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Abstract

The knowledge of slip or drift flux in two phase flow is necessary for several
technical processes (e.g. two phase pressure losses, heat and mass transfer in
steam generators and condensers, dwell period in chemical reactors, moderation
effectivity of two phase coolant in BWR). In the following the most important
models for two phase flow with different phase velocities (e.g. slip or drift models,
analogy between pressure loss and steam quality, € — € models and models for
the calculation of void distribution in reposing fluids) are classified, described and

worked up for a further comparison with own experimental data.

Kurzfassung

Flrr zahlreiche technische Prozesse ist die Kenntnis des Schlupfes bzw. des Drift-
Fluxes in Zweiphasenstrdmungen notwendig. Beispiele sind die Bestimmung der
Druckverluste sowie der Warme- und Stoffibertragungsvorgange in Verdampfemn
oder Kondensatoren, der Phasenverweilzeit in chemischen Reakioren sowie der
Moderatorwirkung des zweiphasigen Kuhimittels innerhalb des Kerns eines Siede-
wasserreaktors. Nachfolgend werden die wichtigsten in Modelle zur Beschreibung
von Zweiphasenstromungen mit unterschiedlichen Phasengeschwindigkeiten (z.B.
Schlupf- oder Driftmodelle, Analogien zwischen Druck-ver-lust und Dampfgehalt,
€ — € Modelle, Modelle zur Berechnung der Dampf-ge-haltsverteilung in ruhenden
Medien) klassifiziert, beschrieben und fir einen nun anstehenden Vergleich mit

eigenen experimentellen Daten aufbereitet.



Inhalisverzeichnis

Inhaltsverzeichnis
Seite
FOrmelverZeiChNiS e rrusncrsmnsasrernnessessensnnsssssnssssssnsssansenannnssss S v
1 EINIeItUNG coiiiicmmcmere s srsscsssesssisssssssnsssessssssnsnsanssansnssanssnasnansssnsssanasanasnnnssn 1
2 Definitionen der Zweiphasenstromung .......ccccceveirssnsrsssccnmsminsscsananenas 7
3 Korrelationen zur Berechnung von volumetrischen Dampfanteils...... 19
3.1 Martinelli Und NelSON ot e re st e e e 19
SN2 0 0 V- 1. 7= WU 22
4 Schlupfmodelle .......cocccirieimimicirsinnis st cae 27
S T 1V S PP 29
4.2 LBVY wrreiii et e 31
4.3 BaNKOM . oot e iveertsaseeerseesinsssssssesnssrrssnraensarrannsretensrnsiennansinsinseen 31
N R 1Y S V=Y - SN 33
4.5 Armad UnNd TreSCREVY......cciiiee i iiiesreerrearraernses s ttsseneseassasssnn e rnsens 33
F N ST £o T s W C1T=1 oY o VO 34
B Vo Yo'+ VT PP 34
W T ST 1111 PPN 35
4,9 MIrOPOISKI] .eerererreeeienrresrreseersmnscs s s e s e san s s 36
4.10 Marchaterre und HOgluNd .......coeveriiimmiiiiininicennns e cse s 37
0 T I 512 7= Yo IO PN 38
F O oI 1 1<) = PO PP 38
413 HUGNMAIK .. 39
B € — € MOUCIHE cneeeereeeeemseessessmeasassssressssasssassasssensansnsasnsnsassnsasasseseasanssnsaares a1
Bl K OWEICZEWSKI. ..o iieeiieecieisseereeraereasrassensserssresirtnasrnstanssassnsstnsensnssnnens 41
5.2 KitikclUoglo Und NJO.......ceviriviiriiiiniiiniree st 42
B8 FrIBO] e eenteeiieieeee e csertaresiressessssncerssersssasssssssssssassessnsansessenssnsssassansnransans 42
5.4 Loscher und ReinNhardl..........ccooiiiiiveiinrieriensinieesesssrsssssernsssssnssensseses 42
6 Dampfgehaltsverteilung in ruhenden Medien.......cccocmnmrienrscrenecnennnaee 45

6.1 Empirische Modelle ......c.cccovimieiiiiicrer e 47



il Inhaltsverzeichnis

6.1.1 Einzelblasenaufstiegsmodelle ..........cccoviiimniiiiiininnnnii 47

6.1.1.1 Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit ...........ccccueueeees 47

6.1.1.2 EinfluB von Behaiterwanden............ccocveeviiinnnnnnnns 57

6.1.1.3 BlasensChWAIME ......cccoviriiriiriiriirniccisssine e 61

6.1.2  Margulova.....c.cceeeeienmrreteeei s 64

6.2 Produktansatze aus der Dimensionsanalyse .........cccccccvvcivivnnnnnnnn 65
6.2.1 Wilson, Wilson, Grenda und Patterson sowie Meyer und

Y1 o TE PPN 67

6.2.2 Sterman, Dementiev, Lepilin .........ccovnmiinniiinns 70

B.2.3  KUIDAIOV ..uvrereeereeeemenninaerereerssersesesis s s s s taaa s s cenrenssasarsnssansans 70

B.2.4  MEISIMANN ....cocevemeerrrennarrrrasesssessraeresssss e s rissrsastasssasasnss 71

oIS T Y/ T=Yo =) £ 72 PRSPPI 72

7 Drift-MOdelle... . iircccscscssssasnsnersssssssssssssssasssnnsssasensssnnsmsrassnsansssmsssssmnesmnsssennsn 73

28 T 2 13 U 73

7.2 BanKOf . ..oooooiieeceeeeeeeereee e et e e e e 74

7.3 Zuber und Findlay ........cooeeimmeeiiiminien e 76

7.4 Kelly, Dougall und Cantin@au.......coceeeriemninneninennn i 79

7.5 Kataoka und IShii .......ccceeremmmemenieicien i e e 80

A TS0 e [« YO ST U 81

7.7 Chexal-LellouChe ........cceveiiiiiiiieeciinic it s 83

7.8 Cunningham und YEh ....ccercrrriiiiiimrennen e e 87

7.9 SONNENDUIG ...oecereecree e 88

LiteraturverzeiChnis......cc.vieuersrermcerssssssasssssssssannsunssasmenissnsnnsssssssnsannnssnsassansaes 97

Anhang A: Berechnung des Phasenverteilungsparameter Co ......cccooeenuenence. A-l

A1 Zuberund FINAlay .....ccoeovvimemiiiiene e A-ll

A2 ROUNANI ... ceeeieieeiereeecercrrie e esss s ana e A-lIV

R T T O OO A-V

F AN B NV F=T oY= Vo 1= o PO A-V

Y T 11 T PR A-Vil

Anhang B: Berechnung der Gegenstrombegrenzung ............ccceceenieiencnnennne B-l

B.1 Wallis Parameter .....ccccccvvcevieiiiiiiiiniirernnennnc i B-l

B.2 Kutateladze Parameter......cccccoriierccveercvnniienee e B-li

B.3  KrONniNg....cococemieerieinneenieemvsrcen st msa s a e B-lvV



Formelverzeichnis

Formelverzeichnis
Lateinische Buchstaben

A
A+-Az

B. - Bs
B*

Co
C4-Cs

Dhyd

D
D;,D3
Eq

E+, E2
Es- Eq2

Querschnittsfléache [m?]
Konstanten in der BlasengréBenkorrelation  [-]
von Lund
Phasendichtequotient [
Koeffizient in der Potenzgleichung der [-1
¢ —¢& Modelle

Exponenten in der Potenzgleichung der [-]
¢ —¢ Modelle

Parameter im e-Modell von Chawla [
Exponent in dem Modell von Dix []
Phasenverteilungsparameter []
Koeffizienten in der empirischen Gl. zur Be-  [-]
stimmung des Giltigkeitsbereiches des Mo-
dells von Chawla

Durchmesser [m]

)
[ S

dimensionsloser hydraulischer Durchmesser

Druckabhangiger Koeffizient im Modell von  [-]
Chexal-Lellouche

Referenzdurchmesser [m]
Koeffizienten im Modell von Chexal-Lellouche [-]
Energie [J]
volumetrischer Anteil der Wasserphase der  [-]
in Form von Tropfen in der Dampfstrdmung
vorliegt

Parameter in der Schlupfgleichung von CISE [-]
Koeffizienten im Modell von Chexal-Lellouche [-]
Funktion [-]
Korrelationsparameter von Pushkina und [-]
Sorkin



Formelverzeichnis

jaF

Kagan
Ke
Kr
Kw
K

X

3 232" F AL

3
a

T 0o 3 Z

Prrit
dp/dz

—

Gravitationskonstante (=9,81 m/s)
Enthalpie

makroskopische Volumenstromdichte bzw.
Leerrohrgeschwindigkeit

mikroskopische Volumenstromdichte bzw.
Leerrohrgeschwindigkeit
Wallis-Parameter

Drift-Flux

Konstante, Korrekturfaktor
Bankoff-Parameter

Parameter in e-Modell von Chawla
Flussigkeitskennzahl

Anteil der Wasserphase nach Smith (= 0,4)
Stréomungsfaktor in Schlupfgleichung von
Jones

Korrekturfakior nach Habermann und Sayre
Korrekturfaktor nach Harmathy
Phasenindex

Rauhigkeit

Lange

Masse

Exponent in Modell von Zuber und Findlay
Massenstrom

Massenstromdichte

Zahigkeitskennzahl

Exponent

Exponent in Schlupfgleichung nach Jones
Druck

kritischer Druck (= 221,29 bar)
Druckverlust

Radius

Abstand vom Mittelpunkt

Schiupf

[m/s?]
[J/kg]
[m/s]

[m/s]

[-]
[-]

[kg/s]
[kg/sm2]
[-]

[-]

[-]

[bar]
[bar]
[Pa/m]
[m]

[m]



Formelverzeichnis

SchlupfeinfluBgréBe

Temperatur

makroskopische Geschwindigkeit
mikroskopische Geschwindigkeit

Uber der Behélterhdhe gemittelte

Blasenaufstiegsgeschwindigkeit
Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit
Volumen

Volumenstrom

Volumenstrgmverhéltnis
Leerrohrgeschwindigkeit
Zweiphasenparameter nach Martinelli
Dampfmassenanteil
Dampfmassenstromanteil
Dampfenthalpieanteil

Quotient der Phasenvolumenstromanteile
Parameter in Dampfvolumenanteilmodell
von Hughmark

Koordinate

[m/s]
K]

[m/s]
[m/s]

[m/s]

[m/s]
[m?]
[m3/s]
[]
[m/s]



VI

Formelverzeichnis

Griechische Buchstaben

Ahy

m

Ec

S

a © < 3

VBl

Verdampfungsenthalpie
makroskopische Dampfvolumenanteil
mikroskopische Dampfvolumenanteil

Dampfvolumenstromanteil

Uiber der Behalterhdhe gemittelter Volumen-
dampfgehalt

Zweiphasenparameter in Modell von
Chawla

Zweiphasenmultiplikator
Schlupffaktor nach Thom
Dampfgehaltsparameter in Modell von
Marchaterre und Hoglund
dynamische Viskositat

kinematische Viskositét

Dichte

Oberflachenspannung

Korrekturfaktor zur Beriicksichtigung der
Wechselwirkungen zwischen Einzelblasen
nach Labuncov

Widerstandsbeiwert

[J/kg]
[-]
[-]
[-]
[-]

[-]

[kg/ms]
[m?s]
[kg/m°]
[N/m]



Formelverzeichnis

Vil

Kennzahlen
Gewichtskraft
Bond-Zah! =
ond-2a Oberflachenkraftkraft
Tragheitskraft
Froude-Zahl =
roude-sa Schwerkraft

modifizierte Froude-Zahl

Tragheitskraft
R ld-Zahl =
eynold-Zahl Schwerkraft
Strédmungskraft
Weber-Zahl =
epersa Oberflachenkraft

Weber-Zahi (gemaf Definition von CISE)

Gewichtskraft
Oberflachenkraft

Eobtvos-Zahl =

Bo:gDZ pFl _pD
in2
Fr= ;n
pg 9D

Fr'= Pr I°
(pFI —Po ) gD

Eo = D&gPe —Pa
c



Vil

Formelverzeichnis

Indices

A

B
Ban
Bh
BI
BIS
Fl
D
G
ge
hyd
i
kin
krit

max
min
mod
Na

Reib
Ri

L ad

Auftrieb
Beschleunigung
Bankoff
Behalter
Einzelblase
Blasenschwarm
Flussigkeit
Dampf

Gas
Gegenstromung
hydraulisch
Phasendrift
kinetisch
kritisch

laminar
Grenzleerrohr
Laplace
gemittelt

Mitte
Martinelli-Nelson
Mersmann
Maximum
Minimum
modifiziert
Nabizadeh
relativ

Reibung

Richardson und Zaki

turbulent
Uberdruck
Viecenz



Formelverzeichnis

W Wand
Wi Widerstand
ZP Zweiphasen

1,2 Bezugspunkte



Einleitung 1

1 Einleitung

Fir zahlreiche technische Prozesse ist die Kenntnis des Schlupfes bzw. des Drift-
Fluxes in Zweiphasenstrdmungen notwendig. Beispiele sind die Bestimmung der
Druckverluste sowie der Warme- und Stoffiibertragungsvorgange in Verdampfemn
oder Kondensatoren, der Phasenverweilzeit in chemischen Reaktoren sowie der
Moderatorwirkung des zweiphasigen Kuhimittels innerhalb des Kerns eines Siede-

wasserreaktors.

Die Modellierung von Zweiphasenstrdmungen basiert generell auf einer mehr oder
weniger idealisierten Beschreibung. Die hierzu verwendeten mathematischen An-
satze, beinhalten Annahmen Uber die Verteilung der Phasen lber dem Quer-
schnitt sowie den Phasengeschwindigkeiten, die sich in der Regel deutlich unter-
scheiden. Das einfachste Modell zur Beschreibung einer Zweiphasenstrémung ist
das sogenannte homogene Modell. Hierbei wird angenommen, daB die Phasen
homogen Uber dem Rohrquerschnitt verteilt sind und zueinander im thermischen
(d.h. die Phasen besitzen die gleiche Temperatur) und mechanischen Gleichge-
wicht (d.h. die Phasen strdmen dariiber hinaus mit gleicher Geschwindigkeit)
stehen. Das zweiphasige Gemisch wird folglich durch ein Pseudofiuid mit geeigne-

fen Mittelwerten beschrieben.

Bei technischen Prozessen besitzen die einzelnen Phasen jedoch in der Regel un-
terschiedliche Geschwindigkeiten. Folglich ist die Wechselwirkung zwischen den
einzelnen Phasen (z.B. Massen-, Stoff-, Energie-, Warmeaustausch) untereinan-
der sowie mit der Wand (z.B. Energie-, Warmeaustausch) duBerst kompliziert zu
beschreiben. Flr die exakte Formulierung der Austauschvorgange fehlen bis heu-
te Kenntnisse Uber die jeweiligen Grenzflaichen, die meBtechnisch nur dufBerst
schwer zugénglich sind. Daher werden die unbekannten Zweiphasenparameter
(z.B. Volumendampfgehalt €, der Schlupf S oder der Drift-Flux jgg) in den Bilanz-
gleichungen durch experimentell abgesicherte empirische oder halbempirische

Korrelationen dargestellt.



2 Einleitung

Generell existieren zahlreiche Méglichkeiten Strémungen mit unterschiedlichen
Phasengeschwindigkeiten zu modellieren (z.B. Schlupf- oder Driftmodelle, Analo-
gien zwischen Druckverlust und Dampfgehalt, € — £ Modelle, Modelle zur Berech-
nung der Dampfgehaltsverteilung in ruhenden Medien). Diese sind nachfolgend

zusammengestellt und sollen zukiinftig mit eigenen Messungen verglichen wer-
den.

In dem vorliegenden Bericht werden in Kap. 2 zunéchst verschiedene Definitionen
flir Zweiphasenstromungen aufgefiihrt. Hierzu zahlt die Definition der makroskopi-
schen (d.h. flachengemittelten) sowie mikroskopischen (d.h. lokalen) GréBen. Fer-
ner wird in Kap. 2 dargestelit, wie durch Integration Gber den Strdomungsquer-

schnitt die mikroskopischen GroBen in makroskopische tberfihrt werden kénnen.

In Kap. 3 werden dann die Korrelationen von Martinelli und Nelson bzw. Chawla
zur Berechnung des volumetrischen Dampfvolumenanteils vorgestellt, die auf ei-
ner Analogie zu den zweiphasigen Druckverlusten basieren. Beide Modelle unter-
scheiden sich jedoch im wesentlichen hinsichtlich der Beschreibung der Zweipha-
senstrémung, wobei Martinelli und Nelson die Zweiphasenstromung anhand der
Stromungszusténde der Phasen (laminar oder turbulent) und Chawla anhand der

Art der Phasenventeilung (kontinuierlich oder dispers) vornehmen.

Kap. 4 beinhaltet eine Ubersicht tiber die wichtigsten Schlupfmodelle (Zivi, Levi,
Bankoff, Jones, Armad und Treschev, von Glahn, Thom, Smith, Miropol’skij, Mar-
chaterre und Hoglund, Ahmad, CISE und Hughmark). Der Schlupf S ist definiert
als Quotient der Geschwindigkeiten der Dampf- und der Wasserphase. Schlupf-
modelle sind rein empirische Modelle, die von einer oder mehreren der nachfol-
gend aufgefiihrten GroBen (z.B. Druck, Temperatur, Dampfvolumenanteil, Mas-
sendampfanteil, Dichten und dynamische Viskositéten der Phasen) abh&ngen und
nur in dem von den Autoren angegebenem Gililtigkeitsbereich angewendet werden
kénnen. Eine Exirapolation ist daher nur in Ausnahmeféllen (z.B. bei der Er-
weiterung des Anwendungsbereiches des Modell von Bankoff fir e>0,8) méglich.

Die Schlupfmodelle versagen jedoch fiir stehende Wassersaulen oder bei Gegen-
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stromung, da hierbei die Werte flr den Schlupf unendlich gro3 bzw. negativ wer-
den.

Eine weitere Klasse empirischer Modelle sind die sog. € — € -Modelle, die ausfiihr-
lich in Kap. 5 beschrieben sind. Der Term € — ¢, der auch als SchiupfeinfluBgréRe
bezeichnet wird, wird hierbei mit Hilfe von Potenzbeziehungen berechnet. Die Ko-
effizienten in diesen Potenzbeziehungen wurden von diversen Autoren (z.B. Ko-
walczewski, Kutlkcloglo und Njo, Friedel sowie Léscher und Reinhardt) experi-
mentell angepaft. Bis auf Kowalczewski sowie Kiitlikciioglo und Njo, die als einzi-
ge die Exponenten fir Wasser/Dampif-Strdmungen bestimmten, untersuchten alle

anderen der zuvor genannten Autoren ausschlief3lich Kaltemittel.

Das 6. Kapitel beschéftigt sich mit der Bestimmung des Dampfvolumenanteils in
ruhenden Medien bzw. Volumina mit freien Oberfldchen. Bei Zugabe einer Gas- in
eine Flissigkeitsphase ist vor allem die Kenntnis des sich hierbei einstellenden
Fullstandes wichtig. Hierzu wurden empirische Korrelationen fiir die Blasenendauf-
stiegsgeschwindigkeit in unendlich ausgedehnten Behdltern (z.B. nach Haber-
mann und Morton, Peebels und Garber, Bauer, Lund) entwickelt, die mit Korrektur-
faktoren zur Berlcksichtigung des Einflusses von Behéilterwanden (z.B. Haber-
mann und Sayre, Harmathy sowie Collins) sowie der Wechselwirkung zwischen
Blasen in Schwéarmen (z.B. Zuber und Hench, Richardson und Zaki, Marucci,
Brauer, Labuncov) versehen werden. Eine Exirapolation auf andere Driicke,
Durchmesser bzw. Stoffsysteme ist jedoch nicht méglich. Erst mit dem Ubergang
zu den aus Dimensionsanalysen abgeleiteten Produktansatzen dimensionsloser
Kennzahlen (z.B. Fr-, We- und Bo-Zahl) stellt sich eine bessere Ubereinstimmung
zwischen den Modellen ein. Mehrere Produktansatze stammen von der Autoren-
gruppe Wilson, Grenda, Petterson und Meyer. Diese werden nachfolgend ebenso
vorgestellt wie vergleichbare Modelle von Sterman, Dementiev und Lepilin, Kurba-

tov, Mersmann und Viecenz.

Das 7. und letzte Kapitel - ein Vergleich der Modelle untereinander und mit sige-
nen Experimenten am MeBtechnik Loop des Instituts fiir Sicherheitsforschung ist
in einem weiteren Bericht vorgesehen - beinhaltet eine Beschreibung der wichtig-
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sten Driftmodelle. Die Drift-Modelle basieren auf der Annahme, daB das Verhalten
einer Zweiphasenstromung im wesentlichen von der Differenz der Phasenge-
schwindigkeiten beeinfluBt wird. Hierbei werden Informationen der tber die radiale
Phasenventeilung sowie die Geschwindigkeitsprofile Gber dem Stromungsquer-
schnitt berlicksichtigt. Ein sehr einfaches Modell stammt von Wallis, der den Drift-
Flux zwischen den Phasen mit Hilfe der Phasengeschwindigkeiten beschreibt und
entsprechende Korrelationen fir die Blasenstromung, die heterogen turbulente
Stromung sowie die Tropfchenstromung angibt. Bankoff berlicksichtigt in seinem
Modell radiale Dampfvolumenanteil- und Geschwindigkeitsverteilungen und nimmt
vereinfachend an, daB3 die ortliche Driftgeschwindigkeit zwischen den Phasen ge-
genlber der mittleren Stromungsgeschwindigkeit vernachlassigbar ist. Daher ist
dieses Modell ausschlieBlich fiir Blasenstrémungen anwendbar. Dieses Defizit
wurde dann von Zuber und Findlay behoben. Folglich ist dieses Modell nicht auf
eine bestimmte Strémungsform beschrankt. Zuber und Findlay bestimmen die
Phasengeschwindigkeit aus der mitileren Gemischgeschwindigkeit, dem Produkt
aus der Volumenstromdichte und einem Profilfaktor zur Beriicksichtigung einer un-
gleichmaBigen Dampfgehaltsverteilung Gber dem Rohrquerschnitt sowie der Pha-
sendriftgeschwindigkeit. Fir beide Parameter geben Zuber und Findiay in Abhén-
gigkeit von der jeweiligen Stromungsform aus Experimenten abgeleitete Korrela-
tionen an. Kelly, Dougall und Cantineau modifizieren den Ansatz von Zuber und
Findlay dahingehend, dafB sie die Phasendriftgeschwindigkeit mit Hilfe der Einhui-
lenden-Theorie bestimmen. Da das Modell auch fiir die Flutbeginnkurve gilt, muf3
der Extremwert der Phasendrifigeschwindigkeit der Gegenstrombegrenzung ent-
sprechen. Da die Autoren jedoch diverse Parameter mit Konstanten belegen, ist
das Modell nur in ausgewahlten Stromungsbereichen glltig. Fir den Bereich stag-
nierender Flissigkeiten und niedriger bis mittlerer Dampfvolumenanteile werten
Kataoka und Ishii Blasenaufstiegmodelle verschiedener Autoren aus und fassen
diese zu einem eigenen Ansatz zusammen. Als Korrelationsansatz verwenden die
Kataoka und Ishii die Theorie von Zuber und Findlay und fihren hierin geeignete
dimensionslose Kennzahlen (z.B. den dimensionslosen hydraulischen Durchmes-
ser, die Zahigkeitszah! oder die dimensionslose Phasendrifigeschwindigkeit) ein.
Eine &hnliche Vorgehensweise findet sich bei Sudo, wobel dieser allerdings den

Dampfvolumenanteil ¢ direkt mit dem Dampfvolumenstrom korreliert. Mit Hilfe des
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Modells von Chexall-Lellouche (sog. EPRI-Korrelation) kénnen die Phasendriftge-
schwindigkeit bzw. der Phasenverteilungsparameter fiir vertikale, auf- und ab-
wartsdurchstromte Gleich- und Gegenstrémungen berechnet werden. Das Modell
basiert auf Potenzansatzen, die bis zu 20 Korrelationskonstanten enthalten. Cun-
ningham und Yeh haben in Abhéngigkeit der Phasenvolumenstromdichten MefB-
daten far den Dampfvolumenanteil fir vertikale Strémungen in den Zwischenrau-
men von Stabbiindeln korreliert. Die experimentelle Datenbasis stammte hierbei
von elektrisch beheizten Stabbiindelexperimenten von Westinghouse. Abschlie-
Bend wird in Kap. 7 noch das sog. "umfassende" Drift-Flux von Sonnenburg vor-
gestellt, der basierend auf dem Driftmodell von Kelly, Dougall und Cantineau und
unter Anwendung der Einhlillendentheorie einen einheitlichen Ansatz zur Berech-
nung der Geschwindigkeitsdifferenz zwischen den Phasen und des Dampfvolu-
menanteils entwickelte. Da in dem Driftterm der Phasenverteilungsparameter ein-
geht, wird sichergestellt, da3 Form und Abmessung der Strdomungskanéle berlick-
sichtigt werden. D.h. die Haupterweiterung im Vergleich zum Modell von Kelly,
Dougall und Cantineau liegt in dem Wegfall der Einschrankungen hinsichtlich
Geometrie und Strdmungsform, die aus der Wahl des Phasenverteilungsparame-
ters sowie der flir die Einhiillenden-Theorie bendtigten Grenzleerrohrgeschwindig-
keiten resultieren sowie der Adaption der obigen Theorie fiir Stromungen in hori-
zontalen Rohren. AbschlieBend werden fiir vertikale und horizontale Rohre mit
Kreisquerschnitt, 90°-Krimmer mit Kreisquerschnitt und vertikale Stabblndel
sadmtliche zur Berechnung der Geschwindigkeitsdifferenz bendtigten Gleichungen

explizit zusammengestelli.
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2 Definitionen der Zweiphasenstréomung

Mit Phase wird der Zustand eines Stoffes (d.h. gasférmig, flissig oder fest) be-
zeichnet. Eine Zweiphasenstrémung ist folglich eine Strémung, bei der mehrere
Phasen nebeneinander existieren. Eine Zweiphasenstrémung ist z.B. eine Was-
ser/Dampf oder eine Wasser/Luft-Strémung, wobei es sich im ersten Fall um eine

Ein- und im zweiten Fall um eine Zweikomponentenstrémung handelt.

Far Zweiphasenstromungen gibt es zahireiche Definitionen und Bezeichnungen,
die nachfolgend zum besseren Verstandnis der nachfolgenden Kapitel kurz erlau-

tert werden. Ausgangspunkt der Betrachtung ist ein von einem zweiphasigen Fluid
durchstromtes Rohr. Der gesamte Massenstrom M setzt sich hierbei aus dem

Massenstrom der Gasphase Mg und der Fliissigkeitsphase M, zusammen, d.h.
M=Mg +Mg .

Da nachfolgend sowohl Ein- als auch Zweikomponentenstrdomungen betrachtet
werden sollen, kann es sich bei der Gasphase sowohl um Dampf als auch um Luft
handein. Der Index G kennzeichnet nachfolgend Parameter der Gas-, der Index FI

Parameter der Flussigkeitsphase.

Der gesamte Rohrquerschniit A wird folglich zu einem Teil von Gas und zum an-
deren Teil von Fliissigkeit durchstromt, d.h.

A=Ag+A.

Der aus dem Massenstrom und der Querschnittsflaiche gebildetete Quotient heif3t

Massenstromdichte

m=M/A.
Analog sind die Massenstromdichten der Phasen definiert als
Mg =Mg /A

bzw.
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mH:MFl/A .

Aus dem Phasenmassenstrdmen ergeben sich bei Divison durch die Dichten die
Phasenvolumenstrome. Es gilt

Ve =Mg/pg
und
Ve =Mg /pp, -

Der Gesamtvolumenstrom V ergibt sich nun als Summe der Phasenvolumen-
strbme

V=Vg+Vg.

Aus den Volumenstréomen ergeben sich nach Division durch die Querschnittsfla-

che A die Volmenstromdichten
jo =Vs /A,
ja = VFI /A,
sowie bei deren Addition die gesamte Volumenstromdichtie j

i=la+im -
Der Anteil des Gasmassenstromes am Gesamtmassenstrom heil3t Dampfmas-
senstromanteil x und ist definiert als
Mg Mg

X=—=== — .
M Mg +My

Der Dampfmassenstromanteil X kann fiir den Fall von aufwérts strdmendem Gas

und abwarts strdmender Fliissigkeit mit M, >M>0 und Mg <0 Werte gréBer als

1 annehmen. Fir Mg >0 und M, <M< 0 besitzt x Werte kleiner 1. Problema-

tisch wird die obige Definition des Dampfmassenstromanteils im Fall stagnierender
Fluide, d.h. M=0.
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Der Dampfmassenanteil x ist definiert als Verhaltnis der Gasmasse zur Gesamt-

masse im betrachteten Kontrollvolumen

Mg Mg

X= = 5
M Mg +M;

und besitzt Werte zwischen 0 und 1.

Der Enthalpieanteil x4 ist definiert als

mit h als Enthalpie des zweiphasigen Fluides, die Gber

— MGhG TMFIhFI

h = Xhg + (1= X)hy,

bestimmt wird, hg als Enthalpie der Flussigkeit sowie Ah, als Verdampfungsen-

thalpie. Negative Werte von xy kennzeichnen in obiger Gleichung unterkihite Fliis-

sigkeiten, positive Werte tiberhitzten Dampf.

Allerdings ist zu beachten, daB z.B. bei der Verdampfung von Fluid an Gberstrom-
ten Oberflachen in der Regel eine nicht ideale Vermischung tber dem Rohrquer-
schnitt vorliegt. Das Fluid in der Nahe der Rohrwand kann bereits die Sattigungs-
temperatur Giberschreiten, obwohl das Fluid im Kern der Strémung noch unterkiihit
ist. Es stellt sich in diesem Fall unterk(ihltes Sieden ein. Wahrend in allen anderen
Fallen x4 und x identisch sind, geschieht dies im Bereich des unterklihiten Sie-

dens anhand spezieller Modelle.

Das Verhaltnis des Gasvolumenstromes zum Gesamtvolumenstrom wird als Volu-

menstromanteil ¢ bezeichnet, d.h.

Q:—\.—/—-—z VG

G i demme————
Vo Vg+Vg '
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und das Verhdlinis des Gasvolumens zum Gesamtvolumen eines Kontrollvolu-
mens Volumenanteil. Bei Kontrollvolumina mit einer konstanter Phasenverteilung
entspricht der Volumenanteil dem Verhalinis der Phasenquerschnittsflachen, d.h.

_VG_ VG — AG
V Vg +Vy Ag+Ag

€

Es ist zu beachten, daB bei der Umrechnung von € in x im Fall des Gegenstroms

prinzipiell zwei Lésungen existieren. Daher muB im Vorfeld bekannt sein ob Dampf

mit dem Wasser oder Wasser mit dem Dampf mitgerissen wird.

Nachfolgend wird der Zusammenhang zwischen dem Enthalpieanteil x4 und dem
Volumenanteil £ hergeleitet. Hierbei wird in die Definition des Enthalpieanteil xu

— (h — hFI)
Ah,

H

die Gleichung zur Berechnung der spezifischen Enthalpie h
— MGhG -!_MFIhFI
M

sowie die Gleichungen zur Umrechnung des Massen- in einen Volumenstréme der

einzelnen Phasen

h

MG = VG Pg
und

MFI = .FlpFI

eingesetzt. Somit berechnet sich h gemén

h= Ve pahe + Ve, Pei Py _&pahg +(1-€)pr g ]
Vp P

Mit p gleich
p=(epe+(1-¢)pn)

ergibt sich h schiieBlich zu

h=£&Pa he +(1-¢)pr he )
epg+(1-¢)pg
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Setzt man nun den obigen Ausdruck in die Gleichung fiir x4 ein so ergibt sich

[3 pahe +(1—¢)pg by _ h,:,)
Xy, =

epg+(1-¢€)pg
(ha —he)

Die obige Gleichung wird nun mit (epg +(1—£)pg) multipliziert und wie folgt weiter

aufgeltst

Xn(epg +(1-€)pg ) = (epa hg +(1-€)pe e —hr(eps +(1-2)pr))

(he —hg)
_ (epa hg +Pri e —£Pr he —£pche — Pr by TEPp he)
(hg ~hr)
_ (eps ha —£pchn)
(he —hg)
=E€Pg-
Somit gilt
X £pG

" epa+(-elpr)

Bei der Analyse von Zweiphasenstrdomungen werden zwei unterschiedliche Pha-
sengeschwindigkeiten betrachtet. Dies ist zum einen die effektive Geschwindig-
keit der jeweiligen Phase, die sich ergibt wenn die Phase durch den von der jewei-
ligen Phase eingenommenen Teil der Querschnitisflache stromt. Fir die Ge-
schwindigkeit der Gasphase gilt

Mg xM _xm

- Peha - PeAa - Pat

Ug

und fur die Geschwindigkeit der Flussigkeitsphase

_ My,  xM _({=x)m
PrAr  PrAR P (1-¢)

Ug

Die Differenz der effektiven Geschwindigkeiten heif3t Relativgeschwindigkeit ug
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Das Verhaltnis der Phasengeschwindigkeiten hei3t Schlupf und wird durch ein S
gekennzeichnet

s=ta
Ug
Setzt man in obige Gleichung die Definitionen fiir ug und ug ein so erhélt man den
Zusammenhang zwischen dem Dampfmassenstromanteil und dem Volumen-
stromanteil

_ X 1- EE‘i

(1-%x) & pg
Wie anhand obiger Gleichung zu erkennen ist, bendétigt man zur Umrechnung des
volumetrischen in den massenbezogenen Dampfgehalt eine Korrelation fiir den
Schiupf. Der Schlupf besitzt fir die meisten technisch interessierenden Anwen-

dungen einen Wert zwischen 1 und 10. Die wichtigsten empirischen Korrelationen

fur den Schiupf sind in Kap. 4 zusammengestelit.
Die obige Gleichung wird nachfolgend auch nach dem Dampfmassenstromanteil
X

Sepg _ 1
(1-¢)pr+Seps) g-2)Pm 4
€ Pe

X =

sowie dem Dampfvolumenanteil ¢

X Pr - 1 _
(%pr +S(1-%)pe) 1+SQ;QP_G
X Pm

umgestellt.

Weiterhin werden noch sogenannte Leerrohrgeschwindigkeiten definiert, die
sich ergeben, wenn jede der beiden Phasen einzeln durch das Rohr strémt. Die
Leerrohrgeschwindigkeit entspricht somit der zuvor definierten Volumenstromdich-
te j. Die Leerrohrgeschwindigkeiten kénnen wie folgt aus den effektiven Phasen-
geschwindigkeiten berechnet werden
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la =€ Ug
bzw.
jn=0-2) ug .
Als Phasendriftgeschwindigkeiten werden nun die Differenzen zwischen den ef-
fektiven Phasengeschwindigkeiten und der Gesamtvolumenstromdichte, die der

Summe der Phasenvolumenstromdichten entsprechen, bezeichnet. Es gilt
Ug =Ug — ]

sowie
Ug; =Ug —].

Hieraus wird dann der sogenannte Drift-Flux jer .

Jar = EUg;

abgeleitet, der dem Produkt aus der jeweiligen Phasendriftgeschwndigkeit und
dem dazugehérigen Volumendampfanteil entspricht. Analog zu jer wird auch der

Term fir jyg definiert als

Jre = (1 - 3) Ugy; -
Es gilt
jGFl =—jFIG .

Der Drift-Flux kann wie folgt in die Differenz der effektiven Phasengeschwindigkei-

ten umgerechnet werden
jor =e(1-¢€)(uUg —ug).

Das sogenannte homogene Zweiphasenstromungsmodell ist ein Sonderfall des
Driftmodells, fir den gilt, daB die Phasengeschwindigkeiten ug und ug gleich der

Volumenstromdichte j sind.

Bei den obigen Uberlegungen wird aus Griinden der Handhabbarkeit und der Re-
duktion des mathematischen Aufwandes eine Mittelwertbildung der Stromungspa-
rameter (z.B. der Phasengeschwindigkeiten sowie des hieraus berechneten

Schiupfes) tiber dem Rohrquerschnitt vorgenommen. Hierbei werden die Einflisse
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der Stromungsformen, d.h. die Informationen der radialen Phasenverteilung sowie
der Geschwindigkeitsprofile Uber dem Stromungsquerschnitt vernachlassigt. Erst
mit der Entwicklung von Modellen, die ungleichformige Verteilungen der Pha-
sengeschwindigkeiten sowie des Dampfgehaltes Uber dem Stromungsquerschnitt
beriicksichtigen, ist eine realistische Modellierung der Zweiphasenstromung mog-
lich. Mit der Verbesserung der MeBtechnik (z.B. Laser-Doppler-Anemometrie) ist
man heutzutage darlber hinaus in der Lage lokale Eigenschaften von Zweipha-

senstromungen zu messen und somit auch die lokalen Modelle zu verifizieren.

Nachfolgend werden die wichtigsten Definitionen der lokalen (mikroskopischen)
Parameter kurz vorgestelit. Zunachst werden die 6rtlichen Volumenstromdichten
der Einzelphasen definiert. Es qilt

Je =€Ug
und
Ja=0-&)ug .

Die Gesamtvolumenstromdichte j ist die Summe der Volumenstromdichten der
Einzelphasen, d.h.

J=latjm=¢Ugt(1—¢€)ug .
Ferner ist die ortliche Relativgeschwindigkeit zwischen den Phasen ur definiert als
Up = Ug—Up ,
und die ortlichen Phasendriftgeschwindigkeiten als
Ug = Ug— j = (1-&)(Ug—Ug )
und
Upj = Up— j=&Ug—Ug) .

Der Drift-Flux der Dampfphase ergibt sich somit anhand
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Jar = EUg = E(Ug— j).

Analog wird der Drift-Flux der flissigen Phase Uber
Jre = (1—8ug; = (1-&)(ug—j) .

Da sich der Drift-Flux der beiden Phasen auf die mittlere Geschwindigkeit des Ge-

misches bezieht, gilt
Jre =~ Jar -

Hieraus folgt, daB sich mit Hilfe des Drift-Modells die Phasengeschwindigkeiten in-
einander umgerechnet werden kdnnen, sofern der Gesamtvolumenstrom und der

Phasenanteil bekannt sind.

Die zuvor beschriebene mikroskopische Betrachtungsweise kann durch eine ge-
eignete Mittelungsvorschrift in eine makroskopische Betrachtungsweise tberfihrt
werden. Die Mittelwerte ergeben sich hierbei durch Integration der mikroskopi-
schen GroBe f(A) iber dem Stromungsquerschnitt A und der anschlieBenden Divi-

sion durch A. Es gilt

1 Af(A dA

T

Wendet man diese Definition z.B. auf die Mittelungsvorschrift auf den Dampfvolu-
menanteil an, so ergibt sich dessen Mittelwert € Giber dem Strémungsquerschnitt

FAY

1A
7\—({ (A)dA .

Analog kdénnen die makroskopischen Volumenstromdichten der Phasen jg und jg

aus den mikroskopischen GréBen jg und jg hergeleitet werden. Es gilt
1A
Im A [Jr(A)dA
0

bzw.
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. 14,
JG=_A'IJG(A)dA .
0

Um einen dampfvolumenanteilbezogenen Mittelwert K des mikroskopischen Stro-
mungsparameters K zu berechnen, wird das Produkt aus dem Volumendampfan-
teil und des Wertes selbst lber dem Stromungsquerschnitt integriert und anschlie-

Bend durch das Integral des Volumendampfanteils geteilt. Es gilt

1
_A

?e(A)KdA
K= 0

1 7e(a)dA

—[e

NEGY

Diese Mittelungsvorschrift ist z.B. fiir die Bestimmung des makroskopischen Pha-
sengeschwindigkeiten anzuwenden. Setzt man in die Definition von ug

Analog gilt far uF

1A
—K({(‘l—e)u,:,_dA

1
A

Ug = A
je dA
0

Man sieht, daB3 die makroskopischen Geschwindigkeiten sich nicht als Mittelwerte
der mikroskopischen Geschwindigkeiten darstellen, sondern den mit den Phasen-
volumenanteilen gewichteten Mittelwerten der Phasengeschwindigkeiten entspre-
chen. Dies ist deshalb von Bedeutung, da bei Zweiphasenstromungen sowohl die
Phasenvolumenanteile als auch die Phasengeschwindigkeiten innerhalb eines
Strdomunsgquerschnittes stark variieren.
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Sollen hingegen Parameter gemittelt werden, die einen Massenbezug besitzen, so
ist das Produkt der mikroskopischen Dichte p und des jeweiligen Strémungspara-
meters zu integrieren und anschlieBend durch das Integral der Dichte tiber den
Strémungsquerschnitt zu dividieren. Eine massenbezogene GréBe ist z.B. die mi-

kroskopische spezifische Enthalpie h. E gilt

1A

— [p(A)hdA
h=A2
RN
A(j)p(
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3 Korrelationen zur Berechnung von volumetri-
schen Dampfanteils

In der Literatur finden sich verschiedene Modelle (z.B. Martinelli und Nelson sowie
Chawla), die den volumetrischen Dampfanteil ¢ analog zu den zweiphasigen Rei-
bungsdruckverlusten bestimmen. Diese Modelle unterscheiden sich jedoch we-
sentlich hinsichtlich der Beschreibung von Zweiphasenstromungen. Wahrend Mar-
tinelli und Nelson in ihrem Modell von den Strdmungszustanden der Phasen (la-
minar oder turbulent) ausgehen, differenziert Chawla zwischen der Art der Pha-
senverteilung der Gasphase (kontinuierlich oder dispers). Nachfolgend werden

beide Modelle im Detail vorgestellt.

3.1 Martinelli und Nelson

Mit Hilfe des Modells von Martinelli und Nelson [MAR-48, LOR-49] werden vorran-
gig Druckverluste in Zweiphasenstromungen berechnet. Die diesem Modell zu
Grunde liegende ldee ist, da3 der zweiphasige Druckverlust (dp/dz)z durch Multi-
plikation des bekannten und einfach zu berechnenden einphasigen Druckverlustes
((dp/dz)e oder (dp/dz)F) mit einem sogenannten Zweiphasenmultiplikator bestimmt
werden kann. Generell bieten sich als Bezugsgré3e zwei Mdglichkeiten (d.h. ent-

weder die Flissigkeit oder das Gas) an. Folglich leiten sich hieraus die beiden

2 _(dp) ,(dp
E —(dz sz /(dz JG
2 _(dp) ,(dp
=), (&)

ab. Da jede der beiden Phasen des Gemisches sowoh! laminar oder turbulent

Multiplikatoren

und

strémen kann, existieren fir jede Phase insgesamt vier Multiplikatoren und zwar
baps Oaps Pou UND Oy DZW. Oy, Opps Oy UND &g, . Hierbei kennzeichnet der

erste Index die Stromungsform der FlUssigkeit und der zweite Index die

Strémungsform der Gasphase. Da in technischen Apparaten beide Phasen
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meistens turbulent strémen, ist die nachfolgende Betrachtung auf die Félle ¢q,

und ¢, beschrankt.

Martinelli und Nelson nehmen weiter an, daB3 der Zweiphasenmultiplikator ¢ eine
Funktion des Verhaltnisses der einphasigen Druckverluste ist und die Phasen ge-

trennt durch das Rohr stromen. Die Massenstrome der Phasen besitzen folglich
die Werte M, =XM bzw. My =(1-X%)M. Anhand von Ahnlichkeitsbetrachtungen
definierte Martinelli dann den nach ihm benannten Parameter X, fiir den je nach
Charakter der Stromung der einzelnen Phasen (laminar oder turbulent) wiederum

vier Falle zu unterscheiden sind. Von diesen wird nachfolgend wiederum nur der

Fall turbulent strdmender Gas- und Flissigkeitsphasen detailliert betrachtet. Es gilt

2 2
_ (dp/ dz)Fl,einzeln 2-"Ma Zl:q)G,tt 2-"Ma
t (dp/ dZ)G,einzeIn q)Fl,tt ’

wobei nys den Wert 0,25 besitzt. Die einphasigen Druckverluste, die mit den Mas-

senstromen Mg bzw. M, zu berechnen sind, ergeben sich anhand

dp Lp >
—_— __.__u
dz CKD2

mit L als Rohrlange und D als Durchmesser. Nach Einsetzen des Gesetzes von

Blasius fir die Widerstandsbeiwerte {;, und {p

0,079

gK - RG%ZS ’

“

mit Re als Reynolds-Zahl der Phase K (der Phasenindex K = G kennzeichnet die
Gasphase, der Phasenindex K = Fl die Flissigkeitsphase), die sich Gber
Reg= xmD ’
MNe

bzw.

_(1-)m D

Fi

Rey,
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berechnen. In den obigen Gleichungen bezeichnet m die gesamie Massenstrom-
dichte, x den Dampfgehalt der Strdmung, n die dynamischen Viskositaten und p
die Dichten der einzelnen Phasen. Nach Einsetzen der obigen Gleichungen in die
Definitionsgleichung des Martinelli-Parameters folgt

1 NMa
pG 2_nMa nFI —‘nMa (1 - X
Xtt =] = —4 — .
Pr Mg X

Aus dem Vergleich mit experimentellen Daten von Wasser-Luft und Ol-Luft-Gemi-

schen wurden die Exponenten der obigen Gleichung wie folgt modifiziert

0,5 0,1 . \0,9
X, =|2a | [Da (1 ____XJ _
P yre X
Die Zweiphasenmultiplikatoren berechnen sich abschlieBend anhand
02, =1+20X, + X4

und

20 1
LR =1+')‘(:+-)€-

Analog zum zweiphasigen Druckverlust zeigten Lockhart und Martinelli [LOR-49],

daf3 auch der Dampfvolumenanteil ¢ gut zum Martinelli-Parameters X korreliert

werden kann. Die Gleichung fir die Ausgleichskurve bestimmte Wallis [WAG-69]
zZu

e=faxge

Obwohl die Korrelation auf Messungen in horizontalen Rohren mit Durchmessemn
zwischen 10 - 50 mm beruht, zeigte Wallis, daB die Korrelation auch fir Ringstro-
mungen in vertikalen Rohren anwendbar ist. Die Korrelation versagt jedoch fur
Blasenstrdmungen. Dies liegt vor allem daran, daB bei Blasenstromungen die Aui-
triebskréafte die Geschwindigkeitsdifferenz zwischen den Phasen hervorrufen. Die-
se werden in der obigen Gleichung nicht ber{icksichtigt.

Weitere Nachieile dieser Korrelation sind die nicht moégliche Extrapolation auf gro-
Be Rohrdurchmesser sowie die fehlende Mdglichkeit der Berechnung der Gegen-

strombegrenzung. Analog zu den Schlupfansatzen wird auch hier nur der Quotient
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der Phasengeschwindigkeiten, der indirekt in dem Martinelli-Parameter X Gber den

Term

(1-x%) _ MFI _UYnPr Ag
X M; UsPcAg

enthalten ist, korreliert. Ferner ergeben sich bei stagnierenden Wassersaulen un-
bestimmte Ausdriicke fur den Martinelli Parameter.

Eine weitere N&herung des zuvor beschriebenen Verfahrens ist die in [HEG-93]

21 17
e=1-(1+—+— .
[ Xy Xﬁ}

angegebene Gleichung

Daraus wird ersichtlich, daB der Dampfvolumenanteil £ ausschlieBlich eine Funk-
tion des Martinelli-Parameters ist. Dieser hangt ausschlieBlich vom Dichteverhalt-

nis, dem Dampfmassenstromanteil und dem Viskositatsverhaltnis ab.

3.2 Chawla

Wahrend bei Martinelli und Nelson die Betrachtung der Zweiphasenstrdomung auf
einer Differenzierung der Strdmungszusténde der Phasen basiert (vgl. Kap. 3.1),
beruht die Modellvorstellung von Chawla [CHJ-67, CHJ-71, CHJ-721, CHJ-722]
auf einer Aufteilung anhand der Art der Phasenverteilung der Gasphase, in denen
der Reibungsdruckverlust bzw. der Dampfvolumenanteil unterschiedlichen Ge-

setzmaBigkeiten folgt.

Der erste Bereich ist der Bereich kleiner Gasvolumenanteile und hoher Driicke, in
dem die mittlere Gasgeschwindigkeit und die mittlere Flissigkeitsgeschwindigkeit
in etwa gleich grof3 sind. Hier schlagt Chawla vor, den Dampfvolumenanteil mit
Hilfe des Modells von Bankoff (vgl. Kap. 4.3) zu berechnen.

Im Bereich groBer Gasvolumenanteile und/oder niedriger Driicke ist die mittlere
Gasgeschwindigkeit deutlich groBer als die mittlere Flissigkeitsgeschwindigkeit
und die Gasphase tritt als zusammenhangende Phase auf. Daher beeinfluBt in

e =
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diesen Fallen der Impulsaustausch zwischen den Phasen maBgeblich den Druck-
verlust.

Chawla geht von der Gleichung fiir den einphasigen Druckverlust nach Blasius
aus und fihrt hier den Zweiphasenparameter ¢ ein, der den EinfluB3 der Verteilung
der Phasen Uber dem Rohrquerschnitt, die Erhéhung der Rauhigkeit der Fliissig-

keitsoberflache sowie des Impulsaustausches zwischen den Phasen bertcksich-
tigt.

Nach Chawla berechnet sich der Flissigkeitsvolumenanteil (1-¢) einer Zweipha-

senstrémung anhand
(1-e)° =14+KF ,

mit

log(Ke )= {“ —0,1965 log (mﬂ log(e )+ 0,868 —0,1335log (%FL) .
MNa G

Die Gleichung fiir den Flissigkeitsvolumenanteil (1-&) kann wie folgt nach dem

Dampfvolumenanteil umgestelit werden
e=1-(1+KZ ) %% .

Die GréBe ¢c ist ein Zweiphasenparameter, der von Chawla zur Berlcksichtigung

des Impulsaustausches zwischen den Phasen eingefiihrt wurde und anhand
eF =€g; +E0s
zu berechnen ist. Die Werte ¢¢ 1 bzw. £c 2 berechnen sich entsprechend
log(ec,) =0,9592 +log(B*) ,

und
log(eq,) = [0,1 675 0,055 Iog(%ﬂ log(B*)- 0,67 .

Der Quotient ks/D besitzt fiir Rohre in guter Naherung den Wert 10°. B* ist hierbei
definiert als

s 09, \-05
5= ;X(ReFi Frﬂ)—OJG?(Eﬂ] (F‘ELJ

Pa Na
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mit
Re,, = (1-x)mD
Mg
und
1—%x P m?
FrFI :_(___2_)2__ .
pPr9 D

Die Schwierigkeit bei der Anwendung des Modells von Chawia liegt nun in der Be-
stimmung des Anwendungsbereiches der einzelnen Modelle fir eine gegebene
Zweiphasenstromung. Dieses Problem ist bis heute zwar nicht geldst, Chawla gibt
jedoch in [CHJ-721, CHJ-722] ein Bild an, mit dessen Hilfe die Fallunterscheidung
vorgenommen werden kann (vgl. Bild 3.1).

1,0E+01 ,

Anwendungsbereich
1,0E+00 D ~— Modell von Chawla -

1,0E-01 \

3 \
1,0E-02 +— Anwendungsbereich

Modell von Bankoff

1,0E-03
1,0E-04
1,0E+00 1,0E+01 1,0E+02 1,0E+03
PrlPa
Bild 3.1: Anwendungbereiche der Modelle von Bankoff und Chawla zur Be-

stimmung des volumetrischen Dampfanteils £ Ubernommen aus
[CHJ-721, CHJ-722].

Fur die in Bild 3.1 dargestellte Kurve ergibt sich anhand des Polynom 4-Grades

2 3 4
log(x)=log C, +C, Pa +C3 Pr +Cy Pri +Cs 21
Pa Pa Pa Pa

* Z‘«Z}'i‘ ‘
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mit
C1 = 0,0055167,
C, = 0,0679876,
C3 =-0,6441180,
Cs= 0,4789722,
und

Cs =-0,127550 .

Es ist zu erkennen, daf3 mit abnehmendem Dichteverhéltnis auch der Bereich in
dem der Dampfvolumenanteil mit Hilfe des Modells von Chawla berechnet werden
kann, zunimmt. Streng genommen ist dieser Ubergang neben dem Dichteverhalt-
nis auch von weiteren Parametern wie z.B. der Massenstromdichte abhangig. Bei
hohen Massenstromdichten (z.B. beim kritischen Ausstromen) erweitert sich der
Anwendungbereich des Modells von Chawla. Bei kleinen Massenstromdichten hin-
gegen dehnt sich der Anwendungsbereich des Modells von Bankoff unabhangig
vom Dichteverhaltnis sowie des Dampfvolumenanteils aus. Die in Bild 3.1 darge-
stellte Kurve gilt daher in guter Naherung fir die in den meisten technischen An-

wendungen vorkommenden maBigen Massenstromdichten [CHJ-722].

Das zuvor beschriebene Verfahren gibt Versuchswerte verschiedener Autoren in
vertikalen, horizontalen oder beliebig geneigten Rohren im Bereich 0 < x < 1 flr
Luft-Wasser sowie Luft-Ol Gemische gut wieder. Hierbei liegt der Quotient der Vis-

kositaten im Bereich 30 < n4 /1y < 1600.
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4  Schlupfmodelle

In der Literatur gibt es zahireiche Ansatze fiir den Schlupf S. Dieser ist definiert als
Quotient der Phasengeschwindigkeiten ug und ug

und mit dem volumetrischen Dampfanteil £ bzw. dem massenbezogenen Stro-
mungsdampfanteil x iber

x_ (1-¢g)pa
(1"5() € Pa

verbunden. In der Praxis sind die Massenstrdome der einzelnen Phasen sowie die

geometrischen (L&nge und Durchmesser) und thermodynamischen Parameter
(Druck und Temperatur und somit auch die Dichten) bekannt. Daher kann nur
noch der Schlupf oder der Volumenanteil frei gewahlt werden, die andere Groe
liegt dann fest. Der Schlupf nimmt zu mit

wachsendem Dichteverhaltnis zwischen Gas und Fliissigkeit,

Abnahme der Viskositat der Flussigkeit,

und

Stréomungsformen, die eine Separation der Phasen beglinstigen.

Der Schlupfansatz versagt jedoch fiir stehende Wassersaulen oder bei Gegenstro-
mung. Bei stehenden Wassersaulen wird der Nenner in der Definitionsgleichung
far den Schiupf sehr kiein, d.h. die Werte fir den Schlupf werden unendlich grof3.

Bei Gegenstromung nimmt der Schiupf hingegen negative Werte an.

Ein spezieller Schlupfansatz ist das homogene Modell, bei dem angenommen
wird, daB3 die Phasen mit gleicher Geschwindigkeit in dem Rohr strémen (d.h. der
Schlupf besitzt den Wert 1). Das homogene Modell kann nur dann angewendet
werden, wenn die Relativgeschwindigkeit zwischen den Phasen vernachlassigt
werden kann.
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Die einzelnen Modelle unterscheiden sich hinsichtlich ihrer EinfluBparameter (vgl.
Tabelle 4.1). Bei den Modellen ist zwischen empirischen und theoretischen Ansét-
zen zu unterscheiden. Diese werden nachfolgend kurz vorgestelit. Ein Sonderfall
des Schlupfmodells ist das homogene Modell, bei dem angenommen wird, daf die

Phasen mit gleicher Geschwindigkeit in dem Rohr strdmen (d.h. der Schlupf be-

sitzt den Wert 1).

Tab. 4.1: Ubersicht iber Modelle zur Berechung des Schlupfes zwischen den

Phasen und EinfluBparameter.

aligemein Formulierung

Autor Abhangigkeit
Zivi S =1(pp,Pe)
Levy S=1(e,ppPe)

Bankoff S =f(&X.pp:Pc)

Model fir Wasser S=1(¢p)

Jones S =1(g,p)

Armad und Treschev S =1(&p)
von Glahn S=1(&pn,pe)
Thom S =1(pr1.pa:P)
Smith Szf(pFl,pG,X)
Miropol'ski S=1(D,T,p,m)

Machaterre und Hoglund

S =1(X,pp,Ppe,D)

Ahmad S =f(D,l’h,PF|xpG,ﬂn)
Cise S zf(D,m:S,PH;PGyT\H!G)
Hughmark S=1(D,T,p,m,c)
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4.1 Zivi

Zivi gibt in [ZIS-64] ein theoretisches Modell zur Bestimmung des Schlupfes fiir
Ringstrdmungen an. Hierbei betrachtet Zivi nur die kinetischen Energien der Pha-
sen Wasser und Dampf (d.h. es werden weder Impulsaustausch- noch Wandrei-
bungskrafte bericksichtigt) und nimmt ferner an, daB die Entropiezunahme in

einer zweiphasigen Strédmung durch Variation des Schlupfes ein Minimum an-

nimmt.

Die kinetische Energie Ey, der zweiphasigen Strdomung berechnet sich anhand

Eyn =05 (ug Mg +UE Mg).

In obiger Gleichnung kennzeichnen ug und ug die Geschwindigkeiten der Phasen,

die anhand
U = xM
G eApg
und
U = (1-x)M
A7 (1-e)Apy

zu berechnen sind, und Mg bzw. M, deren Massenstréme. Diese ergeben sich

anhand
Mg =% M
und
Mg =(1-%)M .

Setzt man die obigen Ausdriicke in die Gleichung fiir Ex, ein, so erhdlt man
schlie3lich
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x°Mm® 1-X)M?
Egp="F—+ ( )2 T -
2eps  2(1-¢)"py

Das Minimum der kinetischen Energie ergibt sich bei Ableitung der Gleichung fur

Ewin Nach dem Dampfvolumenanteil g, d.h.

M (1-M°
dE,. 2e?A%ps  2(1-g)? A%pZ
Ewin _g= Pa P

de de

Nach Multiplikation mit dem Faktor 2 sowie Division durch M und A folgt

e (1-%)°(1-¢)°

0=-
Pé pxz=|

Diese Gleichung laBt sich nach dem Verhélinis von (1-g)/e
(1—8]_(1—)’( Pa 2
€ X APr

Setzt man diesen Term in die Definition fir den Schlupf S

umstelien.

_Us _ X (1-¢) pg
ug (1-%) ¢ pg

0.33
s=|Pa| .
Pa

Da das Modell von Zivi keine Abhéngigkeit des Schlupfes von den Massenstro-

ein, erhalt man

men berlcksichtigt, gilt das Modell ausschlieBlich fir Ringstromungen mit masi-
gen Dampfgeschwindigkeiten bei denen noch keine Ring-/Trépfchenstrdmung vor-

liegt.
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4.2 Levy

Der Ansatz von Levy [LES-60] liefert wie das Modell von Zivi (vgl. Kap. 4.1) gute
Ergebnisse fur den Bereich der Ringstrémung mit maBigen Dampfgeschwindig-
keiten. Levy setzt voraus, daf3 die beiden Phasen zueinander im thermischen
Gleichgewicht stehen und beide Phasen voneinander getrennt strémen. Folglich
stellt Levy flr jede Phase eine eigene Impulsbilanz sowie Bernoulli-Gleichung auf.
Weiterhin unterstellt Levy, daB3 beide Phasen entlang des Rohres den gleichen
statischen Druck besitzen, d.h. die phasenbezogenen Reibungsdruckverluste sol-
len den hydrostatischen Druck&nderungen entlang des Strémungsweges entspre-
chen. Ferner nimmt Levy an, daBB zwischen den Phasen werden nur Schubspan-
nungen Ubertragen, da Levy sdwohl die Masse des Gases sowie dessen Impuls

vernachlassigt. Der Schlupf ergibt sich somit zu

S= ’E—E'—Zs ,
Pa

allerdings ist die Beziehung wiederum vom Volumendampfanteil € abhéngig. Setzt

man die obige Gleichung in die Definition fiir den Schiupf

ein, so erhalt man die iterativ zu 16sende Gleichung

__ % (2 pa)ea)
S_(1—5<)(32 PF[](PG] '

Ein Vergleich mit eigenen Messungen [LES-60] zeigt allerdings nur eine méafige
Ubereinstimmung, die Abweichungen lagen in der GréBenordnung von bis zu
50%.

4.3 Bankoff

Das Modell von Bankoff [BAS-60] eignet sich zur Berechnung des Dampfanteils in
Wasser-Dampf Stromungen im Bereich niedriger Dampivolumenanteile (d.h. Bla-

senstromungen oder ahnliche Strdmungsformen). Der Giltigkeitsbereich von ¢
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wird in der Literatur zwar mit € < 0.8 angegeben, jedoch werden nach [HUJ-75]
speziell Werte im Bereich von 0.6 < € < 0.8 schlecht oder nur zufriedenstellend
wiedergegeben. Das Modell versagt generell bei € > 0.8, da in diesen Fallen die
Vorstellung, daf3 an jeder Position in einem Strémungsquerschnitt gleiche Phasen-
geschwindigkeiten vorliegen unzutreffend ist (z.B. bei einer Ringstromung). Glei-
ches gilt fiir den Fall, da3 der berechnete Wert von e gréBer oder gleich dem Ban-

koff Parameter Kgap, ist.

Der Ansatz von Bankoff eignet sich zur Bestimmung des &rtlichen volumetrischen
Dampfanteils Gber dem Rohrquerschnitt, miindet in seiner Endformulierung aber in
einer Beziehung fur €. Bankoff unterstelit, daB3 beide Phasen an jeder Position in-
nerhalb eines Rohrquerschnittes die gleiche lokale Geschwindigkeit besitzen. Den

Dampfanteil € bestimmt Bankoff anhand

1
14+ (=X)pe
X Pr

€= KBans = KBan

In obiger Gleichung bezeichnet K den Bankoff Parameter, der tber

Kga, =0.71+2.3520
Pri

berechnet wird. Fir Wasser-Dampf Stromungen gibt Bankoff fiir Kga, die empiri-

sche Gleichung

Kggy = 0.71+0.3209 P
Prit

an. In dieser Gleichung bezeichnet p den Druck in der Einheit bar und py; den kriti-
schen Druck, der den Wert 221.21 bar besitzt. Generell besitzt Kga, Werte zwi-
schen 0.7 und 0.9.

Der Gultigkeitsbereich der Korrelation von Bankoff lautet

0 €
300 kg/(m?s) < m

IA
IA

0,8,
1400 kg/(m?s)

IN

und



Schlupfmodelle 33

1,0 MPa < p < 14,0 MPa.
Aus dem Dampfanteil berechnet Bankoff nun den Schlupf S anhand

1-¢
S= )
K-¢

Das Modell von Bankoff kann nach Modifikation auch im Bereich hoher Dampfvo-
lumenanteile (d.h. der Giltigkeitsbereich ¢ ist nun von 0 < € < 1) angewendet wer-
den. Hierzu ist in die obigen Gleichungen anstelle von Kga, der modifizierte Koeffi-

zient Kganmod €inzusetzen. Kganmoa berechnet sich wie folgt

2 2
KBan,mod = KBan (1 —€ )+ € .

4.4 Jones

Die Schlupfgleichung nach Bankoff wurde flir Wasser-Dampf Strémungen von
Jones [JOA-64] wie folgt modifiziert
1-¢

S= .
K*-g+(1-K*)e®

Der Stromungsfaktor K* sowie der Exponent o werden anhand der empirischen
Gleichungen

K*=0.71+13.1—2>
10” bar

und

2
0=3.33+2.61—F—+96.8 —° —
10° bar 10° bar

berechnet.

4.5 Armad und Treschev

Armad und Treschev [ARA-59] entwickelten eine &hnliche Beziehung wie Bankoff
(vgl. Kap. 4.3). Der einzige Unterschied liegt in der Berechnung des Strémungs-
faktors K, der nach Armad und Treschev Uber
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K = 0,833 +0,05log(p)

berechnet wird. In die obige Gleichung ist der Druck p in bar einzusetzen.

4.6 Von Glahn

Von Glahn [VGU-62] modifizerte den Ansatz von Bankoff dergestalt, daf3 er in die

Gleichung zur Berechnung des Stromungsfaktors K die 0,1-te Potenz des Dichte-
0,1
b=|Pr
Po
0.33 b
1 _g|14| e (1-1J .
K Pp ¢

verhélinisses der Phasen b

einfuhrt. Es gilt

4.7 Thom

Umfangreiche Untersuchungen des Schlupfes wurden auch von Thom [THJ-64]
durchgefihrt. Er setzt voraus, daB der Schiupf ausschlieBlich eine Funktion des
Druckes ist und berechnet diesen aus dem Quotienten des Dichteverhéltnisses

der Phasen a sowie dem experimentell bestimmten Schlupffaktor y. Es gilt

s=2,
Y
mit
a=Pa
Pp

in der nachiolgenden Tabelle sind fiir verschiedene Driicke zwischen 1 und 221,1

bar die Werte fiir a, ¥ und S zusammengestellt.
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Tab. 4.1: Zusammenstellung der Werte flir den Quotienten der Phasendichte

a, des experimentell bestimmten Schiupffaktors y sowie des Schiup-

fes flir Wasser-Dampf Stromungen.

Parameter Druck [bar]

1,01 | 17,2 | 41,3 | 852 | 144,8 | 206,8 | 221,1
Dichequotienta=%';—' 1600 | 99,1 | 38,3 | 15,33 | 6,65 | 2,48 | 1
Schlupffaktor 246 40 20 9,8 | 495 | 2,15 1
SchlupfS:% 646 | 248 | 1,92 | 1,57 | 1,35 | 1,15 | 1
4.8 Smith

Smith [SMS-70] geht bei der Entwicklung seines Modells von der Vorstellung aus,
daB die Zweiphasenstrdmung aus einer geschichteten Fllissigkeitsstromung (z.B.
der Film bei einer Ringstrdomung) sowie einer homogenen Mischung aus Gas und
Flussigkeit besteht. Beide Teile der Strémung, d.h. der Flissigkeitsfilm (nachfol-
gend durch den Index FlI gekennzeichnet) sowie die homogene Mischung

(nachfolgend durch den Index M gekennzeichnet) sollen nach Smith dieselbe kine-
tische Energie besiizen. Es gilt

_ 2 2
Einp = Ekinm € PrUE = Pmln -

Ausgehend von der Kontinuitdtsgleichung leitete Smith nun den Zusammenhang

zwischen dem Dampfvolumenanteil £ sowie dem Dampfmassenstromanteil x ab

. . {705
1_—.1.;.2_@(%_1]{;(“, +(1__KW{XPH/PG +Kw(1“x):t }

e Pr 5<+Kw(1—5()

In obiger Gleichung bezeichnet Kw den Anteil der Wasserphase, die in dem homo-
genen Gemisch stromt. Dieser besitzt den experimentell bestimmten Wert 0,4. Bei
dem Faktor Kw handelt es sich um einen Korrelationsparameter, d.h. es ist falsch
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zu behaupten, daf3 bei einer Tropfchenstrdomung der Wassermassenstrom im ho-
mogenen Gemisch konstant 40% des Gesamtwassermassenstromes betragt. Dies

widerspricht auch den vorliegenden experimentellen Daten.

Der Schlupf ergibt sich nun anhand

. 0,5
S=04+06]1+2580/Pa— 1%
~ (1+15x%) '

Die Korrelation ist gultig fur den gesamten Bereich des Dampfes.

4.9 Miropol’skij

Das Modell von Miropol'skij [HUJ-75] berechnet den Dampfvolumenanteil in auf-
warts von Wasser-Dampfgemischen durchstréomten Rohren bei mittleren und ho-
hen Driicken. Die Unterscheidung der RohrgréB3en erfolgt hierbei anhand der
Bond-Zahl Bo, die definiert ist als

Bo =g D? Pr —Pp _
(03

Fir Rohre mit 50 < Bo < 400 gilt

_ 1. 185 (1-P/Pit)
S=1+ Fpnzﬂéygt'

und fiir Bo-Zahlen < 50

0,38
s=|-P .
Pt

Hierbei sind die Kennzahlen wie folgt definiert:

2
Re:m D
Mg
und
« 2
Fr=—n

~Pr2=|9D ’
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Beide Korrelationen wurden anhand experimenteller Daten in einem weiten Para-
meterbereich Uberprift. Fir die gro3en Rohre umfaft dieser
115 kg/m?s < m < 800 kg/m?s,

39 bar < p < 108 bar,
30 mm < D < 48 mm,
0 < X < 1,0
und far kleine
370 kg/m3s < m < 3400 kg/m?s,
20 bar < p < 98 bar,
7,7 mm < D < 10,2 mm,
0 < X < 1,0

4.10 Marchaterre und Hoglund

Im Bereich kleiner Dampfmassenstromanteile (d.h. X <0,2) wird in der Praxis zur
Berechnung des Schlupfes haufig der empirische Ansatz (Approximationsglei-
chungen experimenteller Daten) von Marchaterre und Hoglund [MAJ-62] ange-
wendet. Dieser wurde urspriinglich fur in Leichtwasserreakiorkernen verdamp-
fendes Wasser entwickelt und gilt ausschlieBlich in aufwarts durchstromten

Kanalen.

Der Ansatz flr den Schiupf ist eine doppelte Exponentialfunktion und lautet

S = exp{exp|- 0,45791-0,12487In (Fr)- 0,020795 (inFr)?|
+Ing exp|-11231-0,102961In (Fr )- 0,03033 (InFr 2
+(inplPexp|-3,9782 + 0,157In (Fr)- 0,0128796 (InFr 2] |,

mit ¢ als Dampfgehaltsparameter, der definiert ist als

__X Pn
¢ 1—x Pe

und Fr als Froude-Zahl, die ihrerseits wisderum definiert als

r'n2

Fr= .
P& gD
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In der obigen Gleichung bezeichnet ur die Zulaufgeschwindigkeit der Flissigkeit
in den Kanal. Analog zu LWR, bei denen die Flussigkeit stets einphasig in den
Kern stromt, ist auch fir eine zweiphasige Zustrdmung die Froude-Zahl mit derje-
nigen Geschwindigkeit zu bilden, die sich ergibt wenn der gesamte Massenstrom
rein einphasig stromen wirde. Fur Fr-Zahlen kleiner 1 ist der Schlupf zu extrapo-
lieren [vgl. MAF-82].

Der Giiltigkeitsbereich des Modells wird von den Autoren wie folgt angegeben:
p < 145 bar
02 < ¢ < 100,
< Fr < 100

und
Ur > 0,25 m/s.

4.11 Ahmad

Fir grobe Abschatzungen sind die meisten Verfahren sehr aufwendig zu handha-
ben. Daher empfiehlt Mayinger [MAF-82] fiir Uberschlagsrechnungen den Schiupf
anhand der Korrelation von Ahmad [AHS-70]

0,205 , -0,016
s=|Pr mbD
Po N\
zu bestimmen. Der Giltigkeitsbereich fir diese Korrelation wird von Ahmad wie
folgt angegeben:

10 bar
< 400 kg/(m2s) .

3.'0
\

412 CISE

Als CISE Korrelation wird in der Literatur das Modell von Premoli, Francesco und
Prina [PRA-70] bezeichnet. Hierbei wird der Schlupf S in Abhangigkeit von den

Koeffizienten E4 und E, sowie dem Dampfvolumenstromanteil ¢ geman
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y 0,5
S=1+E -yE .
1(1+yE2 y 2]

bestimmt. In obiger Gleichung ist E; definiert als

0,22
E, =1578 Re~*"°| £AL
Pa

und E; als

—0,08
E, =0,0273We Re %51 REL|
Pa

In den obigen beiden Gleichungen kennzeichen Re die Reynolds-Zahl und We die
Weber-Zahl. Diese sind wie folgt definiert

Rezm[—)
MR
und
.2
We=m D .
S PF

Die obige Definition der We-Zahl ist ungewdhnlich. Normalerweise kennzeichnet
die We-Zahl den aus dem Rohr- und dem Blasendurchmesser gebildeten
Quotienten. Weiterhin ist y ein aus dem Dampf- und dem Flissigkeitsvolumenan-
teil bestehender Quotient, d.h.

¢

V1%

4.13 Hughmark

Hughmark [HUG-63] leitete aus experimentellen Daten von Luft-Wasser bzw.
Dampf-Wasser-Gemischen fur senkrechte und waagerechte Rohre und Dricke bis
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140 bar ein Modell zur Berechnung des Dampfvolumenanteils ¢ aus dem Dampf-
volumenstromanteil und des Parameters f(Z) ab. Dieses liefert iber groBe Berei-
che zufriedenstellende Ergebnisse, speziell bei groBen Rohrdurchmessern ist je-

doch mit gréBeren Fehlern zu rechnen. Es gilt
e=¢ f(2)
wobei der Parameter {(Z) in Abhéngigkeit der GréBe Z, die definiert ist als

0,167 0,125
_Rey " Fhy

(1 . é)0,25

zu bestimmen ist. Rey kennzeichnen in obiger Gl. die Reynolds-Zahl des Gemi-

sches, die anhand
mD
(1-&)np +eng

ReM =

zu berechnen ist und Fry dessen Froude-Zahl. Es gilt

Ren enthélt ebenfalls die zu berechnende GréB3e ¢, d.h. das zuvor beschriebene
Berechnungsverfahren ist iterativ. Anhand des in [HUJ-75] angegebenen Dia-
gramms wurde zwischen f(Z) und z folgender funtionaler Zusammenhang be-
stimmt:
f(Z)=-3-10"°Z° +0,0007 Z* -0,0044 Z 3 -0,0163Z22+0,2966 Z-0,1777
fir Z <9 und
f(Z)=0,0695In(Z)+0,63

fir Z > 10. Im Bereich 9 < Z < 10 wird zwischen den beiden Gleichungen linear in-
terpoliert.
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B ¢—¢ Modelle

Neben den Schlupfmodellen (vgl. Kap.4) findet sich in der Literatur eine weitere
Klasse von empirischen Modellen. Dies sind die sogenannten ¢ — ¢ Modelle, bei
denen Korrelationen fir die sog. SchlupfeinfluBgroBe S', der Differenz zwischen
dem volumetrischen Dampfvolumenstromanteil ¢ und dem Dampfvolumenanteil &,
d.h.

S'=¢-¢ .

hergeleitet werden. Die Modelle fir S' besitzen die Form einer Potenzgleichung,
d.h.

S'=B,e®2(1- P3Fr54 (1-p / P2 (P / Pt © -

Diese wurde erstmals von Kowalczewski prasentiert und von verschiedenen ande-
rer Autoren (z.B. Kitlcloglu und Njo, Friedel sowie Loscher und Reinhardt)
tibernommen. In der obigen Gleichung ist die Froude-Zahl Frg, die das Verhalinis

von Tragheits- zu Schwerkraften beschreibt, definiert als

PE‘IQD
Weiterhin kennzeichnet m die Gesamimassenstromdichte des Gemisches und

kit den kritischen Druck bezeichnet, der fir Wasser den Wert 221,29 bar besitzt.

Fr

5.1 Kowalczewski

Die Koeffizienten in der Gleichung fir S' wurden von Kowalczewski [KOJ-64] fur
das Kaliemittel R1 2 experimentell zu

Bi=0,71,B,=1,B3=0,5,B4=-0,045,B5=1,Bg =0

bestimmt. Kowalczewski weist anhand experimenteller Daten von Baldina und Pe-
tersen [KUS-63] nach, daB3 dieses Modell auch auf Wasser-Dampf-Strémungen
angewendet werden kann. Hierbei bleiben die Koeffizienten B, - B gleich, nur B4
besitzt in diesem Fall den Wert 0,71.



42 ¢ —¢ Modelle

5.2 Kiitiikciioglo und Njo

Anhand von experimentellen Daten von Rouhani und Becker [ROS-63] bestimm-
ten Kitiikctioglu und Njo [KUA-65] einen weiteren Satz Konstanten fiir Wasser-

Dampf Stromungen. Diese besitzen die Werte

Bi=1,B2=1,B3=0,5,B4=-0,2,B5=2,Bs=0

Die Korrelation ist gultig fur

0.1 Frep < 1000
sowie
p/ Pxit < 0,65

5.3 Friedel

Friedel [FRL-74] hat fur das Kaltemittel R12 den Koeffizienten B, sowie die Expo-

nenten B, - Bg durch systematische Variation der maf3geblichen EinfluBgréBen zu

By =0,539, B, =1,B3=0,561, B4 =-0,321, Bs = 1,0162, Bs =0

bestimmt. Die Korrelation ist gultig fur

5 bar < p < 23,5 bar,
500 kg/sm? < m < 4100 kg/smg,
0,006 m < D < 0,15 m.

5.4 Loscher und Reinhardt

Wahrend die Korrelationen von Kowalczewski, Kutlkctioglo und Njo sowie Friedel
fur aufwartsdurchstromte vertikale Rohre gilt, leiten Loscher und Reinhardt [LOS-
73] anhand eigener Experimente in einem Rohr mit einem Durchmesser von 50,9
mm mit den Kaltemitteln R11 und R12 sowie in der Literatur verfiigbaren Daten fir
R22 eine analoge Korrelation fiir Stromungen in waagerechten Rohren ab. Im
Gegensatz zu den drei (brigen Modellen besitzt der Exponent B, einen Wert
ungleich Null.



¢ —¢ Modelle 43

Der Koeffizient bzw. die Exponenten besitzen im einzelnen die folgenden Werte:
Bi=1,B,=1,39,B3=0,8, B4 =-0,25, Bs = 3,4, Bg = -0,22.

Das Modell von Ldscher und Reinhardt ist dafir bekannt im Bereich sehr kleiner
Massenstromdichten Werte flr S' kleiner 0 zu liefern. In diesem Fall kann fiir den

Volumendampfanteil € in guter Naherung der Wert € = 0 angenommen werden.

Der Gultigkeitsbereich der Korrelation wird von den Autoren mit
15 mm < d <  60mm,
0,01 < p/pwit < 0,36 bar,
15 < pp/pg < 900

angegeben.
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6 Dampfgehaltsverteilung in ruhenden Medien

Eine weitere Klasse von Korrelationen zur Bestimmung des Dampfvolumenanteils
in Zweiphasenstromungen wurde speziell fir Flissigkeits/Gas-Gemische mit frei-
en Oberflachen entwickelt. Das bekannteste Anwendungsbeispiel ist hierbei die

Messung von Flllstdnden in Blasensdulen, Verdampfem, Destillierb6den, etc.

Generell existieren fur das Problem der Filistandsmessung zwei theoretische
Grenzwerte. Der untere Grenzwert fiir den Fullstand ergibt sich unter der Annah-
me, da3 Dampf und FlUssigkeit vollig separiert sind, der obere unter der Annah-
me, daf3 der gesamte Dampf homogen in der Flussigkeit verteilt ist. Der tatsach-

liche Fullstand liegt zwischen diesen beiden Grenzwerten.

In Bild 6.1 ist die Phasenseparation in einem offenen Behélter dargestellt. Die in
den Behalter eingeperlten Gasblasen steigen in der Mitte des Behélters auf. Hier-
bei ist die Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen abhéngig vom Auftrieb sowie dem
Stromungswiderstand, der wiederum mafgeblich von der Viskositat und der Ober-
flachenspannung bzw. der GroBe der Gasblasen abhéngt. Die in der Fliussigkeit
aufsteigenden Gasblasen haben eine Liftwirkung auf die Flissigkeit, die in Wand-
ndhe wieder nach unten strdmt. In der Néhe der Behalterwand befinden sich
jedoch aufgrund der Wandreibung nur wenige Blasen [MAF-82]. Im stationdren
Zustand entspricht der in den Behélier eingespeiste Dampfmassenstrom dem am

Gemischspiegel separierten Dampfmassenstrom.

Rein empirische Korrelationen zur Bestimmung des Dampfvolumenanteils bzw.
der Blasenaufstiegsgeschwindigkeit zeigen jedoch eine unbefriedigende Uberein-
stimmung mit experimentellen Daten. Ferner ist auch die Extrapolation auf andere
Durchmesser, Driicke bzw. Stoffsysteme fraglich. Eine bessere Ubereinstimmung
mit den Experimenten zeigt hingegen eine zweite Klasse von Modellen, bei der
ausgehend von einer Dimensionsanalyse Produktansétze dimensionsloser Kenn-

zahlen abgeleitet werden.
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11 Abstromender Dampf

Dampfdom

|__— Dampfseparation durch
Zweiphasengemisch _ die freie Oberfiiche

kontinuierdiche Phase: -
FlUssigkeit ]~

diskontinuierliche Phase:
Dampiblasen

Bewegungsrichtung des Z

Dampfes

Bewegungsrichtung
der Flissigkeit

Bild 6.1: Dampfseparation aus einem Zweiphasengemisch mit freier Oberflache
[VIH-80].

Bei allen Modellen ist die Leerrohrgeschwindigkeit des Dampfes die Haupteinfluf3-
grdBe bei der Bestimmung des Dampfvolumenanteils bzw. der Relativgeschwin-
digkeit zwischen den Phasen in Blasensaulen. Zwischen beiden Parametern be-
steht eine direkie exponentielle Abhéngigkeit. Einen starken EinfluB besitzt auch
der Systemdruck. Mit steigendem Druck nimmt der Dichteunterschied zwischen
den Phasen ab, folglich vermindert sich der Auftrieb der Gasblasen in der Fliussig-
keit und die Verweilzeit nimmt zu. Bei gleichen Driicken und gleichen Dampfein-
speiseraten werden in Behaltern mit einem kleineren Durchmesser héhere Volu-
mendampfanteile gemessen. Dies erklart sich aus dem erhdhten Impulsaustausch
der Dampfphase sowohl mit der Flissigkeitsphase als auch mit den Behéalterwan-
den. Hierdurch verzégert sich das Aufstiegsverhalten der Blasen im Behélter und
erklart, warum der effektive Wert der Aufstiegsgeschwindigkeit einer Einzelblase
kleiner ist als der theoretische Wert in einer unendlich ausgedehnten Fliissigkeit.
Der Fullstand der reinen Flissigkeit besitzt hingegen nur einen geringen EinfluB
auf den volumetrischen Dampfvolumengehalt. Die Fillhohe der reinen Fllssigkeit
ergibt sich bei einer idealen Separation der Phasen. Bei kleinen Dampfieerrohrge-
schwindigkeiten zeigen die Experimente von Viecenz [VIH-80] eine geringfligige
Abnahme des Volumendampfanteils mit steigender Fillhéhe.
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6.1 Empirische Modelle

Bei den empirischen Modellen wird in der Regel die Blasenendaufstiegsgeschwin-
digkeit in unendlich ausgedehnten Behaltern berechnet und mit Korrekturfaktoren
zur Beriicksichtigung der Einflusses von Behéalterwanden, sowie von Wechselwir-
kungen zwischen Blasen in Schwérmen versehen. Weiterhin entwickelte Margulo-
va ein empirisches Modell speziell fir den Hochdruckbereich. Als EinfluBgréBen
werden hier nur der Systemdruck sowie die Leerrohrgeschwindigkeit der Gaspha-
se berlcksichtigt.

6.1.1 Einzelblasenaufstiegsmodelle

Die Einzelblasenaufstiegsmodelle basieren auf den Uberlegungen von Behringer
[BEH-36], der als einer der ersten die Aufstiegsgeschwindigkeit von Einzelblasen
in Flussigkeiten untersuchte. Hierbei vernachléssigt Behringer sowohl Geschwin-
digkeits- als auch Dampfvolumenanteilsverteilungen lUber dem Strémungsquer-
schnitt. Die Geschwindigkeit einer Blase in der sie umgebenden Fliissigkeit be-
stimmt Behringer anhand der Summe aus der Leerrohrgeschwindigkeit des Gemi-
sches j und der Aufstiegsendgeschwindigkeit einer Einzelblase in einem unendlich

ausgedehnten Behélter ug, ... Es gilt
uBl = -‘+UB|,°° .

Der Dampfvolumenanteil € des Gemisches ergibt sich dann anhand

mit jg als Leerrohrgeschwindigkeit der Gasphase.

6.1.1.1 Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit

Es gibt verschiedene Modelle (z.B. Peebles und Garber, Brauer, Lund) zur Be-

rechnung der Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit. Diese werden nachfolgend im
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Detail vorgestellt. Ein Vergleich der unterschiedlichen Modelle zeigt eine gute

Ubereinstimmung.

In der Literatur ist es Ublich, die Blasenaufstiegsgeschwindigkeit als Funktion des
Blasendurchmessers darzustellen (vgl. Bild 6.2). Generell werden hierbei vier

verschiedene Bereiche unterschieden.

1,0E+00 e S

1,0E-01

1,0E-02

Blasenendaufstiegs-
geschwindigkeit [m/s]

1,0E-03
0,01 0,1 1 10 100

Blasenradius [mm]

Bild 6.2: Blasenendaufstiegsgeschwidigkeit in Abhangigkeit vom Blasenradius.

Im ersten Bereich (Kurve zwischen A und B) sind die Blasen sehr klein und besit-
zen aufgrund des dominanten Einflusses der Oberflachenspannung eine Kugel-
form. Anhand von experimentellen Beobachtungen wurde erkannt, daB die Blasen
eine starre Oberflache (vgl. Bild 6.3) besitzen und sich quasi wie Feststoffpartikel
verhalten. Der Aufstieg der Kugelblasen in der Flissigkeit erfolgt auf einer nahezu
geraden Bahn, wobei die seitlichen Pendelbewegungen der Blase mit dem Auge

kaum wahrnehmbar sind.

Die Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen ergibt sich anhand einer Bilanzierung der
an den Blasen angreifenden Krafte. Dies sind die Auftriebskraft Fa, die Wider-
standskraft Fy; sowie die Beschleunigungskraft Fg. Da nachfolgend nur stationére
Zustande betrachtet werden, besitzt Fg den Wert Null.



Dampfgehaltsverteilung in ruhenden Medien 49

Blasen mit beweg-
licher Phasengrenze
Kugelblase @
O (Bereich B - C)

Kugelblase mit Ellipsoidblase

T > Schirmblase
starrer Oberflache (Bereich C - D) (BereichD - E
(Bereich A - B) bzw. D - E")

Bild 6.3 : Blasenformen von Blasen mit unbeweglicher sowie beweglicher Pha-
sengrenze [BRH-71].

Far Blasen mit starrer Oberflache, d.h. Blasengré3en bis maximal 0,2 mm, wird

der Strémungswiderstand der Blase anhand des Stokes'schen Gesetzes berech-
net. Es gilt

Fa =Fuwi
(Pr—PG)9 Ve =27Ng Dy Ug. -

In der obigen Gleichung bezeichnen pr und pg die Phasendichten, g die Gravita-

tionskonstante, Vg das Blasenvolumen mit

T 3
Ve, =—Dyg ,
B=g B

Nnm die dynamische Viskositat, Dg den Blasendurchmesser und ug.. die Blasen-
endaufstiegsgeschwindigkeit. ‘

Mit zunehmender Blasengrdf3e tritt innerhalb der Blasen eine Zirkulationsstromung
auf (Bereich B - C). Dadurch ist der Geschwindigkeitsgradient an der Phasen-
grenzflache sowie der Stromungswiderstand kleiner als der der volumengleichen
starren Blase. Die Blasengeschwindigkeit steigt mit wachsendem Durchmesser
an, wobei im Vergleich zur starren Blase bis zu 1,5-fach groBere Strdbmungsge-
schwindigkeiten beobachtet werden [BRH-71].

Im Bereich C - D andern die Blasen ihre Form und besitzen nun die Gestalt von
Ellipsoiden. Das Achsenverhéltnis steigt zunachst mit wachsendem Durchmesser

an und bleibt ab einem bestimmten Wert des Blasenradius Rg konstant. Die Ellip-
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soiden flachen mit zunehmendem Blasenduchmesser immer weiter ab und gehen
in eine nahezu scheibenférmige Blase Uber. Bei ihrem Aufstieg verursachen die
periodisch hinter den Blasen auftretenden Wirbel eine taumelnde Blasenbewe-
gung und die Blasen steigen auf einer schraubendhnlichen Bahn auf. Hierbei
nimmt die Steigung der Schraubenbahn mit steigendem Durchmesser ab und der
von der Blase auf der Schraubenbahn zuriickgelegte Weg zu. Da die Blasenend-
aufstiegsgeschwindigkeit nur die axiale Geschwindigkeit, d.h. die Uberwundene
Hoéhendifferenz pro Zeiteinheit beschreibt, ist die Steiggeschwindigkeit in Wirklich-
keit deutlich kleiner als die Bahngeschwindigkeit der Blasen. Die Blasenendauf-
stiegsgeschwindigkeit sagt somit sehr wenig tber die wahre Bewegung der Blasen

aus.

Bei einem weiteren Anwachsen der Blasen bekommen diese eine regellose Form.
Von verschiedenen (phantasievollen) Autoren wurde eine Ahnlichkeit mit gedffne-
ten Schirmen festgestellt und fiir diese Blasenart der Begriff Schirmblase einge-
fihrt. Charakterisiert wird die Schirmblase durch die Ausbildung durch kontinu-
ierliche Formanderungen, wodurch eine stetige Anderung der Bewegungsrichtung
hervorgerufen wird. Allerdings ist hierbei keine Periodizitat festzustellen. Dartiber
hinaus kénnen sich innerhalb der Blasen verschiedene Teilbereiche mit gegensei-
tig rotierenden Wirbeln ausbilden, die zu weiteren Verformungen der Blasenkontur
fihren [BRH-71].

Habermann und Morton‘ sowie Peebels und Garber

Habermann und Morton [HAW-56] untersuchten experimentell den Blasenaufstieg
in Behéltern und bestimmten hierbei die Aufstiegsgeschwindigkeit in Abhangigkeit
von der Blasengré3e. Die Ergebnisse prasentieren sie in einem Diagramm analog
zu Bild 6.2.

Peebles und Garber [PEF-53] leiteten anschlieBend fiir die einzelnen Bereiche
empirische Korrelationen fiir die Aufstiegsendgeschwindigkeit ab (vgl. Tab. 6.1).
Diese sind in Bild 6.4 dargestellt. Hierbei fallt auf, daB im Bereich D - E die Blasen-
aufstiegsendgeschwindigkeit unabhéngig von der BlasengroBe ist. Dies beruht

letztlich auf der Annahme, daf3 die Dichte der Gasdichte gegeniiber der Dichte der
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Flussigkeit vernachléssigt werden kann, was jedoch nur fiir geringe Systemdichten
zutrifft.

Tab 6.1: Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit nach Peebles und Garber [PEF-53].

Bereich Blasenendaufstiegs- Giiltigkeitsbereich
geschwindigkeit ug..
2 ——
A-B U = 2Re? (P —Pa)g Reg < 2
' Mg
0,52
B-C Ug,. =033¢°7| B | Rei 2 < Reqi < 4,02 K:02*
’ Mg
0,5
C-D Uy =135 —2 4,02 K%' < Reg < 3,1 K25
, Pr Ry
0,25
D-E Ug. =171 B[EJ 3,1 Ki®*°< Reg
- Pr

Die Grenzen der Gilltigkeitsbereiche hangen von der Reynolds-Zahl der Blasen
Reg), die definiert ist als

Re,, = 2pg Ug,.. Ry, ’

Nr

und dem Kehrwert der Flissigkeitskennzahl Kk, die definiert ist als

GS

F g(pn _PG)P|2=| Vél

ab. Zur Bericksichtigung des Druckeinflusses wurde die Gleichung von Peebels
und Garber von Harmathy [HAT-60] modifiziert. Die Blasenendaufstiegsgeschwin-

digkeit ug).. berechnet Harmathy anhand

0,25
Ugy.. =1,53(QG(PF|2_PG)J ]
Pr
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Diese Gleichung entspricht der in Bild 6.4 zwischen D und E’ dargestellten Kurve.

Die obere Grenze des Bereiches D - E’ wird hach Harmathy bei Blasenradien Rg

von
0,5
o
e (gpFl)
erreicht.
1,0E+00
3
8L
L -
‘2 o 1,0E-01
- =
c D
c e
e s
3 & 1,0E-02
%
0 5
1,0E-03
0,01 0,1 1 10 100

Blasenradius [mm]

Bild 6.4: Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit nach Peebles und Garber [PEF-53]
und der Modifikation von Harmathy [HAT-60].

Brauer

Eine ausfihrliche Darstellung Gber die Aufstiegsgeschwindigkeit von Luftblasen in
ruhendem Wasser findet sich auch bei Brauer [BRH-71]. Fir die vier Bereiche der
Aufstiegskurven, die sich hinsichtlich BlasengréfBe sowie -form unterscheiden, gibt
Brauer die in Tabelle 6.2 aufgefiihrten Gleichungen an. Diese sind in Bild 6.5 dar-

gestellt.
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Tab 6.2: Blasenaufstiegsgeschwindigkeit nach Brauer [BRH-71].

Bereich Blasenendaufstiegs-
geschwindigkeit ug, ..
A-B U = 2Rez (pr —Pa)g
” 9INg
0,75 2 1,25
B-C Up,. =0,146 g_(_l:‘ﬁa)_s_
(ﬂm / PH) ‘
g0,5
C-D Ug . =191 —"———
o pe’ (2Rg )°°
D-E Ug,. =074¢% (2Rg)**
1,0E+OO T Y ; - 7

1,0E-01 ———— /

A

Blasendaufstiegs-
geschwindigkeit [m/s]

1,0E-02 * /'
A i
1,0E-03 . , ;
0,01 0,1 1 10 100

Blasenradius [mm]

Bild 6.5: Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit nach Brauer [BRH-71].

Lund

Lund [LUK-86] leitet unter Zugrundelegung der Arbeiten von Mersman [MEA-83]
eine bereichsunabhangige Gleichung zur Berechnung der Aufstiegsendgeschwin-
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digkeit von Einzelblasen ug,. ab. Die EinfluBgréBen sind neben dem Blasen-

durchmesser vor allem die Stoffwerte. Die Gleichung von Lund lautet
246 05 s T
Ugie = —E ( )_ [(Az R )3+(A3 Rgi )3] ,
"~ 2Rp py
mit
A, =0,7593 (pg —pa)* ™ "% pgiting"*

A, =2,8284 (pFI —Pa )0 2 5028 pglzs 11l=|1 )

sowie

A; =2(pg —pa)”” 6°7° g*%pg N0

und ist in Bild 6.5 dargestellt.

Verfahrenstechnische Berechnungsmethoden

In den Verfahrenstechnischen Berechnungsmethoden [VTM-88] sind sowohl fiir
Blasen mit unbeweglicher als auch beweglicher Phasengrenzfliche theoretisch
hergeleitete Gleichungen zur Berechnung der Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit

enthalten.

Blasen, die in reinen Flussigkeiten aufsteigen, und deren Radius kleiner ist als der
kritische Radius, besitzen eine Kugelform. Die Phasengrenzflache ist unbeweg-
lich, die Blase selbst aber deformierbar. Der kritische Radius besitzt Werte zwi-

schen 0,5 und 1 mm.

Mit Uberschreiten des kritischen Radius beginnt die Phasengrenzflache zu zirku-
lieren. Falls der durch die Grenzflachenspannung verursachte Uberdruck in den

Partikeln pgmit
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Bild 6.5: Blasenendaufstiegsgeschwindigkeiten von Luftblasen in Abhéangigkeit
von der Blasengréf3e nach Lund [LUK-86].
—_— GV
2Ry,

Py

grof3 genug gegeniiber dem Staudruck ist und die Weber-Zahl, die das Verhaltnis
von Tragheitskraft zu Oberflachenkraft beschreibt, ihren kritischen Wert Weg
Uberschreitet, werden die Blasen zu Ellipsoiden deformiert. Die kritische We-Zahl

héngt ihrerseits wiederum von der Fliissigkeitskennzahl Ke (s.0.) ab. Es gilt

5,6

00325 °
Ke

We,, =

Bei ellipsoidischen Blasen verringert sich mit wachsendem Durchmesser die Frou-
de-Zahl, die das Verhdlinis von Tragheitskraft zu Schwerkraft beschreibt und
definiert ist als

Fr = ugt,aa Pr .
(Pr—Pa)9Dg
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Bei Froude-Zahlen groBBer 55 geht die Ellipsoidblase in eine Schirmblase Uber. Die

Schirmblase ist stabil, solange der Quotient aus der We- und der Fr-Zahl gréBer

als der Wert 32 ist. Ansonsten zerfallen die Schirmblasen wieder.

In Tabelle 6.3 sind flir die einzelnen Bereiche die Gleichungen fiir die Blasenend-

aufstiegsgeschwindigkeiten zusammengestelit. Dariiber hinaus sind in Bild 6.6 die

Blasenendaufstieggeschwindigkeiten Gber dem Blasenradius aufgetragen.

Tab. 6.3: Gleichungen fiir die Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit gemaf3 den

Verfahrenstechnischen Berechnungsmethodem [VTM-88].

Blasenform und Bereich Giltigkeits- Blasenendaufstiegs-
in Bild 6.5 bereich geschwindigkeit u ..
Kugelblase (A - B) 0 < Rog < 0.6 0083 90 "PG)\(QRBI)Z
unbewegliche Oberflache ’ Pa ) Vm
Kugelblase (B - C) 06<Fo. <53K%® | 0136 9(0m ~pa) 076 (2R )"
bewegliche Oberflache ’ BI == ’ Pa vOs
W 56

Ellipsoidblase (C - D) e> K 00525 9(Pr —pa) ol s P 1

. N F 172| 2r"Pe) ) 1 O )
bewegliche Oberflache Fr> 0,55 ( Po ) (pﬂj (2R, )%
Schirmblase (D - E) Fr =55

We/Fr > 32

0,75(2RBI g(pFl ~_pG)

Pg

:
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Bild 6.6: Blasenendaufstiegsendgeschwindigkeiten von Luftblasen in Abhangig-
keit von der BlasengréBBe gemaB den in den Verfahrenstechnischen Be-

rechnungsmethoden [VTM-88] angegebenen Korrelationen.

6.1.1.2 EinfluB von Behalterwinden

Der qualitative EinfluB von Behélterwdnden auf die Blasen wurde bereits zu
Beginn von Kapitel 6 diskutiert. Quantitative Angaben Uber die Verminderung der
Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit ug; .. infolge der Behalterwénde finden sich bei

Habermann und Sayre, Harmathy sowie Collins.

Habermann und Sayre leiteten einen analytischen Ansatz fur den EinfluB von
Behalterwanden auf die Blasenendaufstiegssgeschwindigkeit ug, .. ab. Die Autoren
gehen hierbei von dem Ansatz fiir die Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit im
Stokes'schen Bereich (d.h. Res < 2) aus und beriicksichtigen den Wandeinfiu3
durch Einfihren des Korrekiurfaktors K;. Es gilt

v = 2Ref(pa—pely
o IneK,
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Der Korrekturfaktor ist abhéngig von den Quotienten aus dem Blasen- (Dg) und
dem Behélterdurchmesser D, sowie den dynamischen Viskosititen der Phasen
und kann aus Bild 6.7 entnommen werden. Der obige Ansatz gilt fiir Feststoff- so-
wie Fluidpartikel und wurde anhand zahlreicher Experimente bestétigt.

138 L7 T
60 ohne Wand- 4
- einflul
¥ 40
8
-~
£ 20
=]
X
o
2 13 Me/Mg
ke}
§ 6 )
2 %
4 //
2 /. //
v/
pad
0 0.2 0.4 0.6 08 1.0

Durchmesserverhéltnis Dg,/D

Bild 6.7: Korrekturfaktor Ky zur Bericksichtigung des Wandeinflusses auf die
Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit nach Habermann und Sayre.

Harmathy [HAT-60] beschéftigte sich speziell mit dem Aufstieg von Schirmblasen
und erweitert seinen Ansatz zur Berechnung der Blasenendaufstiegsgeschwindig-

keit um den Faktor Ko. Es gilt

G( 0,25
Ug =1,53(M1_;_Pe_)J K, .
Pr

Der Faktor Kz berechnet sich anhand
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e
m[ =3k

D
und kann ferner Bild 6.8 entnommen werden. In obiger Gleichung kennzeichnet

Eo die Edtvds-Zahl, die das Verhalinis von Gewichis- zur Oberflachenspannungs-
kraft beschreibt

_ D3 9(pr —Pa)
o

Eo

Die obige Korrelation ist gultig fur

% <10 und Eo<4,5,

—Dﬁ <10-0,175{E0—4,5 und 45 <Eo<20

sowie

953'-<0,31 und Eo>4,5.

Collins [COR-67] untersuchte ebenfalls den EinfluB des Behalterdurchmesser Dgp,
auf die Endaufstiegsgeschwindigkeit einer Blase mit dem Durchmesser Dg;. Hierzu
geht er von der Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit in einem unendlich ausge-
dehnterm Medium aus, und bestimmt hierflir Korrekturfaktoren. Hierbei unterschei-
det Collins anhand des aus dem Blasen- und des Behélterdurchmessers gebilde-
ten Quotienten vier verschiedene Bereiche (vgl. Tab. 6.4).
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Bild 6.8: Korrektufaktor Ko zur Berlicksichtigung des Wandeinflusses auf die
Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit nach Harmathy [HAT-60].
Tab. 6.4: EinfluB des Behélterduchmessers auf die Blasenendaufstiegsge-

schwindigkeit nach Collins [COR-67].

Durchmesserver-
haltnis Dgi/Dgn

Geschwindigkeits-

verhaltnis ug/ug,,..

<0,125 1

0,125 - 0,6 1,13 exp(-Da/Dan)
> 0,6 0,496 (Dgy/Dgn)**®
>0,6 0,12 (Dg/Dgn)2

(Kolbenblasen)
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6.1.1.3 Blasenschwarme

Ubersteigt der Volumendampfanteil & den Wert 0,01 besitzen die Blasen einen Ab-
stand von weniger als dem 8-fachen Wert ihres Durchmessers. Es tritt dann eine
gegenseitige Beeinflussung auf, die eine Verminderung der Aufstiegsgeschwindig-
keit bewirkt und in der Literatur als Schwarmbehinderung bezeichnet wird. Dies
hat zwei Ursachen. Die Blasenschwarme verandern zum einen die mittlere Dichte,

d.h. der Auftrieb wird vermindert. Zum anderen erhdhen die Blasen scheinbar die
innere Reibung (Viskositat).

Die bekanntesten Ansatze zur Berechnung von Schwarmbehinderungen stammen
von Zuber und Hench, Richardson und Zaki, Marrucci, Brauer und Labuncov.
Diese werden nachfolgend vorgestellt.

Zuber und Hench

In der Literatur sind zahireiche Ansétze zu finden, in denen der Quotienten aus der
Schwarmaufstiegsgeschwindigkeit und der Einzelblasenendaufstiegsgeschwindig-
keit als Polynomanstz der Form

UBIS _ (1_g)x
Upl,o

dargestellt ist. Hierzu zahlt u.a. das Modell von Zuber und Hench. Es gilt
Xx=3 fOr Dg < 0,05 cm
und

x = (1-g)"° fir 0,05 < D < 2 cm.

Richardson und Zaki

Richardson und Zaki [RIJ-54] verwenden den gleichen Ansatz wie Zuber und
Hench (s.o.). Auch sie multiplizieren zur Berechnung der Aufstiegsgeschwindigkeit
von Schwérmen ugs die Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit der Einzelblase ug .

mit dem Faktor (1—¢)"™, d.h.
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Ugs = Ug .. (1— g)"Ai .

In der obigen Gleichung bezeichnet ng; den Richardson-Zaki Exponenten, der in
Abhéngigkeit von der Re-Zahl der Blase Reg Werte zwischen 2,39 - 4,65 besitzt

(vgl. Tabl 6.5).

Die Geschwindigkeit des Blasenschwarms, die der Relativgeschwindigkeit zwi-
schen den Phasen entspricht, nimmt mit zunehmendem Werten fiir Reg ab.
Gleiches gilt fur gegenseitige Beeinflussung der Dampfblasen nimmt mit zuneh-
mendem Dampfvolumenanteil. Das Modell von Richardson und Zaki gilt nur fur
Dampfvolumenanteile kleiner 0,74, da es bei héheren Dampfvolumenanteilen zur

Ausbildung von Schaumschichten kommt.

Tab. 6.5: Richardson-Zaki Exponent n in Abhangigkeit von der Reynolds-Zahl

der Blasen Reg.

Reynolds-Zahl Richardson Zaki
der Blase Reg Exponent n
< 0,2 4,65
0,2-1,0 -0,03
4,35 Reg,
1,0 - 500 -0,01
4,45 Reg,
> 500,0 2,39

Marucci

Anhand theoretischer Uberlegung entwickelte Marrucci [MAG-65] das nachfolgend

angegebene Modell zur Berechnung des von ugg /ug, ... Dieses lautet

ugs _ (1-¢)?
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Brauer

Far die Geschwindigkeit fester oder fluider Partikel gibt Brauer in [BRH-73] folgen-
de Gleichung fir den Quotienten aus der Schwarmaufstiegsgeschwindigkeit und
der Einzelblasenendaufstiegsgeschwindigkeit an. Es gilt

1
s _||4_ 105 foe)]
Ug o i+ (m/12ef -05

Lund [LUK-86] fiihrte dann die obige Gleichung zwecks einfacherer Handhabung
mittels exponentieller Regression in

Ugis

=exp(-59¢)
UB},e

Uber. Hieran ist zu erkennen, daB der durch Partikelbewegung in Schwarmen ver-
ursachte Impulstransport in der Flissigkeitsphase im Gegensatz zur Bewegung
der Einzelblase nicht mehr vernachlassigt werden kann. Das Verhéltnis von ugs

und ug,.. ist daher stets kleiner als 1.

Labuncov

Labuncov [LAD-60, LAD-68] berechnet die Aufstiegsgeschwindigkeit des Blasen-
schwarms ugs anhand der Multiplikation mit der Blasenendaufstiegsgeschwindig-
keit ug;.. mit dem Korrekturfaktor yg. Dieser berlicksichtigt die Wechselwirkungen

der Blasen in Schwarmen. Es gilt
Ugis = Ugj,.c W1 »

wobei Labuncov die Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit ug.. anhand

( ) 0.25
Vg :1,5[___——"9 p;'z Pe }
Fl

und den Korrekturfaktor yg anhand
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0,2 5
vy =14 Pa | f1-Pe
Pe Pr

berechnet. Den Gasvolumenanteil € bestimmt Labuncov anhand

—1
. u
e=¢ 1+25 | |
um

Das Modell von Labuncov eignet sich zur Berechnung des Gasvolumenanteils von
ruhenden oder langsam von der Flussigkeit (d.h. jr < 0,5 m/s) durchstromten Bla-
sensaulen sowie Kanalen mit groBen Durchmessern (d.h. 177 mm < D < 748 mm).
Den Druckparameterbereich gibt der Autor mit 1 bis 196 bar an. Das Modell von
Labuncov liefert fiir Bond-Zahlen Bo gréBer 500 gute Ergebnisse. Die Bo-Zahl ist

definiert als

Bo =g Dgl (pFI ;pG)

und beschreibt das Verhéltnis von Gewichtskraft- zu Oberflachenkraft. Fir Bo-
Zahlen kleiner 100 machen sich verstarkt Wandeinfliisse bemerkbar und die
Genauigkeit nimmt deutlich ab. Wéhrend das Modell von Labuncov im Bereich
kleiner oder mittlerer Werte flir die Gasleerrohrgeschwindigkeit systematisch zu
geringe Werte berechnet, werden hingegen im Bereich hoher Gasleerrohrge-

schwindigkeiten zu groBe Werte fir € vorhergesagt.

Gravierende Diskrepanzen hingegen zeigt ein Vergleich mit den Hochdruckversu-
chen von Margulova [MAT-53], die bis zu 600% Uberschéizt werden. Daher sieht
Viecenz [VIH-80] den Giiltigkeitsbereich des Modells von Labuncov im hohen
Druckbereich stark eingeschrankt.

6.1.2 Margulova

Neben den Einzelblasenaufstiegsmodellen (vgl. Kap. 6.1.1) wurde von Margulova
[MAT-53] fur das Stoffsystem Wasser-Wasserdampf und Driicke im Bereich von

91 - 190 bar ein weiteres empirisches Modell aufgestelit und anhand eigener Ex-
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perimente in einem Behalter mit einem Durchmesser von 200 mm wberpriift. Der
Volumendampfanteil € ergibt sich nach Margulova direkt als Funktion des System-
drucks sowie der Leerrohrgeschwindigkeit des Dampfes. Es gilt

P lo7s
=[0,576 +0,00414 — |jz"™ .
¢ ( [atm] )JG

Ein Vergleich mit experimentellen Daten von Behringer [BEP-32], die bei geringen
Dricken durchgefiihrt wurden, zeigt eine groBe Streubreite. Weiterhin zeigt ein in
[VIH-80] prasentierter Vergleich mit den Daten von Wilson [WIJ-61] (vgl. Kap.
6.2.1), daB ferner der EinfluB der Leerrohrgeschwindigkeit nicht korrekt wiederge-
geben wird. Im Bereich kleiner Leerrohrgeschwindigkeiten wird der Wert fiir € un-

ter-, im Bereich groBer Volumenstromdichten hingegen deutlich Uberschatzt.

AbschlieBBend bleibt festzustellen, daB Systemdruck und Leerrohrgeschwindigkeit
der Gasphase zwar bedeutende EinfluBgréBen von ¢ sind, aber allein nicht ausrei-
chen, den Volumendampfanteil zu berechnen und sowohl Impulsaustauschvor-

gange mit den Behalterwadnden sowie der fliissigen Phase berlicksichtigt werden
mussen.

6.2 Produktansatze aus der Dimensionsanalyse

In den aus der Dimensionanalyse abgeleiteten Produktansétzen sind verschiede-
ne Kennzahlen (z.B. Froude-Zahl Fr, Weber-Zahl, Bond-Zahl Bo) enthalten. Diese
werden nachfolgend zusammengestellt und anschlief3end die wichtigsten Produkt-
ansétze im Detail vorgestellt.

Die Froude-Zahl Fr beschreibt das Verhaltnis von Tragheitskraft und Schwerkraft
und ist definiert als
i2

Fr= G .
gbp

mit je als Leerrohrgeschwindigkeit der Gasphase, g als Gravitationskonstante und
D.p als Laplace Durchmesser, der dem Blasendurchmesser entspricht und mit Hil-
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fe der Oberflachenspannung der Flissigkeit ¢ sowie den Dichten der Phasen an-
hand

o

Do =Dyp = o>
. ol a(Pr —pPa)

zu bestimmen ist. Die Leerrohrgeschwindigkeit der Gasphase jg wiederum ergibt

sich durch Multiplikation der tiber dem Strémungsquerschnitt und der Behalterho-

he gemittelten Blasenaufstiegsgeschwindigkeit u_B_ mit dem Uber dem ebenfalls

Uber dem Stromungsquerschnitt und der Behélterhdhe gemitteltem volumetrischen

Dampfvolumenanteil £, d.h.

e = e _B-
Die Autoren der nachfolgend angegebenen Modelle tragen den Volumendampf-
anteil ¢ Gber der Froude-Zahl auf und stellen hierbei eine unterschiedliche Abhan-
gigkeit fest. Diesen Wechsel der Abhéngigkeiten deuten sie als Wechsel der
Strémungsform (z.B. von einer Blasen- in eine Schaumstrémung). Generell wer-
den drei verschiedene Stromungsformen unterschieden. Dies sind die sogenannte
homogene Strémung (Blasenstrémung), die heterogene turbulente Strdmung (die
in der Literatur auch als Schaumstrémung bezeichnet wird) sowie die Nebel- oder
Tropfchenstromung. Letztere kommt allerdings nur im Bereich hoher Dampfvolu-

menanteile vor, und soll hier nicht weiter betrachtet werden.

Die Weber-Zahl kennzeichnet den Quotienten von blasen- bzw. tropfenbildender

Oberflachenenergie zu den Schubspannungskréaften und ist definiert als

’ G
We g(pFI _pG) - DBy

- Dg, Dgp

mit Dgn als Behalterdurchmesser. Hierdurch wird das Verhaltnis von Behalterwan-
den auf die Strémung bericksichtigt. Die Bond-Zahl Bo bezeichnet das Verhaltnis

aus der Gewichtskraft zur Oberflichenspannung. Es gilt
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Bo=gDZ, (Eﬂ:ﬂg)
(8

Der EinfluB des Systemsdrucks wird darliber hinaus von diversen Autoren durch
Einflihren des Dichteverhéltnisses

Pa
PR —Pa

berlcksichtigt.

6.2.1 Wilson, Wilson, Grenda und Patterson sowie Meyer und Wilson

Nachfolgend werden die Korrelationen von Wilson [WI1J-62], Wilson, Grenda und
Patterson [WIJ-61] sowie Meyer und Wilson [MEW-64] vorgestellt. Wilson betrach-
tet einen Behalter mit einer ruhenden Flissigkeit. Folglich gibt er den Volumen-
dampfanteil im Behalter in Abhéngigkeit von der Froude- und der Weber-Zahl so-
wie dem Quotienten aus der Gasdichte sowie der Differenz aus der Flissigkeits-
und Gasdichte und der Leerrohrgeschwindigkeit des Dampfes an. Wilson, Grenda
und Patterson modifizierten den Ansatz von Wilson dahingehend, daB sie anstelle
der Leerrohrgeschwindigkeit des Dampfes die Aufstiegsendgeschwindigkeit der
Einzelblase verwenden. Eine weitere Verallgemeinerung wurde dann von Meyer
und Wilson durchgefiihrt. Die Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit wird hier durch
den Quotienten aus der Blasenendaufstieggeschwingigkeit und der Summe aus
der Leerrohrgeschwindigkeit der Fliissigkeit und Blasenendaufstiegsgeschwindig-

keit ersetzt. Daher erlaubt diese Formulierung nun auch die Betrachtung von stro-
menden Sysiemen.

Wilson, Grenda und Patterson [WIJ-61] entwickelten fiir das Stoffsystem Wasser-
Wasserdampf anhand von Experimenten in zwei unterschiedlich groBen Behaltern
(Durchmessern 0,1 bzw. 0,48 m, Hohe jeweils 3,66 m) eine Korrelation flir den
Uber der Behalterhdhe gemittleten Volumendampfanteil £ bei Driicken im Bereich
von 20 bis 41 bar. Den Dampf speiste Wilson mittels einer Sintermetallplatte in
den Behalter ein. Obwoh! die Korrelation von den drei Autoren Wilson, Grenda,
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Patterson verdifentlicht wird, wird diese Korrelation in der Literatur nur als Wilson
Korrelation bezeichnet und unterscheidet sich von der nachfolgend beschriebe-

nen Willson, Grenda, Patterson Korrelation.

Da Wilson, Grenda und Patterson & mit Hilfe einer Differenzdruckmessung be-
stimmten, kénnen sie weder axiale noch radiale Verteilungen von e erfassen. Die

Gleichung fir € lautet

0,17
£=C Fr" We%! {—L} :
Pr —Pa

Nach Auftragen des Produktes aus € und reziproker We-Zahl sowie Dichteverhalt-
nis lber der Froude-Zahl identifizieren Wilson, Grenda und Patterson zwei unter-
schiedliche Abhangigkeiten von &, die sie als Anderung der Strdmungsform, d.h.
den Ubergang von einer Blasen- in eine Schaumstrdmung deuten. Dieser findet
bei kritischen Froude Zahlen von 2 statt. Fir Fr < 2 besitzt C den Wert 0,68 und n
den Wert 0,62. Fur Fr = 2 hingegen ist C = 0,88 und n = 0,4.

Im Anschlu3 hieran wurden von den gleichen Autoren weitere Untersuchungen
zum Blasenaufstieg durchgefihr. Wiederum wurden Behélter mit einem Durch-
messer von 0,1 bzw. 0,48 m verwendet. Die Hohe betrugt diesmal jedoch 1,83 m.
Aus den Experimenten leiteten die Autoren dann folgende Gleichung fiir den

Dampfvolumenanteil ab

_ 0,32
e=CFlWe®® _Pa__|
Pr —Pa

Die gleichen Autoren modifizieren in [W1J-62] das Modell. Bei der neuen, in der Li-
teratur als Wilson, Grenda, Patterson Korrelation bezeichnetem empirischen
Modell [WIJ-62], wird die Froude-Zahl Frg mit der Blasenendaufstiegsgeschwin-
digeit ug.. gebildet, d.h.
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Ug,..
Fry =

0,5
l9yoTalon —po))
Die Konstante C besitzt fiir Blasenstrémungen (d.h. Frg kieiner 5) den Wert 0,136.
und der Exponent a den Wert 1,78. Fir Schaumstromungen (d.h. Frg gréBer 5) ist
C = 0,75 und a = 0,78. Die Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit ug;.. kann dann mit

Hilfe des Dampfvolumenanteils € aus der Leerrohrgeschwindigkeit des Dampfes
berechnet werden. Es gilt

uBl,oo = jG /8 .

Eine weitere Erweiterung des zuvor beschriebenen Modells wurde von Meyer und
Wilson durchgefiihrt [MEW-64]. Sie untersuchten den Aufstieg von Luftblasen in
ruhendem und stromendem Wasser bei Driicken zwischen 41 und 138 bar. Als
Teststrecken verwenden die Autoren vertikale Rohre mit einem Durchmesser von

0,073 m bzw. 0,46 m. Gleichzeitig vergroBerten Meyer und Willson den Druckpa-
rameterbereich auf 41 bar < p < 138 bar.

Aus den MefBwerten leiten die Autoren dann eine Gleichung fiir den (iber der Be-

halterhdhe sowie -umfang gemittelten Dampfvolumenanteil & ab, die in der Litera-

tur als Meyer Wilson Korrelation bezeichnet wird. Es gilt

012,. . \-06
e=C Fr" We Pg la tr ’
Pr—Pa Ia

mit C = 0,564 und a = 0,67 fUr Fr-Zahlen kleiner 1,5 und C = 0,619 und a = 0,47
fir1,5<Fr<10.

Durch das Einfiihren der Leerrohrgeschwindigkeit des Wassers ist die Meyer Wil-
son gegeniber den beiden Vorgangermodellen universeller anwendbar. Bei einer
ruhenden Flissigkeit wird der Term (jaHr)/je zu 1. Die Meyer Wilson Korrelation
ahnelt dann sehr der Wilson Korrelation, wobei sich nur der Faktor C sowie die
Exponenten geringfligig unterscheiden.
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Analog zu den zuvor beschriebenen Verfahren wurde auch von anderen Autoren

Korrelationen fir £ bestimmt. Diese werden nachfolgend kurz vorgestelit.

6.2.2 Sterman, Dementiev, Lepilin

Sterman, Dementiev und Lepilin [STL-56] leiteten anhand von eigenen Messun-
gen an Behéltem mit Durchmessern von 51, 69, 85 und 200 mm sowie experimen-
tellen Daten von Behringer [BEP-32] und Margulova [MAT-53] im Druckbereich
zwischen 1 und 190 bar Bereich fur das Stoffsystem Wasser-Wasserdampf eine

im Vergleich zu Wilson geringfiigig modifizierte Korrelation fiir € ab.

Die Modifikationen betreffen ausschlieB3lich die Bestimmung der Werte fiir den Ko-
effizienten C (1,07 fur Fr < Frigrund 1,9 fr Fr = Fry), den Exponent a (0,4 fir Fr <
Friit und 0,17 flr Fr = Fri: ) sowie die kritische Froude-Zahl (hier Fryy = 3,7) far

den Wechsel der Stromungsform.

6.2.3 Kurbatov

Das Modell von Kurbatov [KUA-53], das fir das Stoffsystem Wasser-Wasser-
dampf in einem Druckbereich zwischen 1 und 190 angewendet werden kann, be-
riicksichtigt als erstes den EinfluB der Fluidviskositaten. Kurbatov validierte sein
Modell anhand eigener Messungen an Behéaltern mit Durchmessern zwischen 51
und 200 mm und den MeBwerten von Behringer [BEP-32] und Margulova [MAT-
53].

Die Korrelation von Kurbatov lautet

0,33 0,22
=067 Fro® Weote|_Pr | Ve |
Pr —Pe Vg

Eine Besonderheit des Modells von Kurbatov ist, daf3 obwoh! keine Unterschei-
dung nach Strdmungsformen wie z.B. bei Wilson, Sterman, Dementiev, Lepilin,
Mersman oder Viecenz vorgenommen wird, eine relativ gute Ubereinstimmung mit

den Experimenten erzielt wird.
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6.2.4 Mersmann

Mersmann beschreibt in [MEA-77] ein iteratives, empirisches Modell zur Berech-

nung des Volumendampfanteils ¢ fiir die Stoffsysteme Wasser-Luft, Wasser-
Quecksilber sowie Wasser-Toluol. Mersmann geht von der Aufstiegsgeschwin-
digkeit der Einzelblase aus und Ubertragt diese auf einen Blasenschwarm, wobei
er postuliert, daf3 die Geschwindigkéit des Schwarms maBgeblich von der Auf-

stiegsgeschwindigkeit der gréBten Blase im Schwarm beeinflu3t wird. Es gilt

° 0,25 033 5 2 166 \00412
e (1-5f™ =014 jq Pri Pri S Pr P '
69(Pr—Ps) Pr—Pq ﬂgl(PFl—PG)Q Pa

Der Exponent nye wird von Mersmann Uiber dem Dichteverhéltnis aufgetragen und
berucksichtigt den Stromungszustand in der Blasensaule. Fiir homogene Blasen-
sdulen besitzt n den Wert 4, bei heterogenen Strdbmungen mit Koaleszenz und
ungleichférmigen BlasengréBenverteilungen den Wert -4.

Anhand des in [MEA-77] angegebenen Diagrammes wurde das nachfolgend an-
gegebene Polynom fur nye bestimmt. Es gilt

Nye =0,4918 Y° —2,8499 Y* + 53759 Y — 4,3945 Y2 +0,41Y +2,0044
mit
Y =log (pe/(pa)-

Fir positive Exponenten besitzt die obige Gleichung 2 Losungen. Aus physikali-

schen Grunden ist jedoch stets die kleinere Loésung zu verwenden.

Das Modell von Mersmann liefert speziell fir kleine Leerrohrgeschwindigkeiten
gute Ergebnisse. Im Bereich hoher Leerrohrgeschwindigkeiten bzw. hoher Driicke
werden in der Regel die Werte fiir & liberschatzt. Dies liegt vermutlich daran, daB

Mersman zur Festlegung des Exponenten ny, MeBwerte fir Bodenkolonnen ver-
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wendet, die bei relativ niedrigen Driicken bzw. geringen Dampfdurchséatzen betrie-

ben werden.

6.2.5 Viecenz

Viecenz [VIH-80] vergleicht die in der Literatur verfligbaren experimentellen Daten
mit den zuvor beschriebenen Modellen zur Berechnung des Volumendampfanteils
und stellt hierbei eine unbefriedigende und nur auf einzelne Teilbereiche be-
schrankte gute Ubereinstimmung fest. Weiterhin erkennt Viecenz, daB in den
bisherigen Modellen der EinfluB der Viskositat nicht oder nur unzureichend be-
riicksichtigt wurde. Seine neue Korrelation fir den mittleren Volumendampfanteil €

lautet

0,585 0,256
e=C Fr"v we®'74| _Pa Al X
PR —Pa Va

In obiger Gleichung bezeichnen vg bzw. vg die kinematische Viskositét der einzel-
nen Phasen. Die Konstante C sowie der Exponent n ermdglichen eine Differen-
zierung zwischen Blasen- (d.h. Froude-Zahlen Fr < 3) und Schaumstromungen
(d.h. Fr-Zahlen = 3). Im ersten Fall besitzt C den Wert 0,73 und n den Wert 0,376.
Im zweiten Fall hingegen ist C = 0,86 und ny = 0,293.

Die Gleichung von Viecenz ist in der Lage, seine eigenen Experimente mit R12
sowie die experimentellen Daten von Behringer [BEP-32], Wilson [WIJ-61],

Margulova [MAT-53] mit einer Genauigkeit von £ 15 % zu bestimmen.
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7 Drift-Modelle

Die in den bisherigen Kapiteln vorgesteliten Modelle basieren auf einer Mittelwert-
bildung der Stromungsparameter (z.B. der Phasengeschwindigkeiten sowie des
hieraus berechneten Schlupfes) tGber dem Rohrquerschnitt und vermachlassigen
Einflisse der Stromungsformen, d.h. die Informationen der radialen Phasenvertei-
lung sowie der Geschwindigkeitsprofile Uber dem Strdmungsquerschnitt. Die nach-
folgend beschriebenen Modelle zur Berechnung des volumetrischen Dampfgehal-
tes berlicksichtigen eine ungleichférmige Verteilung der Phasengeschwindigkeiten

sowie des Dampfgehaltes Gber dem Strdmungsquerschnitt.

7.1 Wallis

Bei dem Modell von Wallis [WAG-69] wird die Drift-Flux jer zwischen den Phasen
mit Hilfe der effektiven Geschwindigkeiten bestimmt. GemaB Kapitel 2 gilt

jem =e(1-g)(ug —ug) .

Je nach Strémungsform, Stoffdaten des Gemisches sowie dessen Dampfvolumen-
anteils unterscheidet Wallis drei verschiedene Stromungsformen (Blasenstrd-
mung, heterogene turbulente Stromung und Troépfchenstromung) fur die er Korre-
lationen zur Berechnung von jgg angibt.

Fur Blasenstromungen gilt
jorn = Ug. € (1- £)?,

mit ug. als Blasenendaufstiegsgeschwindigeit, die Wallis anhand einer geringfi-
gig modifizierten Form der Gleichung fiir die Blasenendaufstiegsgeschwidigkeit im
Bereich D - E von Peebles und Garber (vgl. Kap. 6.1.1.1) berechnet. Es gilt

0.25
Ug.. =1,18(9 G(PF;’PG)] .
Pr
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Im Bereich der heterogenen turbulenten Strémung berechnet Wallis den Drift-

Flux anhand
o =Ug. €

wobei Wallis diesmal zur Berechnung der Blasenendaufstiegsgeschwindigkeit die
Gleichung vom Harmathy [HAT-60]

( 0,25
Ugy.. =1,59{————g AP pe)) .
' Pr

verwendet. Im Bereich der Trépfchenstrémung schlagt Wallis die Gleichung
jern =Ug. g2 (1-¢)

vor. Die Tropfchengeschwindigkeit wird anhand

0,25
0 =1’4(g G(pmz—pa)]
Pa

berechnet.

7.2 Bankoff

Das Modell von Bankoff [BAS-60] miindet zwar in seiner Endbeziehung in einer
Korrelation fir den Dampfanteil (vgl. Kap. 4.3), zahlt aber aufgrund seines theore-
tischen Hintergrundes sowie seiner physikalischen Annahmen zur Klasse der Mo-
delle, die eine radiale Dampfvolumenanteils- bzw. Geschwindigkeitsverteilung be-
riicksichtigen. Bankoff betrachtet ausschlieBlich Blasenstrdmungen mit einer fein
dispersen Blasenverteilung und nimmt an, daB die ortliche Driftgeschwindigkeit
zwischen den Phasen gegeniiber der mittleren Stromungsgeschwindigkeit ver-
nachlassigbar ist, d.h. die Phasen lokal die gleiche Geschwindigkeit besitzen.
Bankoff geht von dem nachfolgend angegebenen Potenzansatz fiur die Gemisch-
geschwindigkeit u(r) Gber dem Radius des Rohres aus.
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ufr) _(ry"
U (R
In obiger Gleichung kennzeichnet un.x den Maximalwert der Geschwindigkeit in

der Rohrmitte bei r = R und u(r=0) = 0. Weiterhin unterstellt Bankoff, da3 sich das

Maximum der Blasenkonzentration im Zentrum des Kanals befindet und zu den

Randern hin abnimmt. Zusatziich nimmt Bankoff an, dal3 auch die radiale

Verteilung des Dampfvolumendampfanteils Giber einen Potenzansatz beschrieben

=0
gmax R ,
mit gr=0)=0. Das Entstehen von Schlupf erkiart Bankoff dadurch, daB die Maxi-

malwerte des Dampfvolumenanteils im Bereich der Maximalwerte der Gemischge-

werden kann, d.h,

schwindigkeit anzutreffen sind, und damit die Gber dem Strémungsquerschnitt ge-
mittelte Dampfgeschwindigkeit groBer als die mittlere Flissigkeitsgeschwindigkeit
ist.

Nach Einsetzen der beiden obigen Gleichungen in die Kontinuitatsgleichung und
Integration Uber dem Stromungsquerschnitt folgt schlieBlich

1
1+—-——(1—_X)Pﬁ
X Pr

= KBan € .

Kgan kennzeichnet in obiger Gleichung den Stromungsfaktor, der definiert ist als

_2(m+n+mn){m+n+2mn)
B T+ 1)@n+1)(m+1)2m+1)

wobei Kgan je nach Stromungsprofil Werte zwischen 0,7 und 0,9 besitzt. Fir Was-
ser-Dampf Strdmungen gibt Bankoff eine empirische Gleichung zur Berechnung
des Kgan Wertes an. Diese lautet

Kgan =0,71+0,3209-2 .
Prrit
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In obiger Gleichung bezeichnet p den Druck in der Einheit bar und pyit den kriti-
schen Druck, der den Wert 221,21 bar besitzt. Allerdings geht hierdurch die All-

gemeingultigkeit verloren.

7.3 Zuber und Findlay

Zuber und Findlay [ZUN-65] erweiterten den Ansatzes von Bankoff dahingehend,
dafB3 sie den EinfluB der érlichen Driftgeschwindigkeit zwischen den Phasen be-
riicksichtigen. Daher ist das Modell von Zuber und Findlay im Gegensatz zu dem

Modell von Bankoff nicht auf bestimmte Strémungsformen beschrankt.

Zuber und Findlay beschreiben die Relativgeschwindigkeit der Phasen mit Hilfe
des Ansatzes von Behringer [BEH-36]. Dieser besagt, da3 die Geschwindigkeit
der Dampfblasen in einem Gemisch sich als Summe der mittleren Gemischge-
schwindigkeit uy, sowie der Endgeschwindigkeit einer in einer ruhenden Flissigkeit

und unbeeinfluBt von Wanden aufsteigenden Einzelblase ug.. ergibt. Es gilt
uBI = Um +UB|'°° .

Die mittlere Gemischgeschwindigkeit berechnet sich anhand der Gesamtvolumen-
stromdichte und der Querschnittsfliche A und kann in je einen Anteil fur die Flis-

sigkeits- bzw. die Dampfphase aufgespalten werden, d.h.

VY (VatVp)

u
™A A

Analog zu Behringer definieren Zuber und Findlay an jeder Stelle des Stromungs-
querschnittes eine lokale Relativgeschwindigkeit zwischen den Phasen ug, die als

Up = Ug—UR

definiert ist. Ferner fiihren die Autoren lokale Phasendriftgeschwindkeiten ein, die
die relative Bewegung jeder einzelnen Phase gegeniiber der 6rilichen Bewegung
des Gemisches beschreiben. Diese entspricht der lokalen Volumenstromdichte j.
Es gilt
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und
Ug = J+ Ug; .

Zur Berechnung der makroskopischen Geschwindigkeiten werden nun gemas der
in Kap. 2 beschriebenen Mittelungsvorschriften die mikroskopischen Geschwindig-

keiten mit den lokalen Phasenanteilen gewichtet und Giber dem Strdmungsquer-
schnitt integriert, d.h.

14 14 1A

KJEUGdA KIE]CIA —A‘-IEUdoA
0 _Ab +A0
1Tean 1fean 1Liean
Ajp Ao Ao

Der Term links des Gleichheitszeichens entspricht der makroskopische Phasenge-
schwindigkeit ug (vgl. Kap. 2). Erweitert man den zweiten Term in der obigen Glei-

A
chung mit % | jdA , so erhalt man den Ausdruck
0
1A
Ay

Jeor

A
ARl

A
oA

:t>|—~

1A

>l—=

1
A
Co kennzeichnet den sog. Phasenverteilungsparameter, der als Quotient des Mit-

telwertes des Produktes aus Volumenstromdichte j und dem Dampfvolumenanteil

£ sowie dem Produkt der einzelnen Mittelwerte

1A
—fejdA
C,=—»R0
R NS R
AlJaAg e

definiert ist. Durch Einfihren der GroBe C, wird bericksichtigt, daf3 in engen Ka-
nalen die Zweiphasenstromung durch die umgebenden Wande beeinfluBt wird.
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Auf die Berechnung des Phasenverteilungsparameters wird in Anhang A ausfihr-

lich eingegangen.

Der dritte Term in der obigen Gl. ist der sog. Drift-Term, d.h. die mit dem mikrosko-

pischen Dampfvolumenanteil £ gewichtete Driftgeschwindigkeit ug;

Somit erhalt man fiir ug den von Zuber und Findlay vorgeschlagenen Ansatz

UG = Coj+uGl .

Zur Berechnung von ug miissen somit der Parameter Cy und die Driftgeschwindig-
keit ug; bekannt sein. Aus dem Vergleich mit experimentellen Daten steliten Zuber
und Findlay fest, da3 Co im wesentlichen konstant ist und in Abhangigkeit vom
Druck Werte zwischen 1,1 und 1.3 annimmt (vgl. Anhang A).

Der zweite unbekannte Parameter, die Phasendriftgeschwindigkeit ug;, ist nach
Zuber und Findlay eine Funktion der Aufstiegsgeschwindigkeit der Blasen sowie
des Dampfgehaltes. Damit ergibt sich eine Abhé&ngigkeit von der jeweils vorliegen-
den Stromungsform. Fir Schaumstromungen berechnen Zuber und Findlay die

Phasendriftgeschwindigkeit anhand

0,25
U = C[GQ(PFI -PG)]
Gj 2 .
Pri

Die Konstante C empfehlen Zuber und Findlay unter zu Hilfenahme von Untersu-
chungen von Harmathy [HAT-60] bzw. Peebles und Garber [PEF-53] die Werte
1,18 bzw. 1,53. Analog schlagen Zuber und Findlay fiir den Bereich der Blasen-
strémung die nachfolgend angegebene Gleichung vor:

05
U_G; — 0’35[09 (pFIZ— Pe)il _
PR
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Die Gber dem Strdmungsquerschnitt gemittelte Gleichung fiir die Phasendriftge-
schwindigkeit des Dampfes, 4Bt sich bei Vernachlassigung des Schiupfes zwi-
schen den Phasen in die Korrelation von Bankoff Gberfithren. In diesem Fall be-
sitzt die Phasendriftgeschwindigkeit und somit folglich auch der gesamte zweite
Term des Nenners den Wert Null. Der Phasenverteilungsparameter ist dann der
Kehrwert des Bankoff-Parameters Kgap,.

7.4 Kelly, Dougall und Cantineau

Nach Kelly, Dougall und Cantineau [KER-74] ergibt sich die Driftgeschwindigkeit
der Dampfphase als Funktion des Dampfvolumenanteils ¢ sowie des Phasenver-

teilungsparameters Cop. Kelly et al. gehen hierbei von dem Ansatz von Zuber und
Findlay

. 14,
Ug =Coj+qu=C0K6fjdA+

aus und berechnen den zweiten Term rechts des Gleichheitszeichens, der auch
als Drift-Term bezeichnet wird, dergestalt, daB dessen Extremwert die Gegen-
strombegrenzung ergibt. Die Gegenstrombegrenzung ug, berechnen Kelly, Dou-
gall und Cantineau anhand der Korrelation von Pushkina und Sorokin [PUO-69]

1/4
UgL = 3_2{%@.} .
v

Uber den Zusammenhang mit der Einhiillenden-Theorie ergibt sich nun der Drift-
Term zu

Ug1 Co (1- £Cy )

qu = y
eC, +m2\/—gﬂ(1 -£G,)
G
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wobei die Autoren vereinfachend annehmen, daB der Phasenverteilungsparame-
ter Cp den Wert 1,0 und die Konstante m den Wert 0,7 besitzt. Die Korrelation
liefert fir das gesamte Spekirum der Dampfvolumenanteile (O<e<1) einen Drift-
Term. Die Verwendung der Korrelation von Pushkina und Sorokin fuhrt hier auch
zu einer Unabhanigkeit der Drift Gleichung vom hydraulischen Durchmesser des

Rohres.

7.5 Kataoka und Ishii

Von Kataoka und Ishii [KAI-86] wurden Blasenaufstiegsmodelle in stagnierenden
Fliissigkeiten verschiedener Autoren (z.B. Wilson, Carrier, Styrikovic und Filimo-
nov) ausgewertet und in einer eigenen Korrelation zusammengefaBt. Kataoka und
Ishii konzentrieren sich hierbei auf die Strdmungsformen Blasenstromung, Pfro-
pfenstrémung, Kolbenstrdomung und aufgewihlte, turbulente Strémung mit & <
60%. Als Korrelationsansatz benutzen Kataoka und Ishii hierbei die Drift-Flux-

Theorie von Zuber und Findlay (vgl. Kap. 7.3), in die sie geeignete dimensionslose

Kennzahlen wie den dimensionslosen hydraulischen Durchmesser D;,yd

. Dhyd

Dy = e,
hyd pe

Q(PFI = PG)
die Zahigkeitskennzahl N, g

Nr

PrO, 7

g(pFI = PG)

und die dimensionslose Phasendriftgeschwindigkeit Vé‘j

V+~ — VG]

po . N
: 4, GQ(PFI - PG)
Pél

einfithren. Fir Dpyg < 30 gilt
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0.809 —0.157
V¢, =0.0019 Dy 4 (%(i} N;0502
Fi

und fiir Dpyg > 30

—0.157
Vg =0.03 [Pﬁ] a2
Pri

Das zuvor beschriebene Modell gilt fiir Rohrdurchmesser zwischen 1 - 61 cm und
Dricke zwischen 0,1 - 13,8 MPa. Fir eine stagnierende Wasserstrémung, in die

Luft bzw. Wasserdampf eingeleitet wird, spezifizieren Kataoka und Ishii die Ge-
nauigkeit ihres Drift-Modells mit + 20 %.

Y& o005
- Berechnungsgleichung (7 MPa) +
X
= o A & e
° _
£ ~
E Berachnungsgleichung (0.1 MPa)
(&)
8 0.01 4
g @
E : O LuftWasser-Strdmung bei 0.1 MPa
O Wasserdampf/Wassaer-Stromung
g . untersucht von verschisdenen Autoren,
7 1 Korrelation zusammengestelit von Ishii:
2 * + Carler
e ® Styrikovic
<ED £ Filimonov
5 0001 T ——— O — pesgessm———
1 10 100 1000
« » N *
Dimensionsloser hydraulischer Durchmesser D,
Bild 7.1: Dimensionslose Driftgeschwindigkeit {iber dimensionslosem hydrauli-
schen Durchmesser nach Kataoka und Ishii
7.6 Sudo

Analog zu Kataoka und Ishii hat auch Sudo [SUY-80] die in der Literatur verfligba-
ren Daten zum Blasenaufstieg in stagnierenden Wasserstrémungen ausgewertet.
Anders jedoch als Kataoka und Ishii geht Sudo jedoch nicht von von der Drift-Flux-
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Theorie von Zuber und Findlay (d.h. Aufteilung in Driftgeschwindigkeit und Profil-

schlupf) aus, sondern korreliert direkt den Dampfvolumengehalt € mit dem Dampf-

volumenstrom.

Mit Hilfe einer Dimensionsanalyse entwickelt Sudo den Potenzansatz

mit

und

Y =aX®,

0.128
( ; ]
D2
Y VQPH hyd 1

0.125
N &
Mg

0.82
X = Na jGT]G .

0.2
Pﬂ .
Pa

Sudo unterscheidet die drei Stromungsformen (Blasen- bzw. Ubergang Blasen-

und Pfropfenstromung, vollentwickelte Pfropfenstromung und Ringstrémung) und

bestimmt hierfiir die Koeffizienetn a und b (vgl. Tab. 7.1).

Tab. 7.1: Korrelationsparameter des Potenzansatzes von Sudo.
Stromungform a b X
Blasenstromung
Ubergang Blasen- 5,23.10°3 -0,704 <510™
Pfropfenstromung
vollentwickelte 9.3.102 -0.3253 5.10%<X<4-10°
Blasenstrdomung ’ ’ -
Ringstrémung 5,4-10" 0 4.103<X
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Das Modell von Sudo gilt fur vertikale Rohre mit einem Durchmesser von 6.3 -
48.5 cm, Dricke von 0.6 - 11.1 MPa und einer Volumenstromdichte der Fliissigkeit

jr kleiner 0.3 m/s. Die Genauigkeit des Modells von Sudo liegt bei + 15%.

7.7 Chexal-Lellouche

Das Modeli von Chexal-Lellouche [CHB-861, CHB-862, CHB-89], das in der Lite-
ratur auch als EPRI-Korrelation bezeichnet wird, ist geeignet die Driftgeschwindig-
keit bzw. der Phasenverteilungsparameter G, fiir vertikale, auf- sowie abwartsge-
richte Gleich- und Gegenstromungen sowie CCFL (Counter Current Flow Limita-
tion) in Rohren mit Durchmessern zwischen 0,01 - 1 m und Driicken zwischen 1
bar und dem kritischen Druck zu berechnen.

Das Modell basiert auf Potenzanséatzen fiir die Driftgeschwindigkeit sowie den
Phasenverteilungsparameter Co, die bis zu 20 Korrelationskonstanten enthalten.
Diese wurden von Chexal-Lellouche durch Korrelation einer groBer Datenmenge
(ca. 1500 MeBwerte) bestimmt. Das Modell ist sehr aufwendig. Zusétzlich ist bei
der Handhabung ist zu beachten, daB z.T. amerikanische Einheiten verwendet
werden.

Zur Berechnung des Phasenverteilungsparameters Cy sowie des Drift-Flux ist die
Kenntnis des Drucks, des Rohrdurchmessers sowie der Leerrohrgeschwindigkei-
ten der Phasen notwendig. Diese besitzen positive Werte, falls sie das Rohr auf-
wanrts durchstromen und negative Werte bei Abwartsstromungen. Der Phasenver-
teilungsparameter Gy wird nun wie folgt berechnet:

1—exp(-Dpe)
1—exp(-Dp) _

“o =Kot (1-Ko)e']

In obiger Gleichung berlicksichtigt Dp die Druckabhéngigkeit, wobei Dy anhand

DP — 4p!€rit
{P (Preir — P)]
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berechnet wird. In obiger Gleichung bezeichnet pyit den kritischen Druck, der flr
Wasser den Wert 221,29 bar besitzt. Weiterhin ist der Faktor Kq definiert als

0,25
Ko=D,+(1-Dp)| 22|
PFi

wobei fir D, das Minimum aus 0,8 und dem Parameter D3 der wiederum Uber

D, = !
8 " [1+ exp(-Re/60000)]

zu bestimmen ist. In obiger Gleichung kennzeichnet Re die Reynolds-Zahl. Es gilt
Re = Reg fiir Reg > Rer oder Reg < 0 und Re = Reg fir Reg < Rep. Die Re-

Zahlen sind wie folgt definiert:

Reg= xmD
Ne
und
Re,={1-X)mMD
Mg

Der Exponent r aus der Gleichung fiir den Phasenparameter Cy ist definiert als

r=|1+1578¢ |1-D,) .
Pr

Die Phasendriftgeschwindigkeit des Gases ug; berechnet sich nach dem Modell

von Chexal-Lellouche anhand

u o Jog 0,25
Gj Fi —Pa K
=141 1-e)"TEZE,E
[ﬁ(s] [ p'2:l ] ( ) 3 =4 5

bzw. nach Umrechnung von ft/s in m/s

u (Pr—pPc)og -
G _ L~ Pa K1
—3_-0,42097| YR _£G/PY -
/] [ ) } (1-e)" E3E4Es
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mit Ky = D; fir Reg > 0 bzw. Ky =min[0,65; 05exp(Reg/4000)] fiir Reg < 0. Der
Faktor E; berechnet sich fiir Es=,/150(p /pg ) <1 anhand

e 1

in allen anderen Fallen hingegen besitzt C; den Wert 1. Der Parameter C; ist wie-
derum definiert als

Es

E, = :
7T 1-E,

Der Parameter E4 hangt von der Strdmungsrichtung der Phasen ab, wobei die 3
Falle gleichgerichtete Aufwértsstromung, gleichgerichtete Abwértsstromung sowie
Gegenstromung mit aufwartsgerichteter Gas- und abwartsgerichteter Fliissigkeits-

strémung zu unterscheiden sind.

Fur den Bereich der Gleichstrdmung existiert immer eine Losung, die unabhéngig
von der GroBe der Volumenstromdichten jg und jg ist. Firr eine gleichgerichtete
Aufwartsstromung (d.h. beide Leerrohrgeschwindigkeiten sind positiv) ist

E,, =max|0,5; 2exp(~ ]ReH]/6OOOO)] ,

fur eine gleichgerichtete Abwartsstrémung (d.h. beide Leerrohrgeschwindigkei-
ten sind negativ)

E,=2(E/2)",

mit

0.4 0,25 g 2
E =2exp[3§i:g0} “{%‘] [Reg["*" —1,?5lﬂem§°’osexp( iﬁeﬁw%”

und
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]
~ [1+0,05(Req| /350000

E12

In obiger Gleichung bezeichnet Dy einen sog. Referenzdurchmesser, dieser be-
sitzt den Wert 0,125 it (bzw. 0,0381 m).

Fur Gegenstromungen existieren flir ein gegebenes Paar von Leerrohrgeschwin-
digkeiten zwei Losungen fur den Dampfvolumenanteil €. Soll der kleinere der bei-
den Dampfvolumenanteile bestimmt werden, d.h. gge=max (g4; &2) berechnet sich
E4 wie zuvor fir den Fall der gleichgerichteten Abwértsstrdomungs beschrieben. Im

anderen Fall, d.h. gge=min (g4; €2) berechnet sich E4 als Minimum von

Eq = min(z(Eﬁ/z)Em;z(E11/2)E12(—]:;FLJ+1—(15'—11 o LRed ]] .

IF im 60000

Der Fall entspricht einer L6sung unterhalb der Gegenstromgrenze, der zweite Fall

einer Losung exakt auf der Gegenstromgrenze. In der obigen Gleichung bezeich-
net j die Grenzleerrohrgeschwindigkeit der Fliissigkeit, die z.B. anhand der in

Anhang B angegebenen Korrelationen fiir einen gegebenen Wert der Dampfieer-

rohrgeschwindigkeit berechnet werden kann.

Der Koeffizient Es berechnet sich in Abhangigkeit von der GroBe Eg, die definiert

D 0.6
Eg=| —2| .
Dhyd

in der obigen Definition kennzeichnet D, einen Referenzdurchmesser, der den
Wert 0.3 ft (= 9,14 cm besitzt). Fiir Es > 1 ist Es = 1, flir Eg < 1 hingegen berechnet

sich Es anhand

ist als

1
L —

mit
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7.8 Cunningham und Yeh

Cunningham und Yeh [CUJ-73] haben Mef3daten fiir den Dampfvolumenanteil €
far vertikale Strémungen in Zwischenraumen von Stabbiindeln in Abhéngigkeit der
Phasenvolumenstromdichten fiir Dampf jg bzw. Flissigkeit jg korreliert. Als experi-
mentelie Datenbasis dienten hierzu Stabbiindel-Experimente des amerikanischen
Reaktorherstellers Westinghouse. Die Versuchsstrecke umfafit 480, elektrisch be-
heizte Brennstébe mit einer Ldnge von 3660 mm. Dies entspricht einem 15 x 15

Brennelement mit einer ausreichenden Berandung von Brennstaben benachbarter
Brennelemente zur Vermeidung von Randeineinfliissen.

Nach Cunningham und Yeh berechnet sich der lokale Dampfvolumenanteil (z),

mit z als Laufldnge des Stabbiindels, anhand

oo 00e( 26 P (1@ T lal) Y
T

mit a=0,67 fir (jo(2)/uxm)<1 bzw. a = 0,47 fir (jg(z)/ Ukw)=1. In der obigen Gl. be-

uegir die Aufstiegsgeschwindigkiet der kritischen Dampfblase. Diese berechnet
rechnet sich anhand

2
Uit = ‘3“\/ IRt -

In obiger Gl. bezeichnet Ryit den Durchmesser der kritischen Dampfblase, der

definiert ist als
1.53 ¥
R,. =| 22 f__.c )
krit [ % } gpL

Die Korrelation gilt fir Driicke zwischen 0.68 - 2.7 MPa und ist im wesentlichen

beschrankt auf die Blasenstromung mit niedrigen Dampfvolumengehalten.
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7.9 Sonnenburg

Das sog. "umfassende” Drift-Flux Modell von Sonnenburg [SOH-94] basiert auf
der Vorstellung, das fiir eine Zweiphasenstromung im wesentlichen zwei Bereiche
zu unterscheiden sind. In diesen folgt sowohl der Druckverlust als auch der
Schlupf unterschiedlichen GesetzmaBigkeiten. Im Bereich niedriger Dampfvolu-
menanteile (d.h. o < 0.8) ist die mittlere Dampfgeschwindigkeit ug nur geringfligig
gréBer als die mittlere Wassergeschwindigkeit ur.. Hierbei wird der Schlupf durch
die Phasenverteilung in einem Rohrquerschnitt bestimmt. Im Bereich hoher
Dampfvolumenanteile (d.h. o = 0.8) hingegen ist ug deutlich gréBer als ur und

der Impulsaustausch zwischen den Phasen bekommt eine groBe Bedeutung.

Der Arbeit von Sonnenburg liegt die Idee zugrunde diese beiden, hinsichtlich der
Mechanismen sehr verschiedenen Stréomungsarten mit einem einheitlichen Ansatz
zu beschreiben und speziell fir reaktortypische Geometrien Berechnungsgleichun-
gen fir den Schlupf bzw. den Dampfvolumengehalt aufzustellen. Bis auf Ishii, der
zwischen rechteckigen und kreisrunden Kanélen unterscheidet, berlicksichtigt kein
anderes der in diesem Bericht vorgestellten Modelle die Form und Abmessung der
Strémungskanéle. Experimente haben jedoch gezeigt, daf3 sich in von kreisrunden
Rohren abweichenden Geometrien erhebliche Abweichungen in der Ausbildung

von Geschwindigkeitsunterschieden einstellen.
Basis flir das Drift-Modell von Sonnenburg ist das Modell von Kelly, da hierbei

(1)  der Driftterm ug; in Abhéngigkeit vom Phasenverteilungsparameter Co aus-
gedruckt wird und folglich die Verwendung des fiir die jeweilige Stromungs-
form zutreffenden und von den geometrischen Abmessungen des Stro-
mungsquerschnitts abhangenden Verteilungsparameters Cy eine korrekte
Berechnung des zugehorigen Drift-Terms erwarten a3t

und

(2)  Flutbeginnkorrelationen zur Berechnung des Drift-Term mit herangezogen

werden.
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Zwischen Drift und Flutbeginn besteht der in Bild 7.2 dargestellte Zusammenhang.
Bei einer Wasser-Dampf-Gegenstrdmung, bei der das Wasser der Schwerkraft fol-
gend nach unten und der Dampf z.B. durch einen aufgepragten Druckgradienten
nach oben stromt, ist eine Strdmung nur innerhalb gewisser Grenzen der Volu-
menstrome maoglich. Wird also einem Strdmungsweg mehr Wasser aufgegeben
als Wasser im Gegenstrom den Dampf passieren kann, wird die UberschuBmenge
oberhalb der Einspeisung aufgestaut (Flutbeginn). Bei einer Steigerung des
Dampfvolumenstroms gelangt man zu dem Punkt, wo kein Wasser mehr nach un-

ten strémen kann (Gegenstromgrenze).

Als Achsen werden in Bild 7.2 die Wurzel der mit den Grenzleerrohrgeschwindig-
keiten der Dampf- (ug.) bzw. der Flissigkeitsphase (ur() normierten Volumen-
stromdichten verwendet. In dieser Darstellung wird der Flutbeginn durch folgende
Geradengleichung beschrieben

. N\05 05
dea | LR 4
UG,L UFiL

Der Flutbegin ist eine Eigenheit des Strdmungsweges, der u.a. durch die geome-
trische Berandung des Kanals sowie dessen Abmessungen festgelegt ist. In An-

hang B sind die wichtigsten Modelle zur Beschreibung des Flutbeginns beschrie-
ben.
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Bild 7.2: Flutbeginn - Darstellung geméf [SOH-94].

Da die Drift-Gleichung auch fir den Flutbeginn gilt, ist ein funktionaler Zusammen-
hang zwischen der Gleichung von Zuber und Findlay sowie den Korrelationen fir
den Flutbeginn zu erwarten. Die Anwendung der Theorie der Einhiillenden - ana-
log zu Kelly et al. - erlaubt hierbei Messungen der Volumenstromdichten zum Zu-
stand Flutbeginn bzw. Kotrelationen des Flutbeginns zur Berechnung der Ge-

schwindigkeitsunterschiede mit heranzuziehen.

In seiner Arbeit [SOH-94] entwickelt Sonnenburg verschiedene Korrelationen fur
unterschiedliche geometrische Durchmesser. Dabei stellt er fest, daB der Flut-
beginn und die Geschwindigkeitsdifferenz zwischen den Phasen mit gleichen geo-
metrischen Parametern korrelieren. Im Gegensatz zur vertikalen Rohrstromung ist
bei einer horizontalen Strdmung der Geschwindigkeitsunterschied vom Gradienten

des Dampfvolumengehaltes abhéngig.

Sonnenburg gibt in [SOH-94] eine allgemeine Berechnungsgleichung fiir die Ge-
schwindigkeitsdifferenz der Phasen. Diese lautet

Vg = Vi = (Co = Cy )i + —IGEL_
G~ VR (o o,Fl)l e(1—2)
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mit

0,F (1‘—8) “

In den obigen Gleichungen kennzeichnen jgr den Drift-Flux, der mit Hilfe der
Grenzleerrohrgeschwindigkeiten zu berechnen ist und Cy bzw. Cyr die Phasen-
verteilungsparameter. Diese Gleichungen kénnen fiir unterschiedliche Strdmungs-
kanale und -formen angewendet werden und erlauben eine Anwendung weit (lber
die allgemein Ublichen Anforderungen (z.B. relavanter Druckbereich, den Wechsel
von Gleich- zur Gegenstrémung, Dampfvolumenanteile von 0 - 100%) hinaus.
Nachfolgend werden fir vier Anwendungsfalle (vertikales Rohr, horizontales Rohr,
90°-Krimmer mit Kreisquerschnitt sowie vertikale Stabbiindel) die Berechnungs-
formeln fir den Drift-Flux, den Phasenverteilungsparameter sowie die Grenzleer-
rohrgeschwindigkeiten zusammengestellt.

Vertikales Rohr mit Kreisquerschnitt

Drift-Flux

. 9 1+4T2’ 1 1+6T?
JGFI:.‘_G—ZGVFICIZ-W T? +Z"“‘6—TT:]

it 7=3Zal
4 Zgug,
Z;,=Ct

und  Z,=1-Z,=GC,(1-¢).
Phasenverteilungsparameter

CO = min[Co,1;Co,2;CO,3]

Coy=1.2-0.2 ,-‘39-
Pr
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Coz =1+(1-e)f1-E,)

(1-e)J1-E,)
1/2
+{1+1.75(1—~£)&5_}

J(1-¢) Ppr

[O,SUG —ugL )
mit E;=1-e 1

Grenzleerrohrgeschwindigkeiten

u _ \/gDmod (pFl - pG)
G,L —
Pa

u _ JgDmod (pFl - pG)
FiL —

Pr
mit Dmod - Dhyd fUl’ D;yd <30
D, =30————  firD., =30
mee g(pa - pFI) v
. D
und Dy, = hyd
9
9(Pr —Pe)

90° - Rohrkrimmer mit Kreisquerschnitt

Drift-Flux
9 1+4T2 [, 1 1+6T2
Jam = EZGVFIC 3Tt T Y1 6T
mit 7-3ZeVre ,
4 Ze Vg,
ZG = Cog
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und Z,=1-Z;=C,(1-¢).
Phasenverteilungsparameter

Co = min[COJ;Co,z;Co,s]

Cos=1.2-02 /-‘3&
Pr

Co, =1+(1—ef1-E,)

1-g)1-E
CO,S =1+ - ( 8)( d) 75
1+1.75(1—s)~p§_}

N(1-¢)  pr

£+

o5iGYaL )
mit Ey=1-¢ 1

Grenzleerrohrgeschwindigkeiten

)

Ugy :0_902\/29H sin® (pg ~pe)
Pa

0.90% |2g Hsin® (PFI _PG)
Ug = 2
0.73 Pr

mit  © = 45 ° (mittlerer Neigungswinkel des 90° Kriimmers)
und KanahdéheH=D

Horizontales Rohr mit Kreisguerschnitt

Drift-Flux
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mit Zg;=Cg.e

und Z,=1-Z;=C,(1-¢).
Phasenverteilungsparameter

Co =min[C, 4;Cy 5]
(1-£)(1-Ey)

141.75(1-epg |-
4{ \/(1"8)PH }

Cop =1.4-0.428
Pr

(O,SUG ~-ug L )
mlt Ed - 1 —e uG

Grenzleerrohrgeschwindigkeit

o(1—¢)
0z
Pa

2gD? (Pr—Pa)

Vg, =1.3225

o(1-¢)
0z
Pr

2gD? (Pr—Pa)

VFlC = 2.481 7

mit ﬂa;f—)o gemaB der folgenden Abbildung:

Dampfstromung

Wasserstrdmung
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Stromung zwischen vertikalen Stabbiindeln

Drift-Flux
9 1+4T% [, 1 1+6T2
Jer = 16 ZGVFIC[ 3T4 T +Z - 6T
mit T 3%aVee ,
4 Zp\Vg
ZG = Coe

und Z,=1-Z;=C,(1-¢).
Phasenverteilungsparameter

G, = min[Cm;Co,a]

Cos=1+ (1=e)i-Ey) 172
. 1+1.75(1—£)p6}

Ja-¢) pn

Cos =(1—e7%)1.35-0.35 |2¢
Pr

(0,5”3 —UG,L)
mit Eg=1-¢ ue

Grenzleerrohrgeschwindigkeiten

Vo, = Q(PFI PG)[1 +tan){ hyd ]]

Ve = cg (pFI PG)
PH uFl
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mit

Dhyd =

D hyd
(¢

dlPr —Ps)



Literaturverzeichnis 97

Literaturverzeichnis

[AHS-70]

[ARA-59]

[BAS-60]

[BEH-36]

[BEP-32]

[BRH-71]

[BRH-73]

[CHB-861]

[CHB-862]

[CHB-89]

S. Y. Ahmad. Axial Distribution of Bulk Temperature and Void Frac-
tion in a Heated Channel with Inlet Subcooling, Trans. ASME, Jour-
nal of Heat Transfer 92 (1970), S. 595-609.

A. A. Armand, G. G. Treshchev. Investigation of the resistance during
the movement of steam-Water mixtures in a heated boiler pipe at
high pressures, AERE Lib/Trans. 816, UK-Harwell, 1959.

S. G. Bankoff. A Variable Density Single-Fluid Model for Two-phase
Flow with Particular Reference to Steam-Water Flows, Trans. ASME,
Ser. C, Journal Heat Transfer 82 (1960), S. 265-276.

H. Behringer. Die Stromung von Fliissigkeits-Gasgemischen in senk-
rechten Rohren, Zeitschrift fir die gesamte Kalteindustrie 43 (1936),
Heft Nr. 3.

P. Behringer. Steiggeschwindigkeit von Dampfblasen in Kesselroh-
ren, VDI-Forschungsheft 356 (1932).

H. Brauer. Grundlagen der Einphasen- und Mehmphasenstrémung,
Verlag Sauerlander, Frankfurt am Main, 1971.

H. Brauer, H. Thiele. Bewegung von Partikelschwédrmen, Chemie-In-
genieur-Technik 45 (1973) 13, S. 909-912.

B. Chexal, J. Horowitz, G. Lellouche. An Assessement of Eight Void
Fraction Models for Vertical Flows, NSAC-107, Electrical Power Re-
search Institute, Palo Alto, Carlifornia, 1986.

B. Chexal, G. Lellouche. A Full Range Drift-Flux Correlation for Verti-
cal Flows, EPRI, NP-3989-SR, Revision 1, September 1986.

B. Chexal, G. Lellouche, J. Horowitz, J. Healzer, S. Oh. The Chexal-
Lellouche Void Fraction Correlation for Generalized Applications,



98

Literaturverzeichnis

[CHJ-67]

[CHJ-71]

[CHJ-721]

[CHJ-722]

[CHK-80]

[CLR-66]

[COR-67]

[CUJ-73]

[DIG-71]

Proceedings of the NURETH-4, Karlsruhe, 10.-13. Oktober 1989, S.
996-1002.

J. M. Chawla. Wédrmeibergang und Druckabfall in waagerechten
Rohren bei der Strémung von verdampfenden Kéltemitteln, VDI-For-
schungsheft 523, VDI-Verlag, Disseldorf, 1967.

J. M. Chawla, P. van Béckh. Kritische Massenstromdichte von Fliis-
sigkeits/Gas-Gemischen, Chemie-Ingenieur-Technik 43 (1971), Heft
20, S. 1106-1108.

J. M. Chawla. Impuls- und Wérmelibertragung bei der Strémung von
Flissigkeits/Dampfgemischen. Chemie-Ingenieur-Technik 44 (1972),
Heft 3, S.118-120.

J. M. Chawla. Reibungsdruckabfall bei der Strémung von Flissig-
keits/Gas-Gemischen in waagerechten Rohren, Chemie-Ingenieur-
Technik 44 (1972), Heft 1 und 2, S. 58 - 62.

K. S. Chung, C. P. Liu, C. L. Tien. Flooding in Two-Phase Counter-
current Flow, Il Experimental Investigation. Physicochem. Hydrdyn.,
Vol. 1, Nr. 2-3, S. 209-220, 1980.

R. Clift, C. L. Pritchard, R. M. Neddermann. Effect of Viscosity on the
Flooding Conditions in Wetted Wall Colums, Chem. Eng.Sci., Vol. 22,
S. 87-95, 1966.

R. Collins. The Effect of a Containing Cylindrical Boundary on the
Velocity Of a large Gas Bubble in a Liquid, J. Fluid Mech 28 (1967).

J. P. Cunnigham, H.-C. Yeh. Experiments and Void Correlation for
PWR Small- Break LOCA Conditions, in: Trans. ANS, 1973, S. 369-
370.

G. E. Dix. Vapor Void Fraction for Forced Convection with Subcooled
Boiling at Low Flow Rates, NEDO-10941, 1971.



Literaturverzeichnis 7 99

[DUA-79]

[FRL-74]

[HAT-60]

[HAW-56]

[HEG-63]

[HEG-93]

[HUG-63]

[HUJ-75]

[ISM-77]

[JOA-64]

A. E. Dukler, L. Smith. Two-Phase Interactions in Countercurrent
Flow, Studies of the Flooding Mechanism, NUREG, CR-0617, NRC
Washington D.C., 1979.

L. Friedel. Modellgesetz fiir den Reibungsdruckverlust in der Zwei-
phasenstrémung, Dissertation, TU Hannover, 1997.

T. Z. Harmathy. Velocity of Large Drops and Bubbles in Media of Infi-
nite or restricted Extend, A.1.Ch.E. Journal, Vol 6 (1960), S. 281-288.

W. L. Habermann, R. K. Morton. An Experimental Study of Bubbles
Moving in Liguids, Am. Soc. of Civil Eng., Transactions, S. 227-252,
1956.

G. F. Hewitt, G. B. Wallis. Flooding and Associated Phenomena in
Falling Film Flow in a Tube, AERE R-4022, United Kingdom Atomic
Energy Authority, May 1963.

G. Hetsroni. Flow Regimes, Pressure Drop and Void Fraction, Short
Courses on Multiphase Flow and Heat Transfer. Bases, Modelling
and Applications in A: The Nuclear Power Industrie B: The Process
Industries, Zlrich, 22.-26. Marz 1993.

G. A. Hughmark. Holdup in Gas Ligquid Flow, Chem. Engng. Progr. 58
(1962) 4, S. 62-65.

J. Huhn, J. Wolf. Zweiphasenstrémung gasfirmig/fiiissig, VEB Fach-
buchverband Leipzig, 1. Auflage, Leipzig 1975.

M. Ishii. One-Dimensional Drifi-Flux-Model and Constitutive Equa-
tions for relative Motion Between Phases in Various Two-Phase Flow
Regimes, ANL-77-47, October 1977.

A. B. Jones. Hydrodynamic Stability of a Boiling Channel, 1ICAPL
2170. KAPL 2290, Part 4, 1964,



100

Literaturverzeichnis

[KAI-86]

[KER-74]

[KOJ-64]
[KRH-84]

[KUA-53]

[KUA-65]
[KUS-63]
[LAD-60]

[LAD-68]

[LES-60]

[LOR-49]

l. Kataoka, M. Ishii. Prediction of Pool Void Fraction by New Drift Flut
Correlation, NUREG/CR-4657, ANL-86-29, Juni 1986.

R. D. Kelly, R. S. Dougall, B. J. Cantineau. Application of Drift-Flux to
Loss of Collant Analysis, in: Trans. ASME, New York, 74-WA/hT-40,
November 1974.

J. J. Kowalzewski. Two-Phase Flow in an Unheated and Heated
Tube, Dissertation ETH Zirich, Nr. 3466, Julins Verlag, Zlrich 1964.

H. Kroning. Untersuchungen von Gas-Flssigkeits-Stromungen in

vertikalen Kanélen. Dissertation, Universitdt Hannover, 1984.

A. V. Kurbatov. The Bubbling and the Problem of Critical Loads in

Steam Separation, Trans. of the Power Inst., M. V. Molotow, Vol. 11,

. Moscov, 1953.

A. Kuitiokctoglu, D. H. Njo. Dampfvolumenanteil (Void) beim Ver-
dampfen, TM-IN-307, EIR-Wirenlingen, Schweiz, Juni 1965.

S.S. Kutateladze. Osnovy teorii teploobmena, Moskau: Masgiz 1962,
S. 456.

D. A. Labuncov. Obobscennye zavisimosti dlja teplootdaca pri

puzyr’kovom Kipenii zidkostej, Teploenergetika (1960) 7, S. 76 - 81.

D. A. Labuncov, . P. Komjuchin, E. A. Zacharova. Parosoderzanie
druchfaznogo adiabatnogo potoka vertikalnych kanalach, Teploener-
getika (1960) 7, S. 62 - 67.

S. Levy. Steam-Slip - Theoretical Prediction from Momentum Model,
Trans. ASME, Ser. C, Journal Heat Transfer 82 (1960), S. 113-124.

R. W. Lockhart, R. C. Martinelli. Proposed Correlation of Data for Iso-
thermal Two-Phase, Two Component Flow in Pipes, Chemical Engi-
neering Progress Vol. 45 (1949), Nr. 1, S. 39.



Literaturverzeichnis 101

[LOS-73]

[LUK-86]

[MAF-82]

[MAG-65]

IMAJ-62]

[MAR-48]

[MAT-53]

[MEA-77]

[MEA-83]

[MEW-64]

K. Léscher, W. Reinhardt. Der Dampfgehalt von Einkomponenten-
strémungen bei ausgebildeter adiabater Strdmung im horizontalen
Rohr, Dissertation, TU Dresden, 1973.

K. Lund. Druckentlastung flissigkeitsgefiillter Apparate, Dissertation
TU Hannover, 1996.

F. Mayinger. Strémung und Wérmelibergang in Gas-Flissigkeitsge-
mischen. Springer Verlag, Wien New York, 1982.

G. Marrucci. Rising velocity of a Swarm of Spherical Bubbles, Ind.
Eng. Chem. Fundam., 4, 1965, S. 224.

J. F. Marchaterre, B. M. Hoglund. Correlations for Two-Phase Flow,
Nucleonics 20, Nr. 142, 1962.

R. C. Martinelii, D. B. Nelson. Prediction of Pressure Drop During
Forced Circulation Boiling of Water, Trans. ASME 70, August 1948,
S. 695-702.

T. H. Margulova. An Experimental Investigation of the Relative Velo-
city of Vapour in Bubbling Through a Layer of Water at High Pres-
sure, Trans. of the Power Inst,, M. V. Molotow, Vol. 11, Moscov,
1953.

A. Mersmann. Auslegung und MaBstabsvergréBBerung von Blasen
und Tropfensédulen. Chemie-Ingenieur-Technik 49 (1977), Heft 9, S.
678 - 770.

A. Mersmann, I. Beyer von Morgenstern, A. Deixler. Deformation,
Stabilitédt und Geschwindigkeit fluider Partikel, Chemie-ingenieur-
Technik 55 (1983), Heft 11, S. 865 - 867.

W. C. Meyer, J. F. Wilson. Steam Volume Fractions in Flowing and
Non-Flowing Two-Phase Mixtures, Transaction of the American Nuc-
lear Society (ANS-Transactions) 7 (2), November 1964, S. 507-508.



102

Literaturverzeichnis

[NAH-77]

[PEF-53]

[PRA-70]

[PUO-69]

[RIH-78]

[R1J-54]

[ROS-63]

[ROS-69]

[SMS-70]

[SOH-94]

H. Nabizadeh-Araghi. Modellgesetze und Parameteruntersuchungen
ftr den volumetrischen Dampfgehalt in einer Zweiphasenstrémung,

Dissertation, Technische Universitdt Hannover, 1977.

F. W. Peebles, H. J. Garber. Studies on the motion of Gas Bubbles in
Liguids, Chemical Engineering Progress, Vol. 49 (1953), S. 88-97.

A. Premoli, D. Franesco, A. Pirna. An empirical correlation for evalua-
ting two phase mixture density under adiabatic conditions, European

Two-Phase Group Meseting, Milan, ltaly 1970.

O. L. Pushkina, Y. L. Sorokin. Breakdown of Liquid Film Motion in
Vertical Tubes, Heat Transfer Soviet Research, 1, Nr. 5, September
1969, S. 56 -64.

H. J. Richter, G. B. Wallis, K. H. Carter, S. L. Murphy. Deentrainment
and Countercurrent Air-Water Flow in a Model PWR Hot Leg, Thayer
Scool of Engineering, Darthmouth College Hanover, Final Report
NRC-0193-9, 1978.

J. F. Richardson, W. N. Zaki, Sedimentation and Fluidization: Part I,
Trans. Instn. Chem. Engrs., 32, 1954, S. 34 - 53.

S. Z. Rouhani, K. M. Becker. Measurement of Void-Fraction for Flow
Heavy Water in a Vertical Round Duct. AE-106, 1963.

S. Z. Rouhani. Modified Correlations for Void and Two-Phase Pres-
sure Drop, AB Atomenergi, Intermnal Report, AE-RTV-841, Marz 1969.

S. L. Smith. Void Fractions in Two-Phase Flow: Correlation Based
Upon an Equal Velocity Head Model. In: Proc. Instn. Mech. Engrs.,
Vol. 184, Pt 1, Nr. 36, S. 647-664, 1969-70.

H.-G. Sonnenburg. Berechnung der Phasendifferenzgeschwindigkeit
von Wasser und Dampf in geometrisch unterschiedlich berandeten
Kanélen. Dissertation, TU Berlin, Fachbereich 6, 1994.



Literaturverzeichnis 103

[STL-56]

[SUY-80]

[THJ-64]

[VGU-62]

[VIH-80]

[VTM-88]

[WAG-61]

[WAG-69]

[WIJ-61]

[W1J-62]

L. S. Sterman. The Correlation of Experimental Data for Vapour
Bubbling through a Liquid. Zd. Tech. Fiz 26, 1519 (1956).

Y. Sudo. Estimation of Average Void-Fraction in Vertical Two-Phase
Flow Channel under Low Liquid Velocity, in: Joumal of Nuclear Sci-
ence and Technology, Vol.17, No. 1, 1980, S. 1-15.

J.R.S. Thom. Prediction of Pressure Drop during Forced Circulation

Boiling of Water, International Journal Heat and Mass Transfer 7
(1964), S. 709-724.

U. H. von Glahn. An empirical relation for predicting void fraction with
two-phase steam water flow, NASA TN-D-1189, 1962,

H.-J. Viecenz. Blasenaufstieg und Phasenseparation in Behéltemn bei
Dampfeinleitung und Druckentlastung, Dissertation, Technische Uni-
versitat Hannover, 1980.

F. Liepe (Herausgeber), Verfahrenstechnische Berechnungsmetho-
den (Teil 4), Deutscher Verlag fur Grundstoffindustrie, Leipzig 1988.

G. B. Wallis. Flooding Velocities for Air and Water in Vertical Tubes,
AEE Winfrinth, Report AEEW-R-123, Dezember 1961.

G. B. Wallis. One-dimensional Two Phase Flow, Mc Graw-Hill Book
Company, 1969.

J. F. Wilson, R. J. Grenda, J. F. Patterson. Steam Volume Fraction in
a Bubbling Two Phase Mixture, Transactions of the American Nucle-
ar Society (ANS-Transactions) 4 (1961), Nr. 2, Seite 356-357.

J. F. Wilson. The Velocity of Rising Steam in a Bubbling Two Phase
Flow Mixture, Transaction of the American Nuclear Society (ANS-
Transactions) 5 (1962), S. 151-152.



104

Literaturverzeichnis

[Z1S-64]

[ZUN-65]

S. M. Zivi. Estimation of Steady-State Void Fraction by Means of Mi-
nimum Entropy Production, Trans. ASME, Ser. C, Journal Heat
Transfer 86 (1964), p. 247-252.

N. Zuber, J. A. Findlay. Average Volumetric Concentration in Two-
Phase Flow Systems. Transactions of the ASME, Journal of Heat
Transfer, November 1965, S. 453-468.



Anhang A A-l

Anhang A:

Berechnung des Phasenverteilungsparameter C,

Wie bereits in Kapitel 7 beschrieben, kennzeichnet der Phasenverteilungspara-
meter Co eine KorrekturgréBe zwischen der ungleichmaBigen und gleichmaBigen
Verteilung des Dampfgehaltes (iber dem Strémungsquerschnitt. Fiir Rohrstromun-
gen besitzt C, folgende Werte (vgl. Bild A.1):

reine Gasphase Co=1,
Ringstrémung Co— 1,
Blasenstromung Co=1.2-1.3,
entwickelnde Profile Co<1-Cp=1,
Beginn Blasenbildung Co<<1,

reine FlUssigkeitsstrémung Co=0.

Die im obigen Kapitel angegebene Definitionsgleichung fiir den Phasenvertei-
lungsparameter Gy

1 -
~ (2idA -
C A/{SJ _ &}
" Tiida Lizaa el
Aa A

kann nur mit Kenntnis der Dampfgehalts- und Geschwindigkeitsprofile entlang der
Stromung berechnet werden. Beide Profile sind sowoht theoretisch als auch expe-
rimentell schwer zugénglich. Nachfolgend werden die wichtigsten theoretischen
und empirischen Modelle zur Bestimmung von Co diskutiert. In der Regel ist es je-
doch nicht notwendig die Phasenverteilung Giber dem Rohrquerschnitt zu kennen,
sondern es genlgt die Kenntnis des mittleren volumetrischen Dampfgehaltes an
jeder axialen Position des Stromungskanals.
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Bild A.1: Phasenverteilungsparameter C.

A.1  Zuber und Findlay

-

100% Dampf (G,=1.0)

Ringstromung  (C, +1.0)

Blasensirémung (C,~1.2 - 1.3)

(Cy~1.0)
Profil
entwickelt
sich

(C;<1.0)

. Beginn der (Co<<1.0)

Blasenbildung

_ . Keine (C,=1.0)

Dampfblasen

Zuber und Findlay [ZUN-65] versuchen die Verteilungen flir die ortliche Stro-

mungsgeschwindigkeit sowie den Dampfvolumenanteil fiir eine axialsymmetrische

Stromung auf theoretischen Wege abzuleiten. Die Verteilung der beiden GrdéBen

beschreiben die Autoren mit Hilfe der Potenzansatze




Anhang A A-lll

und

emew [y 1Y

€ —Ew R/
In den beiden obigen Gleichungen kennzeichnen r die aktuelle Position innerhalb
des Rohres an der die Volumenstromdichte sowie der Dampfvolumenanteil be-
stimmt werden soll, R den Rohrradius, der Index M oériliche GréBen in der Rohrmit-

te und der Index W ortliche GroBen an der Rohrwand. Bei Einsetzen der obigen

Gleichungen in die Definition fir den Profilfaktor ergibt sich Cy in Abhangigkeit von
ew schlieBlich zu

bzw. in Abhéngigkeit von ey

Co=1+ m+2 (1+Sﬁ" d }

m+n+2 g m+2

An den obigen Gleichungen ist zu erkennen, da3 z.B. im Falle des unterkilhiten
Siedens der Phasenverteilungsfaktor Co immer Werte kleiner als 1 besitzt. Dies ist
plausibel, da die an der Wand gebildeten Blasen nach dem Abiésen von der Wand
kondensieren. Folglich besitzt das Dampfgehaltsprofil an der Wand ein Maximum
und es gilt gy >¢. Im thermischen Gleichgewicht hingegen kénnen die Blasen
existieren und sammeln sich nach dem Ablésen von der Wand im Zentrum des

Rohres. In diesem Fall ist e,y <& und G, wird gréBer als 1.

Unter der Annahme, dafB der ortliche Dampfvolumenanteil an der Wand signifikant
geringer ist als in der Mitte, wird der Variationsbereich des Phasenverteilungspa-
rameters von Zuber und Findlay zwischen 1 und 1,5 angegeben. Ferner stellen die
Autoren eine Abhangigkeit vom Druck und der modifizierten Froude-Zah! Fr' fest
(vgl. Tab. A.1). Diese ist definiert als
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Fr'= Pa i
(Pri—Po)gD
Tab. A.1:  EinfluB von Druck und Froude-Zahl auf den Phasenverteilungspara-
meter.
Druck Froude-Zahl Fr’
[bar] 14 30 50-60 80 333
20 1,23 1,14
40 1,38 1,33 1,25 1,19 1,1
70 1,33 1,25 1,2 1,08
120 1,19 1,11 1,1 1,09 1,08
A.2 Rouhani

Rouhani [ROS-69] schlégt zur Berechnung des Phasenverteilungsparaters im Be-
reich des unterklhlten Siedens folgende empirische Gleichung vor

Co =1+0,2(1—x)Fr5>2 |

In obiger Gleichung kennzeichnet Frg die Froude-Zahl der Flissigkeit, die definiert
ist als

und mit der Massenstromdichte m des Gemisches zu bilden ist.
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A.3 Dix

Von Dix [DIG-71] wird ebenfalls fir den Bereich des unterkiihlten Siedens eine

weitere empirische Korrelation zur Berechnung des Phasenverteilungsparameters

Co angegeben. Diese lautet
1 b
Co =é{1+(7—1] } ,
€

mit b als Exponenten der definiert ist als

~0,1
b=|PE| .
Pa

Aufféllig an der Korrelation von Dix ist, daB der Phasenverteilungsparameter nur
vom Dampfmassenstromanteil und dem Dichteverhiltnis der Phasen, nicht aber
vom Massenstrom abhéangt. Bei einer Extrapolation der Korrelationen von Rouhani
als auch der von Dix in den Bereich htherer Dampfvolumenanteile, werden im
Vergleich zu den Messungen zu kleine Werte fiir Cq berechnet.

A.4 Nabizadeh

Nabizadeh [NAH-77] stellt merkliche Abweichungen zwischen den anhand der ver-
schiedenen Berechnungsmethoden bestimmten Phasenverteilungsparameter fest.

Daher greift er nochmals das theoretische Modell von Zuber und Findlay auf und
erweitert dieses maf3geblich.

GemaB Nabizadeh [NAH-77] kann der Phasenverteilungsparamter Co mittels der

Potenzbeziehung
Na o \1-22nNg
Co=¢ 1+ Fr1f Be (l—l)
n Pr X
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bestimmt werden. In der obigen Gleichung wird der EinfluB des Auftriebs auf die
Phasenverteilung mit Hilfe der Froude-Zahl Fr beriicksichtigt. Die Froude-Zahl Fr
ist mit der Gemischmassenstromdichte m zu bilden, d.h.
. 2
Fr= 2m .
Pr9b

Der Parameter ny, ist eine Funktion des Dichteverhélinisses der Phasen und defi-

Nna = O,G_EEI___pG .
V PR

In Bild A.2 ist der Phasenverteilungsparameter Cy in Abhangigkeit von Druck und

niert als

Dampfmassenstromanteil fir Fr = 15 dargestellt. Bei niedrigen Dampfmassen-
stromanteilen besitzt Co; Werte kleiner 1. Dies bedeutet, da3 der Dampfvolumen-
anteil im betrachteten Strémungsquerschnitt in Wanddnahe ein Maximum auf-
weist. Fir mittlere Werte von x nimmt der Phasenverteilungsparameter G, Werte
groBer 1 an. Hierdurch werden Strémungszusténde charakterisiert, bei denen die
Dampfkonzentration im Zentrum des Strémungsquerschnittes ein Maximum auf-
weist. Beispiel hierfir sind die Ringstrdbmung oder die Blasenstromung. Fir hohe
Dampfmassenstromanteile, strebt Gy gegen 1, d.h. es liegt eine Sprihstromung
mit einer gleichméaBigen Verteilung der Tropfen Giber dem Strémungsquerschnitt

VOr.

Das Modell von Nabizadeh, daB3 seibst fiir den Bereich des unterkiihiien Siedens
gilt, wurde umfangreich mit eigenen Messungen sowie in der Literatur verfligbaren

Experimenten verifiziert.
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Bild A.2: Verteilungsparameter als Funktion des Dampfmassenstromanteil sowie
des Drucks fur Fr = 15 nach Nabizadeh [NAH-77].

A.5 lishi

Ausgehend von dem Dampfvolumengehalt der vorliegenden Stromungsform einer
Ring-/Trépfchenstrdomung versucht Ishii [ISM-77] mittels verschiedener Korrelatio-
nen den Phasenverteilungsparameter Co und den Drift-Term zu bestimmen. Auf-
bauend auf den Berechnungsmethoden von Zuber und Findlay Gbernimmt Ishii
vollstandig die entsprechenden Berechnungsvorschiften fir die Pfropfen- und die
turbulente Strémung. Dabei wird der Bereich niedriger Dampfvolumengehalte
durch konstante Verteilungsparameter beschrieben, wahrend bei hohen Dampfvo-
lumengehalten eine funktionale Abhangigkeit zwischen den Verteilungsparame-

tern und den Dampfvolumengehalten zu verzeichnen ist.

Bei einer Ringstromung und einer Ring/Tropfenstromung werden von Ishii hierbei
getrennte Impulsbilanzen auigestellt. Infolge der Einfihrung des Parameters Ejy,

der den volumetrischen Anteil der flissigen Phase beschreibt, der in Form von
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Tropfen in der Dampfstrdmung vorliegt, wird eine llickenlose Beschreibung aller

dazwischenliegenden Stromungszustande mdglich.

Fir den Phasenverteilungsparameter Cp gilt folglich durch die Verwendung der

Phasendichten in Abhangigkeit von E4 (entrained droplets):

Co=1+ (1—e)1-Eq) s bzw. (1)
e+[1+1.75(1—8)pa]
\/EPFI

Fir den Drift-Term ergibt sich als Folge einer Interpolation zwischen Trépfchen-

und Ringstréomung in Abhéngigkeit von Eq :

UGJ=1+

(1-g)(1-Ey) dDhyd(1—8)(1——Ed)+ (1-e)E, 9(0n —pa)o 174
£+|i1+1.75(1—g)pc_;]"2\/ 0.015p e+ (-2, ‘E{ 2 ]
\/EPFI

mit

[o,s“G —-ugL )
Ed = 1 - e uG .

Fir ausgewdhite Geometrien (vertikale und horizontale Rohre, 90°-Krimmer,
Stabbiindel) finden sich Korrelationen zur Berechnung der Grenzleerrohrge-
schwindigkeit ug, in Kap. 7.9.
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Anhang B:

Berechnung der Gegenstrombegrenzung

Derzeit existieren eine Vielzahl von Korrelationen fiir Berechnung der Gegen-
stromgrenze. Die Modelle basieren auf z.T. recht unterschiedlichen Vorstellungen.
Ein Teil der Autoren geht davon aus, diese Begrenzung als eine Folge wachsen-
der Instabilidt zwischen den mit unterschiedlicher Geschwindigkeit stromenden
Phasen zu verstehen ist. Andere Modelle unterstellen hingegen, daB sich einige
typische Strémungsbilder wie hangende Filme oder stehende Wellen nur in Ver-
bindung mit einer Gegenstrombegrenzung auftreten. Eine weitere Autorengruppe
sieht die Gegenstrdmungbegrenzung als einen Extremzustand der in gegengeset-
zte Richtung strémenden Volumenstromdichten der Phasen beschrieben (Einhiil-
lenden-Theorie, vgl. Kap. 7.9).

B.1 Wallis

Ein weit verbreitetes Modell zur Bestimmung der Gegenstrombegrenzung in verti-
kalen Rohrleitungen stammt von Wallis WAG-61]. Es gilt

A72 a2
ig +mjp =C,

wobei j; und jrdie sog. Wallis-Parameter kennzeichnen. Diese Parameter sind

eine dimensionslose Volumenstromdichte und sind wie folgt definiert:

N ia
Ig =
\[ Dglpr - pa)
PG

bzw.
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* JFi
iF = :
\/ Dglpr - pa)

PFI

Bei gleichen Wallis-Parametern stellen sich in unterscheidlichen Rohrleitungen

ahnliche Strémungsformen ein. Die Korrelationsparameter m und C in der Glei-

chung flir die Gegenstromgrenze wurden von zahlreichen Autoren bestimmt (vgl.

Tab. B.1).
Tab. B.1:  Korrelationsparameter diverser Autoren fir die Gegenstromgrenze
gemaf der von Wallis vorgeschlagenen Formulierung.
Autor Abmessungen Korrelationsparameter
Wallis [WAG-61] D=0.0127m
D=0.019m m=1.0
D=0.0254m
D=0.051m C=0.725...0.875
L=1.22m

Dukler und Smith [DUA-79]

D=0.051 m L=3.94m

m=1.0 C=0.88

Hewitt und Wallis [HEG-63]

D=0.0318m L=1.22m

m=1.0 C=1.0

Clift [CLR-66]

D=0.0318m L=1.83m

m=0.34 C=0.79

Fur horizontale Rohrstrémungen sind derzeit keine Korrelationen zur Gegenstrom-

begrenzung bekannt. Fir Krimmer mit einem Rohrdurchmesser von 0,18 m

wurden von Richter [RIH-78] wurden die Korrelationsparameter experimentell zu

C=0,7 und m=1 bestimmt.

B.2 Kutateladze Parameter

Pushkina und Sorkin [PUO-69], sowie Chung et. al. [CHK-80] untersuchten in
ihren Arbeiten vertikale Rohrstromungen mit gréBeren Durchmessern. Beide
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Autorengruppen benutzen zur Beschreibung der Gegenstromgrenze eine Formu-

lierung analog zu Wallis, bei der jedoch die Wallis-Parameter durch die Kutatelad-
ze-Parameter Kg und Kg ersetzt werden. Es gilt

*/ *
Ky 2 41Ky % =C

mit

J
KG - = 1/4
l:GQ(PFI n PG)]
P&
_ Im
G~ 1/4 *
lio'g(PH - Pe)ii
2
Pei

Die Korrelationsparameter m und C in der obigen Gleichung firr die Gegenstrom-
grenze wurden u.a. von Pushkina und Sorkin bzw. Chung et al. von zahireichen
Autoren bestimmt (vgl. Tab. B.1).

Tab. B.2:  Korrelationsparameter von Pushkina und Sorkin sowie Chung et al.

far die Gegenstromgrenze gemaf der von Kutateladze vorgeschla-
genen Formulierung.

Autor Abmessungen Korrelationsparameter
Pushkina und Sorkin D= bis zu 0.31 m 0.005<J.<0.064
[PUO-69] C=1.79
Chung [CHK-80] D= bis zu 0.07 m =0.65...0.8

C=1.79...21
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B.3 Kréning

Kréning veraligemeinert die Formulierung der Gegenstrombegrenzung dergestalt,
daB hiermit die Korrelationen vom Wallis- als auch vom Kutateladze-Typ wieder-
gegeben werden kénnen. Hierbei werden die Volumenstromdichten von Wasser
und Dampf mit den Grenzleerrohrgeschwindigkeiten normiert. Die Grenzleerrohr-
geschwindigkeiten sind die Geschwindigkeiten, bei denen die jeweils andere Pha-

se gerade stagniert. Die Formulierung fur die Gegenstrombegrenzung nach Kronig

T2 . q1/2
[ la } _I_[_“JFI:! =9 .
Ve VaL

Kréning gibt in [KRH-84] eine experimentell abgeleitete Korrelation fiir die Grenz-

lautet

leerrohrgeschwindigkeiten in vertikalen, rechteckigen Kanalen wahlweise mit und

ohne Einbauten an. Diese lauten

1/4 . N2
Ut = 99er —Pa) +{1+tanh ——Dhydn
’ pa 80
1/4 1/4
. =|99Pr=pe) | (3Yve
i P& 2 \Vh '

In der obigen Gleichung kennzeichnet D;yd den dimensionslosen hydraulischen

und

Durchmesser, der definiert ist als

Dhyd
9
9(Pr —Pe)

Dhyd =

Die Gleichungen fur die Grenzleerrohrgeschwindigkeiten besitzen nach Kroning

eine Genauigkeit von + 15%.
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