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SOMMARIO

Lo scopo principale di questa tesi e lo studio aeacambio termico durante la
condensazione di R134a in un minicanale da 3.38 comyisualizzazione del regime di
deflusso attraverso un tubo in vetro borosilicaisipionato al centro della sezione nonché
dello scambio termico in condensazione del propiléR1270) in un microcanale di
diametro 0.96 mm. Il regime di deflusso influenzanraniera decisiva lo scambio termico
durante la condensazione, e questo studio & stdto &ppositamente per avere una
maggiore comprensione. Fattori come la gravita baon effetto importante sui
coefficienti di scambio termico, in modo partic@aalle basse portate specifiche e in
misura inversa al diametro del canale. Oltre ataaldei coefficienti di scambio termico,
durante le prove vengono acquisiti dei video sulat& in vetro borosilicato per I'analisi
dei regimi di deflusso e confrontati con delle mapip alcuni autori. Una volta calcolati i
coefficienti e le perdite di carico nelle sezioningisura, i risultati vengono confrontati e
discussi con modelli presenti in letteratura. Viematre proposta una nuova tecnica di
misurazione del film liquido utilizzando immaginveleo ottenuti durante una campagna
di voli parabolici svolta per valutare I'influengella gravita sui regimi di deflusso e sullo
scambio termico, confrontata poi con modelli indedtura per la determinazione del film

di liquido.
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1.INTRODUZIONE

| mini e micro canali sono sempre piu utilizzatileandustrie per permettere la costruzione

di scambiatori di calore sempre piu compatti pexr completa varieta di applicazioni. Negli
ultimi anni, nelle applicazioni in cui vengono w#ati fluidi refrigeranti dannosi dal punto
di vista ambientale, I'utilizzo di canali di dimeasi ridotte ha permesso di ridurre la carica
presente nell'impianto o nel circuito consideratducendo notevolmente i rischi relativi
all'inquinamento e alla riduzione dell’'ozono. llgbocollo di Montreal, stipulato per
I'evidente riduzione dello strato di ozono, impdsdiminazione commerciale dei cloro-
fluoro-carburi (CFCs) e una progressiva uscitang@icato degli idro-cloro-fluoro-carburi
(HCFCs). Queste restrizioni furono applicate canténto di favorire gli idro-fluoro-
carburi (HFCs) per I'utilizzo in molte delle ap@iioni industriali e commerciali. Oltre
all’aspetto puramente ambientale, ridurre le dinmmmslei canali permette di ridurre anche
i costi di fabbricazione, che al giorno d'oggi npossono essere un argomento da
trascurare. Webb e Lee (2001) investigarono sui¥ab di un condensatore a microcanali
confrontato con un condensatore avente canalerdilimetri, notando una riduzione dei
costi di produzione del 55% tra il primo e il sedoncondensatore. L'arte di utilizzare
micro e minicanali ha permesso di ottenere altffeaoenti di scambio termico con elevati
rapporti tra superficie e volume, ottenendo condenscompatti come quelli necessari al
condizionamento automobilistico. In letteraturactendensazione in micro e minicanali &
affrontata in maniera parziale, ma é risaputo chea tiduzione del diametro idraulico
comporta un aumento del coefficiente di scambionitgy durante la condensazione,
influenzato dalla variazione delle forze di attridialla gravita e dalla tensione superficiale.
Per quanto riguarda la classificazione dei cameafa risulta essere un argomento molto
discusso in letteratura, ma tutt’ora non si ha elaasificazione univoca. Questo € dovuto
anche al fatto che certi comportamenti del fluirjiano sia al variare del diametro sia al
variare delle condizioni operative del fluido, ctandifficolta di dare una valutazione
oggettiva. Numerosi autori come Kew e Cornwell (@9%arichian e Garimella (2010),
Kandlikar e Grande (2002) proposero diversi criierialutazione dei canali. Dopo alcune
valutazioni fatte in precedenza, si € deciso dindtef il diametro da 3.38 mm come
minicanale e il diametro da 0.96 mm come microaamndumerosi modelli, idealizzati per
la progettazione di scambiatori di calore e condemg vengono applicati ai dati
sperimentali, ognuno dei quali caratterizzato daatabase ben definito. Nella sezione da
3.38 mm si e deciso di utilizzare come fluido mgérante R134a, utilizzato ampiamente
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nel settore automobilistico, non inflammabile man am alto GWP (Global Warming
Potential). Il Global Warming Potential esprimeahntributo di effetto serra relativamente
all’effetto dell’anidride carbonica, posta comeerimento pari a 1. Altro parametro da
tenere in considerazione e il parametro ODP(Ozoapldlion Potential) che e definito
come valore relativo di degrado dello strato dirazehe il refrigerante utilizzato puo
causare. La scelta di utilizzare R134a in questepse sperimentale e dovuta al fatto che
guesto fluido é presente in molti studi eseguicedentemente e particolarmente utilizzato
nella creazione dei modelli applicati per il catcalel coefficiente di scambio termico.
Nella sezione da 0.96 mm (sia per il calcolo dettambio termico che per le perdite di
carico) si e deciso di utilizzare il propilene(R0D2,7un idrocarburo generalmente utilizzato
per la refrigerazione industriale e commercialefursde ma con alto livello di
inflammabilita. L'importanza della visualizzaziodel regime di deflusso sulla sezione da
3.38 mm, e di determinare le zone di transizionaegimi di deflusso, confrontandoli
eventualmente con le zone identificate da variepeald deflusso fornite da alcuni modelli.
Difficoltoso €& risultato essere negli anni lo studdel deflusso bifase tramite
visualizzazione, sia dal punto di vista tecniceeednomico. La strumentazione necessaria
e il tempo richiesto per un’analisi chiara e pracisultano essere i fattori scoraggianti allo
studio di questi fenomeni. Schleicer et al. (208@Jupparono un tecnica basata sulla
tomografia ottica, al fine di ottenere delle inf@xzoni per ricostruire successivamente
delle immagini 2-D, dalle quali attraverso una apoa ricostruzione riuscirono ad
ottenere delle immagini 3-D. Okawa et al. (20059raeo due videocamere sincronizzate
al fine di visualizzare la dinamica delle boll€iaterno di un tubo di 20 mm tramite una
visualizzazione laterale e frontale, ottenute stemdamente. Tamasaka et al. (1997),
(1999) proposero un metodo per la processione oheiteagini(SIM) al fine di misurare la
configurazione interfacciale del deflusso a ballgiavita e microgravita. J.A. Milkie et al.
(2015), attraverso la visualizzazione del regime deflusso all'interno di canali
rispettivamente da 7 e 15 millimetri, svolge unadsb visivo sui regimi di deflusso
utilizzando lo studio svolto da Dobson e Chato g)3confrontando le zone in cui avviene
la transizione, con accordo superiore all’'92%, mesfd misurazione del grado di vuoto
viene confrontato con quello ottenuto tramite Ejgdhd@home et al. (2003), con il 99% dei
valori con scostamento inferiore del 25% rispettovadori sperimentali. Negli anni, i
modelli sono stati modificati tramite la collaboi@ze con altri laboratori, utilizzando dati
gia esistenti e aggiornandoli con altri. La conogeedel regime di deflusso e fondamentale

per il calcolo dello scambio termico e delle pexdii carico, entrambe influenzate dal
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regime durante il deflusso bifase. Numerosi modetésenti in letteratura sono stati
applicati alla sezione da 3.38 mm e da 0.96 mnualidhanno un determinato database.
Essendo la sezione da 3.38 mm recentemente cas&uitmontata dopo test in volo
parabolico, si svolge uno studio completo di tuttifattori influenti durante la
condensazione. Per la sezione da 0.96 mm invectkoMa et al. (2009) studiarono i
coefficienti di scambio termico locale con R134R32 in sezione di diametro pari a 0.96
mm, con i test eseguiti con temperatura di satarezdi 40°C, range di velocita 200+1200
kg/m?s. L’autore confronto i valori sperimentali del fagente di scambio con i modelli
sviluppati per macrocanali. Cavallini et al. (2006enne un accordo migliore rispetto agli
altri modelli utilizzati. Ci limiteremo quindi a $¢are questa sezione studiata in passato con

il fluido naturale R1270 e verificare le correlazipresenti in letteratura.

1.1 Criteri per la scelta dei refrigeranti
Un generico fluido refrigerante che opera in umocidgorifero deve soddisfare un numero

di requisiti che possono essere suddivisi in dueratategorie:

» Lasicurezza delle persone che operano nei pretfidogianto contenente il fluido
refrigerante preso in considerazione, in caso diifzedi fluido nelllambiente;

* Le proprieta chimiche, fisiche, termodinamiche i@dtigerante che devono essere
adatte al tipo di condizioni di lavoro richiesteadatte a lavorare con il tipo di

impianto utilizzato.

Il refrigerante ideale dovrebbe soddisfare tuttiguisiti descritti in seguito, cosa che risulta
impossibile da un punto di vista pratico:

» Stabilita e inerte dal punto di vista chimico;

* Non tossico, non inflammabile e benigno nei contirdall’atmosfera;

» Appropriati punti di ebollizione e punti critici tohali per I'applicazione, bassa
capacita termica del vapore, bassa viscosita eaitduttivita termica;

* Buona miscibilita/solubilita con lubrificanti, baspunto di congelamento, basso

coefficiente di perdita, basso costo e la possdbdi riduzione della carica.

Data l'impossibilita di soddisfare tutti i criterbisogna specificare che il criterio piu
importante e sicuramente quello della stabilitargba all'interno del sistema refrigerante.
| restanti requisiti diventano di primaria imporzanquando vi € il concreto rischio che il

refrigerante si decomponga o reagisca con il naeedei tubi. Quando il refrigerante viene
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emesso in atmosfera, nel caso di completa stabilitaica rimarrebbe libero per un tempo
indefinito senza decomporsi. Quindi si necessitardi stabilitd chimica, ma all'interno
dell'impianto o del sistema, con la possibilitaddcomporsi senza creare sostanze dannose
se liberato in atmosfera. Le proprieta termodin&ideterminano le performance del
sistema refrigerante. La pressione di esercizio eimrebbe essere troppo elevata (per
evitare inutili ma necessari impianti “rafforzati® non troppo bassa. Una pressione
d’esercizio inferiore a quella atmosferica provoelbe indesiderate sacche d’aria
all'interno dell'impianto (con penalizzazione dellecambio termico) con possibile
formazione di ghiaccio (ice plugs) nel vaso d'espame. Per quanto riguarda l'olio,
generalmente presente all’interno del sistemaasb di organi meccanici in contatto con

il refrigerante stesso, e l'iterazione tra l'oliol @efrigerante deve essere necessariamente
considerata. Oli ad alta solubilitd sono usati seh&io nei compressori ermetici, mentre

oli immiscibili sono utilizzati quando il fluido fegerante risulta essere 'ammoniaca.

1.2 Designazione e classificazione dei refrigeranti

In accordo con le regole internazionali, i refrayer sono designati dalla lettera R seguiti
da due o tre numeri (se si tratta di composti iapig insaturi i numeri sono quattro) e
alcune volte sono seguiti da una o due letteredésignazioneRxyz € decisa dalla

composizione chimica delle molecole:

* x:Per0<x<3rappresenta il numero di atomiadbonio nella molecola ridotti di
uno e se x diventa minore di quattro. Se x divlrdecancella. Per x=4 si intendono
miscele zeotropiche e per x=5 le miscele azeothepi®er x=6 si intendono i
composti organici e per Xx=7 i composti inorganici.

* y:Se 0<x< 3 allora y rappresenta il numero dmatdi idrogeno aumentati di
uno. Per x=4 e x=5, il numero yz rappresenta, dugalolta accompagnato da una
lettera, la composizione della miscela. Per x=@ pwari a O per gli idrocarburi, pari
a 1 per i composti ossigenati, pari a 2 per i costigh zolfo, pari a 3 per i composti
di ossigeno. Per x=7, yz rappresenta la massa olalec

* z:Per 0 <x<3rappresenta gli atomi di fluoro.

| refrigeranti vengono classificati in funzione lddbro infiammabilita e della loro tossicita

se presenti nellambiente. Si definisce le prinassificazione in funzione della tossicita:

» CLASSE A (piu bassa tossicitd): vengono classificatrefrigeranti con

concentrazione in aria media ponderata senza @ffeitivo praticamente per la
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totalita dei lavoratori, che possono essere esosgsa giorno dopo giorno per
normali giornate lavorative di otto ore e di qudsaore settimanali il cui valore e
uguale o superiore a 400 mfm
« CLASSE B (piu alta tossicita): vengono classificati refrigeranti con

concentrazione in aria media ponderata senza @ffeitivo praticamente per la
totalita dei lavoratori, che possono essere esostsa giorno dopo giorno per
normali giornate lavorative di otto ore e di qudsaore settimanali il cui valore e
inferiore a 400 ml/rh

La seconda classificazione si fa in funzione deitimmabilita del refrigerante:

 CLASSE 1: Tutti i refrigeranti che non mostranogmgazione di fiamma quando
sono provati a 60°C e 101,3 kPa.

» CLASSE 2: Tutti i refrigeranti che mostrano propagae di fiamma quando sono
provati a 60°C e 101,3 kPa, che hanno un Limiterlafe di Infammabilita LFL
maggiore di 3.5 % e Calore di Combustione HOC iafera 19000 kJ/Kkg .

» CLASSE 3: Tutti i refrigeranti che mostrano propeigae di fiamma quando sono
provati a 60°C e 101,3 kPa, che hanno un Limiterlafe di Infammabilita LFL
minore di 3.5 % e Calore di Combustione HOC maggr19000 kJ/kg.

Negli ultimi anni € nata una nuova classe di refrégti denominata A2L, che
rappresentano dei refrigeranti infiammabili, ma diskiedono un valore di 100 gAper
provocare la combustione, con Calore di Combustid@€ inferiore a 19000 kJ/kg e

velocita di propagazione della fiamma inferioreGecin/s.

1.3 Refrigeranti utilizzati e loro caratteristiche

1.3.1 R134a

E’ un idro-fluoro-carburo(HFC) sviluppato per lassituzione del’lR12. R134a non
contiene nessun atomo di cloro e risulta quindession aggressivo nei confronti
dell'ozono, ma ha effetto serra. La temperaturanabe di ebollizione € -26.16°C ed € un
sostituto negli impianti contenenti anche R12. Etremamente utilizzato in molte
applicazioni, in particolare nel condizionamentdi'dea. Le temperature di utilizzo sono
medio-alte, viene utilizzato anche nel condizionatoe dell’aria nel settore
automobilistico, residenziale e in applicazioniusttiali, come i chiller centrifughi. Il
valore di GWP e pari a 1400 circa, mentre il vallir®DP e considerato nullo. Classificato
con la sigla A1l secondo ASHRAE.
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Proprieta dell’'R134a alla temperatura di saturazidind0°C

Proprieta Valore Unita di misura
Pressione di saturazione 10,2 bar
Densita del liquido 1146,7 kg/m®
Densita del vapore 50,1 kg/ni
Entalpia del liquido 256,4 J/kg
Entalpia del vapore 419,4 J/kg

Conducibilita termica liquido | 0,074 W/(m K)

Conducibilita termica vapore | 0,015 W/(m K)
Viscosita del liquido 161,7 uPa s
Viscosita del vapore 12,4 uPa s

Tab. 1 Proprieta dell'R134a alla temperatura di saturazione di 40 °C

1.3.2 Propilene

Il propilene & un idrocarburo(HC), e risulta essargefrigerante naturale. L’aspetto
maggiormente critico di questo refrigerante e ianimabilita, che risulta essere molto
elevata. Trova comune impiego negli impianti dicola capacita, cosi da permettere
sicurezza aggiuntiva nel caso di perdita nellamtaelLe applicazioni maggiormente
realizzate sono nel campo della refrigerazione ceraiale, nei condizionatori d’aria e
nelle pompe di calore. Il valore di GWP e pari@a @DP nullo. Classificato con la sigla
A3 secondo ASHRAE.

Proprieta del’R1270 alla temperatura di saturazidn40°C

Proprieta Valore Unita di misura
Pressione di saturazione 16,5 bar
Densita del liquido 478,6 kg/m®
Densita del vapore 35,7 kg/ni
Entalpia del liquido 305,0 J/kg
Entalpia del vapore 608,4 J/kg

Conducibilita termica liqguido | 0,104 W/(m K)

Conducibilita termica vapore | 0,022 W/(m K)
Viscosita del liquido 82,0 uPa s
Viscosita del vapore 9,8 uPa s

Tab. 2 Proprieta del propilene alla temperatura di saturazione di 40 °C
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2.APPARATO SPERIMENTALE

In questo capitolo verra illustrata in maniera aglitita la strumentazione disponibile

presso il laboratorio di scambio termico bifasd’delversita di Padova. Verra descritto
impianto sperimentale utilizzato per le misuréd deefficiente di scambio termico e

delle perdite di carico in mini e microcanali.

2.1 Descrizione dell'impianto
L'impianto é stato progettato al fine di permetteEreeondensazione (ed evaporazione) di
fluidi refrigeranti variando le condizione operati\L’intero impianto puo essere suddiviso

in quattro circuiti principali:

» Circuito lato refrigerante;

» Circuito dellacqua calda per I'evaporatore;

» Circuito dell’acqua fredda necessaria al sottoegffliamento del refrigerante in
uscita delle sezioni;

» Circuito dell’acqua a temperatura controllata gesézioni di scambio termico.

| circuiti dell'acqua e del circuito lato refrigar® possono essere regolati in portata e
temperatura in funzione del test e delle condizoparative desiderate. Lo scambio termico
tra lato refrigerante e lato acqua avviene in amdrrente. |l refrigerante, condensato e
sottoraffreddato nel post-condensatore, vieneafdtrmeccanicamente e deumidificato
tramite un deumidificatore, per poi essere invadaina pompa ad ingranaggi a numero di
giri variabile descritto in Fig. 1. Regolando ilmaro di giri della pompa, si regola la
portata di massa del refrigerante. La regolaziorgamntita dall’accoppiamento della
pompa con un motore elettrico a velocita variatséenite giunto magnetico. Il vantaggio
principale di questo sistema é la separazionegtttalingranaggi e motore elettrico, che in

termini pratici garantisce:

» Assenza di lubrificante nel refrigerante. In madteplicazioni € necessario del
lubrificante miscelato con il refrigerante per tiotale funzionamento della pompa,
ma cid provoca un peggioramento dal punto di dsfo scambio termico dovuto
all'introduzione di un’ulteriore resistenza termica

* Lapresenza minima di guarnizioni mi garantiscesioarezza aggiuntiva dal punto

di vista delle perdite di refrigerante nell’ambient
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Fig. 1 Pompa lato refrigerante

La misura della portata di refrigerante e garardiéoun misuratore di portata ad effetto
Coriolis. Il refrigerante, una volta essere passdt@verso il misuratore di portata entra
nell’evaporatore (descritto in Fig. 2) che & unarsbiatore di calore tubo in tubo, quello
interno percorso dal refrigerante, quello esteracq@rso da acqua riscaldata tramite un
sistema di resistenze elettriche controllate dasigstema Proporzionale Integrativo
Derivativo(PID). Il tubo contenente il fluido referante nell’evaporatore € in rame. Il
fluido esce dall’evaporatore come vapore surrisatalccosi da garantire la sola fase vapore
all'ingresso della sezione di misura. Il fluidarmite valvole di regolazione, verra destinato
alla sezione di misura da 3.38 mm o alle seziomniura dei coefficienti di scambio
termico e le perdite di carico da 0.96 mm. La pogssviene rilevata tramite due trasduttori
digitali di pressione, uno per la rilevazione defleessione relativa e l'altro per la
rilevazione della pressione differenziale. Per iaurazione della portata d’acqua nella
sezione di prova si utilizzano due misuratori ditp@ ad effetto Coriolis. Un vaso di
espansione collegato ad una bombola di azoto (ttesier Fig. 3) assicura un sistema di
controllo di pressione che necessita di poche ezgmhi, situato nella parte inferiore
dell'impianto e a contatto con la fase liquida dfigerante. Vengono ora descritti i cinque

sistemi ausiliari presenti nell'impianto:

» Circuito dell’'acqua all’evaporatore: caratterizzetoun dispositivo di sicurezza

per la pressione e da una pompa indipendenti g del circuito. Tramite delle
resistenze elettriche in serie, 'acqua viene fg&ta con una potenza massima
pari a 6 KW e monitorato da un sistema PID. La tmajura di esercizio
dell’'acqua per I'evaporazione e fissata a 70°Caceé@uo essere modificata in
funzione del grado di surriscaldamento e dallagpoe® di esercizio presente in
impianto;
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Circuito dell’acqua 1: permette il passaggio delifaa attraverso la pre-sezione

(per le sezioni da 0.96 mm) e nel primo scambiadefa sezione da 3.38 mm.
Il circuito, tramite valvole ad azionamento manyged essere suddiviso in
funzione della portata richiesta nella sezione duma. La portata di massa
dell'acqua & misurata tramite un misuratore digtartad effetto Coriolis. Il
range di temperatura alla quale 'acqua puo essenessa nel circuito € 16+69
°C con incertezza di £0.01°C. All'ingresso e altita del circuito sono presenti
apposite camere per il miscelamento dell’acquaepsere sicuri di non avere
stratificazione con temperature differenti. E’ atimiato da un bagno
termostatico Lauda in Fig.5;

Circuito dell’acqua 2: permette il passaggio delljaa attraverso la sezione di

misura del coefficiente di scambio termico da 0f@én e nel secondo
scambiatore della sezione da 3.38 mm. Il circuit@mite valvole ad

azionamento manuale, puo essere suddiviso in foaeziella portata richiesta
nella sezione di misura. La portata di massa dagjlia € misurata tramite un
misuratore di portata ad effetto Coriolis Il randetemperatura alla quale
'acqua puo essere immessa nel circuito e 16+68ctCincertezza di +0.01°C.
All'ingresso e all'uscita del circuito sono predeapposite camere per |l
miscelamento dell'acqua per essere sicuri di nogreastratificazione con
temperature differenti. E’ alimentato da un baggronbstatico Lauda in Fig.5;

Circuito del post condensatore: Il circuito e riétgon una miscela di acqua

e glicole propilenico che permette la condensazieiefluido in uscita dalla

sezione di prova e il suo sottoraffreddamento. draperatura impostata é di
8°C. L'importanza di questo circuito & dovuta d@tdahe nel caso in cui il fluido

refrigerante arrivasse alla pompa con un certéotitio vapore, provocherebbe
un regime instabile di deflusso, dannoso anchpwatb di vista strutturale della
pompa. Quindi il sottoraffreddamento € sempre rezgés Alimentato da un

bagno termostatico Termohaake in Fig. 5;

Circuito di raffreddamento: Il circuito ha la fuorie, tramite I'utilizzo di acqua

glicolata a 8°C, di mantenere il grado di sottoedftlamento ottenuto al

postcondensatore fino all'ingresso della pompa.
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Fig. 3 Vaso di espansione

Fig. 4 Filtro disidratatore
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Fig. 5 Bagni Termostatici

@ T,P

JETEENT! TEENTI
(Tona v renger | Yo K | = T«

BV

3.38 mm HEAT TRANSFER TEST SECTION

0.96 mm HEAT TRANSFER

TUBE-IN TUBE . Y
TEST SECTION HEAT Exciancer] /b >
Y : <
. MEASURING SECTOR Ps —:—Dd( BV
: __________________________ T e, 1 Bv
0.96 mm PRESSURE DROP T 1 [] SiE
TEST:SECTION ——>  REFRIGERANT X
¥
N\ ==3p DISTILLED WATER|
T 2 ===} HOT WATER
wenip  BRINE
.

Fig. 6 Schema dell'impianto: PS (presezione); FD (filtro disidratatore); PV (vaso di espansione);TV/BV(valvola);
CFM ( misuratore ad effetto Coriolis); MF (filtro meccanico); P (trasduttore di pressione); T(trasduttore di
temperatura); DP(trasduttore differenziale di pressione)
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2.1 Sezioni sperimentali

Le sezioni di misura studiate sono 3:

* La prima, per la misura dei coefficienti di scamt#@amico con diametro idraulico
pari a 3.38 mm e fluido operativo R134a;

* Laseconda, per la misura dei coefficienti di scandgrmico con diametro idraulico
diametro con diametro idraulico pari a 0.96 mmuélfh operativo R1270;

» Laterza, dedicata alle perdite di carico con fuigherativo R1270.

2.1.1 Sezione da 3.38 mm per la misura dei coeféaiti di scambio termico

La sezione di prova & costituita da un minicanatotare in rameX=390 W m K1) con
diametro interno di 3.38 mm, suddivisa in due maemoni che permettono la misurazione
qguasi-locale del coefficiente di scambio termictaevisualizzazione della tipologia di
deflusso attraverso un tubo in vetro borosilicatibocato tra le due macro sezioni. Il design
e la struttura in alluminio sono state studiatecasgipmente per creare una soluzione
flessibile e compatta per la misurazione dei coedfiti di scambio termico durante i test
effettuati durante il volo parabolico. Le due maseaioni sono separate da un tubo in vetro
borosilicato con lunghezza visibile di 150 mm @evisualizzazione del regime di deflusso,
mentre ciascuna macro sezione e suddivisa indteeezioni, ognuna di lunghezza pari a
100 mm (1°,2°,3° settore) e di 128 mm (4° e 5°osejt dove vengono effettuate le
misurazioni. Tutti i settori sono opportunamentalas con lo scopo di minimizzare le

perdite di calore con 'ambiente.
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Fig. 7 Schema costruttivo della sezione di misura da 3.38 mm
Il tubo in rame di partenza di diametro pari am mstato lavorato esternamente al fine di
ottenere una superficie alettata riducendo comgdstenza termica esterna e permettendo
il posizionamento delle termocoppie di parete.gdterno del tubo alettato scorre acqua in
controcorrente che garantisce I'adeguato flussaiter in ogni settore. In ciascun settore
sono state posizionate delle termocoppie di tipamé/costantana) inserite in fori di
diametro 0.6 mm e distanti 0.6 mm dalla superfinoterna del tubo. In ogni settore le
termocoppie di parete sono posizionate in coppeneiall’ingresso, al centro e vicine
all'uscita. Ogni settore e caratterizzato da urpgauiingresso acqua e un gruppo di uscita
acqua, che attraverso un tubo in gomma e un disttié hanno il compito di distribuire
'acqua nel settore. La distribuzione nelle seziawvwiene in maniera ottimale attraverso
tubi in Lexan provvisti di fori. Sul lato acquaalyni settore sono presenti due termocoppie
e una termopila a 3 giunzioni per la misura deiféeknza di temperatura tra I'acqua in
ingresso e in uscita. Sul lato refrigerante oppuatinee di pressione sono installate per la
determinazione delle perdite di carico e delle §ims in ingresso e in uscita della sezione
di misura, inoltre due termocoppie sono posizionatédiretto contatto con il fluido in

ingresso e in uscita dalla sezione.

2.1.2 Sezione da 0.96 mm per la misura dei coeféaiti di scambio termico (HTC)
La sezione di misura per il calcolo dellHTC é d¢nsta da un microcanale circolare in
rame di diametro idraulico pari a 0.96 mm ed esdivh due parti: la prima parte, chiamata
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“pre-sezione”, serve da desurriscaldatore e prel@osatore con lunghezza di 0.05 m,
mentre la seconda parte € costituita dalla seziomésura dove avviene la condensazione,
di lunghezza pari a 0.23 m. La pre-sezione e lmsezli misura sono collegate da un tubo
capillare in acciaio inox (tratto adiabatico) danfietro pari a 0.76 mm, e un tubo simile
collega I'ingresso in pre-sezione e l'uscita dakaione di misura all'impianto. In Fig. 8 e

Fig. 9 viene rappresentata la sezione di misural maicolo dei coefficienti di scambio
termico e per le perdite di carico.

DESUPERHEATER

TEST SECTION OUTLET

Coolant Coolant Coolant
ouT N Pressure  OUT
porty

Coolant
I %
Adiabatic chambers N Pressure

J—— / pont
— ——
e —
- N (
i}

=

DESUPERHEATER

MEASURING SECTOR ADIABATIC

SECTOR SECTOR

Fig. 8 Schema della sezione di misura da 0.96 mm per il calcolo dei coefficienti di scambio termico

Twater A,I

Y ///l’/////// /1117

External cylindrical
plastic sheath

A I TWBTEI( B I
Fig. 9 Sezione di misura da 0.96 mm sezionata per il calcolo dei coefficienti di scambio termico

Le funzioni del tubo capillare sono:

Assicurare una separazione termica adeguata treegiene e sezione di misura e
tra sezione di misura e l'uscita dalla stessa,

Per fornire dei tratti adiabatici dove vengono gffete le misurazioni della
temperatura di saturazione con buona precisiongegtd esterno del tubo;

» Per fornire un buon posizionamento alle prese @gione.
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La temperatura di saturazione e misurata in ingredla pre-sezione e alla sezione di
misura da due trasduttori assoluti di pressiomeuscita tramite un trasduttore differenziale
di pressione. La temperatura del refrigerante euraia all’ingresso e all’'uscita della

sezione di misura tramite termocoppie di tipo Tha termopila a tre giunzioni saldata ai
settori adiabatici. La sezione di misura puo essaretizzata come uno scambiatore in
controcorrente tubo in tubo, all'interno del quat®rre il refrigerante e in quello esterno
scorre I'acqua. Il tubo é stato lavorato partena@ad tubo in rame di diametro esterno pari
a 8 mm. Al fine di ridurre la resistenza termicguendi la differenza tra la temperatura
misurata dalle termocoppie di parete posizionategydula sezione e la temperatura di
saturazione durante i test, sul tubo sono statticata dei fori che permettono il

posizionamento delle termocoppie ad una distanzaapeirca 0.5 mm, riducendo cosi

I'incertezza di misura della temperatura lato gefrante. In Fig. 10 'andamento delle
temperature in funzione della distanza dalla padetecanale. Il numero di termocoppie
presenti (32 termocoppie) rappresentano un buonprmmesso tra flessibilita e

ottimizzazione del profilo di temperatura. | pripali vantaggi di questo apparato

sperimentale sono:

» Facilita nella misurazione del flusso termico “gtlasale”;

* Permette una precisione elevata,

» Permette il facile inserimento delle termocoppiepdrete, evitando indesiderati
effetti di conduzione e effetti elettromagneticivdt alle elevate temperature

presenti alle estremita delle termocoppie.

270
l2&93

Fig. 10 Posizionamento delle termocoppie di parete sulla sezione di misura da 0.96 mm

2.1.3 Sezione da 0.96 mm per le perdite di carico
La sezione di misura per le perdite di carico eriita dopo I'evaporatore, in parallelo alla

sezione di misura del’HTC da 0.96 mm. | test vergeseguiti in condizioni adiabatiche
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all'interno del microcanale. Il refrigerante entr@la pre-sezione di misura surriscaldato o
sottoraffreddato a seconda del tipo di test in eosdzione o in evaporazione. Nella pre-
sezione vengono regolate le proprieta del refrigerattraverso uno scambio termico in
controcorrente con una portata d’acqua. Il titoleagpore € ottenuto da un bilancio termico
nella pre-sezione ed € mantenuto costante lunga ftsezione di misura in un range
compreso tra 0.1 < x < 0.9. La pre-sezione € uamb@tore che permette di raggiungere
le volute proprieta termodinamiche all'ingressdaskzione di misura. Le temperature di
ingresso e uscita lato acqua sono misurate da tenppee, con la differenza di temperatura
misurata da una termopila. Sono inoltre presentirigcelatori statici al fine di miscelare

'acqua che scorre nella sezione senza averefistaatone. Il microcanale € stato costruito
con lo stesso procedimento utilizzato per la sez@m0.96 mm ed e collegato all'impianto
con tubi capillari in acciaio per garantire la caohe di adiabaticita. Due prese di

pressione sono collegate all'ingresso e all'usibéiia sezione a distanza di 220 mm con le
linee di pressione riscaldate da resistenze aeérper evitare la formazione di menischi
all'interno delle linee che andrebbero inevitabiiteea modificare la rilevazione della

pressione. La pressione in ingresso € misuratandaasduttore assoluto di pressione
mentre la pressione in uscita € misurata attrawardcasduttore differenziale di pressione.

Le minime perdite di carico rilevabili sono pal®@®1 bar.

2.2 Strumentazione
Si vogliono ora descrivere gli strumenti utilizzdtirante le prove e installati sull’apparato

sperimentale. | parametri misurati durante le pr@vecessari sono tre:

* Temperatura,;
* Pressione;

* Portate di massa.

Termocoppie e termopile

Le termocoppie installate nelle sezioni di provacdel tipo T, ovvero termocoppie con
giunzioni in rame/costantana (presentano una sétéssd 48,2 uV/°C e lavorano nel range
di temperature -200*2400°C). Il principio di funzionamento delle termpqee si basa
sull'effetto Seebeck, per il quale due giunzioroyandosi a temperature differenti, creano
una differenza di potenziale dipendente dalla dkfiea di temperatura a cui si trovano.
Questo effetto e sfruttato utilizzando una giuneiggiunzione calda) posizionata dove e

richiesta la misura della temperatura, mentre tn@aiunzione (giunzione di riferimento
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0 giunzione fredda) & posizionata in un punto inlautemperatura e conosciuta. La
temperatura di riferimento e garantita da uno sémim “Kaye” che tramite una apposita
cella Peltier mantiene costantemente la temperdiwigerimento a 0°C. Le termocoppie
installate sulla sezione di misura hanno una gameicollegata al punto di misurazione e
una giunzione collegata al punto di riferimentc®@.0Per collegare i due fili costituenti la
giunzione calda di una termocoppia viene effettuatsaldatura elettrica evitando cosi di
interporre materiale aggiuntivo che potrebbe commattere la rilevazione sulla giunzione.
La calibrazione delle termocoppie verra descrittacessivamente nel capitolo 3. Sono
inoltre presenti (solo per la sezione da 3.38 mefliedermopile e relative termocoppie che
permetteranno la misurazione della differenza diperatura dell’acqua in entrata e in
uscita del distributore, dove é stato posto un tabacciaio inox di diametro 1/8” al cui
interno sono infilate una termocoppia e una esteedella termopila.

Misuratore di portata ad effetto Coriolis

Questo strumento, composto da un tubo curvo etlargei ad una determinata frequenza,
permette la misurazione della portata di massaitedmvariazione di oscillazione dovuta
alla forza di Coriolis provocata dal passaggioftietdo. | misuratori di portata sono tre,
uno lato refrigerante con portata massima pam=8 kg h''e due dedicati al circuito
dell’'acqua con portata massirm=80 kg h'.La visualizzazione della portata di massa &
ottenuta tramite display. In Fig. 11 e Fig.12 soaygpresentati rispettivamente il misuratore

di portata Coriolis e i display per la visualizzaz della portata di massa.

Fig. 11 Misuratore di portata refrigerante ad effetto Coriolis
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Fig. 12 Trasduttori di portata

Misuratori di pressione

La misurazione di pressione assoluta in ingresstela differenza di pressione nella
sezione di misura e garantita da trasduttori dégicme con pressione massima operativa
Pmax = 275.8 bar e pressione di fondo scpg.,s = 50 bar. | due strumenti hanno scale
diverse al fine di assicurare una precisione dfiida Nell'impianto si ha ung,,,, =
20.7 bar e unaps.,s = 1 bar per il misuratore di pressione assolutpg,,s = 0.01 bar

per il misuratore di pressione differenziale. Lreek di pressione collegate alla sezione di
prova vengono opportunamente riscaldate tramitsteeze elettriche al fine di evitare che
si formino inevitabilmente dei menischi che andezioba compromettere la misurazione.

Fig. 13 Trasduttori relativi di pressione Rosemount

Camera ad alta velocita

Per la visualizzazione del tipo di deflusso aléimto del tubo in vetro borosilicato nella
sezione da 3.38 mm e stata opportunamente posiaiona High Speed Camera Photron
con asse ottico perpendicolare alla direzione flislgo. La videocamera viene posizionata
Su un treppiede e successivamente collegata aghopiuter portatile contenente il software
necessario all’acquisizione immagini. Oltre al pasiamento della camera viene
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posizionato un led ad alta intensita luminosa esumerficie opaca per ottenere una qualita
di immagine superiore. Modificando la posizionel’ddlrratore della camera e mettendo
a fuoco in funzione della distanza della videocantil'asse del tubo (la messa a fuoco e
eseguita tramite visualizzazione dellimmagine sdrtatile), € possibile eseguire
'acquisizione di un video ad alta definizione. ftaquenza di acquisizione é pari a 500
frames al secondo, mentre per i video che necassitih una maggiore definizione
(soprattutto alle portate piu elevate) e stato ssago effettuare dei video con 2000 frames
al secondo. Importante per una corretta e nitidaalizzazione del tipo di regime € porre
il fuoco della videocamera esattamente al centrtudde in vetro, cosa non facile dal punto

di vista pratico, che ha richiesto un lavoro diipmmamento e di regolazione accurato.
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3.CALIBRAZIONE DEL SISTEMA

La calibrazione degli strumenti di misura & unacpdura standard antecedente ai test, che

necessitano di rilevazioni precise e affidabilinBamentale é la visualizzazione a monitor
di tutti i parametri di interesse per il controtlelle condizioni operative. In questo capitolo
si vuole chiarire come i dati vengono acquisitisglatema, e solo successivamente si parlera
della calibrazione vera e propria, che verra ddacsblamente per la sezione di misura da
3.38 mm.

3.1 Programma di acquisizione
Ogni grandezza fisica viene rilevata tramite unnség in corrente o tensione e verra
acquisita tramite un sistema costituito da un @ogna (Measurament and Automation
Explorer) e da un sistema di acquisizione. Quesgnali di ingresso vengono quindi
elaborati dal software Labview, che ne effettuera wlaborazione preliminare (con
visualizzazione a monitor). L’elaborazione prelian@ da parte del software prevede
I'utilizzo di uno schema a blocchi, nei quali vigda possibilita di implementare opportune
eguazioni che dal segnale di input restituisconsagnale di output (questo € il caso delle
calibrazioni di termocoppie e termopile). L'impariz di questo sistema sta anche nel fatto
che vi é la possibilita, tramite un collegamentgpadgramma Refprop, di determinare
caratteristiche e proprieta termodinamiche necessarmaniera indiretta. Di seguito
vengono riportate le caratteristiche rilevate:
» Temperature: di parete, di ingresso refrigeranteeM®s, dell’acqua in ingresso e
uscita da ogni settore, ambiente, saturazione dflgerante, differenza di
temperatura delle termopile.

» Portate di massa: refrigerante, acqua in PS e MS;

* Pressioni: ingresso PS, ingresso MS, perdite dt@#ra ingresso e uscita MS;
e Flussi termici: in tutti i settori;

» Titolo di vapore: in entrata e in uscita di ognitgee.

3.1.1 Metodo di acquisizione dati

Il software permette di acquisire i dati di un detmato intervallo di tempo utilizzando

una determinata frequenza di acquisizione. L'ird#ovdi tempo € pari a 50 secondi e la
frequenza é di 1 Hz, vengono quindi eseguite 30riete poi mediate. La media di ogni
segnale viene scritta in formato .txt, con oppartwwommento modificabile in ogni

acquisizione. Fondamentale durante I'acquisizioleestazionarieta dei parametri, ovvero
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che tutti siano costanti all'interno dell'intervalldi tempo con deviazioni dei valori
abbastanza ridotte. Nel caso questa condiziondosse soddisfatta +I'acquisizione dati
sarebbe inutile ai fini sperimentali. Per increnaeatil grado di affidabilita delle

acquisizioni é stato inserito un ulteriore graficon la deviazione standard di alcuni

parametri.

3.2 Calibrazione

3.2.1 Calibrazione delle termocoppie lato acqua

La procedura di calibrazione delle termocoppiedrésso e uscita per ogni settore richiede
l'utilizzo di un supertermometro, in Fig. 14. Questtrumento viene usato con due
termistori con lettura a quattro fili, che permatiai rilevare la temperatura con incertezza
di misura pari a £0.002 °C. Si procede al posizioeato del supertermometro insieme alla
termocoppia su un “pozzetto” collegato tramite tutiogomma al bagno Lauda che
permette la regolazione della temperatura. Il pi@azecostituito da una camera (riempita
con acqua in quiete) dove vengono posizionate tedeoppie e il terminale del
supertermometro. Nota la temperatura del supert@etro (si prendono i valori medi per
ogni intervallo di temperatura) e quelle ottenudenite acquisizione dati delle termocoppie
in ingresso e in uscita, si esegue la differenitanatica trovando la correzione da impostare
ad una determinata temperatura. Si eseguono misarazl campo di interesse tra 15°C
e 50°C con step di circa 5°C al fine di trovare noaezione valida per tutto 'intervallo di
temperatura. In Fig. 15 esempi di calibrazioneedigfmocoppie di ingresso e uscita del 1°

settore lato acqua.

Fig. 14 Supertermometro (Hart Scientific 1590 1PPM Super Thermometer 1)

Le equazioni riprodotte sui grafici in Fig. 15 rapgentano le relative correzioni da imporre

nel relativo schema a blocchi presente in Labvigaperazione svolta dal blocco sara:

Treal = Tmeasured - AT(Tmeasured) (3-1)
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Correzione TC ingresso 1°settore Correzione TC uscita 1°settore

01 0,12

0,08

&

AT =0,000153(Tus)2 - 0,0072708(Tus) + 0,090807

AT=0,000227(Tin)2 - 0,011897(Tin) + 0,142180
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=3
=

0,08 |
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AT=Tsuper-Tingresso[°C]
AT

0,02

0.2 0 10 20 30 40 50
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Fig. 15 Grafici di calibrazione delle termocoppie lato acqua relative al 1° settore
3.2.2 Calibrazione delle termopile
3.2.2.1 Nozioni teoriche.
Nell'impianto, le termopile hanno la funzione diteleninare la differenza di temperatura
tra ingresso ed uscita per ogni settore lato adgmalifferenza di temperatura e ottenuta

tramite la differenza di potenziale che si crea atremita delle giunzioni, secondo la
funzione

AT = f(fem, Trif) (3.2)
dove conAT si indica la differenza di temperatura e ¢gem la differenza di potenziale(o
forza elettromotrice) alle estremita, che vienevdita tramite acquisizione daill'interno
dell’equazione compare la temperatura di riferiroéhf; mantenuta costante. Si consideri
che la generica termopila abbia due estemita Ale Bima posizionata a temperatura fissa
e costante durante la prova alla temperatiifa= T;.;r), mentre la seconda posizionata su
una fonte a temperatura variabile nel campo diréste. Il campo di interesse e
caratterizzato da una temperatura minitpg, e una temperatura massiffa,, nel quale
si e certi che le temperature ricadano allinterdellintervallo (T, < Tg <
Tmayx) durante i test. Per avere piu dati su cui effeétdarcalibrazione, si consideranmo
punti equidistanziati allinterno del campo di iréese Tin =T < Tp1 < Tgy < -+ <
Tsm = Tmax)- Si Ottengono cosi le temperatllee Ty € la relativa forza elettromotrice E
per l'i-esima prova di calibrazione. Dai dati rie#ive possibile ricavare il polinomimITp
per minimizzare 'Equazione 3.3:
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i [( Tp;— TAL —polTp <%)] (3.3)

i=1
La temperatura di riferimento pud essere espresse anedia aritmetica delle i-esime
temperature di riferimento dato che e generalmemtsiderata costante (a meno di qualche
leggero scostamento). Dopo aver verificato chepari-esima prova di calibrazione delle

termopile:

(Tp; — Tay) — polTp(E;) < u (3.4)

dove u e considerata lincertezza dichiarata della tertagpe si puo considerare

I'espressione valida per ogni range di temperadiliiaterno del campo di interesse.

E
Ty — T4 = polTp (;) (3.5)

Considerato il polinomio inverspolTp_INV tale per cui ottengo
E
— = polTp_INV (T — T,) (3.6)

e considerata la legge delle temperature intermediaccessive, € possibile ricavare la
funzione f cercata, che fornisce la differenza di temperattifatra due generiche

temperature€C edF interne al range indagato

Ec
AT p =T¢ —Tr = polTp <TF + polTp;ny (Tr — TA)) + Ty —Tr

= f(Ec,, Te, Tam)  (3.7)
3.2.2.2 Procedura applicata
Per la calibrazione delle termopile dell'impiantsi, considera come temperatura di
riferimento la temperatura dellacqua contenutaum vaso Dewar in equilibrio con
'ambiente. All'interno del contenitore vengono isnate anche le estremita “A” delle
termopile, mentre le estremita “B” vengono posiaitenn maniera tale da essere in contatto
con l'acqua circolante nell'impianto e con un’alganda. Viene fatta circolare acqua in
impianto a temperature incrementali da 14°C a 463 step di 2/3°C acquisendo i dati
relativi alla differenza di potenziale delle ternlegramite Labview, e si applica il metodo
sopra indicato. | coefficienti dei polinomi vengocalcolati fino al 9° grado

AT = ag + a;(mV) + a,(mV)?%...+ ag(mV)® (3.8)
mV = by + by (AT) + by(AT)?...+ bo(AT)°  (3.9)
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dove agy, a;...a9 sono i coefficienti relativi al polinomipolTp mentre i coefficienti
by, by.. by sono i coefficienti relativi al polinomi@olTp_INV(con AT si intende la

differenza di temperatura espressa in °C emdnsi intende la differenza di potenziale

espressa in millivolt) coefficienti sono indicati in Tab. 3 e Tab. 4.

TP 5°settore TP 4°settore TP 3°settore TP 2°settore TP 1° settore
aq 2,45625E-26 7,29621E-26 -1,57656E-25 -9,0465E-26 5,95561E-27
ag -7,9348E-23 -1,84512E-22 3,58138E-22 1,7324E-22 -1,88264E-23
a; 9,52054E-20 1,56157E-19 -2,36272E-19 -7,41725E-20 2,5341E-20
ag -4,72735E-17 -3,38797E-17 -5,02428E-18 -3,03671E-17  -1,91628E-17
as 3,44252E-15 -1,84427E-14 4,9708E-14 2,04942E-14  8,89716E-15
a, 4,75856E-12 8,18361E-12 -7,77331E-12 1,15593E-12  -1,89302E-12
a; -1,31758E-09 4,61511E-10 -2,80318E-09 -8,89106E-10  -4,61875E-10
a, -6,59478E-07 -1,04959E-06 -2,01714E-07 -8,18246E-07  -3,93134E-07
a; 0,024845324 0,024748577 0,024775013 0,02480084 0,024820134
ao -0,028115618 -0,007113811 -0,039090464 -0,062929009 -0,018283033

Tab. 3 Coefficienti relativi al polimonio polTp

TP 5°settore TP 4°settore TP 3°settore TP 2°settore TP 1°settore
bg -2,50088E-10 -9,76932E-10 2,30179E-09 1,44603E-09 -5,07104E-11
bg 1,99666E-08 5,82485E-08 -1,24626E-07 -6,76024E-08 3,7798E-09
b -5,92029E-07 -1,13762E-06 1,91197E-06 7,16094E-07 -1,27629E-07
b 7,22229E-06 4,7988E-06 3,00769E-06 6,84681E-06 2,6238E-06
bs -1,16934E-05 9,34216E-05 -0,000256199 -0,000117256 -3,53187E-05
b, -0,000459957 -0,000847866 0,000808572 -0,000147451 0,000225235
b; 0,003233318 -0,001841696 0,009319948 0,003642096 0,001130581
b, 0,042980428 0,069342742 0,012553586 0,052873797 0,025522593
by 40,25470949 40,41543644 40,34731269 40,31627497 40,2923937
b, 1,132188207 0,286016975 1,584744722 2,543385045 0,737061626

Tab. 4 Coefficienti relativi ai polimonio polTp_INV

Dopo aver effettuato la calibrazione, le termop#@gono posizionate nelle apposite sedi
dove si esegue una verifica con acqua in presgiengerificare che non vi siano perdite.

Le termopile hanno la caratteristica di avere t@&sita a contatto con I'acqua coperta da
una colla termicamente attiva al fine di mantersalda la giunzione e di non permettere il

contatto di quest’ultima con I'acqua.

3.2.3 Calibrazione delle termocoppie di parete.
La procedura per la calibrazione delle termocodpparete e simile alla procedura esposta
per le termocoppie di ingresso e uscita. E’ fondaale la procedura di svuotamento del

fluido refrigerante presente creando un certo gtadooto nell'impianto lato refrigerante.
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Lo svuotamento viene effettuato tramite appositntenitori posti in una sorgente a
temperatura piu bassa della temperatura ambiefatgeado scorrere acqua a temperatura
piu alta al fine di far defluire verso il contemgotutto il fluido presente all'interno, e
successivamente utilizzando una pompa da vuotost@ueocedura € effettuata con lo
scopo di evitare che vi sia scambio termico durgimlibrazione delle termocoppie tra
acqua e il fluido refrigerante presente, che comgtterebbe I'eventuale correzione da
effettuare per la calibrazione. Questa fase dalimzione dellimpianto € una fase
complicata dato che si deve fare un confrontoart@iperatura di parete del tubo in rame
con la temperatura dell’lacqua misurata dal supedsretro. Effettuata I'operazione
creando il grado di vuoto si posizionano i termirg@l supertermometro all'ingresso e
uscita acqua, € lecito assumere una temperaturgarped la calibrazione di tutte le
termocoppie di parete per ciascun settore, ipatdaache I'impianto sia completamente
scarico lato refrigerante e un ottimo isolament@n¢ quindi eseguita una acquisizione
dati nel campo di interesse tra 15°C e 45°C cop digemperatura di circa 5°C. Ogni
temperatura di termocoppia viene confrontata cotemaperatura media, ottenendo una
calibrazione tanto migliore quanto minore saraiteeitnza di temperatura tra ingresso e
uscita acqua. Aumentando la portata d’acqua in M8igimizzano le perdite di calore
verso |'esterno, raggiungendo una differenza dperatura tra ingresso e uscita sull’ordine
del centesimo di grado. Le correzioni vengono pglementate in Labview. In Fig. 16
esempio di calibrazione delle termocoppie di pacete interpolazione polinomiale. E’
bene specificare che sara compito di chi esegualiarazione scegliere la tipologia di

interpolazione da applicare per la correzione.
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Fig. 16 Grafico di calibrazione della termocoppia di parete 29

3.2.4 Calibrazione termocoppie lato refrigerante

La calibrazione delle termocoppie allingresso laustita della sezione di misura per la
rilevazione delle temperature di ingresso e ustéfarefrigerante sono state calibrate con
lo stesso procedimento applicato in 3.2.1 per libreezione delle termocoppie lato acqua.

3.2.5 Test sulle dissipazioni

E’ necessario considerare che oltre allo scambmit® dovuto al passaggio in
controcorrente tra refrigerante e acqua, vi soroharlelle dissipazioni dovute alla
differenza di temperatura dell’acqua con I'ambiehtest sono stati eseguiti con il vuoto
sul lato refrigerante e acqua con una portata dsangari circa 10 kg/h. Facendo variare
la temperatura dell’acqua in un intervallo di temgpere (10+35) °C, é possibile
verificare il calore dissipato dal passaggio deli@a dall'ingresso all’'uscita del settore
tramite la differenza di temperatura dell’acquartbicedimento e applicato a tutti i settori
della sezione di misura. In Fig. 17 le perdite gmmbio termico con I'ambiente del

primo settore.
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Fig. 17 Valutazione delle perdite di scambio termico relative al 1° settore
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4. RIDUZIONE DEI DATI E RISULTATI SPERIMENTALI

Dopo aver calibrato tutti gli strumenti presentndo la sezione di misura ed averne

verificato il corretto funzionamento, si procedencbesecuzione dei test, prima in
monofase e successivamente in condensazione.tBeem@ i risultati da comparare, sara
necessario creare ed implementare un algoritmossage al calcolo del coefficiente di
scambio termico. In questo capitolo verra descilippoocedimento utilizzato per il calcolo
del’lHTC in monofase e in bifase insieme ad algoeriametri correttivi per la sezione da
3.38 mm e per la sezione da 0.96 mm, oltre al taltelle perdite di carico in sezione da
0.96 mm.

4.1 Test preliminari sezione di scambio termico d8.38mm con R134a
4.1.1 Perdite di carico monofase
Prima di cominciare con i test veri e propri, sie€iso di eseguire dei test a diverse portate
di massa sulle perdite di carico, confrontandatiidre di attrito teoricg;,,, calcolato con
le correlazioni di Blasius e Churchill con il fattodi attrito sperimental§,,,, con i test
eseguiti in vapore surriscaldato. Il fattore diitdtsperimentale € espresso dalla relazione:
pLdpAp
ferw = gz, (WD
| fattori di attrito sperimentali vengono calcolatamite le relazioni di Blasius e Churchill

valide per un regime turbolento:

* Blasius(1913):
0.3164 1

fteor = 4 Re 4 (4-2)

«  Churchill(1977):

1

8 12
_ 9 N12
fteor - 2 (Re) + (A + B)3/2 (4'3)
con
16
1 0.27 Ra
A =12457In 55 T a, (4.4)
Re
. <3753o>16 e
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L’equazione di Blasius (Equazione 4.2) e accuratavplori del numero di Reynold&® <

10> mentre I'equazione di Churchill permette di coprtutto il campo dei numeri di
Reynolds. In Fig. 18 é rappresentata il confroraddttori di attrito sperimentali e teorici.
Si pud notare una buona corrispondenza tra datinseetali e teorici che ci permette di
arrivare alla conclusione che vi é assenza di itpwllinterno del canale e che la

calibrazione degli strumenti e stata ben eseguita.
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Fig. 18 Confronto tra coefficienti d'attrito teorici e sperimentali in funzione di Re in sezione di misura da 3.38 mm

4.1.2 Scambio termico in monofase liquido

4.1.2.1 Riduzione dati

Note le portate di massa dell’'acqua in sezione idura (ricordando che 1° 2° 3°settore
hanno portata uguale ma diversa dal 4° e 5° s¢#deedifferenza di temperatura garantita

dalle termopile posso calcolare il calore scamhiatagni settore tramite 'Equazione 4.6:
Qw,i = My, * Cp; * ATthermopile,i (W] (4.6)
dove:

qw,; € il flusso termico scambiato dall’acqua con imigefrante nell'i-esimo settore [W]

m,, ; € la portata di massa d’acqua nell’'i-esimo set}{fé}e[
’ S

c,,i € il calore specifico a pressione costante nedlimo settor%]
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ATthermopite,i € |2 differenza di temperatura tra ingresso gaisgiqua nell’'i-esimo settore
[°C]
| calori specifici a pressione costante dell’acgila sono calcolati alla temperatura media

tra ingresso e uscita per ogni settore. Viene tatlcdl calore totale scambiato dall’acqua

in MS con il refrigerante:

i
qwater MS = Z qw,i (4-7)

i=1..5
Si procede ora al calcolo delle entalpie lungo éziee di misura. L'entalpia del
refrigerante in ingresso in M$h,.r;, MS) € calcolata tramite la conoscenza della
pressione allingresso della sezione di mis#ar;, MS e della temperatura del
refrigerante all'ingress@,..r;, MS fornita da Refprop. Si calcolano quindi le entalpi
INgressoh,rin,; € IN USCitah,.r oy IN OgNi settore ipotizzando che I'entalpia del

refrigerante in uscita da un settore sia I'entaipiengresso del successivo:

qw,1 ]
h = Nyorin MS— - [—] 4.8
ref out,1 ref in mref kg ( )

w2 [ ]
href out2 — href out,1 — mWZf [E] (4.9)
re

qws [ ]
href out,3 — href out2 — = [@] (4.10)

mref
w,a [ ]
hrefout,4 = href out,3 — mw . [@] (4.11)
re
ws [J
Rrefouts = Mrefouta — mLf [E] (4.12)
re

L'entalpia del refrigerante in uscita di M8, ., MStramite la conoscenza della
pressione all'ingresso della sezione di misas,, MS e della temperatura del
refrigerante all'ingressa@;.. s, MS, fornita da Refprop. Note le entalpie in ingresso
uscita in ogni settore e le pressidfr, MS e Pror oy MS, € possibile calcolare le

temperature del refrigerante in ingresso e uscitagmi settore nota la temperatura

Trer in MS, ipotizzando che la pressione durante il deflussmofase liquido sia lineare

considerando una pressione media tra quella ir&sgre in uscita dalla sezione di misura.
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Le temperature del refrigerante in uscita da umosst come assunto per le entalpie,
vengono considerate uguali a quelle in entrataselidbre successivo. Si ottengono quindi

le Trer outi - VENGONO poi calcolate le temperature medie detgacome media delle

temperature di parete all’inizio, al centro e &itee di ogni settore:

] Tin + Tin

Tmlddle Tmlddle

T‘;,gﬁdle — wall 1 > wall 2 [OC] (4.14)
TO + Tout

La differenza di temperatura tra refrigerante eefgapuo essere calcolata in due maniere
differenti, considerando la differenza tra temp@@aimedia del refrigerante nel settore e la
temperatura di parete al centro del settore (teatpex media aritmetica), oppure

considerando la temperatura media logaritmica elébiee. Nel primo caso:

TrerinMS —T,
f f out,1
BTmean 1 = =5~ Tialii® [°C]  (4.16)

T
f out,1 f out,2
BTmean 2 = —————————— = Tyai3® [°C] (417)

T. —-T
ATmean,g _ ref out,2 : ref out,3 T‘;r:llﬁdgle °C] (4.18)

_ Tref out,3 — Tref out 4 _ Tmiddle oc] (419)

ATeana = 5 wall,4
Tref out,4 — Tref out,5
ATmeans = 2 vrvnallc%dsle[ Cl (4.20)

mentre nel secondo caso:

[Tref out,1 — T\f/gltl,l] - [Tref in MS — Tv%u,ﬂ

AT _ [°C] (4.21)
log,1 In [Tref out,1 — Tvggltl 1]
[Tref in MS — Tty ]
T _ Tout — [T — Tin
ATyog,2 = [Tref out 2 waitz] = [Tref out,1 watl,?] [°C] (4.22)

In [Tref out,2 — Tvggltl 2]

[Tref out,1 — Tvt/all,z]
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_ [Tref out,3 nggfl,3] - [Tref out,2 — T\/ﬁ/rzlzllj]

AT _ [°C] (4.23)
log,3 In [Tref out,s — nggltlj]

[Tref out2 — Tvgtlzlls]

T _ out _ T _ Tin
ATlog,4 — [ ref out,4 wall,4] [ ref out,3 wall,4] [OC] (4.24)

In [Tref outd Tvggltl,zt]

[Tref out,3 Tv%u,z;]

T _ out — [T _ Tin
ATlog,s — [ ref out,5 wall,s] [ ref o;;t,4 wall,5] [OC] (4'25)

In [Tref out,5 — Tvggll,S]

[Tref outd — T,j,’;”,s]

L’area interna del tubo in rame relativa a ciaseettore puo essere calcolata secondo

I'espressione:
Ainterna,i =mL;dy [mz] (4.26)

con le lunghezze dei primi tre settori phfi=L,=L3;=0.100 m mentre per gli ultimi due
settoriL,=Ls=0.128 m. Il valore del coefficiente di scambio termico spentale potra

quindi essere espresso per l'i-esimo settore deldeione:

Qw,i w
Coxpi = wi [mz K] (4.27)

ATmean,i Ainterna,i

oppure nel caso di temperatura media logaritmica:

qw,i
ATlog,i Ainterna,i

k]

Aexp,i =

dai quali si potra ricavare un numero di Nussedtispentale per ogni settore da confrontare
con i numeri di Nusselt teorici calcolati con Gmeki.

aexp,i dh

> (4.29)

N Uexp,i =

Calcolate tutte le temperature e le entalpie neciesssi procede al calcolo di alcune
proprieta del fluido necessarie al calcolo del fioehte di scambi termico in deflusso

monofase. Vengono inoltre calcolate le proprietamtelinamiche del refrigerante:
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e u (viscosita dinamicpin [ﬁ] in ogni settore;
TN . JWT. .
* A (conducibilita termica) ||{ﬁ] in ogni settore;

* Numero di Prandtl calcolato per ogni settore:

_ u Cp,re f
A

conc, r.r Calore specifico a pressione costante del refigercalcolato in ogni

Pr

(4.30)

settore con Refprop;
* Numero di Reynolds calcolato per ogni settore:

mrefdh

Re = (4.31)

cond,, diametro idraulico interno del tubo in rame;

Per il calcolo dei coefficienti di scambio termiteorici in monofase sara necessario
calcolare il numero di Nusselt per ogni settore,imguesto caso vi sono piu correlazioni
che possono essere applicate. Si calcoleranno iqiendoefficienti di scambio termico
teorici che andranno confrontati con i coefficieti scambio termico calcolati
sperimentalmente. Si e deciso di confrontare il enmndi Nusselt secondo Gnielinski per

ogni settore con i numeri di Nusselt trovati spemalmente:

(¢/8)(Re — 1000)Pr

N =
Y6 = 11 12.7(¢/8)05(Pre/3 —

5 {1+ dn/L)??} (432)

con¢ coefficiente di attrito di Darcy secondo Petukhov:
§ = (1.82log,o Re — 1.64)™2  (4.33)

Il numero di Nusselt calcolato con Gnielinski éigalper 2300 < Re K0°> e Pr > 0.5.
Calcolati questi parametri, € possibile ottenareefficienti di scambio termico teorici per

ogni settore secondo Gnielinski:

Nug [ w
ag =——

Cdp A mZK] (4:34)

4.1.2.2 Risultati sperimentali

| test in monofase sono stati condotti sia in tdaaento del refrigerante (con temperatura
in ingresso della sezione di misura intorno agfiClE temperatura in uscita intorno ai

30°C) sia in raffreddamento (con temperatura ingago della sezione di misura intorno ai

42°C e temperatura in uscita intorno ai 21°C).draperatura dell’'acqua é stata mantenuta
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in un range di (30-34)°C in riscaldamento e (172€0n raffreddamento. | test sono stati
effettuati per verificare che I'impianto fornisaaultati sperimentali adeguati al deflusso

monofase e per verificare i numeri di Nusselt spentali con quelli proposti da Gnielinski.
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Fig. 19 Confronto tra numeri di Nusselt sperimentali e teorici secondo Gnielinski con il refrigerante in riscaldamento
nella sezione di misura 3.38 mm
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Fig. 20 Confronto tra numeri di Nusselt sperimentali e teorici secondo Gnielinski con il refrigerante in raffreddamento
nella sezione di misura da 3.38 mm

Dalla Fig. 19 e Fig. 20 notiamo un buona concordana i valori dei numeri di Nusselt
sperimentali e i numeri di Nusselt calcolati tra@nielinski. Da notare come nei grafici

siano presenti solamente i primi quattro settolfadsezione di misura. Questo e dovuto al
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fatto che vengono considerati solamente i sett@iscambiano un flusso termico superiore
a8 Ww.
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Fig. 21 Confronto tra HTC sperimentali monofase liquido e HTC calcolati con Gnielinski in sezione di misura

da 3.38 mm
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Fig. 22 Andamento dell'HTC sperimentale monofase liquido in funzione della velocita di massa in sezione di misura da
3.38 mm

Verificate le correlazioni in monofase, si procedle prove in condensazione. Importante
e evidenziare che sono stati effettuati dei testedfica del bilancio termico in monofase

liquido in cui I'errore medio percentuale tra idhi termici e risultato essere circa il 5%.
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4.1.3 Accordo tra temperatura e pressione di satumone

Prima di qualsiasi test, e stato necessario vargicche non vi fosse presenza di gas
incondensabili all'interno dell'impianto, in partilare della presenza di aria. Infatti, in caso
di presenza di incondensabili, si noterebbe undeexe differenza tra la temperatura di

saturazione (che é costante per una determinagsipne e un determinato fluido) misurata

e la temperatura di saturazione teorica calcolateRefprop. Sara sufficiente verificare per

alcuni titoli compresi tra 0 e 1 all'uscita dellezgone di misura ad una determinata velocita
di massa che la temperatura di saturazione visaséza display corrisponda a quella

fornita da Refprop alla medesima pressione. In Talbaccordo tra temperature di

saturazione a G200.

Titolo di vapore | Psut out MS[bar] | Tsat out MS[°C) | Tsat our (Refprop)[°C]
0.36 10.13 39.58 39.75
0.54 10.53 41.16 41.24
0.73 10.12 39.70 39.74

Tab. 5 Verifica dell'accordo tra temperatura e pressione di saturazione alla velocita di massa G=200 kg/(m*2 s)

Una volta verificato I'accordo tra temperatura essione di saturazione, si puo affermare

la presenza del solo R134a nell'impianto.

4.1.4 Correzioni applicate
E’ necessario applicare alcune correzioni al pnogna di riduzione dati dovuto

principalmente a tre fattori:

» Perdite per scambio termico con 'ambiegtg

Sebbene ogni settore sia opportunamente isolasaranno delle perdite dovute ad
un flusso termico con I'ambiente. Questo calore,btra essere ceduto o assorbito,
e stato opportunamente valutato in funzione delaperatura media dell’acqua in
ogni settore e la temperatura ambiente. Facendomiénto alla modalita dei test
per le dissipazioni in 3.2.5. é stata adottataintepolazione lineare per il calcolo

delle perdite del tipo, ottenendo:

quSS = k(Tmean water Tamb) + h‘ (4'35)

Twater ,in + Twater,out

Tnean water = ) (4-36)
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k h

1°settore -0,1192 0,0334
2°settore -0,0504 | 0,3394
3°settore -0,0833 0,3764
4°settore -0,0885 | -0,1597
5°settore -0,1229 0,1286

Tab. 6 Coefficienti utilizzati nella valutazione delle perdite di scambio termico con I'ambiente nella sezione di misura da

3.38 mm

Conduttivita assialg,,

Data I'elevata conduttivita del rame£ 390 W m'K™) vi sara una componente di
scambio termico lungo l'asse del tubo in rame chdrebbe inevitabilmente
sottratto al calore scambiato tra i due fluidi.Datéormula per il calcolo del perdita

di calore in direzione assiale:

2

Qax = 2 A Ags Twza

W] (4.37)

. . d’T .
con A, area media del tubo in rame alettatej‘gvzi” la derivata seconda della

temperatura di parete rispetto alla lunghezzaet@i®. La derivata e stata calcolata
per i settori come rapporto tra la differenza dnperatura e la lunghezza tra
ingresso e uscita.

Correzione sulla temperatura di parat,,.

E’ effettuata a causa della resistenza termica dgéssore in rame che si interpone
tra la parete e la giunzione della termocoppiazisata sulla parete. Lo spessore
di rame tra parete interna e la giunzione di tewpp@ € di 0.6 mm. Lo spessore
imposto deriva dalla necessita di evitare che darénlavorazione di foratura ci
fosse il rischio di perforazione della parete intee dal fatto che questo spessore
debba essere minimo per evitare correzioni eccasste ampie. Questo spessore
andra ad influire sulla temperatura di parete @ataxche necessita di una correzione

in funzione del calore scambiato e della conduéivadiale del tubo in rame:

Gu dn (dh/Z +0.0006
= n

Megry = 2= Tz )l (438)

La correzione va applicata ad ogni settore deltfose di misura da 3.38 mm.
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4.2. Test in condensazione in sezione di misura 888 mm con R134a

Questi test vengono effettuati con lo scopo diaale il coefficiente di scambio termico
a un determinato titolo di vapore. Questi coeffitieisulteranno molto piu alti e piu precisi
rispetto a quelli ottenuti in deflusso monofaseaasa dello scambio di calore maggiore,

dovuto allo scambio di calore latente che si aggguallo scambio di calore sensibile.

4.2.1 Riduzione dati

Il procedimento di riduzione dati relativo al cdlzaei coefficienti di scambio termico in
condizioni bifase € molto simile alla riduzionenmonofase. Oltre ai parametri calcolati in
4.1.2.1, la riduzione dati in bifase permette dcalkare altri parametri, come ad esempio i
titoli di vapore, che non erano necessari ai feliadriduzione dati monofase. Fondamentale
in condensazione € sicuramente la conoscenzatdeifzeratura di saturazione lungo tutta
la sezione MS. La temperatura di saturazione imessply,; ;, MS e temperatura di
saturazione in uscitd,; ., MS sono calcolate in funzione della pressione allasgo e
all'uscita della sezione di misura, con un collegato a Refprop, mentre per il calcolo
della temperatura di saturazione all’entrata eustlita di ogni settore si usa una
interpolazione lineare tra B,; ;, MS € Ts4: our MS. Data una posizione in MS, otteniamo
la temperatura di saturazione del fluido refrigéean ogni posizione. Questo servira per
calcolare i titoli di vapori e le entalpie in ogettore. Come nella riduzione dati monofase,
I'entalpia in ingresso M&,..r;, MS € fornita da Refprop attraverso la conoscenzadell
temperatura e pressione di ingresso nella seziongstdira. Vengono calcolate anche le
entalpie di vaporé,,, e le entalpie del liquidhy;4in condizioni di saturazione, necessarie
al calcolo del titolo di vapore. All'ingresso debazione MS si calcola il titolo di vapore
Xin MS :

href in MS — hliq

- MS =
Yin hvap - hliq

(4.39)

Come precedentemente svolto, viene calcolato breascambiato dall’acqua in ogni

settore
Aw,i = My, * Cp; * ATthermopile,i (W] (4.40)
dove:

qw,; € il flusso termico scambiato dall'acqua con irigdrante nell’'i-esimo settore [W]
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\ . , v k
m,,; € la portata di massa d’acqua nell'i-esimo set[tér]a
c,,i € il calore specifico a pressione costante nedlimo settorel:E—K]

ATihermopite € la differenza di temperatura tra ingresso etaismcqua in [°C] in ogni

settore. Conoscendo il flusso termico scambiatmgni settore € possibile calcolare

I'entalpia del refrigerante in uscita:

h - h Aw,i
ref out,i — "‘ref out,i —

(4.41)
mref

In ogni settore vengono quindi calcolate le entatfiivaporeh,,, € h;;, tramite Refprop

in funzione delle temperature di saturazione intasta ogni settore. Si calcolano quindi i

titoli di vapore in uscita e i titoli medi:

_ href out,i ~ hliq,i
Xout,i =

(4.42)
hvap,i - hliq,i

Xout,i — Xout,(i+1)
Xmean,i = 2 (4-43)

Si calcolano successivamente i coefficienti di doiamermico in condensazione con lo

stesso procedimento applicato in monofase (solagrlli sperimentali).

4.2.2 Risultati sperimentali

| coefficienti di scambio termico alle diverse (&gt sono riportati in Fig. 23 e Fig. 24 in
funzione del titolo di vapore medio presente inioggttore. | coefficienti di scambio
termico sono quelli relativi a titoli di vapore meéxh 0.15 <x,,,.4, < 0.9. Inoltre tutti i test
sono stati eseguiti con una temperatura di satumaali circa 40°C. | grafici sono privi di
incertezza che verra definita e calcolata nel ofpi. Dalla Fig. 23 si nota un
comportamento tipico del’HTC che aumenta con 'emtare del titolo di vapore, mentre

i coefficienti risultano essere piu alti al’aumard della portata di massa del refrigerante.
In Fig. 24 si nota un comportamento diverso nedoeita di massa G:Ergzg—s, che per
alcuni valori di titolo medio risulta avere coef@ati di scambio termico superiori alla
velocita di massa Gzlorézg—s. Questo fatto e dovuto alla dipendenza del caefite di

scambio termico dalla differenza di temperaturasturazione e parete, che andremo ad
analizzare in seguito. Altro fatto da analizzareadte la condensazione e se considerare la

temperatura media aritmetica o logaritmica pealitalo del coefficiente di scambio. Si e
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riscontrato che la considerazione di un metodaitatieo per il calcolo della differenza di

temperatura comporta errori minimi nel calcolo degfficiente di scambio termico, con
errore massimo del 5% del’HTC per tutte le veladt massa e un errore medio dell’1,5
% per tutti i valori calcolati. In questa analisiaefficienti di scambio termico considerati

sono calcolati con la temperatura media aritmetic&ig. 25 il confronto tra i due metodi

per il calcolo della temperatura media per la vigdodi massa G=1O§2g—s.
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Fig. 23 Andamento dell'HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore al variare della velocita di massa G=200
kg/(m”2 s) e G=150 kg/(m*2 s) in condensazione in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 24 Andamento dell'HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore al variare delle velocita di massa G=50
kg/(m*2 s) e G=100 kg/(m”2 s) in condensazione in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 25 Andamento dell'HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore alla velocita di massa G=100 kg/(m*2 s)
calcolato con la temperatura media aritmetica e logaritmica

In generale, si puo dire che vi € una stretta spomdenza tra diametro del tubo (che
influisce sulla portata di massa) e del titolo@pware con il coefficiente di scambio termico.
Contributo fondamentale deriva inoltre dal film ljuido che si forma durante la
condensazione lungo la sezione. Esso crea unaeremastermica che va ad ostacolare il
flusso termico, riducendo in tal modo I'HTC. La rimazione del film e funzione del
diametro, della gravita e della tensione supelécidel liquido, ma tutto cio verra
approfondito nei capitoli seguenti. Importante aeale prove é stabilire che I'errore
percentuale tra i flussi termici sia pari ad unovalintorno al valore nullo (al contrario di

cio che avviene in monofase).
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Fig. 26 Andamento dell'HTC sperimentale in funzione della velocita di massa in condensazione
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Un chiaro aumento del coefficiente di scambio teoé evidenziato dalla Fig. 26 , dalla

guale si deduce che lo scambio termico aumentauatientare della velocita di massa
Questo aumento dovuto principalmente al diversonregdi deflusso che si instaura

all'interno del canale, con le componenti princigaienti sul fluido come la gravita, la

tensione superficiale e lo sforzo tangenziale e@r@mo in funzione della velocita di massa.

Si approfondisce ora il comportamento del coeffitéedi scambio termico al variare della

differenza di temperatura tra saturazione e parete.
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Fig. 27 Andamento dell'HTC per la velocita di massa G=50 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore al variare della
differenza di temperatura tra saturazione e parete in sezione di misura da 3.38 mm
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E’ evidente in Fig. 27 come al diminuire della diffnza tra temperatura di saturazione e

parete i coefficienti aumentino a parita di titadoguesto effetto e piu evidente a titoli piu
elevati. Questo fatto porta alla conclusione cheelacita di massa G:% comporti un

coefficiente di scambio termico dipendente dalféeedenza di temperatura di saturazione e
guella di parete e un coefficiente di scambio tearianto piu alto quanto piu bassa e la

differenza di temperatura tra le due. Questo eoifivo principale per cui in Fig. 24 alcuni

valori dei coefficienti di scambio termico eranal glevati rispetto a Gzlolgis.
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Fig. 28 Andamento dell'HTC per la velocitd di massa G=100 kg/(m*2 s) in funzione del titolo di vapore al variare della
differenza di temperatura tra saturazione e parete in sezione di misura da 3.38 mm

In Fig. 28, relativa alla velocita di massa G:}n%' notiamo una diminuzione della

dipendenza del regime di deflusso dalla differesizemperatura tra saturazione e parete,

che ha effetti minimi con coefficienti di scambierrhico leggermente piu elevati per

differenze di temperature tra saturazione e paRe.le velocita di massa Gzlgés e

G=200% (Fig. 29 e Fig. 30) non risulta alcuna dipendegpa, il coefficiente di scambio

termico costante a parita di titolo al variare aelifferenza di temperatura tra saturazione
e parete, che permette di concludere che alle diaeita di massa piu elevate il regime di

deflusso € indipendente dalla differenza di tenipeaa
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Fig. 29 Andamento dell'HTC per la velocita di massa G=150 kg/(m*2 s) in funzione del titolo di vapore al variare della
differenza di temperatura tra saturazione e parete in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 30 Andamento dell'HTC per la velocita di massa G=200 kg/(m*2 s) in funzione del titolo di vapore al variare della
differenza di temperatura tra saturazione e parete in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 31 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=100 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore e
della variazione di titolo all'interno di ogni settore in sezione di misura da 3.38 m

Si analizzano ora per le velocita di massa G:(BIDZ)O)% con alcuni parametri
misurati durante le prove, come la variazionetdididi vapore, la temperatura e portata
media del'acqua. Facendo riferimento alla velodithassa G=1O§% in Fig. 31, l'effetto

della variazione del titolo all’interno dei settoisulta essere trascurabile, con un effetto
piu evidente a titoli di vapore superiori a 0.4.
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Fig. 32 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=100 kg/(m*2 s) in funzione del titolo di vapore e
della temperatura media dell'acqua in sezione di misura da 3.38 mm

In Fig. 32, per la velocitd di massa consideratanai una leggera influenza della

temperatura media dell’acqua nel settore, in palgre a titoli superiori a 0.6. Dall’analisi
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delle velocita di massa G:§§; e Gzlooﬁ, si deduce una dipendenza del coefficiente
di scambio termico dalla differenza di temperattna saturazione e parete. Questa

. R . _ _ g . g , ..
dipendenza e piu evidente a G-n% che a G—lO(?nkz—s. Bisogna specificare che I'analisi

effettuata per la velocita di massa G:%ﬁg)considerando la variazione di titolo all’interno
del settore e la temperatura media dell’acquaréitamente legate alla differenza di

temperatura tra saturazione e parete, ed é stassarfianalisi per G:5r§f—s per I'evidente

dipendenza della differenza di temperatura. Quasédisi aggiuntiva su Gzlonézzis, che

verra ora svolta alle piu alte velocita di massajaga effettuata per una comprensione
migliore per una velocita di massa in una zonadipendenza e indipendenza della
differenza di temperatura tra saturazione e patkta.bassa differenza di titolo tra ingresso
e uscita in un settore € conseguenza di una béés@iaza tra temperatura di saturazione

e parete e una temperatura media dell’acqua elewataa una temperatura di parete piu

vicina a quella di saturazione. Si analizzano eradlocita di massa G:1§n§; e G=200

m_zgs’ che risultano essere da una prima analisi indipetn dalla differenza di temperatura

tra saturazione e parete.
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Fig. 33 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=150 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore e
della variazione di titolo all'interno di ogni settore in sezione di misura da 3.38 m
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Fig. 34 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=150 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore e
della temperatura media dell'acqua in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 35 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=200 kg/(m*2 s) in funzione del titolo di vapore e
della variazione di titolo all'interno di ogni settore in sezione di misura da 3.38 m
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Fig. 36 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=200 kg/(m*2 s) in funzione del titolo di vapore e
della temperatura media dell'acqua in sezione di misura da 3.38 mm

Dalle Fig. 33,34,35,36 si nota che il coefficiedtescambio termico per le velocita di
massa G:159:25S e Gzzoo[% non vi & alcuna dipendenza dall’entita della vaaoae di

titolo nel settore e dalla temperatura media dedjiea, come era lecito aspettarsi vista
'indipendenza dalla differenza di temperaturasagurazione e parete. Il coefficiente
varia solamente in funzione del titolo di vaporedioeche si verifica nel settore,

indipendentemente dalla velocita di condensazidifetarno dal settore.
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Fig. 37 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=100 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore e
della portata di massa media dell'acqua in sezione di misura da 3.38 mm

67



5000 | | I
mm_water=5 kg/h
om_water=10 kg/h
Am_water=12 kg/h

4000 —| om_water=13kg/h
N Bm_water=19 kg/h '
3

z R &

4 3000

E A

w

= <A

o ]

u r'N

& 2000 PN

(6]

=

I

1000

0

0 01 02 03 04 05 06 07 08 09 1
TITOLO DI VAPORE [\]

Fig. 38 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=150 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore e
della portata di massa media dell'acqua in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 39 Andamento dell'HTC sperimentale per la velocita di massa G=200 kg/(m”2 s) in funzione del titolo di vapore e
della portata di massa media dell'acqua in sezione di misura da 3.38 mm

Dall’analisi delle Fig. 37,38,39 non risulta un’dente dipendenza del coefficiente di
scambio termico al variare della portata d’acquasattori. Dall’analisi appena effettuata,
si pud concludere che il coefficiente di scambimnieo € influenzato dalla differenza di

temperatura tra saturazione e parete in maniedeetg solamente alla velocita di massa
G:50m—§s, mentre la velocita di massa Gzl—n@ ne risulta influenzata in maniera parziale.
Le variazioni del titolo di vapore all'interno dgettori, la temperatura media dell’acqua,

legate alla differenza di temperatura di tempeeatta saturazione e parete, risultano non
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influenzare il coefficiente di scambio termico allelocita di massa G:15r§is e G=200
%. La portata d’acqua inoltre, non influenza il daeénte di scambio termico per le

velocita superiori 0 uguali a Gzlénég.

4.2.3 Visualizzazione dei regimi di deflusso

Come descritto nel capitolo 2, la sezione di miglaa8.38 mm presenta tra il 3° settore e
il 4° settore un tubo in vetro borosilicato lung@02nm di diametro pari a quello del tubo

in rame dedicato alla visualizzazione del tipo eflusso. Si descrivono per prima cosa le
tipologie di regimi che si possono verificare altérno del tubo.

4.2.3.1 Regimi di deflusso

Le tipologie di deflusso che si possono verificallénterno dei minicanali e microcanali
influenzano in maniera determinante i coefficightscambio termico ottenuti in maniera
sperimentale. Considerando nel nostro caso chefliigso del refrigerante avvenga in
direzione orizzontale e parallelo alla superfieigdstre e che la gravita agisca in direzione

normale al flusso, possiamo distinguere e class#ic seguenti regimi di deflusso:

» Bubbly flow: deflusso con la presenza di bolle formate dalé®fgassosa. A causa
della gravita, il fluido sta sulla parte inferiodel canale e le bolle sulla parte
superiore. Il numero di bolle, la loro formazion&adoro superficie dipendono da
molteplici fattori, come la velocita di massa didmetro;

» Stratified/Stratified-Wavy flow: Vi e una completa separazione tra fase gassosa e

fase liquida, con il liquido che sta nella partéerore del canale a causa della
gravita. La superficie di separazione della fasgitla in contatto con la fase
gassosa puo essere perturbata (stratified-wavy)repgpatta(stratified);

* Annular flow: si ha un film sulle pareti del tubo con al centroflusso di vapore
(vapor core) che mantiene il film aderente alleepaA causa della gravita, il flusso
del vapore sara leggermente eccentrico rispettasaét del tubo con il film di
liquido maggiore sulla parte inferiore rispettagtlarte superiore.

* Slug/Plug flow(intermittent flow): Si ha formazione di bolle piu 0 meno allungate

con formazione di sacche di liquido tra di esse.
» Mist flow: presente ad elevate portate, dove la fase liquigieesente sotto forma
di piccole gocce trascinate dalla grande veloc#thvdpore. Presente in diametri

piccoli o comunque contenuti.
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FLOW REGIMES
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Fig. 40 Regimi di deflusso considerati in Nema et al. (2014)
4.2.3.2 Parametri influenti
| parametri che influenzano il deflusso bifase eatiseguenza influenzano il tipo di regime

all'interno del tubo sono i seguenti:

* Diametro;

» Densita e viscosita della fase liquida;
» Densita e viscosita della fase vapore;
* Tensione superficiale;

» Scabrezza della parete;

» Accelerazione gravitazionale;

* Inclinazione del canale;

* Velocita di superficie di liquido e vapore.

Il deflusso stratificato avviene a ridotte velodit@l vapore e a basse tensioni superficiali
tra liquido e vapore. Il deflusso “slug”, “plug” @eflusso stratificato ad onde quando la
tensione superficiale del vapore risulta esserdarglevata. Il deflusso anulare invece,
avviene per velocita di vapore molto elevate. fad@il diametro e il fluido, le transizioni

da un deflusso all’altro variando sensibilmentéeelllusso misto invece, tipico delle elevate

portate, € prevalente in diametri ridotti.

70



4.2.3.3 Acquisizione dei video e delle immagini

| video sono stati acquisiti alle diverse portateedrigerante utilizzate durante i test in
condensazione. |l titolo di vapore associato adi agmagine sotto riportata e stato
calcolato come valore medio tra il titolo in usaital terzo settore e in entrata del quarto
settore anche se il tratto in vetro puo essereiderso un tratto adiabatico (conducibilita
termica pari a 1.2 W/m K contro i 390 W/m K del &@m Di seguito vengono riportate le
immagini al variare della portata di refrigeranteet titolo di vapore.

R

Fig. 42 Regime di deflusso visualizzato con G=50 kg/(m”2 s) e x=0.37

Fig. 43 Regime di deflusso visualizzato con G=50 kg/(m”*2 s) e x=0.45
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Fig. 44 Regime di deflusso visualizzato con G=50 kg/(m”*2 s) e x=0.58

Fig. 45 Regime di deflusso visualizzato con G=50 kg/(m”*2 s) e x=0.65

Fig. 47 Regime di deflusso visualizzato con G=50 kg/(m”*2 s) e x=0.81

72



Fig. 50 Regime di deflusso visualizzato con G=100 kg/(m”2 s) e x=0.37
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Fig. 53 Regime di deflusso visualizzato con G=100 kg/(m”2 s) e x=0.68
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Fig. 54 Regime di deflusso visualizzato con G=100 kg/(m”2 s) e x=0.81

Fig. 55 Regime di deflusso visualizzato con G=150 kg/(m”2 s) e x=0.41

Fig. 56 Regime di deflusso visualizzato con G=150 kg/(m*2 s) e x=0.52
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Fig. 57 Regime di deflusso visualizzato con G=150 kg/(m”2 s) e x=0.58

Fig. 59 Regime di deflusso visualizzato con G=150 kg/(m"2 s) e x=0.81
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Fig. 62 Regime di deflusso visualizzato con G=200 kg/(m*2 s) e x=0.60
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Fig. 63 Regime di deflusso visualizzato con G=200 kg/(m”2 s) e x=0.69

Fig. 64 Regime di deflusso visualizzato con G=200 kg/(m”2 s) e x=0.79

Fig. 65 Regime di deflusso visualizzato con G=200 kg/(m”2 s) e x=0.88
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4.2.3.4 Considerazioni sulleimmagini acquisite
Si analizzano ora le immagini e i tipi di regimid#iflusso visualizzati. E’ giusto specificare
come ogni immagine possa dare una prima identibo@zdel tipo di regime di deflusso

presente all'interno del canale, ma un’analisi {g@&cin particolare nei regimi di
transizione, risulta essere soggettiva. Per lacitdldi massa G:5r§§—s il regime di deflusso

risulta essere di tipo “slug” fino ad un titolodapore x=0.37, come si nota dalla Fig. 42,
mentre per titoli superiori il regime di deflusssulta essere chiaramente stratificato piatto.
Nelle Fig. 41 e Fig. 42 notiamo chiaramente la fazrane del “ponte liquido” tra una bolla

di vapore e l'altra, e questa formazione e dipetelelalla tensione superficiale come

descritto in Nema et al. (2014), che favoriscetaifazione della bolla tanto quanto piu alta
e la tensione superficiale. Per la velocita di rae(SleOr% notiamo un deflusso “slug”

per il titolo di vapore x=0.21 (Fig. 48), ma a litai vapore superiori si nota una
increspatura piu evidente della superficie deliigua causa della velocita del vapore piu

elevata rispetto a G:5§2g—s. Questo aumento di velocita provoca un attrito gag
all'interfaccia liquido-vapore, creando delle ceedtonda pitu ampie. Per titoli superiori il
regime di deflusso risulta essere stratificato radieo Per la velocita di massa G:%n% il

regime di deflusso risulta essere stratificato adeofino ad un titolo di vapore x= 0.52,
mentre per titoli di vapore superiori il regimedgiflusso risulta essere in transizione, in cui

compaiono delle onde e spessori del film di liquickm ampiezza molto ridotta, in
particolare a x=0.81 (Fig. 59). Per la velocitandissa G:ZO%% il regime di deflusso

risulta essere stratificato ad onde fino ad undii x=0.52 (Fig. 61), mentre si puo
considerare un regime di deflusso anulare la RBgcdh titolo di vapore x=0.60. A titoli

maggiori si nota come lo spessore del film di lequsulla parte inferiore sia molto ridotto
e vi sia del film di liquido sulle pareti del caaatlovuto principalmente all’elevata velocita

del vapore, in particolare in Fig. 65.
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4.3 Test in condensazione in sezione da 0.96 mm ¢1270

| test condotti i questa sezione sono effettuati fiaido operativo R1270 (propilene). La
riduzione dati € stata riportata nel dettaglio iatkbvi et al. (2009). Una breve esposizione
della riduzione dei dati sperimentali per le vatitai dei coefficienti & riportata in seguito.

4.3.1 Riduzione dati

Acquisite le temperature dell’acqua sulla sezioneidura, un polinomio o una funzione
esponenziale vengono utilizzati per interpolarlen @ indichiamo I'asse lungo il canale da
ingresso lato refrigerante ad uscita lato refrigezal.a pressione viene calcolata attraverso
limplementazione di un modello per la valutaziatedle perdite di carico dato che una
interpolazione lineare risulterebbe eccessivamapiarossimativa. La pressione viene
rilevata all’ingresso e all’uscita della sezionemisura. Uno dei motivi delle interpolazioni
per la temperatura e dovuto al fatto che lunge#ome di misura, le temperature di parete
e quelle dellacqua non sono acquisite sulla stpes&ione lungo l'asse z, e cid potrebbe
provocare degli errori della valutazione dello sbantermico, che una volta effettuata
I'interpolazione risulta essere espresso dall'Egqurez4.46. Quindi, data una posizione z,
l'interpolazione mi permette di valutare in manietimale tutti i parametri nella stessa
posizione, in particolare dello scambio termicor Beemperature, si tende ad assumere
una interpolazione di secondo grado, che generagngamantisce una buona accuratezza e
uno sforzo computazionale minore. Per I'interpalagi delle temperature possono essere
applicati due metodi. Il primo metodo e basato slanalisi statistica (Rawling et al.
(1998)) attraverso il test del’lR quadre?), che permette di cambiare il polinomio di
interpolazione se e solo se quello di grado superinterpola in modo migliore le
temperature, mentre il secondo criterio € basatansanalisi fisica, secondo la quale il
programma seleziona I'interpolazione piu adeguatanzione del numero di termocoppie
aventi una differenza dalla temperatura misuratguella calcolata da interpolazione
inferiore a 0.05 °C. L’errore commesso dall'intdgzone € minore dell'accuratezza delle
termocoppie (+ 0.05 °C), quindi il coefficienté definito dal’Equazione 4.44 tende
all'unita se l'interpolazione & eseguita correttatee

13 z
v2 = 2w = Toigol) 3 g

2 (Twi— Tw)

con la temperatura media lato acqijadefinita da:
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13

__ YB3 T,
Twz%[%] (4.45)

Per il calcolo del coefficiente di scambio termicsi, sfruttera la derivata—aTaWZ(Z)

dall'interpolazione effettuata per le temperatua#o lacqua. Il flusso termico lungo z

risultera;

aT,, (2)

Z

q(2) = —my,Cp (W] (4.46)

tramite il quale e possibile calcolare il coeffitie di scambio termico:

q(z)

HTC(2) = — dn[ Tsat (2) = Towa(2)]

[meK] (4.47)

La temperatura di saturazione lungo la sezioneglira e valutata attraverso la conoscenza

dello stato termodinamico del fluido lungo il condatore.

4.3.2 Correzioni applicate
Le correzioni applicate alla sezione di misura d20nm sono le stesse applicate alla
sezione di misura da 3.38 mm. Per le dissipaziersw|’ambiente, si utilizza la relazione

calcolata da Matkoviet al. (2009) utilizzata per la sola sezione diura:

Twater,in + Twater,out

2

Gioss = 0.1772 (Tam,, _ ) +0.1253 [W] (4.48)

Ovviamente, il flusso termico dissipato, cosi cdmeorrezioni dovute a flusso termico
assiale e alle correzioni di temperature delle tewppie di parete, saranno applicate in

funzione della posizione:

q(2) + ioss (2) + qax(2)

HTC(2) = T dp| Tsat(2) — Twau(z) — AT,orr (2)] [mzK]

(4.49)

Per il calcolo di,, (2) eAT,,(2) sifariferimento alle correlazioni suggerite datikbvic
et al. (2009).

4.3.3 Risultati in condensazione
In Fig. 66 i risultati ottenuti in condensaziondes$t sono stati eseguiti ad otto velocita di
massa differenti, | test sono stati eseguiti adtengeratura di saturazione di 40°C circa,

in un intervallo di titoli di vapore x = 0.15+0.9.
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Fig. 66 Andamento dell'HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore in sezione da 0.96 mm in condensazione

Si nota in Fig. 66 il tipico andamento della conskezione, con il coefficiente di scambio
termico che aumenta per tutte le velocita all’autaendel titolo di vapore. Si nota inoltre
che a parita di titolo di vapore il coefficiente siambio termico aumenta all’aumentare
della velocita di massa. La diminuzione del cogdfite di scambio termico al diminuire
del titolo di vapore € dovuto alla formazione difiim di liquido con spessore che aumenta
al diminuire del titolo, implicando necessariamente resistenza termica superiore che
ostacola lo scambio termico. Generalmente alle a#ecita di massa il deflusso é
influenzato principalmente dalla tensione tangdaziehe domina rispetto alla tensione
superficiale e alla gravita. Durante la condensszibdeflusso risulta essere quindi anulare
con un film di liquido distribuito uniformemente Iupareti interne del canale con alti
coefficienti di scambio. Alle piu basse velocita deavita e la tensione superficiale
dominano rispetto alla tensione tangenziale, cofilmndi liquido risulta essere piu spesso

sulla parte inferiore del tubo , quindi con unaréisizione non uniforme.

4.4 Test sulle perdite di carico in sezione da 0.96m con R1270

4.4.1 Riduzione dati

Per quanto riguarda la sezione da 0.96 mm per Hditpedi carico bifase, vengono
mantenute delle condizioni adiabatiche in seziamaigura. Il processo di condensazione

0 evaporazione viene controllato dalla pre-sezowreo senza I'utilizzo dell’evaporatore.
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4.4.2 Risultati sperimentali

4.4.2.1 Perdite di carico monofase

Come eseguito per la sezione da 3.38 mm, si soaguégsdei test in monofase per
verificare che non vi fossero impurezze all'interdella sezione, che avrebbe portato
inevitabilmente a misurazioni non corrette. Sombeseseguite delle prove sia in monofase
liquido che in monofase vapore, verificando le et@zioni presenti in letteratura relative
alle perdite di carico. Verificati i dati sperimatitcon quelli teorici, sara possibile eseguire
i test sulle perdite di carico in bifase.
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Fig. 67 Perdite di carico monofase liquido e vapore in sezione da 0.96 mm per le perdite di carico

Oltre alle correlazioni di Blasius e Churchill date dalle Equazioni 4.2 e 4.3, si fa
riferimento anche all’equazione di Hagen-Poisewiléda per moto laminare fino a
numero di Reynolds Re < 2600:

_16 4.72
f=mo (472)

4.4.2.2 Perditedi carico bifase

In Fig. 68 vengono riportate le perdite di caricdunzione del titolo di vapore, per due
diverse velocita di massa nella sezione di misa&d®86 mm per le perdite di carico.
Possiamo notare il tipico comportamento delle perdi carico, con il picco di gradiente
tra titoli di vapore compresi tra 0.85 e 0.95. Ras® inoltre notare come per la velocita di
massa maggiore vi sia presenza di un flesso sufleadra titoli di vapore compresi tra 0.4

e 0.7, tipico negli idrocarburi. Il flesso sullarea, come descritto da Del Col et al. (2014)
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nello studio sulle perdite di carico in un microaknda 0.96 mm utilizzando il propano,
risulta essere dovuto al trascinamento delle gdcdiguido nel flusso di vapore a causa
della bassa densita del liquido del propilengaktinamento di liquido avviene durante il
regime di deflusso governato dallo sforzo tangdezitale da “strappare” le gocce di

liquido dall’interfaccia liquido-vapore e questecge di liquido all'interno del deflusso di

vapore incrementano la densita della fase vapaecdnseguenza e che il gradiente di
pressione diminuisce quando il trascinamento diidiq aumenta. Questo comportamento

e tipico alle alte portate.
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Fig. 68 Gradiente di pressione sperimentale in funzione del titolo di vapore e al variare della velocita di massa in
sezione da 0.96 mm per le perdite di carico

Per titoli molto bassi le due curve tenderannowattanarsi finche a titolo pari a 0 le perdite
di carico saranno relative ad un semplice deflussaofase liquido. Per titoli superiori a
0.9 si nota una diminuzione improvvisa delle perdit carico. In generale, il gradiente di
pressione per attrito aumenta con la portata evam il titolo, ma a parita di portata,
diametro e titolo diminuisce alllaumentare dell@gmione di saturazione. In generale, le
perdite di carico hanno una forte influenza sulffo@ente di scambio termico per tre
ragioni principali. La prima & che le perdite diegsione lungo il canale provocano
inevitabilmente una riduzione della temperatura sdturazione con crescita delle
irreversibilita e conseguente penalizzazione detlambio termico. La seconda e riferita
all’alta energia dissipata all'interfaccia liquid@pore. Quando lo sforzo tangenziale
prevale su tensione superficiale e gravita, cdinil di liquido che diventa turbolento e
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meno spesso a causa del trascinamento del liquiddeano del deflusso di vapore.

Quindi, riducendo lo spessore del film, dovrebbefae o scambio termico a causa della
piu bassa resistenza termica. Per0, questo fddgato alla terza ragione, ovvero che lo
sforzo tangenziale induce ad elevati gradientialibeita e quindi gradienti di temperatura
all'interfaccia liquido-vapore. In definitiva, lardinuzione della temperatura di saturazione
penalizza lo scambio termico, mentre la prevalated sforzo tangenziale come forza
dominante all'interfaccia e gli elevati gradientitemperatura migliorano i coefficienti di

scambio termico in condensazione.
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NOMENCLATURA Capitolo 4

Tyef, G

Mye f
Ac

in

wall

middle
Twall

out
Twall

dw
my
Cow
Cpref

ATthermopile
qw MS

href in MS
href out
Pref in MS
Pref out MS
u

A

Pr

Re

ATy

Tref in MS
Tref out
Ainterna
Aexp
Nugyp,

Tsat in MS
Tsat out MS

xmean

Twau(z)
p(z)
Tw,i

Velocita di massa del refrigerante in [kgsh

Portata di massa in [kg/s]

Area di passaggio interngrirf]

Temperatura di parete all'ingressiosé¢tore in [°C]
Temperatura di parete al centro del seito[°C]

Temperatura di parete all’'uscitasigtore in [°C]

Flusso termico scambiato in [W]

Portata di massa d’acqua in [kg/s]

Calore specifico dell’acqua a pi@ss costante in [J/(kg K)]
Calore specifico del refrigeranteresgione costante in [J/(kg K)]
Differenza di temperatura tra ingresso e usigissettore in [°C]
Calore scambiato sull'intera sezionendiura in [°C]

Entalpia del refrigerante in ingresso de#aione di misura in [J/kg]
Entalpia del refrigerante in uscita dettare in [J/kg]

Pressione del refrigerante in ingresso dadlaone di misura in [bar]
Pressione del refrigerante in uscita dallaosezdi misura in [bar]
Viscosita dinamica del refrigageam [kg/(m s)]

Conducibilita termica del rame in/[wi K)]

Numero di Prandtl

Numero di Reynolds

Diametro idraulico in [m]

Numero di Nusselt secondo Gnielinsk

Coefficiente d’attrito seconidarcy

Lunghezza di riferimento[mm]

Coefficiente di scambio termg&rondo Gnielinski in[W/AK]
Media aritmetica tra temperature in @gp0 e uscita in [°C]
Media logaritmica tra temperaturénigresso e uscita in [°C]
Temperatura del refrigerante in ingresséadszione di misura in [°C]
Temperatura del refrigerante in uscihsettore in [°C]

Area interna del settore in9m

Coefficiente di scambio termico mpentale in [W/mK]

Numero di Nusselt sperimentale

Temperatura di saturazione in ingressediosie di misura in [°C]
Temperatura di saturazione in uscita datidose di misura in [°C]
Entalpia del refrigerante in fas@ida in [J/kg]

Entalpia del refrigerante in fasgiida in [J/kg]

Titolo di vapore in ingresso di sezionerdsura

Titolo di vapore in uscita dal se¢to

Titolo di vapore medio del settore

Temperatura di parete lungo I'asse z @] [°

Pressione del refrigerante lungo I'asse[bar]

Temperatura dell’acqua nella i-esiposizione in [°C]
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Tw,i pol

Ty
q(2)
Tsqt(2)
an

Qioss
ATcorr

fexp
f teor

Twater,in
Twater,out

Tamb

Temperatura dell’acqua calcolata cgollnomio in [°C]
Temperatura media dell’acquiE @]

Scambio termico lungo l'asse z°@][

Temperatura di saturazione lungo I'ag8€]

Perdita per scambio termico dssma[W]

Perdita per scambio termico combéente[W]
Correzione della temperatura dellentaroppie di parete[°C]
Coefficiente di attrito sperimdsta

Coefficiente di attrito teorico

Temperatura di ingresso dell’acqua nebsein [°C]
Temperatura di uscita dell’acqua dal settor{°C]
Temperatura ambiente in [°C]
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5. ANALISI DELL'INCERTEZZA

Ogni singola misurazione eseguita durante i tesamtterizzata da una determinata

incertezza. In questo capitolo si vogliono definirge le fonti di incertezza che influiscono
sul calcolo del’lHTC finale. Secondo le norme, \getefinita incertezza di misura una
stima legata ad un determinato test o prova claedteazza I'escursione dei valori, e in cui
si suppone cada il vero valore del misurando. Lontgnza dell'incertezza sta nel fatto che

esprime l'affidabilita intrinseca di un genericsuitato.

5.1 Procedimento di stima dell'incertezza
Il procedimento dal punto di vista pratico di stichal’incertezza puo essere sintetizzato

come segue:

» Specificazione del misurando: & necessario deserimemaniera chiara e univoca
che parametro si sta valutando;

* Modello matematico: € fondamentale descrivere l@ziene che il misurando ha
con il procedimento di misurazione;

* Individuazione delle fonti di incertezza: identdmone dei parametri influenti;

* Misurazione e quantificazione delle componenti mtertezza: si valutano le
componenti di incertezza piu influenti;

* Combinazione delle componenti di incertezza,

* Calcolo dell'incertezza combinata ed estesa.

5.2 Espressione dellincertezza

| parametri che influiscono nel calcolo dell'ineta durante i test sono quattro:

Portata di massa dell’acqua;
Temperature di parete e saturazione;

Caratteristiche geometriche (diametri e lunghezze);

0N

Scambio termico.

Per il calcolo dell’incertezza della portata d’aaquaome nelle caratteristiche geometriche)
si verifica un valore all'incirca costante per ¢uit range di portata. Per quanto riguarda
I'incertezza tra temperatura di saturazione e pagtnota che la riduzione dello spessore
tra parete interna del tubo in rame e la paretrestrisulta essere molto ridotta, riducendo

quindi la resistenza termica e riducendo consegunaegnte I'incertezza di misura. Il fattore
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piu influente e sicuramente lo scambio termica;uaincertezza € funzione del profilo di

temperatura dell’acqua nei rispettivi settori.

5.2.1 Incertezza di tipo A e tipo B

L’incertezza di misura € composta da due partigyidi:

* Incertezza di tipo A: E’ Iincertezza derivante galr misurazioni sperimentali,

ottenuta in ambiente e condizioni controllate e frea@ndo costanti tutti i parametri
di influenza noti e controllabili. Si supponga ddiinli considerare N osservazioni
(50 osservazioni con la frequenza di campionampatba 1 Hz nel nostro caso)
statisticamente indipendenti che forniscono il valeesimox; .La stima migliore

della grandezza X misurata e data dalla media atitax

N 50

1 1

X = Nz X; = %in (51)
i=1 =1

La variabilita delle misure puo essere espresda datianza campionarig che &

una stima della varianzg della variabile aleatoria X:

N

S = — E (x-x)* (52)
N-14
=

da cui

N
1
Se= s ) E-x)? (53)
i=1

s, viene definita come deviazione standard che d'onaoi definiremaoo,.. Poiché
si assume una stima media della grandezza X, sagsgario assumere la varianza

sperimentale della medigZ:

N
_ 1 B

da cui otteniamo
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N
1
Sy = | ——— x —x;)?> (5.5
5= | g pLE - 69
=1
S, viene definita come deviazione standard della mmddi accordo con la norma
UNI CEI ENV 13005:2000l'incertezza di tipo A viene definita come segue:

Ox

e Ox
uA(x)_Sx_\/N NG

(5.6)

Incertezza di tipo B: E’ l'incertezza derivante thrature degli strumenti, da

specifiche dei costruttori, da esperienza e osg@masu materiali o strumenti di
interesse. Ogni strumento utilizzato nelle prowaktterizzato da un incertezza di
tipo B intrinseca e indipendente dalle condizigmerative. In Tab. 7 sono presenti

le incertezze di tipo B relative alla strumentazatilizzata.

Parametro Incertezza di tipo B
Temperatura %0.05 °C
PortaFa di massa +£0.2% a 2 kg #
refrigerante
Portata di massal +0.14% a 10 kg’ﬁ
acqua
Pressione assoluta +5 kPa
_Pressm_ne +0.1KkPa
differenziale
Lur_1ghezza e +0.02 mm
diametro

Tab. 7 Incertezza di tipo B relative ai parametri misurati in impianto

5.2.2 Incertezza combinata ed estesa

Calcolate le incertezze di tipo A e individuateineertezze di tipo B, si combinano nel

seguente modo per ottenere l'incertezza combimnata

uc = |ui+ui (5.7)

La valutazione quantitativa supplementare delllitezza che soddisfa il requisito di fornire

un intervallo @ denominata incertezza estesa edratterizzata dal fatto che si ricava

moltiplicando I'incertezza combinata per un fattore di copertura k:
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U=kxuc (5.8)

Il fattore di copertura k permette considerare disribuzione di probabilitd con un
determinato livello di confidenza. In pratica, mrgntisce con una determinata probabilita,
che il valore del misurando cercato ricada allimédlo indicato dall'incertezza. Ad
esempio, per un fattore di copertura k=2, ho i496.di probabilita che il valore ricada
all'interno del campo di incertezza. Nel nostrodstusi € considerato k=2 come giusto

compromesso tra affidabilita e precisione dei taul

5.3 Incertezza HTC nella sezione di misura da 3.38m
Esplicitando il coefficiente di scambio termico HT®tiamo che esso é funzione di 6

parametri fondamentali:

qw _ my, Cp ATl:hermopile

pre = . A
T dh L[Tsat - Twall] T dhL[Tsat - Twall] m? K

(5.9)

Cong,, calore scambiato in ogni settofg,; — T,,4; 1a differenza di temperatura di parete
e temperatura di saturazionerd,L I'area interna di ogni settore, calore specifico a
pressione costante/ ;. ,mopite 1a differenza di temperatura tra ingresso e usmtua.
L’ipotesi di lavoro necessario al calcolo dell'imtmzza € che le grandezze sopra descritte
non siano fra loro correlate. L'obiettivo € quetibriuscire a combinare le incertezze di

tipo A e tipo B delle j-esime variabili per ottendlincertezza combinata; (HTC) :

6 2
)
uc(HTC) = z< T ) ucz(xj) (5.10)
j=1

6Xj

8 HTC
ij

Con vengono definiti gli indici di sensibilita, menteenu, (x;) vengono definite

le incertezze combinate della j-esima variabiléndertezza combinata dellHTC sara

espressa dallEquazione (5.11):

2(HTC) = <5HTC)2 21, + e 2 2(a, )
Uc = 5t Uc\my, 5ATthermopile Uc thermopile
SHTC\? SHTC\? SHTC\?
2 2 2
SHTC\*
() wuad|  G1D)
wa
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| sei indici di sensibilita e le relative incertezzombinate vengono ora analizzate per

avere una completa visuale delle variabili consiter

5.3.1 Incertezza combinata sulla portata di massaatqua

L’incertezza di tipo A relativo alla portata d’acgé espressa dalla relazione :

a ()

Uy (mw) = \/ﬁ

mentre I'incertezza di tipo B (definita dal manuédenito dal costruttore) assume due

(5.12)

valori differenti a seconda che si consideri il unggore di portata relativo ai settori 1,2,3

oppure ai settori 4 e 5. Per i primi tre settori:

(ri )—<00015+ 0.005 )mw 5.13
Up i) = % 36007, v3 O

mentre per gli ultimi due settori:

0.004 )rhw

1,,) = (0.001
s (i) ( " 3600, V3

(5.14)

Si ottiene l'incertezza combinata secondo la relazi

e (i) = Juﬁ(mw> Fud(h,) (5.15)

5.3.2 Incertezza combinata sulle termopile
L’incertezza di tipo A sulle termopile e definitalta relazione:

) — U(ATthermopile)
V50

L’incertezza di tipo B e definita e costante ali@es della temperatura, pari a:

Ug (ATthermopile (5-16)

Up (ATthermopile) =0.03K (5.17)

L’incertezza combinata relativa alle termopile ligisecondo la relazione:

Uc (ATthermopile) = \/ule (ATthermopile) + u12~? (ATthermopile) (5-18)

E’ da specificare che I'incertezza di tipo B relatialla termocoppia € inferiore a quello

specificato in Tab. 7. Il valore di incertezzaabella € piu alto dato che termocoppie hanno
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un’incertezza di tipo B piu elevata e pari a 0.09°r questo motivo nell'incertezza di tipo

B generalmente si considera l'incertezza piu adtaquanto riguarda la temperatura.

5.3.3 Incertezza combinata sul flusso termico
Note le incertezze combinate relative alle termepilalla portata di massa dell'acqua, é

possibile esprimere un’incertezza relativa al ftussmico:

w 6 ATthermopile

5qy \° éq 2
uC(CIw) =\/ (#) uCZ(mW)+(—W> uCZ(ATthermopile) (5-18)

5.3.5 Incertezza combinata sul diametro idraulico
Per quanto riguarda il diametro idraulidg, I'incertezza considerata fa riferimento a piu
misurazioni effettuate con microscopio elettronicincertezza combinata dichiarata del

diametro risulta:

uc(dy) = \/uﬁ(dh) +uz(dy) =20pm (5.19)

5.3.6 Incertezza combinata sulla lunghezza dei sett
L’incertezza combinata relativa alla lunghezzainezlone assiale dei settori risulta essere

pari a:

uc(L) = \/uj(L) +u:(L) =0.001m=1mm (5.20)

5.3.7 Incertezza combinata sulla temperatura di satazione

La temperatura di saturazione e funzione dellagpres lungo la sezione di misura. Per
prima cosa, sara necessario calcolare l'incertedativa alla pressione alle due estremita
e successivamente ricavare quella relativa allgpéeatura si saturazione. L'incertezza di
tipo B relativa alla pressione di ingresso dellzi@®e di misura sara funzione
dell'incertezza dello strumento e dell'incertezzalles misurazione della pressione

atmosferica secondo la relazione:

0.05
ug(P) = =3 [bar] (5.21)

0.001
up(Patm) = W [bar]  (5.22)

us(P) = [ u3(P) + b (Pen)  (5:23)
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L’incertezza di tipo A viene definita dalla formutacondo la relazione:

O-(Pin)
V50

L’incertezza combinata relativa alla pressionearalfesso della sezione di misura secondo

up(Pin) = (5.24)

la relazione:

uc(P) = [ U3(P) + 0P (5.25)

Per quanto riguarda il calcolo della differenzgiissione tra ingresso e uscita, possiamo
avere due differenti incertezze di tipo B a secoodda si consideri il trasduttore con

Psens=1bar € pgens=0.01 bar:

AP
u,(AP) = % (5.26)

up(AP) = 2= AP [bar] S€ pyens = 0.01 bar  (5.27)

ug(AP) = % [bar] S€psens = 1 bar (5.28)

da cui si ottiene l'incertezza combinata relatila differenza di pressione secondo la

relazione descritta in (5.2.2):

uc(AP) = \/uj(AP) +ui(AP) (5.29)
Ricordando la relazione che lega la pressione glesso alla pressione di uscita della
sezione di misura:
P,,t = P, — AP (5.30)

Possiamo assumere un’incertezza combinata delksipree all’'uscita della sezione di

misura pari a:

2 2

U (Poue) = j (5) w2 + (o) wctp) (531

Conoscendo le pressioni in ingresso e in uscita dekione di misura e relative incertezze

possiamo calcolare I'incertezza della temperatusatirazione:
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Uc (Tsat,in) = Tsat,in (Pin + Uc (Pin)) - Tsat,in (Pin) (5.32)

uC(Tsat,out) = Tsat,out(Pout + Uc (Pout)) - Tsat,out(Pout) (5-33)

Effettuando un’interpolazione di primo grado de#denperature di saturazione in ingresso
e uscita con e senza incertezza, posso otteneamdamento lungo tutta la sezione (in

direzione z) dell'incertezza della temperaturaadusazione:

uC(Tsat(Z)) = Tsat(P(Z) + uC(Z)) - Tsat(P(Z)) (5-34)

5.3.8 Incertezza combinata sulla temperatura di paste

L’incertezza di tipo A relativa alle termocoppiesado la relazione :

U(Twall)

g (Twan) = /50 (5.35)

mentre l'incertezza di tipo B € pari alla precisatello strumento:
uB(Twa”) =0.05K (536)

da cui si ottiene I'incertezza combinata secondeli@zione:

Uc (Twall) = \/ule (Twall) + u12~? (Twall) (5-37)

5.4 Incertezza sul titolo di vapore nella sezione diisura da 3.38mm

Nota l'incertezza relativa allHTC, & necessari@ @alcolare l'incertezza del titolo di
vapore. Dato che il titolo di vapore all'interndldepianto é calcolato tramite Refprop ed
e funzione di pressione e entalpia, sara necesesaliolare le incertezze di questi due
parametri per determinare I'incertezza del titaleapore. L'incertezza per quanto riguarda

il refrigerante pud essere espressa nel seguerte:mo

Tre in ?
uC(Tref,in):\/<%> + uIZB(Twall) (5.38)

Tre out ?
uC(Tref,out) :\/<%> + ug(Twall) (539)

Dato che I'entalpia in ingresso € funzione siaalptessione in ingresso e della temperatura

del refrigerante in ingresso otteniamo I'incerteded entalpia nel seguente modo:
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Ucy (href,in) = href,in(Tref,in) - href,in (Tref,in + Uc (Tref,in)) (5-40)

Uca (href,in) = href,in(Pin) - href,in(Pin + Uc (Pin)) (5-4‘1)

da cui otteniamo:

uC(href,in) = \/ug1(href,in) + ugz(href,in) (5.42)

Per quanto riguarda le entalpie di vapore e liqindogresso e uscita, si decide di calcolare
I'incertezza attraverso Refprop in funzione delagsione e dell’entalpia lungo la sezione.
Si calcolano le incertezze combinate di vaporegeidio all’ingresso e all’'uscita nel

seguente modo:
Ue(Myap,in) = Mvap,in(Pin) = Roap,in(Pin + uc(Pin))  (5.43)
uc(hvap,out) = hvapout (Pour) = hoap,in(Poue + tc(Pour)) (5:44)
Uc(Muigin) = Migin(Pin) — Ruigin(Pin + uc(Pin))  (5.45)

uC(hliq,out) = hliq,out(Pout) - hliq,out(Pout + uC(Pout)) (5-4‘6)

Interpolando i valori tra ingresso e uscita attrageuna interpolazione lineare di primo
grado si ottiene una stima dell'incertezza in doee z lungo tutta la sezione. L'incertezza
sulla portata del refrigerante & espressa dalleesggrelazioni:

U(mref)

uA(mref) = W (547)

0.005 >mref (5.48)

) = (0.0025
g (1itrer ) ( +3600mref 3

Uc(itrer) = | WG (rer) + wB (rey)  (549)

Si consideri ora il primo settore. L’entalpia defrigerante in uscita si puo esprimere come:

Aw
ref

(5.50)

href,out = href,in -

Il titolo per ogni settore risulta pari a:
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_ href,out - hvap

5.51
hvap - hliq ( )

Sara quindi necessario prima di tutto trovare Eitezza dell’'entalpia in uscita da ogni

settore tramite I'espressione:

uC(href,out)
5href out>2 <5href out)2 <5href outf)2
= | (=22 ) uc(hrerin) + | —22 ) uc?(qw) + |22 ) uc2(m 5.52
\/ <6href,in C ( ref,m) 6qw ¢\ Qw Smref Cc ( ref) ( )

L’incertezza combinata sul calore scambigjoato acqua e calcolato tramite le equazioni

definite nel precedente paragrafo:

5qw
5ATthermopile

W@ = () u2in,) + (

2
6mw ) uCZ(ATthermopile) (553)

La conoscenza dell'incertezza combinata relatiVangalpia in uscita da ogni settore

permette di calcolare I'incertezza relativa alltitdi vapore secondo la relazione:

uc(x)

Sx 2 Sx \° sx \2
= o) w'h + uc? (hvap) + uc?(huq) (5.54
<5href,out> c?(Rref,out) <5hmp> c2(hvap) (5 hﬂ_q) c?(huiq) (5.54)

5.5 Incertezza estesa

Tutti i valori sopra riportati equivalgono ad uadllo di confidenza pari a circa il 68%. Al
fine di aumentare I'affidabilita delle misuraziosi,sceglie un fattore di copertura k=2 tale

da aumentare il livello di confidenza fino a ciit@5,4%.

5.6 Risultati ottenuti

5.6.1 Incertezza ottenuta in sezione da 3.38 mm c&®134a

L’incertezza viene calcolata per tutti i settori mer tutti i test eseguiti per
G50,G100,G150,G200.
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Fig. 69 Andamento dell'incertezza estesa in funzione del titolo di vapore alla velocita di massa G=50 kg/(m”*2 s) in
sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 70 Andamento dell'incertezza estesa in funzione del titolo di vapore alla velocita di massa G=100 kg/(m*2 s) in
sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 71 Andamento dell'incertezza estesa in funzione del titolo di vapore alla velocita di massa G=150 kg/(m*2 s) in
sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 72 Andamento dell'incertezza estesa in funzione del titolo di vapore alla velocita di massa G=200 kg/(m*2 s) in
sezione di misura da 3.38 mm

Analizzando i grafici relativi all'incertezza si ggono fare le seguenti considerazioni.
La prima cosa che si nota e che lincertezza délCH piu elevata a bassi titoli e ad
elevati titoli di vapore. La seconda cosa che gar® che le incertezze relative al
diametro e alla lunghezza del settore rimangontaotigoer ogni portata. Deduciamo
quindi che i parametri influenti al variare deltendlizioni operative sono la temperatura

di saturazione, la temperatura di parete e il eadoambiato tra acqua e refrigerante.
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Possiamo infine fare le seguenti considerazioni:

» Allaumentare del titolo di vapore, lincertezzalatva al calore scambiato
diminuisce, a causa del migliore scambio di calatrente ad elevati titoli;

* L’incertezza della temperatura di saturazione rienainca costante al variare del
titolo di vapore, con leggero aumento per titofivalti. Questo deriva dal fatto che
il vapore, entrante nella sezione di ingresso, §t@amolto calore latente (che
provoca I'aumento dell'incertezza ad elevati tjtolEssendo il titolo di vapore
considerato nel grafico un titolo di vapore mediaonsidera quindi anche il grado
di surriscaldamento e la conseguente variaziortemdperatura in un breve tratto
della sezione di ingresso;

* L’incertezza della temperatura di parete, comelpdéemperatura di saturazione,
rimane all'incirca costante al variare del titolovdpore con un aumento per elevati
titoli di vapore, principalmente dovuto alla grancissione di calore latente nel

primo settore e alla grande variazione di tempesatu

Durante I'analisi dei dati sperimentali, sono stetalizzati e confrontati valori con titoli di
vapore compresitra 0.2 < x <0.9, mentre nei grafie deciso di utilizzare tutto I'intervallo
tra 0 e 1 (solo a scopo dimostrativo) dei titolivdpore. In Tab.8 sono riportati i valori
dell'incertezza estesa dellHTC ad ogni portatam@osi poteva notare dai grafici,
l'incertezza aumenta al diminuire delle portatendissa del refrigerante. Questo e dovuto
al fatto che a piu basse portate di massa, il reginadeflusso del refrigerante risulta essere
instabile, provocando elevate deviazioni standandamte le rilevazioni comportando
inevitabilmente ad un aumento dell’incertezza. gmiccaso, possiamo affermare che nel
range di portate considerato, I'incertezza estesaakfficiente di scambio termico rimane
al di sotto dell’8%.

200 3 4,3 2,5
150 3,2 3,9 2,8
100 3,6 4,7 2,6
50 4,9 7,9 2,7

Tab. 8 Valori di incertezza estesa medi, massimi e minimi al variare della velocita di massa in sezione di misura da 3.38
mm

L’analisi dell'incertezza e stata svolta succegssieate ai test eseguiti in laboratorio.
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Fig. 73 Andamento dell’HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore al variare della velocita di massa con relativi
valori di incertezza estesa con G=(100,150,200) kg(m”*2 s) in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 74 Andamento dell’HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore con relativi valori di incertezza estesa con
G=50 kg (m”2 s) in sezione di misura da 3.38 mm

5.6.2 Incertezza ottenuta in sezione da 0.96 mm c&®1270

Per il calcolo dell'incertezza relativo alla sezata 0.96 mm si fa riferimento a Matkdvi
et al. (2009). In Tab. 9 sono presenti i valoindertezza medi, massimi e minimi al variare
delle velocita di massa, mentre in Fig. 75 vengdportate le curve dell'incertezza a
differenti velocita di massa e al variare del titdi vapore. Si notano elevate incertezza ai
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piu bassi titoli e ai piu alti titoli di vapore, sd'incertezza che aumenta alllaumentare della

velocita di massa.

Glkgm?s!] | U mean[%]| U max [%]| U min[%]
1000 3,1 4,8 2,6
800 2,8 3,2 2,5
600 3,6 5,8 2,8
400 5,0 10,0 3,3
300 4,2 7,3 2,9
200 4,0 5,6 2,9
150 5,0 6,9 3,3
100 10,0 19,7 6,4

Tab. 9 Valori di incertezza estesa medi, massimi e minimi al variare della velocita di massa in sezione di misura da 0.96
mm
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Fig. 75 Andamento dell'incertezza estesa in funzione del titolo di vapore alle velocita di massa G=(150,300,800)
kg/(m*2 s) in sezione di misura da 0.96 mm

In Fig. 76 vengono invece riportati i valori delll& con i relativi valori di incertezza

estesa.
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Fig. 76 Andamento dell’HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore al variare della velocita di massa con relativi
valori di incertezza estesa in sezione di misura da 0.96 mm
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NOMENCLATURA Capitolo 5

Xi
Ox
N
Uy
Up

x|

Co,w
ATthermopile
dp,

L

aw
Tsat

AP

P, in

P out

Tre f,in
Tre f,out
Tsat,in
[°C]
Tsat,out
hre f,in
hre f,out
hvap,in
hvap,out
hliq,in
hliq,out

Valore i-esimo rilevato

Deviazione standard

Numero di rilevazioni effetteat

Incertezza di tipo A

Incertezza di tipo B

Media aritmetica degli N-valatevati

Fattore di copertura
Incertezza combinata

Incertezza estesa

Coefficiente di scambio termico in/M#K]

Portata di massa d’acqua in [kg/s]

Portata di massa d’acqua in [kg/h]

Calore specifico dell'acqua a pressicostante in [J/(kg K)]
Differenza di temperatura dell’acqua tra ingressscita in [°C]
Diametro idraulico[m]

Lunghezza di riferimento dettsre in [m]

Scambio termico lato acqua in [W]

Temperatura di saturazione deigefante in [°C]

Perdita di carico lato refrigebatra ingresso e uscita in [bar]
Pressione del refrigerante alifesso della sezione di misura in [bar]
Pressione del refrigerante all'tesdiella sezione di misura in [bar]
Temperatura del refrigerante all'ing@slella sezione di misura [°C]
Temperatura del refrigerante all’'usciédlasezione di misura [°C]

Temperatura di saturazione del refages in ingresso dalla sezione in

Temperatura di saturazione del refrigeramuscita dalla sezione in [°C]
Entalpia del refrigerante in ingresstlalsezione di misura in [J/kg]
Entalpia del refrigerante in uscita dekaione di misura in [J/kg]
Entalpia di vapore del refrigerantengresso della sezione in [J/kg]
Entalpia di vapore del refrigerante icitesdella sezione in [J/kg]
Entalpia di liquido del refrigeranteingresso della sezione in [J/kg]
Entalpia di liquido del refrigeranteuscita della sezione in [J/kg]
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6.CONFRONTO CON MODELLIIN LETTERATURA

Ottenuti dei valori sperimentali durante i test dandensazione, € molto importante

confrontarli con dei modelli teorici che si possdravare in letteratura. L'importanza dei
modelli sta nel poter ricavare dei coefficientsdambio e di utilizzarli nella progettazione
e nel dimensionamento di scambiatori di calorepsiaprocessi di condensazione che per
processi di evaporazione. In questo capitolo $ietranno sette modelli per il calcolo dei
coefficienti di scambio termico, sia per la sezidae3.38 mm che da 0.96 mm, mentre uno

relativo alle perdite di carico applicato alla sseézione da 0.96 mm.

6.1 Modelli per il calcolo del coefficiente di scalyio termico
| modelli studiati si basano su database molto acha@ permettono di ricavare correlazioni
affidabili con diversi tipi di fluidi e condizionoperative. | modelli confrontati in questo

lavoro sono:

* Modello di Cavallini et al. (2002);

* Modello di El Hajal-Thome et al. (2003);
* Modello di Cavallini et al. (2006);

* Modello Garimella et al. (2014);

* Modello di Suliman et al. (2009);

* Modello di Moser et al. (1998);

* Modello di Shah et al. (2009)

| primi tre modelli sono un riferimento da piu diedi anni per quanto riguarda la

condensazione in minicanali, mentre il modello dri@ella et al. (2014) risulta essere un
modello relativamente nuovo e verra applicato calati a nostra disposizione. Inoltre,

viene proposta una modifica al modello di EI Hajabme et al. (2003) e Cavallini et al.

(2006) secondo Suliman et al. (2009). | modellMdiser et al(1998) e Shah et al. (2009),
sono implementati per la sezione da 0.96 mm, meniedo di Cavallini et al. (2006), verra

applicato sia alla sezione da 3.38 mm che da 0:/96 Rer ogni modello verra indicato

anche l'errore assoluto percentuajee la deviazione standard percentualéspetto alla

media. L’errore assoluto viene definito dall’Equae 6.1:

HTCpxp — HT Cpyc
= 100 6.1
€a HTC,ry * (6.1)
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6.1.1 Modello di Cavallini et al. (2002)

6.1.1.1 Descrizione del modello

Il modello proposto nel 2002 da Cavallini et aD@2) e stato validato con vari refrigeranti

puri, miscele azeotropiche su un tubo di 8 mma#dndo anche database di altri autori. |
risultati ottenuti portarono alla conclusione cled’'asteso intervallo di velocita di massa,

temperature di saturazione, titoli di vapore, éedénze di temperatura tra saturazione di
parete, solamente nel regime di flusso anularedipéndenza dalle velocita di massa, dal
titolo di vapore e dalle temperature di saturazieoamente nel regime stratificato vi &

una dipendenza dalla differenza di temperaturadtarazione e parete.

Autori | Valori Fluidi D [mm] Ts [°C] Ts-Tw G
[°C] [kg/m?s]
Cavallini | 1778 | R22, R134, R4104, 3.1+21.4 | 23.1+65.2 1.0+24.9 24+1022

et R125, R32,
al(2002) R236ea,
R407C,R12,R11
R32/R125(60/40%

Tab. 10 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Cavallini et al. (2002)

In questo modello, vengono analizzate cinque regoncipali, ognuna con il proprio
modello matematico in funzione del tipo di regilk®@ndamentale in questo modello &
I'utilizzo della velocita adimensionale del vapgg€dEquazione 6.2) e del paramefrg

adimensionale di Martinelli (Equazione 6.3):

_ x G
gDpylp, — pv]°®

fe= (2" (@ (2) 63

Tramite 'utilizzo di questi parametri saranno aék le zone di transizione e le zone con i

Je (6.2)

differenti regimi di deflusso.
Zona di deflusso anulare {; > 2.5)

Il modello per la zona anulare si basa sul modekwico di Kosky e Staub (1971) con il
coefficiente di scambio termico correlato alle perdli carico per attrito attraverso la
tensione superficiale dell'interfaccta Secondo Hewitt (1987) & consigliabile calcolare |
perdite di carico per attrito attraverso le equaizith Friedel (1979). Il modello di Cavallini

et al. (2001) applica le equazioni di Kosky e Stael velocita adimensionali del gas
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Jo > 2.5(dato che il deflusso anulare si verificaospér tali valori) modificando con un
fitting migliore i parametri utilizzati nelle equiani di Friedel. La modifica dei parametri
e stata ottenuta tramite il database di CavaliiD() e Zhang (1998).

Zona di transizione anulare-stratificato e zona di deflusso stratificato
(Je <2.5X; <1.6)

Quandg/; < 2.5 eX;; < 1.6, il deflusso passa a anulare in una zomaasizione anulare-
stratificato e nella regione di deflusso stratiftccall modello prevede di calcolare il
coefficiente relativo alla zona di transizione naade interpolazione lineare tra il
coefficiente calcolato in anulare cgp = 2.5 e il coefficiente calcolato in deflusso
stratificato. A valori dif; molto bassi, vi € una sostanziale differenzal tiiégm di liquido
posizionato sulla parte superiore del tubo, chdtdsavere uno spessore molto inferiore
rispetto a quello della parte inferiore del tubcaasa della gravita. Quindi, il coefficiente
in deflusso stratificato sara espresso come sonichaedcomponenti, la prima relativa alla
parte superiore del tubo e calcolato con una equoeaii tipo Nusselt, mentre la seconda
relativa alla parte inferiore del tubo. Per titdlivapore compresi tra O e 1, si tiene in
considerazione anche la non costanza della tenyparaingo il perimetro del tubo, cosa
che non veniva tenuta in considerazione da Jastesky(1976). Per quanto riguarda la
parte inferiore del tubo, la componente del coeffite € fornita come coefficiente

convettivo basato sull’equazione di Dittus-Boelter.
Zona di transizione stratificato -“slug” e deflus® “slug” (X > 1.6J; < 2.5)

Si verifica perX;; > 1.6 ¢/; < 2.5, e per le basse prestazioni termiche rigdt@re meno
importante rispetto alla zona di transizione araesiratificato. Il modello assume che vi
sia un deflusso a bolle allungate (slug flow) saate per portate superiori ad una
determinata portat&,, di transizione indicata da Rabas e Arman (2000j). Vetocita
inferiori aGy Si riscontra un deflusso stratificato liscio. dietficiente di scambio termico
e ottenuto tramite una interpolazione lineare ltreoefficiente ottenuto coX;; =1.6 e

guello considerando l'intera portata completamanfase liquida.
Zona di deflusso a bolle/intermittente (; >> 2.5)

Presente a velocita di massa molto elevate, datargresenza di valori relativi a questo
tipo di deflusso per il calcolo del coefficientessiambio termico, il modello consiglia di
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utilizzare le equazioni utilizzate pgy > 2.5 per il deflusso anulare, a qualunque vatiore
Xtt.

Applicabilita del modello

Il modello puo essere utilizzato per i refrigerattigenati all'interno di tubi di diametro

interno variabile da 3 a 21 mm, con pressione tadnt < 0.75 e rapporto tra le densita

Z—L > 4. In Fig.77 la mappa dei regimi di deflussooseto Cavallini et al. (2002).
G
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Fig. 77 Mappa dei regimi di deflusso secondo Cavallini et al. (2002)
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6.1.1.2 Confronto con Cavallini et al. (2002)
Il confronto con il metodo di Cavallini et al. (28)0e riportata in Fig. 78 dove lungo
I'asse delle ascisse si pongono i coefficienti &togperimentalmente mentre lungo I'asse

delle ordinate si pongono i coefficienti trovatincib modello.
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Fig. 78 Confronto dei dati sperimentali secondo Cavallini et al. (2002) in sezione di misura da 3.38 mm

Notiamo che il modello descrive con errori moltesid coefficienti per le portate G=200

= G=150% , Gzlooﬁ, con differenze inferiore al 20% per tutti i valtianne che

e
per un valore a G:1§§;, mentre per un valore di velocita G:§§S abbiamo errori per
alcuni valori anche superiori al 30%. Il 35% deliovarelativi alla velocita G:S(IBHI% sono
al di fuori della soglia del 20%. Questo e dovutimgpalmente al fatto che il modello e
stato valutato su un database con un intervalbmdata tra 24 e 100% , quindi siamo al

limite del range di utilizzo su cui e stato ideatdlincremento della velocita di massa
notiamo una riduzione della differenza tra val@emgmentali e calcolati. In Tab. 11 sono

riportati gli errori medi assoluti e le deviazi@tandard del modello.
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Modello: Cavallini et al. (2002)

Glkg m2 s'l] e, c
50 16.3% | 10.7%
100 139% | 4.5%
150 63% | 45%
200 43% | 2.2%

Tab. 11 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Cavallini et al.
(2002) in sezione di misura da 3.38 mm

Vengono inoltre confrontati gli errori con alcurarametri fondamentali come il titolo di

vapore, la velocita di massa, e la differenzamligeratura tra saturazione e parete.
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Fig. 79 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2002) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da 3.38
mm

Dalla Fig. 79 si notano valori molto bassi dellae percentuale ad alti titoli e bassi titoli,

. , . . . Kk
con un massimo dell’errore intorno a 0.6 per leowgh di massa 20r§2g—S e 15%%.

Andamento tendenzialmente costante per la velalitenassa a 10(19;% con piccola
diminuzione dell’errore a bassi titoli di vaporeemtre risulta un andamento discontinuo
dell’'errore a SGmTi. Dalla Fig. 80 si evince come all'aumentare de#bocita di massa gli

errori diminuiscano, ma in particolare come le deioni standard si riducano
notevolmente a velocita di massa piu elevate. i@gltdatabase presenta pochi punti sono

considerati vicini al diametro da 3.38 mm. In Rg. si nota per velocita di massa G=50

% e Gzlooﬁ, che gli errori sono piu elevati alle basse dédfere di temperatura tra
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saturazione e parete. Si puo affermare quindi dhergori del modello abbiano una
diminuzione dell’errore allaumentare della diffeza tra saturazione e parete e delle

velocita di massa.
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Fig. 80 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2002) in funzione della velocita di massa in sezione di misura da

3.38 mm
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Fig. 81 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2002) in funzione della differenza di temperatura di saturazione e
parete in sezione di misura da 3.38 mm
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6.1.2 Modello di El Hajal-Thome et al. (2003)
6.1.2.1 Descrizione del modello
Il modello e strutturato in due parti fondamentali:

» Laprima parte del modello descrive una mappa e tipi di deflusso in funzione
della velocita di massa e del titolo di vapore;
» Laseconda parte permette il calcolo del coefftgieh scambio termico in funzione

dei tipi di deflusso ottenuti con la mappa dellanar parte.

Kattan et al. (1998) proposero un modello per lp@razione all'interno di tubi orizzontali
con significativi miglioramenti rispetto ai modefprecedenti. Da quest'ultimo modello,
deriva il modello di Thome et al. (2003) che vieypplicato alla condensazione all’interno
di tubi orizzontali. Importante nello studio del d&dlo € il metodo per il calcolo di un
nuovo grado di vuoto che copra l'intero intervatlopressioni ridotte, dalla pressione
atmosferica alla pressione critica; esistono stiariatodi per il calcolo del grado di vuoto

che pero dimostrano essere non efficienti sullfimiatervallo di pressioni ridotte.
Calcolo di LM, (Grado di vuoto medio logaritmico)

Questo modello propone di calcolare il grado diteumme media logaritmica tra quello
calcolato considerando il modello omogersgalescritto dalla Equazione 6.4 (ipotesi di
lavoro e che il vapore e il liquido siano alla steselocita all'interno del tubo) e quello
calcolato da Steinet,, (Equazione 6.5) derivante dall’espressione di RouAxelsson

come segue.

L

1 - x] 1181 — ®)[ga(p, — py)1*?%\ "
PL ]+ GPLO'S > 6.5)

£ =i<[1+012(1—x)][i+
" pg ' Py

Eh — &ra
&

In (—h )
Era

Il grado di vuoto medio logaritmico calcolatdl, € valido per un intervallo di pressioni

€= (6.6)

critiche da (0.02 a 0.8) che provato con alcumigefanti, provoca le maggiori differenze

(e conseguenti miglioramenti) per titoli di vapbassi.
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Nuova versione della mappa di deflusso (parte 1)

Collier e Thome (1994) diedero una descrizione gdaedei tipi di regime di deflusso
durante la condensazione e I'evaporazione con trigt@rsale sul tubo per una completa
analisi della struttura di deflusso. Le struttusservate e classificate in questo modello
sono: stratificato(S), stratificato ad onde (SWijermittente(l), anulare(A), misto(MF) e a
bolle(B). Per quanto riguarda il deflusso strasife si fa riferimento ad un semplice
stratificato ad onde. Per ottenere una mappa denrali deflusso si € partiti alla mappa
per I'evaporazione di Kattan et al. (1998) riferdd un deflusso adiabatico in canali
orizzontali di piccolo diametro. Thome ed ElI Haj&002) hanno semplificato
limplementazione della mappa considerando il dalcdel grado di vuoto tramite
'equazione di Rouhani-Axelsson eliminando lo schetarativo presente. Questa ultima
versione e la base di partenza di questo modebioasi@erando la mappa dei regimi di
deflusso in Fig. 82, il confine di transizione waflusso anulare (A) e stratificato ad
onde(SW) ad alti titoli di vapore rappresenta Fini del dryout in funzione del flusso
termico. Il fenomeno della transizione non esisteandensazione, e quindi si suppone che

la curvaG,,q,,, continui orizzontalmente fino al titolo di vaparassimo.

R134a, G=300 kg/m’s, T=40°C, d=8 mm
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Fig. 82 Mappa dei regimi di deflusso secondo Kattan-Thome-Favrat con le curve di transizione per evaporazione e
condensazione

Gli altri confini rimangono gli stessi nel passaggevaporazione-condensazione,
assumendo che il film dipendente dalla gravita mrimetro superiore del canale non
influisca. Il deflusso a bolle avviene per velogitalto piu elevate rispetto a quelle indicate
in Fig. 82, mentre possiamo identificare anchedaaza deflusso misto. Vengono anche
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identificati i parametri geometrici del deflusseoasificato, conP; e P, rispettivamente il
perimetro del tubo bagnato dal liquido stratificatella parte inferiore del canale e il
perimetro relativo al perimetro non in contatto doiim. Con h; viene definita I'altezza
del liquido stratificato,P; la lunghezza dell'interfaccia &, e A; sono definite I'area
sezionata del vapore e del liquido, indicati in.[8. Quattro di questi parametri vengono

normalizzati utilizzando il diametro del tubo imerottenenda, , = h,/d; , P,y = P;/d},

Apg = AL/dhza Ayg = Av/dhz-

Liquid

Fig. 83 Parametri geometrici per il deflusso bifase in un canale circolare secondo El Hajal et al. (2003)

Per il calcolo did; e Ay € stato applicato il grado di vuoto secohdfy tramite le relazioni:
A=A — ¢) (6.7)
A, =Ae (6.8)
L'area A; ignora qualsiasi presenza di film liquido sulla tpasuperiore del canale.

L’angolo 67z 47 Va calcolato iterativamente dalla relazione:

Ag =52 = Osrrar) — sin(2mw — Osrrar)] (6.9)

| =

Vi sara anche un altro metodo per calcore - in maniera non iterativa, che verra
descritta con il modello per il calcolo dei coeiicti di scambio termico. L’altezza

adimensionale del film di liquido & espressa dadlazione

2 — 6
hy, = 0.5 (1 — cos (%)) (6.10)

mentre la lunghezza dell'interfaccia adimensionplé essere espressa in funzione

dell'angolo 857z 4r SECONdO la relazione:
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21 — Osrrar

- ) (6.11)

Py = sin(

Si procede ora al calcolo delle curve di transigidPer determinare la curva di transizione
da deflusso stratificato ad onde a deflusso intgemtie/anulare si utilizza I'espressione di
Zurcher et al. (1998):

164yq° gdupupy i Wey ~=@ - 1
Gwavy = > 1 - x)_Fl(Q) (—) + 1
x?m?(1 — (2hyg — 1)2)%5|25h,, Fr/;
(x2-0.97)*

+50 — 75e *(-0  (6.12)

Gli esponenti empirici non dimensionali(q) e F,(q) tengono in considerazione il flusso

termico in dryout durante I'evaporazione:

Fl(q)=646< 1 )2+64.8< a ) (6.13)

Qcrit 9erit

q

crit

F,(q) = 18.8( ) +1.023  (6.14)

Il flusso termico relativo al dryout non é richiesin condensazione, quindi g=0.

L’equazione diventa:

0.5

. _ 16Ay4° gdnpLpy m? (&) o +1
wavy x2m2(1 — (2hyg — 1)2)%5|25n0,,2 \Fr/,,

_(x2—0.97)2
+50 — 75¢  *1-0  (6.15)
Trovata lax,,;, per cui corrisponde un@,..,, mi» Prima che la curva diverga durante il
dryout, per X >x,,;,, Si mantien€sy, g,y min COMe curva di transizione. Allo stesso modo

viene definita la transizione da deflusso stradificad onde a deflusso completamente
stratificato utilizzando I'espressione di Zurcherag (1998) che definisce la curva di

transizioneGgsy g

_ ((226-3)2ALdAVd2pV(pL — pv)iLY
strat —

o >+ 20x  (6.16)

La transizione tra deflusso intermittente e defbumsulare risulta essere una linea verticale

data dax;, determinata imponendo un parametro di Martinelhi p 0.34:
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-1/1.75 -1/7 -1
Xig = {[0.2914 <p—V) <&> l + 1} (6.17)
PL Hy

Questa curva interseca sidilg,,, sia la curva di transizione da deflusso anulateflusso

misto G,,,;s; identificata dall’equazione:

76804y dngoupy (Fry |
Gmist = T (m)L (6.18)
-2
£ = [1.138 + 2 log (1 = )] (6.19)
. Ld

L’espressione per il deflusso misto € prima vatufar tutti i valori dei titoli di vapore per
trovare unai,,;se min @d un determinate,,;,,. Questo valore d,,;s¢ min Viene impostato
successivamente per i valori xxz,;,,. Per quanto riguarda la curva che identifica lvau

di transizione a bolle é descritta dall’equazione:

B <256AvdALd2pL(pL — py)dn'*g
bubbly —

0.3164(1 — x)1757 2P, u, 025 > +20x  (6.20)

Per costruire la mappa dei regimi di deflusso eladoro visualizzazione, € sufficiente
assumere una G fissata dato che, sebbene la @albaitassa influisca nel calcolo del grado

di vuoto, non ha significativi effetti sulle curdeinteresse primario con®, q,y, Gstrqr €

X;4. In generale si puo dire che:

Il deflusso anulare si ha pér> Gy,qyy, G < Gist €X > X4,

Il deflusso intermittente si ha p6r> G,,qypy, G < Gpist 0 G < Gpyuppry €X > Xp4;
Il deflusso stratificato ad onde si ha 6&fq: < G < Gyqpy;

» |l deflusso completamente stratificato si ha @et Ggt-q¢;

* |l deflusso misto si ha pé& > G, -
Sviluppo del modello per il calcolo del coefficiert di scambio

Come detto in precedenza, in riferimento alla maggpegata e modificata rispetto a quella
di Kattan et al. (1998), si procede allo sviluppam modello per il calcolo del coefficiente
di scambio termico facendo riferimento a due meistanprincipali: meccanismo di
condensazione convettiva e meccanismo di condemsaai film. La prima fa riferimento

al vapore condensato durante il deflusso assialgolul canale dovuto al gradiente di
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pressione imposto, mentre la condensazione adilnferimento al vapore condensato sulla

parte superiore del canale e che scende sullaipéetere a causa della gravita.

Autori | Valori Fluidi D Ts Ts-Tw G
[mm] | [°C] [°C] | [kg/m?s]
Thome et| 2771 R22, R134a, R410A,| 3+21.4| 24+65 1+32.7 24+1022
al. (2003) R125,R32, R236ea,
R407C,R11,
R12,R113,Propylen,
n-Butane, isoButane,
propane, R125/R32

Tab. 12 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di El Hajal-Thome et al. (2003)

Il coefficiente di scambio termice, relativo alla condensazione convettiva & appliehto
perimetro bagnato dal deflusso assiale, e fa quielimento al perimetro totale nel
deflusso anulare, intermittente e misto, ma solama parte del perimetro nel deflusso
stratificato e stratificato ad onde. Il moto déinfidi liquido in direzione assiale e assunto
turbolento. II coefficiente di scambio termieg relativo alla condensazione a film e
applicato al perimetro che sarebbe asciutto in dasleflusso bifase adiabatico, e quindi
al perimetro superiore del canale nel caso di deflustratificato e stratificato ondoso.
Questo coefficiente fa riferimento alla teoria didselt nel caso di condensazione a film.
L’espressione generale che esplicita il coeffi@edit scambio termico locale € espresso
dalla relazione:

a6 + 2 — O)ra,
B 2nr

Ay (6.21)

In questa espressione, r e il raggio interno dabte I'angoldd fa riferimento al film sul
perimetro superiore del canale. Quindi, per defiumsulare co = 0 ,a;, € uguale a..

L’angolo 6747 € calcolato dalla seguente equazione geometrica:

dy” .
Ay ==-[@r = Bsrpar) = SINQT — Bsrpar)] (622)
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Axial Flov

Fig. 84 Descrizione della zona soggetta a condensazione a film e condensazione convettiva secondo Thome et al.
(2003)

doveA,; é l'area trasversale occupata dal liquido, mevitrre definitad, I'area restante
occupata dal vapore definite nella prima partetikelaalla mappa dei regimi di deflusso.
Per il deflusso anulare, intermittente e mistmdialo6 = 0. Per un deflusso completamente
stratificatod = Oy 47. Per il deflusso stratificato ad onde vale lazielae:

G
0 = Osrrar ( ey l (6.23)
( wavy ~ strat)

Il coefficiente di scambio termico convettiwQ € calcolato tramite la seguente equazione:
n m AL
a. =cRe;” Py, Efl- (6.24)

conRe; il numero di Reynolds del film di liquido Rr; il numero di Prandtl del liquido.
L’esponente m e pari a 0.5, valore leggermenteafiirispetto all’equazione di Dittus-
Boelter ma pari allo stesso valore trovato da Ladmn(1957). | migliori risultati statistici
per ¢ e n sono stati c=0.003 e n=0.74. Lo spesri@m liquido é € ottenuto risolvendo

la seguente espressione geometrica:

2m—0 2
A =—3 [dn* — (dn, — 26)?] (6.25)

Se dal calcolo risultasse un film di liquido maggiali d/2, fatto che risulta essere non
realistico, si assum&= d/2. Un altro fattore fondamentale che influelazeondensazione
convettiva é risultata essere la rugosita supatéall’interfaccia liquido vapore. Il vapore,
che scorre ad alta velocita sull'interfaccia, prevain aumento della grandezza delle onde
e il loro numero, che tende ad aumentare il caefite di scambio termico. Inoltre, la non
sinuosita delle onde provoca una riduzione dellesspre di liquido, dando un altro

contributo allaumento del coefficiente di scamb&mico. Inoltre, vengono a crearsi

120



vortici all'interno del film di liquido, aumentanddteriormente il coefficiente di scambio.
Viene quindi calcolato un fattore di correzione diwvalla rugosita dell'interfaccia in
funzione della velocita di vapong,, la velocita del film di liquidau;,della densita del

liquido e del vapore, del film di liquido e dellenisione superficiale:

£=1+ (“_V>1/2 ((pL ~ py) g 52>1/4 626

uy, o

Per un deflusso completamente stratificato, I'éffetlella rugosita all’interfaccia e

decisamente piu smorzato, e quindi I'espressiosenas la forma:

fi=1+ (“_V>1/2 <(PL -y 52>1/4(

(6.27)
up o Gstrat)

Per quanto riguarda il coefficiente di scambio temrelativo alla condensazione a film
ar, € ottenuto dalla teoria di Nusselt per un filmliduido in deflusso laminare in un
perimetro interno. Si possono applicare le dueetazioni sotto descritte, che differiscono

di due valori all'inizio dell’equazione.

1/4
pL(pL — pv)ghLV/lL3
ar = 0.728 6.28
! lﬂth(Tsat - Twall) ( )
1/4
_ pL(pL — pv)g hiy /1L3
ar = 0.655[ Ldy, dq (6.29)

Il valore 0.728 € un valore medio che esprime imigra efficiente I'eventuale calcolo
integrativo per facilitarne I'implementazione. lalere 0.655 per tenere conto della
variazione di flusso termico lungo il condensatdra. differenza tra i due coefficienti
calcolati resta comunque trascurabile. Per comma@etanodello, viene proposto il calcolo

secondo Biberg (1999) per eliminare qualsiasi daltterativo pefsrgar:

Wl

3 11
Ocraar = 21 — 24(1 —s)+<7> [1—2(1—g)+(1 )T £3

1
~ 200 (1-—98e[1-2(1—9)][1+4((1—&)? + £?] (6.30)
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6.1.2.2 Confronto con El Hajal-Thome et al. (2003)

Il confronto con il modello di El Hajal-Thome et §€003) e descritto in Fig. 85 dove lungo
I'asse delle ascisse si pongono i coefficienti atogperimentalmente mentre lungo I'asse
delle ordinate si trovano i coefficienti trovatircd modello. Viene inoltre indicata in Fig.
86 la mappa dei regimi di deflusso secondo le smdani del modello di Thome et al.

(2003) descritto nel paragrafo 6.2.
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Fig. 85 Confronto dei dati sperimentali con modello di El Hajal-Thome et al. (2003) in sezione di misura da 3.38 mm

Questo modello valuta in maniera ottimale la veéodi massa G:SQ(% mentre per le

portate superiori tende a sottostimare i coeffitieln scambio termico, comportamento
indicato anche da Thome et al. (2003) per il diamevnsiderato nel loro studio pari a 3.1
mm. Infatti, ai piu piccoli diametri, vi sono effedi capillarita, che influenzano lo scambio
termico sottostimandolo, essendo il tubo da 3.linseme a quello considerato nel nostro

studio di 3.38 mm, una misura intermedia tra maanale e macro canale.
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Modello: Thome et al. (2003)

Glkg m2 s e, c
50 88% | 88%
100 247% | 3.2%
150 285% | 4.6%
200 204% | 3.4%

Tab. 13 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Thome et al.
(2003) in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 86 Mappa dei regimi di deflusso secondo El Hajal et al. (2003) in sezione da 3.38 mm

E’ interessante osservare, utilizzando le immmadghregime di deflusso e la Fig. 86, come

guesta mappa sia una buona approssimazione perelédipi di regime di deflusso ma
non in maniera precisa. In particolare si nota covaéori con G:SGngS con titolo di vapore

superiore a 0.4 siano nella realta in regime audsfl stratificato piatto, come descritto in

4.2.3.3, mentre nella mappa viene ipotizzato unnregstratificato ad onde. Altro
particolare da notare € che per la velocita di mas@=109n% i valori indicati fino ad un

titolo di vapore 0.3 sembrerebbero essere in umeegtratificato ad onde sviluppato, ma
in realta dalle immagini deduciamo un regime dinsiaione stratificato ad onde a

stratificato. E’ chiaro le linee di transizioneride da El Hajal et al. (2003) siano delle linee
con un determinato range, ovvero che la transizeimeresente a valori leggermente piu
bassi o leggermente piu alti della linea. Altrotde¢ da tenere in considerazione sulla

mappa € che le linee di transizione andrebberooledé per ogni velocita di massa
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considerata, ma come espresso da El Hajal etGfl3§2le linee di transizione non variano
di molto I'una dall'altra al variare della velocith massa, quindi conviene considerare per

pura semplicita delle linee di transizione costadtuna determinata velocita (in Fig. 86 le

linee di transizione sono calcolate a G:%@?).
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Fig. 87 Errori assoluti del modello di El Hajal-Thome et al. (2003) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da

3.38 mm
40
¢
- 3
f °
30 A
- 9
g
8 20
£ A
w
15 0
10
@ Thome2003_G50
5 AThome2003_G100
© Thome2003_G150
o OThome2003_G200

0 50 100 150 200 250
VELOCITA' DI MASSA[kg m 2 5]

Fig. 88 Errori assoluti del modello di El Hajal-Thome et al. (2003) in funzione della velocita di massa in sezione di misura
da 3.38 mm
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Fig. 89 Errori assoluti del modello di El Hajal-Thome et al. (2003) in funzione della differenza di temperatura tra
saturazione e parete in sezione di misura da 3.38 mm

Come si nota in Fig. 87, si verificano errori noditassi per la velocita G:Ermlé; ed errori
piu elevati alle alte portate, fino ad un massireb38% per la velocita di massa G=150
k . , s kg . .

m_zgs . | valori dell’'errore per la velocita di massa&ﬁhm—zgs risultano avere una deviazione

standard piu elevata rispetto alle velocita pivate, con valore minimo dell’errore pari
0.1% e valore massimo del 32%. Il modello tendensate errori piu elevati per titoli piu

bassi per le velocita di massa Gzlﬁge G:ZOOH%, mentre vale I'opposto per la velocita
di massa G:S(?nl%. Andamento costante dell’errore in funzione deldi di vapore per
G=100 % Non vi & una evidente dipendenza dell’errore unzfone differenza di
temperatura tra saturazione e parete tranne cHe pelocita di massa G:l%% e G=200

%, il quale errore aumenta all’aumentare della déifiea tra saturazione e parete. Il 31%
dei valori considerati rientra nel campo dell’'eerdel 20%, mentre il 46% dei valori rientra
nel campo dell’errore tra il 20% e il 30%. L’85% dalori alla velocita di massa G=§§;

risulta essere inferiore al 15%. In Fig. 90 viemespntato il confronto tra la mappa di
Cavallini et al. (2002) e la mappa secondo El Hajall. (2003). In generale il modello di

El Hajal-Thome et al. (2003) sottostima i valori deefficiente di scambio termico.
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Fig. 90 Confronto tra la mappa dei regimi di deflusso secondo EI Hajal et al. (2003) e Cavallini et al.(2002)
Nel confronto tra Cavallini et al. (2002) ed El BlajThome et al. (2003) notiamo che
Cavallini et al. (2002) ha una diversa considemeidella zona di regime di deflusso
anulare, con curva di transizione che parte dallzazdi regime di flusso intermittente,
riducendo la zona per titoli di vapore compresi@rés e 0.7 e aumentandola per valori
superiori. In Cavallini et al. (2002) la zona dgiree deflusso intermittente non viene
considerata al contrario El Hajal-Thome et al. @0@entre la zona di regime di deflusso
stratificato/stratificato ad onde indicata in Cédwalet al. (2002) comprende valori che
risultano essere in regime di deflusso intermigéartulare in EI Hajal-Thome et al. (2003).

Viene indicata anche la zona di deflusso “slug’ssderata in Cavallini et al. (2002).

6.1.3 Modello di Cavallini et al. (2006)

6.1.3.1 Descrizione del modello

Questo modello valuta i regimi di flusso considei@nsolamente i parametri che
influenzano la condensazione. Come detto in prezgdaejuesto modello, come in quello
di Cavallini et al. (2002), al variare delle vel@aii massa, delle temperature di saturazione,
dei titoli di vapore e differenze di temperaturdaturazione e parete, nel regime di flusso
anulare vi é una dipendenza dalle velocita di makaditolo di vapore e dalle temperature
di saturazione; solamente nel regime stratificaté una dipendenza dalla differenza di
temperatura tra saturazione e parete con la grel@an entrambi i casi e il fattore piu
influente nel deflusso su tubi orizzontali. Gli atathhanno semplificato il modello del 2002

considerando due zone principali: una dipendenta differenza di temperatura tra
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saturazione e paret&8T e una completamente indipendente, separate ddinew di
transizione. Attraverso l'utilizzo della velocitadimensionale del vapore/; e del
parametroX,, di Martinelli si pud calcolare una linea di trariene J;; in funzione di
X:t(parametro di Martinelli), mantenengg come indicatore di transizione. La linea di

transizione e espressa secondo la relazione:

75 -1/3
= ' + ¢ 73 6.31
]Gt l<4.3Xtt1,111 + 1> T l ( )

Cr=1.6 per gli idrocarburi;

Cp=2.6 per gli altri refrigeranti.

Autori Valori Fluidi D Ts Ts-Tw G

[mm] | [°C] [°C] [kg/m?s]
Cavallini | 1007 R22, R134a,] >3 | 24+302| 0.6+28.7 | 18+2240
et al. R410A, R125,
(2006) R32,R236ea,
R407C,

R125/236ea

Tab. 14 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Cavallini et al. (2006)
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transition line
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HC transition line
AT- dependent flow
0.1 .
0.01 0.1 1 10

Xy

Fig. 91 Mappa dei regimi di deflusso secondo Cavallini et al. (2006)
Vengono quindi calcolati due coefficienti, uno per>J;: (zona indipendente dfT ) e
un coefficiente pef; <J;: (zona dipendente d&T). Per la zona indipendente, il modello
usa un parametro correttivg, nell’equazione per il calcolo di coefficiente aiasnbio

termicoa,. Per la zona dipendente, il coefficiente di scamermico dipende da, e dal
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coefficiente di scambio termico per deflusso corgreente stratificatoasrgar-
L’Equazione 6.33 per la zona dipendenteAdainclude anche la zona di transizione da

stratificato ondoso a stratificato lineare.

Perj; > J;+ (AT-indipendente)

pL 0.3685 .uL 0.2363 :uV 2.144
a, = a [1 + 1.128x08170 (—) (—) (1 - —) PrL_O'll (6.32)
Pv Uy 1253

Perj; < Js: (AT-dipendente)

— QSTRAT l (;_(G;) + asrrar  (6.33)

AL

a,o = 0.023 Re,,8pPr, % y
h

(6.34)

0.25
/1L3pL (P — pv)ghie

ﬂthAT

1 — x 0.33214 1
Asrrar = 0.725 {1 + 0.741 [T] } [

+ (1 - x0'087)aL0 (635)

Sebbene solo due equazioni siano espresse da quedédlo, tutti i possibili regimi sono

tenuti in considerazione nelle due equazioni:

» |l deflusso anulare & coperto dal’lEquazione(6.8% e tipicamente utilizzata in
situazione di convenzione forzata;

» |l deflusso stratificato-ondoso € descritto dalliagione(6.33);

» |l deflusso stratificato piatto € descritto dallliagione(6.33), che invece di avere
una linea di transizione ben marcata, applica urtarpolazione lineare nel
progressivo passaggio da ondoso a liscio. Doveegepte il deflusso stratificato
liscio prevale la componente dipendeni&Ta

* |l deflusso ‘slug’ € incluso in entrambe le equakied essendo un deflusaAd
indipendente, la linea di transizione é ideataquerteggiare i deboli effetti della

temperatura nell’equazione(6.33) quando si sviluppesta tipologia di deflusso.

6.1.3.2 Confronto con Cavallini et al. (2006) in sezione da 3.38 mm
Il confronto con il modello di Cavallini et al. (26) e descritto dalla Fig. 93 dove lungo
I'asse delle ascisse si pongono i coefficienti atogperimentalmente mentre lungo I'asse

delle ordinate si trovano i coefficienti trovatircd modello. Viene inoltre descritto in Fig.
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92 il grafico che correla la velocita adimensiordagévapore con il parametro di Martinelli

X;:. Gli errori e le deviazioni standard alle relatp@tate sono indicate in Tab. 15.

Modello: Cavallini et al. (2006)

Glkgm™? s e, c
50 18.7 % | 11.9%
100 221% | 4.0%
150 14.1% | 6.8%
200 147% | 1.7%

Tab. 15 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Cavallini et al.
(2006) in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 92 Risultati sperimentali confrontati con la mappa dei regimi di deflusso secondo Cavallini et al. (2006) in sezione
di misura da 3.38 mm
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Fig. 93 Confronto dei dati sperimentali con modello di Cavallini et al. (2006) in sezione di misura da 3.38 mm

Il modello copre I'intervallo di velocita di massa 18% e 2240%, quindi con la velocita

piu bassa siamo entro i limiti imposti dal model@li errori tendono a diminuire
allaumentare della velocita di massa, anche s®ts un andamento poco costante della
diminuzione dell’errore, e tendenzialmente il méalsbttostima il coefficiente di scambio
termico, come si nota in Fig. 93. Oltre a considetarrore medio assoluto per velocita di
massa, se si considera anche la deviazione staddandhlori, notiamo una deviazione
molto alta per G50 e G150, che risultano avererieimteriori rispettivamente a G100 e
G200. Molto importante risulta I'analisi relativdlaaFig. 92 in funzione dj; e X;;.
Notiamo che ad alte velocita di massa ed elevati {a cui corrispondono rispettivamente
elevate/; e piccoliX;;) i valori si trovano nella zonAT-indipendente, che ipotizza un
deflusso di tipo anulare. Al contrario, al dimireugtella velocita di massa il deflusso tende
a cambiare in deflusso stratificato. Il modello gsima in discreta maniera i dati
sperimentali acquisiti, ma con elevati errori elevate deviazioni standard alle basse
portare (G50, G100). Il modello, come precedentéenespresso, utilizza due equazioni,
che permettono di esprimere in maniera semplificatefficienti di scambio termico in

funzione delAT tra saturazione e parete.
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Fig. 94 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2006) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da 3.38
mm
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Fig. 95 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2006) in funzione della velocita di massa in sezione di misura da
3.38 mm
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Fig. 96 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2006) in funzione della differenza di temperatura di saturazione e
parete in sezione di misura da 3.38 mm

Dalla Fig. 94 notiamo come I'errore abbia tendesmd@umentare all’aumento del titolo di
vapore mentre resta circa costante per la velocithassa G:ZO%‘Z&S per tutti i titoli di

vapore e aumenti solo per titoli superiori a 0.8.@ori hanno tendenza a diminuire con

'aumento della velocita di massa, con la deviagistandard che diminuisce alllaumentare
della velocita di massa (Fig. 95). Per le veloditinassa G:SIdn(ziS e Gzlooﬁ vi & una

variazione dell’errore in funzione della differendistemperatura tra saturazione e parete,
anche se con deviazioni molto elevate (Fig. 96).e@bri piu elevati si notano alle piu
basse differenze di temperatura tra saturaziorerete Il 35% dei valori calcolati con il
modello risulta essere superiore al 20% e il 9586lta essere inferiore al 30%. Il 100%

dei valori alla velocita di massa G=2§§; risulta avere errore inferiore al 20%.

6.1.3.3 Confronto con Cavallini et al. (2006) in sezione da 0.96 mm
Il confronto con il modello di Cavallini et al. (@6) € descritto dalla Fig. 97 dove lungo
I'asse delle ascisse si pongono i coefficienti &togperimentalmente mentre lungo 'asse

delle ordinate si trovano i coefficienti trovatirctd modello.
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Fig. 97 Confronto dei dati sperimentali con modello di Cavallini et al. (2006) in sezione di misura da 0.96 mm

Tenendo in considerazione che questo modello @ steato per diametri idraulici
superiori a 3 millimetri, notiamo un buon accordm ¢oefficienti sperimentali e calcolati,
con una leggera divergenza per i valori di veloditenassa piu elevati. Inoltre si puo
notare come il modello, che garantisce un erroréiongssoluto tra il 20% e il 30% alle
velocita di massa piu elevate e tra il 15% e il 2@%uelle piu basse, non abbia nel suo
database il fluido R1270 utilizzato nelle nostrevar. In Fig. 98, 99, 100 gli errori in
funzione del titolo di vapore, della velocita dissa e della differenza di temperatura tra
saturazione e parete, Il 12.5 % dei valori anatizzaun errore assoluto maggiore del
30%, mentre il 50% dei valori risulta avere eramssoluti compresi tra il 20% e il 30%. II

modello, come evidenzia la Fig. 97, tende a sovnase i valori dei coefficienti di
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scambio termico per tutti i valori di velocita dessa.
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Fig. 98 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2006) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da 0.96
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Fig. 99 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2006) in funzione della velocita di massa in sezione di misura da
0.96 mm
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Fig. 100 Errori assoluti del modello di Cavallini et al. (2006) in funzione della differenza di temperatura tra saturazione
e parete in sezione di misura da 0.96 mm

Si nota una dipendenza dell’errore dalla velocitdadssa, errore che tende a diminuire al
diminuire di quest’ultima anche se con andamergoatitinuo. Comportamento
differente alle diverse portate dell’errore in fiore del titolo di vapore, con andamento
parabolico e errore massimo assoluto compresangerdi titoli di vapore tra 0.4 e 0.8.
L’errore assume un comportamento di tipo parabohdonzione della differenza di
temperatura di saturazione e parete, la cui paadiwlin massimo che varia al variare

della velocita di massa.

Modello: Cavallini et al. (2006)

Glkg m2s1] e, o
1000 28,4% 8,4%
800 24,1% 8,6%
600 23% 7,2%
400 20% 4,9%
300 24,2% 3,8%
200 22,8% 4,2%
150 18,1% 3,7%
100 14,4% | 10,8%

Tab. 16 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Cavallini et al.
(2006) in sezione di misura da 0.96 mm
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6.1.4 Modello di Garimella et al. (2014)

6.1.4.1 Descrizione del modello

In questo modello, gli autori hanno svolto un siséco numero di investigazioni con lo
scopo di trovare i coefficienti di scambio termiper refrigeranti sintetici e naturali

variando i diametri, le velocita di massa e le pi@s ridottep,..

Fluido Valori D[mm] |Tipo canale | G [kg/m?s] Pr

Ammoniaca 3100 0.98-2.16 C 50-225 0.1-0/23
Diossido di carbonio 0.1-0.4 MR 400-800 0.69-0.87

n-pentano 7.75-14.45 C 150-400 0.04-0.1p
R134a 0.1-1.5 MC,MR 150-800 0.19-0/41
R245fa 7.75 C 150-600 0.03-0.117
R404A 0.86-9.4 C,MC 200-800 0.38-0.9

R410A 0.76-9.4 C 200-800 0.8-0.p

Tab. 17 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Garimella et al. (2014)

Con il termine “C” si intende un singolo canalecolare, con “MC” si intende un multiport
circolare, mentre con “MR” si intende un multipadttangolare. Da notare I'ampio
database di 3100 valori, per ognuno dei quali # stalcolato un coefficiente di scambio
termico con titoli compresi tra 0 e 1. | fluidi dizaati hanno proprieta termodinamiche
molto differenti, come ad esempio 'ammoniaca, atleina temperatura di saturazione di

40°C presenta una tensione superficiale 10 voliggioee rispetto ai fluidi sintetici.

Sviluppo del modello

Nessun modello presente in letteratura riesce dirpreorrettamente il coefficiente di

scambio termico sull'intero database. Questo modplopone un range per quanto
riguarda lo sforzo tangenziale pari a 21Bes,< 125000 , uno per la gravita pari a

0.16 < Fr < 1300 e uno per la tensione superfipalea 0.01< Bo < 1700. Il primo passo
che il modello affronta e valutare I'importanzdiefluenza dei tre fattori appena descritti
nel calcolo del coefficiente di scambio termico.

Si identificano due zone:

« ZONA 1: “Sforzo tangenziale/gravita predominantedpve si verificano
generalmente il deflusso anulare e anulare ondoeatre per basse portate si pud
verificare un deflusso intermittente. Dato il refto range di condizioni operative

in cui la transizione puo verificarsi, e al bassatdbuto che da al coefficiente di
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scambio termico, si € deciso di non inserire ladidone in questo regime. E’ una
zona caratteristica dei macrocanali e fluidi cosdaatensione superficiale.

* ZONA 2:” Sforzo tangenziale/tensione superficialedominante”, dove si verifica
il deflusso anulare e anulare-intermittente. E'sprge una transizione tra deflusso
anulare e intermittente, dato I'ampio range di ¢piothi operative in cui si verifica.
Questa zona e tipica dei canali molto piccoli e flardi ad alta tensione

superficiale.

Al fine di separare le due zone, viene adottatwiierio proposto da Nema et al. (2014)
utilizzando la definizione di numero di Bond crdicll numero di Bond e un parametro
adimensionale espresso dalla relazione:

— d.?
BO:(pL Zv)g " (636)

Nema et al. (2014) definiscono il numero critico Bibnd (Bocg;r) che rappresenta
l'importanza della tensione superficiale e dellaviga durante la transizione del deflusso
intermittente dove é presente la quantita mininfaudio necessario alla formazione di una

bolla allungata(slug).

BOCRIT = [ pL B E:l (637)

pr —pv 4
Questo parametro deriva dall’analisi estesa p&opitubi proposto da Barnea et al. (1983)
che permette di includere le forze gravitazionallalfase vapore. In funzione del rapporto

Bo/Bocg,r definisco la zona 1(BBlocg;r > 1) € la zona 2 (BBlocgr < 1).
Transizione della zona 1

In questa zona, la transizione principale si hamaare ad anulare ad onde. Si utilizza il

numero di Froude secondo Soliman (1982) per magdiazona di transizione.

1.5

1+ 1.09Xtt°'°39> 1

Fry, = 0.025 ReL1-59( per Re, <1250 (6.38)

Xtt Gao's
Loa (14 1.00%, 093\ 1
Fry, = 1.26 Rey, X, 05 per Re;, > 1250 (6.39)
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Nelle Equazioni 6.38 e 6.39 , Ga & il numero dil€a{Ga = gD/v,%),Rq ¢ il numero

di Reynolds liquido &, € il parametro di Martinelli. Per numeri Bi;, superiori a 20 si
verifica la presenza di deflusso anulare, mentrenpeneri diFr, inferiori si verifica una
transizione da anulare ad anulare ad onde. Il @glari a 20 deriva osservazioni fatte da
Dobson and Chato (1998) and Milkie (2014). Penituppo del modello, viene definito
un titolo di vapore di transizione,,,,,, come titolo di vapore che soddisfa la seguente

relazione:

Frso(Xetwavy, Rep, Ga) = 20 (6.40)

Xtt,wavy = f(xwavy) (6.41)
Re, = f(x) (6.42)
Transizione della zona 2

In questa zona, appena sara presente la quantittnandi liquido per formare una bolla
allungata(slug), il fluido diventera a regime imtgitente. La tensione superficiale formera
il cosiddetto “ponte liquido” che separa le boker canali molto larghi sara necessario un
maggior volume di liquido. Nema et al. (2014) ditnaghe ¢ sufficiente un valore costante
del parametro di Martinellk,, per prevedere quando vi sara il valore minimagaiiitio

necessario alla transizione:

X < 0.3521 - Deflusso Anulare
(6.43)
X > 0.3521 - Deflusso Intermittente — Anulare

Come fatto per la zona 1, la transizione e defudtaina qualita di vapong,; che soddisfa

la relazione:
Xet(xine) = 0.3521 (6.44)
Sommario e mappa delle transizioni

Di seguito viene riportato lo schema con i limigirge transizioni con i valori riferiti alla
Tab. 18.
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Zone 1B0/Bocgit > 1) Fry, > 20 Annular flow

Fry, < 20 Wavy/Annular flow
Zone 2(Bo/Bocgir < 1) | X < 0.3521 Annular flow

X¢ > 0.3521 | Intermittent/Annular flow

Tab. 18 Limiti delle zone di transizioni secondo Garimella et al. (2014)
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Fig. 101 Transizioni dei regimi di deflusso secondo Garimella et al. (2014)

Calcolo dei coefficienti

Modello per deflusso anulare: La regione dominatiéodsforzo tangenziale e presente in

entrambe le zone, come mostrato in Fig. 101. Peoleae lo scambio termico in questa
regione, un approccio utilizzando dei moltiplicattmfase € stato utilizzato, con i
moltiplicatori aventi similitudine funzionale a Dsdin e Chato (1998). Inserendo il numero
di Bond all'interno dell’Equazione 6.45 si consiaeo gli effetti sui micro/minicanali:

Ay d 1.88
Ntg round = tZL " = 0.023Re,"8Pr, 3 ll + Wl (6.45)
tt

Tramite una analisi di regressione sono stati atatutti i coefficienti e le costanti.
Analizzando alcuni parametri notiamo che al dimiawel diametro del canale, il numero
di Bond tende a zero, andamento che tende ad ieatane il valore del moltiplicatore.
L’incremento del moltiplicatore al diminuire delaihnetro puo essere dovuto alla presenza
di un film di liquido piu uniforme oppure alla ridione dell’effetto della gravita. Per molti
valori con Re < 230, € stato scelto come parametro per valutare Isitziami al posto

di X,; e X,, che andrebbero a creare complicanze dal puntasth eomputazionale e
discontinuita fisiche irrealistiche. L'equazioneseluppata per canali singoli o di tipo

multiport. A causa degli angoli dei canali multipoettangolari, il film di liquido viene
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intrappolato sugli angoli, causando un film di idw molto sottile e quindi un alto
coefficiente di scambio termico. Questo incremeatitecambio termico viene conteggiato
tramite una correzione per i canali non circolarfunzione del rapporto delle dimensioni

riferite al canale AR=w/d (enhancement ratio) erdeghero di Bond:

0.69

Nu
—_arect _ o, 135——5 (6.46)

N ua,round

Il numero di Bond é stato incluso per considerdreftetti delle proprieta del fluido e il
diametro. Per tensioni superficiali molto basserganali con grande diametro, 'aumento
dovuto agli angoli allinterno del canale risultassere meno importante. Quindi

all’aumentare del numero di Bond vi € una aumeetbethhancement ratio.

Modello per deflusso anulare - ondoso: Per quagt@rda la zona di transizione, vengono
considerati due contributi fondamentali, uno relatallo sforzo tangenzialdu,e uno
relativo all'effetto gravitazionaleNug;,,,. L’importanza della gravita durante la
condensazione e esplicitata tramite un rapporte,trg nella zona di transizione e il titolo

di vapore attuale x:

Nuyqpy = Niugim ll - l + Nu, (6.47)

Xwavy

0.26 Rey 12 > <Ga PrL>1/4 (6.48)

Nugjm =
fim <1+0.74Xtt1'31 Ja,

Il numero di Nusselt relativo al film e simile alforma funzionale relativa al contributo
della gravita in Dobson e Chato (1998). Al tenddre - x4y, il modello tende al

modello solo anulare con I'effetto della gravit®dbnde a diminuire e alla stessa maniera,

per x-> 0, il modello tende all’equazione di Dittus-Boelper il raffreddamento.

Modello per deflusso intermittente - anulare: Qoesbdello considera i due contributi

dovuti allo “slug” del liquido e del vapore sottarina di bolle. L’effetto del liquido & dato
dall’equazione di Dittus-Boelter assumendo l'intéeflusso monofase liquido, mentre il
contributo dovuto alle bolle di vapore é calcola#dutando il modello relativo al deflusso
anulare con titolo di vapore relativo alla transi@x;,,;. || contributo di ognuna delle due

sara valutato rapportandole al parametro di MditiXg;.

tt trans

Xtt

Xtt trans

Nu;,: = Nugp [1 — ] Nugy—y, , ] (6.49)
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X, = 0.3521 (6.50)
Nu;, = 0.023 Re;,*%Pr,%? (6.51)

Come per gli altri modelli, perxx;,; il modello tende a quello sviluppato per il deflas
anulare, mentre per-x0 il modello tende a calcolare un coefficiente cirabio termico

relativo a liquido monofase.

6.1.4.2 Confronto con Garimella et al. (2014)
Il confronto con il modello di Garimella et al. (P4) € descritto dalla Fig. 102 dove lungo
'asse delle ascisse si pongono i coefficienti atogperimentalmente mentre lungo I'asse

delle ordinate si trovano i coefficienti trovatircd modello.
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Fig. 102 Confronto dei dati sperimentali con modello di Garimella et al. (2014) in sezione di misura da 3.38 mm

I modello di Garimella et al. (2014), oltre a fom un metodo per la valutazione del
coefficiente di scambio termico, fornisce un metquey la valutazione del regime di
deflusso in funzione dei parametri descritti in.8.1. | tipi di regimi di deflusso dedotti dal

modello sono:

* G200: Deflusso anulare per titoli di vapore compiies0.91 < x < 0.62 e per titoli
inferiore deflusso anulare ad onde;
* G150: Deflusso anulare per titoli di vapore compiies0.91 < x < 0.61 e per titoli

inferiori deflusso anulare ad onde;
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* (G100: Deflusso anulare ad onde per tutti i titovapore;

» G50: Deflusso anulare ad onde per tutti i titolvdpore.

Modello: Garimella et al. (2014)

Glkg m2 s e, c
50 22.0 % | 15.0%
100 119% | 76%
150 165% | 7.9%
200 190% | 7.2%

Tab. 19 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Garimella et
al. (2014) in sezione di misura da 3.38mm

Il modello tende a sottostimare i coefficienti dambio termico per titoli superiori allo

0.5 (per G200 il valore é circa 0.4), mentre ptitinferiori tende a sovrastimare.
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Fig. 103 Andamento degli HTC calcolati con il modello di Garimella et al. (2014) in sezione di misura da 3.38 mm

Dalla Fig. 103 si nota come I'andamento previstb atefficiente di scambio termico
calcolato secondo Garimella et al. (2014) in funeidel titolo di vapore sia un andamento

molto diverso rispetto a quello tipico della consi@rione. Come detto precedentemente, si
nota come per G :15192’1S il modello tenda a sovrastimare o sottostimacedfficiente di

scambio termico in funzione del titolo di vaporemlodello presenta un errore medio

assoluto pari a 17.3% e una deviazione media da@te pari a 9.4%.
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Fig. 104 Confronto tra HTC calcolato con Garimella et al. (2014) e HTC sperimentale in funzione del titolo di vapore a
G=150 kg/(m"2 s) in sezione di misura da 3.38 mm
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Fig. 105 Errori assoluti del modello di Garimella et al. (2014) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da
3.38 mm

In Fig. 105 si nota che 'errore assoluto del mhmieh un minimo per tutti i valori di
velocita di massa compreso tra 0.3 e 0.5. In F§.Ierrore medio assoluto in funzione

della velocita di massa, dal quale si possono agpre maggiormente le elevate
deviazioni standard del modello.
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Fig. 106 Errori assoluti del modello di Garimella et al. (2014) in funzione della velocita di massa in sezione di misura da
3.38 mm

Il modello ha errori inferiori al 20% per il 64%idvalori calcolati, mentre il 21% dei

valori risulta avere errori superiori al 25%.

6.1.5 Modello di Suliman et al. (2009)

6.1.5.1 Descrizione del modello

Il modello di Suliman et al. (2009) propone una ificd delle curve di transizione riportate
nel modello di El Hajal-Thome et al. (2003) e nebdello di Cavallini et al. (2006).
Un’analisi di sensitivita e stata fatta per deteraneé quali parametri hanno influenza
maggiore sui coefficienti di scambio termico otten@uest'analisi € stata condotta
perturbando tutti i parametri che identificano iae& di transizione per il deflusso
stratificato ad onde. Il modello di Cavallini et @006), proponeva una curva di transizione
per indicare quali dati sondT dipendenti e indipendenti. Con il database utinzda
Suliman et al. (2009), la maggior parte dei valsulta esserAT dipendente, implicando

un deflusso stratificato ad onde.

Autori | Valori Fluidi D [mm] Ts G

[°Cl | [kg/m?s]
Suliman et| 364 R134 3.1+8.4| 39+46 26+756
al(2009)

Tab. 20 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Suliman et al. (2009)
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Applicando la correlazione di Thome et al. (2008prapri dati, una divergenza ad ali
valori di coefficiente di scambio termico € statdata. Questi valori risultano essere vicini
alla zona di transizione stratificato ad onde adlare-intermittente. E’ risaputo che alti
coefficienti di scambio termico sono previsti negjime di deflusso anulare e intermittente,
con uno spessore di liquido molto sottile intormgerimetro del tubo e quindi con una
bassa resistenza termica. Nel regime di deflusatifgtato ad onde e stratificato, vi € uno
spesso film di liquido sulla parte inferiore delnake che inevitabilmente crea un’alta
resistenza termica che si oppone allo scambio texntiopo aver eseguito un’appropriata
analisi, si e scoperto che alzando la linea disiaone a valori piu elevati, i valori del

coefficiente di scambio termico che venivano saurasi risultavano essere molto piu
precisi e vicini al coefficiente di scambio termisperimentale. Visti i miglioramenti

evidenziati, si pud supporre che la mappa dei redindeflusso secondo El Hajal et al.
(2003) preveda in maniera non corretta la zonaadhsizione del deflusso stratificato ad

onde. L’equazione precedentemente proposta perea ti transizione risultava essere:

2 0.5

T We —1.023
— +1
25hLd2<FT>L H

_(x2—0.97)2
+50 — 75e¢ x(1-x)  (6.52)

G _ 16AVd3gdhprV
wavy sz[Z(l _ (ZhLd _ 1)2)0.5

In questa equazione, il numero di Welkiée rappresenta il rapporto tra forze inerziali e
tensioni superficiali. Il numero di Froud&- rappresenta il rapporto tra forze inerziali e
forze gravitazionali. Quindi il rapporto tra il nemo di Weber e il numero di Froude
rappresenta il rapporto tra forze gravitazionalieesioni superficiali. Questo rapporto
costituisce un indice di quanto influisce la fogravitazionale, o in altre parole quanto il
liquido aderisce alla superficie del canale o dirjo la parte condensata aderisce alla parte
superiore del canale. Dall'analisi precedentededotto che i punti che risultano essere in
deflusso anulare sono in realta un regime di deflssratificato ad onde, e quindi il numero
di Froude, che risulta essere il parametro cheiderssil moto ondoso nel deflusso, viene

incrementato. Si modifica quindi I'esponente relatal rapporto che viene aumentato da

-1.023 a -0.4 dopo molte iterazioni, con la modifemche della costante pari a;n% che

viene incrementata ad gﬁs Viene quindi definita una nuova linea di transi@ con

Equazione 6.53:
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Girans = >\ +1 + 80
x2m?(1 = (2hyqy — 1)*)%> [25h,,* \FT/,

_(x2—0.97)2
—75e x(1-x)  (6.53)

La nuova regione tra la nuova linea di transizierguella relativa al deflusso stratificato
ondoso viene definita zona di transizione, nel gwatne tenuto conto anche dell’angolo

di stratificazione:

0.5

(Gtrans - G) (6.54)

trat
s (Gtrans - Gstrat)

6=20

Il coefficiente di scambio termico viene calcolatmn I'equazione (6.21) da Thome et al.
(2003) considerando la nuova curva di transiziogilarmappa di El Hajal et al.(2003),
mentre nel modello di Cavallini et al. (2006) vieradcolata una nuova curva di transizione
dalla zonaAT dipendente da quellsT" indipendente. In Fig. 107 la nuova mappa secondo
Suliman et al. (2009).
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Fig. 107 Mappa dei regimi di deflusso secondo El Hajal et al. (2003) e nuova linea di transizione secondo Suliman et al.
(2009)

6.1.5.2 Confronto con Suliman et al. (2009)
La proposta di Suliman et al. (2009) viene appéicatmodelli di El Hajal -Thome et al.
(2003) e al modello di Cavallini et al. (2006).

Applicazione al modello El Hajal - Thome et al. (203)

Il modello di El Hajal -Thome et al. (2003) condarrezione suggerita da Suliman et al.

(2009) e descritto dalla Fig. 108 dove lungo I'adele ascisse si pongono i coefficienti
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trovati sperimentalmente mentre lungo I'asse dmitinate si trovano i coefficienti trovati

con il modello. Rispetto al modello di El Hajal-The et al. (2003) si nota un netto
miglioramento per le velocita di massa superiqgraa a 100% ma una leggera divergenza

per la velocita di massa G200. | punti che prim&®ravano in un regime di deflusso
anulare si trovano ora nella zona di transiziomam@sa tra linea di transizione stratificato
ad-onde e la nuova linea di transizione propost&ulaman. | coefficienti di scambio
termico migliorano sensibilmente, soprattutto guah i titoli di vapore piu bassi. Questo
e dovuto probabilmente ad una sottovalutazioneadalha di transizione da parte di El
Hajal-Thome et al. (2003), che viene ampliata dian&un et al. (2009).
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Fig. 108 Confronto dei dati sperimentali con modello di El Hajal-Thome et al. (2003) modificato con Suliman et al.
(2009) in sezione da 3.38 mm
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Fig. 109 Mappa dei regimi di deflusso secondo El Hajal et al. (2003) e nuova linea di transizione secondo Suliman et al.
(2009)

Gli errori del modello e le deviazioni standard caiportati rispettivamente in Tab. 21

dove si nota un miglioramento dell’errore mediocchs® del modello che passa dal 21.2%
al 17.7% e la sua deviazione media standard d& 4l45.8%.

Modello: El Hajal - Thome et al. (2003)
con correzione secondo Suliman et al.

Glkgm? s [N o
50 9.2 % 9.2%
100 16.6 % 53%
150 20.6 % 6.2%
200 24.7 % 6.3%

Tab. 21 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di El Hajal -
Thome et al. (2003) con correzione secondo Suliman et al. (2009) in sezione di misura da 3.38mm

Si nota in questo modello una maggiore concordamezaoefficienti di scambio termico

calcolati con il modello e quelli sperimentali fpassi. L'82% dei valori risulta avere errore
assoluto inferiore al 25%, mentre il 56 % dei viadsulta avere un errore assoluto inferiore
al 20%. In Fig. 109 viene sovrapposta la curvaahdgizione proposta da Suliman et al.
(2009) a quelle relative a El Hajal et al. (2003)lecate alla sezione di misura da 3.38 mm.
Come si puo notare, alcuni valori che in El Hajahle (2003) erano considerati in regime

di deflusso anulare completamente sviluppato osaltano essere in un regime di

transizione. La divergenza notevole che si notalpeelocita di massa G= ZGEZ’ in
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particolare ad alti titoli di vapore € probabilmeiiovuta al fatto che il modello modificato
secondo Suliman et al. (2009), considerando i valditoli piu elevati in un regime di
deflusso transitorio, sottostimino il coefficierdescambio termico che in realta sarebbe
piu simile ad un regime di deflusso anulare nebaila sezione di misura da 3.38 mm.

Applicazione al modello di Cavallini et al. (2006)

Il modello di Cavallini et al. (2006) con la correae suggerita da Suliman et al. (2009) e
descritto dalla Fig. 110, dove lungo I'asse delieisse si pongono i coefficienti trovati
sperimentalmente mentre lungo I'asse delle ordisiti®vano i coefficienti trovati con il
modello. Viene inoltre calcolata una nuova linedrdnsizione in funzione della velocita
adimensionale del gas e del parametro di Marti&glliViene calcolata una nuova velocita
adimensionale del gas di transizione imponendg,la,s nel calcolo della nuova linea di
transizione/; ¢qns- La Nuova curva di transizione nel modello di Glviaet al. (2006)
sara diversa in funzione della velocita di massgenendo quindi una curva per ogni

portata/velocita di massa:

X Gtrans

gdnpylpL — py]%®

(6.55)

]G,trans =

Si nota un innalzamento della curva di transizipee tutte le velocita di massa, che
aumentano la zondT-dipendente. Questo provoca un notevole migliordmerei
coefficienti di scambio termico calcolati dal mddelcon evidenti riduzioni dell’errore
soprattutto alle alte velocita di massa. Come & dalla Fig. 110, la curva risulta avere, a

valori costanti del parametro di Martinelli, valgiu elevati della linea di transizione. In
Fig. 111, e riportato I'esempio relativo a G= Zr% E’ evidente come i valori che nel

modello di Cavallini et al. (2006) ricadevano netlana indipendente dalla differenza di
temperatura tra saturazione e parete, siano dieazeeia dipendente.
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Fig. 110 Confronto dei dati sperimentali con modello di Cavallini et al. (2006) modificato con Suliman et al. (2006) in
sezione da 3.38 mm
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Fig. 111 Confronto tra la linea di transizione proposta da Cavallini et al. (2006) e linea di transizione proposta da
Suliman et al. (2009)

In Tab. 22 sono riportati rispettivamente gli eramsoluti percentuali e le deviazioni
standard del modello.
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Modello: Cavallini et al. (2006) +
Suliman et al(2009)

Glkg m? s1] e, c
50 163% | 10.3%
100 12.7% 4.6%
150 73% 6.4%
200 3.0% 22%

Tab. 22 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Cavallini et al.
(2006) con correzione secondo Suliman et al. (2009) in sezione di misura da 3.38mm

L’errore medio assoluto del modello di Cavallinrisiuce dal 17.4% al 9.8%, mentre resta
all'incirca costante la deviazione standard media caria da 6.1% a 5.9%. L'11% dei
valori analizzati risulta avere un errore assosutperiore al 20%, e un valore solo superiore
al 30%. L'88 % dei valori calcolati dal modelloulta avere errore assoluto inferiore al
20%. E’ evidente come l'ipotesi di Suliman di spwstla linea di transizione aumentando
cosi la zona dipendente sia un’ipotesi valida elahaea di transizione per il diametro
considerato debba essere traslata a valori piagldy, . Inoltre vi &€ una tendenza evidente

di riduzione dell’errore al’laumentare della vekacdi massa.

6.1.6 Modello di Moser et al. (1998)

6.1.6.1 Descrizione del modello

Molte delle correlazioni presenti in letteraturaria riferimento ad un deflusso anulare.
Alcune di queste correlazioni sono basate su ntickifori bifase, tra cui quella proposta
da Akers et al. (1959) e conosciuta come modell6Nigmero equivalente di Reynolds”.
Questo modello definisce un deflusso completamleqi&lo che garantisce lo stesso HTC
equivalente ad un condensazione in deflusso an@aresto deflusso in fase liquida veniva
descritto dal numero di Reynolds equivalente eaugatuna equazione relativa ad un
deflusso turbolento per calcolare il coefficientesdambio termico. Moser et al. (1998)
propongono una nuova correlazione per il calcollmdenero equivalente di Reynolds. II

range operativo € indicato in Tab. 23.

Autori Fluidi D[mm] ([Ts[°C] | Titolo G
vapore | [kg/m?s]
Moser et| R22, R134,| 4.57+12.7| 21+56 | 0.1+1.0| 148+1482
al. R410A,
(1998) | R12,R113

T

Tab. 23 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Moser et al. (1998)
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Il nuovo numero equivalente di Reynolds € definiadl’equazione:

Reoq = @) Re,o (6.56)

3.42 A,

Fr0.045])/0.035 (657)

¢%0 == Al +

dove il numero di Froude e il numero di Weber sdabniti da:

GZ
Fr=———  (6.58)
g dp p%,
G2d,
We = (6.59)
0Ptp

mentre i termini presenti nel’Equazione 6.57 sono:

A= (-2 + 22 (Z—i) (]Z—;’) (6.60)
A = X071 — )28 <l’[;_‘i>o.91 (%)0.91 (1 _Z_‘i>o.7o 661

Moser et al. (1998) definirono il coefficiente diasnbio termico per un deflusso bifase
anulare secondo un’equazione di tipo Nusselt:

A 0.0994C1R3LCZ Re;;0-375c1pr£).815
~\a 2 (6.62)

d 2
" (1.581n Re,, —3.28)(2.58InRe,, + 13.7Pr3 — 19.1)

Ay =

con gli esponenti pari a:

C, = 0.126 Pr—00%8  (6,63)
C, = —0.113 Pr=0563  (6.64)

Il modello tende a sottovalutare i numeri di Nusspkrimentali con un range di validita
fino a diametri di 3.2 mm. Il moltiplicatore bifapei0 essere calcolato secondo Zhang e
Webb (2001), che proposero una equazione alteenatv il calcolo del moltiplicatore
bifase utilizzabile per il calcolo dei coefficiemti scambio termico in microcanali:

@2, = (1 —x)2+2.87x %p, + 1.68x%8(1 — x)%%5p,~16* (6.65)
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Questa nuova equazione viene inserita all'intelovtbdello di Moser et al. (1998) al fine
di avere una valutazione migliore del moltiplicat@ conseguentemente dello scambio

termico.

6.1.6.2 Confronto con Moser et al. (1998)
Il confronto con il modello di Moser et al. (1998escritto in Fig. 112 dove lungo I'asse
delle ascisse si pongono i coefficienti trovatirgpentalmente mentre lungo I'asse delle

ordinate si trovano i coefficienti trovati con ilogello.
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Fig. 112 Confronto dei dati sperimentali con modello di Moser et al. (1998) in sezione da 0.96 mm

Il modello, sebbene non presenti nel suo datalhasametro e il fluido considerato,
permette un calcolo del coefficiente di scambiaieo con errore medio assoluto pari o
inferiore al 20.6% per tutti i valori di velocitaohassa considerati, come si evince dalla
Tab. 24. Il modello tende a sovrastimare i valeii@befficienti di scambio termico, in
particolare alle portate piu elevate. In Fig. 113,115 vengono rappresentati gli errori in
funzione del titolo di vapore, della velocita dissa e della differenza di temperatura tra

saturazione e parete.
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Fig. 113 Errori assoluti del modello di Moser et al. (1998) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da 0.96
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Fig. 114 Errori assoluti del modello di Moser et al. (1998) in funzione della velocita di massa in sezione di misura da

0.96 mm
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Fig. 115 Errori assoluti del modello di Moser et al. (1998) in funzione della differenza di temperatura tra saturazione e
parete in sezione di misura da 0.96 mm

Dalla Fig. 113 notiamo un andamento tendenzialmdet@escente allaumentare della
differenza di temperatura tra saturazione e paatée alte velocita di massa, e andamento
opposto per le basse velocita di massa. L'errortumzione del titolo di vapore varia
andamento al variare della velocita di massa. Asaere del titolo di vapore per alte
velocita di massa ho andamento crescente dellesrmentre un comportamento opposto
per le basse velocita di massa. In Tab. 24 glireassoluti medi e deviazioni standard del
modelli al variare della velocita di massa. Il 7Xd&6 valori calcolati dal modello ha errore
assoluto inferiore al 20%, mentre il 95% dei valoisulta avere errore assolutocompreso

tra 20% e il 25%. L'errore medio assoluto del mbxabulta 16.4%.

Modello: Moser et al. (1998)

Glkg m2s1] e, o
1000 206% | 76%
800 164% | 7.1%
600 156% | 55%
400 13.6% | 26%
300 190% | 3.5%
200 196% | 5.8%
150 171% | 25%
100 8.3% 45%

Tab. 24 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Moser et al.
(1998) in sezione di misura da 0.96 mm
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6.1.7 Modello di Shah et al. (2009)

6.1.7.1 Descrizione del modello

Il modello rappresenta un aggiornamento rispett® @rrelazione precedente descritta
dallo stesso autore durante la condensazione a @uesto nuovo modello permette di
coprire un ampio intervallo di velocita di massad@e molto basse), di pressioni ridotte e

refrigeranti.

Autori Fluidi D D, Titolo | G [kg/m?3s]
[mm] vapore
Shah et| Water, R11, R134a, R410A, 2+49 | 0.0008+0.91 0.01+1.0 4+820
al. R12,
(2009) R113, R123, R404a

R125, R142b, R32,
R502, R507,isobutane,
propylene, propane, benzene,
ethanol, methanol, toluene and
downtherme 209

Tab. 25 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Shah et al. (2009)

Vengono descritti due regimi di deflusso per i daoidzzontali, identificati dalla velocita
adimensionale del ggs. Questa velocita e confrontata con una velocit&atisizione

definita dallo stesso autore secondo I'equazione:
JE =0.98 (Z + 0.293)7%62  (6.66)

con il valoreZ pari a:

1 0.8

7 = (E - 1) P04 (6.67)

Attraverso questo parametro sara possibile defgquede regime di deflusso si ha durante
la condensazione. | contributi considerati dalkaatsono due, in funzione del tipo di

regime ipotizzato. Il primo contributo per il caloalel’HTC é dato da:

U n 3.8x°'76(1 _ x)0.04-
a; = agp <m> I(l - X)O'B + p0'38 (668)
14 T

dovea,, € il valore utilizzato in Cavallini et al. (200@quazione 6.34) e I'esponente n

descritto dall’equazione:

n = 0.0058 + 0.577 p, (6.69)
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Il secondo valore € definito dall’equazione:

_ — A3
tye = 1.23 Re] 1/3 IPL(PL MZPV)Q L
L

1/3
l (6.70)

I modello calcola il coefficiente di scambio tewui in funzione che la velocita
adimensionale del gas sia superiore o inferiora a#locita di transizione definita

dall’Equazione 6.66. | coefficienti risultano esser
ay, = ap  sejg=Ji (6.71)
ay, = aj+ay, sej; <Ji (6.72)

6.1.7.2 Confronto con Shah et al. (2009)
Il confronto con il modello di Shah et al. (2009)escritto dalla Fig. 116 dove lungo I'asse
delle ascisse si pongono i coefficienti trovatirgpentalmente mentre lungo I'asse delle

ordinate si trovano i coefficienti trovati con ilogello.
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Fig. 116 Confronto dei dati sperimentali con modello di Shah et al. (2009) in sezione da 0.96 mm

Il modello sovrastima in maniera eccessiva i vattai coefficienti di scambio termico
calcolati, in maniera particolare alle alte veladii massa. In Fig. 117,118,119 vengono
rappresentati gli errori in funzione del titolo dapore, della velocita di massa e della

differenza di temperatura tra saturazione e parete.
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Fig. 117 Errori assoluti del modello di Shah et al. (2009) in funzione del titolo di vapore in sezione di misura da 0.96 mm
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Fig. 118 Errori assoluti del modello di Shah et al. (2009) in funzione della velocita di massa in sezione di misura da 0.96
mm
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Fig. 119 Errori assoluti del modello di Shah et al. (2009) in funzione della differenza di temperatura tra saturazione e
parete in sezione di misura da 0.96 mm

L’errore assume un andamento parabolico in funzdmie differenza di temperatura tra
saturazione e parete, con picco massimo che vafimzione della velocita di massa.

Stesso andamento assume l'errore in funzionetdé tii vapore, con errori piu piccoli

ai bassi e alti titoli di vapore.

16

Tsat-Twall [*

C]

18

Modello: Shah et al. (2009)

20

G[kg m?s1] e, o
1000 46.1% | 7.6%
800 415% | 8.8%
600 407% | 6.7%
400 37.5% | 6.1%
300 427% | 7.6%
200 420%| 7.7%
150 378% | 54%
100 21.7% | 11.8%

Tab. 26 Errori assoluti medi e deviazioni standard medie al variare della velocita di massa nel modello di Shah et al.
(2009) in sezione di misura da 0.96 mm

Questo modello ha errori molto elevati se confromian i modelli precedentemente
descritti (Cavallini et al. (2006) e Moser et 41998)), con I'83 % dei valori con errore
superiore al 30% . Il 57 % dei valori ha erroreesigre al 40%. Dato che il fluido R1270
e presente nel database di Shah et al. (2009)¢c#woluzione possibile per giustificare

errori cosi elevati e che il diametro idraulico@f6 mm sia troppo piccolo rispetto

all'intervallo considerato da 2 a 49 millimetri.
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6.2 Modelli per le perdite di carico

Successivamente ai modelli per il calcolo del doigfiite di scambio termico per la sezione
di misura da 3.38 mm e 0.96 mm, viene ora desdtitteodello secondo Del Col et al.
(2013) per le perdite di carico in sezione di masda 0.96 mm. Le perdite di carico in
deflusso bifase dipendono da 4 componenti principaitrito, momento (dovuto
all'accelerazione durante il processo diabaticadlle variazioni di pressioni locali e
statiche. Nel caso di processo adiabatico senzazvami di geometria, le perdite di carico
sarebbero da ricondurre solamente all’attrito ra¥rno del canale. | test effettuati per le
perdite di carico hanno richiesto molto lavoro pahto di vista delle rilevazioni, data la

difficolta di regolazione di piu parametri contemaieamente.

6.2.1 Modello di Del Col et al. (2013)

6.2.1.1. Descrizione del modello

Questo modello € un aggiornamento del modello wimpda Cavallini et al. (2004), (2005)
con lintroduzione di un nuovo parametro che coesidanche l'effetto della rugosita
superficiale all'interno del canale in funzione dglo di regime di deflusso che si é

instaurato all'interno del canale stesso.

Autori Fluidi D Ts [°C] Ra G
[mm] [um] [kg/m?s]
Del Col et al. R134a, R1234yf| 0.96+2| 26+50 | 1.02+2.0 200-+800
(2013) R32,R245fa

Tab. 27 Intervalli dei valori e fluidi considerati nel database di Del Col et al. (2013)
Questo modello e valido per la previsione dellalterdi carico all'interno di microcanali.

Il modello di Cavallini et al. (2004),(2005) tend@ewa sovrastimare le perdite di carico a
bassi numeri di Reynolds liquido, con errore chedéva ad aumentare al diminuire di
Re;,. Il modello considera I'effetto della rugosita swiiciale sul deflusso, e quindi le
perdite di carico per attrito, dovrebbero essesséalle basse velocita di massa e ad alte
viscosita della fase liquidg,,che implicano quindi basse perdite di carico @essbnumeri

di Reynolds liquidaRe, . Il modello tiene conto dell’effetto della rugasdi parete tramite

il parametro X:
fo = 0.046(Re. o) ®2 +0.7RR*X (6.73)
dove X risulta essere:
X =0 seRe,y<Re,+ (6.74)
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X=1 seRey=>3500 (6.75)

A — 0.046Re
X=1+ 07 RR se Re; o+ < Re;p < 3500 (6.76)

La costante A risulta essere pafl.a938 * 10~3, mentre il valore del numero di Reynolds

liquido Re;,+ viene definito dalla relazione:

A+ 0.7RR

-5
Rew*:( 0.046 ) 6.77)

L’equazione per investigare la perdita di pressiomeare e riportata come:

dp) dp 2 fro G*
—) =@? (—) = @? 6.78
(dz ; Lo\ 4z £.10 Lo dnp, ( )

Il moltiplicatore bifase viene definito dalla formau
®i =Z+3595«F«Hx*(1—E)" (6.80)
W =1.398p;, (6.81)

0.2
Z=(1-x)?+x? Z—i(“—") (6.82)

ML

F = x0.9525(1 _ x)0.4-14- (683)

1.132 0.44 3.542
H= (ﬂ) (”—") (1 _ ”—V) (6.84)
Pv 1233 258

Viene inoltre definito il fattore di trascinamerttosecondo Paleev e Filippovich (1966):

E = 0.015 + 0.44log [(pﬂ> (%) 104] (6.85)

PL

E=0seE<0 (6.86)
E=095seE =095 (6.87)

La densita omogenea del nucleo di vapore e defilaila seguente equazione:

B x+ (1 —-x)E £.88
pGC_ i_l_(l_x)E ( ' )
Py PL
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Le equazioni appena descritte necessitano di writg ricorsivo per il calcolo dei due
parametri E @;.. Il modello appena presentato pud essere estdmssi titoli di vapore
e a basse velocita di masgg< 2.5 ) con il vincolo di tenere in consideraziohealore

pit alto tra(dp/dz); e il gradiente di pressione tutto liquitidp/dz) ¢ ., per la geometria

desiderata:

(6.89)

(dp) _2f10 G?
dz f,LO dnpy

Otteniamo in definitiva:

—-0.2

Gdy,
fio = 0.046 <u_> se Rey, > 2000  (6.90)
L

C
fio == seRey <2000 (6.91)

Gdp
Ui,
La costante C € pari a 16 per geometria circolatecanale e pari a 14.3 per geometria

guadrata.

6.2.1.2 Confronto con Del Col et al. (2013)

Il confronto con il modello di Del Col et al. (20118 descritto dalla Fig. 120 dove lungo
I'asse delle ascisse si pongono i gradienti digioe® trovati sperimentalmente mentre
lungo I'asse delle ordinate si trovano i gradieifpressione trovati con il modello.

Notiamo che il modello calcola in maniera egregralori delle perdite di carico, con

errore medio per G:4Or§% pari a 7,7 % e deviazione standard pari a 6,3%tma@er

G=600% I'errore medio assoluto risulta pari a 9,2% cowia@one standard pari a

6,1%. In Fig. 121 notiamo che gli errori piu eléwsthanno per titoli di vapore compresi
tra 0.2 e 0.5, ovviamente con piu valori a velodittnassa diverse, si avrebbe un’analisi
piu completa del comportamento al variare deldittilvapore. Il 92% dei valori calcolati
risulta avere un errore assoluto inferiore al 20&ntre il 66% dei valori risulta avere un

errore assoluto inferiore al 10%.
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NOMENCLATURA Capitolo 6

X
G
g
dp
Pv

PL
Xte

Uy

Tsat
Twan

Titolo di vapore

Velocita di massa in [kas)]

Accelerazione di gravita in [Ai/s

Diametro idraulico in [m]

Densita del vapore in [kg#in

Densita del liquido in [kg#in

Parametro di Martinelli

Viscosita dinamica del liquido[a s]
Viscosita dinamica del vapore in [Pa s]
Grado di vuoto secondo il modelinogeneo
Grado di vuoto secondo Steinet.et a
Tensione superficiale in [N'in

Perimetro del canale coperto wgiitlo in [m]
Perimetro del canale coperto @glore in [m]
Lunghezza dell'interfaccia in [m]

Area sezionata trasversalmentdigigido in [n?]
Area sezionata trasversalmentevalgbre in [m]
Angolo relativo al deflusso stratificato
Altezza adimensionale del film djdido
Lunghezza dell'interfaccia adimemsile
Numero di Weber

Numero di Froude

Scambio termico in [W]

Valore critico dello scambio termiodW]
Velocita di transizione stratificato-andde anulare in [kgm?s)]

Velocita di transizione stratificatoagificato ad onde in [kgm?s)]
Velocita di transizione da deflussolareia misto in [kgim?s)]
Velocita di transizione a deflusso a bollgkg/(m?s)]

Coefficiente di scambio termicaeettivo in [WAm?K)]

Coefficiente di scambio termica pendensazione a film in [Vith?K)]
Coefficiente di scambio termicodteein [W{m?2K)]

Numero di Reynolds del liquido

Numero di Prandtl solo liquido

Conduttivita termica del liquido in [\ K)]

Spessore del film liquido in][m

Temperatura di saturazione in [°C]

Temperatura di parete in [°C]

Velocita adimensionale del vapore

Velocita adimensionale di trarsie

Coefficiente di scambio termictativo a deflusso anulare in [\Wh?K)]
Coefficiente di scambio termictatiro a deflusso anulare in [\Wh?K)]
Coefficiente di scambio termico relatevaeflusso stratificato in
[W/(mPK)]
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Lo Coefficiente di scambio termicaatalo a deflusso liquido in [W2K)]

Re; Numero di Reynolds con deflusso abasito solo liquido
Bo Numero di Bond

Bocrir Numero di Bond critico

Ga Numero di Galileo

Frg, Numero di Froude secondo Soliman

Ja Numero di Jacob

Girans Velocita di transizione secondo Sulimaalein [kg(m?s)]
J6 trans Velocita del gas adimensionale di tiznge

D0 Moltiplicatore bifase solo liquido

Prp Densita del deflusso bifase ig/fi’]

fvo Coefficiente di attrito secondo Rizng solo vapore

fro Coefficiente di attrito secondo FRisng solo liquido

A Area di superficie di una singfaae in [nf]

A, Area di superficie bifase inqm

Recq Numero di Reynolds equivalente

Derit Pressione critica [bar]

Dr Pressione ridotta

Z Parametro di correlazione loials

hic Calore latente di vaporizzaziondJdrkg]

RR Rugosita relativa del canale

X Parametro adimensionale paubosita

Pcc Densita del deflusso centralevdglore in [kg/m]

ANy Coefficiente di scambio termicemedo Nusselt in [Win?K)]
HT Ceyp Coefficiente di scambio termico speritagain [W{m?2K)]
HTC.qc Coefficiente di scambio termico calcolabn il modello in [W{M?K)]
e, Errore assoluto [%]

o Deviazione standard media

e, Errore assoluto medio [%0]
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{.MISURAZIONE DELLO SPESSORE DEL FILM

Alcuni modelli studiati nel capitolo 6, come Cavwailiet al. (2002) e El Hajal-Thome et al.

(2003) permettono il calcolo dello spessore di filniquido. L'importanza di determinare
lo spessore del film sulla superficie interna d@iali € dovuta al fatto che questo spessore
costituisce una resistenza termica aggiuntiva chealzza lo scambio termico. La
conoscenza di questo film & quindi utile ai finiaedistici sia per la condensazione che
per lI'evaporazione. Per I'implementazione di questietodo sono state utilizzate le
immagini ottenute durante una campagna di volilpaEiei dove la sezione sperimentale
descritta in 2.1.1 € stata posiziona in una stratéll'interno di un Zero-G Airbus A310
per la determinazione dell’effetto della gravita grocesso di condensazione, con fluido
operativo HFE 7000. Per una ottimale analisi delfiagine e necessario I'utilizzo di
speciali dispositivi di luminosita che non provaahideformazioni aggiuntive dovute ai
raggi stessi, come ad esempio le luci collimate.

7.1 Sezione di misura e strumentazione
La sezione di misura utilizzata & la stessa désant2.1.1, con un sistema di visione
montato su tavolo ottico di dimensioni 600 x 400 pen la visualizzazione del regime di

deflusso. Il sistema lavora in due maniere différen

* Visualizzazione locale: Si utilizza una luce coliita che attraversa la sezione per
la visualizzazione attraverso un primo specchioluce, una volta attraversato il
tubo, viene rifratta da un altro specchio e cattudall’obiettivo della camera con
lunghezza focale di 100 mm che permette un campidne di 6.5 x 16.2 mm;

* Visualizzazione globale: Si utilizza una luce LEfraverso un vetro smerigliato
per ottenere una distribuzione uniforme della lecgéluminare tutta la sezione
dedicata alla visualizzazione. La luce passa atsavil tubo e viene rifratto da uno
specchio e catturata dall’'obiettivo della camenalcmghezza focale di 35 mm che
permette un campo di visione di 6.5 x 150 mm;

Per l'analisi delle immagini svolta in questo cajot viene scelta la prima

configurazione.
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Fig. 122 Schema del sistema di visione utilizzato durante il volo parabolico

7.2 Metodo di misurazione secondo Donniacuo et #2015)

Numerosi studi sono stati fatti per la misurazide#o spessore del film, e molti di questi
sono relativi a prove adiabatiche bifase di misc@libirica et al. (2010) descrivono le
principali tecniche per grandi e piccoli canalisht su metodi acustici, elettrici e ottici.
Tra le tecniche ottiche, Hurburt e Newell (1998)ugyparono un tecnica ottica basata sulla
totale rifrazione della luce, tecnica che fu migdia da Shedd e Newell (1998). Takasama
e Hazuku (2000) e Takasama e Kobayashi (2000)makono una tecnica basata sullo
spostamento del fuoco laser per la misurazionendgwdel film liquido. Ong e Thome
(2011) svilupparono un metodo per processare leaignm determinando lo spessore del
film in funzione del numero di pixels. Il metodoetto per I'analisi delle immagini € il
metodo proposto da Donniacuo et al. (2015), attemautilizzo di una high-speed camera,
un sistema di acquisizione e un programma di ajome dati scritto in linguaggio
Matlab. Varie configurazioni riguardo al posizioramo e alla strumentazione sono state
analizzate da Donniacuo et al. (2015) per una ategusualizzazione, e dopo accurate
valutazioni hanno scelto di considerare delle imimaga 1024 x 1024 pixels per avere un
buon compromesso tra qualita dell'immagine e vigmakione di cid che accade. Una

velocita di acquisizione di 2000 frames/s € stamaastata.

7.2.1 Distorsione dellimmagine

Il metodo di Donniacuo et al. (2015) consideraiktaisione dellimmagine dovuta alla
particolare geometria del canale e agli indicifdazione interposti tra camera e canale. Un
semplice ma efficace metodo per conteggiare quistarsione € stata quantificata da Fu
et al. (2009) e applicata a questo metodo. Lo stedfiettuato da Fu et al. (2009) ha
permesso, tramite l'utilizzo di un prisma isoscal® angolo retto combinato ad uno
specchio inclinato a 45, I'ottenimento dell'immagisia frontale che laterale di un canale

scansionato da una camera, correlando in maniddas$acente I'immagine alle leggi della
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rifrazione. Fu et al. (2009) hanno studiato il cdison canale circolare con diametro esterno

di 3 mm e interno da 1.46 mm.

Fig. 123 Sistema di visualizzazione utilizzato da Fu et al. (2009) per la determinazione del fattore di ingrandimento e la
ricostruzione 3-D dell'immagine

Il risultato € che, a causa dei fattori geometeidi rifrazione, I'immagine del diametro
interno del canale catturata dall'immagine € indinall’incirca del 20%(dipendente dal
rapporto tra lo spessore di parete e il raggiamuerispetto alle dimensioni reali. E’ chiaro
che sia necessario avere un fattore, noto comecteadi ingrandimento” o “Enlargment
Factor” per conteggiare la distorsione. Fu et a000) forniscono un metodo molto
semplice basato sulle sole leggi della rifrazidBieconsideri la Fig. 124, doweg,, n;, n,
sono rispettivamente gli indici di rifrazione dalffa, del materiale di cui & composto il
canale e del fluido. Sig, il raggio esterno del canate,l raggio interno del canale. Il
segmento OA delimita la distanza s, che risultareda distanza reale del punto dal centro
del tubo (nello studio caso sara la distanza deiteerficie del film di liquido dal centro del
tubo) mentre OA’ delimita la distanza s’ che riaudssere la distanza visualizzata e quindi

ingrandita sulla camera.
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Axial line normal to
the focal plane

Fig. 124 Schematizzazione dell'ingrandimento dell'immagine per la geometria circolare secondo Fu et al. (2009)

Siano inoltre i1 I'angolo BO, i2 I'angoloA'BO e i3 I'angolo BO. L’angolo i risulta
essere I'angolo di uscita del raggio rispetto alemale del canale esterno. L'angolo i viene
definito dalla relazione:

Sl
i = arcsen <r_> (7.1)

0
Attraverso le leggi della rifrazione:
sini x ny =sinil x n; (7.2)
da cui si ricava I'angolo di incidenza il1. Applicknla regola dei seni al triangolo ac

si ottiene la relazione:

S” ,rO

= 7.3
sinil sin@ (73)

cond =x/2 — il + i. Ottengo la distanza s” che risulta&® il prolungamento del segmento

BC sull'asse trasversale del tubo identificatosmento OF. Applicando nuovamente la

regola dei seni al triangolo OB:

Sll ,rl

(7.4)

sini2 siné@

ottenendo i due angoli i2 e i3:

s''sinf
i2 = arcsin (T) (7.5)

i
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n,sin i2
) (7.6)

i3 = arcsin(
np

da cui otteniamo la distanza s che risulta essatiestanza reale dal centro del tubo:

_ 1;8in i3 77
S= wneriz—3y U7

Fu et al. (2009) descrivono il comportamento dcteali con rapporti @/ (con d spessore

di parete e pari al raggio interno) al variare della distadahcentro del canale.

" df =l
* dir-0.l
10 dfr=0.01

0.8

S 06

0.4

0.0 . L : : .
0.0 02 04 0.6 0.8 1.0

S/,

Fig. 125 Effetto del rapporto tra spessore di parete e raggio interno sull'ingrandimento dell'immagine secondo Fu et al.
(2009)

Come si puo notare in Fig. 125, al diminuire dep@rto tra lo spessore di parete e il raggio
interno, vi & una deviazione sempre maggiore risg@tvalore del 20% di ingrandimento
dellimmagine, che risulta invece per rapporti;dl costante. Nel caso della sezione
sperimentale utilizzata in questa tesi, il rappdrtospessore di parete e raggio interno
risulta essere pari a 0.76. Fu et al. (2009) suggmro di considerare un ingrandimento
costante dell'immagine in un intervallo 0 ¥;s« 0.7, mentre per 5g/superiori vi € una
ingrandimento inferiore dellimmagine, in funziodel rapporto tra spessore di parete e

raggio interno.

7.2.2 Misurazione del canale in vetro

E’ necessario verificare le dimensioni esatte dbbtin vetro borosilicato. Il diametro
nominale interno ed esterno sono rispettivamenden3n e 6 mm, ma dato che la
misurazione del film di liquido necessitera di wtaratezza maggiore, si decide di
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confrontare un pezzo di riferimento con diametroaseiuto con il tubo in vetro tramite un

sistema di visione in Fig. 126.

Fig. 126 Sistema di visualizzazione per il calcolo del diametro interno del tubo

Il pezzo di riferimento € una punta per foraturee@gsamente il codolo della punta) con
diametro nominale 5.83 mm, misurato con calibrotesmale. Tramite un’analisi dei
pixel, si sono considerati tre punti della circoefeza di riferimento. Applicando una
semplice regola geometrica per cui per tre purgspaina e una sola circonferenza, si e
trovato il diametro in pixel del pezzo di riferimen pari a 466 pixel. Il rapporto tra
diametro in millimetri e diametro in pixel portdatonclusione che nellimmagine 1 pixel
=0.01252 mm. Applicando la stessa regola geonaeanche al tubo in vetro e trovandone
il diametro in pixel. Il risultato porta ad un diatro esterno del tubo di 477 pixel,
corrispondente a 5.97 mm (contro i 6 mm dichianmai@ntre il tubo interno risulta essere

pari a 272 pixel, corrispondente a 3.40 mm.

7.2.3 Analisi preliminare delle immagini

Tutte le immagini analizzate sono di dimensioni @28 300 pixel e relative al volo
parabolico. Attraverso Matlab € possibile analizz@mmagine, che risulta essere in scala
di grigi. Questa analisi viene svolta attraversa mnzione di Matlab (‘gradient’) che
permette di misurare il gradiente dei pixels inZione della scala di grigi. Attraverso i
picchi di gradiente (avro gradiente massimo quarekso da un pixel bianco ad uno nero
e viceversa) e conoscendo le dimensioni del diamesterno calcolato in 7.2.2, sara
possibile associare una lunghezza in millimetricgphi pixel. Le immagini acquisite
presentano delle parti illuminate al centro debtdbvute alla rifrazione, mentre altre parti

illuminate adiacenti alle pareti interne che rigoth essere il film di liquido.
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Fig. 127 Immagine relativa al volo parabolico in scala di grigi (1280 x 300) pixels

Fig. 128 Immagine binaria relativa al volo parabolico (1280 x 300) pixels

Dall’analisi effettuata su una singola immaginansiisce I'entita dell'ingrandimento del
diametro interno. In Fig. 129 notiamo come I'eféediella luce rifratta possa causare
confusione sulla determinazione del tubo intermearcdo un raggio visualizzato da

videocamera senza alcun valore effettivo ai filicdgcopo prefissato.

Gradent/Pixels

— — <: Inizio
250 Inizio tubo
<:| tubo esterno

1 interno
200}
‘ Real Observed &
% 4501
/ (0] [0)] : 150 = =
A | \
100
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‘ 5o Fine ) b
interno
T k) <:| tubo
, esterno
2 ) 60 80

-80 -60 -40 20 0
Greyscale Gradient

300

Fig. 129 Metodo per l'identificazione del diametro esterno ed interno tramite I’analisi del gradiente dell'immagine

Il diametro esterno, che non subisce deformaziparmette di calcolare il rapporto
mm/pixel che risulta essere pari a 0.0257 mm/pRehniacuo et al. (2015) suggerisce di
trovare i pixel relativi al diametro interno atteago un deflusso in fase liquida, ma date le

immagini € possibile calcolare il diametro intemtraverso il film di liquido durante il
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deflusso anulare, in cui & presente sia un filmegope e inferiore tramite il quale si
possono identificare le pareti del canale. Calatdeahnumero di pixel del diametro interno,
e moltiplicandoli per il rapporto mm/pixel, si natabito che vi & una discordanza tra quello
visualizzato (pari a circa 4 mm) e quello reald (Bm), incrementandolo circa del 17.5 %,
in accordo con la stima fatta da Fu et al. (20@)me detto in precedenza, I'entita
dell'ingrandimento dipende da rapporto tra spesslofgarete e raggio interno, e risulta
essere pari e costante al 20% solo penitzini a 1. Piu questo rapporto diminuisce minore
e lingrandimento. Questo fatto € dovuto alla dfoae della luce collimata sul vetro.
fatto di conoscere il diametro interno con riframoe senza, € eseguito per verificare che
si stia considerando effettivamente il diametroretbo, e non un raggio rifratto senza
alcuna utilita, che comprometterebbe la misurazitrea volta verificato che il diametro

sia quello corretto, si procede al calcolo dell&gment factor o fattore di ingrandimento.

7.2.4 Fattore di ingrandimento e spessore reale digim liquido

Viene calcolato il fattore di ingrandimento da apgle nella misurazione del film di
liquido tramite il procedimento illustrato in 7.2 Rartendo dal centro ipotetico del tubo, e
considerando rispettivamente gli indici di rifrazéodell’aria, del vetro borosilicato, del
fluido HFE 7000 e il raggio interno ed esternotdélo, si ottiene il grafico in Fig. 130.

2
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Fig. 130 Confronto tra la posizione osservata dal sistema di visualizzazione e quello reale applicando il metodo di Fu et
al. (2009) alla nuova tecnica

La Fig. 130 permette di intuire come l'allargamed®&l'immagine, sia costante lungo
I'asse trasversale del tubo indicato dal segmertonCrig. 124. 1l valore medio ottenuto

risulta essere pari a 1.2476 con una deviaziomelatd della media pari a 0.0018. Questo
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incremento percentuale (24.7%) € maggiore di qulaliametro interno (17.5%) perché
oltre al vetro si considera la rifrazione del ligai Il fattore di ingrandimento(EF) permette

quindi di calcolare lo spessore di film reale, sigre a 0.4 mm, con la seguente formula:

Spessore film apparente[pixel]
EF

Spessore film reale[mm] = * R_pixel (7.8)

| valori degli indici di rifrazione considerati somispettivamente:

* ny, = 1.00 (indice dirifrazione dell’aria)
* ny; = 1.473 (indice di rifrazione del vetro borosilicato)
* n, = 1.248 (indice di rifrazione dell’ HFE 7000 alla temptna di 46°C)

mentreR_pixel risulta essere il rapporto tra millimetri e pixari a 0.0257 mm/pixel.Nei

paragrafi seguenti questa tecnica di misurazion&\definita “nuova tecnica”.

7.3 Metodo di misurazione secondo Le Nguyen et #2016)

Le Nguyen et al. (2016) applicano il modello prapata Méderic et al. (2005) sviluppando
una tecnica basata sulla simulazione delle traietttei raggi che attraversano un tubo (Le
Nguyen et al. (2016) applicano la procedura al inbeetro in borosilicato della sezione di
misura da 3.40 mm considerata in questo studioyiderando la fonte luminosa avente
raggi paralleli fra di loro. Le ipotesi di lavoromso che il film di liquido sia all’interno del
tubo e il deflusso di vapore al centro del tubdraerso questo metodo, viene calcolata
una curva di calibrazione che permette di dedierdita di distorsione all’interno del tubo
interno in funzione degli indici di rifrazione deétro, dell’aria e del fluido presente. Le
Nguyen et al. (2016) ricavano la curva di caliboaai per il canale da 3.4 mm con fluido
HFE-7000 descritta in Fig. 131:
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Fig. 131 Curva di calibrazione secondo Le Nguyen et al. (2016) per il tubo in vetro borosilicato da 3.4 mm

Si nota un ingrandimento dell'immagine per spessopieriori a 0.2 mm, ma per spessori
inferiori a 0.2 mm si nota una riduzione dello sme anziché un ingrandimento. Questo
fatto era stato previsto da Fu et al. (2009) pesspri molto piccoli, il quale ingrandimento
rispetto alle dimensioni reali si sarebbe ridottaianinuire dello spessore del film. I

confronto tra le due curve é rappresentato in F3§:

X Ray Tracing /
Nuova Tecnica / 2
d

SPESSORE DEL FILM APPARENTE [mm]
\

7z

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1 1,2 1,4 16
SPESSORE DEL FILM REALE [mm]

Fig. 132 Confronto tra il nuovo metodo di misurazione e la curva di calibrazione secondo Le Nguyen et al. (2016)
applicate al tubo in vetro borosilicato da 3.38 mm
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Fig. 133 Particolare per spessori di film inferiori a 0.5 mm nel confronto tra il nuovo metodo di misura e la curva di
calibrazione secondo Le Nguyen et al. (2016) applicate al tubo in vetro borosilicato da 3.38 m

La curva di calibrazione secondo Le Nguyen et28)16) considera un ingrandimento tra
il (20+24)% per spessori di liquido nell'interval{@.6+0.4) mm, stima compatibile con il
risultato ottenuto da Fu et al. (2009). Ad uno spes del film apparente di 0.35 mm
lingrandimento si riduce al 15% mentre a 0.2 mnb% circa. Per spessori del film,
apparente inferiori a 0.2 (a circa 0.18 mm) il fdiriquido risulta avere una riduzione fino

al 70 % con spessori del film apparente intornolan@m.

7.4 Tecniche di rilevazione del profilo del film

Le tecniche di misurazione affrontate nei due ssadio due:

» Misurazione del film liquido attraverso una singwtanagine (Le Nguyen et al.
(2016));
» Misurazione del film liquido su piu immagini e madiritmetica (applicata alla

nuova tecnica).

La prima tecnica é utilizzata da Le Nguyen et 2016), e consiste nella misurazione del
film liquido in una immagine lungo la direzione @$s, determinando dei contorni e
associandovi dei colori diversi nel caso di contdella fase vapore, fase liquida e regioni
di vapore e liquido. In Fig. 134 si nota il contorttella fase liquida in verde e la regione di
liquido in blu. Con il colore rosso si caratterinpale altre parti illuminate presenti

nell'immagine.
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Fig. 134 Determinazione dei contorni e delle regioni di liquido secondo Le Nguyen et al. (2016)
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Fig. 135 Determinazione del profilo del film liquido inferiore e superiore secondo Le Nguyen et al. (2016)

o
N
o
=]
o
Sl =
oS

Per determinare lo spessore del film di liquidajetierminano i pixel che costituiscono la
parete inferiore e superiore del tubo, ottenendmpesizione tramite un interpolazione dei
pixel rilevati, e calcolando per differenza la dista dei contorni di liquido dalla parete, si
determina lo spessore definito “apparente” del fliquido. Questa operazione viene
eseguita per ogni pixel lungo la direzione asqjdlmmagine in Fig. 134 € di dimensioni
300 x 1200 pixel) attraverso un algoritmo svilugpet Matlab. Calcolato il rapporto per
individuare la correlazione tra millimetri e pixa, applicando la curva di calibrazione
calcolata in 7.3, si individua lo spessore defififeale” del film liquido. L’interpolazione
per la determinazione delle pareti interne del telm@cessaria perche le zone in cui non e
presente film di liquido non permettono la deteraainone del pixel in cui la parete interna

€ presente.

La seconda tecnica di rilevazione € stata appliahéanuova tecnica. Si analizzano piu
immagini misurando lo spessore del film di liquislo una determinata posizione lungo
I'asse del tubo, mantenuta fissa, analizzando iogmiagine tramite la funzione “gradient”

in Matlab. Essendo I'immagine in scala di griginj@insioni 300 x 1280 pixel), si analizza
il gradiente in un determinato intervallo di pixelcui si suppone essere presente il film di
liquido, calcolando tramite differenza tra il pixatlle pareti del tubo interno e del pixel
dove si verifica il picco di gradiente (dove ilrilliquido inizia), lo spessore del film

osservato. Per trovare lo spessore del film reapichera 'Equazione 7.8. Il gradiente
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del pixel e utilizzato perché in scala di grigiiguido appare molto piu chiaro rispetto alle

pareti del tubo, avendo cosi un contrasto molteagtee di facile rilevazione.

Gradient/Pixels

— —_— €m  inizio tubo esterno

{:l Inizio tubo interno

2 e — 4@ Pipfilo film liquido
N €®m Fine tubo interno

250} 1
——  4{mm Fine|tubo esterno

300 1 £ L
-80 -60 -40 =20 0 20 40 60 80 100
Greyscale gradient

Fig. 136 Determinazione del profilo del film di liquido con la nuova tecnica di misura

Come si puo notare dalla Fig. 136, le pareti irdedel tubo sono difficilmente
visualizzabili sia sulla parte superiore che splate inferiore. La determinazione delle
pareti € stata possibile solamente analizzandmealgsumagini in cui vi fosse sia un film
di liquido superiore che inferiore. In particolasenota una zona d’ombra tra la regione di
liquido e la parete inferiore a causa della rifoaa. Una volta calcolato lo spessore reale
su piu immagini, viene effettuata una media aritoagper la determinazione dello spessore
medio del film liquido. Per la determinazione dgb@reti interne vengono determinati i
pixel in ogni immagine, che risultano essere pduiiavalore costante per la maggior parte
delle immagini a meno di qualche pixel di scostamelovuto principalmente a vibrazioni

meccaniche agenti sull'impianto.

7.5 Confronto dei modelli di misurazione con modeilin letteratura

Le nuova tecnica viene ora confrontata con dei tigoi@senti in letteratura. 1 modelli
selezionati per il calcolo del film sono il modetloCavallini et al. (2002) che utilizza la
formula di Kosky e Staub (1971) per la determinagidello spessore di liquido secondo
'Equazione 7.9:

6ty
6= —Mp2-5 (7.9

@), %

con.
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Re,\ %5
6t = (T) per Re, < 1145 (7.10)

8% = 0.0504Re,”/® per Re, > 1145 (7.11)

Altro modello utilizzato per il confronto per il kkalo del film liquido e quello di El Hajal-
Thome et al. (2003) tramite il quale e possibil&caare lo spessore del film tramite
'Equazione 6.25. Lintervallo di tempo utilizzatell'analisi € tra 2 e 5 secondi in funzione
del fatto che le immagini fossero state acquisil®@0 frames o 400 frames. Si € inoltre
riscontrato che un tempo di analisi maggiore a ¢oiséi non comporta una sensibile
modifica dello spessore del film di liquido medealcolato come media aritmetica sul
numero di immagini. La temperatura di saturaziomewdte le prove e stata tenuta costante

a circa 46°C.
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Fig. 137 Confronto tra valori calcolati con la nuova tecnica e i valori trovati con la formula suggerita da El Hajal-Thome
et al. (2003)
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Fig. 138 Confronto tra valori calcolati con la nuova tecnica e i valori trovati con la formula suggerita da Cavallini et al.

(2002)

Nel confronto tra i valori calcolati con la nuoehica e le Fig. 137,138 si nota una

concordanza migliore con i valori suggeriti dal ratbal di ElI Hajal-Thome et al. (2003)

rispetto ai valori suggeriti da Cavallini et al0(@) . Dal confronto dei due modelli, si

nota una divergenza notevole nella consideraziefie dpessore di film liquido ai piu

bassi titoli di vapore. Questa divergenza tra lwe@umenta al diminuire della velocita

di massa, come si nota dalle Fig. 139 e Fig. 140.
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Fig. 139 Confronto dello spessore del film in funzione del titolo di vapore a G=100 kg/(m*2 s) secondo El Hajal-Thome
et al. (2003) e Cavallini et al. (2002)
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Fig. 140 Confronto dello spessore del film in funzione del titolo di vapore a G=200 kg/(m*2 s) secondo El Hajal-Thome
et al. (2003) e Cavallini et al. (2002)

Il modello di El Hajal-Thome et al. (2003) in FIg38, sembra calcolare in maniera migliore
lo spessore del film di liquido a bassi titoli dapore rispetto a Cavallini et al. (2002)
ipotizzando in maniera piu realistica che peritoblto bassi (compresi tra 0.01 e 0.05 per
le velocita di massa considerate in questo stugliquindi vicini al regime di deflusso
monofase liquido, lo spessore del film di liquida gari almeno alla meta del diametro del
tubo, cosa che in Cavallini et al. (2002) non vigrizzata. In Fig. 137, si nota un buon
accordo per le velocita di massa G100 e G125 cdkabn la nuova tecnica, molto vicini
alla curve considerate da El Hajal-Thome et al0O8®0con errori assoluti compresi tra il 3
e il 14% per titoli di vapore compresi tra 0.38.43) Per la velocita di massa G70 si nota
un buon accordo per il titolo di vapore x=0.29 @rore assoluto del 7%, mentre per il
titolo di vapore x=0.16 si ottiene una sottostirefialspessore del film di liquido con errore
assoluto pari al 33%. Lo spessore del liquido tésaksere sottostimato per le velocita di
massa G150 e G170 con errori rispetto al modellk88&o e del 137%. Applicando la
curva di calibrazione secondo Le Nguyen et al. §2@bli spessori di film liquido trovati
si ottengono i valori in Fig. 141, dove i vengoramfrontati i valori calcolati con la nuova
tecnica e quelli calcolati con la curva di caliboae di Le Nguyen et al (2016). L’errore
assoluto a G70 rispetto ai valori previsti da Ejddtdahome et al. (2003) risulta essere
guello piu elevato, con errore variabile tra il 18% 53% mentre per G100 I'errore risulta
essere compreso tra il 10% e il 24%. Errori asspiotto bassi per le portate piu alte G125
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e G150, che risultano avere errore assoluto rispatente del 14% e del 7%. Errore pari
al 41% risulta per G170.
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Fig. 141 Confronto tra i valori trovati con la nuova tecnica e i valori calcolati con la curva di calibrazione secondo Le
Nguyen et al. (2016) con modello di El Hajal-Thome et al. (2003)

Nel confronto in Fig. 141, notiamo come i valoricmdati con la curva di calibrazione

risultino piu elevati rispetto a quelli calcolatircla nuova tecnica, dovuto al fatto che il
fattore di ingrandimento si riduce al diminuireldedpessore. E’ necessario specificare
che si e considerato un modello che permette dotak su un intervallo molto ampio di
diametri lo spessore del film di liquido, quindi gtrori sono da considerarsi come una

divergenza rispetto ad un film di liquido ipotizaat
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8.CONCLUSIONI

Nella prima parte di questa tesi si e effettuata descrizione dell’impianto utilizzato per

il calcolo dei coefficienti di scambio in condensesee nelle sezioni di diametro 3.38 mm e
0.96 mm, insieme alla sezione per lo studio dedlelipe di carico in condensazione da 0.96
mm. In sezione di misura da 3.38 mm con fluido apeo R134a, viene effettuata una
riduzione dei dati con verifiche preliminari supeesenza di impurezze, sulla presenza di
incondensabili e delle perdite di calore verso béente con lo scopo di evitare rilevazioni
errate di temperatura e pressione, insieme ad amazone delle termocoppie di parete
per tenere in considerazione la resistenza tergétaame. Il tutto € eseguito dopo una
accurata calibrazione degli strumenti descrittagaglitolo 3. Prima di eseguire i test in
condensazione, e stata fatta un’analisi in deflnsspofase liquido calcolando i numeri di
Nusselt insieme ai coefficienti di scambio termis@ sperimentali che teorici, trovando
un buon accordo con la correlazione di Gnielintkia volta analizzati tutti i valori in
monofase liquido, si sono eseguiti i test per \akii coefficienti di scambio termico in

condensazione. Si e visto come i coefficienti aulayem con I'aumentare delle velocita di
massa a G:100,150,2§§; e alllaumentare del titolo di vapore. Un’evidedipendenza
dalla differenza di temperatura tra saturazionaretg € stata riscontrata per la velocita di
massa G:SQH%. Oltre all'analisi del coefficiente in funzioneldé&olo di vapore, della

velocita di massa e della differenza di temperatliisaturazione e parete, gli effetti della
variazione dei titoli nei settori, le temperaturedie dell'acqua e della portata d’acqua sono
stati studiati. Il valore di incertezza estesa nmaaglel coefficiente di scambio termico é
del 7.9% con indice di confidenza del 95.4%, melatiacertezze medie estese variano dal
3 al 5% per tutte le velocita di massa considefeante i test in condensazione sono stati
acquisiti dei video tramite High Speed Camera alava delle condizioni operative e si
sono analizzati i regimi di deflusso che si sondfieati, con un’analisi il piu possibile
oggettiva. | regimi di deflusso riscontrati sondutg, stratificato, stratificato ad onde e
anulare e vengono confrontati con delle mappe pteseletteratura. | regimi di deflusso
visualizzati hanno un buon accordo con le mapye Hiajal et al. (2003) e Cavallini et al.
(2002), con alcune discordanze nelle zone di tzaorse. Vengono poi descritti nel capitolo
6 alcuni modelli presenti in letteratura per ilazdb dei coefficienti di scambio termico e
confrontati con i coefficienti di scambio termigoesimentali. Tra i modelli implementati,
guello di Cavallini et al. (2006) modificato con haova correlazione di Suliman et al.
(2009) e il modello di Cavallini et al. (2002) peesano i migliori accordi tra coefficienti
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sperimentali e calcolati. Si e poi analizzato ingmrtamento del propilene nelle sezioni da
0.96 mm per lo studio dello scambio termico e de#iedite di carico. Una volta verificata
la corretta calibrazione degli strumenti di miswala presenza del solo propilene

nell'impianto, si sono eseguiti i test in condensae nella sezione di misura per lo scambio
termico. | risultati ottenuti a velocita di massaiabili nell'intervallo 100 +1OO%]% sono

stati confrontati nel capitolo 6 con i modelli CHwva et al. (2006), Shah et al. (2009),
Moser et al. (1998); quest'ultimo risulta stimareegtio i valori sperimentali del
coefficiente di scambio termico. Per quanto rigaaitccomportamento del propilene dal
punto di vista delle perdite di carico in sezio@e0d96 mm, si & verificato in primo luogo
che le perdite di carico rilevate dagli strumentrahte deflusso monofase siano coerenti
con le correlazioni presenti in letteratura, comeellg di Blasius, Churchill e Hagen
Poiseuille, sia in deflusso di liquido che vapdsea volta fatta le verifica, si sono eseguiti
i test a vari titoli di vapore, mantenendo le canuhi di adiabaticita lungo la sezione di
misura. | risultati sperimentali sono stati contadnnel capitolo 6 con il modello di Del
Col et al. (2013), ottenendo un buon accordo catlliqealcolati. Il flesso della curva delle
perdite di carico a velocita elevate, tipico dadhocarburi, &€ stato riscontrato. Questo
comportamento € dovuto alla bassa densita deldiqaiegli idrocarburi che porta al
distacco di gocce di liquido durante il deflussoomseguente trascinamento da parte del
vapore, aumentandone la densita, con conseguelatelelagradiente di pressione. Nel
capitolo 7 é stata proposta una nuova tecnica slirazione dello spessore di film liquido
relativa alla sezione di misura da 3.38 mm, basatstudi teorici secondo Fu et al. (2009)
e sulla tecnica di Donniacuo et al. (2015). Le igmiaanalizzate sono quelle riferite alla
sezione in vetro borosilicato per la visualizzaeidel regime di deflusso effettuate durante
una campagna di voli parabolici. A causa dellaipaldre geometria del canale e degli
indici di rifrazione, i raggi vengono deviati entimagine risulta deformata, quindi viene
implementato un programma in linguaggio Matlab lfmralisi delle immagini che tiene
conto di questa deformazione secondo lo studiaid@tRal. (2009). Viene descritta anche
la curva di calibrazione per determinare I'entiédlaldistorsione secondo Le Nguyen et al.
(2016), calcolata attraverso una simulazione dggirdeformati dalla geometria e dagli
indici di rifrazione. La nuova tecnica basata suefwal. (2009) ha dimostrato di essere
efficace per spessori superiori a 0.4 mm se cotdtorcon il metodo di Le Nguyen et al.
(2016), mentre presenta errori via via piu elewtidiminuire dello spessore. Viene

proposto un confronto tra le due tecniche di miora e i modelli presenti in letteratura
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come Cavallini et al. (2002) e El Hajal-Thome et(2D03) per la determinazione dello
spessore del film liquido. Per le basse velocitendssa analizzate, El Hajal-Thome et al

(2003) ha mostrato il miglior accordo con i datesmentali.
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