram-se satisfatérios quando comparados com os

experimentais.

INTRODUCAO

Em reatores nucleares o fenomeno de circulacdo natural €
importante para a remog¢do de calor residual, no caso de perda
de alimentagdo das bombas do circuito primirio e em
operagdes a baixa poténcia [2].

Os estudos de sistemas operando em regime de circulagdo
natural ganharam forca apdés o acidente ocorrido em Three
Mile Island. Este acidente mostrou que os sistemas de
seguranga deste tipo de reatores ndo eram suficientemente
confidveis. Outro fato importante diz respeito a necessidade
da interveng@o humana para a entrada em funcionamento dos
sistemas de seguranca, mostrando que 0s erros operacionais
foram, na verdade, a maior causa do acidente de Three Mile
Island.

Uma das motivacdes deste trabalho é o de estudar a
fenomenologia da circulacio natural em instalagdes nucleares.
Este estudo se faz necessario, pois a nova geracao de reatores
nucleares compactos utiliza a circulacdo natural do fluido
refrigerante como sistema de refrigeracdo e de remocdo de
calor residual, em caso de acidente ou desligamento da planta.
Outra motivacdo é que a partir dos resultados experimentais
podem ser validados os modelos que existem dentro do
codigo RELAPS, a fim de que se tenha confiabilidade na
simulacdo de sistemas de resfriamento do nicleo de um reator
nuclear durante seu desligamento.

OBJETIVO DO TRABALHO
O objetivo deste trabalho é o de estudar a fenomenologia

da circulagdo natural em circuitos experimentais com
aplicacdo em instalacdes nucleares.
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Este estudo envolve os dois tipos de escoamento do fluido
refrigerante dos reatores nucleares, que sdo o escoamento
monofésico, no caso da operacdo normal, e bifdsica no caso
de algum transitério ou acidente que ocorra na planta. Neste
trabalho serd preparado um banco de dados experimentais
para a validagdo dos modelos do c6digo RELAPS, quando da
utilizacdo desse programa na simulacdo do sistema de
circulagdo natural em reatores nucleares.

DESCRICAO DO CIRCUITO EXPERIMENTAL

O circuito experimental estd montado no CEN no
IPEN/CNEN-SP desde 2009, por empréstimo da Engenharia
Quimica da USP/SP, com o objetivo de gerar informagdes
para uma melhor compreensdo do fendmeno de circulagdo
natural: monofésica e bifésica.

O circuito experimental ¢ formado por tubos e
equipamentos em vidro Pyrex da Corning montado em forma
retangular, com 2600 mm de altura e 850 mm de largura,
Figuras 1 e 2. A fonte quente é um aquecedor elétrico situado
na parte inferior de uma se¢do vertical do circuito. Ela é
composta por duas resisténcias que dissipam cada uma em
torno de 4200 W, uma sempre operando com poténcia total, e
a outra controlada por um Variac, possibilitando poténcias de
4200 W até um total de 8400 W. A fonte fria € um trocador de
calor com espiras helicoidais e encontra-se na parte superior
da se¢do vertical oposta a se¢do do aquecedor. O volume total
de dgua no circuito, incluindo o tanque de expansdo e a linha
de surto é de, aproximadamente, 12 litros. O tanque de
expansdo, previsto para absorver as varia¢des de densidade do
fluido no circuito é conectado em um ponto intermedidrio da
secdo horizontal inferior. O bocal superior do tanque de
expansdo permanece aberto, mantendo-o a pressdo ambiente.
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O circuito néio possui isolamento térmico, a menos da base do
aquecedor, possibilitando assim a visualizacdio do
escoamento.
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Figura 1. Esquema usado no Circuito de Circulagdo Natural
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condensador

. de Agqu
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Figura 2. Foto do Circuito de Circula¢ao Natural

No circuito existem 15 pontos de medida de temperaturas,
com termopares do tipo K, trés dos quais estdo dispostos na
superficie dos tubos (TP) e os demais se encontram no interior
dos mesmos (T) nas posi¢des apresentadas na Fig. 1. H4
também um ponto de medida de pressio e um medidor de
nivel do tanque de expansdo como indicados na Fig. 1.
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Os dados sdo registrados por um sistema de aquisicdo de
dados instalado em um microcomputador, com uma taxa de
amostragem compativel com o fendmeno. A Fig. 2 mostra
uma foto lateral do circuito.

Todo o equipamento empregado para a aquisicdo de sinais
¢ da marca National Instruments e consiste essencialmente do
condicionador de sinal e de uma placa de aquisi¢do de dados
instalada no microcomputador. Por meio do programa
LabView 7.0 [3], fixa-se a taxa de amostragem, configura-se a
tela e o resultado da gravagdo dos dados é apresentado em um
arquivo com extensdo txt. Todos os termopares foram
conectados até o condicionador de sinal, como mostra a
Fig. 2.

As seguintes condicdes iniciais sdo definidas para cada
experimento: inventdrio de 4gua no circuito, caracterizado
pelo nivel no tanque de expansdo, temperatura da dgua no
circuito que deve ser homogénea e proxima a ambiente.

As condigdes de contorno para o experimento sdo: vazdo
de 4gua de resfriamento e poténcia elétrica aplicada. Apés o
enchimento do circuito até um nivel pré-definido de dgua no
tanque de expansdo e a verificacdo da homogeneidade da
temperatura ao longo do circuito, com auxilio do sistema de
aquisicdo de dados, o circuito encontra-se operacional. Fixa-
se a vazdo de dgua de resfriamento para entdo ligar-se as
resisténcias elétricas, no nivel de poténcia desejada. Opera-se
o circuito nas condigdes estipuladas pelo usudrio.

Para a aquisicdo de dados experimentais foi elaborada uma
interface de coleta de dados através do sistema de aquisi¢do.
O software foi desenvolvido utilizando-se o programa
LabView 7.0 da National Instruments, que possui recursos
adequados para a interface com a instrumentacdo, além de
oferecer interface homem-mdquina simples e confidvel. A
janela de interface pode ser vista na Fig. 3.

th {6 Qe Lo frome
__sizleu]

il of
Bci| | NG BO LB SBEN PEN LatvEw B scn rem 0 1z20. % uw

Figura 3. Interface de Aquisicao

MODELO TEORICO

Cédigo RELAP5

O codigo RELAPS € um programa computacional utilizado
para cdlculo de transientes e acidentes em reatores nucleares
refrigerados a dgua leve.

Este programa possui um modelo de sete equacdes de
conservagdo, sendo trés para cada uma das fases (liquido e
vapor), uma equacdo adicional para gases ndo condensaveis e
uma equagdo adicional para o tratamento do boro solivel.
Além disso, o programa conta com uma aproximacdo da
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equacdo de conservacdo de movimento para fluxo transversal
e um modelo de fluxo reverso. Este dltimo utiliza uma solugdo
de condug¢do bidimensional.

O modelo de escoamento do RELAPS utiliza um modelo
de escoamento bifdsico, ndo homogéneo e de nao equilibrio.
Este modelo é baseado numa formulag¢do unidimensional de
tubos de corrente na quais as propriedades do escoamento sdo
assumidas constantes sobre a se¢@o transversal.

O modelo de transferéncia de calor também é baseado
numa aproximagdo unidimensional para o cdlculo das
temperaturas e fluxos de calor. Os condutores de calor sdo
conectados aos volumes hidrodindmicos simulando o fluxo de
calor perpendicular ao escoamento. As estruturas de calor sdo
usadas para simular paredes de tubos, elementos aquecidos,
combustiveis nucleares e qualquer superficie de troca de calor.

Sistemas de controle podem também ser simulados. Estes
sdo processos que podem ser definidos em termos das
varidveis do sistema através de operagdes algébricas ou
16gicas.

Modelagem Utilizada

A andlise do comportamento termo-hidraulico durante
alguns acidentes ou transiente pode ocorrer tanto no circuito
primdrio como no secunddrio de uma instalagdo nuclear. O
primeiro passo para simula¢do de um sistema com o RELAP5
requer a nodalizacgio do mesmo em componentes
hidrodindmicos. Na modelagem procura-se fazer a
representacdo geométrica mais realista possivel através de
componentes proprios do cédigo, tais como: PIPE para
tubulacdes, BRANCH para bifurca¢des ou T’s, VALVE para
vilvulas, PUMP para bombas, SEPARATOR para
separadores de vapor e outros. Além dos dados geométricos
da planta, que fazem parte dos dados de entrada do cédigo
RELAPS, deve-se representar também as estruturas de troca
de calor entre dois ou mais componentes ou com o ambiente,
os sistemas de controle, a geracdo de calor no reator e os
dados dos materiais que constituem a planta.

Para a simulacdo de uma instalagdo nuclear com o cédigo
RELAPS € necessario uma grande quantidade de informacdes.
Além disto, existe a necessidade de uma quantidade razodvel
de operacdes matemadticas para os célculos da geometria dos
componentes.

RESULTADOS OBTIDOS

Na primeira etapa do trabalho foram gerados os dados
experimentais para uma gama de poténcias entre 1000 a
7500 W, com a vazao de resfriamento do trocador de calor no
valor fixo de 100 I/h para todos os casos analisados. Os
resultados obtidos foram armazenados em um banco de dados
disponivel no CEN. Os pontos de medida dos termopares
(Fig. 1) foram escolhidos de forma a serem compativeis com
os pontos de célculo do cédigo RELAPS.

A Fig. 4 mostra a simulacdo experimental da transicdo do
escoamento monofdsico para o bifdsico no Circuito de
Circulacdo Natural. Como o circuito foi construido em pirex
pode-se visualizar, durante a transi¢do, a evolucdo de alguns
tipos de escoamento, tais como: single flow, bubbly flow, slug
flow, etc.
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Figura 4. Simulagio experimental

Embora tenham sido simulados varios casos tedricos e
experimentais serdo apresentados apenas dois casos que
representam bem tanto o escoamento monofdsico como o
bifasico. As condi¢des de simulagdo para cada um dos casos
sdo apresentadas a seguir:

(1) regime monofdsico com as seguintes condigdes

operacionais:
. poténcia dissipada no aquecedor: 1000 W;
. vazdo de dgua de resfriamento: 0,0278 kg/s;
. temperaturas iniciais: 22,4 C;
. temperatura ambiente: 21 °C.

(2) regime bifdsico com as seguintes condi¢cdes

operacionais:
. poténcia dissipada no aquecedor: 7500 W;
J vazdo de dgua de resfriamento: 0,0278 kg/s;
. temperaturas iniciais: 23,3 0C;
. temperatura ambiente: 18 °C.

A modelagem geométrica do circuito utilizado foi
elaborada a fim de descrever da melhor forma a
fenomenologia do escoamento monofdsico e bifésico,
conforme a Fig. 5.

A Tab. 1 apresenta a correspondéncia entre o0s
componentes do cédigo e as respectivas regides hidraulicas
com a Fig. 5, que ilustra os componentes hidrodindmicos para
o c6digo RELAPS.
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Figura 5. Modelagem do Circuito de Circulagdo Natural
para o RELAPS

Tabela 1. Correspondéncia entre os componentes do
cddigo e as regides hidraulicas

Trecho do Nimero do Tipo do
Circuito Componente. Componente

Aquecedor 100 PIPE

Perna Quente PIPE

Trocador de 140 PIPE
Calor (Lado
Primario)

Perna Fria 160 PIPE

170 BRANCH
175 BRANCH

Linha de Surto 180 PIPE

Tanque de 185 BRANCH
Expansao 190 BRANCH

210 BRANCH

Trocador de 220 PIPE
Calor 230 TMDPVOL

(Lado 240 TMDPJUN
Secundario)

Agua de 250 SNGLJUN
Resfriamento 260 TMDPVOL
(saida)

Contencao 500 TMDPVOL

As Figuras 6 a 10 apresentam os resultados obtidos da
simulacdo tedrica e experimental, para o escoamento
monofésico no Circuito de Circulagido Natural.

A Figura 6 mostra a evolugdo das temperaturas na perna
quente e na saida do lado primdrio do trocador de calor, para a
simulacdo tedrica e experimental, onde se observa o
comportamento oscilatério inicial das temperaturas, devido a
diminuicdo da transferéncia de calor devido ao inicio da
ebulicdo.
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Figura 6. Evolucao tedrico/experimental das temperaturas nos
pontos T12 e T17, para o escoamento monofasico

A Figura 7 apresenta a evolugdo da temperatura
tedrico/experimental para o termopar localizado na parede da
perna quente.
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Figura 7. Evolucio tedrico/experimental da temperatura na
parede da secdo aquecida, para o escoamento monofasico

A evolucdo temporal da vazao mdssica no primdrio, que é
obtida apenas por meio da simulacdo tedrica, pode ser vista
pela Figura 8.

0,035
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4000
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Figura 8. Evolucdo da vazao mdassica no primdrio obtida com
o RELAPS para o escoamento monofésico

A Figura 9 apresenta a evolucdo temporal da temperatura

na linha de surto do tanque de expansdo obtida dos resultados
tedrico/experimental.
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Figura 9. Evolucdo tedrico/experimental da temperatura na
linha de surto para o escoamento monofédsico

A Figura 10 apresenta os resultados tedrico/experimental
da evolucdo temporal da pressdo no primdrio.
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Figura 10. Evolug¢ao tedrico/experimental da pressdo no
circuito primdrio para o escoamento monofasico

As Figuras 11 a 16 mostram os resultados obtidos da
simulacdo tedrica e experimental, na condi¢do bifésica.

A Fig. 11 mostra a simula¢io tedrico/experimental do
comportamento das temperaturas na perna quente e na saida
do lado primdrio do trocador de calor, onde se observa o
comportamento oscilatério das temperaturas que é devido ao
escoamento bifdsico. Observa-se também que os resultados
tedricos estdo dentro da média dos experimentais.
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Figura 11. Evolu¢do das temperaturas tedrico/experimental
do termopar T12 para o escoamento bifdsico
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A Fig. 12 apresenta a evolugdo das temperaturas
tedrico/experimental na secdo aquecida, cujos resultados
tedricos superestimaram os experimentais.
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Figura 12. Evoluc¢do tedrico/experimental da temperatura
na parede da se¢do aquecida, para o escoamento bifdsico

A evolugdo temporal da vazdo madssica no primdrio, que €
obtida apenas por meio da simulacdo tedrica, pode ser vista
pela Figura 13, onde se observa o comportamento oscilatério
da vazio que € caracteristico no escoamento bifdsico.
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Figura 13. Evolug¢do da vazdo massica no primdrio obtida
com o RELAPS para o escoamento bifasico

A evolucdo temporal da fragdo de vazio na saida do
aquecedor, obtida da simulag@o teérica com o RELAPS, pode
ser vista na Figura 14, onde se verifica claramente o
escoamento bifasico.

A Figura 15 apresenta a evolucdo temporal da temperatura
na linha de suro do tanque de expansdo obtida dos resultados
tedrico/experimental, para o caso bifésico.

A Figura 16 apresenta os resultados tedrico/experimental
da evolucdo temporal da pressdo no primdrio.
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esperado, mostrando que a instrumentacdo e o sistema de
aquisicao de dados estdo bem ajustados.
1 Os resultados obtidos com a nodalizacdo proposta para o
RELAPS tiveram uma boa concordancia com os resultados
experimentais tanto qualitativamente como quantitativamente,
para o escoamento monofasico e bifasico. O erro obtido com
o RELAPS de modo geral estd abaixo de 10%.
0.4 | Como continuidade deste trabalho serdo realizados testes
tedricos com objetivo de melhorar os resultados e diminuir os
0.2 erros.

O Circuito de Circulagdo Natural encontra-se a
disposicdo para futuras parcerias com outras instituigdes.
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Figura 14. Evolugao da fracdo de vazio no primdrio obtida [1] RELAP5/MOD3.2.2Gamma, NUREG/CR-5535,
com o RELAPS para o escoamento bifdsico IDAHO LAB. SCIENTECH Inc., Idaho (1999).

[2] Bastos, J. L. F. e Loureiro, L. V., 1995 Experimental
Transient Analysis of Natural Circulation in a Complex
Geometry, Experimental Heat Transfer, Fluid Mechanics
and Thermodynamics, pp. 801-806.

[3] LabView 7.0 Express, 2003, National Laboratory, USA.
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Figura 15. Evolugdo tedrico/experimental da temperatura na
linha de surto para o escoamento bifdsico
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Figura 16. Evolugdo tedrico/experimental da pressdao no
circuito primdrio para o escoamento monofasico

Uma boa concordancia entre os resultados experimentais e
calculados foi obtida tanto para o escoamento monofasico
quanto para o bifésico.

Para caracterizar melhor os resultados tedricos seriam
necessdrios: testes de sensibilidade dos modelos existentes no
RELAPS; teste de diferentes nodalizagdes do circuito e
introducdo das tabelas de propriendades dos materiais em
fun¢do da temperatura.

CONCLUSOES

Conclui-se que os resultados experimentais obtidos para os
regimes monofdsico e bifdsico apresentam comportamento
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ABSTRACT

The objective of this paper is to study the natural circulation phenomenon in one and two-phase regime. There has
been a crescent interest in the scientific community in the study of the natural circulation. New generation of
compact nuclear reactors uses the natural circulation for residual heat removal in case of accident or shutdown.
For this study, the modeling and the simulation of the experimental circuit is performed with the RELAPS code.
The theoretical results showed satisfactory when compared with the experimental results.
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RESUMO

O presente trabalho apresenta a avaliagdo tedrica do coeficiente de transferéncia de calor durante o escoamento monofasico e a
ebuli¢ao convectiva de nanofluidos compostos por agua e particulas de y-alumina, com dimensdes caracteristicas de 15nm. O
estudo considerou fragdes volumétricas de 0,1%, 0,5%, 1%, 3% e 5% e tubo com didmetro interno de 1,1mm e de 10,66mm.
Para o escoamento monofésico foi avaliada a correlagdo de Pak e Cho (1998) desenvolvida para nanofluidos e as correlagdes
classicas de Dittus-Boelter (1930) e Gnielinski (1976), com as propriedades de transporte avaliadas segundo modelos da
literatura para nanofluidos. Para a andlise do coeficiente de transferéncia de calor bifasico, resultados da literatura para
ebulicdo convectiva de nanofluidos foram comparados com o modelo de Liu Winterton (1991) com a parcela de ebulicao
nucleada dada pela correlagdo de Stephan e Abdelsallam (1978). Para a parcela de efeitos convectivos foram avaliados Pak e
Cho (1998), assim como Dittus-Boelter (1930) e Gnielinski (1976). O modelo de Liu Winterton (1991) baseado em Pak e Cho
(1998) previu acréscimo do coeficiente de transferéncia de calor, no entanto estes resultados foram inferiores aos resultados
experimentais para ebuli¢do convectiva de nanofluidos disponiveis na literatura.

INTRODUCAO

A conservagdo de energia é de extrema importancia nos
dias atuais, pois sua escassez ou custo podem acarretar crises
de abastecimento ou inviabilidade ecénomica de produtos
e/ou servicos. Neste intuito, a busca por novas tecnologias
aplicadas a intensificagdo de processos térmicos tem sido
amplamente investigada. Como exemplo de métodos de
intensificacdo de transferéncia de calor temos: aletas,
superficies estruturadas, a inser¢do de fitas em tubulagdes
convencionais, utilizacdo de microcanais, entre outros. A
necessidade de dispositivos que intensifiquem a troca térmica
ocorre em varios segmentos como o de condicionamento de ar
automotivo, refrigeracdo de dispositivos eletronicos, o setor
nuclear sdo alguns deles [1].

Um método de intensificagdo que tem atraido a atencdo de
pesquisadores e da industria trata-se da suspensdo de
nanoparticulas em um fluido base, conhecida como
nanofluido. As particulas utilizadas sdo geralmente 6xidos de
metais, pois a capacidade de conducdo de calor destes
materiais ¢ de 100 a 1000 vezes superiores aos valores
encontrados para a maioria dos liquidos. A adicdo destas
particulas ao fluido refrigerante ocasiona alteracfes nas
caracteristicas fisico-quimicas do mesmo, formando uma
suspensdo, na qual propriedades como: viscosidade, tenséo
superficial, molhabilidade, densidade e calor especifico sdo
alteradas, possibilitando o uso deste fluido em novas
aplicacBes ou no aprimoramento de processos ja conhecidos.
Os nanofluidos constituem uma alternativa interessante em
aplicacbes térmicas avancadas, em particular, para a
transferéncia de calor em micro e nanoescala, onde a remocéo
de fluxo de calor elevados se faz necessaria[2].

Estudos apontam acréscimo no coeficiente de transferéncia
de calor para 0 mecanismo de conveccéo forcada superiores a
30% [3,4]. Tais acréscimos decorrem de mecanismos de troca
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de calor pouco conhecidos. Isto faz com que diversos autores
direcionem seus estudos para a analise dos fendmenos fisicos
[5-7] envolvidos e a avaliagdo das propriedades de transporte
[8-13 relacionadas aos processos de transferéncia de calor.

Dentre deste contexto este trabalho apresenta uma
avaliacdo do coeficiente de transferéncia de calor durante o
escoamento monofésico e a ebulicdo convectiva de um
nanofluido composto por y-alumina e &gua. Tal andlise no
caso do escoamento monofasico se baseia em modelos da
literatura desenvolvidos para fluidos puros e nanofluidos. No
caso da ebulicdo convectiva foram considerados apenas
modelos para fluidos puros, ja que métodos de previsdo da
transferéncia de calor através deste mecanismo para
nanofluidos ndo foram propostos até entdo. As propriedades
termodinamicas e de transporte foram avaliadas segundo
métodos desenvolvidos para nanofluidos. Comparagdes com
resultados experimentais da literatura também foram incluidas
na presente analise.

CORRELACOES DE PROPRIEDADES DE
TRANSPORTE DE CALOR PARA NANOFLUIDOS

As propriedades de transporte dos nanofluidos sdo
alteradas com a varia¢do de concentracdo de nanoparticulas
no fluido base e correlagdes para suas previsdes encontram-se
disponiveis na literatura. Variando-se as propriedades de
transporte dos nanofluidos alteram-se também suas
capacidades de transferéncia de calor através de mecanismos
convectivos. Dentre as propriedades, as mais investigadas sdo
a condutividade térmica e a viscosidade.

Apesar de diversos estudos terem sido efetuados visando o
desenvolvimento de modelos tedricos para a predicdo da
condutividade térmica efetiva, segundo Xuan et al. [12] ainda
ndo ha um modelo que possa ser indicado como geral.
Maxwell [7] desenvolveu o primeiro modelo para a previsdo
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da condutividade térmica de suspensdes de particulas de
reduzida dimensio em liquido base, tendo a fracdo
volumétrica de particulas adicionadas ao liquido como
parametro de ponderacdo entre a condutividade térmica das
particulas solidas e o liquido base. Diversos outros modelos
foram propostos ao longo do ultimo século, especialmente nas
duas ultimas décadas do século vinte, quando as
nanoparticulas se tornaram alvo de grande atencdo da
comunidade cientifica. Hamilton-Crosser [10] desenvolveram
um modelo a partir de Maxwell, adicionando um fator de
forma da particula no célculo da condutividade térmica. Este
modelo foi posteriormente modificado por Yu e Choi [8]. Eles
acrescentaram a influéncia do tamanho da particula e
assumiram a existéncia de uma nanocamada de liquido, que se
comporta como sélido e aumenta a capacidade de condugdo
de calor entre as nanoparticulas e o fluido base. O tamanho da
particula ¢ apontado por varios autores como decisivo no
incremento da transferéncia de calor dos nanofluidos. Autores
relacionam a influéncia deste parametro a fendmenos fisicos
que seriam responsaveis pelo incremento da condutividade
térmica e do coeficiente de transferéncia de calor, entretanto,
0 que se pode afirmar é que, mantendo-se a fracdo
volumétrica, a area de troca térmica eleva-se com a redugio
do tamanho da particula.

Einstein [11] foi o precursor no estudo da viscosidade de
suspensOes de particulas sélidas de dimensdes reduzidas em
um fluido base. A maioria das correlagdes propostas inclui a
fracdo  volumétrica de  nanoparticulas, desprezando
caracteristicas como dimensdo e forma. Correlagdes para o
calculo da viscosidade de suspensbes de nanoparticulas
podem ser encontradas em Brinkman [13], Batchelor [6] e
Wang et.al.[15 ]. Estudos em nimero inferior sdo encontrados
para o calor especifico. Correlagcbes para o célculo desta
propriedade foram propostas por Xuan e Roetzel [14] e Pak e
Cho [9], ambas amplamente utilizadas e citadas e desta forma,
também adotadas no presente trabalho.

Neste estudo serdo utilizados para o calculo da
condutividade térmica de nanofluidos, o modelo tedrico de
Hamilton-Crosser [10], que considera o fator de forma da
particula. Para a estimativa da viscosidade sera utilizado o
modelo de Batchelor [6].

Incremento do Coeficiente de Transferéncia de Calor

O valor do coeficiente de transferéncia de calor esta
relacionado a fatores, como, as dimensdes do canal ao fluido
refrigerante, a orientagdo do escoamento, a rugosidade da
superficie, a velocidade do fluido, entre outros. Geralmente
para estimar o valor deste coeficiente utilizam-se nimeros
adimensionais, que relacionam as propriedades do fluido e as
caracteristicas do escoamento e taxa de transferéncia de calor.
Os niimeros adimensionais de Reynolds, Prandtl e Nusselt sao
geralmente utilizados em correlagdes para o escoamento
monofasico no interior de tubos. Versdoes modificadas destes
adimensionais relacionando efeitos similares sdo encontradas
em correlagdes para a ebuligdo convectiva no interior de
dutos.

A aplicagdo de nanofluidos a processos de transferéncia de
calor tem se mostrado promissora, segundo varios estudos da
literatura. Um comportamento freqiientemente verificado com
a adi¢do de nanoparticulas ¢ o incremento da condutividade
térmica acompanhado de um acréscimo no coeficiente
convectivo de transferéncia de calor. Entretanto, o acréscimo
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do coeficiente tem-se mostrado superior ao que seria
proporcionado apenas pelo incremento da condutividade
térmica do nanofluido. Tal fato indica que o coeficiente esta
sendo afetado ndo apenas pela contribui¢do da condutividade
térmica, mas também por outras modificagdes em
propriedades termofisicas, que poderiam estar relacionadas a
alteracdo do perfil do escoamento, e também, por mecanismos
fisicos moleculares de transferéncia de calor. Os seguintes
modelos foram propostos como responsdveis por este
incremento, o movimento Browniano [6], a nanocamada
liquida [8] e a diminuigdo ou incremento do caminho livre
entre as moléculas [5].

Escoamento Monofésico

Para o estudo do escoamento monofasico de nanofluidos
foi avaliada a correlagdo para nanofluidos de Pak e Cho [9].
Esta foi comparada aos resultados fornecidos pelas
correlagdes classicas de Gnielinski [16], para escoamento em
transicdo e turbulento, Dittus-Boelter [17], para Reynolds
superiores a 10.000, e para o regime laminar considerou-se
escoamento desenvolvido adotando-se um Nusselt constante
para fluido incompressivel, propriedades homogéneas e fluxo
de calor constante. As avaliagdes realizadas no presente
trabalho foram conduzidas para o nanofluido formado por
particulas esféricas de y-Alumina com diametro médio de 15
nm ¢ agua a 293K, a pressdo atmosférica, escoando em tubo
de didmetro interno de 1,1 mm, com vazdes massicas
variando de 200 a 1000 kg/m.s’ e fragdes volumétricas de
0,1%, 0,5%, 1,0%, 3,0% e 5,0%.

O modelo de Pak e Cho [9] foi desenvolvido para a
transferéncia de calor de nanofluidos no interior de dutos para
0 escoamento monofasico turbulento. Para o desenvolvimento
deste modelo, Pak e Cho [9] utilizaram dados experimentais
do escoamento monofasico de nanofluido composto por
particulas de alumina de dimensdes caracteristicas de 13 nm
suspensas em agua deionizada, em regime turbulento
completamente desenvolvido em um duto de 10,66 mm de
diametro interno, com temperatura da parede constante. Pak e
Cho [9] obtiveram para um nimero de Reynolds constante um
acréscimo de 45% e 75% quando comparados a agua pura,
para concentragdes volumétricas, respectivamente, de 1,43% e
2,78%.

Na Fig.1 sdo apresentados os resultados tedricos para a
razdo do coeficiente de transferéncia de calor, /4,, versus a
razdo da condutividade térmica, k,, obtidos para as seguintes
condigdes consideradas na presente analise: didmetro interno
de 1,1 mm, vazio massica de 600 Kg/m’s, fracdes
volumétricas de 0,1% a 5,0%, para particulas de y-alumina de
diametro caracteristico de 15 nm suspensas em agua. Para
estas condicoes o Re médio alcangado foi de 610,
caracterizando um escoamento de perfil laminar. Apesar de o
regime ser laminar as comparagdes envolvendo a correlagao
de Gnielinski [16] e de Pak e¢ Cho [9] foi mantidas. O
coeficiente de transferéncia de calor da suspensdo de
nanofluidos dado por Pak e Cho [9] quando comparado ao
coeficiente de transferéncia de calor para a 4gua pura
calculado  Nusselt constante  (escoamento  laminar
desenvolvido), apresenta um elevado acréscimo (42,=131,5%
para ¢,=0,1%), o qual se mantém praticamente inalterado com
o incremento da fracdo volumétrica (h= 134% para ¢,=
5,0%). Pak e Cho [9] obtiveram sua correlacdo ajustando
segundo seus dados experimentais novos coeficientes e
expoentes para Dittus-Boelter [17]. Assim, o coeficiente de
transferéncia de calor segundo eles ¢ uma fungdo da
condutividade térmica e dos adimensionais Re e Pr.
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Figura 1- - Avaliagdo da razdo dos coeficientes de transferéncia
de calor versus com o incremento da fracdo volumétrica de
nanoparticulas para escoamento monoféasico laminar.

Para Nusselt constante verifica-se o incremento do
coeficiente de transferéncia de calor com o incremento da
concentragdo de nanoparticulas. Alterando a fragdo
volumétrica de 0,1% a 5,0% a razdo entre coeficientes de
transferéncia de calor varia de 1,003 a 1,152 correspondendo
ao incremento da condutividade térmica. A correlagdo de
Gnielinski [16] apresenta um acréscimo pronunciado no
coeficiente de transferéncia de calor com o incremento da
concentracdo volumétrica, correspondente ao incremento da
condutividade e do fator de atrito, como pode ser observado
na Fig. 2. Vale ressaltar que, entretanto Gnielinski [16] ¢
indicado para Reynolds superiores a 2300.

No intuito de obter um regime turbulento para uma
avaliagdo adequada da correlagdo de Pak e Cho [9]
comparagdes para um didmetro interno igual a 10,66mm
(diametro utilizado por Pak e Cho [9]) sdo apresentadas na
Fig. 3.
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Figura 2- Avaliagdo das razdes entre fatores de atrito e nimeros
de Reynolds e Prandtl com o incremento da fragdo volumétrica de
nanoparticulas, para os didmetros de 1,Imm ¢ 10,66mm.

Pode ser observado na Fig. 2 que as curvas que
representam o modelo de Pak e Cho [9], tanto comparado ao
modelo de Gnielinski [16], quanto quando comparado ao
modelo de Dittus-Boelter [17], apresentam um coeficiente de
transferéncia de calor superior ainda que para uma fracao
volumétrica igual a 0,1%.
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Figura 3- Avaliagdo da razdo dos coeficientes de transferéncia de
calor com o incremento da fragdo volumétrica de nanoparticulas para
escoamento monofésico.

Este incremento se mantém praticamente inalterado com o
incremento da fragdo volumétrica. Para o h, entre Pak e Cho
[9] e Gnielinski [16], o acréscimo inicial é de 19,2%
(¢,=0,1%), alcancando 20,5% para a fracdo volumétrica de
5,0%. E para h, entre Pak e Cho [9] e Dittus-Boelter [17], 0
acréscimo inicial ¢ de 11,2% (¢,=0,1%), alcancando 12,4%
para a fragdo volumétrica de 5,0%. O modelo de Dittus-
Boelter [17], para regimes turbulentos, apresentou um
acréscimo no coeficiente de transferéncia de calor de até
(1,6%). E interessante observar que para o caso de Re=6200),
a correlagdo mais adequada para calculo de Nu é a proposta
por Gnielinski [18], porém quando utilizada para nanofluidos,
apresenta decréscimo no coeficiente de transferéncia de calor
com o incremento da concentragdo de nanoparticulas (4= -
0,88% para ¢,=5,0 %), pois o coeficiente ¢ inversamente
influenciado pelo fator de atrito da suspensdo de nanofluidos,
que conforme ilustrado na Fig. 2 eleva-se com o incremento
da fracdo volumétrica.

Ebulicao Convectiva.

Devido ao estudo dos nanofluidos ser recente, ainda nido ha
disponivel na literatura correlagdes para a avaliagdo do
coeficiente de transferéncia de calor durante a ebulicdo
convectiva destas solu¢des. Assim, foi adotada na presente
analise a correlagdo de Liu e Winterton [18], desenvolvida
para o calculo do coeficiente de transferéncia de calor durante
a ebuligdo convectiva de fluidos puros. Neste método efeitos
convectivos sdo contabilizados através da correlacdo de
Dittus-Boelter [16] e efeitos ebulitivos pela correlagdo de
Cooper [19]. Liu-Winterton [18] inclui ainda fatores
multiplicadores relacionados a intensificagdo de efeitos
convectivos e a supressdo da nucleagdo e desprendimento de
vapor. A influéncia das nanoparticulas na transferéncia de
calor foi incorporada a correlagdo através das propriedades de
transporte calculadas para nanofluidos considerando os
modelos anteriormente mencionados. Neste estudo a parcela
relativa a ebulicdo nucleada foi calculada através da
correlagdo de Stephan e Abdelsalam [20], pois Cooper [19]
exigiria a determinagdo das propriedades reduzidas dos
nanofluidos. Efeitos no processo de ebuligdo causados por
alteragdes nas caracteristicas da superficie de transferéncia de
calor devido a deposi¢do de nanoparticulas foram
desprezados. No caso da componente convectiva, além da
correlagdo de Dittus-Boelter [17] foram avaliadas as
correlagdes de Gnielinski [16] e de Pak e Cho [9].
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A Fig. 4 ¢ ilustra o efeito do incremento da concentragdo
de nanoparticulas na razdo entre os coeficientes de
transferéncia de calor para o nanofluido e o fluido puro
adotando distintas correlagdes para a parcela convectiva. Esta
figura foi elaborada considerando diametros internos de 1,1
mm e 10,66 mm, fluxo de calor igual a 30 kW/m2, velocidade
massica de 600 kg/ms” e titulo de vapor de 50%, variando as
fragdes volumétricas de 0,1% a 5,0%. Para o diametro de
10,66 mm comportamentos similares para o coeficiente de
transferéncia de calor com o incremento da concentragdo de
nanoparticulas sdo observados independentemente dos
procedimentos adotados para o calculo da parcela convectiva.
O comportamento apresentado para o tubo com didmetro de
1,1 mm foi similar ao de 10,66 mm para os casos da parcela
convectiva calculada segundo Pak e Cho [9] e Dittus- Boelter
[17]. J4, quando esta parcela ¢ calculada segundo a correlagdo
de Gnielinski [16] o coeficiente de transferéncia de calor
decresce com o incremento da fracdo volumétrica. Tal
comportamento esta relacionado aos efeitos no fator de atrito,
pardmetro incorporado a correlagdo de Gnielinski, da fracao
volumétrica de nanoparticulas combinada com um niimero de
Reynolds inferior para o tubo de 1,1 mm. Conforme ilustra a
Fig. 2, os adimensionais Pr e Re decrescem com o incremento
da concentragdo de nanoparticulas. Isto esta relacionado ao
fato da razdo entre coeficientes de transferéncia de calor
segundo Pak e Cho [9], correlagdo cujo expoente do Prandtl ¢
superior apresenta-se um incremento inferior ao observado
para a Dittus-Boelter [17].

A elevagao do coeficiente de transferéncia de calor durante
a ebuli¢do convectiva com o incremento da concentragao de
nanoparticulas ilustrado na Fig. 4 resultou do incremento do
coeficiente de transferéncia de calor convectivo (ilustrado na
Fig. 3) e principalmente, da elevagdio do fator de
intensificagdo de efeitos convectivos, alcangando valores 4%
para ¢,=5 %.
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Figura 4- Avaliagdo para nanofluidos do efeito das correlagdes
de Dittus-Boelter, Gnielinski ¢ de Pak e Cho no coeficiente de
transferéncia de calor para a ebulicdo convectiva segundo a
correlagdo de Liu e Winterton (1991).

A Fig. 5 ilustra a variagdo da razdo entre os fatores de
intensificacdo de efeitos convectivos do nanofluido e do
fluido puro, F,, com o incremento do titulo de vapor. Nela
verifica-se um efeito desprezivel do titulo de vapor e o
incremento do fator de intensificagdo com a elevacdo da

| concentracdo de nanoparticulas.
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Figura 5- Comportamento da razdo entre fatores de supressao de
bolhas e intensificagdo de efeitos convectivos para o nanofluido e
seu fluido base.

O efeito da concentracdo de nanoparticulas e do titulo de
vapor na razdo entre os fatores de supressdo de bolhas do
nanofluido e do fluido puro também foram avaliados sendo
ambos despreziveis. De uma maneira geral, 0s incrementos na
transferéncia de calor levantados através deste estudo tedrico
sdo inferiores aos apresentados por resultados experimentais
disponiveis na literatura para a ebulicdo convectiva de
nanofluidos. A Fig. 6 ilustra os efeitos do titulo de vapor e da
fragdo volumétrica de nanoparticulas na razdo entre
coeficientes de transferéncia de calor para nanofluidos
compostos por uma solucdo de CuO em R113. O objetivo
destas figuras é comparar a intensifica¢do na transferéncia de
calor dada pela correlagdo de Liu ¢ Winterton [18] e pelos
dados experimentais de Peng et al. [21]. Estes autores
avaliaram experimentalmente a transferéncia de calor durante
a ebulicdo convectiva de um nanofluido (R113 + CuO) em
condicdes de reduzidas velocidades massicas e fluxo de calor,
variando o titulo de vapor de 20% a 70% para fragdes
massicas de 0,1%, 0,2% e 0,5%, a pressao de 78,25 kPa. Peng
et al. [21] obtiveram um incremento maximo de 29,7% no
coeficiente de transferéncia de calor em relagdo ao fluido
puro. Tal comportamento ¢ distinto do fornecido pela
correlagdo de Liu e Winterton [18], pois conforme ilustrado
nas Fig. 6 o coeficiente de transferéncia de calor para este
nanofluido apresenta um decréscimo.
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Figura 6- Avaliagdo do efeito da concentragdo de nanoparticulas para

o nanofluido (R113+CuO) na razao entre coeficientes de transferécia

de calor segundo Liu e Winterton [18] para as condi¢des de Peng et
al [21].
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Vale discutir alguns aspectos dos resultados levantados
por Peng et al. [21]. Estes autores verificaram o incremento
do coeficiente de transferéncia de calor com a elevagdo da
concentragdo de nanoparticulas independente da faixa de
titulo de vapor ensaiada. Entretanto, seus resultados foram
obtidos para velocidades massicas reduzidas, condi¢do que
para titulos de vapor reduzidos, teria como mecanismos
dominantes aqueles relacionados a efeito ebulitivos.
Resultados para a ebulicdo nucleada em piscina de
nanofluidos tém geralmente apresentado um decréscimo do
coeficiente de transferéncia de calor com o incremento da
concentragdo de nanoparticulas. Deste modo, ¢ possivel
concluir que o resultado obtido por Peng et al. [21] diverge do
comportamento inicialmente previsto.

A Fig. 7 apresenta a avalaiacdo do efeito da evolucdo do
titulo de vapor para o nanofluido na razdo entre coeficientes
de transferéncia de calor segundo Liu e Winterton para
velocidade méssica de 600 kg/ms?, fluxo de calor contasnte
igual a 30 kW/m? & temperatura de 373,15K, em tubo de
10,66 mm de diametro interno. E verificado que o coeficiente
de transferéncia de calor sofre um incremento de 4,6% com a
variacdo da fracdo volumétrica, enquanto ndo apresenta
alterac@es significativas com a elevacéo da faixa de titulo de
vapor ensaiada.
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Figura 7- Avaliacdo do efeito da concentra¢@o de nanoparticulas para
o nanofluido (y-alumina+agua) na razdo entre coeficientes de
transferéncia de calor segundo Liu e Winterton [18] para as
condicdes avaliadas no presente estudo.

CONCLUSOES

Para uma solugdo de dgua e nanoparticulas de alumina, a
correlacdo de Pak e Cho [9], desenvolvida para o escoamento
turbulento monofasico de nanofluidos, resulta em um
coeficiente de transferéncia de calor cerca de 20% superior ao
estimado através da correlacdo de Gnielinski [16] para a agua
pura. As correlagdes de Dittus-Boelter [17] e Gnielinski [16]
utilizando modelos da literatura para o calculo das
propriedades de transporte apresentaram, respectivamente,
incremento marginal e decréscimo no coeficiente de
transferéncia de calor com a adi¢do de nanoparticulas. Desta
forma ¢ possivel indicar que o incremento da transferéncia de
calor indicado por Pak e Cho [9] com a adi¢ao de
nanoparticulas ndo estd relacionado apenas as alteracdes nas
propriedades de transporte.

De forma geral, para a ebulicdo convectiva de uma
solu¢do composta por dgua e nanoparticulas de alumina a
correlagdo de Liu-Winterton [18] previu o incremento do
coeficiente de transferéncia de calor com o aumento da
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concentragdo de nanoparticulas, porém segundo taxas
razoavelmente inferiores aos resultados experimentais
apresentados na literatura. No caso de nanoparticulas de CuO
em R113 e as condigdes experimentais avaliadas por Peng et
al. [21], a correlagdo de Liu e Winterton [18] forneceu um
decréscimo do coeficiente de transferéncia de calor com o
incremento da concentragdo de nanoparticulas. Tais resultados
demonstram que embora a correlagdo de Liu e Winterton [18]
fornega resultados satisfatorios para fluidos puros, sua
aplicag@o ndo ¢ apropriada para nanofluidos, caso adotados os
procedimentos utilizados neste trabalho. Entretanto vale
ressaltar o reduzido nimero de estudos para a ebuligdo
convectiva de nanofluidos e a elevada discrepancia entre os
resultados levantados por laboratorios independentes. Assim,
conclui-se a necessidade do levantamento de resultados
experimentais confiaveis visando a elaboracdo de métodos de
previsdo do coeficiente de transferéncia de calor. Neste
cendrio, ¢ possivel afirmar que os resultados obtidos no
presente estudo sdo condizentes com as teorias classicas de
transferéncia de calor e passiveis de estudos adicionais
buscando uma modelagem adequada da ebuli¢do convectiva
de nanofluidos.
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NOMENCLATURA

Simbolo Quantidade Unidade SI

u Viscosidade kg/m.s

D Diametro m

F Fator de Intensificacdo adimensional

f Fator de atrito adimensional

G Velocidade massica kg/ m.s*

h Coeficiente de transferéncia de  W/m”.K
calor

k Condutividade térmica W/m.K

Nu Numero de Nusselt adimensional

Pr Numero de Prandtl adimensional

0 Fluxo de calor W/m?

Re Numero de Reynolds adimensional

S Fator de Supressao adimensional

T Temperatura K

X Titulo de vapor adimensional

o Fracao %

Sub-indice  Quantidade Unidade SI

bf Fluido base

cte Constante

Gn Gnielinski

nf Nanofluido

PC Pak e Cho

r Razao (nanofluido/fluido base)

t Tubo

v Volumétrica
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EVALUATION OF HEAT TRANSFER COEFFICIENT DURING SINGLE-PHASE FLOW AND
CONVECTIVE BOILING OF NANOFLUIDS

F. P. Cabral*, G. Ribatski®

*°Escola de Engenharia de Sao Carlos, University of Sao Paulo (USP), Sdo Carlos- SP, Brazil,
franpc@sc.usp.br*, ribatski@sc.usp.br®

ABSTRACT

This paper presents a theoretical evaluation of the heat transfer coefficient during single-phase flow and convective boiling of
nanofluids composed of water and y-alumina particles with characteristic dimensions of 15nm. The study was performed for
volumetric fraction of nanoparticles of 0.1%, 0.5%, 1%, 3% and 5% considering tube internal diameter of 1.1 mm and 10.66 mm.
For single-phase flow, it was evaluated the correlation of Pak and Cho (1998) developed for nanofluids and the classical
correlations of Dittus-Boelter (1930) and Gnielinski (1976), with the transport properties evaluated according to literature data for
nanofluids. For the analysis of the flow boiling heat transfer coefficient, results in the literature for convective boiling of
nanofluids were compared against a modified version of the predictive method of Liu Winterton (1991). The model of Pak and
Cho (1998) showed reasonable results for the single-phase transition flow regime. The modified version of Liu and Winterton
(1991) correlation predicted an increase in the heat transfer coefficient with nanoparticles concentration lower than the increments

observed in eperimental studies available in the literature.
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STUDY OF EVAPORATED WATER RETRIEVING IN A MECHANICAL DRAFT
COOLING TOWER
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ABSTRACT

Cooling towers use evaporative heat transfer to reduce process water temperature. In mostly cases, the amount of water lost to
evaporation is irrelevant, but in the present case of study, the amount of makeup water due to evaporation, is around 700 m*/h.
That alone is a considerable amount of fresh water that needs to be removed from the local rivers and is currently having a
negative impact in the fresh water availability for consumption. This study explores viable solutions to recover some of the
evaporated water, but not compromising the effectiveness of the cooling tower.

The plant is located in the southeast region of Brazil where temperature and humidity vary considerably along the year. The
present study focuses on retrieving the evaporated water through condensation and capturing fog without compromising the
cooling tower performance. Data from the actual cooling tower was used in the thermodynamic analysis. Computational fluid
dynamics (CFD) was used to simulate the mixing of air leaving the cooling tower with outdoor air. An experimental setup is

also being developed to reproduce the condensation process.

INTRODUCTION

An extensive number of studies evaluating the cooling
tower design and performance are available in literature. The
air leaving the tower is the case of study in the present work,
where the viability in retrieving water from the humid air is
investigated. At first, other processes and devices with similar
objectives were reviewed. A review in Atmospheric Water
Vapor Processing (AWVP) was presented in [1]. AWVP are
devices where potable water is removed from atmospheric air.
The author proposed a division of equipment which includes:
surface cooling below the dew point of the ambient air to
condensate water vapor, concentrate water vapor through use
of solid or liquid desiccants, or induce and control convection
in a tower structure.

Temperature reduction in the surface cooling processes
was obtained by thermal irradiation and refrigeration cycles.
Surface cooling by thermal irradiation is a passive method to
keep the surface at a temperature bellow the dew point and
condensate water vapor. This is possible because of the
radiative heat transfer between the surface and the sky. Its
observed surfaces with high emissivity are needed in order to
condensate water usually only at night time because of solar
irradiation during daylight [2]. Several factors have influence
over surface cooling by thermal irradiation. In [3] and [4], the
authors attest that wind is necessary to bring humid air to
replace the air that was already dehumidified, but wind speeds
higher than 1 m/s surpass any surface cooling due to thermal
irradiation, because of the increase in convective heat transfer.
In mechanical draft cooling towers, the wind speed atop the
tower is much higher than 1 m/s because of the high powered
fans used in this kind of equipment, making the application of
thermal irradiation for surface cooling not possible in these
conditions. Other studies including [5], [6], [7], [8], [9], and
[10], investigated this method of obtaining water, with results
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indicating that a very large area is needed to condensate a
considerable amount of water.

Surface cooling by refrigeration cycles use an evaporating
refrigerant to reduce surface temperature bellow the dew
point. These applications are common in cooling and
dehumidification processes. According to [11], the process
consists of air flowing through duct coils (banks of bare tubes
or banks of tubes which have finned or extended surfaces),
while the refrigerant flows through the duct, evaporating at
very low temperatures, gaining heat from the external air
flow.

Most applications of surface cooling by refrigeration are
not designed to obtain water, but cold dry air. The condensed
water is considered a leftover from the process and is
generally discarded [12]. In [13], fresh water was obtained
using evaporators in a refrigeration cycle as cold surfaces.
The water production reported for a hot and humid climate
was between 14.4 kg/m2.h and 16.97 kg/m*h during a year
period.

The use of desiccants to retain water is also very common
in literature. These are materials that have the capacity of
adsorbing moisture and can be used in dehumidification.
According to [1], desiccants are one type of sorbent which are
particularly useful for attracting water molecules, but also
retain pollutants and contaminants, and are not attractive
processes for reuse of water but for dehumidification only.

Other method for collecting water from air reported in [1]
is convection in a tower structure, which expands the air in a
very long vertical tower reducing its temperature bellow dew
point. No prototypes are known other than the mine shaft
analogue in [14], and [15]. Costs and viability of such
equipment would be restrictive because of the large structure
required, in the range of hundreds to thousands meters high.

Desalination process is used to obtain fresh water from
seawater. One desalination method uses a humidification-
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dehumidification (HD) cycle to obtain freshwater. As
described in [16], the HD cycle consists in air absorbing water
and heat from a seawater flow and then going through
surfaces that are cooled by the same seawater flow, resulting
in condensation of a certain amount of freshwater. A review
of studies in desalination by HD cycles is presented in [17].
The study points out that in single pass cycles, the amount of
freshwater obtained is between 5 to 20 % of the circulating
seawater. Also, the HD cycle is applicable in small and large
scale.

In the desalination process presented in [18], water is
obtained by mechanical compression of humid air. The
compression reduces the air capacity of retaining humidity
and condensed water is formed as a result. The process occurs
inside an evaporation chamber with controlled pressure, and
in a very small scale.

Another desalination method is the seawater greenhouse
process (SWGH), described in [19] and [20]. Solar irradiation
is used to heat the air that absorbs water. The air then flows
through surfaces that are cooled by seawater as in a regular
HD cycle. This method is used to obtain freshwater for
irrigation of cultures in very dry regions. In [21], the authors
also investigated irrigation by obtaining water from
atmospheric air by an underground system of ducts.

DATA ANALYSIS

The literature review shows known process obtaining water
from the moist air. In order to investigate the viability of a
dehumidifying process in the cooling tower, it is necessary to
know the properties of the air being exhausted by the tower to
the atmosphere. To obtain this data, a thermodynamic analysis
was made with regular operational parameters. Data from the
actual cooling tower was used in the thermodynamic analysis,
these including flow rates of circulating and makeup water,
inlet and outlet temperatures, and meteorological data. The
data is given in an hourly basis and a timeframe of one year
was selected to include seasonal variations of weather and
tower capacity. The circulating water in the current system
amounts to an average of 45,000 m’/h. The volume of make-
up water needed is more than 800 m’/h, where 100 m’/h are
purged water to reduce concentration of pollutants, and about
0.1 % of the total circulating water is caused by drift losses.
About 700 m’/h are lost to evaporation in the process of
cooling the water, and that is a significant volume of water
taken from local rivers, from which water is also taken for
consumption. Figure 2 shows water flow data for the year
long period selected, the total circulating water, the purge

water, and the total make-up water.
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Figure 2 — Data for the water flow in the cooling tower.

Figure 3 shows the water temperature entering and leaving
the cooling tower for the same period.
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Figure 3 — Water temperatures in the cooling tower.

In Fig. 4, local meteorological data for the region where the
plant is located is observed for the same year long period.
Among other properties not plotted here are solar irradiation,
wind speeds, relative humidity, atmospheric pressure, and
precipitation. The ratio between water and air flow was
informed in a specific condition, so the total air flow could be
determined and was assumed to be constant.
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Figure 4 — Local dry-bulb temperature and dew point data.

An energy balance was used to determine the
psychrometric properties of the air leaving the cooling tower,
according to what is presented in [11], [22], and [23]. The
present study focuses on retrieving the evaporated water
through  condensation and capturing fog  without
compromising the cooling tower performance.

To solve the energy balance an algorithm was written using
the Engineering Equation Solver (EES) software. This
software includes in its database an air property library. In the
program, the input values are: inlet water temperature, air dry-
bulb and wet-bulb temperatures, air and water flow, and the
tower characteristic parameter. This parameter is a dynamic
function of air flow patterns and water fall along the tower.
This can be taken as a constant if air and water flows are also
constant.

The condition of the air and water leaving the tower is
obtained by the calculations. The later is then compared with
the measured water temperature leaving the tower to
determine the tower characteristic.

The tower was divided in various elements for calculations,
as shown in Fig. 5, where energy and mass balances were
performed for each one. The properties of air and water after
each element were calculated assuming the same amount of
air and water flows though each of the divisions. The partial
result of an element was then used as input data for the next
one, until all properties of the leaving air and water were
obtained. Because elements were assumed to have identical
air and water flows, the temperature of water leaving the
tower is the average temperature of elements at the bottom of
Fig. 5. The same is true for the elements at the right of Fig. 5,
where the air leaves the cooling tower.

The number of divisions needs to be big enough so large
numerical errors are not introduced and small enough to avoid
extended periods of computing time. A twenty by twenty net
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of elements was considered enough because the results did
not vary significantly compared to a larger number of
divisions.
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Figure 5 — Cross flow cooling tower segregated in various
elements.

This procedure was necessary to predict the cooling tower
performance in any climate condition, and also to obtain the
properties of the air leaving the tower. The warm humid air
leaving the tower will be reproduced in laboratory to evaluate
condensation and capture of water in different surfaces.

The mean absolute difference between calculate and
measured values was 0.7 °C for all 8,760 hourly sets of data,
which comprehends a period of one year. Figures 6 and 7
show the conditions of air entering and leaving the tower,
respectively. These data are plotted in psychrometric charts,
showing the humidity ratio against the dry-bulb temperature
(horizontal axis). The humidity ratio is the mass of water
vapor per kilogram of dry air. The lines crossing the graph
represent the relative humidity, varying from zero (dry air) to
one (saturated air).

Figure 6 shows all the 8,760 data points that correspond to
local air from November of 2006 to October of 2007. It can be
observed that this period includes a variety of climate
conditions, with temperatures ranging from 5 °C to 37 °C and
relative humidity starting from below 0.2, up to the saturated
condition.
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Figure 6 — State of the air entering the cooling tower.

Figure 7 shows all the 8,760 data points that correspond to
air leaving the top of the tower from the same period. It can
be observed that most of the data points are above the 0.8
relative humidity line. This observation of the state of the air
close to saturation is relevant, because that is an appropriate
condition for air flux to go through a dehumidification
process.
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Figure 7 — State of the air leaving the cooling tower.

Observing Figs. 6 and 7, one can notice that the
temperatures of air leaving the tower are higher than the local
temperatures. This is not necessarily true in cooling towers
because the air can gain latent heat and loose sensible heat.
This observation assures the possibility of using the local
environment as a heat sink in dehumidification process, which
will be investigated through future laboratory experiments
and simulations.

CFD ANALISYS

Computational fluid dynamics (CFD) is being used to
simulate the mixing of air leaving the cooling tower with
outdoor air. Simulations were implemented in ANSYS CFX
software. Results try to predict the mixing ratio and formation
of fog at certain heights.

At first, a small scale model was simulated in order to
determine the working principles of an experimental version
of the cooling tower. The simulation results include pressure
drop along the experiment and spatial distribution of air
properties at the flow outlet, similar to a cooling tower.

The simulation domain was modeled as ideal mixture that
includes dry air and water vapor, and the mass diffusivity was
assumed as 2.092x10° m%s. The turbulence model adopted
was the shear stress transport (SST) because of accentuate
direction changes in the flow. A prescribed mass flux was
used at the inlet with ambient air conditions, and at a certain
point water vapor was added to the air flow to represent the
humidification process that occurs in a cooling tower. The
simulation was performed in steady state conditions, and the
stop criteria adopted was the mean average of iteration
differential residual, which should be less than 10™, with an
error smaller than one percent in the energy balance. The
thrust and gravitational forces were neglected because of the
small difference of temperature and density between the
ambient air and the humid air flowing at the exit of the duct.

A prescribed air flow of 0,333 kg/s with relative humidity
of 70 % and temperature of 21.7 °C was used at the inlet. The
room air was modeled at the same conditions with
atmospheric pressure equal to 101.35 kPa.

In a sub-domain region, a water vapor source was inserted
at a rate of 0.05 kg/m’.s, according conservation of energy,
mass, and momentum equations, for a counter flow cooling
tower [25]. Thus the air leaving the experiment would have a
relative humidity close to 100 %. These equations where
programmed in the ANSYS CFX software and adiabatic walls
in all ducts were used as boundary conditions.

Figure 9 shows the plane view distributions of relative
humidity on the left, and the velocity distribution on the right.
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Observing the relative humidity distribution is noticeable that
air close to 100 % humidity leaves the experiment and this
value is gradually reduced. After a length of approximately
0.2 m the humid air mixes with the local air reducing the
relative humidity. Through the observation of velocity
distribution on the right side of Fig. 9, is noticeable a very
similar trend with the humidity on the left, with a cone shape
at the outlet. This proposed experimental setup was tested
virtually with this simulation, avoiding future problems that
would only be noticeable after its conception.

considered, considerable errors would be included in the
results because of the kinetic energy distribution in the
turbulent flow. That would change the diffusion rate from the
warm humid air leaving the tower to the local air.
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Figure 9 — Simulation results for relative humidity distribution
on the left, and velocity distribution on the right.

After successfully simulating the small scale model, a
similar approach was used in generating a model for one
individual cell of the cross flow cooling tower. To simulate
the real cooling tower operating at the plant, a computational
domain including two distinct fluids was created. The first is a
binary homogeneous mixture that includes dry air and water
vapor, where dry air is assumed to have ideal gas behavior.
The second fluid is liquid water, which is drifted by the fan in
the cooling tower. These two fluids represent the warm humid
air leaving the tower.

Te homogeneous mixture was modeled as a continuum
fluid, and the mass diffusivity was assumed as 2.092x10”
m?*/s between dry air and water vapor. The liquid water was
modeled as small drops of diameter 1x10° m. These
hypotheses were the same assumed in [24]. This model is
commonly used for cooling towers according to [25].

All the equations and hypothesis adopted in [25] were also
used in the model, and the surface tension between the two
fluids was assumed to be equal to 0.0725 N/m’ The
turbulence model adopted was the SST in the ANSYS CFX
software. The SST was chosen because of accentuate
direction changes in the flow caused by the axial fan.

The simulation was in steady state conditions, and the stop
criteria adopted was the same one adopted for the small scale
model. The thrust and gravitational forces also were neglected
because of the small difference of temperature and density
between the local air and the air leaving the cooling tower.

Figure 10 shows the boundary conditions adopted for the
simulation. The adiabatic walls assumption was used at the
boundaries of the domain, and the humid air admitted prior to
the fan was approximated as a circular shaped domain. The
modeling of the fan blades was necessary because of the
turbulent nature of the flow, which is related to the velocity
field generated by the fan. If the assumption of homogenous
velocity leaving the diffuser located above the fan was
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Figure 10 — Simulation domain and boundary conditions for
the cooling tower.

The grid generation for the simulation domain is still
being refined to better represent all elements in the model. In
the present case, the air movement generated by the fan is
simulated in the ANSYS CFX software through the
application of a rotational domain. Because of that, a refined
grid needs to be applied over the simulation domain to obtain
good results and to do not induce extended periods of
computational time.

Figure 11 shows the present result for the velocity field in
the simulation domain of the cooling tower. It is noticeable
that recirculation is formed just outside the diffuser, but the
core of the air flow velocity field remains straight up.
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Figure 11 — Present results of velocity field in the simulation
domain.
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FUTURE RESEARCH

The CFD analysis is ongoing and more expressive results
should be obtained soon. These present results do not include
more accurate assumptions, but show the trends of the
computational simulations. In the near future, the spatial
distributions of the air properties will be also obtained.

For comparison and validation of the CFD model, sensors
will be placed at the top of the tower to monitor temperature
and humidity. The data collected in the tower is necessary
because of the large number of hypothesis and parameters that
are assumed to run the ANSYS CFX software, most of then
taken from theoretical studies in literature. Temperature and
humidity sensors will be placed along the flow at the top of
the cooling tower and positioned at the external border of the
diffuser. The measured data will be compared to simulation
results and used as calibration tool for the simulations.

Besides the CFD efforts, an experimental setup is also
being developed based on the small scale model presented
earlier. The proposed experiment delivers saturated air at a
certain temperature, where the flow is directed to surfaces that
promote condensation and capture of water that is being
removed from the air. The objective is to evaluate different
possible shapes and materials of the condensation surfaces
and to determine which one is best for condensation and
capture of water. The use of heat pipes for cooling the air
stream and porous media to collect moisture are being
considered, these being some of the mainstream researches at
Labtucal-UFSC (Heat Pipes Laboratory), which include heat
pipes, wick structures, porous media, and thermosyphons.

The experimental apparatus is being developed at the
laboratory facilities. The schematic model is show in Fig. 12.
It is basically a humidifier with controlled conditions to
reproduce the warm humid air leaving the cooling tower.
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Figure 12 — Scheme of the experimental setup.

The experiment uses the same principle as a cooling tower:
local air will be forced by a centrifugal fan through a warm
water shower, with the air flow moving upward and the water
flow going downward. The heat and mass exchange between
air and water will result in humidification of the air and
cooling of water.

Sensors will be located at the inlet to monitor pressure,
dry-bulb and wet-bulb temperatures of the air. A nozzle will
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be installed in the duct after a centrifugal fan leading to a
plenum, where the air is insufflated. The plenum will
distribute the air around the entrance right before it encounters
the water flow. A thermal bath with controlled temperature
and mass flux will be used to control the water flux.

The air with controlled temperature and humidity will be
directed against different kinds of cold surfaces. These
surfaces are supposed to be able to condensate water vapor
and collect the liquid formed. The results will be used as
evaluation method of viability in developing equipment to
obtain water from the air flow leaving a cooling tower.

Because condensation occurs, enhancement of surfaces
will be investigated as in [26], and [27]. The knowhow of the
laboratory in heat pipes and porous media will be used in
developing surfaces with these technologies. The presence of
non condensable gases in condensation, dry air in the present
case, will be investigated too, as in [28]. The tests will
evaluate mass and heat transfer in the dehumidification
process, the condensation rate, and the potential of recovering
the water. The apparatus in test should be able to condensate
and collect the water for reuse.

CONCLUSIONS

Research about retrieving water from humid air, although
scarce, is not new in literature. A limited number of studies
where found and are presented here, although none was
specifically developed for application in mechanical draft
cooling towers.

Using numerical simulation and experimental investigation
this work has the objective of evaluating the viability of
retrieving water from the humid air in cooling towers. At first,
data from an actual cooling tower is analyzed for a year long
period in order to include different weather conditions for the
tower operation. The data analysis was presented her,
showing that the air leaving the tower is seen to be always
close to saturation.

CFD is being used to simulate the moist air flow leaving
the tower. This simulation will be needed to later determine
where to install condensate and collect water devices, without
compromising the cooling tower performance. At first,
simulation results of a small scale model were presented,
including velocity fields and spatial distribution of the air
properties.

Based on the simulation results, an experimental setup is
being developed in laboratory to reproduce the air flow and to
test surfaces for condensation and capture of water. These
enhanced surfaces will be at a temperature bellow the air flow
and will promote condensation of water vapor. The Labtucal-
UFSC research includes heat pipes, wick structures, and
porous media that will be investigated for this application.
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ABSTRACT

The present work investigates the role of different treatments of the lower boundary condition on the numer-
ical prediction of bubbly flows. Two different law of the wall formulations are tested against experimental
data obtained for bubbly boundary layers. Numerical implementation of the near-wall functions was made
through a finite elements code. The standard k- model was used to close the averaged Navier-Stokes
equations together with the hypothesis that the turbulence can be modelled by a linear superposition of
bubble and shear induced eddy viscosities. The work shows, in particular, how four corrections must the

implemented in the standard single-phase k-¢ model to account for the effects of bubbles.

Keywords: bubbly flow, law of the wall, k-€.

1 Introduction

The significant advances experienced over the last
forty years on turbulence modeling have meant that the
prospect of achieving a three-dimensional representa-
tion of multiphase flows has evolved into procedures of
practical application. The large increase on computer
power and improvement on numerical techniques have,
in particular, succeeded in providing a framework onto
which sophisticated predictive codes can be constructed.

For disperse flows, a common solution strategy
is to consider the phases separately using the inter-
penetrating continua concept. In this case, the macro-
scopic effects of the interaction between phases must
be correctly addressed through constitutive equations.
Many examples can be found in literature, notably the
works of Drew and Lahey (1982), Lopez de Bertodano
(1990) and Troshko and Hassan (2001a).

Unfortunately, and irrespective of the chosen solu-
tion strategy, the treatment of the wall boundary con-
dition always presents great difficulties. The very steep
changes in flow properties in the near wall region re-
sult in an extremely thin characteristic layer that, as
expected, demands the use of exceptionally fine meshes
in the numerical computation of flows.

Some early studies have proposed to separate this
thin layer into two typical regions: a viscous (inner) sub-
layer where turbulent and laminar stresses are of com-
parable magnitude and a defect (outer) layer where the
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turbulent stresses provoke a small perturbation to the
external flow solution. This natural division of the flow
suggests the use of local analytical solutions to bridge
the viscous dominated region in what is normally re-
ferred to as the wall function method.

Early numerical simulations of two-phase flows have
used procedures developed specifically for single-phase
flows. Later evidence (Moursali et al (1995), Marié et
al. (1997)), however, has shown that the presence of
small bubbles near the wall significantly alters the flow
properties. The large increase in void fraction provoked
by small bubbles near the wall enhances turbulence and
increases the skin-friction.

More realistic wall functions were proposed by Marié
et al. (1997) and Troshko and Hassan (2001b). The lat-
ter reference, in particular, quotes expressions for the
mean velocity profile, the turbulent kinetic energy and
the dissipation rate in which corrections dictated by the
local void fraction are considered.

Using singular perturbation methods, Bitencourt et
al. (2008) proposed a new wall function treatment for
bubbly flows. New solutions were proposed for the mean
velocity profile, turbulent kinetic energy and dissipation
rate. Results were then tested against the experiments
of Marié et al. (1997).

The present work discusses in detail the numerical
implementation the lower boundary conditions intro-
duced in Bitencourt et al. (2008). An investigation
of the parametric sensitivity of the proposed wall func-
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tion on the void fraction is of special concern. The
new boundary conditions are implemented in the com-
putational fluid dynamics program TURBO2D used in
Loureiro et al. (2007), based on minimum residuals op-
timization for near wall flows by Fontoura Rodrigues
(1990). Predictions are compared with the bubbly flow
data of Marié et al. (1997) and with results obtained
with the model of Troshko and Hassan (2001b), also im-
plemented in TURBO2D. This is made here for the first
time.

In the analysis of Bitencourt et al. (2008) the turbu-
lent viscosity is split into contributions due to shear and
to bubble agitation. The shear induced term is modelled
through the classical mixing-length hypothesis, whereas
the bubble induced term is a function of the void frac-
tion peak value, the slip velocity and the distance to the
wall. For the sake of completeness, a short discussion
on the models proposed by Troshko and Hassan (2001b)
and Bitencourt et al. (2008) is made next. For a short
review on turbulence modelling for bubbly flows, please,
refer to Bitencourt et al. (2008).

2 Theoretical background

2.1 Equations of motion

Transport equations for bubbly two-phase flows can
be found, e.g., in the works of Lopez de Bertodano et al.
(1994) and of Troshko and Hassan (2001b). In particu-
lar, the z-component of the liquid momentum equation
can be written for an incompressible, isothermal, two-
phase, turbulent boundary layer as

AN peqUUy)  A(paaiVi or
(praUiUy) I (proaliVi) =—oq—— + F, + paigs
Ox oy O

gz (e (205 = ()

gyl + ) )]
m

where we have used a Cartesian coordinate system,
U; and V] are the longitudinal and transversal compo-
nents of the mean liquid velocity, (u?) and (uv) are the
Reynolds stress components, F, and g, are the interfa-
cial force density and gravity projections and «; is the
local liquid void fraction.

So that Eq. (1) can be solved, the interfacial forces
and the Reynolds stress components must be modelled
and appropriate boundary conditions furnished.

To model the interfacial forces, the simplest ap-
proach is to consider the gas bubbles as mere voidages,
so that no transfer of momentum occurs in the gas phase
and, therefore, the flow dynamics is entirely determined
by the liquid phase. Turbulence in the liquid phase is
decomposed into contributions due to shear and to bub-
ble agitation. This latter assumption is considered valid
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for void fraction levels below 10% (Lance and Bataille,
1991).

The turbulent term in Eq. (1) is modelled with the
eddy viscosity concept

—(uv) = Vt(%)’

where

(2)

vy =v; + Z/f (3)

where v§ = eddy viscosity due to shear; ¥ = eddy vis-
cosity due to bubble agitation.

The shear induced viscosity can be modelled alge-
braically through the mixing-length hypothesis, that is,

d
5 = zfnd—il, with 1,,, = e, (4)

l,, = mixing length, s> = 0.4 (von Kdrmdn’s constant).
The k-¢ model furnishes
v; =¢,—, (5)

where the turbulent kinetic energy, x, and the dissipa-
tion rate of turbulent kinetic energy, €, are given by the
two transport equations

Dk 0 /vy Ok

o =Pt a (o) (6)

De € €2 0 (v Oe

By =P g () v
B o,

P =) (%) (8)

Standard values for the empirical constants for single
phase flows are shown in Table 1.

Table 1. Model constants for single phase flows.
Cl/ 061 Cez O’H Ue

0.09 144 192 1.0 1.30

The bubble induced turbulence is suggested by Sato
et al. (1981) to be modelled by accounting for the drift
phenomena of liquid particles due to the relative motion
of gas bubbles. The result is

l/f = %lagmaa: yUR (9)

where s is an empirical constant (= 1.2 to 1.4), ay,,..
the peak of gas void fraction and Ug the mean relative
velocity of the bubbles.

The system of equations (1) to (9) needs to be com-
plemented by appropriate boundary conditions. This is
normally achieved with the specification of wall func-
tions.
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2.2 Asymptotic analysis

To find a local solution to the system defined by
Egs. (1) to (9) in regions adjoining a solid wall, Biten-
court et al. (2008) used the intermediate variable con-
cept of Kaplun (1967). The theory of Kaplun (1967)
uses asymptotic arguments to estimate the relative or-
der of magnitude of the various terms in the equations of
motion. If the approximated equations are adequately
chosen, a solution can then be constructed which is uni-
formly valid in the whole interval domain through suc-
cessive matching of adjacent solutions.

The details of the analysis of Bitencourt et al. (2008)
are not repeated here. The relevant fact is that in the
fully turbulent region the following system of local equa-
tions results

0 oU,
0= A5y, |:Vt ayl} ; (10)
10U 0 (v Ok
€ U2 €2 0 /1 Oe
0= Cey El/t (Ty) - C€2; + aiy (Eaiy) (12)

These are the equations of motion, in the sense of
Kaplun, that must be solved in the fully turbulent re-
gion. Thus, wall functions for U, x and € must be con-
structed on their basis.

2.3 Law of the wall for bubbly flow
Algebraic model

To integrate Eq. (10) together with Eq. (4), the
void fraction profile is considered to have a rectangular
step shape with a peak value in the fully turbulent re-
gion. The following approximation is then considered
a=l—-ay, ...

A first integration of Eq. (10) yields

ou; U, u?
2 2 *

U — = —= (13
<% Y y + oy, .. Ry> 9y 1 gmm’ ( )

where u, (=+/7w/p1) is the friction velocity.
A second integration furnishes

1
U = Iyt + BY, (14)

where the wall variables U;" (= Uj/uf) and y* (=
yu) /v) are defined through the new velocity scale u;
(= Buy), with

Z0Q0g, 00 UR (2%1’1‘*)2
’ 2t <\/ " (ba0y,,..Ur)*(1 — ag,.,.) )

INDICE ARTIGOS

(15)

Note that as oy, ., tends to zero Eq. (14) reduces
to the classical single-phase law of the wall. Troshko
and Hassan (2001a) have also derived a two-phase law
of wall through similar reasonings. However, instead
of considering Eq. (4) for closure of the shear induced
turbulence, they have taken vy = syu,. This is not
equivalent to Prandtl’s mixing length hypothesis, Eq.
(4). The result is that Troshko and Hassan (2001a) also
arrive at a logarithmic equation but with a 3 different
from that defined by Eq. (15).

Differential model

Solutions for k and € are obtained by considering Eq.
(5) as the closure relation for the turbulence generated
by shear. The set of equations to be solved — Egs. (10),
(11) and (12) — must necessarily incorporate Eq. (3)
with Egs. (5) and (9) in its definition so that the effects
of bubble induced turbulence are accounted for.

The resulting solution is given by

B

Ur=—=n(y) + B, (16)
_ pug

N (17)
_ pud

€= 7:[/’ (18)

and where 3 is defined by Eq. (15)

These equations have been written in dimensional
form so that they can be easily compared with the re-
sults of Troshko and Hassan (2001b). In addition to the
differences provoked by the definition of 3, Eq. (17) is
much distinet form Troshko and Hassan (2001b), who
write £ = (uy)?/\/Cy.

The solution of Egs. (10), (11) and (12) also implies
that

1 k%21
o\ B

This is an important result that was shown in Bi-
tencourt et al. (2008) for the first time. In the limit
as [ tends to unit, Eq. (19) reduces to the single-flow
equation for c,.

Previous studies have shown that free turbulent
shear flows are very sensitive to changes in ¢, and c,.
Variations of 10% in their values might result in changes
of about 40% in the growth rate of a shear layer. In gen-
eral, o, is fixed so that adequate adjustments on c., are
made to the flows of interest.

In a two-phase flow, Eq. (19) shows that ¢., must
be corrected to account for the action of the bubbles.
Furthermore, Eq. (19) shows that this correction must
be made in terms of 571.

(19)

Cey = Cey

ANTERIOR PROXIMA



3 Numerical simulations

The near wall formulations of Troshko and Hassan
(2001b) and of Bitencourt et al. (2008) will be validated
against the data of Marié et al. (1997). These authors
have studied experimentally the wall region of a turbu-
lent boundary layer developing over a vertical flat plate.
In addition to mean velocity data, void fraction, wall
shear stress and longitudinal turbulent intensity pro-
files were reported. To the best of our knowledge, the
data set of Marié et al. (1997) constitutes the best ac-
count of bubbly boundary layer flow that can be found
in literature.

Regarding the theory of Troshko and Hassan
(2001b), 8 has been defined according to

) UR -t
ﬁTH = |:(1 — agmaz) (1 + Olgmw; ):| (20)

U

The bubbles slip velocity is evaluated from (Ishii and
Zuber, 1979)

Ur = [Agop/p7]* (1 — ay,,..)%%, (21)

where ¢ is the surface tension and Ap is the density
difference of the phases.

The coefficient 3 was determined by Troshko and
Hassan (2001b) by a direct fitting of Eq.(16) to the ex-
perimental data of Marié et al. (1997). Troshko and
Hassan (2001b) also determined B from a fitting pro-
cedure to make sure that 6+ = 11, where 1 denotes
the thickness of the viscous sublayer.

3.1 Details of computations

The numerical simulations were performed with the
code TURBO2D, which is a two-dimensional code based
on the finite elements method. The governing equa-
tions are discretized in space through triangular finite
elements, defined by linear interpolation functions. The
compatibility conditions between pressure and velocity
is preserved using two calculation meshes. The pressure
field is calculated with a mesh with elements of types
P1. The velocity and all other variables are calculated
using a P1-isoP2 mesh, defined from the P1 mesh by di-
viding one segment into two. This procedure generates
four P1-isoP2 elements from one P1 element.

Temporal discretization of the governing equations
is made through a sequential semi-implicit finite differ-
ence algorithm. A time iteration process was used to
remove the influence of the initial conditions on the fi-
nal calculations, so that the simulation ends only when
statistically steady results have been reached. To opti-
mize the convergence, a temporal integration procedure
used increasingly successive time steps, with typical val-
ues ranging from 10~% seconds at the beginning of a run
to 5x1072 seconds at the end of the simulation. For the
velocity and pressure fields and for the velocity bound-
ary conditions, the convergence criteria was set to 1078
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and 10~ 7 respectively. For more details on the optimiza-
tion algorithm and numerical schemes implemented in
TURBO2D the reader should refer to Loureiro et al.
(2007).

The computations were performed on a microcom-
puter fitted with a microprocessor model AMD x64 Phe-
nom II with 8 GB RAM DDR3-1066. The computa-
tional grid size is 25x87 nodes for the P1 mesh and
49x173 nodes for the P1-isoP2 mesh. The final grid
has obtained from successive mesh refinements with the
condition that the output be independent of the number
of nodes by a margin of less than 2%.

Tables 2 and 3 show the physical properties and the
flow conditions used in the present validation, where Us
stands for the external boundary layer velocity. Figure
1 shows the details of the mesh refinement as well as the
computational domain considered.

(a)

(b)

0 02 04
x (m)

Figure 1: Simulation domain and detail of the isoP2
mesh distribution.

Table 2. Physical properties of the fluids.
Vwater [m2571] g [m572] a [N/m]
1000 9.80 0.073

Table 3. Reference parameters from experiments.

Us [ms™]  ag,... Uy [ms1]
0.75 0.02 0.037
0.75 0.035 0.039
0.75 0.06 0.044

In contrast to the model of Troshko and Hassan
(2001b), the model of Bittencout et al. (2008) has not
been calibrated against a particular set of flow condi-
tions. To establish a common ground for comparison,
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the present computations have been carried out with
BT = 7.6 and s = 1.4,

The boundary conditions were taken directly from
the experiments of Marié et al. (1997). The inlet condi-
tions were defined by a uniform vertical velocity profile
with U, = 0.75 ms~! and turbulence intensity of 0.33%.
Non-wall boundary conditions were specified in terms of
zero gradients, that is, boundary conditions of Neumann
type.

The wall boundary conditions were specified with a
vertical displacement of 0.4 mm from the wall. This re-
sulted in typical values for 6 of about 20 in the compu-
tational domain. This procedure bridges the turbulent
region directly to the wall so that no computation of the
buffer and viscous sublayers is required.

3.2 Model sensitivity to ay,,,.

The sensitivity of the present formulation to changes
in ... is expressed in terms of four effects, the inclu-
sion of parameter 3 in

1. the angular coefficient of the law of the wall, Eq.
(16),

2. the lower boundary condition for &, Eq. (17),
3. the lower boundary condition for €, Eq. (18),
4. the equation for ¢, Eq.(19).

Figure 2 shows the effects of the peak local void frac-
tion, ay,, .., on predictions of the friction velocity. For
the sake of numerical tests, the models were tested with
ag,... as high as 20%.

An increase in void fraction results in an increase of
uy that clearly cannot be captured by the single-phase
law of the wall. Both theories, present and Troshko and
Hassan’s, exhibit the same general behaviour and agree
with the findings of Marié et al. (1997). However, the
theory of Troshko and Hassan (2001b) consistently fur-
nishes higher values of u,. At the highest experimental
value of ay, ., 0.06, our prediction of u, exceeds the
measurements by 10%. The theory of Troshko and Has-
san (2001b), on the other hand, exceeds that value by
20% approximately.

0.07

- gy
I
Ea BB
— 0.055 L
£ 0.05 i >
- )y
0.04 .
Single-phase law O
0.035 Present work —2&— |
® Troshko and Hassan 2001b =y
0.03 ‘ \  Marié et al. 1997 =->¢- |

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
0Lgmax[%]

Figure 2: Model sensitivity to ay, . .
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3.3 Effects on computational time

Figure 3 compares the required computational times
between the present formulation and the theory of
Troshko and Hassan (2001b) for various values of o, , . .
The theory of Troshko and Hassan (2001b) is more
time consuming for all void fractions. The differences,
however, are negligible considering the average absolute
value, around 100 seconds, that represent about 8% of
the lowest time.

1460 . T . . . .
> Present work —A—
1440 Troshko and Hassan 2001b =&

1420
1400
1380 ;
1360 D
1340
1320
1300
1280 £
1260 =
1240

tc;:m [s]

— A

0 2 4 6 8 10 12 14 16 18 20
0‘gmax[%]

Figure 3: Computational time.

3.4 Mean velocity profiles

Predictions of the mean velocity profiles for two void
fractions, ay,, .. = 0.02 and 0.06, are shown in Figs. 4
and 5. The three typical single-phase flow regions are
also reproduced in a bubbly flow: the viscous region,
the fully turbulent region and the wake region. The
profiles were taken at a position y = 1 m, according to
the coordinate system shown in Fig. 1.

For the lowest void fraction, the agreement between
the present formulation and the experimental data in
the logarithmic region,100 < y™ < 800, is very good.
The absence in the present formulation of wall damping
functions imply in a poor agreement in the viscous re-
gion. The theory of Troshko and Hassan (2001b) overes-
timates u,, and for this reason shifts the velocity profile
to a lower level. For the higher ay, , , 0.06, we still get
a better agreement from the present formulation. How-
ever, for the two models, the predicted slopes of the
logarithmic region velocity profiles do not seem right.
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Figure 4: Mean velocity profiles, oy, .. = 0.02.
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Figure 5: Mean velocity profiles, ay,, .. = 0.06.

3.5 Model sensitivity to s

Table 4 shows the predicted values of friction veloc-
ity for simulations where the value of s is varied from
1.2 to 1.4 while all other parameters are kept constant.
Only cases related to the peak local void fraction of 0.06
are shown. For both models, lower values of 3¢ result
in lower values of friction velocity. For »; = 1.2, the
agreement between the present model and the data of
Marié et al. (1997) is within 2.5%.

Table 4. Model sensitivity to »g for ay,, .. = 0.06.
s Present work Troshko and Hassan (2001b)

Uy [ms™1] Uy [ms™1]
1.2 0.0477 0.0528
1.3 0.0483 0.0537
1.4 0.0489 0.0547

3.6 Effects of Eqs. (17) and (19) on flow
solution
Table 5 shows the combined effects of Eqs.(17) and

(19) on predictions for the friction velocity. In fact, cor-
rections due to both equations have been implemented
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in both models, Bittencourt et al. (2008) and Troshko
and Hassan (2001b). All other parameters are held con-
stant.

Very clearly, corrections due to Eqgs.(17) and (19)
largely improve predictions. Estimation of u, through
the present model with corrections given by Eqs.(17)
and (19) are improved by 5.5%, as compared with the
data of Marié et al. (1997) (=0.044 ms~!). Results ob-
tained with the model of Troshko and Hassan (2001b)
are improved by 8.4%.

Table 5. Model sensitivity to Eqs. (17) and (19)

Corrections  Present model T&H
Uy [ms1] Uy [ms1]

Yes 0.0489 0.0501

No 0.0519 0.0547

To compare the measured peak in turbulent kinetic
energy at x = 1 m with the numerical estimations, we
consider k = 0.7(u")?, where u’ denotes the streamwise
velocity fluctuations. It follows immediately from from
Marié et al. (1997) that for oy, ., = 0.06, x is 6.65x1073

m2s—2.

Table 6. Prediction of peak value of x

Corrections  Present model T&H
K [m2s72] Kk [m?s~?]
Yes 5.5151x10~°  4.8634x107°
No 8.9681x1073  9.9581x1073

Table 6 shows that the corrections due to Egs. (17)
and (19) substantially reduce the computed values of
maximum &, yielding a much better agreement with the
experimental data.

4 Final remarks

The present work has performed a numerical study
of bubbly flows. In the curse of the research, new ex-
pressions have been implemented in the computer code
TURBO2D to provide the lower boundary condition for
a r-€ modelling of the flow. These expressions include
profiles for the mean velocity, the turbulent kinetic en-
ergy and the rate of dissipation. The solutions are ob-
served to satisfy the set of local equations, Eqs (10) to
(12). An important implication is the fact that the stan-
dard single-phase constants in the e-equation, C.,, must
be a function of 3.

The differences found between the present theory
and that of Troshko and Hassan (2001b) are significant.
As mentioned in Bitencourt at al. (2008), in the theory
of Troshko and Hassan (2001b) the eddy viscosity due
to the shear effects is taken as v; = su,y, implying that
the local characteristic velocity is u,. Their mean veloc-
ity solution, on the other hand, implies a characteristic
velocity of the form Srpgu.. These two facts cannot be
reconciled, yielding an erroneous equation for x at the
wall.

A detailed comparison between the present theory
and the data of Marié et al. (1997) has shown the
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present model to perform better than the model of
Troshko and Hassan (2001b). The work has also shown
that corrections due to the peak in void fraction near the
wall in bubbly flows must be incorporated into models
if reliable predictions of skin-friction are desired.
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Abstract. An arbitrary lagrangian-eulerian finite element method to solve surface-tension-dominated flows is pre-
sented. Such flows are important in many applications, particularly in capillary channels, that appear in microscale
flows. The resolution of such flows presents several challenges that are addressed in this work. The flow is solved
only in the liquid phase, and proper boundary conditions are applied on the free-surface, bounding the liquid and gas,
which is explicitly represented by vertices and edges of the computational mesh. The mesh is moved and deformed,
but its quality is kept under control in order to avoid errors in the numerical solution. The Navier-Stokes equations
are discretized by standard Galerkin finite element method in an arbitrary reference. Surface tension and contact angle
boundary conditions are imposed directly in the curvature computation scheme. Comparisons with the Generalized
Navier Boundary Condition (GNBC) are also provided, showing the validity of the proposed method. The method-
ology is validated for a number of simple test cases against known pseudo-analytical solutions, and numerical results
are presented, showing its robustness and accuracy. Some results about surface-tension-driven flows in capillaries are

finally presented.

INTRODUCTION

Surface-tension dominated flows are important in many appli-
cations, such as in the development of Micro-Electro-Mech-
anical Systems (MEMS), ink-jet printing, coating, pesticides
sprays, just to cite a few. Many of these applications involve
the contact of droplets to solid walls, whose dynamics intro-
duces difficulties when modeling these flows.

Contact points (in 2D) or contact lines (in 3D) appear when
the interface (liquid-gas or liquid-liquid) intersects a solid sub-
strate [2]. When the velocity of the contact line relative to
the solid substrate is non-zero, a moving (or dynamic) con-
tact line is defined. The difficulty in modeling such flows is
that the Navier-Stokes equations, together with no-slip bound-
ary condition, leads to a non-integrable force singularity in the
model [3]. For problems with moving interfaces modeled by
an arbitrary Lagrangian-Eulerian (ALE) formulation, the con-
tact points velocities need to be computed, which depends on
the contact angle of the interface to the solid wall (6g). This
angle depends on the wetting properties of the substrate, and
should be known beforehand. Many boundary conditions for
the contact lines are proposed (see for instance [10]), including
the popular Navier boundary condition, which introduces a slip
lenght for the friction force. Recently, a generalized Navier
boundary condition was proposed [8, 9], and implemented in
[4] with an ALE-FEM formulation.

This work presents an ALE-FEM method for free-surface
flows with computation of dynamic contact points. We present
and validate a procedure to compute curvature and impose the
correct contact angle in the system, using the Navier boundary
condition for the solid-liquid interface, combined with a vir-
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tual surface approach. Comparisons are made with the GNBC,
corroborating the methodology. We also present simulations of
flows in capillaries, driven by surface tension, with application
to MEMS devices.

FORMULATION

The model equations for the fluid motion are the Navier-Stokes
equations (momentum and continuity), written as

P .o a — 1
i V-o—-g 0, (D
V-u = 0, )

where o is the Cauchy stress tensor

o=—pl+ ﬁ(w +Vau'), 3)
p = p(x,t) is the pressure field, u = wu(x,t) is the velocity
field, and g represents the gravity field. Equation (1) is in non-
dimensional form, with Ga = p?D3g/u? being the Galileo
number, representing the ratio between inertial and viscous
forces. Moreover, p is the density and y is the viscosity of
the fluid, which are considered constant. The parameter D
is taken to be a reference length (or diameter), and g is the
gravitational constant. In the ALE formulation, the material
derivative Du/ Dt appearing in (1) is given by

Du_au

E—E—F((u—ﬁ)V)u, 4)

where 4 = u(x, t) defines the mesh velocity.
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These equations are defined in Q € R?, bounded by 92 =
I'US, where T' is the free boundary, i.e., the interface between
liquid and gas, and S is the rigid wall. The contact points are
defined as JI' = I' N S, also called triple points (in 2D) or
triple line (in 3D). The boundary conditions for OS2 have to
be specified. For the free surface I', the normal and tagential
stresses are specified

1
o1 &)

(on)-t = 0, ©)

where n is the normal and ¢ is the tangential vectors to the free
surface, v is the surface tension coefficient, and x the local
surface curvature. The non-dimensional number E6tvos (Fo)
is defined as Fo = pgD?/~, and is the ratio between inertia
and surface tension forces. For the solid wall S, we apply the
Navier boundary condition

(u—uy)-n = 0, (N
(u—uy) 7+ pBon-7 = 0, 8)

(on)-n =

where u,, is the wall velocity (usually w,, = 0), 5 is the slip
coefficient, n and 7 are respectively the normal and tangential
vectors to the solid wall. This will allow the contact points to
move along the tangential component of the solid wall, which
will be driven by the difference between the current interface
angle (f) and a specified contact angle (/). This method is
explained in details in the next sections.

In order to compare this approach with another similar bound-

ary condition, we also implemented the GNBC, which is es-
sentially the Navier boundary condition plus a additional force
due to contact point, given by

(u—1uy)-n = 0, )
(W —Uy) T+ Pon-7+
+dgrfy(cos — cosls)ts -7 = 0, (10)

where ¢ is the tangent vector to S at the contact points, dar is
the Dirac delta distribution, which marks the contact line, such
that [, pdpr dI’ = far @ dl holds.

FINITE ELEMENT DISCRETIZATION

Let Q = L*(Q) and V = {we HY(Q)? :w-n=0inS}
where L2(€2) and H* () are the usual Sobolev spaces. The
weak form of the problem given by eqs. (1)-(2) reads: “Find
(u,p) € V x @ such that

Du / 1 / T
w-—— — V-w+ Vw: (Vu+Vu
/Q Dt Qp Ga? Jo ( )

,/w.g, w-(on) =0, (11)
Q 19)

and

/ q(V-u) =0, (12)
Q

forall (w, q) € V xQ”. In the above, we drop the differentials
for simplicity. Notice that the last integral of eq. (11) can be
written as

[weton) = [wetom+ [ween) ay
VK

1

= FE—O'w-nf/SBwﬂu (14)
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since 02 = I' U § and using boundary conditions (5)-(8) with
U, = 0.

The material derivative in eq. (11) is approximated by a
semi-lagrangian technique:

Du

Du _ u"(z) —u"(X(x,tni1,t0))
Dt

At ’

5)

where u"1(z) is the velocity of a fluid particle at position
x in time step t,,+1, and ©” (X (@, ty+1, t,)) is the velocity of
the same fluid particle which occupied position X (x, t,, 41, L)
in time step t,,. This position can be computed as

X(x,thy1,tn) = — (u"(x) — u"(x))At, (16)

which results in a approximation that is only first order in time.

To discretize the continuum variational formulation derived
above, let ), = T'(f2) be the triangulation of the domain €2,
limited by a piecewise linear contour 9€);,. We employ the
well known mini-element [1], which is a stable element of
the Taylor-Hood family, satisfying the inf-sup BabuSka-Brezzi
condition. Consider the finite dimension subspaces Q;, = {q; €
Q ﬂCO(Q), qh\K € Pl(K), VK € Qh} and V), = {wh €
V, wp|x € (PL(K) @ span(bg))?, VK € Qp,} where by is
the cubic bubble function that vanishes on all three edges of K,
the discrete variational formulation reads: “Find (u} ™, i) €
Vi, x @y, such that

’U,Z+1 _ uX}f) / nal
wp | ——— | — P,V -wy
\/glh ( At Qh

1
. Vwy,: [VUZH + V(uZ“)T]
Gaz Jo,

+

Tkh
- Wp - Gh — ?wh *Np
Qh 1—‘h. o

1
+/ —wp, - uptt =0 (17)
s 0

and

/ qnV - uptt =0, (18)
Qp

for all (wp, qn) € Vi, X Qp”. In the equations above, ny, is the
normal vector and xj, is the curvature of the discrete surface
T'. The approximation is done by writing u}™, wy, py*!
and q, as combinations of basis functions for the spaces V}, and
Q. After some tedious math, we finally obtain the following

system

n+l _ .n
M (u i~ uX) _Gp™t! + Gi% Ku"+
Mg — 2 f 4+ 1Mu™t = 0(19)
Fo 6]
Du"+! 0 (20)

where u, p, f, and g are the nodal values for velocities, pres-
sure, surface tension and gravity respectively. Moreover, M is
the mass matrix, G, D and K are the discrete counterparts for
gradient, divergence and laplacian operators. The matrix M
is the contribution of the slip velocity at the solid wall, which
is nonzero only for the tangential velocity component of the
nodes belonging to Sj,.
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Figure 1: Surface tension computation: (a) three contiguous
free-surface nodes; (b) computation of the circuncircle center
and curvature radius.

NAVIER-STOKES SOLVER

The approximate solution for velocity and pressure can be ob-
tained from solving Egs. (19)-(20) in a coupled fashion. Since
the non-linear terms are linearized by a semi-lagrangian method,
solving the coupled resulting linear system does not introduce
any additional difficulty. Rewriting Eq. (19), we have

1 1 1—
— M+ — K+ =-M) ut!
(At * Ga% * 16} ) v

1
~ Gp™t! = Mg + —Mu? + f,

21
At Fo @D
so that system (19)-(20) can be written as

B G u™t! r"

where B = At~ M + Ga— 2K + B~'M, and the right hand
side contains all contributions that are known at time step ¢,,.

Notice that the matrix of Eq. (22) is non-symmetric, and
has to be computed by some non-symmetric solver. We use
the LU direct solver, which is very efficient for small problems
(of the order of tens of thousands unknowns). For bigger prob-
lems, a GMRES iteractive solver is employed, which can be
preconditioned to improve convergence.

SURFACE TENSION COMPUTATION

Surface tension computation depends only on the approxima-
tion of curvature xj; and normal vector ny, at the free surface
I';, (see Eq. 17). There are many ways to compute local cur-
vature at discrete level. Since the free surface I'j, is piece-
wise linear, we can approximate curvature in two dimensions
by simply computing the inverse of the radius of the unique
circle containing three contiguous nodes of free surface.

Let p1 = (21,41), p2 = (v2,¥2) and p3 = (x3,y3) be
three contiguous nodes of I';, (see Fig. 1). To compute curva-
ture and normal vector at node po, we first compute the center
p. of the circumcircle passing through p;, p> and ps. Then
curvature is given by kp,(p2) = 1/R, where R = |pa—p.|, and
the normal vector can be estimated as ny(p2) = (p2 — p.)/R.
Notice that, when points tend to be collinear, we have R — oo,
resulting x;, — 0, as expected.
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(¥ J\°

Figure 2: Computing the modified curvature based on radius of
the circle passing through (z1,¥1) and (x2,y2), with tangent
in (z2, y2) having the inclination 0.

ENFORCEMENT OF CONTACT ANGLE

In order to account for the correct movement of the contact
points, we still have to incorporate the driving force, which is
dependent on the equilibrium contact angle 6s between liquid
and solid substrate. According to [2], the macroscopic force
governing the dynamics of the contact points is given by F' =
~(cos 6 — cos Og), where 0 is te current dynamic contact angle,
and fg is the given equilibrium contact angle. To achieve this,
we perform the following: in the free-surface nodes that are not
contact points, curvature is approximated as explained in last
section, in order to compute the force f needed in Eq. (19).
In the contact points however, we still compute f, but with a
modified curvature <;, computed as the inverse of the radius
of the unique circle passing through the contact point (p2) and
the adjacent free surface node (p1), such that its tangent at the
contact point form an angle 6g with the solid substrate (see
Fig. 2). The current contact angle # is then the angle between
segment p; po and the solid substrate.

The modified curvature at the contact points is then inserted
in the discretized equations, which generates a force that is pro-
portional do the difference between cosines of contact angles.
This difference drives the contact points in order to align the
segment p; po to the tangent of the computed circle, enforcing
the contact angle fg.

One has also to note that as p;ps tends to be aligned to
the tangent to the circle, which makes R — oo and therefore
kp, — 0. This ensures that as the segment achieves the correct
contact angle, the system tends to reach equilibrium.

DYNAMIC MESH CONTROL

Surface points are moved to the new positions based on the
computed velocity field at time step ¢,,4;. Interior points are
moved arbitrarily to new positions in order to smooth the ver-
tices distribution, improving quality of the finite element mesh.

As the mesh contour is deformed, even with mesh smooth-
ing, appearing of bad quality elements is still certain. A mesh
adaptation procedure is then employed, refining and coarsen-
ing the mesh as vertices become too far away or too close to
each other, respectively. Edge flipping is also employed, which
can improve quality of elements by better connecting neighbor
mesh points. These procedures are described in details in [11].
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Table 1: Convergence test for the oscillating droplet, showing
computed period (T5), error (E = || T — T5,||/||T5.|)) and ap-
proximated order of convergence.

Mesh  Nge h T5 FE P

1 160  0.2503 2.616 0.0198 -

2 320  0.1770 2.597 0.0124 1.3503

3 640  0.1252 2.581 0.0062 2.0000

4 1280 0.0885 2.573 0.0031 2.0000

5 2560 0.0626 2.569 0.0015 2.0946
RESULTS

First we present validations for the curvature and contact angle
computation. Additionally, a numerical results of flow in a
capillary tube is also shown in order to illustrate the robustness
and applicability of the method proposed here.

Validation of surface tension computation

To validate the correct calculation of surface tension and the
transfer between surface energy and kinetic energy, we com-
puted the oscillation of a perturbed droplet in absence of grav-
ity. Since droplet is perturbed, it tends to oscillate until its
surface energy is completely dumped by the viscosity, finally
reaching its equilibrium as a circular droplet, a geometry of
minimum energy. The oscillation frequency w, for small dis-
placements, is given analytically by [5]

s (n®—n)y

=R (23)

where R is the equilibrium drop radius, +y is the surface tension
coefficient, p is the fluid density, and n is the oscillation mode
(we consider n = 2 for simplicity). The amplitude exponential
viscosity dumping is given as

2
An(t) = Aoeit/Tna Tn = i P

C2n(n—1)v’ @4

where A is the initial amplitude. The droplet profile is com-
puted, in polar coordinates, as r(r, 1)) = R + Ag cos(ni)).

We performed tests with R = 1.0, p = 1.0, v = 0.01,
Ag = 0.02, all dimensionless numbers. This computation was
performed with At = 1073, Table 1 shows comparisons be-
tween computed and analytical period (7}, = 27/w). Figure 3
displays the drop diameter in time, and the exponential decay
due to viscosity, compared to the expect curve. Results con-
firm the second order convergence in approximating surface
curvature, and correct imposition of the free-surface boundary
conditions.

Validation of contact angle

We validate the correct imposition of the contact angle by com-
puting sessile drops in contact with solid wall. We first con-
sider the zero-gravity case, in which analytical profile is the
arc of circumference with radius R having the correct angle fg
at the solid wall, centered at ¢, = (., y.) given by

hcos(0s)

c=00, yo=—-—"—"77,
e Y 1 — cos(0s)

R = » (25)

1 — cos(0s)
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Figure 3: Evolution of the droplet diameter in time, showing
the exponential decay due viscosity.

F J T
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— Analytical 45°

* Numerical 135°

* Numerical 90° |
« Numerical 45°

Figure 4: Sessile drop profiles for the zero-gravity case, com-
puted for the contact angles s = 45°, 90°, 135°. Axis are
dimensionless.

where h is the maximum height of the surface meniscus from
the wall. We set R = 1.0, Ga = 1.0, Eo = 1.0, and solve
the problem with At = 1073 to steady state. We performed
simulations for three contact angles 85 = 45°, 90°, 135°, with
meshes from 160 to 2560 elements, comparing the results with
analytical profile. Table 2 reports errors computed as

BE(z*,y*) = (2" —2.)* + (y* —ye)? — R?, (26)

where (z*,y*) are points in the computed drop profile. The
approximate order of convergence is also reported in this ta-
ble, showing convergence (though not of order 2) under mesh
refinement.

The drop profiles can be shown in Fig. 4, compared to the
analytical profiles for different contact angles. The good qual-
itative and quantitative agreement validates the correct imposi-
tion of contact angles.

When gravity effects have to be taken into account, the an-
alytical solution for the equilibrium of the sessile drop is given
by the solution of the following ordinary differential equations
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Table 2: Errors and approximated order of convergence for the zero-gravity sessile drop. Erros are given by Ey4r =|| E || co-

Mesh  Ng 45° 90° 135°
Emaa: p E’I’TLCL(E p Ema;r p

1 160 | 1.4426E-2 - 4.6573E-2 - 3.9124E-2 -

2 320 | 1.0584E-2 0.8936 | 3.0494E-2 1.2219 | 2.5556E-2 1.2287

3 640 | 6.5319E-3 1.3927 | 2.3536E-2 0.7473 | 1.9941E-2 0.7158

4 1280 | 4.5910E-3 1.0174 | 1.7665E-2  0.8279 | 9.4805E-3 2.1454

5 2560 | 3.2589E-3  0.9888 | 9.0562E-3 1.9278 | 6.1316E-3 1.2573

the contact point, evolving from the initial condition to steady

az _ cos(0), 2 =sin(0) 9 _ o+ rgy 27) e for s = 457
ds ’ S T ds v

where 6 = 0(s) is given as a function of the arc length s, being
the angle of the tangent to the meniscus in s [6, 7]. More-
over, po is a starting pressure value and g the gravity acceler-
ation. We computed a reference drop profile by numerically
integrating (27) with a forth order Runge-Kutta scheme, using
a small integration step (§s = 10~%). Parameters for this prob-
lem with gravity are the same as before. We performed tests
with 8 = 45°, 90°, 135° with finite element meshes with
approximately 1280 elements. The initial profile was a semi-
circle with area 7, which evolves until steady state is reached.
Computed profiles are compared to the profiles obtained by Eq.
(27), with good agreement, as can be seen in Fig. 5.

These cases where also computed with the GNBC condi-
tion given by Eq. (9)-(10). The variational formulation of such
equations results in an additional term of the form

/ ~(cos @ — cosOg)wy, -ty (28)
ory,

where 01';, denotes the contact points. In 2D, this integral re-
sumes on the simple evaluation of the integrand at the con-
tact points. Figure 6 displays the comparison of drop profiles
computed by GNBC approach compared to reference solution,
with good agreement. Finally, Fig. 7 shows the dynamics of

2 : : T
= Analytical 135°
—— Analytical 90° 7
— Analytical 45°
15— * Numerical 135° _|

* Numerical 90°
« Numerical 45°

0.5

0

Figure 5: Sessile drop profiles computed for the contact an-
gles g = 45°, 90°, 135°, with g = (0, —1) using proposed
method. Axis are dimensionless.
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Draining drop by capillary action

Geometry of this test is defined by a liquid drop at wall, cover-
ing a capillary tube with some liquid inside. If the contact an-
gle is sufficiently small inside this capillary, the fluid will start
to flow, draining fluid from inside the drop. On the other hand,
drop itself presents is own dynamics as it is being drained,
since it has to keep the equilibrium contact angle. This situ-
ation is depicted in Fig. 8.

This numerical simulation was performed by setting the
capillary tube contact angle as §; = 45°, and drop contact
angle as 03 = 90°. The non-dimensional quantities are Ga =
1.0 and Fo = 1.0, and the simulation was performed with
At =1073. Gravity was set to zero, since we are interested in
simulating only the draining by capillary action.

Results can be shown in Fig. 9, also depicting the non-
dimensional horizontal velocity field and the dynamics of the
contact lines in time. Interesting to note how the shrinking drop
try to keep its equilibrium contact angle, while fluid is being
drained from the capillary tube. This case illustrate the robust-
ness of the proposed methodology, allowing for the study of
more complex cases. It is worth to report that mass variation
in this simulation was 0.0646% from start to end.

[

I ! I

—— Analylical 135°
——Analytical 90°
—Analytical 45°
* Numerical 135
+ Numerical 907
s MNumerical 45°

Figure 6: Sessile drop profiles computed for the contact angles
0s = 45°, 90°, 135°, with g = (0, —1) using GNBC condi-
tion. Axis are dimensionless.
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Figure 7: Dynamics of the contact line for the sessile drop. Color scale depicts the horizontal non-dimensional velocity field.

Figure 8: Geometry for the drop draining case, showing the
initial fluid configuration.

-)
.

velocity (u)
-0.144

Figure 9: Evolution in time of the draining drop case, with
capillary contact angle 6; = 45°, and 63 = 90° for the drop.

CONCLUSION

This work present a numerical method for enforcing contact
angles in incompressible liquid-gas flows, which is capable of
taking into account the dynamics of the moving contact lines
with solid substrates. The method is based on an ALE-FEM
approach in a moving grid framework. The contact angle is
geometrically inserted in the Navier boundary condition, re-
sulting in a robust end accurate method. Results demonstrated
the validity of the proposed methodology by comparing with
analytical solutions, as well as its robustness, by applying the
method for a more complex geometry.
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NOMENCLATURE

Symbol  Quantity
Fo E6tvos number -
Galileo number -
Gravity acceleration
Pressure -
Time -
Velocity vector -
Mesh velocity vector -
Density

Dynamical viscosity
Kinematic viscosity m?/s
Stress tensor -
Surface tension coefficient N/m
Curvature -
Slip coefficient -
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RESUMO

Quando se trata de escoamentos bifasicos, torna-se inevitavel falar de surfactantes. Surfactantes sdo agentes ativos que
podem estar presentes em sistemas, tanto na forma de impurezas quanto na forma de substincias quimicas adicionadas a
mistura para controlar efeitos fisicos interfaciais. A presenca destes agentes ativos podem afetar criticamente a dinamica de
sistemas de escoamentos multifasicos. Surfactantes aderidos na superficie resultam em uma diminuigdo, ndo uniforme de
tensdo superficial junto a interface. Isso torna a forga capilar ndo linear e introduz a for¢a de Marongoni. Quando se trata de
escoamentos bifasicos com interfaces moveis e deformaveis, a presenca de surfactantes pode alterar a dindmica e a
deformagdo dessas interfaces. Utilizando o método front-tracking e malhas adaptativas refinadas localmente, o presente
trabalho tem como objetivo estudar o efeito de adigdo de surfactantes insoluveis em escoamentos com a presen¢a de bolhas.
Para tal, a concentragdo de surfactante e a interface sdo implementadas através de uma malha lagrangiana. Dois casos sdo
simulados para se fazer a validagdo do esquema numérico empregado e seus resultados sdo comparados com solugdes
analiticas e com outros autores. Um terceiro caso estudado analisa o coeficiente de arrasto de uma bolha em ascensdo em um

ambiente contaminado e livre de contaminantes.

INTRODUCAO

Os chamados escoamentos multifasicos sdo aqueles que
apresentam mais de uma fase ou componente escoando
simultaneamente. Este tipo de escoamento pode ser
encontrado em varios processos industriais como também na
natureza.

Quando se trata de escoamentos bifasicos, torna-se
inevitavel falar de surfactantes. Surfactantes sdo agentes
ativos que podem estar presentes em sistemas, tanto na forma
de impurezas quanto na forma de substdncias quimicas
adicionadas a mistura para controlar efeitos fisicos
interfaciais. Surfactantes podem também ser criados na
interface como resultado de uma reagdo quimica entre o
fluido disperso e os solutos do fluido continuo. As moléculas
de surfactantes consistem de uma cabeca hidrofilica e uma
cauda hidrofébica. Como exemplos de surfactantes podemos
citar: sabdes, detergentes ou mesmo surfactantes naturais
como a proteina caseina presente no leite ou a proteina
lecitina presente na gema do ovo.

Eles sdo amplamente usados em numerosas aplicagdes de
engenharia. Pode-se citar por exemplo, aqueles usados para
fazer emulsdes, para manipular bolhas e gotas em
microcanais, para estabilizar gotas suspensas em um meio
imiscivel, usados no processo de purificagdo de dgua, etc. As
fungdes principais dos surfactantes sdo diminuir a tensdo
superficial e prevenir a coalescéncia.

A presenca destes agentes ativos podem afetar
criticamente a dindmica de sistemas de escoamentos
multifasicos [1]. Os surfactantes sdo coletados pela interface
formando uma zona entre o fluido continuo e o fluido
disperso. Surfactantes aderidos na superficie resultam em
uma diminui¢do, ndo uniforme de tensdo superficial junto a
interface. Isso torna a forca capilar ndo linear e introduz a
forca de Marongoni. Quando se trata de escoamentos
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bifasicos com interfaces moveis e deformaveis, a presenca de
surfactantes pode alterar a dindmica e a deformagdo dessas
interfaces.

Quando as bolhas se movimentam em uma solu¢do de
surfactante, esses agentes acumulam-se na interface. Ha dois
modelos de camada de surfactante absorvida pela interface:
insolivel e soluvel. Se o fluxo de surfactante no fluido
ambiente ¢ extremamente lento comparado com a convecgao
na superficie, o surfactante se comporta como uma camada
insoluvel. Ao contrario, se ha fluxo e troca de surfactante
entre o ambiente ¢ a camada de surfactante da interface,
entdo o surfactante ¢ dito soluvel

Lai et al. [2], utilizando o método front-tracking,
realizaram um estudo numérico de escoamentos interfaciais
contaminados com surfactantes insoluveis. Os autores
propuseram uma equagdo para a concentracdo de surfactante
(I'), onde essa grandeza e a interface sdo tratadas de forma
lagrangiana. Baseado na formulagdo de Lai er al. [2], o
presente trabalho tem como objetivo estudar o efeito de
adigdo de surfactantes insoluveis em escoamentos com a
presenga de bolhas. Esta mesma técnica de Lai ef al. [2] €
agora aplicada utilizando-se malhas adaptativas refinadas
localmente. As implementagdes foram feitas no codigo
AMR2D desenvolvido por Villar [3].

O codigo AMR2D foi desenvolvido para estudos de
escoamentos bifasicos bidimensionais através de malha
adaptativa refinada localmente acoplado com a metodologia
Front-Tracking. Nesta metodologia ¢ possivel utilizar-se de
malhas cartesianas para discretizar qualquer tipo de
geometria complexa, isso ¢ vantajoso quando se trata de
interfaces moveis e deforméveis. E o refinamento adaptativo
local ¢ de fundamental importancia devido aos altos custos
computacionais quando se emprega malha uniforme e
regular, sendo que a regido de interesse ¢ muito pequena
quando comparada com todo o dominio de calculo. Outro
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fator importante ¢ que o refinamento localizado permite
captar fenomenos fisicos locais ou de definir com maior
precisdo regides com elevada curvaturas ou angulos agudos,

[3].
MODELAGEM MATEMATICA

Considere um escoamento incompressivel em um dominio
retangular Q contendo uma fase continua e uma fase
dispersa. As equagdes da continuidade e quantidade de
movimento para este caso sao

V-u=0, (1)

p(%+u-Vuj=—Vp+pg

)
+V-[/,1(Vu+VuT)+f,

onde o termo fonte f corresponde a forga atuando no fluido
devido a forga interfacial F,

f(x,0) = [F(X,£)5(x — X)dx (3)

A presente formulagdo emprega variaveis euleriana x e
lagrangiana X, que s3o relacionadas pela funcdo delta de
Dirac 6. A interface X ¢ representada na forma paramétrica

por X(S,t)=(X(S,l‘),Y(S,t)), 0<s<L,, onde s ¢ o

parametro lagrangiano e L, o comprimento da interface para
a configuracao inicial.

A evolugdo da interface ¢é calculada utilizando uma
velocidade auxiliar u,, tal que os pontos lagrangeanos fiquem
de forma equidistribuidos,

0X(s,1)

o :jQu(x,t)é(x—X(s,t))deL u,(X,0)T, 4

¢ a velocidade auxiliar u, € obtida como

u, (X,t) =u, (X,t)+ .[: [GXKun —<GSK un>]ds'. (5)

onde ¥, =u-T, u,=u-m, o =\/X2(s,t)+Y2(s,t) é
ot| /|0X

/

Os|/ | Os

o comprimento métrico do arco, K = ¢ a

ot
Os

ot

Os

curvatura da interface, n = ¢ o vetor normal a

, oX
interface, 7T =—/|—
Os/ | Os

operador média espacial.
A forca lagrangeana na interface ¢ dada por

oX

¢ a tangente unitaria e < > éo

O ©

onde o ¢ a tensdo superficial.
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A equagdo de estado de Langmuir relaciona a tensdo
superficial e a concentracdo de surfactante. Esta equacdo em
sua forma linear ¢ dada por

=0 (1-BT), (7)

onde I' ¢ a concentragdo de surfactante, ou seja, massa por
unidade de comprimento, o, ¢ a tensdo superficial da
interface limpa e 8 ¢ um parametro adimensional que satisfaz
0< B <1. Esta vériavel mede a sensitividade da tensdo

superficial variar com a concentracdo de surfactante.
Segundo Lai et al. [2], a equagdo de concentracdo de
surfactante ¢ dada por

or |oxX| o [oxX|. _
or [os|” at\as\

Pe, 8s ®)

onde Pe; corresponde ao niimero de Peclet superficial.

Na abordagem feita pelos autores [2], a equidistribuig¢do
dos pontos lagrangeanos ¢ feita de maneira local. E, seguindo
Ceniceros [4], para que a equidistribui¢do dos pontos
lagragianos seja feita segundo Eq. (5), ¢é necessario
acrescentar a equagdo de concentracdo de surfactante um

termo relativo a velocidade auxiliar (u#,). A Eq. (8) ¢

reescrita como

arox|, oloxXi._ o .,
Ot |0s| Ot|O0s Os
)
L L afadr jlox
Pe 0s\ 0s/ |0s|)
METODOLOGIA NUMERICA

As equagdes governantes sdo discretizadas seguindo a
aproximacdo de segunda ordem, tanto no tempo como no
espaco. O esquema de discretizagdo espacial é o diferengas
finitas centradas. Para as equac¢des de Navier-Stokes, o
esquema de discretizagdo temporal utilizado é o semi-
implicito Imex,

n

—(Ozzu”+1 +au”" +ou"! ) =AVu" - Vp"
At .(10)

+png+:B1g1(unapna,un)+ﬁogo(unilapnila,unil)
V. .u"''"=0, (11)

onde
= AVu+V-[u(Vus Vol |-u-va+f, a2
=Gl @

Para o esquema SBDF [5], as constantes usadas sdo

o,=3/2,0,=-2,0,=12, B =2, B, =~
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As propriedades do fluido p e p sdo calculadas através de
uma fung¢do indicadora y. Esta fun¢do ¢ responsavel por
indicar qual fase ocupa determinado ponto do dominio.
Assim, através das Eq. (14) e (15) ¢ possivel calcular os
valores das propriedades em qualquer ponto do dominio,

p"=p.+(p,—p w(X(s.2)), (14)

1=+ (g — (X (s,2)) (15)

onde p. e U, correspondem a densidade e viscosidade da

fase continuae p, e p, da fase dispersa.
Para a discretizagdo da interface, os pontos discretizados
sdo dispostos de maneira que 5, =kAs, k=1,....M eos

pontos lagrangeanos X, tal que X, =X, (Sk ) = (X i Yk)
A concentragdo de surfactante I ¢ definida para os pontos

Seer, = =k+1/2As.

A equagdo de concentragdo de surfactante, Eq. (9), ¢
discretizada pelo esquema Crank-Nicholson modificado,

F"”—F" |8X|
+
2At |8s| |8s|
*lex| AT 16)
|8s| |8s| 2At
o)™ 1 afer flox||"

1| Os Pe, os| os/ |os
oTu,)” 1 ofer / oX
L | — |
Os Pe 0Os| 0s/ |0s

A conservagdo da massa total de surfactante ¢ verificada
em relagdo ao instante inicial,

ox|" o ox]°
Am=>» I'"— As=> I''|— As. 17
" Zk: os ? Zk: os a7

Os passos da resolu¢do numérica sao:

() Parte-se de uma concentragdo de surfactante inicial e
calcula-se a tensao superficial e a tangente unitdria para
cada no da interface.

(2) Calcula-se a forga na interface através da Eq. (6).

(3) Resolve-se as equagdes de Navier-Stokes.

(4) Encontra-se as novas posicdes para o0s pontos
lagrangeanos do tempo n+1.

(5) Resolve-se a equacdo de concentragdo de surfactante e
encontra-se a distribui¢do de ['para o tempo n+l.

Como os novos pontos lagrangeanos X ja foram
calculados em passos anteriores, a Eq. 16 resulta em um
sistema linear tridimensional simétrico. Este sistema
linear foi resolvido pelo algoritmo de Thomas (DTMA)
modificado.
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RESULTADOS

Para a analise da concentracio de surfactante sdo
estudados aqui trés casos. No primeiro caso, tem-se somente
a difusdo da concentracdo de surfactante ao longo da
superficie da bolha e os resultados sdo comparados com a
solucgdo analitica. O segundo caso trata-se da analise de uma
bolha contaminada imersa em um escoamento cisalhante,
onde os resultados sdo comparados com outros autores. E, um
terceiro caso, onde analisa-se o coeficiente de arrasto de uma
bolha em ascensdo em um ambiente contaminado e livre de
contaminantes.

Caso 1

Considere uma bolha de raio 0,25 m localizado no centro
do dominio [1,25 x 1,25], em um fluido estatico com uma
concentracdo de surfactante inicial ndo uniforme dada por

r= 0,5(1 — cos@). (18)

Para este caso, somente a equacdo de concentracdo de
surfactante ¢ resolvida, ou seja, os pontos lagrangianos sdo
mantidos constantes e iguais a configuracao inicial. Assim,

aaXr_—(r )=0. As
os

propriedades do fluido, densidade e viscosidade empregadas
sio: p.=p, =1 kgm'e pu, =p, =1 Pas.
A solugdo analitica para este problema ¢ dada por

admite-se o termo

t

r=0,51- eipe‘“’2 cosf |. (19)

Na Figura 1, tem-se o comportamento da concentragdo de
surfactante ao longo da superficie da bolha calculado de
forma analitica e numérica.

j!_
B 1=005
0.8F
- t=03x%
06k
L t=10s
- L =505
0.4
0.2 —_— niimerica
B . analitica
) O IR T N NN N SN NN NN SN N NN SN
bU 2 4 4
5]

Figura 1: Solug¢do numérica e analitica para o caso 1.

O erro absoluto maximo ¢ calculado para uma seqiiéncia
de malhas lagrangianas refinadas a uma razdo de 2, os
resultados para estdo mostrados na Tab 1.
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Tabela 1: Norma dos erros para caso 1.

Numero de pontos llerroll,, razio A evolugdo da concentragdo de surfactante para os casos
120 1,662 - 10°° estudados estdo apresentados na .Fig. 3. Observa-se que o
240 5158 - 107 3.99 surfactante se concentra nas regides de alta curvatura da
230 1’039 07 4’00 bolha. E a tensdo superficial, como pode ser observado
> ; 2 através da Fig. 4, se comporta de maneira inversa. Os
960 2,599 -10° 4,00 resultados encontrados s3o semelhantes aos resultados
apresentados por Lai ef al. [2].
Caso 2
Seguindo o problema descrito por Lai et al. [2], considere 14 p=023
o dominio de calculo de [0;10] x [0;4], com uma bolha I E_Sf

imersa em um escoamento cisalhante com condig¢oes de
contorno i, = O,S(y - 2), para 0 <y <4. Para examinar

o efeito do surfactante sdo realizados 4 testes: com a bolha
livre de surfactante ( # =0) e contaminada com 3 =0,25,

p=05¢e p=0,75.
As propriedades do fluido e tensdo superficial empregados 0.8
sio p,=p, =20 kgm’ e pu =p,=1 Pa s e

o, =IN/m. No instante inicial a concentragdo de

I' thg/m)

0.6

surfactante ¢ uniforme e igual a 1, I'"=1. E a malha
utilizada ¢ 80 x 32 com 5 niveis de refinamento.

Na Figura 2 tem-se a evolugdo dos pontos lagrangianos
para os quatro coeficientes estudados. Assim, como
observado por Lai et al. [2], a deformagdo ¢ maior para a
bolha contaminada. E para os testes com bolha contaminada,
a deformag¢do maior se deu para o caso com maior f,
conforme apresentado por [2].

=
&
g4 — B = 0 (bolha limpa) =
———— p=025
p=035
_______ B =075

Y (cm)

J'I' =
- —_— =025
0 1 1 L 1 L L 1 1 L L 1 J — —— — B—a‘)
2 X (em) 6 8§ f mememes B=075
08t
t=0 .
4- -
: """"""""" B = 0 tholha limpa) - L
| ———— p=025 oot
| —— p=05 <k
3k o
i o4t
5 5f i
i e
- 02t
~ - L L L L L L L L L L L 1
i 7 I3
1k & iml
1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 1 L L L L L L 1 1 J
0 2 _ S 10
Xfem)
tr=93s

Figura 2: Evolugdo temporal para caso 2.
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Figura 4: Distribuico tensdo superficial para caso 2.
Caso 3

Este teste foi realizado partindo de um fluido em repouso
onde o movimento da bolha ¢ causado somente pela diferenca
de densidade entre as fases. Utilizando um dominio [0;
0,024] x [0; 0,008], localiza-se uma bolha de raio 0,0004 no
bordo sul do dominio. A malha base utilizada ¢ de 32 x 96
com 5 niveis de refinamento. Os pardmetros utilizados

foram: p, =1000 kg/m’, p, =50 kg/m’, u. =0,0008
Pas, u =1,44-107 Pase o, =0,073N/me =0

para os testes com bolha limpa, S =0,1 e Pe, =10’ para

os testes com bolha contaminada.

O coeficiente de arrasto (Cd) ¢ calculado depois que o
escoamento alcanca o regime permanente, onde também ¢
obtida a velocidade final (V,) e o numero de Reynolds (Re).
Para o caso com bolha contaminada, parti-se de uma
concentragdo inicial uniforme sobre a interface, igual a
0,015. Como pode ser observados na Tab. 2, os resultados
mostram que, assim como resultados da literatura, a presenca
de surfactante atua diminuindo a velocidade final e
conseqiientemente aumentando o coeficiente de arrasto e
diminuindo o nimero de Reynolds.

Tabela 2: Dados calculados apos atingir regime permanente

para caso 3.
Bolha limpa | Bolha contaminada
Vi 0,1885 0,1768
Re 189 179
Cd 0,2209 0,2313

Observa-se que o surfactante que inicialmente encontrava-
se uniformemente distribuido, se acumula na parte inferior da
bolha, isso pode ser observado com clareza quando se analisa
a distribuicdo de surfactante ao longo da superficie da bolha
para varios instantes de tempo, Fig. (5-a). A tensdo
superficial se comporta de maneira inversa, ou seja, os pontos
de maior tensdo superficial encontram-se na parte superior da
bolha, como pode ser observado através da Fig. (5-b).
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Figura 5: Concentracao de surfactante (a) e tensdo
superficial (b) para caso 3.

CONCLUSOES

Com o objetivo de modelar a presenca de surfactantes
insoluveis em escoamentos bifasicos fazendo ouso de malhas
adaptativas refinadas localmente, no presente trabalho
analisou-se trés casos diferentes. Os dois primeiros com a
finalidade de validacdo e verificagdo das implementagdes
feitas e um terceiro caso, buscando comparar o coeficiente de
arrasto de uma bolha limpa e contaminada.

Os resultados mostram que as implementa¢des foram
validadas de maneira satisfatoria, apresentando semelhanga
com os resultados encontrados na literatura. O préximo passo
¢ expandir a implementagdo para surfactantes soluveis.
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NOMENCLATURA

Simbolo Quantidade Unidade SI
n Vetor normal unitario admensional
g Vetor gravitacional m/s’

Cd Coeficiente de arrasto admensional
p pressao N/m*

Pe, Numero de Peclet admensional
Re Numero de Reynolds admensional
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ABSTRACT

When dealing with two-phase flow, it is inevitable talk of surfactants. Surfactants are active agents that may be present in
systems, both in the form of impurities and in the form of chemicals added to the mixture to control interfacial physical
effects. The presence of these active agents may affect critically the dynamics of multiphase flow systems. Surfactants
adhered on the surface results in a decrease, non-uniform, in the surface tension along the interface. This makes the capillary
force not linear and introduces the Marongoni force. When dealing with two-phase flow with mobile and deformable
interfaces, the presence of surfactants can change the dynamics and deformation of these interfaces. Using the front-tracking
method and adaptive mesh refined locally, this paper aims to study the effect of insoluble surfactants in flows with the
presence of bubbles. To this end, the concentration of surfactant and the interface are handled in a lagrangian way. Two
cases are simulated to make the verification of the numerical schemes and the results compared with analytical solutions and
with other authors. A third case was studied where it was analyzed the coefficient of drag of a bubble rising in a
contaminated and free of contaminants environment.
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Numerical simulation of oil trapping in heterogeneous porous media

Alexandre Ern * Igor Mozolevski | Luciane Schuch *

April 12, 2010

Abstract

When secondary oil recovery technology is used in petroleum engineering, swift changes of permeability
properties and capillary forces in heterogeneous oil reservoir can considerably reduce the recovery factor and
even cause oil trapping. We consider an application of the discontinuous Galerkin (DG) method, developed
in [13] for two-phase immiscible incompressible flows through heterogeneous porous media with discontinuous
capillary pressures, to numerical simulation of oil trapping effect in multilayer heterogeneous oil reservoir in
1D geometry. We validate the method using known theoretical results for simplified interface problems for
saturation equation. Next we demonstrate the potential of the proposed method in oil trapping simulation
considering examples of coupled pressure - saturation equation with realistic parameters corresponding to
typical oil trapping problem.

1 Introduction

The system of equations governing two-phase immiscible incompressible flows in porous media in global pressure
- fractional flow formulation consists of an elliptic Darcy-type equation for the pressure and a nonlinear
degenerate parabolic equation with a nonlinear advective term for the saturation, which are coupled by means
of the total velocity term, recuperated from Darcy’s equation ([2, 6, 7, 18]). This mathematical model is
significatively complicated by swift changes of rock properties in heterogeneous oil reservoir, where permeability
and capillary pressure could be discontinuous at interfaces. In heterogeneous porous media, capillary force
discontinuity requires a nonlinear interface condition for the global pressure and the saturation, and both
variables can exhibit a nonzero jump at the interface while respective fluxes must be continuous, see [2, 6, 3, 10]
for a detailed discussion.

From the mathematical viewpoint resulting interface problem was studied by different authors during last
decade. The similarity solution to the interface problem for saturation equation without advective term was
presented in [9]. The interface problem for saturation equation with constant total velocity was considered
in [3], where for a simplified model compete theoretical analyses of oil trapping effect was presented. In [17]
the similarity solution to the interface problem for saturation equation was obtained for one particular case of
time depending total velocity.

Possibly due to the numerical difficulties caused by the solutions discontinuities mentioned above, limited
attempts have been made to develop accurate numerical methods for modelling of two-phase flows in hetero-
geneous porous media with discontinuous capillary forces. Only recently, in the last few years, two-phase flows
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in heterogeneous media with discontinuous capillary forces have been studied from numerical viewpoint in the
context of finite volume methods, see e.g. [10] and [4, 5]. A combination of mixed finite elements method for
pressure equation and discontinuous Galerkin method for saturation equation was applied in [19] to develop a
numerical model for two phase flow in heterogeneous porous media with distinct capillary pressures. As the
authors noted, the mixed finite element method requires the continuity of pressure and its normal derivative
at the element interfaces, so the global pressure-fractional flow formulation becomes inadequate due to the dis-
continuity of global pressure at the interfaces separated heterogeneities with different capillary forces. In this
work a slop limiter technique need to be used to prevent the discontinuous Galerkin method from developing
spurious oscillations in the numerical solution.

Various forms of Discontinuous Galerkin finite element methods have been considered for the sequential
pressure-saturation formulation of two-phase flows, see e.g. [1], [20], [16], [11]. Nevertheless all of the above
DG methods does not include a nonlinear interface condition for the pressure and the saturation associated to
capillary pressure discontinuities. Recently the numerical implementation of such nonlinear interface conditions
has be done in [13], where new sequential discontinuous Galerkin method was proposed to approximate the
system of equations, describing two-phase immiscible incompressible flows in heterogeneous porous media with
discontinuous permeability and capillary forces in general 2D geometry. This method includes accurate total
velocity reconstruction from the discontinuous potential (pressure) and, together with the weighted averages
technique for numerical treatment of degenerated diffusion coefficient in saturation equation, allows avoid the
use of the sloplimiters in numerical solution of saturation equation.

In this work we consider an 1D application of this method to numerical simulation of oil trapping in
multilayer heterogeneous porous media. The paper is organized as follows. In Section 2 we briefly introduce the
system of equations, describing two-phase immiscible incompressible flows in heterogeneous multi-layer porous
media with discontinuous permeability and capillary forces in 1D geometry and discuss the non-linear interface
conditions for global pressure and saturation. Next in Section 3 we reformulate the sequential discontinuous
Galerkin method of [13] to multi-layer porous media in 1D geometry. In Section 4 we present numerical
results validating the proposed method using known theoretical results for 1D interface problems for saturation
equation with constant total velocity. Then we consider examples of coupled pressure - saturation equation
to demonstrate the effects produced by varying in time the total velocity in heterogeneous porous media with
discontinuous capillary forces, and in particular, to demonstrate the potential of the proposed method in oil
trapping simulation.

2 Problem formulation

Let © be a bounded open interval em R, with boundary 9€Q2. The domain (2 is divided in subdomains €25, which
are numerated from the left to the right, such that Q = ngl Qg N >2 and QsNQs1=0,8=1,...,N—1.
Let v := 0§23 N 00311 denotes the interface between the two adjacent subdomains €23 and g4 ;.

Let us suppose that each subdomain Qg, 8 € {1,2,..., N}, represents a porous media with porosity ¢z
and intrinsic (absolute) permeability Kg; both quantities are assumed to be strictly positive constant in each
subdomain and we suppose that 0 < ¢g < 1. The mobility of the wetting (o = w) and of the non-wetting
phase (o« = n) in the subdomain g is denoted by Ay, the sum Ag := A,3 + A,z being the total mobility
and fg := )‘)\L; the fractional flux, and let 75 be the capillary pressure in 25. Without loss of generality, we
can assume that the residual saturation of the wetting and non-wetting phase, S, and Sy, respectively, are
the same in all subdomains. So we can suppose that the non-wetting phase saturation S takes values in the
interval [Sp,,1— Sy,] for all Qg, 8 € {1,2,..., N}. In the sequel, the index 3 is used to indicate the restriction
of a function defined on €2 to the subdomain Qg.

Further assume that the capillary pressure 73 : [Spy, 1—Syr) — (0,400) is a strictly increasing continuously
differentiable function of S, so the entry pressure mg(Sy,) is positive. Let us suppose also that the mobility
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Aap is strictly decreasing for o = w and strictly increasing for o = n continuous function in [Sy,,1 — Sy]
satisfying A,g(1 — Syr) = 0 and A,3(Sp,) = 0. We will assume that fg is a monotone increasing function and
that eg = A\,3f3K 3 has a following property:

Jm omh($) = limomh(S) =0 )

Let us note that that these assumptions are quite realistic in the sense that they are satisfied, for example, for
Brooks-Corey model.

Next we extend 7g to all of R by putting 75(S) = 73(Sp,), VS < Spr and wg(S) = mg(1 — Syr), VS >
1— Sy if

mg(1 = Sur) = lim  mg(9) < +oo
S—1—Swr~

and 73(S) = m3(Scur), VS > Scur, where Syt = 1 — Sy — €cyt for some (fixed) small value of €.+ otherwise.
We also trivially extend the mobilities by continuity to all of R setting A,g equal to respective constant out of
the interval [Sy,, 1 — Sy

Neglecting the gravity forces, the governing equations for two-phase immiscible incompressible flows through
the heterogeneous porous medium €2 = (0, L) in the global pressure/fractional flow formulation can be written
as follows:

for a given simulation time 7', find (P, S) that satisfy in Qg x [0,T] for each 3 € {1,2,..., N},

— 02 (A3(Sp) K02 Pg) = qup + Gns> (2)
ug = —Ag(Sp) K0 Pg, (3)
$30Sp + 0 (upfs(Ss)) — O (€3(S5)02m3(S8)) = dnp, (4)

where the variables P, u and S respectively denote the global pressure, the total velocity and the non-
wetting phase saturation. In addition, we have denote as ¢,3, @ € {w,n} volumetric sources or sinks of the
corresponding phase in the media.

Typical boundary and initial conditions, arising in practical applications, are

Pw’szZPwly Pw’x:L:PwQ; (5)
Sle=0 = S1,  Sla=r =52 (or —€(5)0,7(S)|2=0 = Gin, S|o=1 = 52); (6)
Slt=0 = So, (7)

where P, is the wetting phase pressure. In what follows we consider (without loss of generality) Dirichlet’s
type boundary conditions for both pressure and saturation. We will assume also that Sy € L>*(Q2) (" BV(),
where BV (Q) is the space of functions of finite total variation in 2, and has compact support.

At the interfaces 75, 8 = 1,...,N — 1 two interface conditions for pressure and saturation should be
imposed; they are derived from the physical principles of two-phase transport in porous media and from the
mathematical theory of interface problems using small parameter technique, see e.g. [6] and [3] for derivation
and further discussion.

First interface condition for saturation follows from the mass conservation across the interface and imposes
a continuity of the total flux

F5(5p) = ugfs(Sp) — €5(Sp)0xms(55) (8)

at the interface, that is

Fp(Sp) = Fp41(Sp11)  at . (9)
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To introduce the second one, let us denote by Sj a solution to equation 73(S) = m41(Sh,) if 75 < 741
and by Sj a solution to equation mg1(S) = m3(Snr) if T5 > Tg41 5 Sh (55) represents a threshold value of the
saturation such that only for Sg > Sg (Sp41 > Sg) at interface y3 the non-wetting phase can penetrate from
Qg in Qgqq (from Qg in Qg). Then the second condition can be written as

Sﬂ-‘rl:O at ’}/B, lf Snrgsﬁgsgv

- 10
Wﬁ(Sﬁ) = 7T5+1(Sg+1), at g, if S,B <83 <1—Sur (10)
when 75 < mgy1 and
Sﬁ =0 at VB if Smn < Sﬂ+1 < SE;, (11)
Wﬁ(Sﬁ) = W5+1(Sﬁ+1), at yg, if SE <8841 <1 =Sy

when mg > w1, and imposes continuity of the capillary pressure when non-wetting phase is presenting in
both subdomains and allows positive capillary pressure jump otherwise.
Similarly, the first interface condition for global pressure imposes a continuity of the total flux at interfaces :

—A3(98) K302 Pp = —Ap11(Sp+1)Kp110:Pgy1  at 7. (12)

The second condition for global pressure prescribes continuity of wetting phase (non-wetting phase) pressure
when the respective phase is presenting in both subdomains; if the capillary pressure is discontinuous this
implicates that the global pressure (and the pressure of the another phase) must also exhibit non-zero jumps
at interfaces. Since the global pressure is introduced as

S S
Po=Pay+ [ Fa€T©d6 +ma(0) = Poy + [ (13(©) — Dme) (13)
0 0
we can write interface conditions for the global pressure as
Py — [ F(E)my(€)dE — 75(0) = Pas1 — m511(0),  at v if Sy < S5 < S,
Py — [ (f5(&) = 1) mh(€)dE = Papr — [y°% (fp1(€) — V) mh,1 ()dE,  at s if S§ < S < 1— Sy
(14)
when 75 < mg41 and as
Py — m5(0) = Payy — [7+ F(©)m, 1 ()dE — 7511(0),  at y5 if Spr < Sgy1 < S,
Pz — fosﬁ (fs(&) — 1) m3(§)d€ = Pai1 — fo B“ (fp+1(§) =) w5, 1(§)dE, atyg i S5 < Spi1 < 1— Sy
(15)

for mg > mg41.

For incorporate weakly the interface conditions(10,11,14,15) in DG space approximation of the problem,
we rewrite its in terms of the jumps of respective functions at interface nodes. So let us introduce at each
interface node the following functions:

when 75 < mg4q

TE(S1,8) =4 s, I3 158 (£)d£+7m( ) = m541(0), S <8 <S5
o (fs(&) — 1) §)d§ — fo (fa41(§) — 1) 7/ +1(‘£)d‘£’ if SE < Sy <1— Sy,

S if Sy <51 <5
s _ 1, nr = P11 =g
Ji5 (51, S2) { Sy — W;il(ﬁﬁ(sl), if S5 <51 <1~ Sur, }
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and

T8 - { ~ I3 PO A€ + 75(0) ~ 7312 (0), i 5,0 < 5 < 5,

TU(fa(€) — D) h(E)dE — [i (fora(€) — 1) mhyy (E)dE, i S} < S2 <1 — S,

_S if S, < Sy < S%
S _ 2 nr = P2 B
Jﬁ (51752) { _SQ +7T/gl(7rﬁ+1(52))7 if SE S SQ S 1-— SwT }

when 73(S) > m41(95).
Now we can rewrite the interface conditions above as

1S5 = J5(S5.50). [Pls=J5(S5.55) B=1,....N—1, (16)

where S5 = limmﬁvg Sg(x), SE = limxﬁwg Sgi1(x).

3 The sequential DG method with total velocity reconstruction

Let {t"}o<n<m be a sequence of discrete times with t° = 0 ant t* = T and time steps 7 := % To
discretize in space, consider a partition of domain = (0, L) with Ne elements T, = {T;}1<i<ne and nodes
Fn = A{xi}1<i<nes+1 with T; = (x;, x;41) of length h; = x;11 — z; and let h = max;<;<n. h; be the diameter of
the partition. We assume that the partition 7; matches with the partition of 2 in sub-domains 23 and that
(for simplicity) 7y, is uniform. Let an integer p > 1 denotes uniform (for simplicity also) order of approximation
and let V}, denotes the space of piecewise polynomials of degree < p on each mesh element.

Interior nodes of all {25 are collected in the set F, ' boundary nodes of ) are collected in the set }"}‘? and

interface nodes are denoted by F,| = {v1,...,vny-1}. For any smooth enough function v on each T; € 7, that
is possibly two-valued at z; € F; , define v; = v|r, , (;), v;¥ = v|p(2;) and its jump as [v]; = v; — v

Following [15], for any smooth enough on each T; € T, ”weight” function a we define weighted (in respect of
a) average {av};, = w; (av); + w; (av)], where

+ —

| a.:

wy = —4+— wt=—%t—, 17

a; + a;r ! a; + a;r (17)

If z; is a boundary node, we put [v]); = v(z;) and {av},, = av(z;). Corresponding to this averaging penalization
parameter ¢; is defined as

-+
a. a, _

0; = —+—t— Z+:aiwi—z+z+ (18)
a;, +a;

for interior nodes z; and as §; = a(x;) at boundary nodes z; . Finally, for any node z; € F},, define ”the unit
normal vector” n; asn; = —1l and n; =1 if 7 > 1.

Now we can formulate the sequential discontinuous Galerkin finite element method for interface problem (2
-4,5-7,16). Let S,OL € Vj, be given as the L? projection of initial data Sy on V}, and let us suppose that Sy eV
is given from previous time step for n > 0. So for n =0,--- , M — 1 we sequentially solve the following discrete
problems.

Problem PressureDG
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Gwen S; € Vj, solve for P;;H €V, such that Vz € Vy

> / (SHKd,Prtd,z (19)

TETh

- > (NS K do PP i [2])i 4 00 { A(S) K d 2 i [Py i)
T €FLUFUFP

DI LA O S PR HE
T €FLUFUFP TeTh

+ 30 (MK dazh + 05 [ ) JF(SES1T) + (OMSIEdoz + 0502 ) Lo Pt

x,e]ﬂ

n (—eA(S;;)dez + QUN;“z) o= P2,

where § = +1 (0§ = —1) corresponds to symmetric (non-symmetric) version of the method and p is a
penalization parameter that depends of space dimension, mesh geometry and approximation order. The
boundary values of the global pressure Pj, P, are calculated using the boundary values of wetting phase
pressure and saturation (5,6) and (13).

The approximation space V},, in which the approximate pressure P}’:H has been computed, allows elements
discontinuities at interelements nodes. Hence the total velocity directly calculated from (3) could be discontin-
uous also, what is not allowed in the theory of DG approximation of scalar conservation laws [8] and, therefore
complicate DG approximation of non-linear advection term in saturation equation. To avoid this difficulty, we
reconstruct the total velocity u”+1 in the Raviart-Thomas-Nédélec finite element space on degree p, that in
the considered one-dimensional setting coincides with the space W}, spanned by globally continuous, piecewise
polynomials of degree < p+ 1 on each mesh element. Following the ideas from [14] and [12], we reconstruct the
total velocity calculating on each mesh element T' € Tj, the local degrees of freedom of U"H € W, as follows:

Problem of Reconstruction

for given solution P”Jrl €V}, to Problem PressureDG find u"Jrl € Wy, such that

up ™ () = —{\(SP)Kdy P i, + njo— - [[P”“]]Z, Va; € F, (20)
/ uptly = / MNSHKd, Pz + Z O {A(SP)K 2} [PPT): VT € Th, V2 € Py(T). (21)
T T z, €0T

To compute S}’:H, we use a backward Euler scheme in time, together with a spatial discretization of the
diffusion term by an interior penalty DG method and a DG method with Godunov flux for the nonlinear
advective term, for more details see [13].

Problem SaturationDG
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Given solution u"+1 € Wy, to Problem of Reconstruction solve for S”Jrl € Vy, such that for all v € Vp,

Z/¢Tlsn+l Z/ n+1 Sn+1 :cv

TET, TET,
+ Y op] +Z/ (SP)r' (SP)dySp v
z, €EFp TETH
— > (m{e(S)A (Sp)deSi T i [0])i + Oni{e(SE) (SE) v }iu 1S (22)
T e FLUFP
n+1 1
+ Z ph[[S Z/qnv—i—Z/(bT Spv
z €FUFD TeTh TETn
n g n~ an
+ 3 (~onidesi)n <Sh>dxv}w+pﬂvhﬂi) JESE S
xle]-'

+ (0e(SPIT (v + 970 ) LomoS1 + (0e(ST)T (Sp) v + p 720 11,55

Here Godunov numerical flux @ZZ.H is defined as

un+1ni n . i
{u (S} + (Mg ™ p(sp ) if o € F
¢,n+1 {unJrl ( n+1)}w if x; € ]:']’l}”
" f(S1) for x,
f(S2) for Tner1-

(23)

4 Numerical results

4.1 Test case 1

To our knowledge, not analytical solutions to general saturation equation that includes advective term are
known for heterogeneous porous media. In [3] for some particular saturation equation with constant total
velocity full qualitative analysis of the solution to an interface problem was performed in context of oil trapping
study. In this example we will compare the qualitative behavior of numerical solution of DG method with the
one of the exact solution theoretically described in the above work.

So following [3], we consider in 2 = R with interface at 7; = 0 the next interface problem

¢0¢Sp + Ox (uf (Sp)) — 0 (e(Sp)0zmp(Sp)) =0 in Qg, B=1,2; (24)
xgmoo Si(x,t) = hm Sa(x,t) = 0;
[S] = J7 (51, 8,) at = =0;
S(z,0) = So();

where

F(S) =5, «(8) =5, mp(S) = %““%

B =12withu=1 ¢ =04 and K =1, Ky = % Let us suppose that the initial condition Sy satisfies
the assumption of Hypothesis H from [3], in particular that supp Sp is compact. As it was demonstrated in
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this work, under such conditions the interface problem has unique weak solution u € Cjy.(€21 |J Q2 x RT) that
converges as t — 400 to an admissible steady state solution

1 -
S(z) = { (51 + mx>+’ <0 (25)
0, ifx>0

where 0 < 57 < 5%, S* =,/ % — 1. Let as denote by S the maximal admissible solution that corresponds

to S1 = S*. Using the comparison principle in [3] was shown that if the initial condition Sy is such that (i)
[0Sy < [F°8,Vx € R then S = 0 em Qy, and if (ii) [*__ Sy > [*._S,Ve € R then [°_§> [° S. In the
first case, the oil even does not enter in {25 and in the second one some positive volume of the oil rests in €2y,
that is the ”oil trapping” effect is observed in both cases.

To compare the behavior of numerical solution with this results from [3], we consider the interface problem
in bounded domain Q = (—1,1) with homogeneous Dirichlet boundary conditions and supp Sy CC ;.

0.3

0 0.5 1 05 1
X

Figure 1: Left: [ S} (dashed line) and [°°S (continuous line); right [*__S2 (dashed line ) and [ S
(continuous line).

We consider two initial conditions

1, ifre[-02,-01] . . (1, ifze[-0.7,-0.1]
So(x) '_{ 0, otherwise ; Solx) = 0, otherwise , (26)

such that the inequalities (i) and (ii) are satisfied for S} and S2 respectively ( Figure 1).

The results, presented at Figures 2-3 confirm, that in both cases the numerical solution beavers in ac-
cordance to the theoretical predictions; note that numerical solution converges to an admissible steady state
solution when 7' is big enough in both cases; but in the second case the convergency is much more slow because,
due to the diffusion, the support of the solution increase infinitely. In our example at T = 0.92 the oil reaches
the right boundary point of € and we have f Spa = 0.3660 > f S = 0.2679. We have used the uniform
first order of approximation in both subdomams the uniform mesh of Ne = 200 elements in the first case and
the uniform mesh of 400 in the second; the time step was 7 = 1 x 10~% in both cases.

4.2 Test case 2

Here we present results illustrating the influence of heterogeneity of media on saturation, pressures and total
velocity in the case of full coupled system (2). We aim at testing the method for realistic parameters, so
we consider water and oil as the wetting phase and non-wetting phase respectively and assume i, = 1073
Kg/ms, u, = 1072 Kg/ms; for porous media we use the Brooks-Corey model 7(S) = P.(1 — S.)7 7, \y(S) =
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T=0 T=5e-3
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0.6
» 0.4r
0.4
0.21
0.2
0 — 0 —_—
-1 -0.8-06-04-02 0 02 04 06 08 1 -1 -0.8-06-04-02 0 02 04 06 08 1
0.8 0.8
T=1e-2 T=1e-1
0.6 0.6
wn 04 0.4}
0.2 0.21
0 0

-1 -08-06-04-02 0 02 04 06 08 1

-1 -08-06-04-02 0 02 04 06 08 1

Figure 2: Numerical solution to interface problem of test case 1 with initial condition S}

1,
08l T=0
06
N
0.4f
0.2
o— B L—
-1 -05 0 05 1 15 2 25 3
T=0.02
1 15 2 25 3

T=0.01

Figure 3: Numerical solution Sp¢ to interface problem of test case 1 with initial condition S3

2436

!%w(l —8)70 , M(S) = L(S)2(1 - (1 - SJ#), where S, = (S — Spn)(1 — Spw — Spn) ™! denotes the

Hn

effective saturation. Let us consider three structures: two heterogeneous with one interface, corresponding
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Parameter Coarse media Fine media Homogeneous me-

dia

¢, porosity 0.4 0.4 0.4

K, intrinsic permeability, m? 108 1079 5.5 x 107

Swr, residual water saturation 0 0 0

Sy, residual oil saturation, m? 0 0 0

P., BrooksCorey entry pressure, Pa 540 1000 770

0, BrooksCorey pore size parameter 2 2 2

Table 1: Porous media properties

to transport from coarse to fine sediment and vice-versa, and one homogeneous with ”average” properties;
the media parameters for all three cases are presented at the Table 4.2. In firs two cases we suppose that
Q = (0,100) is divided in two sub-domains by interface 7; = 50 and apply the interface conditions (16), while
boundary conditions (5),(6) with P,; = 1600 Pa, P, = 300 Pa andS; = So = 0 are applied in all three cases.
As initial condition the blob of oil

[ 071~ S* paraz e [5,45]
Solz) = { 0, otherwise (27)

is considered, where S* corresponds to coarse-fine system. We use uniform mesh of Ne = 100 elements in each
sub-domain and uniform order of approximation p = 1 while time step 7 = 2 hours was used in backward
Euler approximation.

As one can observe in Figure 4, the heterogeneity of media significantly diminish the total velocity and
therefore delay the oil front. In Figures 5,6 we compare the saturation and pressure profiles in heterogeneous
and homogeneous media for simulation time 7" = 16 hours and T = 45 days respectively. When oil front reaches
interface, the saturation exhibits discontinuity for all simulation time due to non-linear interface condition.
This discontinuity corresponds to accumulation of the oil at the interface form the fine sediment side in fine-
coarse system and ”sucking” effect of coarse media (fast decreasing of the saturation in the fine media near
interface) in fine-coarse system. For small simulation time in coarse-fine media on observe the discontinuity of
capillary pressure at interface caused by nonlinear interface condition. The capillary pressure is discontinuous
while oil is accumulated at interface during some waiting time until saturation surmount threshold value
S* ~ 0.71 and is continuous thereafter. As one can see in Figure 6, in fine-coarse structure the capillary
pressure is discontinuous during all simulation time. Let us also note, that due to the interface condition in
this case lim, - S; = 0, so one must have lim__. - 0,51(x) = —oo to guarantee continuity of the total

J,‘—)’Yl

B €1(S1(x))0,m1(S1(x)) = 0, see Figure 6, top left. Wetting phase is
presented in the whole domain for all simulation time, so wetting phase pressure is always continuous, while

non-wetting phase pressure exhibits discontinuity according to the capillary pressure discontinuity.

—
flux (8) since lim, f1(Si(x)) = lim

4.3 Test case 3

Here using the ideas from [3] we present an example in which oil trapping does occur. Let us consider
Q = (0,250), with interfaces at v = {50,100,150,200}. We consider periodic fine-coarse-fine-coarse-fine
structure with the same media properties presented at the Table 4.2 and the same phases as in the example
above. Initial condition corresponds to the blob of oil within the second layer

[ 05, forz e [60,90)
So(z) = { 0, otherwise
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-5

x 10

Figure 4: Total velocity as the function of time. Homogeneous media - continuous line, coarse-fine media -
point-dashed line and fine-coarse structure -point line.

and the following boundary conditions for pressure and saturation are used

{ Pp1 = 4000Pa, Pps = 300Pa,
Sp1 = Sp2 = 0.

We use the uniform mesh of 125 elements ( 25 elements in each layer), approximation order p = 1 and
variable time step (in days)

0.5, t € [1,400]

2, t € [400,2400]
r={ 8, te[2400,6400]

16, t € [6400,9600]

32, t € [9600,25600]

The results are presented in Figure 7. The oil moves to the right due to the convection with the total
velocity varying in the time and is stopped firstly at the interface = 100 at T' ~ 9 days. Next the saturation
builds up until reaches the threshold saturation at 7' ~ 40 days, then it moves further. Due to the nonlinear
interface condition the front pass interfaces at = 150 without delay, but next in stops at interface x = 200 at
T =~ 6400 days and can not move further because there is not enough oil to exceed threshold saturation. So oil
remains trapped in the second and forth layer, and the numerical solution converges to steady-state solution
(last line in Figure 7).

5 Conclusion

Discontinuous Galerkin high order finite element method was validated for a class of model interface problems
and shows good qualitative behavior in accordance with known theoretical results. The potential of the
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Figure 5: Saturation, capillary pressure, phase pressures and global pressure profiles (from top to bottom,
from left to right) at simulation time 7' = 16 hours. Continuous line corresponds to homogeneous media,
point-dashed line corresponds to coarse-fine media and point line corresponds to fine-coarse structure.

method in accurate numerical simulation of two phase flow in complex heterogeneous porous media with
different permeability an capillary forces was illustrated for typical problems of oil trapping in heterogeneous
reservoirs in 1D geometry.

PROXIMA
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Figure 6: Saturation, capillary pressure, phase pressures and global pressure profiles (from top to bottom, from
left to right) at simulation time 7" = 16 hours and 7" = 45 days. Continuous line corresponds to homogeneous
media, point-dashed line corresponds to coarse-fine media and point line corresponds to fine-coarse structure.
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Figure 7: Saturation profiles at simulation time 7" = 0,9, 45,900, 6400 and 25600 days.
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ABSTRACT

In this work, we present a level set approach for the simulation of bubble-surface interaction. The problem is focused on the
hydrodynamic interaction of two air bubbles immerse in water. The level set method is used to capture the interface between
the bubbles. The model consists on the incompressible Navier-Stokes equations, coupled with an advection equation for the
level set function. The so-called Continuum Surface Force approach (CSF) is used to model the effect of surface tension. The
spatial discretization is based on an unstructured Finite Element mesh that uses adaptive mesh refinement for higher accuracy.
Refinement levels are set to be high on regions near the interface and low away from it. For the discretization of velocity,
pressure and the level set function we use standard (LBB stable) finite element spaces. Discretization of the time derivative is
given by backward differentiation resulting in an implicit approximation. The finite element algorithm is implemented using

the libmesh library.

INTRODUCTION

Many natural processes involve bubbles. They play a major
role in the interaction of the oceans with the atmosphere, for
example, and both air bubbles near a free surface and
cavitation bubbles are of major importance for the detection
of submarines in naval applications. The study of bubble
interaction is also important for the development of industrial
equipment such as bubble-driven circulation systems used in
metal processing operations such as steel making, ladle
metallurgy, and the secondary refining of aluminum and
copper. [1]

The main difficulty encountered performing multiphase
fluid simulations is related to the discontinuities at the fronts
separating different fluids. A number of methods have been
developed to approximate the fronts. Among these, the level
set method, introduced by Osher and Sethian [2], has acquired
popularity because of its algorithmic simplicity. In this
method, the fronts are represented by a zero level set of a
function @, that is advected by solving @, +u-V@ =0,
where u is the velocity field. Most numerical procedures
designed to solve this equation will introduce artificial
diffusion leading to pronounced mass conservation errors.

In this work, the method is based on a level-set formulation
discretized by a finite element technique. Surface tension
forces acting at the interfaces separating the two fluids, as
well as density and viscosity jumps across such interfaces
have been integrated into the finite element framework. This
method is based on the weak-formulation of the Navier
Stokes Equations, where the singular surface tension forces,
with the strength directly defined by the interface shape, are
included through line integrals along the interfaces. The
discontinuous density and viscosity are included in the finite
element integrals.

As higher computational capabilities and resources become
available day by day, adaptive mesh refining techniques are
becoming popular and gaining interest from many
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researchers. These techniques are meant to reduce the
computational costs of the algorithm and increase overall
accuracy at the same time. As it is well known, the level set
approach is commonly known to present mass conservation
problems. By implementing adaptive mesh refinement,
together with a mass conserving reinitialization function for
the level set equation, we have observed that mass
conservation problems of the level-set method are reduced to
just a tiny fraction.

GENERAL FORMULATION

Let us consider a domain Q c R?, that contains two
different immiscible incompressible Newtonian phases (eg.
fluid — gas). The time-dependent domains which contain the
phases are denoted by Q; = Q;(t) and Q, = Q,(t) with
Q,UQ, =Q. The interface between the two phases
(002N 0Q;,) is denoted by T' = I'(t). The equations describing
the immiscible multiphase incompressible flow are essentially
the Navier Stokes equations for incompressible flow. The
contribution of the surface tension forces f, is in addition to
the gravity forces added as a source term. The equations,
assuming continuity of the velocity across the interface, can
be written:

(@) (5 +u-Vu) = —Vp+ 28 g + o f + M
+—V - [u(p)(Va + Vul)]

V-u=0 2)

@, +u-vg =0 3)

where u is the velocity field, p is the pressure field, u and p
are the discontinuous viscosity and density, g represents the
gravitational acceleration field. In equation (1), Re, Fr and We
are the non-dimensional Reynolds, Froude and Weber
numbers. Furthermore, we assume Dirichlet boundary
conditions for the velocity and Newman for the pressure, with
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one Dirichlet point exception to remove the non-trivial null
space of constant pressure solutions.

The effect of the surface tension can be expressed in terms
of a localized force at the interface, by the so-called
continuum surface force (CSF) model. [5]

f =okérn “)

where o is the surface tension coefficient, k is the curvature,
Or is the Dirac delta function with support on I, and n is the
surface unit outward normal vector. The unit normal and the
mean curvature are then easily computed. They are given by

_w
n= ol (5)
k=v.2 (6)

Vol

The jumps in the coefficients, ¢ and p can be described
using the level set function (which has its zero level precisely
at the interface I') in combination with the Heaviside function,

HQ =0 for (<0, H@Q@=1 for {>0 7

p(p) = p1 + (p, — p)H(P) ®
u(P) = uy + (up — uH(P) 9)

where we can take H(0) = 1/2. However, as a result of the
discontinuous density and viscosity jumps, numerical
instabilities are presented, and since O6r =0 almost
everywhere, except on the interface (which has measure 0), it
seems unlikely that any standard numerical approximation
based on sampling will give a good approximation of an
integral of equation (4). Thus, we define the smeared-out
Heaviside function

0 P < —e
1 (4] 1 . ()
He(@) = {5+ 5.+ 5-sin ("?) —e<P<e (10)
1 e<®

where € is a parameter that determines the size of the
bandwidth of numerical smearing. A typically good value is
€ = 1.5Ax [11], where Ax can be taken as an approximate
measure of the grid. Then, the smeared-out delta function is
defined as

0 P < —e
—OHe )1, 1 ™y _
85—%— 26+25cos(e) e<P<e 1y
0 e<g

where € is determined as above, and we can replace equation
(4) with

f = okécn (12)

To complete the general formulation given by equations
(1), (2) and (3), we must now include the condition of keeping
the level set function a signed distance function. We do this
by reinitializing the level set function with the following
equation introduced by Sussman et. al. [9]
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a
=2 = S(po)(1 — |70l) (13)
where @, is the solution of equation (3) for a given time, ¢ (7)
is the reinitialized level set function at artificial time 7 and
S(¢) is a sign function, given by

-1 forp<0
S(p) = I 0 forep= 0} (14)
1 fore>0

Numerical tests, indicate that better results are obtained
when S(@) is numerically smeared out, so a better choice is
determined by [12] as

_ 4
) = Fmerar 15

which has shown to yield improved and stable results,
especially when the initial @, is a poor estimate of signed
distance.

NUMERICAL IMPLEMENTATION AND SUMMARY
OF THE ALGORITHM

The numerical procedure implemented to solve the
conservation equations (1) and (2) is based on a nonlinear
Newton solver. This yields a highly accurate solution but
computational expensive procedure as well, since we are
solving a coupled system, a fair price to pay. The level set
equation (3) is solved based on a streamline diffusion method,
using Crank-Nicholson time discretization scheme, and the
reinitialization function is solved also based on the streamline
diffusion method, but using an implicit scheme to achieve
faster convergence.

Assuming that the initial level set function @, the initial
pressure and the initial velocity field is known, the algorithm
can be summarized as follows,

1) Calculate density and viscosity fields from equations
(7) and ().

2) Solve discrete Navier-Stokes equations (1) and (2)
through a Newton nonlinear iterative procedure to
obtain the new velocity field u. Solve the symmetric
linear systems with an ILU preconditioned GMRES
method.

3) Solve equation (3) to advect the level set function @
by the velocity field u.

4) Reinitialize the level set function by solving equation
(13) with an iterative procedure to restore the
distance function property in the region close to the
zero level set.

5) Save results, and go back to 1)

An important observation of this method lies within the
difficulty of accurately solving equation (13) on step 4).
Because of the fact of being purely advective, we must add to
the equation small amounts of artificial diffusion, which leads
to significant mass loss. We’ll see that it is possible to correct
this error on each artificial time step, with a method presented
by [13].
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ADVECTION OF THE LEVEL SET FUNCTION

The level set function is initialized as a signed distance
function, carrying information about the closest distance to
any interface separating the two fluids. To determine the
evolution of the interfaces, the level set function is advected
by the domain of the velocity field. The advection equation is
given by (3), which is equivalent to a linear convection-
diffusion problem, where the diffusion term is equal to zero.

The strong form of the problem is given as follows: Given
a vector field b defined on a region Q < R%, find @(x, t) such
that:

B, + kA® +b -V
?(x,0)

f onQxI
P, onQ

16)

with f=0, b =u, and k = 0. It is obvious that we can proceed
to the discretization, setting f and k equal to zero, but for
practical reasons, we’ll keep f a time function and k a generic
constant. For this problem, we obtain the semi-discrete analog
by multiplying (16) by w=v +7u-Vv, v €V = H}(Q)
integrating over () and using the usual way Green's formula.
This method is known as the streamline diffusion method, the
T coefficient is the stabilization parameter, depends on the
velocity field and its calculated for each element (see [15] for
further details). Then, we obtain the following variational
formulation: Find @(t) € V, t € I such that:

(B0, w) +a(@(®),w) (fF(O,w) WEeV
?(x,0) = @ on

17)

with the bilinear operators defined as

a@,w) = [, [kV8 Vw + (b-V@)w]dQ
= [ [kV0 - Vv — kr AG(b - V0) + (b - V®)w]dQ
@w) = fﬂ owdQ

where the term —k7 A@(b - V@) has been integrated by parts.
Now, let V,, be a finite-dimensional subspace of V with basis
{Ny, ..., Ny }. Replacing V by the finite-dimensional subspace
V, we get the following semi-discrete analog: Find @, (t) €
Vi, t € I such that

((bh(t):wh) + a(@n(t), wy) f®,w) Vv, €V,
?(x,0) = @, on Q

Applying the Crank-Nicholson time-discretization method
we obtain the following problem: Find @} € V,, n =0, ...,N
such that,

(= w) +a (B w) =
(@4(0), W) -

With f = 0, and with the velocity b set equal to the velocity
u given by the navier stokes equation, this is the streamline
petrov-galerkin finite element discretization of the level set
equation (3). Ideally, we should be able to solve this system
setting the diffusion term k = 0, but for practical
implementations this is not the case. Thus, since we are
appliying streamline diffusion we are enable to use a very low
diffusion coefficient &.

n n—1
(%, W) Vv € Vh

(@°,w) vYv €V,
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REINITIALIZATION OF THE
FUNCTION

LEVEL  SET

It has been shown [9] that it is critical that the level set
equation remain a distance function in regions close to
interface, in order to obtain acceptable accuracy in the
computation of the unit normal and the mean curvature. After
advection, the level set function does not necessarily
correspond to a distance function any more. Keeping @ a
distance function is achieved by reinitialization of the level set
function, given by equation (13). By solving this equation, we
obtain a distance function with the same zero level set of ¢.
Equation (13) can also be written [8],

W = S(0) 7 (18)

2+ W Ve = S(e).

ot
that we can see it is a purely convective system, with the
velocity field defined by w and the force function f defined by
f = S(@). Therefore, we can apply the same procedure we
used for the advection of the level set equation, just that for
this case, we’ll use an implicit time discretization scheme,
because we’re looking for fast, robust convergence instead of
accuracy.

Same as with the advection of the level set equation, we are
enforce to include some artificial diffusion to ensure stability,
but since we’re solving many artificial time steps, the level set
function diffuses more and more on each iteration resulting in
significant mass loss.

A method presented by [13] suggests an improvement to
the standard reinitialization procedure. The method states, that
if the interface does not move during reinitialization, the area
is preserved. On the other hand, one can preserve the area
while allowing the interface to move, implying that the
proposed constraint is weaker than it should be. The local
constraint is implemented by the addition of a correction term
to the right hand side of equation (13),

28 — (o) (1 — |Vel) + A8.(9) V] (19)

ot

We can rewrite this as follows,

22 =22 £ A8.(¢) IVl with, (20)
2 = S(po)(1 - 1V5]) @1

The mentioned constrain is defined by
Jo Be(@)d2 =0 (22)

where ();; is an individual cell and H.(®) is the smeared-

out heaviside function defined by equation (10). This is
equivalent to

[ H@oida= [ 5@+ W)Tghan =0
QO

i Qi
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This way, a particular 4; ; is determined on each cell by the
following equation,

s
A= e S (22)
Y o, 8 @)vplan

where equation (20) is used to compute "** from @".

In summary, the initial guess @"*! obtained from

equation (20) is replaced with a corrected @"*!+
AtA8.(@)|Vep|, where A is calculated on each cell using
equation (22).

THE NAVIER STOKES EQUATIONS

Proceeding to the weak formulation of the conservation
equations, we introduce the spaces

V ={veH(Q)%v = {v},v; € H(Q),Vi}
={q € *(: [, qdﬂ =0}
1(Q) ={ve LZ(Q) E L2(Q),vi}
ur—{vEV.v—uron 0}
Vo={veV:v=0on dQ}

Furthermore, we obtain the following variational
formulation of (1) and (2): Find u(x, t) € V,r and p(x,t) € P
such that vt € [0, T],

u
m (p,;,v) +a(u,u,v) _ frv) + Yo ev, 23
+b@,p) + clpuuw)  4.gv)
b(u,q) =0 VvqeP (24)

where these forms are defined by

m(p28) =1, o (2-0) an

a(p,u,v) = fn é{tr(VuT: ) + tr(Vu: Vv)} dQ

b(u,p) =— [, (V- wpdQ
clpu,uw) = fﬂ p(u-vu) - wdQ

d(p,g,v) = [, 2 (g-v)do

fr@) = f, ——kérnvd®

The discretization of the time derivative is given by the 6-
scheme, where 6 = 1 gives an implicit scheme, 8 = 0.5 a
Crank-Nicholson scheme and 8 = 0 a fully explicit scheme.
Then, equations (23) and (24) become

m(p, 0.5(u™! —u™),v) + aly, (Ou™* + (1 — Hu™*t),v)
+b(w,p) + c(p, (BU™ + (1 — OHu™L), u,w)
= frw) +d(p,g,v)
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b((@u’“r1 +(1- O)u”“),q) =0

For our problem, we set 8 = 1. After time discretization,
equations (23) and (24) can be written in residual form for the
unknown nodal values U, as the nonlinear algebraic system

R(U,) =0 (25)
with Uy, = (w,p)”

We can see now, that for any 8 # 0 we need to solve a
nonlinear system. To do so, we use a nonlinear Newton
solver. As we are solving the pressure-velocity coupled
system, we are enforced to select LBB stable elements. For
our problem, we choose quadrilateral elements with 8 degrees
of freedom, with second order accuracy for the velocity and
first order accuracy for the pressure.

The goal is to define a sequence of linear problems that,
when solved, converge to obtain the solution U,,; of the
nonlinear system (25). We can achieve this goal with the
Newton-Raphson method defined as

[Aes)] syt = ~R(U0) (26)
OUny

that results in an implicit linear system for SULLY and a
sequence of iterates [ =(0,1,..) which converges to
U,.1[14]. It’s worthwhile to recall that Newton’s method
exhibits second-order conditional convergence, meaning that
the magnitude of the residual decreases quadratically at
successive iterates provided that the initial guess is
sufficiently close to the unknown. For this reason, our
algorithm adopts linear extrapolation, using previous
solutions to estimate the initial Newton’s iterate. This has
shown marked improvement on the convergence rate, but
even with this implementation, sometimes the initial guess is
far from the exact solution and the algorithm diverges. Our
algorithm deals with this problem by reducing the time step,
therefore looking for the unknown closer to the previous
solution.

Solving a large system of equations such as the one
presented by equation (25) can be a hard task to the linear
solver, as it can lead to a bad-conditioned system of
equations. An approximate block ILU factorization is
employed.

PROGRAM STRUCTURE

The numerical finite element simulation code was written
on C++ language using the libmesh library as main tool. The
libmesh library is a parallel adaptative finite element library
for simulating partial differential equations. Among the many
advantages of the library are: the possibility of selecting
different generic 1D, 2D and 3D finite element types and
interpolation functions; runtime selection of different
quadrature rules; mesh creation, modification, input, output
and format translation utilities; all with support for adaptative
mesh refinement (AMR) computations in parallel platforms.
With this tool, the program implementation became much
easier and was performed in short period of time.
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The mesh implementation that was used to solve this
problem is basically a structured mesh (can be unstructured as
well if needed) that is refined and coarsen at each time step,
for higher reliability and efficiency.

Figure 2. (t=0.0) Figure 3. (t=15.0)

Figurel. Refined mesh.

The derivative of the Heaviside function is used as an
estimator to flag elements for refinement and coarsening. For
our problem, we use second order QUADS elements, tenth
order Gaussian quadrature rule for the reinitialization function
and its corrector, and fifth order quadrature rule for the level
set and Navier-Stokes equations.

NUMERICAL RESULTS

In this section, we present the results of the computation of

two numerical experiments. The nondimensional parameters Figure 4. (1=25.1) Figure 5. (1=40.2)

that were used to characterize each problem are: The Morton

number Mo, the E6tvos number Eo and the Froude number Fr, Bubble Coalescence

in addition to viscosity and density rations u, /i, and p,/p;.

Here, subscript 1 denotes the viscosity and density of the The second experiment focuses on bubble coalescence. The
external fluid that surrounds the bubble and subscript 2 the parameters that were used for these simulations are Fr =
fluid inside the bubble. 0.319, Eo = 10, Mo = 0.1, u,/p; = 0.5 and p,/p; = 0.01.

The Froude number can be calculated as follows,

Fr= 27)

v
ot

where U is the characteristic velocity and L is the
characteristic length. It is related to the Reynolds and
Weber number through the following equations,

We = Eo Fr? (28)
4 _ wWed
Re™ = Fr2Mo (29)

where We and Re are the adimentional Weber and Figure 6. (1=0) Figure 7. (1=0.077)

Reynolds numbers.

Following, we present the numerical results of a rising
bubble simulation on figures 2 to 5 and the results of
bubbles coalescence simulation on figures 6 to 13.

Rising Bubble

The first experiment consists on an initially stationary
bubble that rises due the effect of gravitational forces. The
parameters that were used for these simulations are Fr =
10.01, Eo = 1000, Mo = 0.01, u,/u; = 0.5 and p,/p, =
0.01. The time step used was variable.

Figure 8. (t=0.179) Figure 9. (t=0.262)
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Figure 10. (t+=0.707) Figure 11. (t=0.937)

Figure 12. (t+=1.030)

Figure 13. (t=1.150)

CONCLUSIONS

The method presented in this paper is an adaptative finite
element level set approach that deals with the mass
conservation problems that are inherent to the level set
method, through mesh refinement capabilities and accurate
correction techniques for keeping the level set function a sign
function. This method results on effectively conserving mass
properties while easily dealing with topological changes of
the fronts, such as bubble coalescence and changes on free
surface. The code implements a moving finite element
unstructured mesh as well as a control procedure using
libmesh, an adaptative C++ finite element library for
simulating partial differential equations.

Future work

We can see from the last simulation that the bubbles start
the merging process when they are close enough so that the
smeared out surface tension force of one bubble cancels with
the one of the other, reducing the surface tension in that
region. In reality, this should happen when the region that
defines one bubble intersects the region defined by the other
bubble. From equation (12) we can see that the surface
tension is defined by the smeared out derivative of the surface
tension, thus accuracy can be increased by reducing e.
However, by doing this we are introducing numerical
instabilities, and we are back to the original problem. Now,
with the difficulties of the method identified, we can think on
new methods to achieve even more accurate results, such as
the ghost fluid method shown in [11] to directly define the
pressure jump across the interface or an SUPG approach for
the Navier-Stokes equations.
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ABSTRACT

In this work, the point-particle tracking and two-fluid approaches, for the TRANS (Transient Reynolds-
Averaged Navier-Stokes) numerical simulation of sediment transport using finite elements, were evaluated
in an open channel flow. The particle-tracking algorithm for the point-particle approach with a simple
discrete-eddy model for the interaction between the particles and the turbulence, and a simplified two-
fluid formalism using only the mass-balance equation for the dispersed-phase, were incorporated in the
finite element code. Our simulations were compared with laboratory data and point-particle tracking direct
numerical simulations from the literature. The comparison is quite encouraging, and even with the very
simple models used a reasonable agreement was obtained; they suggest that with better models both the
Euler-Lagrange and the Euler-Euler approaches can be successfully used in accurate simulations of sediment

transport with finite elements.

INTRODUCTION

The transport of suspended sediment in wall-bounded
turbulent flows is important in numerous situations [1]. A
common situation involves the transport and sedimenta-
tion of sand-like particles in turbulent water-flows. The
sedimentation of the particles depends strongly on the in-
teraction between the particles and the turbulence, and
there is a lack of good understanding about it.

In this work, we deal with the numerical simulation of
suspended sediment transport for unsteady 3D for turbu-
lent environmental flows, using simple models for the in-
teraction between particles and the turbulence. For the
computation of the motion of particles in a turbulent flow
we implemented two techniques:

1. the Euler-Lagrange approach, also known as point-

particle tracking, and

2. the Euler-Euler approach, also known as two-fluid.

In both models, the simulations were performed con-
sidering one-way coupling, neglecting the influence of the
particles on the continuous phase.

In the point-particle RANS (PP-RANS) approach,
the continuous-phase was solved using RANS (Reynolds-
Averaged Navier-Stokes) and continuity equations, and the
individual particles were tracked. Algebraic turbulence
model based on the Prandtl’s mixing length hypothesis
is used for the RANS simulation. To simulate the motion
of the particles is considered the Stokes drag forces, body
forces, added mass and the surrounding fluid stresses act-
ing on the particles.
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In the two-fluid (TF-RANS) approach, both phases were
averaged, leading to the RANS and mean continuity equa-
tions for the continuous phase and an averaged scalar con-
centration equation for the concentration of the dispersed
phase.

For the numerical simulation, commonly, engineering
codes employ finite volume or finite difference techniques.
Finite elements have advantages for complex geometries
involving flows like rivers, lakes and reservoirs [2]. As
a consequence, the Galerkin semi-discrete finite element
method is used for spatial discretization. The nonlinear
convective terms are discretized with the time derivative
term. These terms are written in the form of substan-
tial derivative, and are discretized by the semi-Lagrangian
semi-implicit scheme. The MINI tetrahedral element is
adopted for velocity and pressure discretization [3]. These
elements provide the consistent function spaces for the un-
known functions that are necessary for simulation of in-
compressible fluid flows.

The objective of this work consists in comparing the re-
sults of the implemented approaches (PP-RANS and TF-
RANS) and contrast the numerical results with laboratory
experimental data and point particle DNS (Direct Numer-
ical Simulation) results obtained from the literature [4].
The comparisons will help to improve the model in the im-
plemented methods. This is of practical importance, since
these approaches have less computational effort than the
point-particle DNS/LES, and therefore it is usually pre-
ferred in engineering applications such as environmental
simulations.
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The article has the following structure. The equations of
motion for the numerical simulations are presented in the
‘Equations of Motion’ section, and the numerical methods
as well as the parameters used for the implementations are
presented at the ‘Numerical Method’ section. In the ‘Re-
sults and comparisons’ section, we present the comparison
between the results of the two approaches with laboratory
data and results obtained at [4], based on direct numerical
simulations. Concluding remarks and future research are
presented in the last section.

EQUATIONS OF MOTION

We consider two phases in the sediment transport: a
continuous (considered incompressible) and a dispersed
phase. The continuous phase is represented by the mean
continuity and RANS equations:

V-i=0, (1)
%f _ _Zf +V [yeﬁ <W+ (W)Tﬂ , (2)

where, 4 is the mean fluid velocity, P the mean pressure,
py the fluid density, and v.y the effective fluid viscosity
[5]. The effective viscosity veg is composed by the fluid
kinematic viscosity v and the eddy viscosity v;.

Veff =V + Vg (3)

The eddy viscosity is obtained using an algebraic model
based on the Prandtl’s mixing length hypothesis. This
hypothesis estimates the eddy viscosity using the mixing
length [, which is a characteristic turbulence length and
represents the average diameter of the eddies [6], by the
formula:

vy = 21*VVii : Vii. 4)

The mixing length is obtained by a simple model, using a
near-wall region and an outer-region:

A
KZ, 0<z< =6
K

| = , (5)

A6, éé <z<$§
K

where k = 0.41 is the Von Karman constant, A = 0.09

is the constant that determines the mixing-length in the

outer-region, and ¢ is the thickness of the boundary layer,

defined as the distance to the surface where the velocity is

99% of the velocity of the outer flow [7].

In the complete two-fluid approach with one-way cou-
pling (i.e., neglecting the influence of the dispersed phase
on the continuous phase) the concentration is determined
using the mass and momentum equations for the dispersed-
phase [1]. Here we use a simplified two-fluid approach,
using only the mass balance for he dispersed phase. The
concentration of the dispersed phase is averaged and rep-
resented by the scalar transport equation:

D¢

— =V (asV 6

0 =V (@ Vo) (6)
where ¢ is the mean scalar concentration representing the
concentration of the particles, and a.g the effective dif-
fusivity. Similarly to the effective viscosity, the effective
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diffusivity a.g is composed by the molecular diffusivity o
and the eddy diffusivity a; as follows:

Qeff = Q + Q. (7)

The ratio between the eddy viscosity and the eddy diffu-
sivity is represented by the turbulent Schmidt number:
4
Scy = —. 8
= ®)
In the point-particle approach, the motion of the dispersed
phase is obtained solving the equations for the trajectory
of the particles. For each particle we have

v =
m, G = F, ©)

where ¥ is the velocity and m, the mass of the particle,
and F is the force exerted by the fluid on the particle.
The force F acting over a particle is composed by four
forces, namely, Stokes drag force, body force, surround-
ing fluid stress and virtual mass force (added mass) [§].
Considering these forces, the Eq. (9) is written as:

wd? 4y wd3
Pp?pdit) = 3mpd, (4 — ) + Pp?pg
d3 A d3 Dil di (10)
6 2 6 Dt dt

where p, is the particle density, d, the particle diameter, p
the fluid viscosity, ¢ the acceleration due to the gravity, o
tlle surrounding fluid velocity at the particle position and
T the fluid stress tensor. The fluid stress tensor is related
to the acceleration of the surrounding fluid neglecting the
influence of the particles on the fluid, given by

Di 1 =
— = (V- T)+g 11
Dt Pf( )+g ()

Then, the motion of the particles can be expressed as

dv 1 B—1 3 1 Du
= (d-7 g+ — — 12
@~ O e o -
where
Pp
==L 13
Pf 13)
is the ratio between the particle and fluid densities,
1
Ta = '8; 27, (14)
and the particle relaxation time 7, is given by
d2
= 71), 1
=20 180 (15)

The fluid velocity fluctuation seen by the particles is
obtained using a simplified discrete eddy model [9], with a
Gaussian distribution with constant variance and a eddy
life time equal to the time step of the simulation (in this
case this gives an eddy life time of the same order of the
life time of the large eddies in the outer region).
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NUMERICAL METHOD

Here we describe the numerical method used in the sim-
ulations.

Primarily, the equations of the fluid flow motion, equa-
tions (1) and (2), are considered. The functions of the
fluid solution are defined in (Q,¢) C R3 x Rt and subject
to Dirichlet and Neumann boundary conditions, and initial
condition.

The variational form is obtained using weighting func-
tions, w, and &, belonging to the homogeneous Sobolev
space H(€). The variational form, considering homoge-
neous Neumann boundary condition, reads

/Q (V- @) wpdQ =0 (16)
D 1
ﬁ-wdﬁz— P(V-@)dQ

- /Q Vegr (Vﬁ+(VU)T) L (V@) dQ

These equations are discretized using the Galerkin method,
i.e., making the projection of the residue on the solution
search space being zero. This is achieved making the in-
terpolation and weighting functions belonging to the space
(H$(Q)) [10]. The MINI tetrahedral element is used to
construct the basis for the velocity and pressure. The fol-
lowing linear semi-discrete (discrete in space but continue
in time) approximation of the functions in space is used:

U(Ft) & Y pn(@)iin(b), (18)

P(Z,t) = > xn(@)Pa(t), (19)

where nu is the number of nodes for velocity, np is the
number of nodes for pressure, ¢, (n = 1,...,nu) and
Xn (n =1,...,np) are the interpolation functions for the
velocity and pressure, respectively, and form the basis of
the search spaces.

Substituting the approximation above into the varia-
tional form the following linear ordinary differential equa-
tions system is obtained

Du=0 (20)
Du

where u = [le ot Ugpy Uyl o0 Uyny Uzl -0 Uy nu]T €

R3™ andp = [p; --- pnp]T € R™ are the unknowns at the

nodes of velocity and pressure, respectively, D € R" X3 nu
is the divergence matrix, G € R3™ X" ig the gradi-
ent matrix, M € R3™ 37 g the mass matrix, and
K, , € R3m >3 is the momentum diffusion matrix.
The substantial derivative term is discretized using the
semi-Lagrangian scheme. Since a larger time step can be
used, the semi-Lagrangian technique contributes to a sig-
nificant enhancement of the efficiency of the semi-implicit
integration scheme [11]. The substantial derivative of the
velocity at the point #; is discretized using a first order
scheme as
Du  ultt —wun

i 7d 22
Dt At (22)
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where, u't! = w(#;,t"*!) is the image of u at the point
Z; at time step n + 1 and u} = u(Zy4,t") is the image of
u at the point Ty at the time step n. The time step At is
selected such that CFL = 1. We notice that u] is obtained
by interpolating the solution on the mesh nodes at time
step n. The position Zy is obtained using the expression

Fq=T; — WAL (23)

where @; = @;(#;,t") is the velocity vector at the point Z;
at time step n.

Incorporating the semi-Lagrangian scheme into the
equations (20) and (21), and using the implicit form, it
is obtained the linear equation system that is solved us-
ing the projection method based on the Helmholtz-Hodge
decomposition and the diagonal (lumped) approximation
(see [3] for details).

In the two-fluid approach, the transport equation of the
particle concentration is discretized similarly to the dis-
cretization for the fluid motion. The variational form of
the equation (6) is

D
—¢w¢dQ = —/ e Vo - VwgdSd, (24)
o Dt Q

where w, is the weight function that belongs to H(£2).
The linear tetrahedral element is used to construct the ba-
sis for the particle concentration. The approximation of ¢,
using the Galerkin method is

no
S(E,1) ~ Y Yn(E)dn(t) (25)

where n¢ is the number of nodes for particle concentration,
¥, (n=1,...,n¢) are the interpolation functions for the
particle concentration. Then, the following linear ordinary
differential equations system is obtained

Do
My— + K, =0 26
where ¢ = [¢1 -+ bno]” € R™ are the unknowns at nodes

of particle concentration, M, € R"®*"¢ is the particle
mass matrix, and K, , € R™® % "¢ is the particle concen-
tration diffusion matrix.

The discretization of the substantial derivative of the
particle concentration using the semi-Lagrangian scheme
is

Do _ o1t — o

Dt At (27)

where, ¢?+1 = ¢(&;,t"*1) is the image of ¢ at the point
Z; at time step n + 1 and ¢} = ¢(V4,t") is the image of
¢ at the point Z, at the time step n, obtained by interpo-
lating the solution on the mesh nodes at time step n. The
position Zy is obtained using the expression Eq. (23).

In the point-particle approach the continuous phase is
solved using the discretization of the fluid motion described
above. The particles conforming the disperse phase is
tracked using the equation (12). The velocity of the sur-
rounding fluid is obtained by interpolating the velocity on
the mesh nodes. The effects of the turbulence over the par-
ticles are modeled using a normal random variable of zero
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mean and unity variance. The mean turbulence intensity
was set as 10 % of the mean velocity, which is roughly the
average magnitude of the turbulence intensity in the chan-
nel. The eddy life time was made equal to the time-step,
using CFL equal to 1. This leads to a eddy life time of
roughly 0.5 U/H, which is of the same order of the eddy
life time of the large eddies in the outer region.

RESULTS AND COMPARISONS

In this section we present the numerical simulations
of both PP-RANS and TF-RANS approaches for a sedi-
ment transport in an open channel flow. We considered
a channel with a water depth of h = 0.5m and an in-
flow velocity of 0.02m/s. The viscosity of the water is
v = 1.01 x 1079m?/s, giving a bulk Reynolds number of
around 10000. In the present simulations, we considered
the particles with a density of 1035 kg/m3 and a diameter
of 3.47mm. The particle-to-fluid density ratio S was set
to 1.0367. For the simulation of TF-RANS, the terminal
velocity of the particles was set to 0.21 mm/s. Note that
for the particle concentration, the velocity u, which is used
in the vertical direction is the velocity of the fluid plus the
particle terminal velocity. The values of molecular diffu-
sivity and the turbulent Schmidt number (equations (7)
and (8)) were « = 1 x 107" m?/s and Sc; = 2.

The computational domain was conformed by 55x 2 x 18
nodes with 5508 tetrahedra. No-slip boundary condition
on bottom and lateral sides of channel was applied. The
outflow pressures was set to zero. The top for the velocity
and was used to the velocity in the bottom. The concentra-
tion profile at x/h = 160 was normalized by the absolute
value of the concentration at one quarter of the channel
height (21 = 125).

Mumarical concentration profilas
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Figure 1: Concentration profile: experimental data and
numerical simulation using an ad-hoc resuspension model [4]

Figure 1 shows laboratory data and simulations using
the DNS obtained from [4]. Figures 2 and 3 show the
simulation results of the two-fluid and the point-particle
approaches.

The results presented at Figure 2 and 3 are qualitatively
similar to the laboratory data, and quantitatively accept-
able if we consider the result as a starting point in the
research. Note that close to the bottom occurs a sharp
gradient in the particle-concentration, which imposes a se-
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Numerical concentration profiles
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Figure 2: Concentration profile: numerical simulation using
Two-Fluid RANS approach corresponding to xz/h = 160.

Point-particle RANS simulation
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Figure 3: Concentration profile: numerical simulation using
Point-Particle RANS approach corresponding to x/h = 160.

vere challenges for the simulation method [1]. This sharp
gradient might require very fine grids, adaptively and/or
adequate resuspension/lift models. Particularly, this sug-
gest that if the parameters of the model and the mesh are
adequately adjusted, good results can be obtained.

CONCLUDING REMARKS

In this work a first attempt was made to use the RANS
point-particle tracking approach and the two-fluid ap-
proach in combination with finite elements, for simulations
of sediment transport. We used extremely simple models
and a simplified implementation of the two-fluid approach,
based on a ad-hoc diffusivity and a constant particle termi-
nal velocity (a complete two-fluid implementation requires
also the use of the momentum equation for the dispersed
phase). In spite of all the simplifications, a very reason-
able agreement was obtained, when compared with DNS
and experimental data. We should note that close to the
wall a resuspension model is needed [4] and was not used
here.

The proof-of-concept results shown here clearly indi-
cate that both the RANS point-particle approach and the
two-fluid approach can be successfully used in combination
with finite element simulations. The use of finite elements
offers advantages when dealing with complex geometries
that can occur in actual situations in the sea, rivers, lakes
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or reservoirs. Obviously, regardless of the numerical tech-
nique used in the simulations, the accuracy of the results
depends crucially on the accuracy of the models used to
represent the complex physical phenomena involved [1].
In the continuation of this work, we will explore the use
of better models and also the application of the software
developed to ‘real situations’ with complex geometries.

NOMENCLATURE

Symbol  Quantity

dp Particle diameter

F Force exerted on the particle
g Acceleration due to the gravity
l Mixing length

My Mass of the particle

P Mean fluid pressure

Sc Schmidt number

Scy Turbulent Schmidt number
T Fluid stress tensor

U Mean fluid velocity

v Particle velocity

@ Molecular diffusivity

Qefy Effective diffusivity

o Eddy diffusivity

I} Particle to fluid density ratio
1) Boundary layer thickness

K Von Karman constant

7 Dynamic fluid viscosity

v Kinematic fluid viscosity
Ve Effective fluid viscosity

v Eddy viscosity

Pf Fluid density

Pp Particle density

Tp Particle relaxation time

¢ Mean particle concentration
D Divergence matrix

G Gradient matrix

H(2)  Homogeneous Sobolev space
Ko, Particle diffusion matrix
Ky, Momentum diffusion matrix
M Mass matrix

My Particle mass matrix

np Number of nodes for P

ny Number of nodes for @

neo Number of nodes for ¢

%) Interpolation function for @
X Interpolation function for P
P Interpolation function for ¢
w Weighting function for «

Wp Weighting function for P
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SI unit

m
N
ms~
m

kg
Pa
dimensionless
dimensionless

Nm~—2
m st
ms!

2

m?s~1
m2s—1
m2s~1
dimensionless
m
dimensionless
Pas

m2s1

m2 st
m2s1
kgm=3
kgm=3
s

kgm=3

Symbol

Quantity ST unit

We Weighting function for ¢

Q Spatial domain

CFL Courant—Friedrichs—Lewy condition
DNS Direct Numerical Simulation

LES Large-Eddy Simulation

PP Point-Particle

RANS Reynolds-Averaged Navier-Stokes
FT Two-Fluid

TRANS Transient RANS

REFERENCES

[1]

2]

13]

4]

5]
[6]
7]
18]

[9]

[10]

[11]

L.M. Portela and R.V.A. Oliemans, Possibilities and
Limitations of computer simulations of industrial tur-
bulent dispersed multiphase flows, Flow Turbulence
Combustion, Vol. 77, pp: 381-403, 2006.

N.G. Wright, Introduction to Numerical Methods for
Fluid Flow, in P.D. Bates, S.N.Lane and R.I. Fer-
guson, Computational Fluid Dynamics: Applications
in Environmental Hydraulics, chap. 7, John Wiley &
Sons Ltd, England, 2005.

H.H. Shin, A methodology of study of three dimen-
sional stratified turbulent fluid flow for hydroelec-
tric Power plant reservoir simulation, MSc Thesis,
Mechanical Engineering Department, Rio de Janeiro
State University, Rio de Janeiro, Brasil, 2009.

M.F. Cargnelutti and L.M. Portela, Influence of the
resuspension on the particle sedimentation in wall-
bounded turbulent flows, in: 6% International Confer-
ence on Multiphase Flow, ICMF 2007, Leipzig, Ger-
many, July 9-13, 2007.

S.B. Pope, Turbulent Flows, Cambridge University
Press, Cambridge and New York, 2000.

D.C. Wilcox, Turbulence modeling for CFD, DCW
Industries, La Canada, CA, 1993.

H. Schlichting and K. Gersten, Boundary layer theory,
8t Rev., Springer-Verlag, Berlin, 2000.

M.R. Maxey and J.J. Riley, Equation of motion for a
small rigid sphere in a nonuniform flow, Physics fluids,
vol. 26, no. 4, pp. 883-9, 1983.

C.T. Crowe, M. Sommerfeld and Y. Tsuji, Multiphase
flows with droplets and particles, CRC Press, Florida,
1998.

T.J.R. Hughes, The finite element method: Linear
static and dynamic finite element analysis, Dover Pub-
lications, New York, 2000.

A. Robert, T.L. Yee and H. Ritchie, A semi-lagrangian
and semi-implicit numerical integration scheme for
multilevel atmospheric models, Monthly Weather Re-
view, vol. 113, pp. 388-94, 1984.

ANTERIOR




	home: 
	formato: 
	informacoes: 
	0: 

	comissão: 
	programa: 
	palestrantes: 
	artigos: 
	sair: 
	PROXIMA: 
	ARTIGOS: 
	1: 
	2: 
	3: 
	4: 
	5: 
	6: 
	7: 
	8: 
	9: 
	10: 
	0: 
	1: 

	0: 

	ÍNDICE ARTIGOS: 
	ANTERIOR: 


