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1 Risultati attesi

e Analisi dei dati sperimentali ricavati dai test condotti sullimpianto EMOTICONS;

e Interpretazione fisica dei risultati ottenuti dalle analisi dei dati;

e \Verifica della predicibilita del coefficiente di scambio termico e delle perdite di carico
in regime di ebollizione in convezione forzata allinterno di mini e micro-canali,
mediante correlazioni e modelli empirici esistenti.

e Esecuzione di un trattamento ad hoc sulle superfici di scambio, allo scopo di
aumentarne la rugosita.

e Verifica dellaumentata capacita di scambio degli evaporatori trattati e confronto delle
curve di ebollizione satura con i valori relativi agli evaporatori non trattatati.



2 Risultati ottenuti

e Selezione di alcuni modelli empirici adatti alla predizione del coefficiente di scambio
termico e delle perdite di carico all'interno dei canali.

e Validazione sperimentale del metodo utilizzato per i trattamenti superficiali
effettuato allo scopo di aumentare i siti di nucleazione del vapore e, dunque, il valore
del coefficiente di scambio complessivo all'interno dello scambiatore alettato.

e QOttenimento di una correlazione empirica di predizione del coefficiente di scambio
termico valida sui dati sperimentali.

| sistemi di raffreddamento bifase hanno la potenzialita di sostituire gli attuali sistemi di
raffreddamento migliorandone lefficienza complessiva e portando alla comunita intera
notevoli vantaggi in termini di risparmio energetico e di uso efficiente dell'energia. Per
ottenere tali risultati & perd imprescindibile comprenderne il comportamento e saperne
prevedere il funzionamento



3 Prodotti attesi

e Reportriassuntivo dellattivita, contenente:
o Grafici per la descrizione delle prestazioni delle correlazioni e dei modelli
disponibili in letteratura provati sui dati sperimentali;
o Discussione sulle prestazioni della nuova correlazione di scambio termico
sviluppata.



4 Prodotti sviluppati

e Reportriassuntivo dellattivita, contenente:

o Grafici per la descrizione delle prestazioni delle correlazioni e dei modelli
disponibili in letteratura provati sui dati sperimentali;

o Discussione sulle prestazioni della nuova correlazione di scambio termico
sviluppata;

o Validazione sperimentale del metodo utilizzato per i trattamenti superficiali
effettuato allo scopo di aumentare i siti di nucleazione del vapore e, dunque, il
valore del coefficiente di scambio complessivo allinterno dello scambiatore
alettato.



5 Analisi degli scostamenti su attivita e risultati

Non sono stati riscontrati scostamenti dalle attivita previste dal capitolato.



6 Sintesidelle attivita svolte

E stata svolta un‘attivita di ricerca atta a modellizzare lo scambio termico e le perdite di
carico in regime di ebollizione in convezione forzata all'interno di scambiatori alettati. E stato
inoltre svolto un lavoro di approfondimento della letteratura scientifica riguardante gli effetti
della ridotta dimensione dei canali sullo sviluppo dell'ebollizione, sui regimi di flusso e sul
coefficiente di scambio termico, oltreché sulle perdite di carico del sistema studiato. E stato
provato e messo a punto, mediante prove ripetute, un trattamento superficiale
dellevaporatore allo scopo di aumentare la rugosita delle superfici di scambio, aumentando
conseguentemente la superficie di intimo contatto tra fluido e parete riscaldata ed al
contempo anche il numero dei siti di nucleazione delle bolle di vapore. | dati riguardanti le
prestazioni di scambio termico degli evaporatori trattati sono poi stati analizzati e comparati
a quelli degli evaporatori non trattati, per evidenziarne l'aumentata efficienza. Diversi modelli
empirici sono infine stati testati per entrambi gli evaporatori per verificarne l'applicabilita e
l'accuratezza.



7 Dettaglio delle attivita svolte

7.1 Interpretazione fisica dei risultati sperimentali ottenuti

Dai dati sperimentali raccolti durante la campagna di test condotti sullimpianto EMOTICONS,
e emerso il seguente andamento del coefficiente di scambio termico

Two phase htc Dh 1.15 mm

5000 4

. e P=2bar
.ﬁ. & P=3bar
4000 1 - *°¢ e P=4dbar
.
*e .:..".
z %% g Jeo ®
~ 3000 . . * .
4 - [ ] L *h
E . s ., ¢
= .8
= 2000 - * . A R
** -’
1000 v, 2
-
. » o
T T T T T
-01 0 1 02 03

Figura 1: Coefficienti di scambio termico sperimentali al variare della pressione
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Figura 2: Coefficienti di scambio termico sperimentali in funzione della portata specifica

Dai grafici riportatiin Figura 1ed in Figura 2 si possono fare le sequenti osservazioni:

e |l coefficiente di scambio termico aumenta primariamente allaumentare della
pressione di saturazione;

e A parita di pressione il coefficiente di scambio termico aumenta allaumentare del
titolo termodinamico, per poi diminuire;

e A parita di pressione e di titolo, il coefficiente di scambio termico aumenta
allaumentare della portata specifica G all'interno del canale;

e Nellevaporatore con diametro idraulico minore, il coefficiente di scambio termico
e inferiore rispetto a quello coni canali piu larghi;
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Tali osservazioni possono essere fisicamente interpretate come seqgue:

1. AUMENTO DEL COEFFICIENTE DI SCAMBIO TERMICO ALLAUMENTARE DELLA
PRESSIONE E DEL TITOLO

E un risultato noto nella letteratura scientifica del settore ed & riscontrato in quasi
tutti gli esperimenti condotti in apparati simili a quello oggetto di studio. Il fenomeno
puo essere interpretato valutando I'andamento dellenergia specifica assorbita dal
fluido durante la transizione di fase. Infatti tale quantita & esprimibile come:

q

—_ =X . h

m out ‘fg

In cui si vede come 'energia specifica aumenta allaumentare del titolo. Tuttavia
esiste una limitazione al titolo massico di uscita dovuta all'instaurarsi della crisi
termica, che nei mini-canali avviene principalmente per dryout delle pareti.
Infatti, allaumentare della quantita di vapore circolante, diminuisce
rispettivamente la quantita di liquido e, considerando che & l'evaporazione di
guest'ultimo a contatto con la parete a sottrarre il calore, quando il film di
liguido diviene troppo sottile, esso puo discostarsi totalmente dalla parete,
venendo trascinato via dal vapore sotto-forma di droplets. Tale evento conduce
ad una ciclica e progressivamente piu perdurante asciugatura delle pareti del
canale, determinandone il surriscaldamento. |l parametro importante per
determinare l'effettiva quantita di vapore allinterno del canale ¢ la frazione di
vuoto a, che, nellipotesi di equilibrio dinamico delle fasi, coincide con il titolo
volumetrico x,, . Riscrivendo l'energia specifica assorbita in funzione del titolo
volumetrico, si ricava lespressione:

i hfg
m 1+ (1 — xvlimite) . (,D_g>_1
Xvlimite Pr

Assegnando come valore di soglia del titolo volumetrico 0.8 e 0.9, e
diagrammando I'andamento dellenergia specifica assorbita in funzione della
pressione per il fluido R245fa, si ottiene il sequente andamento (Figura 3).
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Energia specifica assorbita dal fluido R245fa
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Figura 3: Andamento dell'energia specifica assorbita da un flusso bifase diabatico

Dai grafici si vede come allaumentare della pressione, I'energia specifica dapprima
aumenti (prevale leffetto dellaumentata densita del vapore), per poi raggiungere un
massimo e diminuire in prossimita della pressione critica (prevale la riduzione del
calore latente di evaporazione). Questo andamento giustifica i risultati ottenuti
sperimentalmente.

2. AUMENTO DEL COEFFICIENTE DI SCAMBIO TERMICO ALLAUMENTARE DELLA
PORTATA SPECIFICA

Anche questo e un fenomeno in linea con quanto documentato in letteratura, e si
giustifica considerando il coefficiente di scambio termico in flow boiling come la
somma di una componente dovuta alla pura ebollizione e di una dovuta alla convezione
forzata delle due fasi. Quest'ultima e legata alla velocita di flusso e quindi alla portata
specifica G di refrigerante circolante nei canali;

3. EFFICIENZANELLIMPIEGO DELLA SUPERFICIE ALETTATA

L'evaporatore a mini-canali con diametro idraulico maggiore presenta i maggiori
coefficienti di scambio termico, in quanto a parita di potenza termica smaltita e di
temperature alla base, presenta una minore superficie di contatto. Cio significa che
tale superficie € impiegata con una maggiore efficienza termica. Per giustificare tale
fenomeno, l'evaporatore a multicanale e stato studiato facendo le sequenti ipotesi:

e Uniformita di flusso termico sulla base inferiore (a contatto con il
riscaldatore);

e Distribuzione uniforme della portata all'interno dei canali;

e Conducibilita termica costante ed uniforme del metallo costituente
l'evaporatore;

12



e |l coefficiente di scambio termico varia in modo mono-dimensionale lungo il
canale, ma & uniforme sulle tre pareti di una sezione trasversale dello
stesso;

e | e pareti verticali del canale si comportano come alette di raffreddamento
con estremita adiabatica;

Ne consegue che la temperatura non e uniforme sulle tre pareti del canale, bensi presenta
una distribuzione simile a quella riportata nella Figura 4 sottostante.

qr 69 771 Max

68 20

63 80

I 6160
59 677 Min

Figura 4:Distribuzione della temperatura su una superficie alettata riscaldata uniformemente dalla base

Inoltre il coefficiente di scambio termico in regime di ebollizione a basso titolo di
vapore e proporzionale al flusso termico e cio € coerente con il fatto che esso si
maggiore nellevaporatore con minore superficie complessiva (essendo quest'ultimo
sottoposto a flussi termici mediamente piu elevati). Con le ipotesi sopra elencate, si
puo calcolare un coefficiente sperimentale di scambio termico che sia in accordo con
la teoria dell'alettatura, risolvendo la sequente equazione

Qnetta
(Abase esposta T Natetta (htC) ' Aalettatura) ' ATwall i

—htc=0

7.2 Effetti della dimensione del canale sullo scambio termico

Per dimensioni ridotte dei canali, la tensione superficiale tende a richiudere ad anello il film di
liguido che si forma a contatto con la parete, evitando che crei una stratificazione delle fasi
dovuta alla gravita. Questo porta ad avere una minor dipendenza dallorientamento
(orizzontale o verticale del flusso) ed in generale a dipendere poco dal campo gravitazionale (i
mini e micro-canali sono spesso studiati per applicazioni spaziali in cui la gravita & assente).
Inoltre i possibili regimi di flusso si riducono in numero allo slug-flow e all'annular flow, in
quanto le bolle tipiche del regime bubbly vengono precocemente confinate dalle parteti del
canale ed assumono una forma oblunga.
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7.3 Predizione del coefficiente di scambio termico

7.3.1

7.3.2

Cooper

Per bassi titoli l'effetto della convezione forzata sul coefficiente di scambio termico
complessivo e molto modesto rispetto al contributo della nucleazione. Una
correlazione molto semplice ed efficace per la predizione del coefficiente di scambio
in pool boiling, tenendo traccia delleffetto della rugosita superficiale e la correlazione
di Cooper, la quale e funzione principalmente della massa molare del fluido M e della
pressione ridotta p,.
0.12-0.091-In (=2

Tpo

hyg =55 M~%%-q"7 - [~Log,o(p,)] ™" - p,

Bertsch et al.

Per titoli considerevoli, leffetto della nucleazione non e piu predominante, ma
progressivamente viene inibito e sostituito dal meccanismo della convezione forzata
monofase nel film di liquido. Una correlazione valida per un vasto range di fluidi e di
diametri idraulici € quella di Bertsch, in cui vengono adeguatamente mediati anche i
due contributi del liquido e del vapore.

htp =hyg - (1—x) + [hconvf (1—x)+x- hconvg] [1480- (x? —x°) -6

In cui hyg rappresenta il contributo della nucleazione (stimato con lequazione di
Cooper), mentre heony £ g rappresentano i contributi rispettivamente della convezione

del liquido e del vapore stimati mediante la correlazione di Hausen. Co € invece il
numero di confinamento.

Dp
0.0668— “RefoPTs

K
heonv = 25| 3.66 + . 7
h 1+0.04-(-L-Reo-Pry)

o o)

7.3.3 Tranetal.

Nello studio di Tran et al. & stato osservato che ad elevati surriscaldamenti di parete, il
meccanismo prevalente e la nucleazione, indipendentemente dal titolo.

-0.4
hep = (8.4-10°%) - Wey,*® - Bo%® - <z—f>
g
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Da notare che il contributo dominante della nucleazione € evidenziato dalla
proporzionalita di h rispetto a Bo%® (Bo ¢ il Boiling number direttamente proporzionale
al flusso termico), similmente a quanto accade nella correlazione di Cooper.

7.3.4 Liand Wu

Li e Wu hanno invece riscontrato una soglia pari a 200 per la grandezza Bd - Re;*>. Al di
sotto di questa soglia il coefficiente di scambio termico e fortemente dipendente dalla
dal fattore Bd - Re,*®

| risultati del calcolo dei coefficienti di scambio termico mediante le correlazioni sopra
elencate sono riportati nei grafici sottostanti Figura 5 e Figura 6, suddivisi per singolo

evaporatore.
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Figura 5: Diagrammi di comparazione delle prestazioni delle correlazioni nellevaporatore alettato con diametro idraulico di
1.15 mm
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Evaporatore con D, =2.09mm
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Figura 6: Diagrammi di comparazione delle prestazioni delle correlazioni nell'evaporatore alettato con diametro idraulico di

2.09 mm

7.4 Correlazione empirica valida per gli evaporatori studiati

Dai dati sperimentali si e visto che il coefficiente di scambio termico risulta fortemente
dipendente dal flusso termico e pressoché indipendente dalla portata massica. E stata quindi
messa a punto la sequente correlazione empirica per considerare leffetto combinato del
flusso termico e del diametro idraulico dei canali.
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Bo

0.58
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Nuova Correlazione Empirica

Evaporatore con D, =1.15mm
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7.5 Andamento della caduta di pressione
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Figura7: Scatter Plot della correlazione empirica ricavata

La caduta di pressione totale allinterno di un canale in ebollizione € funzione del titolo e della
frazione di vuoto, oltreché della portata specifica. Da un punto di vista prettamente torico, la
caduta di pressione dovrebbe essere in prima istanza proporzionale al titolo ed al quadrato
della portata specifica, e secondariamente dovrebbe diminuire allaumentare della pressione.
A parita di portata specifica, dovrebbe essere inoltre inversamente proporzionale al diametro
idraulico del canale. In Figura 8 viene riportato 'andamento sperimentale del AP in ebollizione
satura, a diverse portate specifiche.
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Figura 8: Andamento della caduta di pressione sulla sezione di prova nel canale con diametro idraulico di 1.15 mm (a sinistra)

e di 2.09 mm (a destra)

In particolare esistono due metodi principali per stimare il gradiente di pressione in regime di
ebollizione a flusso:

Modello Omogeneo: |e fasi liquida ed aeriforme vengono considerate in equilibrio
termodinamico (ovvero sia in equilibrio termico che in equilibrio dinamico). Con
questa semplificazione le velocita del liquido e dellaeriforme sono uguali, e la
frazione di vuoto a coincide con il titolo volumetrico x, . Un'ulteriore
semplificazione puo essere effettuata considerando la viscosita equivalente del
flusso bifase pari a quella del solo liquido (approssimazione di Owens). In questo
modo il moltiplicatore bifase & solo funzione del titolo e del rapporto tra le densita
delliquido e del vapore (quindi della pressione).

(o1 —py)
PiPg

G* L
2-p; Dy

APbifase =G*-

Xour (1= pg)) _

'xout+flo'<1+ 2 0
g

Modello a fasi separate: il liquido ed il vapore non sono in equilibrio dinamico e
dunque la frazione di vuoto differisce dal titolo volumetrico e va calcolata secondo
2 2
Pr " Xout (1- xout)
APbifase = _<

opportuni modelli.
_ 1)
P1 \Pg " Xout (1 - aout)

Nella trattazione che seque si € utilizzato il modello di Zivi per calcolare la
frazione di vuoto e quello di Friedel per calcolare le perdite di carico per attrito.

GZ
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Figura 9: Diagrammi di comparazione metodi di predizione delle cadute di pressione in regime bifase, nellevaporatore con
diametro idraulico 1.15 mm

Evaporatore con D, =2.09mm
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Figura 10: Diagrammi di comparazione metodi di predizione delle cadute di pressione in regime bifase, nell'evaporatore con
diametro idraulico 2.09 mm

7.6 Trattamento superficiale

E stato eseguito un trattamento galvanico della superficie di alluminio degli evaporatori, allo
scopo di aumentarne la rugosita superficiale e di creare un maggior numero di cavita agenti
da centri di nucleazione delle bolle di vapore. Il risultato atteso e pertanto quello di ridurre il
surriscaldamento di parete necessario allo sviluppo ed al distacco delle bolle e di garantire
pertanto un incremento del coefficiente di scambio termico. Tale trattamento rimuove inoltre
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'anodizzazione (se presente sulle superfici trattate) riducendo lo spessore dello strato di
ossido protettivo.

Figura 11:Dettaglio del fondo del canale prima e dopo il trattamento galvanico

Dalle immagini precedenti si vede lincremento del numero di cavita (di forma irregolare)
presenti all'interno del canale. In particolare si puo notare come a seqguito del trattamento non
siano piu visibili i passaggi della fresa cilindrica che nellevaporatore non trattato formano dei
pattern ciclici. La rugosita superficiale per una lavorazione CNC standard é di circa 3.2 um,
quindi tale valore viene preso come riferimento per la rugosita degli evaporatori non trattati.
La rugosita superficiale degli evaporatori che hanno subito il trattamento puo essere stimata
otticamente paragonando la dimensione in pixel delle immagini ottenute ad una grandezza
nota come ad esempio la larghezza del canale.

Dimensione Pori:
~60 - 80 pm

] Scala: ~ 2.5 pm/pixel | * ¢

~ 5.5 mm/pixel
Dimensione pori:
~ 50 -80 pm
~ 25 -50 pm

Figura 12:Dettaglio delle cavita e stima delle dimensioni della bocca dei crateri
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7.7 Effetti del trattamento sul coefficiente di scambio e sulla caduta di
pressione

Come evidenziato dalle curve sottostanti (Figura 13), il trattamento galvanico riduce
notevolmente il ATy, di ebollizione a parita di flusso termico. Questo comporta un aumento
del coefficiente di scambio termico indipendentemente dai valori di pressione e di portata
specifica testati. Infatti il cluster di punti sperimentali relativi agli evaporatori trattati si trova
interamente a sinistra di quello relativo agli evaporatori non trattati.

Curve di ebollizione satura con e senza trattamento

Evaporatore con D, =1.15mm Evaporatore con D, =2.09mm
- sse e o - et % o
30 1 30 4
~ et o - se 00 we o
25 A J
o we ¢ S Lol e 0 W ebee
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v v
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2 0] w» o0 000 . " PO X
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) )
T < o e @ c “»* ete N o
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*® ¢ * * LR 4
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Figura 13: Curve di ebollizione satura con e senza trattamento

Si puo inoltre evincere come il trattamento superficiale, oltre ad incrementare il coefficiente
di scambio termico, ne riduca anche la suscettibilita agli altri parametri quali la pressione ed il
flusso di massa, infatti i punti in blu sono tra loro molto piu ravvicinati di quelli verdi. Per
quanto riguarda l'effetto del trattamento sulla caduta di pressione, si riporta nella Figura 14
sottostante 'andamento del AP in funzione del titolo termodinamico medio.
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Figura 14: Influenza del trattamento superficiale sulle cadute di pressione

Nonostante l'aumentata rugosita comporti (in regime turbolento) un aumento del fattore di
attrito, dai grafici sottostanti si evidenzia invece che le cadute di pressione in funzione del

titolo non sono particolarmente influenzate dal trattamento. Questo fatto si

giustifica

considerando che il numero di Reynolds del liquido allinterno del canale € molto basso e
pertanto il regime di flusso del film liquido € di tipo laminare, cui corrisponde un fattore di

attrito indipendente dalla rugosita superficiale.
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8 Contributo delle eventuali consulenze alle attivita sopra descritte

Non sono state utilizzate all'interno della LA.
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9 Pubblicazioni scientifiche

E’" in fase di predisposizione un ulteriore articolo scientifico relativo ai risultati della Linea di
attivita LA 3.17, da presentare in un prossimo Convegno nazionale o da sottoporre ad una
rivista scientifica.
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10 Eventi di disseminazione

Non ci sono stati ad oggi eventi di disseminazione.
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	 AUMENTO DEL COEFFICIENTE DI SCAMBIO TERMICO ALL’AUMENTARE DELLA PRESSIONE E DEL TITOLO 


	 
	È un risultato noto nella letteratura scientifica del settore ed è riscontrato in quasi tutti gli esperimenti condotti in apparati simili a quello oggetto di studio. Il fenomeno può essere interpretato valutando l’andamento dell’energia specifica assorbita dal fluido durante la transizione di fase. Infatti tale quantità è esprimibile come: 𝑞̇𝑚̇=𝑥𝑜𝑢𝑡∙ℎ𝑓𝑔 
	 
	In cui si vede come l’energia specifica aumenta all’aumentare del titolo. Tuttavia esiste una limitazione al titolo massico di uscita dovuta all’instaurarsi della crisi termica, che nei mini-canali avviene principalmente per dryout delle pareti. Infatti, all’aumentare della quantità di vapore circolante, diminuisce rispettivamente la quantità di liquido e, considerando che è l’evaporazione di quest’ultimo a contatto con la parete a sottrarre il calore, quando il film di liquido diviene troppo sottile, esso 
	 𝑞̇𝑚̇=ℎ𝑓𝑔1+(1−𝑥𝑣𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑒𝑥𝑣𝑙𝑖𝑚𝑖𝑡𝑒)∙(𝜌𝑔𝜌𝑓)−1 
	 
	Assegnando come valore di soglia del titolo volumetrico 0.8 e 0.9, e diagrammando l’andamento dell’energia specifica assorbita in funzione della pressione per il fluido R245fa, si ottiene il seguente andamento (). 
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	Figure
	Figura 3: Andamento dell'energia specifica assorbita da un flusso bifase diabatico 
	Dai grafici si vede come all’aumentare della pressione, l’energia specifica dapprima aumenti (prevale l’effetto  dell’aumentata  densità del vapore), per poi raggiungere un massimo e diminuire in prossimità della pressione critica (prevale la riduzione del calore latente di evaporazione). Questo andamento giustifica i risultati ottenuti sperimentalmente. 
	 
	2.
	2.
	2.
	 AUMENTO DEL COEFFICIENTE DI SCAMBIO TERMICO ALL’AUMENTARE DELLA PORTATA SPECIFICA 


	Anche questo è un fenomeno in linea con quanto documentato in letteratura, e si giustifica considerando il coefficiente di scambio termico in flow boiling come la somma di una componente dovuta alla pura ebollizione e di una dovuta alla convezione forzata delle due fasi. Quest’ultima è legata alla velocità di flusso e quindi alla portata specifica G di refrigerante circolante nei canali; 
	 
	3.
	3.
	3.
	 EFFICIENZA NELL’IMPIEGO DELLA SUPERFICIE ALETTATA 


	L’evaporatore a mini-canali con diametro idraulico maggiore presenta i maggiori coefficienti di scambio termico, in quanto a parità di potenza termica smaltita e di temperature alla base, presenta una minore superficie di contatto. Ciò significa che tale superficie è impiegata con una maggiore efficienza termica. Per giustificare tale fenomeno, l’evaporatore a multicanale è stato studiato facendo le seguenti ipotesi: 
	•
	•
	•
	 Uniformità di flusso termico sulla base inferiore (a contatto con il riscaldatore); 

	•
	•
	 Distribuzione uniforme della portata all’interno dei canali; 

	•
	•
	 Conducibilità termica costante ed uniforme del metallo costituente l’evaporatore; 


	•
	•
	•
	 Il coefficiente di scambio termico varia in modo mono-dimensionale lungo il canale, ma è uniforme sulle tre pareti di una sezione trasversale dello stesso; 

	•
	•
	 Le pareti verticali del canale si comportano come alette di raffreddamento con estremità adiabatica; 


	Ne consegue che la  temperatura non è uniforme sulle tre pareti del canale, bensì presenta una distribuzione simile a quella riportata nella  sottostante. 
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	Figure
	Figura 4:Distribuzione della temperatura su una superficie alettata riscaldata uniformemente dalla base 
	  
	Inoltre il coefficiente di scambio termico in regime di ebollizione a basso titolo di vapore è proporzionale al flusso termico e ciò è coerente con il fatto che esso si maggiore nell’evaporatore con minore superficie complessiva (essendo quest’ultimo sottoposto a flussi termici mediamente più elevati). Con le ipotesi sopra elencate, si può calcolare un coefficiente sperimentale di scambio termico che sia in accordo con la teoria dell’alettatura, risolvendo la seguente equazione 
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	7.2 Effetti della dimensione del canale sullo scambio termico 
	 
	Per dimensioni ridotte dei canali, la tensione superficiale tende a richiudere ad anello il film di liquido che si forma a  contatto con la parete, evitando che crei una stratificazione delle fasi dovuta alla gravità. Questo porta ad avere una minor dipendenza dall’orientamento (orizzontale o verticale del flusso) ed in generale a dipendere poco dal campo gravitazionale (i mini e micro-canali sono spesso studiati per applicazioni spaziali in cui la gravità è assente). Inoltre i possibili regimi di flusso si
	 
	7.3 Predizione del coefficiente di scambio termico 
	 
	7.3.1 Cooper 
	Per bassi titoli l’effetto della convezione forzata sul coefficiente di scambio termico complessivo è molto modesto rispetto al contributo della nucleazione. Una correlazione molto semplice ed efficace per la predizione del coefficiente di scambio in pool boiling, tenendo traccia dell’effetto della rugosità superficiale è la correlazione di Cooper, la quale è funzione principalmente della massa molare del fluido M e della pressione ridotta  
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	7.3.2 Bertsch et al. 
	Per titoli considerevoli, l’effetto della nucleazione non è più predominante, ma progressivamente viene inibito e sostituito dal meccanismo della convezione forzata monofase nel film di liquido. Una correlazione valida per un vasto range di fluidi e di diametri idraulici è quella di Bertsch, in cui vengono adeguatamente mediati anche i due contributi del liquido e del vapore. 
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	In cui hNB rappresenta il contributo della nucleazione (stimato con l’equazione di Cooper), mentre hconv f,   g rappresentano i contributi rispettivamente della convezione del liquido e del vapore stimati mediante la correlazione di Hausen. Co è invece il numero di confinamento. 
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	7.3.3 Tran et al. 
	Nello studio di Tran et al. è stato osservato che ad elevati surriscaldamenti di parete, il meccanismo prevalente è la nucleazione, indipendentemente dal titolo. 
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	Da notare che il contributo dominante della nucleazione è evidenziato dalla proporzionalità di h rispetto a 0.6 ( è il Boiling number direttamente proporzionale al flusso termico), similmente a quanto accade nella correlazione di Cooper. 
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	7.3.4 Li and Wu 
	Li e Wu hanno invece riscontrato una soglia pari a 200 per la grandezza 𝐵𝑑∙𝑅𝑒𝑙0.5. Al di sotto di questa soglia il coefficiente di scambio termico è fortemente dipendente dalla dal fattore 𝐵𝑑∙𝑅𝑒𝑙0.5 
	I risultati del calcolo dei coefficienti di scambio termico mediante le correlazioni sopra elencate sono riportati nei grafici sottostanti  e , suddivisi per singolo evaporatore. 
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	Figure
	Figura 5: Diagrammi di comparazione delle prestazioni delle correlazioni nell’evaporatore alettato con diametro idraulico di 1.15 mm 
	 
	Figure
	Figura 6: Diagrammi di comparazione delle prestazioni delle correlazioni nell’evaporatore alettato con diametro idraulico di 2.09 mm 
	 
	7.4 Correlazione empirica valida per gli evaporatori studiati 
	Dai dati sperimentali si è visto che il coefficiente di scambio termico risulta fortemente dipendente dal flusso termico e pressoché indipendente dalla portata massica. È stata quindi messa a punto la seguente correlazione empirica per considerare l’effetto combinato del flusso termico e del diametro idraulico dei canali. 
	 ℎ=𝑘𝑓𝐷ℎ∙1.71∙107(𝐿𝑐ℎ𝐷ℎ⁄)2.45∙𝐵𝑜0.58 
	 
	Figure
	Figura 7: Scatter Plot della correlazione empirica ricavata 
	 
	7.5 Andamento della caduta di pressione  
	La caduta di pressione totale all’interno di un canale in ebollizione è funzione del titolo e della frazione di vuoto, oltreché della portata specifica. Da un punto di vista prettamente torico, la caduta di pressione dovrebbe essere in prima istanza proporzionale al titolo ed al quadrato della portata specifica, e secondariamente dovrebbe diminuire all’aumentare della pressione. A parità di portata specifica, dovrebbe essere inoltre inversamente proporzionale al diametro idraulico del canale. In  viene ripo
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	Figure
	Figura 8: Andamento della caduta di pressione sulla sezione di prova nel canale con diametro idraulico di 1.15 mm (a sinistra) e di 2.09 mm (a destra) 
	In particolare esistono due metodi principali per stimare il gradiente di pressione in regime di ebollizione a flusso: 
	 
	•
	•
	•
	 Modello Omogeneo: le fasi liquida ed aeriforme vengono considerate in equilibrio termodinamico (ovvero sia in equilibrio termico che in equilibrio dinamico). Con questa semplificazione le velocità del liquido e dell’aeriforme sono uguali, e la frazione di vuoto   𝛼  coincide con il titolo volumetrico 𝑥𝑣 . Un’ulteriore semplificazione può essere  effettuata considerando la viscosità equivalente del flusso bifase pari a quella del solo liquido (approssimazione di Owens). In questo modo il moltiplicatore b


	∆𝑃𝑏𝑖𝑓𝑎𝑠𝑒=𝐺2∙(𝜌𝑙−𝜌𝑔)𝜌𝑙𝜌𝑔∙𝑥𝑜𝑢𝑡+𝑓𝑙𝑜∙(1+𝑥𝑜𝑢𝑡2∙(𝜌𝑙−𝜌𝑔)𝜌𝑔)∙𝐺22∙𝜌𝑙∙𝐿𝐷ℎ 
	 
	•
	•
	•
	 Modello a fasi separate: il liquido ed il vapore non sono in equilibrio dinamico e dunque la frazione di vuoto differisce dal titolo volumetrico e va calcolata secondo opportuni modelli.  


	 ∆𝑃𝑏𝑖𝑓𝑎𝑠𝑒=𝐺2𝜌𝑙(𝜌𝑙∙𝑥𝑜𝑢𝑡2𝜌𝑔∙𝛼𝑜𝑢𝑡+(1−𝑥𝑜𝑢𝑡)2(1−𝛼𝑜𝑢𝑡)−1)+𝑓𝑙𝑜∙𝐺22𝜌𝑙∙𝐿𝐷ℎ∙1𝑥𝑜𝑢𝑡∙∫Φ𝑙𝑜2𝑥𝑜𝑢𝑡0∙𝑑𝑥 
	Nella trattazione che segue si è utilizzato il modello di Zivi per calcolare la frazione di vuoto e quello di Friedel per calcolare le perdite di carico per attrito. 
	 
	 
	Figure
	Figura 9: Diagrammi di comparazione metodi di predizione delle cadute di pressione in regime bifase, nell’evaporatore con diametro idraulico 1.15 mm 
	 
	Figure
	Figura 10: Diagrammi di comparazione metodi  di predizione delle cadute di pressione in regime bifase, nell’evaporatore con diametro idraulico 2.09 mm 
	 
	7.6 Trattamento superficiale 
	È stato eseguito un trattamento galvanico della superficie di alluminio degli evaporatori, allo scopo di aumentarne la rugosità superficiale e di creare un maggior numero di cavità agenti da centri di nucleazione delle bolle di vapore. Il risultato atteso è pertanto quello di ridurre il surriscaldamento di parete necessario allo sviluppo ed al distacco delle bolle e di garantire pertanto un incremento del coefficiente di scambio termico. Tale trattamento rimuove inoltre 
	l’anodizzazione (se presente sulle superfici trattate) riducendo lo spessore dello strato di ossido protettivo. 
	 
	 
	Figure
	Figura 11:Dettaglio del fondo del canale prima e dopo il trattamento galvanico 
	 
	Dalle immagini precedenti si vede l’incremento del numero di cavità (di forma irregolare)  presenti all’interno del canale. In particolare si può notare come a seguito del trattamento non siano più visibili i passaggi della fresa cilindrica che nell’evaporatore non trattato formano dei pattern ciclici. La rugosità superficiale per una lavorazione CNC standard è di circa 3.2 m, quindi tale valore viene preso come riferimento per la rugosità degli evaporatori non trattati. La rugosità superficiale degli evap
	 
	 
	Figure
	Figura 12:Dettaglio delle cavità e stima delle dimensioni della bocca dei crateri 
	 
	 
	7.7 Effetti del trattamento sul coefficiente di scambio e sulla caduta di pressione 
	Come evidenziato dalle curve sottostanti (), il trattamento galvanico riduce notevolmente il ∆𝑇𝑠𝑎𝑡 di ebollizione a parità di flusso termico. Questo comporta un aumento del coefficiente di scambio termico indipendentemente dai valori di pressione e di portata specifica testati. Infatti il cluster di punti sperimentali relativi agli evaporatori trattati si trova interamente a sinistra di quello relativo agli evaporatori non trattati.  
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	Figure
	Figura 13: Curve di ebollizione satura con e senza trattamento 
	Si può inoltre evincere come il trattamento superficiale, oltre ad incrementare il coefficiente di scambio termico, ne riduca anche la suscettibilità agli altri parametri quali la pressione ed il flusso di massa, infatti i punti in blu sono tra loro molto più ravvicinati di quelli verdi. Per quanto riguarda l’effetto del trattamento sulla caduta di pressione, si riporta nella  sottostante l’andamento del ∆P in funzione del titolo termodinamico medio. 
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	Figure
	Figura 14: Influenza del trattamento superficiale sulle cadute di pressione 
	Nonostante l’aumentata rugosità comporti (in regime turbolento) un aumento del fattore di attrito, dai grafici sottostanti si evidenzia invece che le cadute di pressione in funzione del titolo non sono particolarmente influenzate dal trattamento. Questo fatto si  giustifica considerando che il numero di Reynolds del liquido all’interno del canale è molto basso e pertanto il regime di flusso del film liquido è di tipo laminare, cui corrisponde un fattore di attrito indipendente dalla rugosità superficiale. 
	8 Contributo delle eventuali consulenze alle attività sopra descritte 
	Non sono state utilizzate all'interno della LA. 
	9 Pubblicazioni scientifiche 
	E’ in fase di predisposizione un ulteriore articolo scientifico relativo ai risultati della Linea di attività LA 3.17, da presentare in un prossimo Convegno nazionale o da sottoporre ad una rivista scientifica. 
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