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1. Einleitung

Ungeféhr in 60% aller Warmeiibertrager in der Industrie finden Phasenumwandlungen statt
(Bakke (1997)). Davon nehmen Kondensations- und Verdampfungsprozesse den groiten Anteil
ein. Bei den Kondensationsprozessen ist die Riickflusskondensation eine Sonderform. Dampf
und Kondensat werden im Gegenstrom gefiihrt. Diese ist nicht so weit verbreitet, wie die
Fihrung im Gleichstrom. Dies liegt daran, dafl eine Aufrechterhaltung des Gegenstroms nur
in engen Grenzen des Dampf- und Kondensatmassenstroms gelingt. Ist die Stromung des
Kondensats nicht mehr nur schwerkraftkontrolliert, sondern beginnen Scherkréfte an der Fil-
moberfliche an Bedeutung zu gewinnen, so kommt es zum so genannten Fluten, also der teil-
weisen oder volligen Zerstorung des Gegenstrom zu Gunsten eines Gleichstroms von Dampf
und Fliissigkeit.

Der Gegenstrom der Phasen bietet jedoch auch Vorteile, wie in Abschnitt 1.1 dargestellt wird.

Genauso wie in der Gleichstromkondensation und den einphasigen Anwendungen lésst sich
auch bei der Riickflusskondensation die verstiarkte Verwendung von kompakten Plattenwér-
meiibertragern erkennen, in denen die Stromungskanéle stark von der Rohrform abweichen.
Diese Arbeit soll deswegen nicht nur einen allgemeinen Beitrag zur verlésslicheren Auslegung
von Riickflusskondensatoren leisten, sondern durch die Untersuchung von Rechteckkanélen
Erkenntnisse zum Einfluss der Geometrie schaffen. Messungen in einem Apparat mit vie-
len Kanélen sind fiir diese Art von grundlegenden Untersuchungen nicht geeignet, denn die
grundlegenden Phénomene werden durch Verteilungseffekte iiberlagert. Alle Messungen in
dieser Arbeit finden deswegen in einem Einzelkanal statt. Das Verstédndnis der grundlegenden
Phénomene in einem Einzelkanal ist die Voraussetzung fiir das Verstédndnis eines Apparats
mit vielen Stréomungskanélen.

1.1. Anwendung der Riickflusskondensation

Die Rickflusskondensation wird gerade dann eingesetzt, wenn die besonderen Vorteile einer
Gegenstromfiihrung gegeniiber den Nachteilen tiberwiegen.

In vielen Aufsdtzen iiber Riickflusskondensation wird die Anwendung in Destillationskolonnen
erwahnt, z.B. Thonon (1998). Der Kondensator am Kopf der Kolonne wird dabei nicht als ex-
terner Apparat ausgefiihrt, sondern in den Kopf integriert. Neben den gesparten Materialkos-
ten wirkt sich der schwach unterkiihlte Kondensatriicklauf und die zusétzliche Trennwirkung
positiv auf die Kosten der Kolonne aus.

In der Tieftemperaturtechnik werden Kiihlmedien sehr geringer Temperatur benétigt. Zur
Kalteerzeugung muss technische Arbeit aufgewendet werden. Eine héhere Kondensatriicklauf-
temperatur bedeutet eine Reduktion der aufzuwendenden technischen Arbeit. Riickflusskon-
densatoren werden nicht nur in Destillationskolonnen integriert, sondern als Vorbehandlung
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1.1. Anwendung der Riickflusskondensation

oder Nachbehandlung des zu trennenden Gemisches genutzt Lucadamo u.a. (1987). Bakke
(1997) stellte eine Ubersicht einiger Patente aus der Tieftemperaturtechnik zusammen. Ins-
besondere bei der Deethanisierung und Demethanisierung in der petrochemischen Industrie
und der Vor- und Nachbehandlung bei der Herstellung von fliissigem Erdgas (NLG) wird
die Riickflusskondensation eingesetzt. Ein Patent aus dem Jahre 2002 der Linde AG Howard
u.a. (2002) listet als Anwendungen die Abtrennung von Stickstoff und Helium aus Erdgas,
die Produktion von fliissigem Methan, die Reinigung von Synthesegas, die Abtrennung von
Olefinen aus Raffenerieabgasen und die Trennung von Kohlenwasserstoffgemischen auf.

In industriellen Anwendungen der Tieftemperaturtechnik hat sich die Anwendung von Plat-
tenwdrmetibertragern als Riickflusskondensatoren durchgesetzt (Fiirst (1989)). Kompakte La-
mellenwémetibertrager kombinieren die Vorteile der Gegenstromfiihrung, wie sie auch bei
Rohrbiindelwarmeiibertragern bestehen, mit dem Vorteil einer héheren Flachendichte. Der
Begriff Lamellenwérmetibertrager soll hier synonym fiir die englische Bezeichnung "plate-fin
heat exchanger” gebraucht werden. Die Stromungskanéle eines plate-fin Plattenwarmetiber-
tragers werden aus Platten gebildet, die durch Langsrippen miteinander verbunden sind. Die
wellenférmigen Rippenstrukturen stabilisieren den Stréomungskanal und tragen zur Wéarme-
ibertragung bei. Die Stromungskanéle haben einen rechteckigen Querschnitt oder besitzen
eine je nach Rippentyp geschwungene Form, sie weichen jedenfalls stark vom kreisférmigen
Querschnitt eines Rohres ab.

Patente aus den Jahren 2000, Matsuo u.a. (2000) und 2008 Hecht u. Schuhbeck (2008),
zeigen, dass weiterhin an Neuentwicklungen von Riickflusskondensatoren gearbeitet wird. In
Matsuo u.a. (2000) wird eine Neuentwicklung der Stromungsfiihrung innerhalb des Lamel-
lenwirmeiibertragers dargestellt, die eine gleichméafiger verteilte Riickflusskondensation und
eine bessere Ausnutzung der sensiblen Warme des Kithlmediums erméglicht. Patent Hecht u.
Schuhbeck (2008) zeigt die Verwendung eines geloteten Plattenwérmeiibertragers, der in ei-
nem Druckbehélter eingebaut ist. Die Erfindung betrifft eine Fiihrungseinrichtung fiir Dampf
und Kondensat am Boden des Wéarmeitibertragers, die Fluteffekte vermindern helfen soll.

Trotz dieser Anwendungen der Riickflusskondensation auch in engen rechteckigen Strémung-
kanédlen sind jedoch nur wenige verdffentlichte Forschungsergebnisse insbesondere iiber La-
mellenwérmeiibertrager als Riickflusskondensatoren zu finden (Souidi u. Bontemps (2003),
Usyukin u. Aleksandrov (1975), Urban u.a. (1997)), was darauf schliefen ldsst, dass viel
Wissen in den Firmen verbleibt (siehe 1.3).

Weitere Anwendungsgebiete der Riickflusskondensation umfassen die Temperierung von Gas
Tanks durch die Totalkondensation der aufsteigenden Dampfe (Knock-back Condenser), die
Abtrennung von leicht fliichtigen Komponenten aus Abgasstromungen zur Einhaltung der
jeweils giiltigen Emissionsgrenzwerte (VOC recovery) und die Abtrennung von Inertgas (Vent
Condenser).

In der Kernenergie ist die Riickflusskondensation wichtig fiir Sicherheitsanalysen und Stor-
fallszenarien. In Druckwasserreaktoren muss gewahrleistet sein, dass nach einer Abschaltung
die abklingende Reaktorleistung im Dampferzeuger abgefiihrt werden kann. Insbesondere bei
einem Leck im Druckwassersystem (loss-of-coolant accident, LOCA) wird einzig durch Riick-
flusskondensation im Dampferzeuger die Restenergie des Reaktors abgefiihrt.

Die Vorteile der Riickflusskondensation lassen sich wie folgt zusammenfassen (ESDU (1989)):

o zusatzlicher Rektifiziereffekt
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1.2. Zielsetzung und Losungsansatz

o sehr geringe Kondensatunterkiithlung und damit Einsparung von Energiekosten

¢ unerwiinschte Komponenten mit niedrigem Siedepunkt bleiben im Dampf oder werden
dem Kondensat entzogen und kénnen oben am Austritt entfernt werden.

e Inertgase werden vom Dampf getrennt, nach oben gespiilt und kénnen dadurch besser
entfernt werden (self-venting).

e Material und Montagekosten werden eingespart, da in der Destillationstechnik ein sol-
cher Kondensator in den Kopf einer Kolonne integriert und nicht als separater Apparat
betrieben wird.

Nachteile ergeben sich durch...
e ... die Notwendigkeit der Unterschreitung der Flutgrenze

e ... die durch das Fluten notwendige groflere Anzahl an Kondensatorrohren

... das frithere Erreichen des Flutens bei groflen Inertgasanteilen (Flutgrenze bezogen
auf den reinen Dampfmassenstrom)

... die Moglichkeit einer Massenstrom-Ungleichverteilung zwischen einzelnen Kondensa-
torrohren, teilweise bedingt durch den geringen Druckverlust in den Rohren

.. zusétzlich nétige Einrichtungen, die der thermischen Ausdehnung der Rohre Rech-
nung tragen

1.2. Zielsetzung und Losungsansatz

In Riickflusskondensatoren muss das Fluten vermieden werden, deswegen muss dem eintreten-
den Dampf eine grofle Querschnittsfliche zur Verfiigung stehen. Im Fall der Rohrbiindelkon-
densatoren, bei denen der Dampf und das Kondensat im Inneren der Rohre stromt, ist also
ein Betrieb von vielen parallelen Rohren notwendig und entsprechend grof3 sind die Apparate
und kostenintensiv die Herstellung.

Der Warmeitibergang bei der Riickflusskondensation in Rohren kann durch die richtige Rohr-
neigung verbessert werden. Dies wurde bereits von Fiedler anhand von Experimenten mit dem
Kéltemittel R134a im Rohr nachgewiesen (Fiedler u. Auracher (2004a)). Dabei verschiebt sich
zusdtzlich die Flutgrenze zu héheren Dampfgeschwindigkeiten. Es kann also bereits eine Ver-
kleinerung des Kondensators erreicht werden, wenn dessen Rohre zwischen 30° und 45° zur
Horizontalen geneigt werden.

Kompakte Plattenapparate sind in Anwendungen mit flissigen Medien bei gleicher Leistungs-
fahigkeit meist kleiner und kostengiinstiger als Rohrbiindel. Es liegt also nahe, das Potential
dieser Apparate bei der Riickflusskondensation zu erforschen. Die Strémungskanéle in kom-
pakten Wéarmeiibertragern weichen aber oft von der Rohrform ab.

Die Untersuchungen von Fiedler werden deswegen in dieser Arbeit auf die Rechteckgeome-
trie erweitert. Insbesondere die Verbesserung des Warmeiibergangs durch Schrégstellen des
rechteckigen Kanals wird experimentell untersucht und modelliert. Ziel ist es, zu einer physika-
lisch logischen Deutung der Messungen zu gelangen und zu verstehen, welche physikalischen
Mechanismen den Wérmeiibergang bei der Riickflusskondensation dominieren. Es ist dann
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1.2. Zielsetzung und Losungsansatz

namlich moglich, die geometrischen Gegebenheiten so zu gestalten, dass der Warmeiibergang
gegeniiber dem Rohr weiter verbessert wird.

Auch das Fluten wird in dieser Arbeit im Rechteckkanal experimentell untersucht. Eine Ver-
schiebung des Flutpunkts zu héheren Dampfgeschwindigkeiten wirkt sich direkt auf die not-
wendige Querschnittsfliche am Eintritt des Kondensators aus und ermoglicht den Bau kom-
pakterer Apparate. Zusammen mit den Ergebnissen zum Wéarmeiibergang entstehen Grund-
lagen fiir die Auslegung und den Betrieb von kompakten Riickflusskondensatoren.

Zur Erweiterung der Ergebnisse auf andere Stoffeigenschaften werden auch Versuche mit dem
Kaltemittel R123 und mit Wasser durchgefiihrt.

Wie in den Anwendungsbeispielen deutlich geworden ist, wird die Riickflusskondensation oft
fiir Gemischkondensation und die Auftrennung von Gemischen verwendet. In dieser Arbeit
wird eine Mischung aus R134a und R123 untersucht und das Kondensationsverhalten in Rohr
und Rechteckkanal gegeniibergestellt. Auf Grund des zusétzlichen Stofftransportwiderstands
in der Gasphase ergibt sich hier ein vollig anderes Verhalten als bei der Reinstoffkondensation.

Fiir den Warmeiibergang von Reinstoffen im Rohr und im Rechteckkanal und von Gemischen
werden mathematische Modelle formuliert, um die theoretischen Grundlagen mit den expe-
rimentellen Ergebnisse vergleichen zu kénnen. Die Interpretation der experimentellen und
theoretischen Ergebnissen liefert dann Hinweise auf die physikalischen Mechanismen bei der
Riickflusskondensation in engen Kanélen.

Im folgenden Abschnitt wird der Stand der Forschung kurz dargestellt. Danach werden zu-
néchst die Grundlagen zu den mathematischen Modellen erldutert. Dabei wird im Kapitel
Filmkondensation zunéchst das Modell fiir den glatten ebenen Kondensatfilm erldutert, das
Grundlage fir die Modellierung des Warmeiibergangs ist. In den weiteren Abschnitten wird
auf die Abweichungen von dieser Theorie zum Beispiel durch die Bildung von Wellen auf dem
Kondensatfilm und auf das Phdnomen Fluten eingegangen. Es folgt die analytisch-theoretische
Betrachtung der Vorgénge bei der Riickflusskondensation im Kapitel 3. Im Abschnitt ,Model-
lierung des Flutens“ werden vor allem empirische Ansétze fiir die Beschreibung der Flutgrenze
dargestellt. Es folgt dann die Darstellung der Modellierungsmethodik fiir den Wéarmetiber-
gang im Rechteckkanal (Abschnitt 3.2) und im Rohr (Abschnitt 3.3). Hier wird anschaulich
gezeigt, auf welcher Bahn die Kondensatteilchen stromen und welche Auswirkungen diese auf
den Wéarmeiibergang hat. Im letzten Abschnitt des Kapitels wird das Modell fiir die Gemisch-
kondensation erlautert, das aus gekoppelten Warme- und Stoffiibergangsgleichungen besteht,
die durch Iteration gelost werden miissen.

Es folgt im Kapitel 4 die Beschreibung der experimentellen Untersuchungen bestehend aus den
Abschnitten Versuchsanlage, Messstrecken, Versuchsdurchfiihrung, Fehlerbetrachtung und
Datenauswertung.

Im Kapitel 5 werden zunéchst die Warmeiibergangsmessungen und danach die Simulations-
ergebnisse und der Vergleich beider Untersuchungen dargestellt. Es zeigte sich, dass der Nei-
gungswinkel auch im Rechteckkanal einen Einfluss auf den Wéarmeiibergang hat und der
Vergleich zwischen Experiment und Modell verdeutlicht den Grund. Im Abschnitt Charak-
teristik des Flutens in engen Rechteckkanélen werden die experimentellen Ergebnisse zum
Fluten beschrieben.

In dhnlicher Reihenfolge zeigt das Kapitel 6 dann die Ergebnisse der Untersuchung des Kélte-
mittelgemisches R134a/R123. Zunéchst werden die experimentellen Ergebnisse dargestellt
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1.3. Stand der Forschung

und dann der Vergleich mit der Simulation. Es wird deutlich, dass die Anwendung der
Filmtheorie den gekoppelten Wérme- und Stoffiibergang im Kanal unterschétzt.

Im Anschluss an die Ergebniskapitel folgt eine Zusammenfassung und der Ausblick auf wei-
terfithrende Arbeiten.

1.3. Stand der Forschung

Obwohl berippte Plattenwarmeiibertrager in der Tieftemperaturtechnik als Riickflusskonden-
satoren weit verbreitet sind, wird in der offenen Literatur wenig dariiber berichtet.

Urban u.a. (1997) beschreiben Untersuchungen zur Berechnung eines industriellen berippten
Plattenapparats (Plate & Fin) als Riickflusskondensator. Der so genannte Dephlegmator soll
Ethylen aus einem Gasgemisch abtrennen. Sie berichten, dass es notwendig sei, den gekoppel-
ten Wérme- und Stofftransport zu beriicksichtigen, stellen das Modell aber nicht im Detail
dar.

In einer Studie von Usyukin u. Aleksandrov (1975) werden die Vorteile eines Plate & Fin
Apparats bei der Herstellung von technischem Sauerstoff dargestellt. Der Riickflusskonden-
sator wird hier als Kondensator mit zusétzlichem Trennwirkung genutzt. Dadurch kann der
Energiebedarf bei der Sauerstoffherstellung geméifl dieser Studie um 20-25% gesenkt werden.

Souidi u. Bontemps (2003) beschreiben ebenfalls die Nutzung berippter Plattenapparate als
Riickflusskondensatoren. Sie nutzen feuchte Luft als Testfluid und ermitteln den Feuchtegehalt
der austretenden Luft bei verschiedenen Leistungen. Sie nutzen die Filmtheorie zur Model-
lierung der Kondensation und erreichen eine gute Ubereinstimmung mit den Messwerten. Sie
geben aber auch an, dass keine vollstéandige Kondensatbenetzung in den Rechteckkanélen des
Plattenapparats stattgefunden hat.

In einer der nuklearen Energietechnik zuzuordnende Studie untersuchten Lee u.a. (2006)
die Riickflusskondensation von Wasserdampf bei Normaldruck in einem U-Rohr. Sie geben
an, dass der Warmeiibergang im Riickflussbereich des U-Rohrs gut mit der klassischen Nus-
selttheorie beschrieben werden kann. Nur bei hoheren Kondensat-Reynoldszahlen wird der
Wiérmeiibergang von der Nusselttheorie unterschétzt. Es wurden keine anderen Fluide oder
Kanalgeometrien untersucht. Meyer u. a. (2014) untersuchten die Kondensation von R134a in
einem Rohr mit dem inneren Durchmesser 8,38 mm. Sie untersuchten sowohl Abwérts- als
auch Aufwértsstromung bei verschiedenen Neigungswinkeln. Kondensat und Dampf strémten
dabei immer gemeinsam in eine Richtung, so dass der Fall Riickflusskondensation nicht erfasst
wurde.

Gross u. Philipp (2006); Gross u.a. (2002) fithrten eine 2001 begonnene Studie (Thumm u. a.
(2001), Thumm (2000)) zum Einfluss der gasseitigen Schubspannungen auf den Wérmeiiber-
gang bei Riickflusskondensation in einem vertikalen Rohr mit dem Durchmesser 28mm weiter.
Die neuen Ergebnisse zeigen, dass bei sehr kleinen Reynoldszahlen des Kondensats der Warme-
iibergang bei einer Steigerung der Schubspannung verschlechtert wird. Bei hoheren Reynolds-
zahlen tritt eine Verbesserung durch das Auftreten von Wellen auf der Filmoberfliche auf.
Mit steigenden Prandtl-Zahlen nimmt dieser Effekt zu. Der Einfluss der Wechselwirkungen
an der Phasengrenze wurde bereits von Chen u.a. (1987) in einer Korrelation beriicksich-
tigt und dort mit leicht ermittelbaren Parametern modelliert, wobei Gross u. Philipp (2006)
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1.3. Stand der Forschung

die Dampfschubspannung zur Modellierung heranziehen, die nicht direkt ermittelbar ist. Es
wurden keine Durchmesservariationen oder andere Kanalgeometrien untersucht, so dass die
Ubertragung der Ergebnisse auf Kanile mit kleinem Durchmesser nicht méglich ist.

Pantzali u.a. (2008) haben ebenfalls eine Erweiterung ihrer Studien (Mouza u.a. (2002),
Mouza u.a. (2005) ) zum Flutpunkt bei adiabater Wasser-Luft Strémung in einem Glasrohr
mit dem Durchmesser 7mm durchgefiihrt. In den neuen Ergebnissen werden die verschiedenen
Flutmechanismen weiter untersucht und die Form und Beschaffenheit der Wellen im Konden-
satfilm als Erklarung herangezogen. Trotz gleichem Durchmesser der Messstrecke bleibt die
Diskrepanz zwischen den adiabaten und den vorliegenden Kondensationsmessungen bestehen.
Bei den adiabaten Messungen sind die Gas- und Fliissigkeitsmassenstréome nicht miteinander
gekoppelt. Bei Kondensationsmessungen kann der Kondensatmassenstrom maximal so grofl
wie der Dampfmassenstrom werden. In den Experimenten von Mouza et al. und auch an-
deren adiabaten Flutpunktmessungen in der Literatur wurden gegeniiber dem Dampf um
den Faktor 50 hohere Fliissigkeitsmassenstrome verwendet, wodurch eine vollig andere Zwei-
phasenstruktur im Rohr erzeugt und ein Vergleich mit Kondensationsmessungen erschwert
wird.

Deendarlianto u.a. (2005) haben eine Studie zum Fluten bei adiabaten Zweiphasenstromun-
gen erstellt. Der direkte Vergleich mit Kondensationsmessungen ist auch hier aus obigem
Grund fragwiirdig. Weiterhin korrelieren Deendarlianto et al. ihre Messergebnisse mit ge-
messenen Wellenparametern, die einen Vergleich mit anderen Messdaten bei denen die Wel-
lenparameter fehlen schwer machen. Sie geben auch den Einfluss des Neigungswinkels zur
Horizontalen an. Die scheinbare Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt ist bei 45° am ho6chsten,
wobei nur Winkel von 30°, 45° und 60° vermessen wurden. In ihrer Korrelation berticksichti-
gen sie den Neigungswinkel in der Froudezahl der Fliissigkeit mit g - sinfl. Allerdings ist die
Froudezahl kein wichtiger Einflussparameter ihrer Korrelation und man muss davon ausgehen,
dass der eigentliche Einfluss des Neigungswinkels in den Wellenparametern verborgen ist.

Fiedler u. Auracher (2004a); Fiedler (2003) untersuchten die Riicklaufkondensation in einem
engen geneigten Rohr von 7mm Durchmesser. Es wurden Untersuchungen mit den Reinstoffen
R134a und Wasser bei verschiedenen Neigungswinkeln und Durchflussraten durchgefiihrt.
Sie stellten fest, dass der Warmeiibergang im senkrechten Fall am geringsten ist und dass
bei Neigungswinkeln zwischen 30 und 45° eine deutliche Steigerung erreicht werden kann.
Die Flutversuche in der gleichen Versuchsanordnung ergaben, dass auch der Flutbeginn mit
kleinerem Neigungswinkel zu hoheren Gasgeschwindigkeiten verschoben wird.

Die Unterstiitzung der Forschung durch Computer ist heute nicht mehr wegzudenken. Die
vorhandenen Simulationswerkzeuge sind auch wichtige Hilfsmittel in Planung und Betrieb
von verfahrenstechnischen Anlagen geworden. Riickflusskondensatoren lassen sich mit den
Programmen Chemcad (Chemstations Inc.), HTFS (Aspentech Inc.) und Xist (Heat Transfer
research Incorporation, HTRI) berechnen. Dabei ist allen Programmen gemeinsam, dass nur
Rohrbiindelwérmetibertrager mit rohrseitiger Riickflusskondensation berechenbar sind. As-
pentech gibt an, dass ihr neuestes (Stand Sep. 2008) Produkt auch die Riickflusskondensation
von Mischungen berechnen kann. Die Firma Lauterbach Verfahrenstechnik bietet auflerdem
ein Programm zur Berechnung von Gleich- und Gegenstromkondensatoren an, in dem die
Gleichungen des VDI-Warmeatlasses implementiert sind. Auch seitens der Softwarelésungen
zeigt sich also ebenfalls, dass die Berechnung von kompakten Warmeiibertragern als Riick-
flusskondensatoren noch nicht weit entwickelt ist.
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2. Filmkondensation

Der Gegenstrom von Dampf und Fliissigkeit kann nur aufrechterhalten werden, wenn die
Fliissigkeit ungehindert auf Grund der Schwerkraft nach unten und der Dampf in die entge-
gengesetzte Richtung stromen kann. Die Fliissigkeit fliefit dann als Film an der Wand und
der Dampf stromt in der Kanalmitte. Andere Stromungsformen wie Pfropfenstromung oder
Schaumstrémung treten erst beim Uberschreiten des Flutpunkts auf. Man unterscheidet zwi-
schen laminarer und turbulenter Filmstréomung an der Kanalwand. Auflerdem kénnen auch
im laminaren Film Wellen auftreten. Desgleichen kann auch die Dampfstromung laminar oder
turbulent vorliegen. In der Regel werden diese Falle in der Literatur separat betrachtet und
modelliert. Die Tropfenkondensation tritt auf technischen Oberflachen nur selten auf und soll
in dieser Arbeit nicht betrachtet werden.

Bei der Kondensation eines Reinstoffes beispielsweise spielt der Stromungszustand des Damp-
fes nur fiir den Druckverlust eine Rolle. Die Dampfstromung beeinflusst zwar die Wellenstruk-
tur des Films, der Dampf hat aber im Gleichgewichtszustand {iberall die gleiche Temperatur
und fiithrt deswegen zu keinem zusitzlichen Warmetibergangswiderstand. Der Fliissigkeits-
film an der Wand bestimmt den Warmeiibergangswiderstand. Die wellige Oberfliche des
Films ist schwieriger zu modellieren als der glatte Film, deswegen wird meist vom glatten
Film ausgegangen und die Abweichungen beim Vorhandensein von Wellen durch Korrektur-
faktoren erfasst. Fiir die Riickflusskondensation in den untersuchten kurzen engen Kanélen
ist auch das Gebiet des turbulenten Kondensatfilms von eher geringer Bedeutung, da bei
Kondensat-Reynoldszahlen des turbulenten Bereichs bereits Fluten auftreten wiirde. In die-
ser Arbeit steht deswegen der laminare glatte Film im Zentrum der Betrachtungen. Zunéchst
wird im folgenden Kapitel die klassische Theorie der laminaren Filmkondensation wieder-
gegeben. Weiterhin wird auf den Effekt der Wellenbildung eingegangen und das Phénomen
Fluten theoretisch behandelt. Ein eigenes analytisches Modell fiir das Fluten wird hier nicht
aufgestellt. Stattdessen wird eine Literaturiibersicht prasentiert, die deutlich macht, warum
sich das Fluten einer analytischen Modellierung entzieht. Im darauffolgenden Kapitel werden
empirische Modellierungsansétze fiir das Fluten dargestellt. In den Kapiteln 3.2 bis 3.4 wer-
den dann Modelle fiir den Wérmeiibergang bei Reinstoffen und Gemischen hergeleitet. Diese
Modelle helfen bei der Interpretation der Messwerte im Kapitel 5 und 6.

2.1. Wasserhauttheorie

Die Beschreibung des laminaren glatten Kondensatfilms geht auf Nusselt (1916) zurtick. Er
beschrieb die stationidre Stromung des Kondensatfilms an einer senkrechten ebenen Wand
unter der Bedingung ruhenden geséttigten Dampfes und einer konstanten Unterkiihlung der
Wand.

Nusselt nahm an, dass das Kondensat unter Schwerkrafteinfluss an der Wand entlangstrémt
und keine Scherkréfte an der Kondensatfilmoberfliche angreifen. Fiir ein infinitesimales Vo-
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2.1. Wasserhauttheorie

lumenelement des Films konnte er dann die Impulsbilanz aufstellen. Die Schwerkraft und
die Schubkraft, die die Wand auf die Fliissigkeit ausiibt, stehen im Gleichgewicht. Mittels
der Kraftebilanz im Dampfraum wurde dann der Druckgradient eliminiert. Sofern angenom-
men wird, dass sich ein zusammenhéngender, ebener Kondensatfilm ohne Wellen bildet, kann
das Geschwindigkeitsprofil in wandnormaler Richtung y berechnet werden. Fiir die weitere
Betrachtung ist allerdings der Maximalwert von y, die Filmdicke 4, interessanter. Deswegen
wird aus dem lokalen Geschwindigkeitsprofil durch Integration die mittlere Geschwindigkeit
des Kondensatfilms in Abhéngigkeit von der Filmdicke berechnet

(pL — pc) 952 ) (2.1)

w =
" 3L
Mit der mittleren Geschwindigkeit l&sst sich auch leicht der Kondensatmassenstrom berechnen

M = 1w, - Ay - pr , (2.2)

dabei ist A; = ¢ - b und b die betrachtete Breite des Kondensatfilms. Fiir den Massenstrom
in Abhéngigkeit von der Filmdicke ergibt sich dann

ar = opeloL = p6) 95 . (2.3)
31L

Die Ableitung dieser Gleichung liefert den Zusammenhang zwischen der infinitesimalen An-
derung des Massenstroms und der Filmdicke

L

Unter der Annahme, dass die Kondensationswérme nur durch Wéarmeleitung an die Wand
transportiert und das Kondensat nicht unterkiihlt wird, kann die Energiebilanz fir den Film
formuliert werden

dM - Ahpy = %L(ﬂg — ) - bdz . (2.5)

Durch Einsetzen von 2.4 in 2.5 erhdlt man eine Differentialgleichung fiir die Filmdicke in
Abhéngigkeit der Koordinate z, die durch Trennung der Variablen 16sbar ist

dé AP L 1

= . - = . 2.6
dz~ ""Ahry prlor —pa) g 0 (26)
Die Losung unter Beriicksichtigung der Randbedingung §(z = 0) = 0 ist dann
1
AN AY 1
o (o Bmar o)
pr(pL — pa) - g-Ahry
Aus der Filmdicke kann auch ein lokaler Warmeiibergangskoeffizient nach
A
=L (2.8)

-~ 6(2)
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2.1. Wasserhauttheorie

berechnet werden. Der mittlere Warmeiibergangskoeffizient ist durch Integration entlang der
Koordinate z von 0 bis zum Ende der Platte (hier als L bezeichnet) berechenbar
(2.9)

1 L
0/ a(6(2))dz

|

Ay —

(2.10)

Die Energiebilanz an der gesamten Platte kann dann mittels
MAhLy = o (Vg — ) - b-L

beschrieben werden. Die Temperaturdifferenz in 2.10 kann durch 2.9 nach der Berechnung
(2.11)

des Integrals eliminiert werden, wodurch eine neue Gleichung zur Beschreibung des mittleren

1
pL(PL — pG) 'g'b>3 4
33

Wiérmeiibergangskoeffizienten entsteht
nLM

Qm
A
Es bietet sich an, diese Gleichung in dimensionslose Gruppen umzusortieren, so dass auf der

einen Seite der mittlere Warmeiibergangskoeffizient dimensionslos wird und auf der anderen
(2.12)

Seite der Kondensatmassenstrom
Lo 1
am nt (M) 4
AL \prlpL — pa)g bnr 33
) 1
n 3
pL (PLEPG)Q ge-

Auf der linken Seite werden die Stoffwerte charakteristische Linge & =
nannt und die gesamte Parametergruppe Nusseltzahl. Die dimensionslose Gruppe auf der
(2.13)

rechten Seite wird Film-Reynoldszahl genannt
oL
Nur —
ur, "
(2.14)

M
Rep = —
t bnr,
(2.15)

1
3

Mittels dieser Abkiirzungen vereinfacht sich Gleichung2.12 zu
Nu =0,925- Re;

Bei der Herleitung wurden die Stoffwerte als temperaturunabhingig vorausgesetzt. Die voll-
standige Herleitung ist in den Lehrbiichern der Warmeiibertragung verzeichnet, z.B. Baehr

u. Stephan (1998).
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2.2. Abweichungen von der Nusseltschen Wasserhauttheorie

Experimente an Rieselfilmen, Brauer (1956), zeigten, dass die Theorie fiir den laminaren wel-
lenfreien Kondensatfilm nur auf eine Filmstromung mit sehr geringer Reynoldszahl anwendbar
ist. Bereits bei Reynoldszahlen zwischen 1 bis 6 bilden sich auf dem Kondensatfilm kleine Wel-
len, Kraume (2012). Die Abweichungen von Gleichung 2.15 kénnen bis zu +25% betragen,
Baehr u. Stephan (1998). Mit groBeren Reynoldszahlen bilden sich immer mehr Wellen aus,
so dass man von pseudolaminarer Strémung spricht.

Im Gegensatz zum reinen Rieselfilm ohne Einfluss der Gasphase besteht bei Riickflusskonden-
sation eine intensive Interaktion zwischen Dampf und Kondensat. Die kleineren Wellen, die
sich bei einer bestimmten Kondensat-Reynoldszahl auf einem Rieselfilm bilden, werden durch
die Gegenstromung des Dampfes bei Riickflusskondensation noch verstirkt. Die Aufrauhung
des Kondensatfilms wurde z.B. von Wallis (Wallis (1969)) durch einen Korrekturfaktor fir
den Widerstandsbeiwert der Gasstromung beriicksichtigt.

£aw = &co(1 + 360 - g) (2.16)

Der Ubergang zum turbulenten Rieselfilm liegt im Bereich von Re;, = 400. Im turbulenten
Bereich nimmt die Nusseltzahl mit der Reynoldszahl zu. Bei Gegenstromkondensation wird
der Bereich des turbulenten Rieselfilms meist nicht erreicht. Gas- und Fliissigkeitsstromung
sind gekoppelt. Entsteht ein so grofler Massenstrom, dass eine grofle Kondensat-Reynoldszahl
erreicht wird, so entsteht ebenfalls eine grofle Gas-Reynoldszahl am FEintritt. Im Fall der
Totalkondensation ist der eintretende Gas-Massenstrom genauso grofl wie der austretenden
Kondensatmassenstrom. Im Fall der Teilkondensation ist der Dampfmassenstrom grofier als
der Kondensatmassenstrom. Durch diese Kopplung steigt die fiir die Interaktion der Phasen
am Eintritt mafigebliche Relativgeschwindigkeit sehr schnell mit einer Anderung des Kon-
densatmassenstroms an. Fiir Fluide mit einem grofien Verhéltnis von Fliissigkeits- zu Dampf-
dichte wird die Film-Reynoldszahl von 400 nicht erreicht (siehe vorliegende Experimente).
Bei Fluiden in der Néahe des kritischen Punktes ist es alllerdings moglich, dass auch hohe
Film-Reynoldszahlen erreicht werden, ohne dass Fluten auftritt, denn das Dichteverhéltnis
ist in der Nahe des kritischen Punktes geringer. Bei gleichem Kondensatmassenstrom ist also
die Dampfgeschwindigkeit in der Nédhe des kritischen Punktes kleiner.

Der Warmeiibergang bei laminarer Filmkondensation kann auch auf Grund der Abhéngigkeit
der Stoffwerte von der Temperatur von Gleichung 2.15 abweichen, Baehr u. Stephan (1998).
Dieser Einfluss kann in den vorliegenden Experimenten auf Grund der niedrigen Tempera-
turdifferenzen als gering eingeschétzt werden.

Stephan weist in einer Veroffentlichung (Stephan u. Laesecke (1980)) auf den Einfluss der
Saugwirkung des Kondensatstroms auf den Warme- und Stoffiibergang bei der Kondensation
von Stoffgemischen hin. Demnach ist die Annahme der Filmtheorie, dass ein wandnormaler
Stoffstrom durch Diffusion entsteht nicht immer vollstdndig, da in vielen Féllen ein konvek-
tiver Stoffstrom senkrecht zur Phasengrenze existiert, der den Wéarme- und Stofftransport
verbessert. Dieser zusétzliche Effekt tritt allerdings nur bei groffen Kondensatstromdichten in
Erscheinung.
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2.3. Gegenstrombegrenzung oder Fluten

2.3.1. Ph3@anomenologische Betrachtung des Flutens

Aus den experimentellen und theoretischen Betrachtungen der letzten 50 Jahre haben sich
zwei Beschreibungsansétze fiir das Fluten herauskristallisiert. Unstrittig ist, dass in der Nahe
des Flutpunkts der an der Wand ablaufende Fliissigkeitsfilm wellig wird und die Interakti-
on der Gas- und Fliissigkeitsphase an der Phasengrenze entscheidend fiir das Einsetzen des
Flutens ist. Es gibt nun zwei Erklarungsansitze, wie die Wellenbildung auf das Einsetzen des
Flutens einwirken kann: Einerseits konnen von den Wellen Tropfen abgeschert werden, die mit
dem Gasstrom nach oben transportiert werden (Entrainment). Die Tropfen fallen oberhalb
moglicherweise wieder in den Fliissigkeitsfilm und fithren so zu einem ansteigenden Fliissig-
keitsgehalt im Rohr oder sie werden vom Gasstrom aus dem benetzen Rohr ausgetragen, was
zum Fluten fiihrt.

Andererseits kann es bei engen Rohren zu einer Bildung von Fliissigkeitsbriicken im Rohr kom-
men. Diese Fliissigkeitspfropfen konnen vom Gas nach oben aus dem Rohr ausgetragen werden
oder sie sammeln sich oberhalb an. Im néchsten Abschnitt wird die Gas-Fliissigkeitsstromung
fiir den Fall der adiabaten und diabaten Versuchsfithrung dargestellt und die beiden Flut-
phédnomene naher erldutert. Es handelt sich dabei um eine vereinfachte Darstellung, denn oft
treten Mischformen dieser Phdnomene auf. Beispielsweise konnen Flissigkeitsbriicken entste-
hen und gleichzeitig von kleineren Wellen, die den Abstand zum gegeniiberliegenden Film
nicht tiberbriicken kénnen, Tropfen abgeschert werden.

Literatur iiber die Flutvorginge in Einzelkanélen lassen sich auf verschiedene Weise in Kate-
gorien einteilen. Alle oben dargestellten Einflussfaktoren eignen sich, um die einzelnen Stu-
dien voneinander abzugrenzen. Eines der wichtigsten Unterscheidungsmerkmale ist allerdings
das Vorhandensein von Kondensationsvorgéngen. Bei der Durchfithrung adiabater Messun-
gen konnen die Gas- und Fliissigkeitsstrome innerhalb der Rahmenbedingungen der Ver-
suchsanlage nahezu beliebig kombiniert werden. Bei der Untersuchung des Flutverhaltens in
Gegenstrom-Kondensatoren kann der nach unten abflielende Fliissigkeitsmassenstrom ma-
ximal dem eintretenden Dampfmassenstrom entsprechen. Dies ist dann der Grenzfall der
Totalkondensation. Die Untersuchungsergebnisse zum adiabaten Fluten kénnen also nur in-
nerhalb dieser Massenstromgrenzen auf Kondensationvorgénge iibertragen werden. In vielen
wichtigen Studien zum Fluten wurden adiabate Messungen durchgefiihrt, bei denen die Film-
stromung auch visuell untersucht werden sollte. Hier wurden meist aus praktischen Griinden
grofle Fliissigkeitsmassenstrome eingeleitet, um die Filmstromung besser beobachten zu kén-
nen. Fiir Flutexperimente reichten dann bereits geringe Gasstréme aus. Die Ubertragbarkeit
auf Gegenstrom-Kondensation ist in diesen Féllen meist nicht moglich (Mouza u.a. (2000);
Pantzali u.a. (2008)).

Im Folgenden sollen die Unterschiede bei der Gas-Fliissigkeitsstromung in Versuchen mit und
ohne Kondensation beschrieben werden. Danach werden weitere Einflussfaktoren dargestellt.

2.3.1.1. Gas- Fliissigkeitsstromung in adiabaten Versuchen

In der Literatur (Stephan (1990); Zapke u. Kroger (2000a)) werden die Phéanomene des adia~
baten Flutens im senkrechten Rohr in folgender Form beschrieben:
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& C d &

Abbildung 2.1.: Strémungszustinde bei Erhéhung der Gasgeschwindigkeit bei konstanter
Fliissigkeitsbelastung nach Stephan (1990)

Uber eine Aufgabevorrichtung oberhalb im Rohr wird ein Fliissigkeitsstrom gleichmi8ig iiber
den Rohrumfang verteilt. Bei geringer Geschwindigkeit des gegenstromenden Gases, fliefit
die Flissigkeit als welliger Rieselfilm abwérts (a in Abbildung 2.1). Mit zunehmender Gasge-
schwindigkeit verstéarkt sich die Welligkeit des Films und es werden bereits Trépfchen von den
Wellenbergen abgeschert und mit dem Gasstrom eine Strecke nach oben transportiert. Dabei
kann bereits Fliissigkeit bis oberhalb der Einspeisestelle transportiert werden (b). Wird die
Gasgeschwindigkeit nun weiter erh6ht, wird immer mehr Fliissigkeit nach oben mitgerissen
und es fliefit nur noch ein Teilstrom nach unten ab (c). Das Fluten beginnt. In der Literatur
werden sowohl der Transport von Fliissigkeitstropfen als auch der Transport von Wellen be-
schrieben. Ab einer bestimmten Gasgeschwindigkeit kann iiberhaupt keine Fliissigkeit mehr
nach unten abstréomen. Der Gegenstrom kommt zum Erliegen. Der Fliissigkeitsfilm ist aber
unterhalb der Einspeisestelle noch vorhanden und wird dann héngender Film genannt (d).
Einige Autoren beschéftigten sich mit der Modellierung des hdngenden Films, da sich hier ein
Gleichgewicht zwischen Schwerkraft des Fliissigkeitsfilms und Schubwirkung des Gasstroms
einstellt. Auf diese Modellansétze wird spéter noch eingegangen. Bei einer weiteren Erhohung
der Gasgeschwindigkeit wird der hdngende Film in Richtung Einspeisestelle transportiert, bis
sich schliefilich Gleichstrom von Fliissigkeit und Gasstrom einstellt und das Rohr unterhalb
der Einspeisestelle ausgetrocknet ist (e).

FEinige Autoren geben an, dass sich das Fluten je nach Fliissigkeitsbelastung entweder am
Gaseintritt oder am Fliissigkeitseintritt entwickelt hat. Die Experimente werden aber bei der
Ermittlung der Korrelationen gleichwertig behandelt. Die Art der Aufgabevorrichtung fiir die
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Flissigkeit und die Sorgfalt bei der Einstellung eines einheitlichen Fliissigkeitsfilm tiber dem
Rohrumfang hat ebenfalls Einfluss auf die Ergebnisse.

2.3.1.2. Gas- Fliissigkeitsstromung bei Gegenstromkondensation

Bei Gegenstromkondensation im senkrechten Rohr ist zunéchst ebenfalls ein welliger Riesel-
film vorhanden, siehe Abbildung 2.2a I und 2.2b I.

Dieser Film hat jedoch eine nach unten zunehmende Dicke. Weiterhin stellt sich eine be-
stimmte Filmlénge ein, die kleiner als die Rohrlédnge sein kann. Am unteren Rohrende ist die
Filmdicke und der Dampfmassenstrom am gréfiten. Bei weiterer Erhéhung des Dampfmassen-
stroms entstehen dort immer mehr Wellen, wie in Abbildung 2.2a II und 2.2b II dargestellt
ist. Am unteren Ende des Kondensationskanals ist die Wechselwirkung zwischen Dampf- und
Flissigeit am grofiten. Bei weiterer Zunahme des Dampfmassenstroms beginnt der Fliissig-
keitstransport in Richtung des Dampfstroms. In Abbildung 2.2b IIT ist der Mechanismus
Entrainment skizziert. Von den Wellenkdmmen werden Tropfen mitgerissen und mit dem
Dampfstrom nach oben beférdert. Dieses Phdnomen tritt vor allem in Kanélen grofieren
Durchmessers auf. Der zweite Mechanismus ist in Abbildung 2.2a III dargestellt. In engen
Kanéilen kann es dazu kommen, dass Wellen zu Fliissigkeitsbriicken zusammenwachsen und
vom Dampf nach oben transportiert werden. Weiter oben ist die Filmdicke allerdings geringer.
Dies dampft die gegenseitige Wechselwirkung zwischen Dampf und Fliissigkeit, denn geringer
werdende Dampfgeschwindigkeiten verursachen entsprechend weniger Schubspannungen an
der Phasengrenzfliche. Dies gilt fiir Entrainment und den Transport von Fliissigkeitsbriicken.
Die Wechselwirkung zwischen Dampf und Kondensat am Eintritt des Rohres wird sich also
nur bei geniigend groflem Dampfstrom entlang des Rohres fortpflanzen.

Hierbei muss zwischen Teilkondensation und Totalkondensation unterschieden werden. Bei
Teilkondensation des Dampfes wird ein gewisser Teil der Dampfstromung entlang des gesam-
ten Rohres aufrechterhalten. Entsprechend ndhern sich die Verhéltnisse denen des adiabaten
Flutens um so mehr an je grofler der nicht kondensierte Dampfanteil ist. Durch die grofien
Dampfgeschwindigkeiten finden entlang des gesamten Rohres dhnliche Wechselwirkungen zwi-
schen Fliissigkeit und Dampf statt. Ein Teil der Flissigkeit wird nach oben mitgerissen und
aus dem Rohr getragen und der Rest flieft am unteren Ende des Rohres ab. Bei Totalkon-
densation hingegen sinkt die Dampfgeschwindigkeit entlang des Rohres bis auf Null ab.

Palen u. Yang (2001) beschreiben einen besonderen Sogeffekt am Eintritt von senkrechten
Kondensationsrohren, den sie Bernoulli Effekt nennen. Die Verengung des Querschnitts durch
herabstromendes und aufgestautes Kondensat fithrt zu hoheren Dampfgeschwindigkeiten in
diesem Querschnitt. Diese verursachen eine Verringerung des statische Druckes, wodurch das
Kondensat kurzfristig ins Innere des Rohres abgesaugt wird, wieder nach unten strémt und
wieder in Wechselwirkung mit dem Dampf tritt. Palen u. Yang (2001) halten dies fiir einen
Mechanismus, der die Bildung von Fliissigkeitsbriicken einleiten kann.

In langen Rohren mit Totalkondensation tritt am Flutpunkt durch den versiegenden Dampf-
strom eine weitere Besonderheit auf. Bei ausreichender Rohrliange kann das nach oben ge-
rissene Kondensat nicht aus dem Rohr ausgeblasen werden, sondern bleibt als pulsierende
Fliissigkeitssaule oberhalb des Kondensatfilms erhalten Girard u. Chang (1992). In diesem
Zustand tritt immer noch Kondensat am unteren Ende des Rohres aus.
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(a) Phanomen Fliissigkeitsbriicken.

I 11 I1I

(b) Phéanomen Entrainment

Abbildung 2.2.: Fluten unter diabaten Bedingungen in engen Kanélen ohne zusétzliche Ein-
speisung von Fliissigkeit.
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Bei weiterer Erhéhung des Dampfstroms wéchst die akkumulierte Fliussigkeitssdule an bzw. es
wird im Fall Teilkondensation immer mehr Kondensat am oberen Ende des Rohres ausgetra-
gen. Im Grenzfall, bei dem gar keine Fliissigkeit mehr am unteren Ende des Rohres austritt,
entsteht bei Teilkondensation der so genannte hidngende Film. Fiir den Fall der Totalkon-
densation wird von Girard u. Chang (1992) keine Beobachtung beschrieben. Wahrscheinlich
wéachst die Fliissigkeitssaule so lange, bis sie das Rohrende erreicht hat und die Fliissigkeit
aus dem Rohr nach oben austreten kann.

Diese Betrachtungen zeigen, dass Korrelationen, die fiir die Voraussage des Flutpunkts bei
adiabater Stromung aufgestellt wurden, nicht automatisch auch fiir Kondensationsvorgéinge
gelten. Im Folgenden werden weitere Einflussparameter dargestellt, die zur differenzierten
Betrachtung des Flutens notwendig sind.

2.3.1.3. Einflussparameter auf das Fluten

Die beschriebenen Vorgidnge konnen bisher noch nicht theoretisch vorhergesagt werden. Es
existiert in der Literatur trotz der groben Identifizierung der Phdnomene und Formulierung
von empirischen Gleichungen eine starke Streuung der Ergebnisse. Eine allgemeingiiltige Be-
schreibung des Flutbeginns wurde noch nicht gefunden. Meist kann nur fiir einen festgelegten
Versuchsaufbau und dem verwendeten Parameterbereich eine angepasste Gleichung gefunden
werden. Bei anderem Versuchsaufbau oder anderen Fluiden sind diese Gleichungen meist nicht
anwendbar. Die Ursache ist die Vielfaltigkeit der das Fluten beeinflussenden Faktoren.

¢ Die Kanalgeometrie insbesondere Durchmesser und Kanallinge haben Auswirkungen
auf die Filmstromung an der Wand und die Gasstrémung im Kern.

o Die Geometrie des unteren Rohr/Kanalendes beeinflusst das einstromende Gas- bzw.
die ausstromende Fliissigkeit.

e Der Neigungswinkel des Kanals beeinflusst die Filmverteilung.

¢ Bei Riickflusskondensation ist das Verhéltnis zwischen Dampf- und Fliissigkeitsmassen-
strom mit adiabatem Zweiphasen-Gegenstrom nicht vergleichbar.

e Laminarer oder turbulenter Stromungszustand des Fliissigkeitsfilms bzw. des Gases be-
einflusst das Fluten.

o Stoffwerte des Fluids und deren Anderung entlang des Kanals haben Auswirkungen auf
das Fluten.

e Die Definition des Flutpunkts in experimentellen Arbeiten erfolgt subjektiv und kann
je nach Beobachtungsmoglichkeit der Versuchsanlage variieren.

« Bei adiabaten Versuchen spielt die Einlauflinge fiir die Fliissigkeit und Art der Fliissig-
keitsaufgabe eine Rolle.

o Bei Kondensationsexperimenten spielt der Impulstransport durch den Phaseniibergang
und damit die Kondensationsrate eine Rolle.

In den folgenden Abschnitten wird auf die Einflussfaktoren Kanalgeometrie und Stoffwerte
néher eingegangen.
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Einfluss der Kanalgeometrie Der weitaus grofite Teil der experimentellen und analytischen
Untersuchungen wurde an Rohren unternommen. Der Einfluss des Rohrdurchmessers auf das
Fluten wurde zunéchst kontrovers diskutiert. Manche Autoren fanden eine Abhéngigkeit wiah-
rend ihrer Experimente, andere nicht. Dies ist darauf zuriickzufiithren, dass in den meisten
Experimenten der wahre Stromungsquerschnitt der Phasen nicht gemessen werden konnte. Je
nach Filmdicke und Wellenbildung der Fliissigkeit ist der wahre Stromungsquerschnitt fiir das
Gas und damit seine wahre Geschwindigkeit hoher oder niedriger. Entsprechend unterschied-
liche Ergebnisse wurden ermittelt. Einige Autoren geben Grenzdurchmesser an, ab denen der
Einfluss des Durchmessers nicht mehr vorhanden ist.

Palen u. Yang (2001) fassen zusammen, dass der Durchmesser nur in engen Rohren einen
signifikanten Einfluss habe. Hier konnen die Wellenberge des abflieenden Fliissigkeitsfilms
bereits signifikante Teile des Querschnitts verengen und damit den Flutvorgang maifigeblich
beeinflussen. Ein Parameter, der zur Abschétzung der Grenze, ab der der Durchmesser seinen
Einfluss verliert, benutzt werden kann, ist der dimensionslose Durchmesser d*, der in Arbeiten
von Tien u.a. (1980b) und Bharathan (1983) Verwendung findet

dx = d; (M>1/2 . (2.17)

g

Palen u. Yang (2001) gaben an, dass ab einem Wert von 40 mit der vom Durchmesser unab-
hingigen Kutateladze Gleichung gerechnet werden kann.

In groflen Rohren von mehreren Zentimetern Durchmesser ist das Fluten durch Abscheren
von Tropfen aus dem Fliissigkeitsfilm bestimmt und weniger durch Querschnittsverengung
auf Grund von Flissigkeitsbriicken. Zabaras u. Dukler (1988) ermittelten die Filmdicke und
Wellenstruktur wiahrend des adiabaten Flutens in einem Rohr mit einem Durchmesser von
50,8 mm. Sie konnten auf Grundlage ihrer Messungen die Bildung von Fliissigkeitsbriicken
als Ursache fiir das Fluten ausschliefen. Entrainment Messungen wurden allerdings nicht
vorgenommen. Stattdessen war das Ergebnis der Autoren, dass das Fluten mafigeblich am
Fliissigkeitseintritt am oberen Ende des Rohres initiiert wurde und damit unabhéngig von
den Vorgingen im Film unterhalb des Fliissigkeitseintritts war.

Rechteckkanile wurden ebenfalls in einigen Studien untersucht. Letztendlich ergeben sich
allerdings keine allgemeingiiltigen Ergebnisse. Beim Vergleich der Ergebnisse verschiedener
Autoren ergibt sich die Schwierigkeit, dass sich nicht nur die Querschnittsgeometrie sondern
auch die Art der Fliissigkeitsaufgabe (bei adiabaten Experimente), die Eintrittsgeometrie fiir
den Gasstrom und andere Anlagenparameter dndern und auf den Flutpunkt Einfluss haben
kénnen. Die nachfolgend diskutierte Studie zeichnet sich dadurch aus, dass einige Besonder-
heiten von Rechteckkanédlen herausgearbeitet und eine fiir Rechteckkanéle angepasste Mo-
dellierung gefunden wurde. Allerdings weisen die Autoren darauf hin, dass sie Experimente,
die in verschiedenen Messstrecken durchgefiihrt wurden, nicht zusammen in einem Diagramm
darstellen kénnen, um den Einfluss des Messstreckenaufbaus aus der Darstellung herauszu-
halten.

Zapke u. Kroger (2000a) fithrten Versuche an rechteckigen Kanélen bei unterschiedlichen Nei-
gungswinkeln aus. Die Kanalhéhe wurde variiert. Die Autoren zeigen, dass der Einfluss der
Geometrie und der Stoffwerte wiahrend ihrer adiabaten Experimente mittels der Froude-Zahl
korreliert werden kann, die nicht mit dem hydraulischen Durchmesser sondern mit der Kanal-
héhe gebildet wurde. Der Verlauf des Widerstandsbeiwertes der Gasstromung in Abhéngigkeit
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von der Froude-Zahl konnte fiir verschiedene Geometrien einheitlich dargestellt werden. Das
vorherrschende Flutphédnomen in diesen Experimenten war ein Fliissigkeitswirbel, der sich
am Gaseintritt bei erh6hten Gasgeschwindigkeiten bildete. Dieser Wirbel wuchs mit steigen-
der Gasgeschwindigkeit an und erreichte am Flutpunkt gerade die Kanalhthe. Die starke
Ausbildung des Wirbels wurde besonders in Experimenten mit schriggestelltem Messkanal
beobachtet. In vertikaler Anordnung konnte sich kein regelméfliger Wirbel ausbilden und die
Stromungsform wurde eher als Schaumstrémung beschrieben. Obwohl die Autoren in ihren
Experimenten den Einfluss der Kanalgeometrie durch die Verwendung der Gas-Froudezahl
abbilden konnten, ist die Korrelation nicht auf die Ergebnisse der vorliegenden Arbeit an-
wendbar, wie in Kapitel 4.5.3 noch dargestellt wird. Wahrscheinlich ist der Grund die engere
Kanalform, in der sich die Fliissigkeitsbriicken nicht als volumindser Wirbel ausbilden, son-
dern in Form von Wellenbergen, die die Groflenordnung des Kanalquerschnitts erreichen.
Zusétzlich moégen auch die Unterschiede zwischen adiabaten und diabaten Experimenten eine
Rolle spielen, die in 2.3.1.2 bereits beschrieben wurden.

Palen u. Yang (2001) beschreiben eine Arbeit von English (1963), in der der Dampfeintritt
als schrig abgesdgtes Rohrende ausgefiihrt wurde. Diese geometrische Besonderheit hat zur
Folge, dass sich die Dampfgeschwindigkeit am Flutpunkt vergroflert. Palen et al. beziehen
dies auf die Abwesenheit des Bernoulli Effekts, der bereits im Abschnitt 2.3.1.2 beschrieben
wurde. Der Ort, an dem das Gas beschleunigt wird und in das Rohr eintritt, unterscheidet
sich vom Ort grofler Fliissigkeitsansammlungen. Die Fliissigkeit kann durch das Gas auf den
langgezogenen Teil des Rohres verdrangt werden. Die Flussigkeitsverteilug am Rohrumfang
wird asymmetrisch und das Aufstauen beginnt erst bei grofieren Dampfgeschwindigkeiten. Es
ist denkbar, dass das Schrigstellen des Kondensationsrohres, wie es in dieser Arbeit vorge-
nommen wurde, einen dhnlichen Effekt auslost. Durch das Schrigstellen sammelt sich das
Kondensat an der unteren Seite des Kanals, und das Gas stromt im oberen Teil ein. Die
Fliissigkeitsverteilung ist also ebenfalls asymmetrisch.

Einfluss der Stoffwerte In einer fritheren Studie Zapke u. Kroger (1996) hatten Zapke und
Kroger bereits festgestellt, dass die Gas-Viskositédt keinen Einfluss auf den Flutpunkt hat. Dies
wurde als Analogie zur einphasigen Kanalstromung verstanden, bei der der Widerstandsbei-
wert bei turbulenter Stromung konstant wird und damit nur noch die kinetische Energie pw?
von Bedeutung ist.

Fehlt der Einfluss der Gas-Viskositét, so ist die Gas-Reynoldszahl kein guter Korrelationspa-
rameter. Stattdessen eignet sich die Gas-Froudezahl

2
PGW

gH (pr — pa) (2.18)

Frug =

In diesem Fall wurde die Froudezahl wie oben beschrieben mit der Kanalhéhe H gebildet.

Die Dichte des Gases und der Fliissigkeit spielen ebenfalls eine wichtige Rolle. Ein Gas hat
bei hohem Betriebsdruck auf Grund seiner héheren Dichte eine héhere Impulsstromdichte.
Damit konnen grofie Scherkréfte an der Phasengrenzfliche bereits bei kleinen Gasleerrohrge-
schwindigkeiten erreicht werden (Stephan (1990)).

Zapke u. Kroger (1996) untersuchten ebenfalls den Einfluss der Stoffwerte der Fliissigkeit auf
das Fluten. Genauso wie Stephan (1990) und Tien u.a. (1980b) erkannten sie, dass eine er-
hohte Oberflachenspannung zu einer Zunahme der Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt fiihrte
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und eine erhéhte Viskositéat der Fliissigkeit zu einer Abnahme. Aus der Theorie der Wellen-
anfachung bei Rieselfilmen ist ebenfalls bekannt, dass die Oberflichenspannung den Fliissig-
keitsfilm stabilisiert und Oberflaichenwellen dampft, dagegen fithrt eine hohere Viskositat zu
dickeren Rieselfilmen und einer Destabilisierung. Zur Beschreibung dieses Zusammenhangs
wird haufig die Kapitza-Zahl
_po®
gn*
herangezogen. Ist die Kapitza-Zahl grof}, z.B. durch eine erh6hte Oberflichenspannung, treten
Oberflachenwellen im Rieselfilm erst bei gréferen Film-Reynoldszahlen auf.

Ka (2.19)

Zapke und Kroger fiihrten zur Berticksichtigung dieser Zusammenhéinge eine weitere Kenn-
grofle ein, die Ohnesorgzahl (Zapke u. Kroger (2000b)).

n
Ohp = | —=— . 2.20
k prDeo ( )

Der Kehrwert der Ohnesorg-Zahl beschreibt dhnlich wie die Kapitza-Zahl den Einfluss der
Stoffwerte des Flissigkeitsfilms auf Instabilitdten an der Filmoberfliche und damit den Ein-
fluss auf das Fluten.

Eine erhohte Viskositdt der Fliissigkeit verschiebt den Flutpunkt also zu hoheren Gasge-
schwindigkeiten und eine erhéhte Oberflaichenspannung hat den gegenteiligen Effekt.

2.3.2. Theoretische Betrachtungen

Durch die gegenldufige Stromung von Dampf und Kondensat entstehen Schubspannungen an
der Phasengrenzflache, die der Bewegung der Phasen entgegen wirken. Ab einer gewissen Stér-
ke fithren die Schubspannungen am Kondensatfilm dazu, dass sich das Kondensat nicht mehr
nach unten bewegen kann, sondern mitgerissen wird und am oberen Ende des Stromungska-
nals austritt. Wie in den néchsten Abschnitten noch erldutert wird, werden die Effekte, die bei
dieser Stromungsumkehr auftreten, durch Wellen am Kondensatfilm, durch eine instationére,
pulsierende Form der Strémung und durch ein auf kleine Anderungen sehr sensibel reagie-
rendes Gleichgewicht zwischen der Gewichtskraft des Kondensats und den Schubkriften der
Dampfstromung beeinflusst. Der theoretischen Betrachtung sind hier enge Grenzen gesetzt,
die sich in den Annahmen zur Herleitung der beschreibenden Gleichungen wiederspiegeln. Au-
Berdem sind die vorhandenen Betrachtungen meist auf die Geometrie des senkrechten Rohres
beschrankt. In geneigten Rohren ergeben sich auf Grund der Asymmetrie der Fliissigkeitss-
tromung neue Effekte, die die Beschreibung komplizierter machen, deswegen beschranken sich
die meisten Modellansétze auf den senkrechten Fall.

Einige Autoren (Feind (1960); Brauer (1971); Huhn (1984)) gehen zunéchst von einem ebenen,
laminaren Kondensatfilm aus, der an einer senkrechten, ebenen Wand nach unten flie3t. Der
Dampfraum ist frei von Kondensattropfchen und die Stoffwerte werden im Querschnitt fiir
Kondensat und dampf jeweils als konstant angenommen. Die Dampfstromung ist ebenfalls
laminar. Um die Betrachtung von Rohren nicht auszuschlielen, wird zusétzlich angenommen,
dass die Filmdicke wesentlich kleiner als der Rohrradius ist.
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Abbildung 2.3.: Bilanzgebiet am glatten Fliissigkeitsfilm

Unter diesen Annahmen kann zunédchst am Kondensatfilm und spéter im Dampfraum eine
Kriftebilanz aufgestellt werden. Die Verkniipfung der beiden Bilanzen geschieht durch die De-
finition der Phasengrenzflichenschubspannung 75. Durch die Bilanzierung des Kondensatfilms
kann ein theoretischer Grenzwert fiir die Grenzflichenschubspannung angegeben werden, bei
dem der Kondensatfilm nicht mehr nach unten strémen kann.

Diese grundlegende Betrachtung ist in den meisten Lehrbiichern zu finden. In diesem Kapitel
wird gezeigt, wie weit diese Betrachtungsweise von der Realitdt entfernt ist und es werden
weitere Schliisse fiir eine umfassendere Modellierung gezogen.

2.3.2.1. Flutgrenze beim glatten Fliissigkeitsfilm

Legt man als Bilanzierungsgebiet ein Flussigkeitselement mit der Filmbreite b fest, dessen
Rand die Filmoberfliche ist (siehe Skizze 2.3), so wirkt an dieser Seite eine Schubkraft auf-
grund der Grenzflichenschubspannung 75 auf das Fluidelement. . Es stehen unter den oben
genannten Annahmen die Gewichtskraft und die angreifenden Schubkréfte im Gleichgewicht:

prg - dV = 1dA + 15dA : (2.21)

dV ist hierbei durch die Wahl des Bilanzgebiets gegeben als (0 —y) - dz - b und dA = b - dz.
Eingesetzt in obige Gleichung und aufgelést nach 7 erhélt man

T=0—-y)-pL-9—7s . (2.22)

Die Schubspannung 7 im Kondensatfilm kann mittels des Newtonschen Schubspannungsan-
satzes mit dem Geschwindigkeitsprofil verkniipft werden 7 = nL%. Dadurch ergibt sich eine
Differentialgleichung fiir die Geschwindigkeit im Kondensatfilm, die unter Verwendung der
Wandhaftbedingung (w(y = 0) = 0) als Randbedingung gelést werden kann.

2

PL g Yy )
W — 5y — _ 290 2.23
L (0-y 2) ! (2.23)
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Um etwas {iber den Flutpunkt auszusagen, interessiert der Wert der Schubspannung 75, bei
dem der gesamte Kondensatmassenstrom nicht mehr nach unten abflieBen kann. Betrachtet
man ein Fluidelement im Kondensatfilm mit der durchstromten Fliche dA = dy - b , so kann
man fiir den infinitesimalen Massenstrom schreiben

dM = w(y) - prb- dy . (2.24)
Den gesamten Kondensatmassenstrom erhilt man durch Integration:

M 5
/ dM :/ w(y)dy - prb (2.25)
0 0

M =

2.26
nL 3 2nL, (2:26)

Wenn insgesamt kein Kondensat mehr nach unten stromt (M = 0), ergibt sich fiir die Grenz-
flachenschubspannung

Ts = ;PLQ -0 . (2.27)
Dieser Zustand der totalen Stromungsumkehr ist nicht gleichzusetzen mit dem Beginn des
Flutens, wie er in den Experimenten dieser Arbeit und der von Fiedler (2003) betrachtet wird.
Beim Flutbeginn wird zunéchst nur ein Teil der Fliissigkeit vom Gas mitgerissen. Zur besseren
Unterscheidung wird die totale Stromungsumkehr im weiteren Verlauf Umkehr-Flutpunkt und
der gemessene Beginn des Flutens weiterhin Flutpunkt genannt.

Der Term prg - 0 hat noch eine besondere Bedeutung. Stellt man eine Kréftebilanz an ei-
nem frei abflieBenden Fliissigkeitsfilm (Fallfilm) in einer ruhenden Gasphase auf, so ist die
Filmoberflache schubspannungsfrei. Nutzt man als Bilanzgebiet ein Element der Hohe dz, der
Breite b und der Dicke ¢ so ist die Gewichtskraft dieses Elements im Gleichgewicht mit der
Schubspannung an der Wand:

Twdz b= prg-0dz-b

Tw = pLg -0 . (2.28)

Gleichung 2.27 kann man also auch mittels der Wandschubspannung beim Fallfilm interpre-
tieren. Am Umkehr-Flutpunkt miisste die Grenzflichenschubspannung 2/3 der Wandschub-
spannung eines Fallfilms der gleichen Filmdicke betragen. Es bietet sich an, die Grenzflichen-
schubspannung entsprechend dimensionslos zu formulieren

T = i
° " prg-d

(2.29)

Bei 75 = % flieit kein Kondensat mehr abwérts, aber bereits bei 75 = % sind die Schubspan-

nungen, die die Gasphase auf den glatten laminaren Film ausiibt so grof}, dass die Geschwin-
digkeit des Films an der Phasengrenzfliche zu Null wird. Dies folgt aus Gleichung 2.23 wenn
y = 0 und w = 0 eingesetzt wird. Der Grenzfall 75 = 0 schliefflich beschreibt den Zustand
eines von der Gasphase vollig unbeeinflussten Fallfilms.
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Durch das Aufstellen einer Kréaftebilanz im Gasraum kann ebenfalls eine Berechnungsfunkti-
on fiir die Grenzflachenschubspannung hergeleitet werden. Hierbei zeigt Brauer (1971), dass
75 von flinf dimensionslosen Gréfien abhéngt:

n p R

75 = f [ Reg, Re ,,,> . 2.30
5f(G Y e pa’ 0 (2.30)

% ist hierbei das Verhéltnis von Rohrradius zu Filmdicke bei 75 = 0. Dieses Verhéltnis ist ein
Ma$ fiir die Querschnittsfliche im Rohr, die fiir die Gasstromung zur Verfligung steht.

Die konkrete Bilanzgleichung, aufgelost nach der Reynoldszahl des Gases, wird von Brauer
(1971) folgendermafien angegeben:

o (EA-) [ G, e
G 3 37s 5o {1k PG 5o {1k

1/3
Agist eine Abkiirzung fiir (1 — %7‘*) / und damit ein Maf fiir den Abstand von der kritischen
Schubspannung.

Brauer zeigt weiterhin, dass die Grenze 75 = % , bei der der gesamte Massenstrom des glatten
Films nach oben stréomt, ein theoretischer Maximalwert ist. In der Realitét findet in der Nahe
des Flutpunkts eine so starke Wechselwirkung zwischen Gas und Fliissigphase statt, dass die
Annahme eines wellenfreien Films niemals zutrifft. Die Messwerte von Feind (1960) legen
nahe, dass bereits bei 75 = 0,01 Fluten auftreten kann. Im Falle 7§ = 0, also eines frei
abflieBenden Fliissigkeitsfilms an einer ebenen Wand, treten abhéngig von der Lauflinge, der
Stoffdaten und der Filmdicke bereits Wellen auf, die durch Uberlagerungsvorginge entlang
der Lauflinge stark anwachsen und die Hydrodynamik des Films bestimmen. Eine zusétzliche
Gasstromung entgegen der Fliefirichtung des Films fiihrt zu Wellenanfachung. Feind gibt eine
empirische Gleichung fiir die Gas-Reynoldszahl am Flutpunkt an, die die grundsitzlichen
dimensionslosen Gruppen der obigen Ableitung (Gleichung 2.30) enthélt

1.4-10% e 2/5 n 3/4 R 5/4
Reg = 221 pem () () 0,003 () 1 | 2.32
¢ Ck B\p na 90 (2.82)

Der Exponent m nimmt fiir den laminaren Film den Wert 1/3 und fiir den turbulenten Film
(Rer, > 400) den Wert 1/2 an. C} ist eine empirische Konstante mit dem Wert 58,2 fur
Rey, < 400 und 157,7 fiir Rey > 400. Die Messungen enthalten den Einfluss der Wellen
auf den Flutpunkt. Besonders die Lauflinge des Films (Die Lange des Versuchsrohres betrug
3m) wirkt sich auf die Wellenhohe aus. Brauer gibt allerdings an, dass eine Abhéngigkeit des
Flutpunkts von der Lauflinge des Films und von der Oberflichenspannung existiert, diese
aber bei der Ableitung von Feind vernachléssigt wurde.

Mittels der empirischen Gleichung von Feind 2.32 und der theoretischen Ableitung von Brau-
er 2.31, kann auf die dimensionslose Grenzflichenschubspannung zuriick gerechnet werden,
um einen Eindruck zu bekommen, wo realistische Werte fiir diese Schubspannung liegen.
Allerdings darf man bei dieser Rechnung nicht verkennen, dass diese aus der empirischen
Gleichung abgeleitete Schubspannung ihren eigentlichen physikalischen Sinn verloren hat, da
sie nun auch den Einfluss der Wellen also auch Formwiderstédnde enthélt.
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2.3. Gegenstrombegrenzung oder Fluten

Die Zusammenhénge seien an einem Beispiel verdeutlicht:

Es strome Luft im Gegenstrom entlang eines Wasserfilms innerhalb eines senkrechten Rohres
mit dem Durchmesser 25mm. Die Film-Reynoldszahl sei 3. Daraus ergibt sich am Flutpunkt
nach 2.32 eine Reynoldszahl der Luft von Reg = 39000 und nach 2.31 und ein Wert von 75 =
0,186 . Wéahlt man eine hohere Fliissigkeitsbelastung mit Re = 26, so sinkt die erreichbare
Reynoldszahl des Gases am Flutpunkt auf Reg = 32000 ab und die Schubspannung an der
Phasengrenze nach 2.31 sinkt bereits auf 75 = 0,082. Die dimensionslose Schubspannung am
Flutpunkt liegt also ndher am Grenzwert 75 = 0 (ruhender Dampf) als am Wert 2/3 wie es
fiir den glatten Film bei volliger Stromungsumkehr herleitbar war.

Dies zeigt, dass eine theoretische Betrachtung nicht ohne die Beschreibung der Wellen aus-
kommt. Erst wenn sowohl Formwiderstand der Wellenberge und die Wirkung der Grenzfla-
chenspannung zusammen betrachtet werden, kénnen die Verhéltnisse im Gegenstrom richtig
erfasst werden.

2.3.2.2. Wirkung der Wellen im Kondensatfilm

Wellen zeigen sich in einem an einer Wand herabrieselnden Fliissigkeitsfilm bereits ohne jede
Gegenstromung von Gas. Sie entstehen durch eine hydrodynamische Instabilitdt des Riesel-
films. Es gibt Modellanséatze fiir das Fluten, die von der mathematischen Beschreibung dieser
Instabilitdt ausgehen, weil die Dampfstromung an den Wellen angreifen und diese verstéirken
kann.

Die Beschreibung der Wellen in einem herabrieselnden Fliissigkeitsfilm wurde im Rahmen
von Forschungsarbeiten zur Fallfilmverdampfung bereits eingehend untersucht. Feind (1960)
stellte beispielsweise zunéchst Messungen an einem Fallfilm ohne Gas-Gegenstromung an.
Bereits bei sehr kleinen Film-Reynoldszahlen kénnen im Film nach einer gewissen Laufldnge
sinusformige Kapillarwellen beobachtet werden. Die Werte dieser Reynoldszahl wurden von
verschiedenen Autoren in dhnlicher Weise als Funktion der Fluidstoffwerte wiedergegeben.
Brauer ermittelte z.B.

Rey, = 0,306 - K}/ ™ . (2.33)

Hierbei ist Kp = % die Fliissigkeitskennzahl und entspricht der bekannteren Kapitza-Zahl.
Bei grofieren Reynoldszahlen wachsen die Wellen entlang der Lauflinge immer stéarker zusam-
men, bis sie sich in girlandenférmigen Formationen und mit grofler Amplitude und Geschwin-
digkeit nach unten bewegen, vor sich kleine Vorlauferwellen hinter sich glatte diinne Filmbe-
reiche. Die Charakterisierung und experimentelle Erfassung dieser Wellenstruktur erfordert
aufwendige Messtechnik, da es sich um stochastische, dreidimensionale Vorgénge handelt. Die
ermittelten Grofen sind meist fiir die Anwendung in der Praxis nicht nutzbar.

Die fiir die Praxis tibliche Herangehensweise ist die Beschreibung der durch die Wellen "aufge-
rauten” Filmoberfliche durch einen speziellen Widerstandsbeiwert £;,,. Wallis hat fiir diesen
eine empirische Gleichung angegeben, in der er die Rauhigkeit als Korrektur des Widerstands-
beiwertes des glatten, trockenen Rohres {go formuliert hat (Hewitt (2013), Wallis (1969))

§cw = Eao(1 + 360 - g) (2.34)
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2.3. Gegenstrombegrenzung oder Fluten

Die mittlere Filmdicke ¢ in 2.34 kann mit hinreichender Genauigkeit auch fiir den welligen
Rieselfilm mit der Gleichung fiir den glatten Film wiedergegeben werden (Al-Sibai (2004);

Brauer (1971)).
o\ 1/3
:<3;> Rel/? . (2.35)

Feind hat diese Gleichung noch in folgender Form verfeinert:

31/2 1/3
§ = 0,369 (g) Re)/” . (2.36)

Die Wellenberghthe, also die maximale Filmdicke, betrigt allerdings ein Vielfaches der mitt-
leren Filmdicke, weil der Film nur wenige grofle Wellen aufweist. Messungen verschiedener
Autoren sind hier allerdings widerspriichlich, so dass keine genauen quantitativen Aussagen
gemacht werden kénnen. Brauer (1971) maf eine Steigerung der maximalen Filmdicke bis auf
das fiinffache der mittleren Filmdicke bei Re = 400. Al-Sibai (2004) konnte dies an eigenen
Messungen und durch Literaturwerte nicht bestétigen.Vielfache zwischen 1,5 bis 2,5 wur-
den aber auch von Al-Sibai gemessen. Aus einer Studie von Zabaras u. Dukler (1988) kann
ebenfalls ein Verhéltnis von 5 am Flutpunkt ermittelt werden. Fiir den Fallfilm ohne Gas-
Gegenstromung liegen die Verhéltnisse in der Studie bereits bei 3 fiir Film-Reynoldszahlen
zwischen 800 und 3100.

Der hohere Wellenberg bewegt sich schneller abwarts als der Film zwischen den Wellenbergen
(Basisfilm). Al-Sibai fand tibereinstimmende Aussagen in der Literatur beziiglich der Ge-
schwindigkeit des Wellenberges. Man kann die gemessene Geschwindigkeit des Wellenberges
und des Basisfilms bewerten, in dem man die Geschwindigkeit eines Films berechnet des-
sen Dicke der Wellenberghthe bzw. des Basisfilms entspricht. Die Geschwindigkeit des Films
wird dabei mit der Nusseltschen Wasserhauttheorie berechnet. Die Geschwindigkeit der Wel-
lenberge ist verglichen mit der vorausberechneten Filmgeschwindigkeit geringer und die des
Basisfilms hoher.Aus dieser Beobachtung schloss Al-Sibai, dass eine deutliche Durchmischung
des Fliissigkeitsfilms stattfindet.

Diese Betrachtungen galten fiir den Rieselfilm. Die Verhéltnisse bei Gegenstromung von Gas
an der Filmoberfliche werden nun noch verwickelter. Die Wellen im herabrieselnden Film
werden zusétzlich angefacht. Zabaras u. Dukler (1988) zeigen, dass die mittlere Wellenam-
plitude kurz vor dem Flutpunkt stark zunimmt ebenso wie die mittlere Filmdicke und die
maximale Filmdicke. Der Impulstransport in Form von Schubspannung und Formwiderstand
beeinflusst die Wellenbildung. Die héhere Geschwindigkeit der Wellenberge fithrt zu hohen
Relativgeschwindigkeiten zwischen Gas und Flissigkeit, die den Formwiderstand erhéhen.
Die starke Durchmischung im Film fithrt zu einem zusétzlichen Impulstransport. Zabaras
und Dukler zeigen in ihren Experimenten zum adiabaten Fluten an einem Rohr mit 50,8mm
Durchmesser, dass trotz der Wellenanfachung selbst am Flutpunkt die Wellengeschwindigkeit
nicht umgekehrt wird. Am Ende des Artikels beschreiben sie den Grund fiir diese Beobachtung
damit, dass das Fluten mafigeblich am Fliissigkeitseintritt eingeleitet wurde. Das Anfachen
der Wellen bewirkte lokal begrenzt an diesem Punkt, dass Fliissigkeit nach oben gerissen wur-
de. Es gelangte also nur die Menge Fliissigkeit in den unteren Teil des Rohres, die aus dem
Flutbereich am Flissigkeitseintritt nach unten abstromen konnte. Diese Fliissigkeitsmenge
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verhielt sich dann aber wieder wie ein Fallfilm und hatte eine entsprechende Wellencharakte-
ristik. Hier zeigt sich, dass insbesondere der Aufbau der Messstrecke und deren Geometrie den
beobachtbaren Flutmechanismus beeinflussen. Experimentelle Arbeiten, konnen meist nicht
frei von diesen Geometrieeffekten durchgefiihrt werden. Deswegen ist die Ubereinstimmung
mit theoretischen Betrachtungen zur Wellencharakteristik noch unbefriedigend. Im Folgenden
sollen diese Ansétze trotzdem kurz erlautert werden.

Theoretische Analysen (Tien u.a. (1980a)) der Wellencharakteristik werden oftmals auf der
Basis von Stabilitdtsbetrachtungen der Zweiphasenstromung durchgefithrt. Wie oben bereits
gezeigt, ist eine Betrachtung des Fliissigkeitsfilms ohne die Modellierung der Wellen sehr unge-
nau und lasst nur wenig Aussagen tiiber die Flutgrenze zu. Tien u.a. (1980a) gehen von kleinen
periodischen Schwankungen an der Filmoberfldche aus und ermitteln mittels einer besonderen
Form der Bernoulli Gleichung und unter Anwendung der ”kinematic wave theory” Gleichun-
gen fiir verschiedene Bereiche der Wellenldnge der Schwankungen. Thre Analyse zeigt, dass
sich mittels der Modellierung der periodischen Schwankungen und unter Einbeziehung der am
Flutpunkt vorhandenen Begrenzung der Fluidgeschwindigkeiten Gleichungen herleiten lassen,
die eine dhnliche Form wie die Gleichungen von Wallis (1961) und Kutateladze (1972) aufwei-
sen. Die Stabilitatstheorie begriindet damit die Sinnhaftigkeit dieser Gleichungen. Gleichzeitig
werden aber auch die Grenzen dieser theoretischen Analyse sichtbar. Ein genauer Riickschluss
auf Phidnomene wie Entrainment oder die Ausbildung von Fliissigkeitsbriicken, die Hauptphé-
nomene am Flutpunkt, ist nicht méglich. Die Kongruenz zu Experimenten wird halbempirisch
erzwungen. Es wird gezeigt, dass die Kutateladze Form der Gleichung fiir den Flutpunkt un-
ter bestimmten Bedingungen in die Gleichung von Wallis iibergeht. Hier ist aber eine eher
empirisch bzw. intuitive Annahme beziiglich der Beschreibung von Stérungen am Rohreintritt
nétig. Dadurch dass diese Storungen vom dimensionslosen Durchmesser des Rohres abhéngig
gemacht werden, entsteht eine Form der Kutateladze Gleichung, die fiir kleine Rohrdurchmes-
ser in die Wallis Form iibergeht und fiir grole Durchmesser in die urspriingliche Kutateladze
Form. Hier spiegeln sich sicherlich experimentelle Erfahrungen wieder. Bei Rohren mit grolem
Durchmesser wurde auch in nachfolgenden Studien festgestellt, dass die Kutateladze Form die
Messdaten zuverldssiger wiedergibt. Dies wird damit begriindet, dass in der Kutateladze Zahl
die Oberflaichenspannung enthalten ist, die sich fiir die Beschreibung des Transports von
Fliissigkeitstropfen in der Gasstromung (Entrainment) eignet. Entrainment wiederum ist bei
groflen Durchmessern des Rohres der vorherrschende Flutmechanismus, da sich keine Fliissig-
keitsbriicken ausbilden konnen. Umgekehrt ist der vorherrschende Flutmechanismen in engen
Rohren mit der Ausbildung von Fliissigkeitsbriicken verbunden. Dies muss dann eine starke
Durchmesserabhéngigkeit und eine Unabhéngigkeit von der Oberflichenspannung bedeuten.
Die Wallis Parameter kommen ohne Oberflichenspannung aus und der Durchmesser oder die
Kanalhohe (Schonfeld u. Kroger (1998)) wird in engen Kanélen zu einem wichtigen Parameter.

Tien u.a. (1980a) beschreiben also das Einsetzen des Flutens durch eine Stabilitdtsanalyse
der Wellen und kénnen damit Verbindungen zu empirsch ermittelten Gleichungen herstellen.
Letztendlich gelingt ihnen aber keine universelle Beschreibung des Flutens. Bankoff u. Lee
(1986) beschreiben in ihrer umfassenden Literaturzusammenfassung die Stabilitédtsanalyse
als eher ungeeignetes Verfahren zum Beschreiben des Flutens, da die notwendigen starken
Vereinfachungen am Flutpunkt meist nicht zutreffen.

Ein anderes Verfahren, dass sich mit Wellencharakteristiken beschéftigt ist das "hanging film”
oder auch "stationary wave” Modell. Dabei wird davon ausgegangen, dass die Abwartsbewe-
gung der Wellen am Flutpunkt gestoppt wird und sich ein Zustand einstellt, bei dem eine
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stehende Welle im Fliissigkeitsfilm erzeugt wird. In diesem Zustand muss die Fliissigkeit be-
reits vollstdndig aus dem Rohr nach oben heraus transportiert werden. Es handelt sich also
um einen Zustand, der weit nach dem Flutbeginn auftritt. In der obigen Betrachtung des
glatten Films wurde dies Umkehr-Flutpunkt genannt. Am Flutbeginn wird nur ein Teil der
Fliissigkeit nach oben mitgerissen. In dieser Arbeit geht es um die Charakterisierung des
Flutbeginns und daher werden diese Modelle nicht in Betracht gezogen.

Die Modellierung der Wellencharakteristik ist fiir die Vorhersage des Flutpunkts notwendig.
Bisher reichen die Modellansétze aber nicht aus, um eine zuverléssige Vorausberechnung zu
ermoglichen.

2.3.2.3. Einfluss der Rohrneigung auf die Flutgrenze

Bisher wurde nur die senkrechte Anordnung betrachtet, bei der sich die Flissigkeitsrichtung
und die Gasrichtung nur durch das Vorzeichen unterscheiden. In geneigten Kanélen wirkt
die Schwerkraft nicht entlang der Kanalachse auf den Kondensatfilm. In Achsrichtung wirkt
der Anteil sinf der Schwerkraft. Bei kleinen Winkeln 6 fithrt die Schwerkraft hauptséchlich
dazu, dass sich die Fliissigkeit am tiefsten Punkt des Rohres sammelt. Entlang der Kanalach-
se wirkt die um sin# verringerte Kraft und entsprechend langsam flieit der Kondensatbach
ab. Das Gas stromt entlang der Rohrachse und tritt vor allem mit dem Kondensatbach in
Wechselwirkung, da dieser ebenfalls in axialer Richtung stromt. Auf Grund der geringeren
Flie3geschwindigkeit ergibt sich eine geringere Relativgeschwindigkeit zwischen den Phasen
im Vergleich zum senkrechten Kanal bei vergleichbaren Gas und Fliissikeitsvolumenstrémen,
die zu geringeren Schubspannungen an der Kondensatbachoberfliche fiithrt. Aus der obigen
Betrachtung des glatten Fliissigkeitsfilms und insbesondere Gleichung 2.27 kann man aller-
dings ableiten, dass die notwendige Schubspannung zum Aufstauen des Films im gleichen Maf
sinkt, wie die FlieBgeschwindigkeit des Kondensatbachs, denn beide Groflen werden durch die
Erdbeschleunigung g bestimmt, die in axialer Richtung nur noch den Betrag sinf - g besitzt.
Aus Gleichung 2.27 ist allerdings auch ersichtlich, dass die Schubspannung mit der Filmdicke
anwéchst. Wie schon Fiedler (2003) beschrieben hat, findet im geneigten Kanal eine Um-
verteilung der Fliissigkeit statt, so dass sich im Kondensatbach ein dickerer Fliissigkeitsfilm
ausbildet und am restlichen Rohrumfang diinnere Filme entstehen. Die gréfiere Filmdicke
im Kondensatfilm bewirkt also rechnerisch eine vergréflerte notwendige Schubspannung am
Flutpunkt. Wie in den vorangegangenen Abschnitten aber auch schon erldutert wurde, ist der
Einfluss der Wellenstruktur des Films in dieser Betrachtung nicht integriert. Allerdings sinkt
mit abnehmender FlieBgeschwindigkeit des Kondensats auch die Kondensat-Reynoldszahl und
somit die Neigung Wellen zu bilden. Es ist also zu erwarten, dass sich die Gasgeschwindigkeit
am Flutpunkt bei geneigten Kanélen zu grofleren Werten verschiebt.

Der Film an der Wand oberhalb des Kondensatbachs flieit senkrecht in Richtung der Schwer-
kraft ab. Uberwindet die Kraft, die das Gas auf diesen Film ausiibt, gerade die in ihrer Rich-
tung wirkende Kraft entlang sind - g, so wird der Film gerade so abgelenkt, dass er senkrecht
zur Kanalachse in den Kondensatbach stromt. Jede weitere Erhohung der Gasgeschwindigkeit
verursacht eine weitere Ablenkung des Films in Richtung Gasaustritt.

Auf Grund der geringeren Filmdicke oberhalb des Kondensatbachs, staut sich der Film in
diesem Bereich bei kleineren Gasgeschwindigkeiten auf als im Kondensatbach. Es ist also
moglich, dass dort bereits Fliissigkeit nach oben mitgerissen wird, bevor ein signifikanter Teil
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der Fliissigkeit im Kondensatbach nach oben stromt. Fir letzteres sind im Vergleich zum
senkrechten Fall auf Grund des dickeren Films héhere Schubspannungen nétig.

Insgesamt ist gemé&f dieser Betrachtung zu erwarten, dass geneigte Kanéle gegeniiber senk-
rechten am Flutpunkt hohere Gasgeschwindigkeiten aufweisen. Daten aus der Literatur be-
statigen dies. Zapke u. Kroger (2000a) haben den Flutpunkt fiir Neigungswinkel zwischen 3°
und 90° in einem Rechteckkanal mit grofflem Querschnitt vermessen. Sie ermitteln die gréfiten
Flutgeschwindigkeiten des Gases bei 60°-70° Neigungswinkel. Fiedler (2003) ermittelte die
grofiten Dampfgeschwindigkeiten in einem Rohr mit dem Durchmesser 7mm bei Neigungs-
winkeln zwischen 45° und 60°.
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3. Analytische Betrachtungen

3.1. Modellierung des Flutens

3.1.1. Empirisch ermittelte Berechnungsansitze

McQuillan u. Whalley (1985) haben eine vielbeachtete Zusammenfassung vieler Beschrei-
bungsgleichungen verfasst und ermitteln die Gleichung, die am besten alle zusammenge-
tragenen experimentellen Ergebnisse wiedergibt (Gleichung 4.26). In dieser Datensammlung
sind allerdings so unterschiedliche Geometrien, wie die einer Fiillkorperkolonne(Alekseev u. a.
(1972)), eines einfachen Rohres (Wallis (1961) und andere) mit senkrechter Schnittkante und
schrager Schnittkante (English (1963)) zusammengefasst worden, daher weisen die Daten eine
grofle Streuung auf. Die mittlere Abweichung der gefundenen Gleichung von allen Daten be-
tragt zwar nur 23%, aber viele Daten betreffen Wasser/Luft Messungen in Rohren mit einem
Durchmesser im Zentimeterbereich. Daher fallen die selteneren Datenséitze mit abweichenden
Geometrien weniger stark ins Gewicht. Eine allgemeingiiltige Gleichung haben die Autoren
damit noch nicht gefunden, denn es werden viele Einflussfaktoren nicht beschrieben, die starke
Abweichungen verursachen kénnen. Eine nach Einflussfaktor differenzierte Herangehensweise
ist sinnvoller.

McQuillan and Whalley vergleichen grafisch die Verldufe der verschiedenen Korrelationen
ihrer Literaturquellen. In Abbildung 3.1 sind 7 verschiedene Quellen aufgetragen. Die Korre-
lation von Feind wurde in Abschnitt 2.3.2 bereits vorgestellt (Gleichung 2.32). Sie wurde von
Feind fiir die ermittelten Messwerte aufgestellt und wurde nicht auf Extrapolierbarkeit ge-
testet. Bei groflen scheinbaren Fliissigkeitsgeschwindigkeiten scheint sie zu stark in Richtung
niedriger scheinbarer Gasgeschwindigkeiten abzuweichen. Dieser Bereich liegt aber bereits
auferhalb der korrelierten Messwerte (Vlzl/ ’max =0,67).

Die in der industriellen Praxis haufig genutzte Gleichung von English hat eine sehr geringe
Abhéngigkeit der scheinbaren Gasgeschwindigkeit von der scheinbaren Fliissigkeitsgeschwin-
digkeit. Der Verlauf miindet asymptotisch fiir gréflere Fliissigkeitsgeschwindigkeiten in einer
konstanten Gasgeschwindigkeit. McQuillan and Whalley unterscheiden in dieser Studie nicht
zwischen adiabaten und diabatem Fluten. Die Abbildung ist deswegen triigerisch.

Die dimensionslosen Geschwindigkeiten konnen bei Kondensationsexperimenten nicht beliebig
kombiniert werden. Der Grenzfall der Totalkondensation ist durch die Bedingung

Mg > M,
gegeben. Ubertragen auf die dimensionslose scheinbare Geschwindigkeit w® , Gleichung 4.22,

unter Zuhilfenahme der Definition fiir die Leerrohrgeschwindigkeit w’, Gleichungen 4.20 und
4.21, kann man auch schreiben:

wg? zwp () . (3.1)
G
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Abbildung 3.1.: Grafische Darstellung einiger empirischer Korrlationen am Beispiel Luft /
Wasser von McQuillan u. Whalley (1985).

Es gibt also eine Grenzgerade fiir die Korrelationen, wenn sie fiir Kondensation gelten sol-
len. Fiir das Beispiel Wasser /Luft bei 1bar Systemdruck und 20°C liegt das Dichteverhélt-
nis von Flissigkeit zu Gas bei 832 (Konsequenterweise miisst man hier das System Was-
ser/Wasserdampf betrachten, aber auch dafiir findet man &hnliche Dichteverhéltnisse). Daraus
ergibt sich eine Gerade mit dem Anstieg 5,37. In Abbildung 3.1 ist sie dargestellt (Bezeichnung
,Kond.“). Alle Werte rechts der Geraden sind bei Kondensationsexperimenten unerreichbar.
Fiir den Kurvenverlauf der Gleichung von English bedeutet dies, dass der horizontale Teil
keinerlei Relevanz hat.

Auch wenn die definierten dimensionslosen Kenngroflen oftmals anders zusammengesetzt sind,
so ergeben sich meist dhnliche Herangehensweisen. In der ESDU Veréffentlichung (ESDU
(1989)) wurden sogar mehrere Korrelationen durch Umstellen der Gleichungen in &hnlicher
Weise dargestellt und gezeigt, dass sich nur noch die Exponenten der Stoffparameter unter-
schieden. Die grundsétzliche Tendenz der Abhéngigkeit des Flutens von Stoffparametern ist
bekannt. Die Gleichung von English (1963) wird von Autoren oft dazu benutzt, diese grund-
legenden Zusammenhénge darzustellen (Gleichung 3.2)

English (1963) fuhrten Kondensationsmessungen an einem senkrechten Rohr mit dem Durch-
messer 18,8mm durch. Sie nutzten verschiedene Versuchsfluide, deswegen liegt die Starke ihrer
Korrelation in der Abbildung der Stoffwerte.

d0,322g%41900,097

0,462_0,15_0,075 (3.2)
0¢ VL Wp

we = 0,286 -

In Gleichung 3.2 miissen SI Einheiten genutzt werden. Die Gleichung zeigt, dass die kritische
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Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt am stérksten von der Dampf- und der Fliissigkeitsdichte
abhéngig ist. Viskositit und Oberflichenspannung haben dagegen nur eine untergeordnete Be-
deutung. Obwohl diese allgemeine Tendenz bekannt ist, gelingt es nicht, eine allgemeingiiltige
Korrelation aufzustellen. Auch die Definition neuer Kennzahlen mit Hilfe der in der Korre-
lation von English et al. auftretenden Stoffparameter wiirde hier keinen Fortschritt bringen.
Offenbar ist es notig, zum Charakterisieren des Flutens andere Einflussparameter zu bestim-
men, die die Wechselwirkung von Gas und Fliissigkeit besser beschreiben. Wellenparameter
sowie der Gehalt von Fliissigkeitstropfen in der Gasstromung kénnten hier mehr Aufschluss
geben.

Palen u. Yang (2001) zeigen eine Literaturiibersicht, aus der sie zwei das Fluten bestimmen-
de Phénomene herausarbeiten. Fluten auf Grund von Aufwértstransport von Fliissigkeits-
bricken und Fluten auf Grund von Entrainment Mechanismen. Der Mechanismus, der die
geringere Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt ergibt sei der bestimmende. Entsprechend schla-
gen sie die Uberlagerung beider Massenstromdichten zur Ermittlung der maximalen Gas-
Massenstromdichte vor.

G = CFEgFtaper (33)

()" + )]

My, ist dabei die Grenz-Massenstromdichte nach Hewitt u. Wallis (1963) und soll das Fluten
durch Fliissigkeitsbriicken beschreiben.

gdoc(oL — 0G)
[1 N (77%)1/2 (Zf)wlr

iy, pentspricht der Massenstromdichte bei Vorherrschen von Entrainment Effekten und wird
nach Pushkina u. Sorokin (1969) in folgender Form angegeben:

(3.4)

Myw =

}1/4

tiup = 3,2 99.00% oL — 0c) (3:5)

Die Konstanten CrEyFqperund n in Gleichung 3.3 sollen experimentellen Daten entnommen
werden.

Die Arbeit von Zapke u. Kroger (2000a, b) enthélt Ergebnisse fiir Rechteckkanéle und wurde
im Kapitel 2.3.1 im Abschnitt Einfluss der Kanalgeometrie bereits erldutert. Aus den dimensi-
onslosen Kennzahlen 4.27 bis 4.29 wurde folgende Korrelation durch Anpassung an Messwerte
ermittelt:

Frg=— (3.6)

Die Gleichung beschreibt die Froudezahl des Gases beim Beginn des Flutens. Diese Froude-
zahl, Gleichung 4.27, bildeten die Autoren mit der Kanalhohe der geneigten Rechteckkanéle
und die Froudzahl der Fliissigkeit Gleichung 4.28 mit dem hydraulischen Durchmesser. So
konnten Sie die verschiedenen Kanalhthen in ihren Messungen gut abbilden. Im Abschnitt
5.3 wird die Anwendbarkeit auf die vorliegenden Messungen diskutiert.
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3.1. Modellierung des Flutens

Mersmann (1965) stellt ein Modell fiir das Fluten in Fiillkdrperkolonnen auf, in dem er die
Schiittung der Fiillkérper als durchstréomte Rohre annéhert. Seine Modellgleichungen beruhen
auf der Betrachtung des Einzelrohres, in dem ein Fliissigkeitsfilm an der Wand abwiérts stromt.
Die hergeleiteten Zusammenhéinge gelten also auch fiir durchstromte Einzelrohre. Mersmann
nutzt die Bilanz im Rieselfilm wie im Abschnitt 2.3.2, um die Gleichung fiir die Filmgeschwin-
digkeit herzuleiten (Gleichung 2.23). Wie bereits erlautert, gelten die Schlussfolgerungen tiber
die Groéfenordnung der Schubspannung an der Filmoberfliche nur fiir den glatten laminaren
Film. Mersmann umgeht eine exakte Beschreibung der Schubspannung und nutzt fir die
weitere Herleitung nur die Proportionalitit zwischen Druckverlust der Gasstromung und der
Grofe d%' Zur Beschreibung der Filmdicke § wird die Gleichung von Feind 2.36 genutzt. Die
Reynoldszahl des Films formt Mersmann in eine Berieselungsdichte um und leitet aulerdem
her, dass die Filmdicke selbst vom Druckverlust der Gasstromung abhéngt, da sie mit der
Schubspannung im Gas ansteigt. Am Ende der Herleitung steht fest, dass in diesemm Modell
der Druckverlust der Gasstromung im trockenen Rohr und die Berieselungsdichte sowie eine
Stoffdatenkennzahl korreliert werden miissen. Mersmann tut das, in dem er Messdaten gra-
fisch durch eine Kurve annéhert. Interessanterweise ist die Kurve andersherum gekriimmt als
die iiblichen Flutkurven, wie sie z.B. McQuillan and Whalley zeigt (Abbildung 3.1). Bei klei-
nen Fliissigkeitsbelastungen des Rohres wird der Druckverlust am Flutpunkt konstant. Bei
groflen Fliissigkeitsbelastungen (Rohr nahezu gefiillt mit Fliissigkeit) wird der Druckverlust
sehr schnell kleiner. Es gibt also zwei Grenzwerte, die im McQuillan and Whalley Diagramm
nicht existieren.

Es sind sehr viele weitere empirische Gleichungen fiir adiabate und diabate Gegenstromfiih-
rung von Gas und Fliissigkeit in der Literatur vorhanden. In den meisten Studien werden
Kennzahlen mit den Phasengeschwindigkeiten, geometrischen Parametern und Stoffwerten
gebildet und auf die Messungen mit speziellen Versuchsapparaturen angewandt. Daher sind
sie meist nur dafiir giiltig. Genauere Messungen der Filmdicken, Schubspannungen oder Wel-
lencharakteristiken kénnen nicht zur Vorhersage des Flutverhaltens genutzt werden, da die
Vorhersage der gemessenen Parameter fiir andere Geometrien oder Stromungszustdnde nicht
moglich ist.

3.1.2. Stand der Modellierung und Ausblick

Eine umfassende theoretische oder empirische Beschreibung aller Flutmechanismen, Geome-
trien und Versuchsbedingungen ist bisher nicht mit ausreichender Genauigkeit gelungen. Ban-
koff u. Lee (1986) kommen in ihrer umfangreichen Literaturanalyse 1986 nur zu vagen Ein-
schitzungen beziiglich der Abhéngigkeit des Flutens von verschiedenen Versuchsparametern.
Sie empfehlen keinen Berechnungsansatz, sondern stellen alle Modelle und empirischen Bezie-
hungen nebeneinander dar. Palen u. Yang (2001) erstellten 2001 eine neue Literaturanalyse.
Sie identifizieren zwei vorherrschende Phinomene und nutzen eine mathematische Uberla-
gerungsmethode der beschreibenden Gleichungen, um das Flutverhalten abzubilden (siehe
letzter Abschnitt 2.3.1). Sie bleiben allerdings einen experimentellen Nachweis schuldig, dass
diese Methode wirklich verschiedene Flutmechanismen abbilden kann.

Die , Engineering Science Data Unit* (ESDU) stellt regelméBig die neuesten Erkenntnisse aus
Forschung und Entwicklung zusammen, um diese Informationen dem Anwender zugénglich zu
machen. Die Autoren der Verdffentlichung iiber Riickfluss-Kondensatoren aus dem Jahre 1989
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

ESDU (1989) empfehlen das Ergebnis der Studie von McQuillan u. Whalley (1985) als gene-
relle Auslegungsgleichung zu nutzen und einen Sicherheitsfaktor fiir die Gasgeschwindigkeit
am Flutpunkt von 0,7 anzusetzen. Sie diskutieren allerdings auch die Unterschiede zwischen
diabaten und adiabaten Experimenten und den Einfluss der Versuchsanordnung. Trotzdem
kommen sie zu dem Schluss, dass keine bessere Modellierungsbasis vorhanden ist.

In der vorliegenden Arbeit werden die vorhandenen Modellansédtze auf die experimentellen
Daten angewendet. Einige experimentelle Ergebnisse zeigen ungewohnliche Verldufe, deren
Ursachen im Rahmen dieser Arbeit nicht ndher untersucht werden konnten. Andere Ergebnisse
sind mit vorhandenen Modellansédtzen beschreibbar.

Es sind noch wesentlich mehr Untersuchungen der Flutmechanismen bei der Riickflusskon-
densation notwendig, um alle Effekte genau einzugrenzen. Insbesondere miisste jeder einzelne
in diesem Kapitel dargelegte Einflussfaktor systematisch in Abhéngigkeit der anderen un-
tersucht werden. Die technische Bedeutung der Riickflusskondensation ist allerdings nicht so
grof}, dass eine zeit- und kostenintensive Erforschung der einzelnen Mechanismen lohnenswert
erscheint. Die Auslegung von Riickflusskondensatoren in der technischen Anwendung wird
weiterhin auf Berechnungen mit grofien Sicherheitfaktoren basieren.

In den néchsten Kapiteln werden die Grundlagen der Modellierung des Wérmeiibergangs im
Rohr und Rechteckkanal fiir Reinstoffe und Gemische dargestellt.

3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

Der Rechteckkanal besteht aus zwei senkrechten Seitenflichen, einer um den Winkel 6 gekipp-
ten waagerechten Bodenfldche und einer ebenso gekippten Deckflache. Jeder dieser 3 Bereiche
wird separat modelliert.

3.2.1. Seitenflachen

Zur Beschreibung des Warmeiibergangs auf den Seitenflichen muss die Abhéngigkeit der
Filmdicke von den Koordinaten x und z der Fliche dargestellt werden (siehe Abbildung 3.2).
Die Koordinate x verlduft entlang der kurzen Seite des Kanals und die Koordinate z entlang
der langen Seite. In einem infinitesimalen rechteckigen Bereich der Plattenoberfliche mit
der Lange dx und der Breite dz kénnen die ein - und ausflieBenden Massenstrome wie folgt
bilanziert werden

o), oL,

o 5 dz=dM (3.7)

dM ist der auf der Fliche dxdz kondensierende Massenstrom. Er fithrt gemif der Massener-
haltung zu einer Anderung der Stréme entlang der Koordinatenrichtungen. Die infinitesimal
kleinen Massenstrome lassen sich auch als Produkt aus Geschwindigkeit, Dichte und durch-
stromter Fldche ausgedriicken. Die Geschwindigkeit wird dazu iiber y gemittelt eingesetzt. y
ist die Koordinatenrichtung senkrecht zur Fliche dxdz

dM, = W2 pL0dz , (3.8)
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal
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Abbildung 3.2.: Definition der Teile A und B der Seitenfléchen

dM, = wy, .prddr . (3.9)

Die Massenstrome dM,, und dM,, sind infinitesimale Groflen, weil sie die infinitesimale Breite
dz bzw. dx iiberstromen. Die mittlere Geschwindigkeit in x- und in z-Richtung im Element
ergibt sich aus Gleichung 2.1, wenn statt der Gravitationskonstanten g ihre jeweilige Kompo-
nente in x- und z-Richtung eingesetzt wird

_ . q - cosb
Wme — (PL — pc) -9 - cosh
3nL

: (3.10)

W,z =

(L —pc)-g-sinf

3.11
3L (3:-11)

Die Filmdicke § ist dabei die des Elements dxdz. Setzt man nun Gleichungen 3.8 bis 3.11 in 3.7
ein, erhalt man einen Ausdruck fiir den infinitesimalen lokal kondensierenden Massenstrom

dM = pulpL = pG) -9 . <0089 . 352@ + sind - 3(5286) dxdz . (3.12)
3L Ox 0z

Bei der Entstehung des Kondensats wird Wérme frei, die voraussetzungsgeméf nur durch
Wiérmeleitung an die Wand tibertragen wird. Es gilt also die Energiebilanz

dM - Ahry = %LM cdrdz . (3.13)
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

Setzt man 3.12 in 3.13 ein und vereinfacht die resultierende Gleichung ergibt sich die Diffe-
rentialgleichung fiir die Filmdicke auf der Seitenwand

a5 . o) ApnpAY
cosh - 8% — + sinf) - 5> — = 3.14
O 9z prlpr — pa)-g-Ahry (3.14)
Es kann nun die Abkiirzung
_ .q-Ah
b= pL(pL — pc) - g LV 54 (3.15)

ALnpLAY
eingefiihrt werden, wodurch sich die Differentialgleichung 3.14 noch weiter vereinfachen lasst

cost - g@b + sinf - 9 =4 . (3.16)

T 0z

Der Kondensatfilm beginnt an der oberen Kante der Seitenfliche. Dadurch ergeben sich die
Randbedingungen ¢ (z = 0,z) = 0 und ¢ (z,z = 0) = 0.

Die partielle Differentialgleichung ist linear und analytisch mittels der Methode der Charak-
teristiken (Vachenauer (2001)) lésbar.

Man iiberfithrt die Partielle Differentialgleichung in ein System gewohnlicher Differentialglei-
chungen, indem man eine Koordinatentransformation durchfiihrt. Die neue Koordinate sei
hier t. Man kann nun = = z(¢) und z = 2(t) setzen. Damit kann man schreiben

o0 _oadw | 0200
ot Ot ox Ot 9z

Durch Koeffizientenvergleich ergibt sich das System gewohnlicher Differentialgleichungen

% = cosf ,
?)j = sinf ,
oY
Yy
ot
Die Gleichungen sind einzeln 16sbar
x = cosf -t + x , (3.17)
z=sinf -t + z , (3.18)
b=4-t+vy . (3.19)

Zur Eliminierung von t kann zum Beispiel Gleichung 3.18 nach t aufgelost und in 3.17 und
3.19 eingefiigt werden. Eliminieren von zy ergibt dann die allgemeine Losung

Y(z,z) = ﬁ(m —x0) + %o : (3.20)
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

Die Randbedingung ¥ (x = 0, z) = 0 fithrt zur Bestimmung von x(, wobei beim Einsetzen in
3.20 dieser Konstanten auch die Konstante g verschwindet. Die Losung ergibt sich zu

P(z,z) = 4 . (3.21)

T
cost

Das Einsetzen der zweiten Randbedingung ¢ (z,z = 0) = 0 in die allgemeine Losung 3.20
ergibt keine neue Losung. Die Gleichung wird nur identisch erfiillt. Erst eine erneute Umfor-
mung des Gleichungssystems 3.17 bis 3.19 durch Auflésen der Gleichung 3.17 nach t und das
Weiterrechnen, wie oben beschrieben, ergibt eine neue allgemeine Losung in z, die dann eine
eigene spezielle Losung fiir die zweite Randbedingung liefert

4

—z
sind

@D(J; Z) =

(3.22)

Die Gleichungen 3.21 und 3.22 sind zwei Losungen der DGL (Gleichung 3.16), die auf unter-
schiedliche Bereichen der Fliche angewendet werden miissen.

In Abbildung 3.2 sind die verschiedenen Losungsbereiche mit Teilfliche A und Teilflache
B bezeichnet. Gleichung 3.21 ist nur innerhalb der Teilfliche A anwendbar und 3.22 nur
innerhalb der Teilfliche B.

Die mathematische Herleitung lasst sich auch anschaulich darstellen.

Das Kondensat fliefit in Richtung der Schwerkraft senkrecht an der Seitenwand nach unten. An
der Oberkante bei (x=0, z) ist die Filmdicke Null. Die senkrechte Strecke, die das Kondensat
tiberstromt, ist in dem Teil der Platte in dem —— < = gilt (Teilfliche A)

cosf

"y

= ) 2
AT Cosh (3.23)
s heifit Ablauflinge. Im Fall 5 > = (Teilfliche B) ist die Ablauflinge
z
= . 3.24
B = ing (3:24)

Betrachtet man die Entwicklung des Kondensatfilms entlang der jeweiligen Ablauflinge, so
zeigt sich eine einfache Analogie zur Nusseltschen Wasserhauttheorie. Die Ablauflinge war in
Abschnitt 2.1 gleich der Hohe der Platte H. Wird s statt z in Gleichung 2.7 benutzt, ergibt
sich die Gleichung fiir die Filmdicke im jeweiligen Flachenabschnitt.

Die Gleichung fiir die Filmdicke der Teilfliche A und B lauten dann

1

A gAY x l> 1
= ( . , 3.25
4 pL(pL —pa) - g-Ahpy  cost (3:25)

1

AN AY z ) 4
0sp = ( - — 3.26
7 \prlor — pa) -9 Dby sind (3.26)

Abgekiirzt kann man auch schreiben

P(x,2z) =4s4 . (3.27)
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

Analog gilt fiir Teilflache B
Y(x,z) = 4sp . (3.28)

Gleichungen 3.27 und 3.28 entsprechend den Losungen der partiellen Differentialgleichung
3.21 und 3.22.

Umgeformt als Warmeiibergangskoeffizient o = ’\TL folgt fiur Teilfliche A

1
AN pr(pr — pa) - g- Ahpy  cosf | *
= : 2
oz, 2)a < I AT " (3.29)
und fur Teilflache B
1
_ )‘%PL(PL —pa)-g-Ahry  sind 4
a(z,2)p = ( LAY = (3.30)

3.2.2. Kondensatbach und Deckflache

Die Fléchen der Unterseite und Oberseite des Kanals sind um den Winkel 6 geneigt. Die
wandparallele Komponente der Schwerkaft ist hier auf der gesamten Platte gleich ¢ - sinf.
Die Filmdicke verdndert sich nur in Richtung der Koordinate z (axiale Richtung). Der War-
meiibergang auf der Oberseite des Kanals ist damit durch

31
477LA19 z (3 s )

1
3 — -g-Ah ind \ *
o (Ao o)
gegeben. Es wird angenommen, dass das Kondensat auf dieser Fliache bis zum Kanalaustritt
stromt. Es lauft nicht entlang der Seitenflachen ab.

Das Kondensat der Seitenflichen Mg flieft auf dem Boden des Kanals zusammen. Der Kon-
densatbach bildet sich. Die Filmdicke im Kondensatbach kann iiber eine Massenbilanz an
der Flache dz - bg g berechnet werden. In dieses Flachenelement flieit von beiden Seiten der
Strom dMg hinein. Zusétzlich findet auch hier Kondensation statt deond, denn auch der
Kanalboden wird gekiihlt. Die Anderung des Massenstroms im Kondensatbach entspricht der
Summe der eintretenden Strome

0z

2 dMg + dMyong = dz . (3.32)

dMg kann nun unter zu Hilfenahme von Gleichung 2.3 als Funktion der Filmdicke am unteren
Ende der Seitenwand (x=H) formuliert werden

dMg = pL(pL3; PG) 93— H. 2y de (3.33)
L

dMjong ist abhéngig vom Wirmestrom, der durch den Fliissigkeitsfilm des Bachs und der Ka-
nalwand an das Kithlmedium abgeleitet wird. Voraussetzungsgeméf findet nur Warmeleitung
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

im Flissigkeitsfilm statt. Die Temperatur der Bachoberfliche entspricht der Gleichgewicht-
stemperatur des Dampfes. Die Differenz zur Wandtemperatur ist Adgpg. Fir den infinitesi-
malen Warmestrom durch die Flache dz - bxp kann man also schreiben

AN AVkB

22228 bkp - dz = AhpydMgon . 3.34
(5(2)KB KB z LV kond ( )

dQKp =

Einsetzen von Gleichung 3.33 und 3.34 in 3.32 ergibt folgende Differentialgleichung fiir den
Massenstrom des Kondensatbachs

pL(pL — pc) - g AL AV _ dMgp
2. 5 _ALTUKB g = — KB
3T}L AhLv(S(Z)KB dZ

Mittels der Methode ,, Trennung der Variablen“ ist diese Differentialgleichung leicht 16sbar.
Die linke Seite wird nach z integriert und die rechte Seite nach M kB . Die Summanden der
linken Seite konnen dabei separat von 0 bis L integriert werden. Der erste Summand wird in
zwei Integrale fiir die jeweilige Teilflache A und B aufgeteilt. Die Funktion §(z = H, z)g wird
fur die Teilflachen A und B aus 3.25 bis 3.28 bestimmt. Nur die Filmdicke der Teilfliche B
ist von z abhéngig. Fiir den Anfangsbereich des Kondensatbachs von z = 0 bis z = tanf - H
lautet Gleichung 3.28 ausgeschrieben

(x=H,2)%+ (3.35)

PN

5z = H, 2)sp = < AXrnp AY z )

. 3.36
pL(pL —pa) - g-Ahpy  sind (8:36)

Diese Filmdicke kann in Gleichung 3.35 eingesetzt und von 0 bis tanf - H integriert werden.
Analog gilt fiir Teilflache A

1
ML AD H\i
LL ) ! (3.37)

0(r=H,2)sa = ( .
( Jsa pr(pr —pa) - g- Ahry  cos

Gleichung 3.37 ist nicht von z abhéngig und wird deswegen als Konstante von tané - H bis L

integriert
3
L 1 1
/ 2 (PL(PL—PG)'9>3 LAY H
3 nL Ahry cosf

tan@-H

3

tanfO-H 1 1 L
2 PL(PL—PG) -g\3 4ALA19 z )\LAﬁBK 1
/ 3 Z+ dz

5 nL AhLV sinb Ahlv . (5(2)](3

L
= /dMKB = M(L)KB . (338)
0

Obige Gleichung zeigt wie der Gesamtmassenstrom am Boden des Rechteckkanal berechnet
werden kann und wie die verschiedenen Teilflichen der Seitenwinde beriicksichtigt werden
miissen. Eine analytische Losung dieser Gleichung wiirde voraussetzen, dass (z)x p entlang z
bekannt ist. Die Filmdicke kann aber nur aus dem Massenstrom M (2) kB berechnet werden,
der aber im Vorhinein nicht bekannt ist. Es ist also eine iterative Berechnung nétig. Der Kanal
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3.2. Modellierung des Warmeiibergangs im Rechteckkanal
wird dazu in diskrete Abschnitte Az eingeteilt. Zunichst wird der Massenstrom des Bachs
ohne dMgp an jeder Stelle z berechnet

3
1

= M(Z)KB,Start

3

1 3 1
2 (PL(pL — 0G) '9)3 ALAY H 4.z+2é (PL(PL —pG) 9)3 AINLAY 25
L Ahry cosf 37 nL Ahry sinf

(3.39)

Dann wird mittels Gleichung 2.3 die Filmdicke 6(2) x B, start €rmittelt und erneut My g berech-
net (Gleichung 3.40), nur diesmal unter Berticksichtigung von dMpenq(0(2) kB start). Weitere
Iterationsschritte i folgen, bis sich der Massenstrom fiir z=L um weniger als 0,1% &ndert

NAY - bi B 1
Ahry 0(2)KB,i-1

M(Z)KB,Z'_l +/ dz = /dMKB = M(Z)KB#' . (3.40)
0 0

Der Kondensatstrom, der sich auf der Bodenfliche sammelt, ist damit berechenbar. Gleich-
zeitig ergibt sich aus der Iteration auch der Verlauf der Filmdicke entlang z, aus der mittels
Gleichung 2.8 der lokale Warmeiibergangskoeffizient der Bodenfliche berechnet werden kann.

Der Gesamtmassenstrom, der rechnerisch aus dem Kanal austritt muss allerdings zusétzlich
das Kondensat der Teilfliche A am unteren Teil des Kanals im Bereich z = L — tanf - H bis
z = L enthalten. Dieses Kondensat fliefit nicht in den Kondensatbach, sondern tritt iber die
Vorderkante der Seitenfliche aus, sieche Abbildung 3.2. Die mafigebliche Filmdicke an dieser
Kante ist

1
4/\LT]LA19 x >4 (3'41)

0(x,z=1L = ( .
( Jsa pr(pr —pa)-g- Ahry  cos

Das Integral des mit dieser Filmdicke gebildeten Massenstroms von « = 0 bis H ergibt den
Massenstrom Mgy, der entlang der Kante z = L abfliefit

H
Mgy = /Wé(x,z = L)%A -dx , (3.42)
0
1 7\ 1
. 14 pL(pL—pg)-g)3 4D AV x3
Ner = 14 . , 4
SL= 37 (( nr Ahpy  cos (3.43)

3.2.3. Zusammensetzung der Einzelflachen

Die Kondensation an den Seitenflichen und der oberen Kanalinnenwand beeinflussen sich
nicht, sofern die Seitenflichen ideal senkrecht ausgerichtet sind. Unter dieser Annahme kann
der Warmeiibergang auf den Fléchen separat berechnet werden. Die Energiebilanz des Ge-
samtkanals besagt, dass die Summe der Warmestréome durch jede Wand dem an das Kiihl-
wasser abgegebenen Gesamtwéarmestrom des Kanals entsprechen muss. Allgemein gilt fiir eine
Kanalwand

Q=om-A-AY . (3.44)
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3.3. Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr

5 “
eigungswinkeE g

Abbildung 3.3.: Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr. Koordinatensystem und sche-
matische Darstellung des Ablaufwegs z(¢)

Im Modell wird angenommen, dass fiir die Kondensation unabhéingig vom Ort im Kanal
immer die Unterkithlung AY¥ mafigeblich ist. Im Experiment ist dies nur ndherungsweise
der Fall, da der konvektive Warmetibergang im Kiihlwasser und die Filmdicke selbst einen
Einfluss auf die Wandtemperatur ausiiben. Wird bei der Berechnung auf jeder Teilfliche die
gleiche treibende Temperaturdifferenz A#¥ angenommen, so kann der Wéarmeiibergang des
Kanals durch eine Gewichtung der mittleren Wéarmeiibergangskoeffizienten mit der jeweiligen
Wandflédche berechnet werden

Qges = (almAl + agm Ao + ai’)mAS) “AY = agesAgesAﬁ )

A Ay As
Qges = Ol ——— T Qam——— + Q3m

—_— A4
Ages Ages Ages (3 5)

Im Modell des geneigten Rechteckkanals werden drei Bereiche unterschieden: Deckfléche, Bo-
denfliche und Seitenwénde. Die Indizes in Gleichung 3.45 entsprechen also jeweils einem
Teilbereich des Kanals. Die Gesamtfliche Agcs ist die Summe der Teilflaichen A;bis A3. Die
mittleren Werte der Warmeiibergangskoeffizienten kénnen nach Gleichung 2.9 berechnet wer-
den, dabei berechnet man den lokalen Wérmeiibergangskoeffizient der Deckfliche mittels
Gleichung 3.31. Der lolale Warmeiibergangskoeffizient an der Bodenfliche wird durch die lo-
kale Filmdicke des Kondensatbachs bestimmt (nach Gleichung 2.8), die sich gleichzeitig mit
dem Massenstrom des Kondensatbachs an jeder Stelle z aus der Iteration mittels Gleichung
3.40 ergibt. Der lokale Warmeiibergangskoeffizient der Seitenflichen ist analog aus den Glei-
chungen 2.8, 2.9, 3.36 und 3.37 berechenbar.

3.3. Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr

Der Wirmeiibergang im Rohr wurde bereits von Fiedler numerisch berechnet (Fiedler u. Au-
racher (2004a)). In dieser Arbeit werden diese Ergebnisse in eine Form umgewandelt, die
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3.3. Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr

einen direkten Vergleich mit der Modellierung des Rechteckkanals erlaubt. Dazu wurde der
Quelltext des Programms von Fiedler aus der Programmiersprache Pascal in die Sprache
C ibersetzt und dann mittels dem Programm Matlab fiir die Auswertung automatisiert.
Fiedler beschreibt den Verlauf der Filmdicke mittels Zylinderkoordinaten. Die partielle Diffe-
rentialgleichung, die das Programm mittels einer 6rtliche Diskretisierung und einer iterativen
Berechnung 16st (Details sind bei Fiedler zu finden) lautet

ov ov 4

v . _d g ' B
97 + sing 30 3( cose) (3.46)
Mit
v — pr(pr — ,Og)gAhLV003964
3)\LAT’I7LR ’
-
~ R-tanb
und den Randbedingungen
z=0 ¥=0 (3.47)
ov
e 90 : 4

¢ ist der Umfangswinkel des Rohres und z die Koordinaten in axialer Richtung. Randbe-
dingung 1 (3.47) bedeutet, dass die Filmdicke am oberen Ende des geneigten Rohres am
gesamten Umfang = 0 ist und Randbedingung 2 (3.48) driickt die Symmetrie an der obersten
und untersten Stelle des Rohrumfangs aus. Dort verschwindet der Gradient der Filmdicke.

Fiedler hat in seiner Arbeit die Filmdicke in Abhéngigkeit der Koordinaten ¢ und z exempla-
risch dargestellt. Er brechnete den ortlichen Warmeitibergangskoeffizienten und bildete durch
Integration iber ¢ den Mittelwert iiber den gesamten Umfang, wobei er den Wérmeiiber-
gangskoeffizienten im Kondensatbach als vernachlédssighar klein annahm. Aus diesen Werten
berechnete Fiedler durch Integration iiber die Rohrlénge den mittleren Wéarmeiibergangskoef-
fizient im Rohr. Diesen verglich er in einem Diagramm mit Messwerten. Die Darstellungsweise
ist allerdings fiir den Vergleich mit dem in dieser Arbeit untersuchten Rechteckkanal unge-
eignet. Der Rechteckkanal ldsst sich mit dem Rohr am besten vergleichen, wenn auch fiir
das Rohr der Ablaufweg des Kondensats an der Wand betrachtet wird. Die mathematische
Beschreibung des Ablaufweges entlang der Rohrwand ist allerdings nicht so einfach méglich.

Schneidet man den geneigten Rohrkanal senkrecht durch, so ergibt sich das Profil einer El-
lipse. Der Ablaufweg ist allerdings nicht mit dem entstehenden Ellipsenbogen gleichzusetzen.
An der obersten Stelle des Rohrumfangs (¢ = 0) wirkt die Schwerkraft in axialer Richtung
dhnlich wie an der Oberseite des Rechteckkanals. An Kondensat, das in der Ndhe dieses Schei-
telpunktes entsteht (¢ # 0), greift aber bereits eine Komponente der Schwerkraft an, die in
Richtung ¢ wirkt. Die Kriimmung der Wand leitet das Fluid also auch in radialer Richtung
ab. In Abbildung 3.3 ist ein moglicher Ablaufweg schematisch dargestellt. Im Kapitel 5.2.4
werden die berechneten Kurvenverldufe dargestellt und diskutiert. An dieser Stelle wird die
Berechnung der Kurven erlautert.
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3.3. Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr

Der Ablaufweg entspricht der Bahnlinie s eines Fluidelements. Die Bahn des Teilchens wird
durch die Richtung und den Betrag der Geschwindigkeit und den Startpunkt definiert. Statt
der Koordinate ¢ kann auch die Koordinate x genutzt werden. x ist die Bogenldnge am
Rohrumfang und berechnet sich aus ¢ nach

do =R-d¢ . (3.49)

Die Impulsbilanz am Kondensatfilm in x- und z-Richtung lautet

D% w, .

m Gt + (= po)g - sing-cosd =0 (3.50)
9%w, .

ﬁLTyQ + (/)L - pg)g -stnf =0 . (351)

y ist die radiale Koordinate des Rohres (siche Abbildung 3.3). Die Losung dieser Differenti-
algleichungen mit den Randbedingungen

y=20: Wy =w, =0 ,

ow, 0w,

dy Oy =0

y=2a:

und Integration iiber y ergibt dann unter zu Hilfenahme von 3.49 die Geschwindigkeit in
Umfangsrichtung

R-dp_ SZ’TL(;SCOSHMg&Q(Qﬁ, 2) (3.52)

Wm.¢ = dt 3nr,

und die Geschwindigkeit in Richtung der Léngsachse z

_dz _ . PL—PG o
Wm,z = - = sind 3L g6~ (, 2) . (3.53)

Die Gleichungen fiir die beiden Geschwindigkeiten nutzt Fiedler zur Herleitung der Differen-

tialgleichung fiir die Filmdicke. Die folgende Betrachtung der Bahn des Kondensats im Rohr
betrachtet Fiedler nicht.

3.3.1. Bahnlinie des Kondensats
Der Betrag der Resultierenden dieser beiden Geschwindigkeitsvektoren ist

[win| = \Jw}, 4 +w, . (3.54)

Die Resultierende w,, bestimmt die Geschwindigkeit und die lokale Ablaufrichtung des Kon-
densats und damit dessen Bahn. Die Bahn kann als Stromlinie s bezeichnet werden und w,,
als mittlere Stromungsgeschwindigkeit des Kondensats. w, liegt auf der Tangente an s.
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3.3. Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr

Teilt man Gleichung 3.53 durch Gleichung 3.52 so erhélt man die zeitunabhéngige Beschrei-
bung der Anderung des Weges in z-Richtung nach einer kleinen Anderung in Umfangsrichtung

dz
= tanb .
R do an pr (3.55)
Diese Differentialgleichung kann mittels Trennung der Variablen gel6st werden.
_ ¢ Po
z(¢) = R - tan - ln(tang) - ln(t(m?) + 20 (3.56)
oder
Az =R-tand - (ln(tang;) - ln(tan?)) . (3.57)

Gleichung 3.56 ist eine mogliche Darstellung der Gleichung fiir die Bahnlinie eines Fluidteil-
chens, das bei ¢g, 29 durch Kondensation entsteht und dann an der Rohrwand entlangstromt.

Mit dieser Gleichung lésst sich der Ort z des Fluidteilchens in Abhéngigkeit von seiner Ko-
ordinate ¢ festlegen. Man kann aber nicht die Ablauflinge bestimmen. Deswegen wird im
folgenden Abschnitt eine mathematische Beziehung fiir die Bahnlinie hergeleitet.

Die Bahnlinie eines Teilchens im Rohr ist nicht geradlinig wie im Rechteckkanal. Das Fluid-
element stromt in Richtung der grofiten Schwerkraftkomponente, deren Betrag und Richtung
sich entlang des Weges dndert. In Bild 3.4 ist dargestellt, welchen Weg das Teilchen entlang
der Rohrachse (Az) und entlang des Umfangs (Winkel ¢) fiir verschiedene Neigungswinkel
zuriicklegt (Gleichung 3.57). Az ist die axiale Liange vom Startpunkt der Bahnlinie zy ge-
rechnet. Die Darstellung gilt also fiir alle Startpunkte zg gleichermaflen. Teilchen die weit am
unteren Ende des Rohres kondensieren erreichen den Austritt des Rohres noch bevor sie den
Kondensatbach erreicht haben. Dies ist in dieser allgemeinen Darstellung nicht sichtbar.

Die Bahnlinie ist hier bis zum Winkel ¢ = 180° also bis zum unteren Scheitelpunkt des Um-
fangs dargestellt. In Wirklichkeit befindet sich im unteren Teil des Rohres der Kondensatbach.

Man kann sich das Diagramm als ein durchsichtiges Rohr vorstellen, in dem ein Fluidteilchen
von der Seite bei der Bewegung betrachet wird. In Gedanken muss man nur das Diagramm
/ Rohr in die richtige Orientierung bringen. Der Nullpunkt des Diagramms ist ein beliebiger
Punkt auf der oberen Mantellinie (¢=0, Az) des schriaggestellten Rohres.

Bei 30° Neigungswinkel stromt ein Teilchen ein kurzes Stiick entlang der z-Achse, um dann
fast ausschlieflich entlang des Umfangs (fast senkrecht nach unten bei minimaler Bewegung
in z-Richtung) abzuflieBen. Der Kanal ist noch nicht weit aus der Horizontalen ausgelenkt
worden. Die Schwerkraft wirkt deswegen vor allem in Umfangsrichtung. Mit zunehmenden
Neigungswinkel wirkt eine immer grofier werdende Komponente der Schwerkraft in Richtung
der Rohrachse, so dass der Weg, den das Fluidteilchen zuriicklegen muss, immer mehr in
z-Richtung verschoben und verldngert wird. In Abbildung 3.4 ist zu erkennen dass bei einem
Winkel von 60° immer noch ein grofier Teil des Stromungsweges entlang des Umfangs verlauft.
Erst bei 80° erstreckt sich die Bahnlinie einen signifikanten Anteil entlang der z- Achse. Bei 90°
flieft das Fluid ausschliefilich entlang z, da die Schwerkraft dann keine Komponente entlang
des Umfangs hat.
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Abbildung 3.4.: Verlauf der Bahnlinien eines Fluidelements am Rohrumfang. Axiale Koordi-
nate z, Umfangswinkel ¢ und Neigungswinkel 8

3.3.2. Lange der Bahnlinie

Die Berechnung der Lénge der Bahnlinie kann ebenfalls auf Basis der Geschwindigkeit entlang
der Bahn geschehen.

Der Betrag des Geschwindigkeitsvektors des Teilchens ist
ds R-dp\? [dz\?
wml| = — = \/<dt ) + (dt> : (3.58)
Diese Gleichung lésst sich folgendermafien umformen
R-dp\? [dz\? dt \? (dz\%R-d¢
= —_— = 1 _— R -
ds \/< dt ) + (dt) dt \/ * (R-dqb) (dt) a

dz
R-d¢

ds = /1 + 2R-dgz5 . (3.59)
()

}gj 3 lasst sich durch Gleichung 3.55 ersetzen und die Differentialgleichung 16sen. Dabei ent-

steht auf der rechten Seite ein Integralausdruck

s(¢,0) —/\/1 + (tan@siild)f}%-ckﬁ . (3.60)

Dieses Integral ist allerdings nicht analytisch 16sbar. Fiir sehr kleine Winkel ¢ und fiir den
Grenzwert ¢ = 180°wird die Fliache unendlich. Das bedeutet, dass die Bahnlinie theoretisch
unendlich lang wird. Der Ablaufweg ist analytisch also nicht berechenbar.
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3.3. Modellierung des Warmeiibergangs im Rohr

3.3.3. Abhangigkeit der Filmdicke von der Bahnlange

Beim Rechteckkanal konnte man vom Ablaufweg des Kondensats direkt auf den Warme-
iibergangiibergangskoeffizient schlieen. Dies gelingt beim Rohr nicht so einfach. Es ist aber
moglich eine Gleichung fiir die Filmdicke entlang der Bahnlinie herzuleiten.

Analog zur Nusseltschen Wasserhauttheorie 2.1 kann auch die Filmdicke entlang des Ab-
laufweges an der Rohrwand berechnet werden. Dazu betrachtet man ein Flédchenelement des
Ablaufweges ds - db. ds ist die infinitesimale Lange der Bahnlinie des Kondensats und db
sei die infinitesimale Breite des Fldchenelements. b stehe auf s senkrecht. Die Filmdicke des
Flachenelements sei 4. Analog zur Gleichung 2.2 kann der infinitesimale Massenstrom des
Fléchenelments formuliert werden

dM = wy, - p, - db- 6 . (3.61)

Aus Gleichung 3.52 bis 3.54 und 3.61 folgt dann durch ineinander Einsetzen und Umformen

dM = 6% - db - 2L (ngn; rc) g\/((smqb - cost)” + (sind)”) : (3.62)

Durch Kondensation indert sich der Massenstrom dM und damit die Filmdicke. Durch Ab-
leiten von Gleichung 3.62 erhéilt man

d((jzﬁs\/[) _as2.gp. PEC (P?fn; PG)Q\/((Sin¢ - cos0)® + (sin@)z) : (3.63)

Die Energiebilanz am Flachenelement ds-db fithrt zu einem weiteren Zusammenhang zwischen
der Massenstroménderung und der Filmdicke

d(dM) - Ahpy = d(dQ) = AL%db -ds . (3.64)

Einsetzen von Gleichung 3.63 in 3.64 ergibt die Differentialgleichung fiir die Beschreibung der
Filmdicke entlang der Bahnlinienkoordinate s

d<5 AT nL 1 1
ds AL Ahpy ' pr(pr — pc) - g ‘ 2 2\ 0% ' (3.65)
\/((sinqﬁcose) + (sinf) )

Die Losung der DGL ist

] A nL 1
—(6*—65) = | AL : ' s - (309
4 / Ahry prlpr —pc) - g \/ ((sz’n¢>cosﬁ)2 + (sin0)2)

Die Filmdicke ist also nicht direkt proportional zur Bahnlédnge s.
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3.4. Modellierung des Wéirmeiibergangs bei der Kondensation von Stoffgemischen

Der Faktor \/ ((sin¢cos€)2 + (sin9)2> entsteht dadurch, dass sich entlang der Bahn auch der
Anteil der Erdbeschleunigung, der in Richtung der Teilchenbahn wirkt, mit ¢ dndert. Es ldsst

sich eine dquivalente Bahnlinge s., formulieren

1
dSeq = ds : (3.67)

\/((sin¢cos«9)2 + (SinH)Q)

Diese Grofle wird in Kapitel 5.2.4 dazu genutzt, den Warmeiibergang in Rohr und Recht-
eckkanal zu vergleichen und insbesondere die Auswirkungen des Ablaufwegs auf die Konden-
satfilmdicke im Rohr und im Rechteckkanal zu beschreiben. In Folgenden soll nun noch die
mathematische Vereinfachung der Gleichung 3.66 angegeben werden. Durch Einsetzen von
3.59 in 3.66 erhilt man

1 A nr 1
(5% — 6 = /A . -
4( 0) LAhLV pL(pL —pa)-g sing - cosd

Rdp (3.68)

1 AY L 1 sin(3) cos(3)
Lost _ sty 2 ) ) .In 27y _In 2 . 3.69
1 N pL(pL = pa)-g cost sm(%‘))) (COS(%)) o

Im Kapitel 5.2.4 wird dieses mathematische Ergebnis physikalisch interpretiert.

3.4. Modellierung des Warmeiibergangs bei der Kondensation von
Stoffgemischen

Anders als bei der Kondensation eines Reinstoffes spielt bei Gemischen die Dampfphase eine
entscheidende Rolle. Es bildet sich durch die unterschiedliche Kondensationsneigung der Kom-
ponenten innerhalb der Gasphase ein Konzentrations- und Temperaturprofil aus. Die Kompo-
nente mit dem hoheren Siedepunkt kondensiert bevorzugt an der Wand. Es bilden sich hohe
Konzentrationen der Komponente mit dem niedrigeren Siedepunkt an der Phasengrenze aus.
Diese Komponente diffundiert daher von der Phasengrenze in die Gasstromung zuriick. Neben
dem Wirmeiibergang im Fliissigkeitsfilm treten nun auch ein Stoffiibergangswiderstand und
ein Warmetibergangswiderstand in der Gasphase auf (Stephan (2006); Thonon u.a. (2003);
Webb u.a. (1996) und andere).

In diesem Kapitel sollen die M6glichkeiten der Modellierung der Kondensation von Stoffgemi-
schen aufgezeigt werden. In dieser Arbeit wurde experimentell ein Stoffgemisch aus R134a und
R123 untersucht, um den Einfluss der Kanalgeometrie und des Neigungswinkels auch bei der
Kondensation von Stoffgemischen zu ermitteln. Zur Untermauerung der Ergebnisse wurden
diese mittels eines Modells nachgerechnet, das in den folgenden Unterkapiteln beschrieben
wird. Die experimentellen Ergebnisse und der Vergleich mit der Rechnung werden im Kapitel
6 dargestellt.
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3.4. Modellierung des Wéirmeiibergangs bei der Kondensation von Stoffgemischen

3.4.1. Modellierungsmethoden

Im wesentlichen werden in der Literatur zwei Modellierungsansétze verfolgt. Bei der ersten
Methode werden der Stoffiibergang und der Wéarmeiibergang in der Gasphase unter Zuhil-
fenahme der Filmtheorie modelliert, es gibt hierfiir keinen einheitlichen Namen, deswegen
wird in dieser Arbeit der Begriff Stoffiibergangsmethode gewéhlt. Es ergibt sich eine implizite
Gleichung fiir die Temperatur an der Phasengrenzfliche, die iterativ gelést werden muss. Die
Urspriinge dieses Modells gehen auf die Arbeit von Colburn u. Drew (1937) zuriick. Zentrale
Anahme dieses Ansatzes ist die Analogie zwischen Wéarme- und Stofftransport, wodurch sich
die mathematischen Ansétze fiir den Warme- und Stoffiilbergangskoeffizient nur noch durch
die Wahl der Kennzahlen unterscheiden.

Ein anderer Modellierungsansatz von Silver (1947), Bell u. Ghaly (1973), Sardesai u. a. (1983)
kommt ohne die Berechnung eines Stoffiibergangskoeffizienten aus. Der Warmeiibergangskoef-
fizient der Gasphase wird dabei durch einen Korrekturfaktor so verdndert, dass der Gesamt-
warmestrom aus Gaskiihlung und Kondensationswéarme statt des Warmestroms der reinen
Gaskiihlung beriicksichtigt wird. Obwohl diese Methode eine Reihe von zusétzlichen Verein-
fachungen enthélt und dadurch ungenauer ist als die Stoffiibergangsmethode, ist sie jedoch
fiir den praktischen Gebrauch wichtig geworden, da die notwendigen Gréflen zur Berechnung
des Stoffiibergangs oft nicht zur Verfiigung stehen. Sie hat in verschiedenen Auslegungswerk-
zeugen als "resistance proration method” Eingang gefunden. Webb u. a. (1996) hat eine Reihe
von Artikeln veré6ffentlicht, in denen die Vereinfachungen diskutiert und analysiert werden.
Webb zeigte, dass die Vereinfachungen nicht zwangsldufig dazu fithren, dass die Auslegung
der Kondensatoren auf der sicheren Seite liegen. In ungiinstigen Féllen kann der Kondensa-
tor auch zu klein ausgelegt werden, was zu einer Minderung der Leistung der Gesamtanlage
fithren kann und generell vermieden werden muss.

In der vorliegenden Arbeit wird auf das detailliertere Modell von Colburn und Drew zuriick-
gegriffen. Stephan (2006) hat das Modell weiter verfeinert und einer numerischen Simulation
fiir den Fall der Gleichstromkondensation gegeniibergestellt. Es stellte sich heraus, dass die
Filmtheorie gegeniiber der exakteren Simulation die Grofie des Kondensators {iberschétzt. Die
Auslegung von Kondensatoren mittels dieses Modells fithrt also auf jeden Fall zu funktions-
fahigen verfahrenstechnischen Anlagen und ist deswegen zu bevorzugen.

3.4.2. Verwendetes Modell

Der Modellierungsgegenstand ist das Kondensationsrohr, das im Abschnitt 4.2.2 beschrieben
wurde. Es wird nur der senkrechte Fall modelliert. Die fiir den Warmeiibergang entscheidenden
Vorgénge finden in der Gasphase statt. Die Neigung des Kanals wirkt sich jedoch auf die
Verteilung und die Dicke des Kondensatfilms aus. Der Einfluss der Kondensatfilmdicke ist
zwar vorhanden, soll aber bei dieser Modellierung nicht im Vordergrund stehen.

Die Kiihlwassertemperatur, die im Experiment entlang der Messstrecke ansteigt, wird als
konstant angenommen und vorgegeben. Der Wéarmeiibergangskoeffizient im Kiithlwasserkanal
wird mittels einer empirischen Gleichung von Gnielinski (1997) fir den Wérmetibergang im
konzentrischen Ringspalt aus dem Kiithlwassermassenstrom und den Stoffwerten des Kiihl-
wassers berechnet.
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Abbildung 3.5.: Benennung der Gréfien in der Energiebilanz zur Gemischkondensation. Index
1: Leichtsieder, Index 2: Schwersieder

Abbildung 3.5 verdeutlicht die Benennung der relevanten Groéfilen des kondensierenden Ge-
mischs. In der Abildung ist das Konzentrations und Temperaturprofil im Dampfraum und
Kondensatfilm dargestellt. Durch die Warmeabgabe an das Kiihlwasser sinkt die Temperatur
des Dampfes in der Kernstromung des Kanals ¥ zum Kondensatfilm hin bis zur Kondensat-
filmtemperatur ¥ ab. Innerhalb des Films sinkt die Temperatur weiter bis auf die Wandtem-
peratur Jy. Die Warmeleitung durch die Wand und der Warmeiibergang an das Kiihlwasser
ist hier nicht dargestellt. Die an das Kiihlwasser abgegebene Wérmestromdichte ¢ setzt sich
aus der Warmestromdichte, die durch konvektive Kiihlung des Gases entsteht o und der
beim Phasenwechsel frei werdenden Wéarmestromdichte n - Ahpy zusammen. Dies ist in der
Skizze durch Pfeile angedeutet

¢=dqc+n-Ahry : (3.70)

Es wird vorausgesetzt, dass das Kondensat als glatter laminarer Film an der Rohrwand nach
unten stromt. Es wird die Giltigkeit der Filmtheorie vorausgesetzt. Die Warmemenge, die
vom Dampf an den Film iibertragen wird, wird durch die Kondensationswérme um ein Viel-
faches vergroBert und durch Warmeleitung in radialer Richtung durch den Film transportiert.
Die Abkiihlung des Kondensatfilms entlang der Kanalachse wird nach einer Empfehlung von
Stephan (Stephan (2006); Baehr u. Stephan (1998)) vernachléssigt, da sie im Vergleich zu
den anderen Warmestromen vernachléssigbar gering ist. Die konvektive Kiithlung des Damp-
fes wird so modelliert als strome der Dampf in einem leeren Rohr

dc = ag(Vg —Ir) : (3.71)
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¥ ware dann die Temperatur der Rohrwand. Der Warmetibergangskoeffizient avy im Dampfraum
wird mittels einer empirischen Gleichung von Gnielinski (Gnielinski (2013, 1995)) fiir die Nus-
seltzahl der Dampfstromung berechnet. Hierbei wird die Reynoldszahl des Dampfes aus dem
Dampfmolenstrom berechnet

wg-d  Ng-d

Rerr — — 3.72
G vg c-Aqvg ( )
Die Prandtlzahl der Dampfstromung ist definiert durch
Prg = 16 PG (3.73)
Aa

Die Nusseltzahlen fiir die laminare (Index 1) und turbulente Strémung (Index t) werden
separat berechnet

d
Nuy = [3, 663 +0,7% + (1,615(Reg - Prg - Z)% —0,7)°+
(3.74)

=

i)
14 22Prg

=

d 3
. (ReG . PTG . L)O’S} ‘| s

LReg - P d
1+12,7\/§(Prg — 1)
mit
€=(1,8-log(Reg —1,5)) 2 . (3.76)

Die Gleichung fiir den laminaren Bereich gilt bis Reg = 2300. Die Gleichung fiir den turbu-
lenten Bereich gilt ab Reg = 10000. Fiir den Ubergangsbereich 10000 > Reg > 2300 wird
eine Interpolationsgleichung angegeben

Nuy = (1 =) - Nujazoo + v - Nugioooo (3.77)

mit
Req — 2300

7= 10000 — 2300

Aus Nuy kann der Warmiibergangskoeffizient des Dampfes berechnet werden

. NUlt)\G
- d

ag (3.78)
Die empirische Gleichung wurde fiir einphasige Strémung in Rohren aufgestellt und gibt den
Einfluss des Kondensatfilms auf den Warme- und Stoffiibergang nicht wieder. Nach Krebs
(1984) entsprechen die Mechanismen des Wérme- und Stoffiibergangs in der Gasphase eines
Kondensatorrohres jedoch denen in einem glatten einphasig durchstromten Rohr. Geringe Ef-
fekte wurden von den Autoren bei grofien Kondensationsraten (Re. > 1000) beobachtet. Hier
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lagen die von ihnen gemessenen Stoffiibergangskoeffizienten unter den nach Glieninski berech-
neten. Dies wurde auf die Dampfung des turbulenten Austauschs durch den Kondensatstrom
zuriickgefiihrt. Bemerkenswert ist dabei, dass die Autoren keine Kondensationsexperimente
durchfiihrten, sondern Luft iiber einen in einer hydrodynamischen Anlaufstrecke erzeugten
Rieselfilm stromen lieBen. Andere Autoren (Bartleman u.a. (2002); Stephan (2006)) stellten
wéahrend der Untersuchung von Kondensationsexperimenten fest, dass die Formulierung von
Gleichungen fiir den Warme- und Stofftransport nicht ohne einen Korrekturterm auskommt.
Auch in dieser Arbeit wurde eine bessere Ubereinstimmung zwischen Modell und Experiment
durch Verwendung eines Korrekturfaktors erreicht. Der Ansatz von Wallis fiir die Formulie-
rung des Widerstandsbeiwerts eines aufgerauten Kondensatfilms, Gleichung 2.34, wurde in
folgender Form verwendet

ol
ol

1 2
Fy=1+360- - (3%) - Re (3.79)

9

Mit diesem Faktor wurde der Widerstandsbeiwert nach Gleichung 3.76 multipliziert.

Die gesamte Warmestromdichte, die an den Kondensatfilm tibertragen wird, beinhaltet die
Kondensationswéarme des Dampfes - Ahpy . Zur Berechnung dieses Anteils muss die Konden-
satmolenstromdichte n bekannt sein. Die Grofle der Kondensatmolenstromdichte ist anders
als bei Reinstoffkondensation von Diffusionsvorgéngen abhéngig.

In der Abbildung 3.5 sind die Konzentrationsprofile qualitativ dargestellt. § ist der Molanteil
der Dampfphase und Z ist der Molanteil in der Fliissigkeit. Die Kondensatmolenstromdichte
n stromt in Richtung Kondensatfilmoberfliche. Dabei wird die Komponente mit dem ho-
heren Siedepunkt, im Folgenden Schwersieder genannt, sowohl konvektiv als auch diffusiv
an die Kondensatoberfliche herantransportiert. Die Diffusion findet entlang des Konzentra-
tionsgradienten von ¢s nach gop statt. Der Index F steht fiir die Konzentration an der
Kondensatfilmoberfliche. Dort wird thermodynamisches Gleichgewicht zwischen der Dampf-
und der Fliissigkeitsphase vorausgesetzt. o und Zop sind die entsprechenden Gleichgewichts-
Molenbriiche bei der Temperatur ¥ und dem Systemdruck. Die Komponente mit dem niedri-
geren Siedepunkt, im folgenden Leichtsieder genannt, wird ebenfalls konvektiv an den Konden-
satfilm herantransportiert. Der grofite Teil wird diffusiv entlang des Konzentrationsgradienten
von §1r nach g1 wieder in die Kernstromung transportiert. In der Skizze ist dies mit einem
Pfeil und dem Wort ,Diff“ gekennzeichnet. Ein kleiner Teil mit dem Molanteil Z1r konden-
siert. Fir die Stoffstromdichte des Leichtsieders gilt senkrecht zur Kondensatoberfliche nach
Stephan (Stephan (1988); Colburn u. Drew (1937))

n1 =Jj1+y1n . (380)

Dies folgt aus der Anwendung der Filmtheorie auf den Dampfraum. Die Stoffstromdichte
dndert sich nur in radialer Richtung. Unter zu Hilfenahme des Fickschen Gesetzes kann
o 1

= —Dc———-
n car%_g1

(3.81)

geschrieben werden.
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3.4. Modellierung des Wéirmeiibergangs bei der Kondensation von Stoffgemischen

Die Losung der Differentialgleichung durch Trennung der Variablen und Integration iiber die
Dampfgrenzschicht dq ergibt
@ o~
n =B c- In(A ) . (3.82)
Eall(ilel

Hierbei wurde der Stoffiibergangskoeffizient 5g = % eingefiihrt und die Anderung der Zylin-
derfliche entlang r und damit die Anderung der Stoffstromdichten innerhalb der Dampfgrenz-
schicht vernachléssigt. Dies ist zuléssig so lange die Grenzschichtdicke klein im Vergleich zum
Rohrradius ist. Diese Bedingung ist bereits eine Annahme der Filmtheorie und Voraussetzung
der Rechnung.

Das Verhéltnis der Stoffstromdichten % muss aus der Beschreibung des Stofftransports im
Kondensatfilm ermittelt werden. Es ist iiblich bei Kondensatoren von einem geschichteten
Kondensatfilm auszugehen und damit jegliche Vermischung auszuschlielen. Dies bietet sich
auch bei der Riickflusskondensation an (Webb u. Al-Shammari (2002); ESDU (1989)), denn
fiir solch eine Vermischung miisste die Kondensation nahe am Flutpunkt stattfinden, da erst
dort mit einer signifikanten Wellenbildung am Film und damit einer Vermischung zu rechnen
ist und dies wurde, wie bereits erwéhnt, bei den Versuchen ausgeschlossen. In einem geschich-
teten Kondensatfilm hat die Schicht die lokale Konzentration Z;r. Daher wird Gleichung 3.82
Al - -

= Ba - c-ln(%lF —YiF

= 3.83
T1F — Y1@ ( )

Zur Formulierung des Stoffiibergangskoeffizienten wird Analogie zwischen Wérme- und Stof-
flibergang vorausgesetzt. Die empirische Gleichung fiir den Stoffiibergang in der Gasphase
entspricht formal den Gleichungen 3.74 bis 3.77 fiir den Wéarmeiibergang. Es werden nur die
fiir den Stoffiibergang giiltigen dimensionslosen Kennzahlen Sherwoodzahl (Sh) und Schmidt-
zahl (Sc) an Stelle der dimensionslosen Kennzahlen fiir den Warmeiibergang Nusseltzahl (Nu)
und Prandtlzahl (Pr) eingesetzt. Die Analogie ist am Kondensatfilm nicht vollstédndig giiltig,
da der molekularen Diffusion zusétzlich ein konvektiver Stoffstrom iiberlagert ist. Um diesen
bei der Formulierung des Warmeiibergangskoeffizienten zu beriicksichtigen, wird die Acker-
mann Korrektur Er genutzt. Gleichung 3.71 geht iiber in

QG = OégET(ﬂG — 79F) (3.84)
mit 1
EFr=———— 3.85
T 1 _ exp(—ET) ) ( )
_ Bacpe in(BE = IE . (3.86)
ag T1F — Y1G

Aus der Sherwoodzahl kann g geméafl

b
Ba = STD (3.87)

berechnet werden. Der binare Diffusionskoeffizient wird mittels einer Methode nach Reid u.
Prausnitz (1987) ermittelt. Eine Beschreibung der Gleichungen und Beispielwerte befinden
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Abbildung 3.6.: Warmeabgabe von der Filmoberflache in das Kiihlwasser

sich im Anhang A.2. Die Warmestromdichte ¢g héngt also auch von den Molanteilen der
Komponenten im Dampf und an der Kondensatfilmoberfliache ab.

Der Ausgangspunkt der letzten Betrachtungen, die Energiebilanz am Kondensatfilm, Glei-
chung 3.70, kann nun mittels der Warmestromdichte, Gleichungen 3.84, und der Molenstrom-
dichte, Gleichung 3.83, umgeformt werden

T1F — U1F

¢ = agEr (19@ — 19F) + cBg - AhLVln($1F -

(3.88)

Der Gesamtwarmestrom wird vom Kondensatfilm an die Wand und von der Wand an das
Kiihlwasser abgegeben (siehe Abbildung 3.6). Dies kann mittels eines Warmedurchgangsko-
effizienten k' folgendermaflen zusammengefasst werden

T1F — Y1F

K- (Op —V¥xw) = agEr (Vg — 9F) + cBa - Ahpyin( —
Tir — NG

(3.89)

An der Filmoberflache herrscht voraussetzungsgeméf thermodynamisches Gleichgewicht. Die
Molanteile 1 r und Z1r hdngen von ¥ und dem Systemdruck ab. In Gleichung 3.89 ist damit
die Temperatur ¥ nur durch Iteration ermittelbar. Nach der Berechnung der Filmtemperatur
kann aus Gleichung 3.83 die lokale Kondensatmolenstromdichte und, wie noch gezeigt wird,
die Enthalpie- und Temperaturinderung des Dampfes berechnet werden.

Die Temperatur und Konzentration, die wiahrend der Herleitung von Gleichung 3.89 in ra-
dialer Richtung betrachtet wurden, dndern sich auch in axialer Richtung. Zur Berechnung
des gesamten Kondensationsrohres wird Gleichung 3.89 fiir einen Abschnitt aufgestellt. Im
folgenden wird erldutert, wie die Berechnung des gesamten Kanals aus einzelnen Abschnitten
in dieser Arbeit vollzogen wurde.

Der senkrechte Riickflusskanal wird in i- Abschnitte entlang der Kanalachse unterteilt, wie
Bild 3.7 zeigt. Der Dampfstrom Ngei,, tritt mit der Enthalpie Hge;rn €in und am oberen Ende
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Abbildung 3.7.: Schrittweise Berechnung der Gemischkondensation, Komponentenbilanz

mit NGaus und HGaus wieder aus. Die Kiihlwasserseite ist in 3.7 nicht dargestellt. Der War-
mestrom ) wird vom Inneren des Kanals durch die Rohrwand an das Kiithlwasser abgegeben.
Dabei entsteht das Kondensat Np mit der Enthalpie Hp. Am oberen Ende beginnt die Rech-
nung (i=0) und setzt sich Abschnitt fiir Abschnitt bis zum Eintritt fort. Am Dampfeintritt lag
wéahrend der Experimente immer eine leicht iiberhitzte Dampfphase vor, deren Konzentrati-
on durch die Festlegung der Gemischzusammensetzung beim Befiillen der Anlage vorgegeben
war. Die Eintrittskonzentration war immer 41G ein = 0, 5.

Gleichung 3.89 wird in diesem Modell dazu genutzt die Kondensatfilmtemperatur des jeweili-
gen Berechnungsabschnitts zu bestimmen. Dazu muss die Temperatur und Konzentration der
Dampfstromung, die Kiihlwassertemperatur, der lokale Dampfmolenstrom, der in den Ab-
schnitt einstromende Kondensatmolenstrom und der Kiihlwassermassenstrom bekannt sein.

Im ersten Abschnitt, am Austritt des Kondensationsrohres, ist der Austrittsmolenstrom des
Dampfes und dessen Konzentration ¢ und Temperatur ¥ bekannt. Diese Gréflen werden
als Startwerte vorgegeben. Dabei wird fiir ¢ die Gleichgewichtskonzentration bei ¥ ein-
gesetzt. Beim Vergleich mit experimentellen Werten werden gemessene Temperaturen und
Molenstrome als Startwerte genutzt. Zur Berechnung der Eingangsgrofien des nidchsten Ab-
schnitts muss die Gesamtbilanz im Dampfraum und im Kondensat beriicksichtigt werden. Ein
Abschnitt des Rohres ist dazu in Abbildung 3.7 skizziert.

Aus der Gesamtbilanz fiir den Dampf im Abschnitt i

Ngiy1 = Np; + Neji (3.90)

folgt unmittelbar der Dampfmolenstrom im néchsten Abschnitt i+1, der den Wérme- und
Stoffiibergang im Dampfraum mafigeblich bestimmt.
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Aus dem Kondensatstrom im Abschnitt i NV, r,; und dem eintretenden Gesamtkondensatstrom
im Abschnitt i Npges; kann der neue Gesamtkondensatstrom

NFges,i+1 = NFges,z’ + NF,i (391)

berechnet werden. Dieser wird fiir die Berechnung der Film-Reynoldszahl und damit dem
Wiérmeleitwiderstand des Kondensatfilms benétigt.

Die Komponentenbilanz im Abschnitt i (Abbildung 3.7) lautet
Ngii+1 - 916.i+1 — Nai - hei = Npi - T1r; - (3.92)

Setzt man die Gesamtbilanz des Dampfraums (Gleichung 3.90) ein, um NG’leu eliminieren,
so folgt
(D1G,i+1 — T1G,4) NG,Z' = NF,i (Z1Fi — N1G,it1) . (3.93)
Wobei N riauch mittels der Stoffstromdichte ausgedriickt werden kann
Np; =1 - AA (3.94)
Nach 16,41 aufgelost ergibt sich

1 - AA - Z1p; + 916 NG
N(;,i +1; - AA

NGit1 = (3.95)

Die Dampfkonzentration der Komponenten im Abschnitt i &ndert sich entsprechend der An-
teile, die durch den Kondensatstrom aus dem Dampf abgetrennt werden. Durch die Kompo-
nentenbilanz ist also die Dampfkonzentration im néichsten Abschnitt i+1 bekannt.

Die Energiebilanz im Abschnitt i (Abbildung 3.8) lautet
Ngit1hciv1 — Naihci = Nrihe.r + dgAA : (3.96)

Setzt man die Gesamtbilanz des Dampfraums (Gleichung 3.90) ein, um NGJqu eliminieren,
so folgt fiir die Dampfenthalpie des nidchsten Abschnitts

= Nei - Nri - e}
I = 0 iy P e 96 A . (3.97)
' NG+ Np; ‘ Ng;+ Np; Ngi+ Np;

Die Anderung der Dampftemperatur entsteht durch konvektive Kiihlung des Gasstroms. Die
Temperatur des ndchsten Abschnitts berechnet sich aus

ag - (Vg — Vri) = cpa - (Va1 — VYa.i) : (3.98)
Mit Hilfe der Gleichungen 3.83 bis 3.97 kénnen nun alle Stiitzstellen nacheinander durchge-

rechnet werden. Im ersten Abschnitt wurde, wie bereits erwahnt, der Austrittsmolenstrom als

61



3.4. Modellierung des Wéirmeiibergangs bei der Kondensation von Stoffgemischen

Nrihao g AA
W

i’\‘r(Lu’,-é-- 1, f?;(:‘?‘,+1

Abbildung 3.8.: Energiebilanz im Abschnitt

Startwert vorgegeben. Nachdem alle Abschnitte das erste Mal durchgerechnet wurden, ist der
Eintrittsmolenstrom bekannt.

Der Austrittsmolenstrom ist iber die globale Stoffbilanz mit dem Gesamt-Kondensatmolenstrom
und dem Eintrittsmolenstrom verkniipft

NGein = NGaus + NF . (399)

Der Gesamt-Kondensatmolenstrom ergibt sich aus der Summe aller lokal kondensierenden
Molenstrome

> hi-AA=Np . (3.100)

Aus dem Kondensatmolenstrom N r und dem Dampfmolenstrom am Eintritt NGem, kann
dann ein neues Nggysberechnet und erneut alle Abschnitte durchgerechnet werden. Diese
Iterationsschleife wird solange ausgefiihrt, bis sich neuer und alter Molenstrom nur noch um
weniger als 0,1% unterscheiden. Dies ist die innere Iterationsschleife.

Der Dampfmolanteil am Eintritt ist ein Ergebnis der inneren Iteration von NGaus- Er muss am
Ende der Rechnung voraussetzungsgeméf 416 cin = 0,5 betragen, denn mit diesem Molanteil
stromt das Dampfgemisch vom Verdampfer in die Kondensationsmessstrecke. Die Wahl der
Austrittstemperatur und des Austrittsmolanteils steuert das Ergebnis des Molanteils und der
Dampftemperatur am Eintritt und muss in einem iterativen Prozess solange verdndert werden,
bis der Molanteil am Dampfeintritt §;G cin = 0, 5 eingestellt wurde und die Dampfeintrittstem-
peratur dem experimentellen Wert entspricht. Es ist also eine weitere d&uflere Iterationsschleife
notig.

Die Austrittstemperatur weicht dann meist von der gemessenen Temperatur ab und der Mo-
lanteil entspricht nicht dem Gleichgewichtsmolanteil bei Austrittstemperatur. Dies spiegelt
die Abweichung zwischen Modell und Experiment wieder und wird in Kapitel 6.3 eingehend
erldutert.

Die Ergebnisse gelten fiir die Vorgabeparameter Geometrie, Druck, Eintrittsmolenstrom,
Fluidmischung und deren Eintrittskonzentration, Kiihlwassertemperatur und Kiihlwassermas-
senstrom.

62



e Vorgabe VGaus

3.4. Modellierung des Wéirmeiibergangs bei der Kondensation von Stoffgemischen

Vorgabe Ngein, VGein, Vi, Nk

Y

VO rga be A"\.“r(;rms :E}Gnus

| Neuen Abschnitt i berechnen

Berechnung ¥ ;

Neues' i entspricht altem ?

Nein Ja

Y

Berechnung 7 4.

Berechnung NG i1
NFges,i-l—l
Ya,i+1
haiv
Vit

Alle Abschnitte berechnet ?

Nein Ja

Y

Berechnung  Ngaus, NFges

Entspricht Ngaus dem Vorgabewert ?

Nein Ja

Y

Berechnung  YGein Ucein

Ist YGein=0,5 ?
Ist Yqein = 19Geav:p,€in ?

Nein Ja

Y

Berechnung beendet

Abbildung 3.9.: Schematische Darstellung des Programmablaufs
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Die Berechnung wurde mittels der Software Mathcad durchgefiihrt. Fiir die Iteration der
Filmtemperatur wurde eine Mathcad-interne Iterationsfunktion genutzt. Die globale Iterati-
on wurde durch wiederholte Berechnung des gesamten Mathcad-Arbeitsblattes realisiert. In
Abbildung 3.9 ist der Berechnungsablauf schematisch zusammengefasst.

Der Vergleich der Experimente mit den Berechnungen ist im Kapitel 6.3 dargestellt. Die
Auswertung der Experimente wurde vornehmlich im Massenbezugsystem durchgefiihrt. Beim
Vergleich der Experimente mit dem Modell wurde der Molenstrom einer Komponente in den
Massenstrom mittels der Molmasse der Komponente umgerechnet. Molenstrome bestehend
aus mehreren Komponenten wurden mittels der mittlere Molmasse umgerechnet. Fiir die
Gasphase gilt beispielsweise

: M,
Ng==% | (3.101)
Mg
Mg = §iMe1 + 52 Mao : (3.102)
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4. Experimentelle Untersuchungen

Zur Vertiefung des Verstédndnisses der Riickflusskondensation sind experimentelle Untersu-
chungen unerlésslich. In dieser Arbeit wurde davon Abstand genommen, einen ganzen kom-
pakten Kondensator zu untersuchen. Kompakte Apparate haben enge Stromungskanile in
der Groéfenordnung weniger Millimeter. Fiir das grundlegende Verstédndnis solcher Appara-
te sind zunéchst die Vorgidnge in einem einzelnen Kanal zu beschreiben. Erst dann ist eine
Erweiterung auf eine ganze Reihe solcher parallelen Kanéle sinnvoll.

Es wurde exemplarisch wie auch bereits bei den vorangegangenen Untersuchungen von Fiedler
u. Auracher (2004a) ein einzelner Stréomungskanal in einfacher Geometrie untersucht. Dazu
dienten vor allem zwei verschiedene Rechteckkanéle, die im Abschnitt 4.2 bschrieben werden.
Bei den Untersuchungen zu Gemischen (Kapitel 6) wurde auch ein zylindrisches Rohr un-
tersucht. Durch die bewusste Ahnlichkeit der Versuchsanlage und der Versuchsdurchfithrung
sind alle Experimente mit denen von Fiedler gut vergleichbar.

In diesem Kapitel wird zundchst die Versuchsanlage beschrieben. Dann erfolgt die Beschrei-
bung der Messstrecken und der Versuchsdurchfithrung sowie der Datenauswertung und Feh-
lerbetrachtung.

4.1. Versuchsanlage

Die Versuchsanlage aus den vorangegangenen Untersuchungen von Fiedler u. Auracher (2004a)
wurde unverdndert ibernommen. Der Aufbau soll hier zunéchst allgemein erldutert werden.
Fiir den Einsatz der Versuchsfluide R123 und Wasser mussten Anderungen vorgenommen
werden. Im néchsten Abschnitt werden die Anderungen an der Versuchsanlage dargestellt.

Das Flieibild der Versuchsanlage ist in Abbildung 4.1 zu sehen. In der Versuchsanlage fliefit
das Kéltemittel in einem geschlossenen Kreislauf, dadurch ist ein Befiillen und Entleeren nur
beim Wechsel des Versuchsfluids nétig. Alle Verbindungsleitungen der Messstrecke sind mit
Kugelhdhnen versehen. Es muss also nur wenig Kéltemittel abgelassen werden, wenn eine
neue Messstrecke eingebaut wird. Der Druck in der Anlage wird durch Pumpe, Verdampfer,
Messstrecke, Kondensator und den temperierbaren Vorlagebehélter B1 beeinflusst. Letzterer
ermdglicht die Einstellung eines konstanten Systemdrucks. Die einzelnen Anlagenteile werden
weiter unten im Detail dargestellt, es folgt zundchst die Erlduterung der Kreislauffithrung;:

Die Pumpe fordert zwischen 10 und 50% des Versuchsfluids kontinuierlich aus dem Vorlagebe-
hélter Bl in den Verdampfer W1. Dort verdampft es vollstdndig und stromt in die Messstre-
cke. Den anderen Teil fordert sie direkt wieder in den Vorlagebehélter. Die dadurch erzeugte
Durchmischung im Behélter wirkt sich giinstig auf die Regelbarkeit des Drucks der Anlage
aus. Das dampfférmige Versuchsfluid aus W1 kondensiert je nach Messpunkt ganz oder teil-
weise in der Messstrecke. Die Hohe des Kondensatvolumenstroms kann im Messzylinder B2
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FIR: Durchflussmessung

PI, PIR: Druckmessung

TIC: Temperaturregler
Messstrecke TIR: Temperaturmessung
Thermoelemente LI: Fillstandsanzeige
9-48 KW: Kiihlwasser

Thermostat

Thermostat

s
Abbildung 4.1.: Rohr und Instrumenten Flief3bild

bestimmt werden. Dazu wird der Abfluss des Behélters abgesperrt und die Zeit gestoppt, in
der das Fluid eine bestimmte Fiillmenge im Zylinder erreicht. Die Maximalfiillmenge betragt
35 ml. Das Kondensat aus der Messstrecke fliefit direkt der Pumpe zu und mischt sich mit
der Fliissigkeit aus Behélter B1. Der Dampf, der in der Messstrecke nicht kondensiert wurde,
stromt aus der Messstrecke in den Kondensator W2, wo er verfliissigt wird. Aus dem Kon-
densator W2 fliefit diese Flissigkeit in den Vorlagebehélter B1 und dann zur Pumpe, wo der
Kreislauf von Neuem beginnt.

Der Kondensator W2 und die Messstrecke bendtigen zur Warmeabfuhr temperaturgeregel-
te Kiihlkreisldufe, der Verdampfer W1 und der Behélter B1 entsprechende Heizkreislaufe.
Jeweils ein Laborthermostat iibernimmt diese Aufgabe und sorgt fiir eine konstante Tempe-
ratur (£0,1°C) und einen konstanten Durchfluss (£0,1 1/min). Die Solltemperaturen fiir diese
Regelkreise werden manuell vorgegeben.

Der Neigungswinkel der Messstrecke ist, wie in der vorangegangenen Arbeit, ein wichtiger
Versuchsparamter. Er kann von 0° bis 90° variiert werden, wobei der Winkel zwischen der
Léngsachse der Messstrecke und der Horizontalen gemessen wird.

Als Sicherheitseinrichtung fiir die Versuchsanlage dient ein Uberdruckventil, das auf einen
Druck von 10bar eingestellt ist. Sollte die Temperatur in der Anlage unbemerkt ansteigen, so
wird tiber dieses Sicherheitsventil Kéaltemittel abgeblasen.

Die Anlage wurde grofitenteils mit Swagelok Verschraubungen ausgefiihrt, die fiir eine ho-
he Dichtigkeit auch nach mehrmaligem Offnen und SchlieBen der Verschraubungen sorgen.
Vor dem Befiillen der Anlage wurden Dichtigkeitstests mit einer Mischung aus Stickstoff und
gasformigen Kéltemittel vorgenommen. Dabei wurde mit einem Lecksuchgerit (Firma CPS,
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Modell LS790A) jede Rohrverbindung im Bereich des Betriebsdrucks iiberpriift. Das Lecks-
uchgerat detektiert geringe Kaltemittelkkonzentrationen und zeigt dies akustisch an. Die Ver-
schraubungen wurden mit dem Lecksuchgerét untersucht und gegebenenfalls neu abgedichtet.
Die Anlage wurde als dicht eingeschétzt, wenn der Druck innerhalb von einer Minute nur etwa
um ein Millibar sank.

4.1.1. Messtechnik

Die Messwerte wurden mittels der Software Labview und einer Scanner/Voltmeter Kombi-
nation der Firma Hewlett Packard aufgezeichnet (3497 A Data Acquisition/Control Unit).
Bis auf den Kondensatvolumenstrom, der mittels eines Messzylinders und einer Stoppuhr
ermittelt wurde, wurden alle Messgroflen durch die Sensorelektronik in elektrische Signale
umgewandelt. Der Scanner hat die Aufgabe die einzelnen Messkanéle ein- und auszuschalten
und das Voltmeter misst die Spannung des Sensorausgangs und gibt den Messwert in digi-
talisierter Form an den Compurter weiter. Innerhalb des Labview-Programms wird der Wert
der Spannung in den Wert der physikalischen Gréfle umgerechnet, angezeigt und gespeichert.
Néheres zur Abfolge der Messung ist im Kapitel 4.3 beschrieben. Die Auswertung der Mess-
ergebnisse fand im Tabellenkalkulationsprogramm Microsoft Excel statt und ist im Abschnitt
4.5 beschrieben.

Die Ein- und Austrittstemperatur (T5 und T6) des Kéltemittels sowie die Ein- und Austritt-
stemperaturen des Kiihlwassers (T7 und T8) wurden mit Mantelthermoelementen Typ K der
Dicke 0,5mm gemessen. In der Wand der Rohrmessstrecke sind Thermoelemente Typ K mit
einer Dicke von 0,25mm installiert. Ndheres zu diesen Thermoelementen ist im Abschnitt 4.2
beschrieben.

Der Absolutdruck in der Anlage wurde mittels eines Absolutdrucksensors S-10 der Firma
WIKA (£0,15% vom Endwert) am unteren Ende der Messstrecke gemessen, genauso wie die
Dampfeintrittstemperatur. Durch diese Anordnung lief sich die Uberhitzung des Dampfes
bestimmen (siehe Abschnitt Datenauswertung 4.5). Der Dampf sollte 1-2°C tiberhitzt sein,
um sicher gehen zu kénnen, dass der gesamte Eintrittsstrom dampfférmig ist.

Zur Durchflussmessung des Kiithlwassers kam ein Fliigelradsensor der Firma Omega mit einer
Genauigkeit von 2,5% v.E.W. zum Einsatz.

Der Durchflussmesser des Versuchsfluids hat ein Coriolis-Messprinzip (Firma Schwing ) und
eine Genauigkeit von +0,15%.

4.1.2. Versuchsfluide

Die meisten Versuche wurden mit dem Kéltemittel R134a durchgefiihrt. Es ist nicht giftig
und nicht entflammbar und erméglicht die Durchfithrung von Kondensationsversuchen bei
Temperaturen zwischen 26 und 32°C . Die Anlage steht dabei unter einem Absolutdruck von
7 bis 8 bar.

Das Versuchsfluid R123 ist ebenfalls ungiftig und nicht entflammbar. Bei Temperaturen bis
ca. 28°C liegt der Dampfdruck unter dem Umgebungsdruck. Die Versuche mit dem Reinstoff
R123 wurden bei leicht erh6htem Druck von 1,3bar (absolut) durchgefiihrt. Bei 1,3bar ist die
Kondensationstemperatur 34,9°C.
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Abbildung 4.2.: Gleichgewichtsdiagramm fiir das Stoffgemisch R134a /R123 bei einem Druck
von 4,5bar (absolut). Daten aus Refprop 7, Lemmon u.a. (2002)

Die Verlustwarme an die Umgebung ist bei diesen Kondensationstemperaturen gering. Die
Kiihlwassertemperatur hédngt von der Temperatur des Leitungswassers ab, die je nach Jahres-
zeit zwischen 12 und 16°C lag. Bei manchen Versuchen hat die Temperaturdifferenz zwischen
Kondensat und Kiithlwasser fiir die angestrebte Kondensationsrate nicht ausgereicht, deswegen
wurde zeitweise ein Thermostat mit Kaltemaschine eingesetzt, um die Kithlwassertemperatur
weiter absenken zu kénnen.

In Abbildung 4.2 ist das Gleichgewichtsdiagramm des Gemischs R134a / R123 fiir 4,5bar dar-
gestellt. Bei den Versuchen mit dem Gemisch aus gleichen Anteilen R134a und R123 liegt der
Bereich der Kondensationstemperatur bei 4,5 bar zwischen 28 und 54°C. Das Gemisch hat bei
dieser Zusammensetzung einen weiten Kondensationsbereich, so dass die Konzentrationsun-
terschiede in Dampf und Kondensat grof sind. Es ist fiir die Messung der Kondensation von
Gemischen besonders interessant, welchen Einfluss der Stofftransport auf den Kondensations-
vorgang hat. Bei groflen Konzentrationsunterschieden zwischen Dampf und Kondensation ist
die treibende Kraft fur Diffusionsvorginge groff und der Einfluss des Stofftransports auf die
Kondensation besonders gut ermittelbar.

Fiir die Versuche mit Wasser wurde sehr reines destilliertes Wasser der Fa. Merck verwendet.
Dadurch wurden Riickstdnde im Verdampfer vermieden. Die Systemdruck wurde auf 0,6bar
(absolut) eingestellt. Damit betrug die Kondensationstemperatur 87°C.
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4.1. Versuchsanlage

4.1.3. Anpassung der Versuchsanlage

Die Versuche mit dem Gemisch R134a/R123 und die Messungen mit R134a im Rechteckkanal
wurden mit der unverdnderten Versuchsanlage von Fiedler durchgefiihrt. Fiir die Messungen
mit dem Kéaltemittel R123 und Wasser wurden Teile der Versuchsanalge an die geédnderten
Druck und Temperaturbedingungen angepasst.

Der Verdampfer wurde bei Fiedler noch als Koaxialverdampfer ausgefiihrt. Im Zuge der Um-
stellung der Anlage wurde stattdessen ein Plattenwarmeiibertrager (GEA Ecoflex BP 18M-14-
G2G2x Fliche 0,5m?) verwendet. Zusétzlich wurde eine temperaturbestandige Kreiselpumpe
eingesetzt, um den sekundérseitigen Durchfluss im Verdampfer zu erhohen. Es konnten da-
durch die erforderlichen héheren Warmeleistungen von bis zu 300 W statt bisher bis zu 150
W wihrend der Versuche mit Wasser erreicht werden. Die Anlage wurde mit einer besseren
Wiérmedammung ausgestattet und es wurden an mehren Stellen Schutzheizungen installiert,
um die Wéarmeabgabe an die Umgebung zu unterbinden.

Der Kondensator W2 bestand bei Fiedler aus einer gekiihlten Rohrschlange. Er wurde eben-
falls durch einen Plattenwirmeiibertrager ersetzt.

Der Behélter B1 (siehe Abbildung 4.1), das Filter in der Bypass-Leitung zwischen Pumpe
und B1 sowie der Messzylinder zur Kondensatmessung B2 wurden nicht verdndert. Am Filter
wurde lediglich ein dritter Kugelhahn eingebaut, da dieses Bauteil als Kaltemittelfilter und
Trockner genutzt und wihrend der Versuche mit Wasser vom Kreislauf getrennt werden sollte.

Die hermetische Kreiselpumpe P1 wurde durch eine frequenzgeregelte Zahnradpumpe ersetzt.
Diese Pumpe ist fiir Temperaturen bis 150°C ausgelegt und ermdoglicht eine genauere Dosie-
rung des Versuchsfluids.

Wegen der Umstellung des Versuchsfluids von R134a auf Wasser musste die Abdichtung der
Anlagenkomponenten teilweise erneuert werden. Es waren nicht alle Dichtungsmaterialien
resistent gegeniiber Wasserdampf.

Die Ein- und Austrittstemperaturen des Kiihlwassers (T7 und T8) wurden nun mit lmm
dicken Platin-Widerstandsthermometern (PT100) gemessen. Zur Vermeidung von Fehlmes-
sungen tauchte das 100mm lange Mantelrohr des Sensors vollstdndig in das Kiihlmedium
ein. Zwei PT100 Mantelsensoren mit dem Auflendurchmesser 0,5mm dienten zur Messung
der Temperaturen T5 und T6 im Versuchsfluid. Der geringe Durchmesser wurde gewéhlt, da
die vorhandenen Verschraubungen genutzt werden und Warmeleitungseffekte innerhalb des
Edelstahlmantels der Sensoren reduziert werden konnten.

Der Differenzdrucksensor zwischen Messstreckenein- und austritt wurde durch einen Sensor
der Firma DRUCK ersetzt. Er hat einen Messbereich von 300mbar und eine Genauigkeit von
0,1% vom Messbereichsendwert (v.E.W).

Der Durchflusssensor fiir das Kithlwasser wurde fiir die Messungen mit Wasser und R123 durch
einen temperaturbestédndigen Turbinendurchflussmesser der Firma Kiippers (HM7) ersetzt
(Genauigkeit +0,3%).
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4.2. Messstrecken

Sensor Firma Messstelle Messbereich Genauigkeit
Differenzdrucksensor Druck PIR 53 0-300mbar +0,1% v. E.W.
Absolutdruck (Piezoresistiver ks S TS +0,5% v. E.W.
Aufnehmer)
Koreaolis Durchflussmesser Schwing FIR 52 0,002-0,1 kg/min |+0,15% v. E.W.
Turbinen Durchflussmesser Klppers FIR 57 +0,3% v. M.W.
Fligelrad Durchflussmesser Omega FIR57 0-12 I/min +2,5% v. EW.
Mini Pt100 0,5mm Electronic Sensor TIR5, 6 kalibriert 0-100°C +0,1K.
Pt100 Kihlwasser Imm Electronic Sensor TIR 7,8 kalibriert 0-100°C +0,1K
Thermoelemente Typ K, 0,25mm | Electronic Sensor TIR 9-43 kalibriert 0-100°C +0,2K
Thermoelemente Typ K, 0,5mm | Electronic Sensor|alle anderen TIR | kalibriert 0-100°C +0,2K

Tabelle 4.1.: Verwendete Sensoren und deren Messgenauigkeit

4.2. Messstrecken

Der Einzelkanal, in dem die Kondensationsversuche durchgefithrt wurden, ist auf einem Ge-
lenk gelagert, das das Kippen des Kanals ermoglicht. Neben dem Dampfmassenstrom und
dem iibergehenden Wiarmestrom kann also auch der Neigungswinkel verandert werden. Der
Neigungswinkel wird im Bezug zur Horizontalen gezéhlt. 0° bedeutet horizontale und 90° ver-
tikale Orientierung. Um ein Schwenken der Messstrecke zu ermoglichen, ist sie mit Edelstahl-
Wellschlauchen mit den Rohrleitungen der Anlage verbunden. In unmittelbarer Nihe des
Eintritts in den Kanal ist ein Sensor fiir den Absolutdruck und einer fiir die Eintrittstempe-
ratur platziert, um die Eintrittsbedingungen zu {iberwachen und aufzuzeichnen. Am oberen
Ende der Messstrecke ist ein Schauglas angebracht, um austretende Fliissigkeit erkennen zu
konnen (Fluten). Zwischen Schauglas und Messstreckenende wird die Austrittstemperatur
gemessen. Die Thermoelementverschraubung ist fiir Mantelfiihler von 0,25 und 0,5mm Dicke
geeignet. Im Laufe der Arbeit wurde sowohl mit 0,5mm dicken Thermoelementen als auch
mit 0,5mm dicken Pt100 Fiithlern gearbeitet. Der Differenzdrucksensor samt Verrohrung ist
auf dem schwenkbaren Gestell der Messstrecke montiert, damit Druckleitungen moglichst
kurz bleiben konnten. Die Verschraubungen fiir die beiden Leitungen befinden sich jeweils
gegeniiber der Messstelle fiir Ein- und Austrittstemperatur.

4.2.1. Rechteckkanal

Es wurde eine schlanke Kanalform gewéhlt. Die langen Seiten bilden die Seitenwinde und die
kurzen die untere und obere Wand. In Abbildung 4.3 sind die Dimensionen dieses hauptséch-
lich verwendeten Rechteckkanals angegeben. Der Kanal wird bei allen Messungen hochkant
eingebaut. Die Kanalhohe betragt fiir alle Rechteckkanéle 15mm. Die Breite kann 4,6mm
und 2mm betragen, wobei 4,6mm einem hydraulischen Durchmesser von 7mm entspricht und
damit direkte Vergleiche mit den vorangegangenen Untersuchungen in einem Rohr mit dem
Durchmesser 7mm mdoglich sind. (siehe Abbildung 4.3).

Der Kanal wurde aus zwei Teilen gebaut. Dies hatte einerseits fertigungstechnische Vorteile
und andererseits war es moglich durch den Austausch des Oberteils die Kanalbreite zu variie-
ren. Das Oberteil enthélt eine lange Seitenfléiche und die beiden kurzen Seiten des Rechteck-
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b =4,6mm

Kiithlwasserkanal

h=15mm
MefBkanal MefBkanal
Unterteil ' Oberteil

Abbildung 4.3.: Definition der Héhe und Breite des Rechteckkanals dj, = 7Tmm

querschnitts. Das Unterteil wird gegen das Oberteil verschraubt. Die Abdichtung des Kanals
erfolgte mit einer speziell angefertigten Dichtung aus EPDM. In Léangsrichtung des Recht-
eckkanals wurden zwei Nuten gefrast, in die jeweils eine EPDM Rundschnur gelegt wurde.
An den Stirnseiten wurde 1,5mm diinnes EPDM Flachmaterial auf das richtige Mafl zuge-
schnitten. Ein Rahmen aus Edelstahlblech bildet die Abgrenzung zum Kanalinneren. Damit
wird die Montage erleichtert und langwieriges Zurechtschneiden der Dichtung vermieden. Die
Verbindung der Rundschnur mit dem Flachmaterial wurde durch einen elastisch bleibenden
Hochtemperatur-Silikonkleber realisiert.

Ein Rohr mit angeschweifiten Flanschen bildet den Kiihlmantel der Messstrecke. Das Kiihl-
medium tritt iiber 4 Rohrstutzen in den dufleren Mantel ein und am anderen Ende des Kiihl-
mantels ebenfalls iiber 4 Rohrstutzen aus. Die Rohrstutzen sind gleichméafig tiber den Um-
fang verteilt angeordnet. Die zu- und abfithrenden Schlduche wurden so gefertigt, dass eine
gleichméfliige Durchstromung des Kiihlmantel erreicht wird. Die vier Schlduche an den Stut-
zen werden {iber ypsilon-féormige Schlauchverbinder in der ersten Stufe zu zwei Schlduchen
vereint, die ihrerseits mittels eines solchen Schlauchverbinders in der zweiten Stufe in einen
gemeinsamen Schlauch miinden. Die Schlauchlingen und Durchmesser sind in jeder Stufe
untereinander gleich. Diese Mafinahmen gewéhrleisten eine gleichméflige Stromung um die
Messstrecke herum und damit symmetrische Warmeiibergangsbedingungen.

Die Stirnseiten der Messstrecke wurden durch Fras- und Dreharbeiten so gefertigt, dass sie
biindig mit dem &ufleren Kiithlwasserrohr abschlossen. Dadurch konnte die Messstrecke leicht
durch einen Ring, der iiber die Endscheiben gezogen wurde im Kiihlmantelrohr zentriert
werden. Der Flanschdeckel des Kiihlmantels presste sich beim Festschrauben auf die stirn-
seitige Dichtung des Messkanals und dichtete diese ab. Am Eintritt der Messstrecke ist im
Flanschdeckel das Anschlussrohr mit allen Messstutzen direkt angeschweifit (siehe Abbildung
4.6). Der Durchmesser des Anschlussrohres betriagt 18mm und ist damit etwas groer als die
lange Seite des Rechteckkanals. Der Dampf trifft auf den rechteckigen Eintrittsquerschnitt.
Am Austritt wird der Durchmesser allméhlich bis auf 8mm reduziert. Dies erméglicht den
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Abbildung 4.4.: Rechteckige Messstrecke und das Rohr aus der Arbeit von Fiedler mit Position
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Abbildung 4.5.: Einbauweise der Thermoelemente in die Wand des Rechteckkanals

einfachen Anschluss des Schauglases {iber eine 8mm Rohrverschraubung.

30 Thermoelemente sind an 5 Stellen entlang der Messstrecke installiert. Damit kann die
mittlere Wandtemperatur bestimmt und Verédnderungen im Temperaturverlauf der Wand
analysiert werden. 6 Thermoelemente sind jeweils {iber den Querschnitt verteilt eingebaut.
2 Thermoelemente sind auf den beiden Léngsseiten des Rechtecks und jeweils ein Thermo-
element auf den beiden kurzen Seiten angeordnet (siehe Abbildung 4.4). Da das Unterteil
fiir unterschiedliche Kanalbreiten identisch ist, werden 10 Thermoelemente gleichbleibend
fiir die verschiedenen Kanalbreiten genutzt. Dabei werden Messfehler durch unterschiedliche
Kennlinienabweichung vermieden und die Vergleichbarkeit der Messungen in Messstrecken
unterschiedlicher Kanalbreite erhéht.

Die eingebrachten Mantelthermoelemente haben einen Durchmesser von 0,25 mm und sind
vom Typ K. Sie wurden in einer 0,3 mm breiten Nut fixiert und dort mit Spezial-Lotzinn
der Firma Electronic Sensor eingelotet. Die Nut wurde in die Wand der Messstrecke mit ei-
ner Kreissage gesdgt und hat somit die Form eines Kreissegments. Die Tiefe der Nut ist so
bemessen, dass ein Mindestabstand zur inneren Oberfliche der Messstreckenwand von etwa
0,25mm eingehalten wird (Siehe Abbildung 4.5). Eine Abschatzung der méglichen Tempera-
turdifferenz zwischen Nutboden und Kanaloberflichentemperatur ergab, dass die gemessene
Wandtemperatur und die Temperatur der Wandoberfliche im Kanal bei den Messungen mit
Kéltemitteln um weniger als 0,14K auseinanderlag (siche Rechnung in Anhang A auf Sei-
te 125). Diese Abweichung liegt im Bereich der Messgenauigkeit der Thermoelemente und ist
deswegen vernachlissigbar. Bei den Wassermessungen entstehen grofiere Warmestromdichten,
wodurch die Messungenauigkeit hier im ungiinstigsten Fall auf 0,3 K ansteigen kann. Da die
Wandtemperatur in jedem Fall zu niedrig gemessen wird, wird der tatséchlich auftretenden
Wiérmeitibergangskoeffizienten unterschétzt.

Die Thermoelementspitze wurde am tiefsten Punkt der Nut fixiert. 5mm des Thermoelements
werden nahezu parallel zur Kanalwand gefiihrt. Nach einer Empfehlung des Herstellers der
Thermoelemente reicht diese Strecke aus, um den Einfluss von Wérmeleitungseffekten in-
nerhalb des Thermoelementmantels klein im Vergleich zur Messgenauigkeit zu halten. Das
Mantelrohr des Thermoelements wird senkrecht aus der Nut, entlang der Messstrecke, durch
den Kiihlwasserkanal und durch eine Aussparung am stirnseitigen Flansch gefiihrt. Die Ab-
dichtung gegeniiber dem Kiihlmedium erfolgt mit Silikonkautschuk.
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Abbildung 4.6.: Dampfeintritt in die Messstrecke und Austritt des Kondensats

4.2.2. Rohrmessstrecke

Die Rohrmessstrecke wurde von den vorangegangenen Untersuchungen von Stefan Fiedler
(Fiedler u. Auracher (2004a)) iibernommen. Sie besteht aus einem Rohr mit einem Auflen-
durchmesser von 8mm und einem Innendurchmesser von 7mm, das in einem zweiten groferen
Rohr (Durchmesser 15mm) fest eingebaut ist. Nahere Einzelheiten kénnen der Arbeit von
Fiedler (2003) entnommen werden.

Die Gemischversuche wurden zunéchst in der bereits fiir Reinstoffversuche genutzten Rohr-
messstrecke durchgefiihrt. Hierdurch wurde ein direkter Vergleich der Messungen méglich, der
im Kapitel 6 dargestellt ist.

4.3. Versuchsdurchfiihrung

4.3.1. Gemischversuche

In der Mischung aus R134a und R123 hatte R134a bei allen Versuchen einen Molanteil von
Z1 = 0,5. An diesem Punkt ist der Temperaturunterschied zwischen Siede- und Taulinie grofl
genug, so dass es wihrend der Kondensation zu einer Trennung der Gemischkomponenten
kommt. Dies lédsst die Besonderheiten einer kondensierenden Mischung besonders gut hervor-
treten.

Um die Eintrittstemperatur bei allen Versuchen konstant zu halten, musste immer der gleiche
Druck eingestellt werden. In der Tabelle 4.2 sind die variierten Versuchsparameter und die
Messgrofien zusammen mit den nicht verdnderten Groflen dargestellt.

0 ist der Neigungswinkel der Messstrecke gegeniiber der Horizontalen. Mgﬁm ist der in die
Messstrecke eintretende Dampfmassenstrom und M xkw der Kiithlwassermassenstrom. Mess-
grofen sind die mittlere Wandtemperatur dyy, die Austrittstemperatur 94,5, der Druckverlust
AP und der Kondensatvolumenstrom V..
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Tabelle 4.2.: Konstante Groflen, Versuchsparameter und Messgroffien wahrend der Gemisch-
versuche im Rechteckkanal und im Rohr

Unverénderliche Grofien H Versuchsparameter H Messgrofien ‘
21 =0,5 Mg cin = 30 — 1004 Y, Yaus

P=45 bar ;¥¢;, = 54°C || 8 = 10° — 90° AP

b=4,6mm h=15mm Myw =2 —6- Ve

Rohr d=7mm Yw = 25°C — 51°C

Eine Versuchsreihe zur Bestimmung des Warmeiibergangs begann mit dem Einstellen eines
der gewiinschten Kondensationstemperatur entsprechenden Systemdrucks und damit der ge-
wiinschten zugehorigen Eintrittstemperatur. Die Temperatur des Heizmediums am Verdamp-
fer wurde so eingestellt, dass der Dampf am Eintritt um etwa 1-2 K tiberhitzt vorlag. Damit
sollte gewahrleistet werden, dass der Verdampfer den gesamten Massenstrom verdampft hatte.
Der Kiihlwassermassenstrom und die Kiihlwassertemperatur wurden zeitgleich mit dem Druck
eingestellt. Jede Temperaturdnderung im System verursachte Druckschwankungen, deswegen
stellte es sich als giinstig heraus, frithzeitig alle Versuchsparameter festzulegen und den Druck
dann iiber die Beheizung des Behélters Bl einzustellen.

Es wurde bis zum Erreichen eines stationdren Zustands gewartet. Wenn sich die Temperatur-
messwerte innerhalb von 2 Minuten nur noch um bis zu 0,2K &dnderten, wurde die Aufzeich-
nung aller Messwerte am Computer gestartet. Die Messwerte wurden ca. eine halbe Minute
lang aufgezeichnet und gemittelt gespeichert. In dieser Zeit wurde der Kondensatmassenstrom
gemessen, indem eine Menge von 33ml im Messzylinder B2 aufgefangen und die dafiir nétige
Zeitdauer gemessen wurde. Der Kondensatvolumenstrom wurde zunéchst notiert und spéater
zu den anderen Messwerten in der Auswertungstabelle am PC hinzugefiigt.

Als néchstes wurde eine um mehrere Minuten versetzte Kontrollmessung durchgefithrt, um
den stationidren Zustand zu validieren. Dann wurde eine neue Kiihlwassertemperatur einge-
stellt und erneut gemessen. Wenn eine Messreihe fir alle erreichbaren Kiihlwassertemperatu-
ren abgeschlossen war, wurde der Dampfmassenstrom oder der Neigungswinkel variiert und
erneut gemessen.

4.3.2. Wiarmeiibergangsmessungen mit Reinstoffen

Die Versuche wurden genauso wie die Gemischversuche durchgefiihrt. Die Reinstoffversuche
fanden allerdings bei unterschiedlichen Driicken und auch in unterschiedlich breiten Kanélen
statt, so dass in Tabelle 4.2 nun die unverdnderlichen Gréfien entfallen. Der Druck dnderte
sich insbesondere natiirlich bei einem Wechsel des Fluids.

Es wurden zuerst Messungen beim hydraulischen Durchmesser d;, = 7mm, verschiedenen
Neigungswinkeln und Kiithlwassertemperaturen vorgenommen. Dann wurde der Wéarmeiiber-
gang im Kanal mit halben hydraulischen Durchmesser gemessen. Wie in Kapitel 5.1 gezeigt
werden wird, stellte sich eine gute Ubereinstimmung mit dem bereits fiir d;, = 7mm herge-
leiteten Modell zur Abhéngigkeit des Warmeiibergangs vom Neigungswinkel heraus und es
wurde deswegen entschieden, die Versuche mit einem gréfleren hydraulischen Durchmesser
nicht durchzufithren. Es wurden in der umgebauten Versuchsanlage Messungen mit R123 und
Wasser durchgefiihrt.

75



4.3. Versuchsdurchfiihrung

Tabelle 4.3.: Versuchsparameter und Messgréfien wihrend der Reinstoffversuche im Recht-

eckkanal
Versuchsparameter ‘ ’ Messgrofien ‘
MG,ein =10 — 100mgn 19W7 ﬁaus
6 = 10° — 90° AP
Mgw =2 —6-L Ve
Ixw = 15— 100°C
P =0,6 - 7har
b = 4,6mm; 2mm

4.3.3. Druckverlustmessungen

Fiedler u. Auracher (2004b) haben bereits den Druckverlust im Rohr untersucht. Es zeigte
sich, dass der Druckverlust bei den Warmeiibergangsmessungen nur wenige Millibar betrug.
Der Druckverlust steigt erst in der Nédhe des Flutpunkts signifikant an. Beim Erreichen des
Flutpunkts ergibt sich ein abrupter Anstieg der Druckdifferenz, der letztendlich zur Flut-
punktidentifizierung genutzt werden kann. Bei den Versuchen in Rechteckkanédlen konnten
diese Ergebnisse bestitigt werden. Abbildung 4.7 zeigt exemplarisch zwei Druckverlustver-
ldufe fiir den Rechteckkanal mit dem hydraulischen Durchmesser 3,5mm. Der steile Anstieg
des Druckverlustes wurde bei der Flutpunktbestimmung von Anfang an miteinbezogen. Ins-
besondere diente der graduelle Anstieg der Druckdifferenz vor dem Fluten der kontrollierteren
Versuchsdurchfithrung (Vergleich Kapitel 4.5.3).

Der Druckverlust ist bei der Riickflusskondensation kein wichtiger Auslegungsparameter. Die
problemlose Funktion eines Riickflusskondensators ist nur unter Bedingungen moglich, bei
denen auch der Druckverlust gering ist, da sonst Fluten auftritt. Dementsprechend ist hier
keine Korrelation fiir den Druckverlust beim Fluten ermittelt worden.

4.3.4. Flutversuche mit Reinstoffen

Der Umschlagpunkt an dem gerade das Kondensat vom Dampf mitgerissen wird, wird als
Flutpunkt bezeichnet. Die Definition des Flutpunkts ist dabei nicht klar festgelegt und hangt
von den Beobachtungsmoglichkeiten bzw. Messmoglichkeiten ab. In den Versuchen von Fied-
ler wurde der Flutpunkt visuell iiber das Vorhandensein von Fliissigkeit im Schauglas am
Austritt der Messstrecke und durch Messungen mittels des Ultraschall-Echoverfahrens (siehe
Fiedler u. Auracher (2002)) definiert. Bereits dort wurde gezeigt, dass der am Flutpunkt steil
ansteigende Differenzdruck entlang der Messstrecke ebenfalls ein gutes Mafl fiir den Flut-
punkt ist. Dies wurde auch von anderen Autoren angemerkt (Bankoff u. Lee (1986); Fiedler
u. Auracher (2004b); Girard u. Chang (1992); English (1963)). In der vorliegenden Arbeit
wurde der Flutpunkt deswegen visuell am Schauglas und mittels Differenzdruckmessungen
bestimmt. Die wichtigsten Messgrofien am Flutpunkt sind der Kondensatvolumenstrom und
der Dampfmassenstrom. Aus ihnen kénnen dann die fiir die gdngigen Darstellungsmethoden
notigen scheinbaren Dampf- und Kondensatgeschwindigkeiten berechnet werden, siehe dazu
Kapitel 4.5.3.
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Abbildung 4.7.:  Verlauf des Druckverlustes im Rechteckkanal dh=3,5mm mit steigender
scheinbarer Dampfgeschwindigkeit bei konstantem Kondensatmassenstrom

Die am Flutpunkt messbaren Dampf- und Fliissigkeitsmassenstrome sind von der experi-
mentellen Vorgehensweise abhéngig. Hystereseartige Phdnomene wurden festgestellt. Diese
werden spéater beschrieben.

Die Versuche wurden in folgender Reihenfolge durchgefiihrt:

Zunachst wurde ein konstanter Systemdruck von 8bar eingestellt. Die Temperatur des Heiz-
mediums am Verdampfer wurde wieder so eingestellt, dass der Dampf am Eintritt um etwa
1K tberhitzt vorlag. Der Dampfmassenstrom wurde zunéchst auf einem niedrigen Niveau
belassen (40g/min), damit sichergestellt war, dass kein Fluten entstehen konnte.

Hatte sich ein stationérer Zustand eingestellt, so wurde nun schrittweise der Dampfmassen-
strom erhoht. Dabei musste der Druck iiber die Temperatur am Behélter Bl stetig auf den
Sollwert nachgeregelt werden. Nach jeder Erhéhung des Dampfmassenstroms wurde ein Da-
tenpunkt inklusive Kondensatvolumenstrom mit der Messwerterfassung aufgenommen (siehe
Beschreibung im Kapitel 4.3.1). Der Kondensatmassenstrom ist bei der Reinstoffkondensati-
on im Riickflussbetrieb weitgehend unabhéngig vom Dampfmassenstrom. Der Dampfmassen-
strom wurde sukzessive erhoht, bis eine deutliche Zunahme des Differenzdrucks messbar wur-
de. Nun wurde der Dampfmassenstrom in kleineren Schritten weiter erhéht, bis der Flutpunkt
durch das Erscheinen von Fliissigkeit im Schauglas und einen deutlich erhéhten Druckverlust
identifiziert werden konnte. Auch hier wurde ein Messwert aufgezeichnet. Der Messwert des
Kondensatmassenstroms ist am Flutpunkt allerdings bereits verfialscht. Es wird ein Teil des
Kondensats mit dem Dampf am anderen Ende der Messstrecke hinaustransportiert und der
messbare Kondensatvolumenstrom am unteren Ende der Messstrecke verringert sich. Es wurde
deswegen nicht dieser Messwert als Flutpunkt gewertet, sondern der vorherige Messwert, bei
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dem gerade noch kein Fluten auftrat aber schon eine deutliche Erhéhung des Differenzdrucks
messbar war.

Wenn die Schritte zur Erh6hung des Dampfmassenstroms zu grofl waren, weil der Flutpunkt
zum Beispiel erst bei hoheren Dampfmassenstromen erwartet wurde, musste die Messung
noch einmal beim Anfangsmassenstrom begonnen werden. Eine schrittweise Reduzierung des
Dampfmassenstroms kann nicht zur Identifizierung des Flutens herangezogen werden, denn
der Dampfmassenstrom bei dem das Fluten aufhort ist geringer als der, den man erreicht,
wenn man sich dem Flutpunkt durch eine Dampfstromerhéhung néhert. Dieser Hystereseeffekt
wurde auch bei adiabaten Versuchen mit dem Stoffpaar Luft-Wasser bekannt (Bankoff u.
Lee (1986); Hewitt (1977); Stephan (1990)). In der Literatur wird der Flutpunkt deswegen
ausschliefilich durch Dampfstromerhéhung bei konstantem Kondensatmassenstrom ermittelt.

4.4. Fehlerbetrachtung

Messinstrumente geben den Messwert mit einer gewissen Messunsicherheit wieder. Diese Un-
sicherheit hat Einfluss auf die Interpretierbarkeit der gemessenen Werte und den aus diesen
abgeleiteten Groflen. In diesem Kapitel soll zunachst die Berechnungsmethodik beschrieben
werden, mittels der die Unsicherheit, im weiteren Verlauf auch einfach Fehler genannt, bei
der Auswertung der Messungen beriicksichtigt wird.

4.4.1. Berechnung des Messfehlers

Zufillige Fehler sind Schwankungen der Messgrofle, die in der Modellvorstellung aus vielen
kleinen Stérungen entstehen, die unabhéngig voneinander und mit gleich wahrscheinlichem
positivem oder negativem Vorzeichen auftreten (Graenicher (1994)). Die schwankenden Mef}-
werte werden wéhrend des Versuchs eine gewisse Zeit aufgezeichnet. Der betrachtete Pro-
zefl mufl dabei stationdr sein, das heiflit die Messgrofle darf nur beziiglich einer Ruhelage
(Mittelwert) schwanken und nicht kontinuierlich steigen oder fallen. In verfahrenstechnischen
Messungen ist dies ein anzustrebender Idealzustand. Meist ist die Qualitdt der Regelung der
Anlage nicht so hoch, dass ein langsames Ansteigen oder Abfallen einer Messgrofie vollig ver-
mieden werden kann. Bei ausreichend langsamen Anderungen kann trotzdem von stationirem
Verhalten ausgegangen werden. In den Messungen dieser Arbeit wurde von einem stationéren
Wert ausgegangen, wenn alle Messgrofien mindestens 2 Minuten konstant blieben. (Siehe Ka-
pitel 4.3). Der arithmetische Mittelwert der Messwerte & geht in die weiteren Berechnungen
ein

1 N
P=— . 4.1
T Nkz::la:k (4.1)

Die Abweichung vom Mittelwert wurde wéhrend der Auswertung nach Gleichung 4.3 berech-
net. Zunédchst wurde fiir jeden Mittelwert die Standardabweichung s berechnet

1 N
s = J v-D > (@ — ap)? . (4.2)

k=1
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N ist hierbei die Gesamtanzahl der Messwerte und (z — zy) die Differenz des k-ten Mess-
werts vom Mittelwert. Die Standardabweichung dient dann zur Berechnung der mittleren
Abweichung vom Mittelwert (DIN-1319 (1995); Graenicher (1994))

_ s 1 N
AT = s, = \/N:JN(N—l)];(m_xk)Q . (4.3)

Diese Abweichung nennt man auch zufélliger Fehler der Messung. Er war in den Experimenten
immer sehr viel kleiner als andere Fehlerbeitrdge und konnte deswegen vernachléssigt werden.

Systematische Fehler sind diejenigen Fehleranteile, die bei Wiederholung einer Messung unter
identischen Versuchsbedingungen einen konstanten Wert besitzen d.h. jedesmal in gleicher
Grosse und mit gleichem Vorzeichen auftreten (Graenicher (1994)). Aus dieser Definition
folgt, daf} systematische Fehler durch Wiederholung der Einzelmessung weder erkannt noch
eliminiert werden kénnen. Eine anders formulierte Definition konnte lauten: Bei gewollten
Veranderungen der Messbedingungen verhalt sich ein systematischer Fehler gesetzmafig, das
bedeutet er bleibt entweder konstant oder er dndert sich als Funktion des beeinflussenden
Messparameters Er kann dann hierdurch moglicherweise entdeckt werden(Graenicher (1994)).
Werden systematische Fehler entdeckt, miissen sie korrigiert werden. In den vorliegenden Ex-
perimenten wurden systematische Abweichungen der Temperatursensoren durch Kalibrierung
mit einem Referenzthermometer erkannt und durch Korrektur der Berechnungsgleichungen,
mittels derer das elektrische Signal in eine Temperatur umgerechnet wird, eliminiert. Es bleibt
jedoch eine Restungenauigkeit bestehen, die als systematischer Fehler einkalkuliert werden
muss.

Werden Messeinrichtungen nicht selber kalibriert sondern vom Hersteller, so miissen dessen
Genauigkeitsangaben als systematischer Fehler in Betracht gezogen werden. Oft wird ein In-
tervall angegeben, in dem der Fehler liegt. Der systematische Fehler (f) ist zwar gerichtet also
entweder positiv oder negativ, da er aber unbekannt ist, wird das Intervall zu null symmetrisch
festgelegt

—fs<f<fs - (4.4)

Daraus folgt, dass das Ergebnis einer Messung, deren Meflwerte x;, statistisch nicht schwanken
aber einer unbekannten systematischen Abweichung unterliegen, durch zp + f; angegeben
wird.

Aus dem zufélligen Fehler und systematischen Fehler muss nun ein Gesamtfehler berechnet
werden. Die korrekte Behandlung der beiden Fehleranteile, die zwar gleichzeitig auftreten aber
unterschiedliche Merkmale haben, wird in der Literatur kontrovers diskutiert (DIN-V-ENV-
13005 (1999); Grabe (2002, 2000)). Die Methode, die in eine internationale Richtlinie (Guide to
the expression of uncertainty in measurement”, ISO-Guide oder GUM genannt (DIN-V-ENV-
13005 (1999)) eingegangen ist, behandelt systematische Fehler mit den gleichen Methoden der
Statistik wie zuféllige Fehler und ermittelt deswegen auch fiir den systematischen Fehler eine
Standardabweichung P

S

V3

Die Division durch v/3 entsteht durch die Behandlung der Rechteckverteilung zwischen — f,
und +fs; mit den Formalismen der Statistik. Dadurch kann dann der Gesamtfehler U als
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Abbildung 4.8.: Modellhafte Zusammensetzung des Gesamtfehlers

Summe zweier Standardabweichungen berechnet werden (DIN-V-ENV-13005 (1999))

U =/AZ% + Ax? . (4.6)

In der vorliegenden Arbeit wird der Gesamtfehler geméfi Gleichung 4.6 berechnet. In Abbil-
dung 4.8 ist die damit verbundene Modellvorstellung der Fehlerbeitrage dargestellt.

4.4.2. Fehlerfortpflanzung

Im vorherigen Kapitel wurde beschrieben, wie in dieser Arbeit der Messfehler einer Messgrofie
bestimmt wird. Aus diesen Messgréfien werden weitere Kennwerte berechnet, die zur Beschrei-
bung des Warmeiibergangs und des Flutens gebraucht werden. Auf Grund der mathemati-
schen Zusammenhénge tragen die Messfehler in unterschiedlicher Weise zur Ungenauigkeit der
Kennwerte bei. In diesem Kapitel wird diese sogenannte Fehlerfortpflanzung dargestellt und
damit erldutert, wie das Ungenauigkeitsintervall der Ergebniskenngroéfien ermittelt wurde.

Es werden n unabhingige! Mefgréfien X; gemessen, aus denen dann die abgeleitete Grofe
Y berechnet wird. Der Gesamtfehler U; der MeBgrofie X; wirkt je nach der mathematischen
Beziehung Y (X;) auf unterschiedliche Weise auf den Fehler Uy der Zielgrofie Y.

Eine Taylorreihenentwicklung von Y (X;) am Mefpunkt und der Abbruch nach dem ersten
Glied ergibt das so genannte Gauf’sche Fehlerfortpflanzungsgesetz

UZ = zn: <§§> UE (4.7)

7

Der absolute Fehler U; oder Uy kann auch in einen relativen Gesamtfehler u; = % bzw. uy =

UTY umgeformt werden (Analog kann auch wu; ermittelt werden). Den relativen Gesamtfehler

!Nicht nur die MeBgréfien sondern auch deren Fehler miissen unabhéngig also unkorreliert sein. Die Rechnung
fur korrelierte Fehlergroflen wird hier nicht betrachtet.
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gibt man gerne in Prozent vom Meflwert an. Manche Berechnungen sind mit ihm einfacher
durchzufiihren. Analog zu Gleichung 4.7 kann man also auch schreiben

X2 0V 2

)

Der Gesamtfehler der Zielgréfie Y der Messung hiangt also von dem Gesamtfehler der einzelnen
Mefgrofle und der partiellen Ableitung ab. Diese partielle Ableitung wird auch Sensitivitéts-
oder Empfindlichkeitsfaktor genannt. Sie gibt an, ob sich der betrachtete Fehler U; in der Ziel-
grofle verstarkt oder abschwéicht. Kommen konstante Faktoren in der Berechnungsvorschrift
fiir Y vor, so kénnen diese den Fehler verstiarken oder schwichen, der absolute Fehler bleibt
aber konstant. Bei Produkten oder Potenzen von Messgréflen wird der Fehler der Zielgrofie
aber abhéngig von den Messgrofien selber und ist nicht konstant. Bei Formulierung mittels
des relativen Fehlers ergeben sich hier Vorteile. Bei Produkten aus Messgrofien addieren sich
die relativen Fehler. Treten Exponenten im Produkt auf, so werden diese zu Verstiarkungs-
oder Abschwichungsfaktoren.

Die mathematische Beziehung zwischen der Zielgréfle Y und den Messgrofien bestimmt also,
ob der Messfehler entscheidende Auswirkungen auf das Endergebnis hat. In dieser Arbeit
wurde mittels Gleichung 4.7 und 4.8 die Fehlerbeitriage der abgeleiteten Zielgréfien, vor allem
die Nusseltzahl und die Reynoldszahl ermittelt.

Die Zielgroflen sind nicht nur von den Messwerten sondern auch von geometrischen Grofien
und Stoffwerten abhéngig. Die genutzten Kéltemittel R134a, R123 und Wasser sind gut un-
tersuchte Fluide und die von NIST? angegebenen Ungenauigkeiten (Wagner u. Pruss (2002);
Younglove u. McLinden (1994); Tillner-Roth u. Baehr (1994)) sind so gering, dass die Auswir-
kungen auf die Messungen und die berechneten Kenngréfien vernachléssigt werden konnten.
Die Ungenauigkeit bei der Bestimmung der geometrischen Abmessungen des Kanals liegt im
Bereich von einem Zehntel Millimeter und ist ebenfalls vernachléssigbar.

4.5. Datenauswertung

4.5.1. Wiarmeiibergang beim Gemisch R134a/R123

Die Auswertung erfolgte auf der Grundlage von dimensionslosen Kennzahlen. Diese Darstel-
lung fasst Einflussgréfien zusammen und ermdéglicht die kompakte Analyse der Daten. Aufler-
dem wird die Vergleichbarkeit mit Messdaten aus der Literatur erhoht und bereits bekannte
Zusammenhénge konnen auf ihre Anwendbarkeit {iberpriift werden.

Die Warmeiibergangsdaten der Gemischversuche wurden mittels der Nusseltzahl und der
Reynoldszahl ausgewertet. Zunéchst wurde der {ibertragene Wérmestrom aus einer integra-
len Energiebilanz am Messkanal bestimmt, siehe Gleichung 4.9. Die erforderlichen thermo-
dynamischen Daten und Stoffwerte wurden mittels des Programms Refprop 7 (Lemmon u. a.
(2002)) ermittelt

Q = MG,ein : hG’,ein - (MG,ein - Mc) : hG,aus - Mc : hc . (49)

2National Institute of Standards and Technology
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Die jeweiligen Enthalpien wurden von Refprop unter der Angabe des Systemdrucks, der Tem-
peratur und der Zusammensetzung ermittelt. Da fiir die Kondensattemperatur keine eigene
Messstelle zur Verfiigung stand, wurde hier angenommen, dass das Kondensat mit dem ein-
tretenden Dampf im thermodynamischen Gleichgewicht steht. Die Siedetemperatur unter
den Bedingungen am Messstreckeneintritt konnte dann zur Ermittlung des Molanteils in der
Flissigkeit (21, fiir R134a) herangezogen werden, die wiederum zur Berechnung der Konden-
satenthalpie benotigt wurde. Der Dampf kondensiert jedoch an der Kondensatfilmoberflache,
die eine geringere Temperatur als die Siedetemperatur besitzt. Der berechnete Warmestrom
wird dadurch um 6% bei kleinen Kodensationsraten und bis zu 10% bei grofleren Kondensa-
tionsraten unterschétzt (Erlauterung der Rechnung siehe A.3).

Der Molanateil am Austritt der Messstrecke §1Gqus wurde tiber die Komponentenbilanz ent-
lang des Messkanals ermittelt

NGaus . glGaus = NGein . glGez’n - Nc . i’1c . (410)

Die Ungenauigkeit bei der Festlegung von #. fithrt zu einem Fehler bei der Bestimmung
von §1Gaus- Die Enthalpie am Austritt der Messstrecke hdngt von diesem Molanateil ab. Die
Anderung der Enthalpie mit der Konzentration ist aber gering, so dass der resultierende Fehler
bei maximal 2% liegt (siehe A.3). Der maximale Unterschatzung des Wéarmestroms auf Grund
der Ermittlung der nicht messbaren Konzentrationen im Kondensat und Dampf liegt also bei
12%.

Die Enthalpiedifferenz auf der Kiihlwasserseite wurde ebenfalls berechnet und mittels des
Kiihlwassermassenstroms in einen Warmestrom umgerechnet, siche Gleichung 4.11. Die Ent-
halpien des Wassers wurden ebenfalls mit Refprop aus den gemessenen Ein- und Austritt-
stemperaturen bestimmt

Qrw = Mrw - (hkw.ein — hicw.aus) : (4.11)

Der Vergleich der beiden Warmestrome, Gleichung 4.9 und Gleichung 4.11, konnte jedoch
nicht immer zur Validierung der Messungen genutzt werden, da bei einer Temperaturdifferenz
im Kiihlwasser von etwa 0,5 K der Fehler der Temperaturmessung in der Gréflenordnung der
Messgrofle lag und daher keine gesicherte Berechnung des Wérmestroms moglich war.

Dividiert man den Warmestrom durch das Produkt aus Flache und treibender Temperatur-
differenz erhilt man einen kalkulatorischen Warmedurchgangskoeffizient. Er fasst den War-
meiibergang vom Dampf an den Film und vom Film an die Wand zusammen

Q
- 4.12
A Al (4.12)
mit 9 9
Adjog = JGyein — YG,aus (4.13)

9G oin—1
(‘ﬂg:Z;t—ﬁ;Vv )
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Im Gegensatz zu Reinstoffuntersuchungen wurde hier eine logarithmische Temperaturdifferenz
gewéahlt, da sich die Dampftemperatur entlang des Kanals &nderte. Fiir die Wandtemperatur
wurde ein arithmetischer Mittelwert der Thermoelementmesswerte eingesetzt. Die mittlere
absolute Abweichung vom Mittelwert betrug 0,5 bis 1,7K.

Mittels k,, konnte eine Nusseltzahl formuliert werden. Hierbei wurde die in der Literatur
ubliche Kondensat-Nusseltzahl verwendet

, N\ 1/3
Ny = Fm (L . (4.14)
AL \pPL -9

Diese Nusseltzahl ist niitzlich beim Vergleich von Reinstoff und Gemischdaten. Sie darf aller-
dings nicht mit der Nusseltzahl des Kondensatfilms verwechselt werden, in der der Wéarme-
iibergangskoeffizient der Fliissigkeit an der Wand an die Stelle von k,,tritt.

Die Kondensat-Reynoldszahl wurde mit dem Kondensatmassenstrom entsprechend der Nus-
seltschen Wasserhauttheorie gebildet

M
Re, = — ) 4.15
U (4.15)

Mit U = Umfang des benetzten Querschnitts. Die implizit verwendete charakteristische Lénge
ist die Kondensatfilmdicke.

Die Reynoldszahl der Dampfstromung Reg ist folgendermafien definiert

Req = (4.16)

U-na

Dabei wurde als charakteristische Lange der hydraulische Durchmesser des leeren Kanals
gewahlt. Die charakteristische Geschwindigkeit ist damit die Geschwindigkeit des Dampfes
im leeren Kanal.

4.5.2. Wiarmeiibergang von Reinstoffen

Die Uberhitzung des eintretenden Dampfes betrug nur 2-3 K. Der abzufiihrende Wirmestrom
aufgrund der Uberhitzung kann deswegen gegeniiber dem Wirmestrom, der durch Konden-
sation iibertragen wird, vernachldssigt werden. Der Wéarmestrom ergibt sich aus der beim
Phasenwechsel frei werdenden Verdampfungsenthalpie

Q = AhLV : Mc

Die Verdampfungsenthalpie wurde beim Druck am Eintritt in die Messstrecke bestimmt und
der Kondensatmassenstrom aus dem gemessenen Volumenstrom und der Kondensatdichte bei
Eintrittstemperatur ermittelt.

Zur Kontrolle des Warmestroms wurde wieder die Bilanz des Kiihlwassers herangezogen, siehe
Gleichung 4.11.
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Bei der Kondensation eines Reinstoffes z.B. in einem Rohr entsteht kein radiales Tempera-
turgefille in der Dampfstromung. Die Wérme wird am Kondensatfilm auf Grund des Pha-
senwechsels frei und wird durch Warmeleitung und Konvektion durch den Film zur Rohr-
wand transportiert. Die Differenz zwischen der Sattigungstemperatur des Dampfes und der
Temperatur der inneren Oberfliche der Kanalwand ist entscheidend fiir den Wéarmestrom.
In den Versuchen &dnderte sich die Kiihlwassertemperatur auf Grund der hohen Wiarmeka-
pitdt von Wasser und der Wahl des Kiihlwassermassenstroms entlang der Kanallinge nur
um 0.3-1K. Die Sattigungstemperatur &ndert sich nur bei starkem Druckverlust der Dampf-
stromung entlang der Kanalachse. Unterhalb des Flutpunkts ist der Druckverlust so gering,
dass keine Anderung der Sittigungstemperatur messbar ist. Als treibende Temperaturdiffe-
renz Ad, kann bei Reinstoffversuche also die Differenz zwischen der Séttigungstemperatur
bei dem Druck am FEintritt der Messstrecke und der mittleren Wandtemperatur, gemessen
durch die eingeloteten Thermoelemente, angesetzt werden. Diese Temperaturdifferenz wur-
de auch von Fiedler fiir die Reinstoffversuche im Rohr genutzt. Es sollte in dieser Arbeit
eine moglichst gute Vergleichbarkeit mit den Werten von Fiedler erreicht werden und eine
abweichende Definition der Temperaturdifferenz wiirde die Vergleichbarkeit verschlechtern.
Der Warmeiibergangskoeffizient im Kondensatfilm wurde deswegen mit dem arithmetischen
Mittelwert der Wandtemperaturen Jy gebildet

__Q
A- AV, ’

v (4.17)

mit

Aby = Dein — D (4.18)

Zur dimensionslosen Darstellung wird mit dem in 4.17 definierten Warmeiibergangskoeffizient
die Kondensat-Nusseltzahl formuliert, wie sie bereits von Nusselt 1916 formuliert wurde

N . 1/3
Nuy= -2 L ) 4.19
AL (p% 'g> (4.19)

Die Definition der Reynoldszahl entspricht Gleichung 4.15.

4.5.3. Auswertung der Flutpunktmessungen

Fiir die Auswertung sind allein der gemessene Kondensatvolumenstrom bei Flutbeginn und
der Dampfmassenstrom an diesem Punkt entscheidend, da der Flutpunkt iiberwiegend durch
die Dampf- und Kondensatgeschwindigkeit charakterisiert wird. Dabei greift man auf leicht
ermittelbare Groflen zuriick, wie die Dampf- bzw. Gasgeschwindigkeit und Fliissigkeitsge-
schwindigkeit im leeren Rohr oder Kanal, die wie folgt definiert sind

/ MG

W = , 4.20
o = o (4.20)
) 1%
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McQuillan u. Whalley (1985) werteten tiber 2700 Messwerte aus und stellten die Flutpunkte
mittels folgender dimensionslosen Geschwindigkeiten dar

1/2
wh = wg - pgf (4.22)
lgd - (pr — pa)]/?
;12
wj = WL PL . (4.23)

lgd - (pr — pa)]H/?

In diesen Definitionen steht d je nach Anwendung fiir den Rohrdurchmesser oder fiir den
hydraulischen Durchmesser des Rechteckkanals. Sie werden in dieser Arbeit ebenfalls dazu
benutzt eine Ubersicht iiber die Messwerte zu erstellen. Die Messwerte konnten damit jedoch
nicht korreliert werden.

Die in Kapitel 5.3 dargestellte Auswertung des Einflusses verschiedener Stoffwerte auf das

Fluten wurde daher mit folgenden dimensionslosen Kennzahlen gemafl McQuillan u. Whalley
(1985) durchgefiihrt

ro1/2

Wi P
Kug = G , 4.24
lgo(pL — pa)]M/* (4.24)

2000
Bo = 9lL=ry (4.25)

g

oo VL [g(pL — pc:)?’r/4 ' (4.26)

U o3

Dabei steht Ku, fiir die Kutateladze Zahl der Gasphase, Bo fiir die Bond Zahl und Fr fiir
eine besondere Definition der Froude Zahl.

Zapke u. Kroger (2000b) untersuchten Rechteckkanile und trugen die Ergebnisse mittels
folgender dimensionslosen Kennzahlen auf

]

PGWG
Fro _ retla 4.27
g-hipr — pa) (4.27)

2

pPLWE
Fry, —_— 4.28
g-dnlpr — pa) (4.28)

[ n?
Oh = —_— . 4.29
g pLdpo (4.29)

Die Korrelation einiger Ergebnisse mit diesen Kennzahlen wird im Kapitel 3.1.1 dargestellt.
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5. Warmeibergang und Fluten bei Reinstoffen

5.1. Warmeiibergangsmessung mit den Reinstoffen R134a und
R123

5.1.1. Messergebnisse und Vergleich zwischen Rohr und Rechteckkanal

Bei Reinstoffen hiangt der Warmeiibergangsmechanismus ausschliefSlich von der Verteilung
des Fliissigkeitsfilms im Kanalquerschnitt ab (Fiedler u. Auracher (2004a)). Im Gegensatz zu
Stoffgemischen gibt es keinen Warmewiderstand in der Gasphase. Es zeigt sich, dass Recht-
eckkandle offenbar giinstigere Figenschaften aufweisen als Rohre. In Abbildung 5.1 ist die
Nusseltzahl iiber der Kondensat-Reynoldszahl fiir den Rechteckkanal aufgetragen. Die Ver-
suche fanden im Kanal mit d, = 7mm statt. Versuchsfluid war R134a. Die Reynoldszahl
im Kondensatfilm ist gemafl Gleichung 4.15 definiert und lag zwischen 50 und 130 und die
Nusseltzahlen variierten von 0,38 bis 0,65. Die Nusseltzahl wurde in Kapitel 4.5.2 definiert
(Gleichung 4.19).

Man erkennt, dass die Nusseltzahl mit grofler werdendem Re. abféllt. Dies ist auf die mit
der Reynoldszahl ansteigende Fliissigkeitsbelastung des Kanals und der damit steigenden
Filmdicke zuriickzufiihren. Fiedler hat gezeigt, dass die Neigung des Kanals aus der Verti-
kalen eine deutliche Verbesserung des Wérmeiibergangs mit sich bringt (Fiedler u. Auracher
(2004a, 2002)). Auch in Abbildung 5.1 ist zu erkennen, dass die Nusseltzahlen fiir den ge-
neigten Kanal deutlich hoher liegen als im senkrechten Fall. Die Vergroflerung betrigt etwa
30%. Im Rechteckkanal ergibt sich also wie im Rohr durch die unsymmetrische Verteilung
des Kondensats eine Verbesserung des Warmeiibergangs: Der Kondensatbach im unteren Teil
des Kanals transportiert das Kondensat aus dem Kanal. Hier ist der Warmeiibergang gering,
da der Flissigkeitsfilm dick ist. An den senkrechten Wénden dagegen ist der Kondensatfilm
sehr diinn. Hier findet der grofite Teil der Warmeiibertragung statt. Fiedler u. a. (2003) konn-
ten die im Vergleich mit der Oberseite dickeren Filme auf der Unterseite des Rohres messen.
Die verwendete Ultraschallmesstechnik ist jedoch nicht empfindlich genug, um auch die sehr
diinnen Filme an den seitlichen Wénden genau zu erfassen.

Abbildung 5.2 verdeutlicht die Lage des Maximums der Nusseltzahl. Die hochsten Messwerte
treten bei einem Winkel von 30° auf. Im Rohr lag das Maximum bei etwa 45°. Im Vergleich zum
Rohr ergeben sich fiir alle Winkel hohere Nusseltzahlen. Die rechteckige Geometrie verbessert
also den Warmeiibergang bei Riickflusskondensation. Im Durchschnitt liegen die Werte des
Rechteckkanals gegeniiber der Rohrgeometrie um 50% (Abbildung 5.2) hoher. Der Anteil der
Flache mit sehr diinnen Kondensatfilmen an der Gesamtfléche ist offenbar beim Rechteckkanal
grofer als beim Rohr. Es ist zu vermuten, dass die senkrechte Ausrichtung der Seitenflachen
im Rechteckquerschnitt im Vergleich zu den gekriimmten Fléchen in einem geneigten Rohr die
Verbesserung des Warmeiibergangs verursacht. Lauft der Kondensatfilm an der gekriimmten
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Abbildung 5.1.: Warmeiibergang im Rechteckkanal dp=7mm, Nu vs. Re fiir Neigungswinkel
von 10° bis 90°, Versuchsfluid R134a
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Abbildung 5.2.: Nusseltzahl im Rechteckkanal dy=7mm und im Rohr in Abhéngigkeit vom
Neigungswinkel der Messstrecke, Versuchsfluid R134a
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Abbildung 5.3.: Vergleich der Nusseltzahl im Rohr und im Rechteckkanal fiir Neigungswinkel
45° und 90°, Versuchsfluid R134a, d = dj, = Tmm

Fléche ab, so wirkt nur die am Umfang tangentiale Komponente der Schwerkraft und im Mit-
tel ergeben sich geringere Kondensatgeschwindigkeiten als im Fall einer senkrechten Flache.
Auflerdem lduft das Kondensat an der Rohrwand in einer kurvigen Bahn ab und fliefit nicht
auf dem direkten senkrechten Weg in den Kondensatbach, wie das beim Rechteckkanal der
Fall ist. In den folgenden Kapiteln wird darauf noch néher eingegangen.

Fiir den Fall eines senkrechten Kanals existieren die Unterschiede zwischen Rohr und Recht-
eckgeometrie in dieser Form nicht mehr, weil das Kondensat nun dieselbe Lénge iiberstromt
und in beiden Féllen die Flachen senkrecht ausgerichtet sind. Hier findet keine Ungleichver-
teilung des Fliissigkeitsfilms durch die Schwerkraft statt. Der Wérmeiibergang im senkrechten
Fall ist jedoch im Rechteckkanal immer noch wesentlich besser als im Rohr (s. Abb. 5.2 und
5.3). Es bieten sich zwei Erkldrungsmoglichkeiten an: Entweder ist im Rechteckkanal der
Anteil der Flachen mit diinnem Film auch bei der senkrechten Anordnung immer noch gro-
Ber als im Rohr oder der Film wird durch Schubspannungskrifte im Rechteckkanal stérker
durchmischt als im Rohr. Beide Effekte werden nun diskutiert:

5.1.1.1. Einfluss der Schubspannung und der Wellenbildung auf den Kondensatfilm

Abbildung 5.3 zeigt die Nusseltwerte von Fiedler zusammen mit den Werten des Rechteckka-
nals bei gleichem hydraulischen Durchmesser. Auflerdem sind die Korrelationen von Chen u. a.
(1987) und Nusselt (1916) eingetragen. Chen et al. erweiterten die klassische Nusselt Theorie
durch Einbeziehung des Einflusses der Schubspannungen, der Wellenbildung und Durchmi-
schung des Kondensatfilms. Sie werteten analytische und experimentelle Arbeiten aus der

88



5.1. Warmeiibergangsmessung mit den Reinstoffen R134a und R123

offentlichen Literatur fiir vertikale Rohre aus. Wie in der Abbildung zu sehen ist, gibt die
Korrelation von Chen et al. die Messwerte des Rechteckkanals nicht wesentlich besser wie-
der als die Nusselttheorie. Die Rohrmesswerte liegen zwischen Chen und der Nusselttheorie
wiedergegeben. Die Ergebnisse anderer Autoren (Stephan (1988)) zu dem Einfluss welliger
Filmstromungen zeigen ebenfalls, dass Verbesserungen, wie sie hier erreicht wurden, durch
die Einbeziehung der Wellen nicht erklérbar sind.

Der Einfluss der Schubspannungen auf den Kondensatfilm miisste im Rechteckkanal gréfer
sein als im Rohr. Tatséchlich aber ist die Querschnittsfliche des Rechteckkanals bei glei-
chem hydraulischen Durchmesser fast doppelt so groff wie die Querschnittsfliche des Roh-
res. Dementsprechend sind die Dampfgeschwindigkeiten bei gleichem Dampfmassenstrom im
Rechteckkanal kleiner. Die Schubspannungen an der Kondensatoberflache sind auf Grund der
niedrigeren Dampfgeschwindigkeit also im Rechteckkanal geringer als im Rohr. Hohe Schub-
spannungen kénnten den Film im Rohr natiirlich aufgestaut haben, jedoch hétten dann bei
Variation der Dampfgeschwindigkeit auch eine Variation der Nusselt-Zahl auftreten miissen,
was von Fiedler nicht beobachtet wurde.

5.1.1.2. Einfluss von Oberflachenspannungseffekten

Es ist auch vorstellbar, dass die Fliissigkeit im Rechteckkanal verstérkt in den Ecken nach
unten fliefit und die Ecken eine Art Drainage-Effekt auslosen, wie dies z.B. bei berippten
Rohren auftreten kann (Gregorig (1954); Adamek u. Webb (1990)). Dadurch entstiinde im
senkrechten Rechteckkanal eine Ungleichverteilung der Fliissigkeit. Die vier Ecken {ibernah-
men dabei die Funktion des Kondensatbaches wie er im geneigten Kanal auftritt und auf den
Seitenflichen wiirden die Filme diinner bleiben.

Ein Widerspruch zum Drainage-Effekt ist aus Abbildung 5.6 zu erkennen. Die Werte fiir
den Warmeiibergang bei Riickflusskondensation von Wasserdampf ergeben im senkrechtem
Rechteckkanal Nusseltzahlen, die mit der Nusselttheorie wiedergegeben werden kénnen. Der
Drainage-Effekt in den Ecken sollte bei Wasser wesentlich ausgepriagter sein als bei Kélte-
mitteln. Die Saugwirkung der Ecken héngt nach Gregorig (1954) von der Kriimmung der
Flissigkeitsoberfliche in den Ecken und der Oberflichenspannung des Fluids ab. Die Ober-
flachenspannung von Wasser ist um ein Vielfaches hoher als die von R134a. Dementsprechend
sollte die Saugwirkung von Wasser grofler sein und die Nusseltzahl hoher. Die Berechnungen
mit den Gleichungen von Gregorig und deren Anwendung bei Adamek u. Webb (1990) in Ab-
bildung 5.4 zeigen, dass die erreichbare Verbesserung bei 15-20% liegt. Die Messwerte fiir den
senkrechten Rechteckkanal liegen aber mehr als 50% hoher als die mit der Nusseltgleichung
berechneten Werte (siche Abbildung 5.4), Drainage-Effekte konnen also nicht die alleinige
Ursache fiir die erhohten Nusseltzahlen sein.

Weder Oberflichenspannungseffekte noch mogliche Wellenbildung auf dem Kondensatfilm
kénnen die Ergebnisse fiir den senkrechten Kanal erkldren. Die Messeinrichtungen, insbeson-
dere die Lage der Temperatursensoren am Ein- und Austritt, die Rohrleitungsfithrung und
die Messgeréte waren mit denen der Rohrversuche identisch, apparative Unterschiede kénnen
daher ausgeschlossen werden. Eine weitere mogliche Ursache kénnte die geometrische Abwei-
chung von der Senkrechten sein. Auf Grund der Konstruktion des Messkanals musste auf die
beiden Stirnseiten des Rechteckkanals ein gewisser Druck ausgeiibt werden, um die Dichtwir-
kung der Profildichtung zu gewéhrleisten. Dabei konnte eine leichte Durchbiegung des Kanals
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Abbildung 5.4.: Verbesserung des Wérmeiibergangs durch Oberflichenspannungseffekte be-
rechnet nach Adamek u. Webb (1990).

festgestellt werden. Die Durchbiegung war gerade so grof3, dass der Blick durch den Kanal von
einem Ende zum anderen im eingespannten Zustand nicht mehr méglich war. Méglicherweise
reicht diese Durchbiegung, um eine Umverteilung des Kondensatfilms zu bewirken.

5.1.2. Variation der Stoffwerte

Die Messwerte fiir R123 ergédnzen die Werte fiir R134a im unteren Reynoldszahlbereich sehr
gut. In Abbildung 5.5 ist zu erkennen, dass die Verldufe nahezu nahtlos ineinander tibergehen.
In Abbildung 5.6 sind weiterhin die Messwerte fiir Wasser bei 0,6 bar eingetragen. Wie spéter
bei den Ergebnissen zum Fluten noch gezeigt wird, ist der Arbeitsbereich eines Riickfluss-
kondensators beim Medium Wasser wesentlich starker eingeschriankt als bei den untersuchten
Kaltemitteln. Das Fluten findet bereits bei sehr niedrigen Dampf- und Kondensatmassenstro-
men statt. Aus diesem Grund sind die Reynoldszahlen fiir das Kondensat niedrig und auch
der Warmetibergang muss bei kleinen Reynoldszahlen gemessen werden.

Die Messwerte liegen fiir Wasser niedriger als nach den Daten fiir Kéltemittel erwartet und fal-
len mit einer Steigerung der Reynoldszahl stark ab. In Abbildung 5.6 ist ebenfalls der Verlauf
der Nusseltzahl geméaf der Nusselttheorie eingetragen. Wie schon in Kapitel 5.1.1 erwdhnt,
werden die Messwerte bei 90° damit gut wiedergegeben. Die Messwerte beim Neigungswinkel
60° liegen wie erwartet iber denen bei 90°, obwohl der Unterschied weniger ausgepragt ist als
bei den Messungen mit Kéltemitteln.

90



5.1. Warmeiibergangsmessung mit den Reinstoffen R134a und R123

0,9 . .
Rechteckkanal
08 = ]
|
0.7 o ;
0’6 = . r " Ié “ ¢
% A o = .. +
0,5 A A@ % - ||
0.4 S S
1§ B
0,2
01 1 ¢R134a 45° = R134a, 60° A R134a, 90°
0 o R123, 45° o R123, 60° aR123,90°
0 20 40 60 80 100 120 140 160
Re,

Abbildung 5.5.: Waérmeiibergang der Reinstoffe R123 und R134a im Rechteckkanal
(dh=7mm) bei verschiedenen Neigungswinkeln
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Abbildung 5.6.: Wéarmeiibergang von Reinstoff R123, R134a und Wasser im Rechteckkanal
(dh=7mm) bei verschiedenen Neigungswinkeln
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Abbildung 5.7.: Wéirmeitibergang von Reinstoff R134a im Rechteckkanal mit dem hydrauli-
schen Durchmesser 7mm und 3,5mm bei verschiedenen Neigungswinkeln

5.1.3. Variation der Kanalgeometrie

Untersuchungen zum Einfluss der Geometrie wurden mit einem Kanal mit einem geringeren
hydraulischen Durchmesser d;, =3,5mm durchgefiihrt. Abbildung 5.7 zeigt zusétzlich wieder
die bekannten Messwerten fiir den Kanal mit dj, = 7mm. Die Werte fiir den kleineren hydrau-
lischen Durchmesser und 90° Neigungswinkel weichen nicht von denen des grofieren Kanals
ab. Die Werte fiir 45° streuen stérker, sind aber auch mit denen des gréfleren Kanals beim glei-
chen Neigungswinkel vergleichbar. Dieses Ergebnis lasst den Schluss zu, dass die Messwerte
beider Durchmesser mit derselben Nusselt-Korrelation beschrieben werden koénnen.

Die Anderung des hydraulischen Durchmessers wurde dabei, wie in Kapitel 4.2.1 beschrieben,
durch die Verkiirzung der kurzen Seite des Rechteckkanals erreicht. Die aufrechtstehende
lange Seite wurde nicht verdndert. Eine Vergroflerung des hydraulischen Durchmessers durch
Variation der langen Seite wurde nicht durchgefiihrt.

5.2. Simulationsergebnisse und Vergleich mit den Experimenten

5.2.1. Simulation des Warmeiibergangs im Rechteckkanal

Die Herleitung der fiir die Simulation verwendeten Gleichungen wurde bereits in Kapitel 3.2
beschrieben. Die numerisch berechnete Filmdicke entlang der dimensionslosen Léngsachse des
Kanals ZT = % und der dimensionslosen Hohe der Seitenwand X+ = & zeigt beispielhaft

die Abbildung 5.8 fiir verschiedene Neigungswinkel und konstante Unterkiihlung von 3K. Die
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Abbildung 5.8.: Filmdicke auf einer Seitenwand des Rechteckkanals bei verschiedenen Nei-
gungswinkeln

Darstellung bezieht sich auf die senkrecht stehende lange Seitenwand. Die Filmdicke beim
Neigungswinkel 10° steigt vom Wert Null an der Oberkante der Wand X+ = 0 schnell an
und erreicht bei X = 1 fiir alle Werte ZT aufler an der Kante Z* = 0 den Maximalwert
von 3,5-107°m . Mit steigendem Neigungswinkel steigt auch der Maximalwert der Filmdicke
an. Bei 60° Neigungswinkel betrigt dieser 4 - 107°m. Das bedeutet gleichzeitig, dass auch die
mittlere Filmdicke an dieser Wand gestiegen und damit der Warmeiibergang allein durch den
verdnderten Neigungswinkel gesunken ist.

Der Verlauf der Filmdicke entlang der Senkrechten entspricht dem von Nusselt hergeleiteten
Verlauf. Anfangs und Endpunkt sind jedoch auf der gekippten Wand anders angeordnet.
Insbesondere am oberen Ende des Kanals ist ein dreieckiger Wandbereich vorhanden, dessen
Filmdickenverlauf sich von dem Rest der Wand unterscheidet. Dieser Bereich ist aber fiir
Neigungswinkel zwischen 10° und 60° im Vergleich zur Gesamtfliche klein. Der dreieckige
Bereiche wurde in Abbildung 3.2 im Kapitel 3.2 als Teilfliche B bezeichnet.

Je nach Neigungswinkel des Kanals &ndert sich die iiberstrémte senkrechte Lange der Wand
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und damit der Endwert und der Mittelwert der Filmdicke. Bei 10° liegt der Kanal fast noch
waagerecht und die iiberstromte senkrechte Lénge ist nur etwas gréfer als die Kanalhéhe von
15mm. Beim Neigungswinkel 60° muss das Kondensat eine wesentlich langere Strecke auf der
Seitenwand tiberstromen. Nach Gleichung 3.23 ist der Weg um den Faktor 80189, also um den
Faktor 2, grofler. Dadurch strémt entlang eines grofieren Teils der Fliche der Seitenwand ein
dickerer Film und der Warmeiibergang ist schlechter.

Wird der Neigungswinkel iber 60° hinaus gesteigert, so wird die Teilfliche B grofier. Bei etwa
88° (Abbildung 5.8¢) sind Teilfliche A und B gleich grol. Man erkennt, dass nun einerseits
die Kante Z7 = 0 und andererseits die Kante X™ = 0 den Startpunkt fiir den senkrecht
ablaufenden Film darstellt. Beim Neigungswinkel 60° dominierte noch der Film, der an der
Kante XT = 0 beginnt. Der Film mit dem Startpunkt Z* = 0 nimmt bei einer weiteren
Steigerung des Neigungswinkels schnell den restlichen Teil der Fliache ein, so dass nach der
kleinen Anderung von 2° das Profil einer senkrechten Wand der Linge L erreicht ist (Abb.
5.8d). Der Umschlagpunkt bei 88° Neigungswinkel ist durch das Verhéltnis von Lénge L zu
Hohe H der Seitenwand festgelegt. Bei kiirzeren Kanélen derselben Hohe verschiebt sich der
Umschlagpunkt zu niedrigeren Neigungswinkeln. Im Fall gleich langer Seiten L und H wiirde
sich der Umschlagpunkt zu einem Winkel von 45° verschieben. Der Umschlagwinkel ergibt
sich aus der Trigonometrie zu

L
Ovms = arctcmﬁ . (5.1)

In diesem Modell der Filmverteilung auf der Seitenwand des Kanals steigt die mittlere Film-
dicke mit dem Neigungswinkel stetig aber nicht linear an. Das bedeutet, dass bei kleinen
Neigungswinkeln ein besserer Wéarmeiibergang erreicht wird als bei grofleren. Wird das Ver-
héltnis zwischen Lénge und Hohe des Kanals verkleinert, gilt dies weiterhin. Um einen guten
Wérmeiibergang zu erreichen, sollte also ein kleiner Neigungswinkel und ein grofles Verhéltnis
zwischen Lange und Hohe gewéhlt werden. Eine im Vergleich zur Lénge kleine Seitenwandhohe
garantiert bei kleinen Neigungswinkeln kurze Ablauflingen tiber fast die gesamte Seitenwand.

Der Warmetibergang des gesamten Kanals kann nun durch die getrennte Behandlung aller
vier Wéande beschrieben werden. Die beiden Seitenwidnde wurden bereits oben beschrieben.
Die obere und untere Kanalwand lassen sich ebenfalls getrennt betrachten, wenn angenommen
wird, dass das Kondensat, das sich an der oberen Wand bildet nicht entlang der Seitenwand,
sondern nur entlang der Kanalachse herabstromt. Auf dem Boden des Kanals sammelt sich
das Kondensat der Seitenwénde. Der Wérmeiibergang am Boden ist vergleichsweise gering,
da die Filmdicke hier grof} ist. Er kann aber auch aus der Filmdicke berechnet werden.

5.2.2. Simulation des Warmeiibergangs im Rohr

Die Simulationsergebnisse fiir das gesamte Kondensationsrohr kénnen in einer anderen Dar-
stellungsweise auch bei Fiedler (2003) wiedergefunden werden. Im Kapitel 5.2.4 werden die
Daten in einer anderen Darstellungsweise den Messwerten gegeniibergestellt. Im Kapitel 3.3
sind die Berechnungsgrundlagen dieser Simulation dargestellt. Weiterhin wurden in diesem
Kapitel Gleichungen fiir den Ablaufweg des Kondensats an der Rohrwand hergeleitet. Als
Ergebnis erhélt man ein Integralausdruck, der nicht analytisch 16sbar ist, da er fiir den Um-
fangswinkel 0° und 180° unendlich grof§ wird. Trotzdem kann das Integral in festen Grenzen
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Abbildung 5.9.: Lange der Bahnlinie im Rohr berechnet nach Gleichung 3.60 fiir ¢ zwischen
1° und 170°. Neigungswinkel 6 zwischen 0 und 90°. Hierbei wurde fiir die
Bahnldnge bei 90° der Wert der Rohrlédnge von 0,5 m eingesetzt und fiir
die Bahnldnge bei Winkel 0° die Bogenlédnge am Kreis zwischen 1° und 170°
eingesetzt.

gelost werden. Damit ist es moglich den Ablaufweg fiir verschiedene Neigungswinkel und
zwischen festen Umfangswinkeln zu berechnen.

Berechnet man beispielsweise das bestimmte Integral zwischen den Winkeln ¢= 1° und 170°,
so kann man die dquivalente Bahnlédnge in diesem Bereich fiir verschiedene Neigungswinkel
vergleichen. Dies zeigt Bild 5.9. Die numerische Integration wurde fiir diese Abbildung mit
der Software Mathcad durchgefiihrt. Die Lange der Bahn beim Neigungswinkel 0° entspricht
dem halben Umfang des Kanals. Bereits bei kleinen Neigungen erhoht sich die Bahnlénge
bleibt aber bis zu einem Winkel von 60° auf anndhernd gleichem Niveau. Erst bei grofieren
Winkeln verlingert sich die Bahnlinie mit einer Anderung des Neigungswinkels stirker.

Dieser Zusammenhang wurde auch beim Rechteckkanals im vorherigen Kapitel 5.2.1 in dhn-
licher Weise ermittelt. Die mathematische Beschreibung der Bahnlinie im Rohr in Gleichung
3.60 im Abschnitt 3.3.2 zeigt, dass die Abhéngigkeit vom Neigungswinkel # im Ausdruck

14 (%)2 verankert ist. Beim Rechteckkanal dndert sich der Ablaufweg im Teilbereich A

mit —1,. Setzt man ¢ = 45° , dann kann man fiir den Ausdruck,/1 + (i’;gg)z auch schreiben

cosf *

sin@) 2

1 tanf)?2 = /1
+ (tanf) +<cos€

(5.2)

und mit

5in?0 4 cos*0 = 1 (5.3)
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Abbildung 5.10.: Vergleich der Lange der Bahnlinie im Rohr und im Rechteckkanal. Fiir den
Rechteckkanal wurde nur Teilfliche A fiir # zwischen 0 und 88° betrachtet
und angenommen, dass das Kondensat iiber die gesamte Seitenfliche mit
der Héhe 15mm strémt.

ergibt sich
1
1+ (tanf)? = — . 5.4
Y1+ (tand)? = —— (5.4)

Das bedeutet die Abhéingigkeit des Ablaufweges vom Neigungswinkel ist fiir den Rechteck-
kanal und fir das Rohr am Umfang bei ¢ = 45° identisch. Am Rest des Umfangs ist der
Ablaufweg von beiden Winkeln abhingig.

Abbildung 5.10 zeigt die Kurve aus Abbildung 5.9 zusammen mit einer Kurve fiir die Lénge
der Bahnlinie im Rechteckkanal. Bei der Berechnung der Werte wurde nur Teilflache A (Abb.
3.2) berticksichtigt. Weiterhin wurde angenommen, dass das Kondensat die gesamte Teilfliche
iiberstromt, d. h. die Dicke des Kondensatbachs wurde nicht einberechnet. Die Hohe der
Seitenwand ist 15mm.

Die Abbildung zeigt, dass die Lénge der Bahnlinie im Rohr bereits bei kleinen Neigungs-
winkeln grofler ist. Der Anfangswert bei 8 = 0° ist beim Rechteckkanal etwas gréfler, da im
Grenzfall des waagerechten Rechteeckkanals die Lange der Bahnlinie der Seitenwandh6he von
15mm entspricht. Im waagerechten Rohr ist der Bogen am Kreisumfang aber nur 7-R = 11mm
lang (vernachlassigt man die Reduktion des Bogens durch die Betrachtung von 1° bis 170°).

Die Lange der Bahnlinie im Rohr ist bei allen Neigungswinkeln grofier als im Rechteckka-
nal. Besonders bei Winkeln oberhalb von 60° wird die Differenz gréfler. Im senkrechten Fall
miissen beide Bahnlinien wieder gleich lang werden, da in beiden Féllen die Kanalldnge von
0,5m tberstromt wird. Deswegen nédhern sich die Kurven bei Neigungswinkeln oberhalb 85°
wieder an. Fiir das Rohr wurde hier auf die dquivalente Bahnldnge zuriickgegriffen. Dadurch
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ist die aufgetragenen Bahnlinie proportional zur Filmdicke in der jeweiligen Geometrie. Die
Filmdicke im Rohr ist damit fiir alle Neigungswinkel gréfler als die im Rechteckkanal und der
Wiérmeiibergangskoeffizient bei der Reinstoffkondensation im Rohr niedriger einzuschétzen.
Diese Betrachtung bezieht sich allerdings nur auf die Kondensationsvorgidnge an der Wand oh-
ne auf den Einfluss des Kondensatbachs Bezug zu nehmen. Der Warmeiibergang im gesamten
Kanal wird im néchsten Kapitel betrachtet.

5.2.3. Vergleich der Simulation mit den Experimenten im Rechteckkanal

In Abbildung 5.11 sind die Ergebnisse der Rechnung, durchgezogene Linien, zusammen mit
den Messwerten fiir R134a und R123 im Kanal mit der Breite 4,6mm dargestellt. Die Rech-
nung umfasst den gemittelten Wérmeiibergang aller 4 Flachen. Die berechneten Werte stim-
men fir kleine Reynoldszahlen gut mit den gemessenen tiberein. Mit steigender Reynoldszahl
liegen die Rechenwerte unter den Messwerten. Dieser Trend ist auf die Annahme der Giil-
tigkeit der Filmtheorie zuriickzufiihren. Offenbar kann die Filmstromung an der Wand bei
Reynoldszahlen oberhalb von 60 nicht mehr als laminarer glatter Film betrachtet werden.
Auf dem ablaufenden Kondensatfilm entstehen Wellen, die den Film durchmischen und zu
einem verbesserten Warmetransport fiihren. Die Entstehung der Wellen wird insbesondere
auch durch den Gegenstrom des Dampfes begiinstigt. Stephan (Baehr u. Stephan (1998))
gibt an, dass mit einem Korrekturfaktor von 1,15 gerechnet werden sollte, um bereits kleine
Wellen am Kondensatfilm zu berticksichtigen.

Die berechneten Kurven fiir Neigungswinkel zwischen 10° und 45° liegen dicht beeinander. Im
vorherigen Kapitel wurde bereits gezeigt, dass sich der Ablaufweg in diesem Winkelbereich
nicht stark &ndert, daher bleibt der Warmeiibergang auf einem hohen Niveau. Zwischen 60°
und 90° werden die Ablaufwege linger und der Wérmeiibergang sinkt. Die Messwerte zeigen
diesen Trend ebenfalls, da auch hier zwischen den Messwerten fiir 60° und 90° die grofite
Differenz auftritt. Die Differenz der Messwerte ist allerdings kleiner als die Differenz der
berechneten Werte. Bei den Messwerten findet eine Steigerung der Nusseltzahl um ca. 50%
statt, die berechneten Werte verdoppeln sich zwischen 90° und 60°.

Insgesamt sagen die Rechnungen fiir 90° Neigungswinkel niedrigere Nusseltzahlen voraus, wie
bereits im Kapitel 5.1 erlautert. Fiir kleinere Neigungswinkel liegen die berechneten Kurven
iiber den gesamten Reynoldszahlbereich ndher an den Messwerten.

5.2.4. Vergleich der Simulation mit den Experimenten im Rohr

In dieser Arbeit wurde die Berechnung von Fiedler erneut aufgegriffen. Im néchsten Kapi-
tel werden die Simulationen fiir Rohr und Rechteckkanal zusammen mit den Messwerten
betrachtet. Dieses Kapitel stellt zundchst die Simulationen und Messwerte von Fiedler in
anderer Form gegentiber.
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Abbildung 5.11.: Messdaten und Simulation fir den Wéarmeiibergang von R134a und R123
im Rechteckkanal dh=7mm, b=4,6mm.
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Abbildung 5.12.: Messdaten und Simulationsergebnisse fiir den Warmeiibergang von R134a
im Rohr mit d=7mm.

Fiedler hat in seiner Arbeit die lokalen Filmdicken im Rohr bei verschiedenen Neigungswinkeln
berechnet und mit den gemessenen Filmdicken verglichen. In Kapitel 3.3 wurde der Modellan-
satz von Fiedler bereits dargestellt. Er ermittelte auch den mittleren Warmeiibergangskoeffi-
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Abbildung 5.13.: Modell fiir den Kondensatbach nach Fiedler (2003)

zienten fiir das Rohr durch Integration der 6rtlichen Werte {iber den Umfangswinkel und der
Léange des Rohres. In einem Diagramm verglich er diesen mittleren Warmeiibergangskoffizi-
enten mit den gemessenen Werten (Bild 6.36 in Fiedler (2003)). Die berechneten Werte lagen
etwa 10-15% iiber den gemessenen Werten. Aus dem Vergleich berechneter und gemessener
Wiérmeiibergangskoeffizienten kann der Verlauf bei steigender Reynoldszahl nicht abgelesen
werden. Die Darstellung der berechneten Nusselzahlen in Abhéngigkeit von der Reynolds-
zahl fehlte. Aus diesem Grund wurden die Werte mittels des Berechnungsprogramms aus der
Arbeit von Fiedler hier neu berechnet (siehe auch Kapitel 3.3).

In Abbildung 5.12 ist zu erkennen, dass die berechneten Nusselt Zahlen grofier sind als die
gemessenen. Dies war zu erwarten, weil bei Fiedler auch bereits die berechneten Wéarmeiiber-
gangskoeffizienten gréfler waren als die gemessenen. Die Diskrepanz zwischen Berechnung
und Messung ist in der gewahlten Auftragung allerdings etwas grofler und liegt bei 20-30%.
Fiedler hatte Warmetibergangskoeffizienten aus den Messwerten durch Berechnung des War-
mestroms, der Temperaturdifferenz zwischen Wand und Dampfstrom und der Wéarmeiibertra-
gungsflache ermittelt. Der Warmestrom kann aus der Bilanz des R134a ermittelt werden oder
aus der Bilanz des Kiihlwassers. Fiir die Nu-Re Diagramme nutzte Fiedler den Warmestrom
der R134a Seite, wohingegen beim Vergleich der simulierten Wérmeiibergangskoeffizienten
und der gemessenen der Warmestrom des Kiihlwassers Verwendung fand. In Abbildung 5.12
wurden die Nusselt- und Reynoldszahlen der Messpunkte so verwendet, wie sie bei Fied-
ler verdffentlicht wurden. Entsprechend ist der Warmestrom der R134a Seite in diese Werte
eingeflossen und nicht der Warmestrom der Kiihlwasserseite.

Abbildung 5.12 zeigt, dass der Warmeiibergang im Mittel bei Neigungswinkeln zwischen 30°
und 60° weit niedriger ausfillt als dies fiir eine laminare Filmstromung nach obigem Modell
erwartet werden kann. Die Werte fiir den Neigungswinkel 90° stimmen hingegen gut mit
den Werten iiberein, die man mittels den Ergebnissen der Nusseltschen Wasserhauttheorie
berechnen kann. Fiedler hat die Abweichung darauf zuriickgefiihrt, dass das Modell die Form
des Kondensatbachs nur vereinfacht beriicksichtigt. Der Kondensatbach wird im Modell so
behandelt, als strome er auf einer ebenen Fliche, die in gleicher Weise wie das Rohr geneigt
sei. Die Rénder dieses ebenen Films sind idealisiert rechteckig geformt siehe Abbildung 5.13.

Die Filmdicke ist also iiber die gesamte Breite konstant. In der Realitét ist der Kondensatbach
in der Mitte am hochsten und lduft dann zu den Seiten hin in einen diinneren Film aus.
Die Querschnittsfliche hat also eher die Form eines Kreisabschnitts als die eines Rechtecks.
Auch wenn die Bestimmungsgleichung fiir die Kondensatfilmdicke bei Fiedler die Form des
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Kreisabschnitts nicht beriicksichtigt

— - q - sind
1L

so wird bei der Berechnung des Kondensatmassenstroms aus der Kondensatbachgeschwindig-
keit w KB

Myp = wigBAKBpL (5.6)

die Querschnittsfliche Axp jedoch als Querschnitt des Kreisabschnitts berechnet. Fiedler
gibt an, dass dies womoglich nicht ausreiche, um den Kondensatbach zu beschreiben und
dass ,,die Kondensatfilmdicke auf Grund der Oberflichenspannung im seitlichen Bereich des
Rohres dicker ist als nach dem Modell berechnet®, denn im Modell werde die Rohrkriimmung
vernachléssigt. Der Wérmeiibergangskoeffizient wiirde insgesamt kleiner werden, wenn die
Filme im seitlichen Bereich dicker wéren.

Andererseits ist denkbar, dass die Annahme einer konstanten Filmdicke im Kondensatbach
dx g die Abweichung verursacht. Die Filmdicke des Bachs wird nach aufien hin kleiner, dass
bedeutet, die Geschwindigkeit des Bachs miisste nach auflen ebenfalls kleiner werden. Dies
wiirde aber dazu fithren, dass weniger Massenstrom im zur Verfiigung stehenden Querschnitt
transportiert werden kénnte. Die Querschnittsfliche miisste also grofier werden und damit
wiirde der Bach seitlich weiter ansteigen miissen. Dies wiirde die Fléche auf der das Kon-
densat in einem diinnen Film nach unten stréomt verkleinern und dadurch den Gesamt-
Wiérmeiibergangskoeffizienten verringern. Die exakte Beschreibung des Geschwindigkeitspro-
fils des Fliissigkeitsfilms wére aber numerisch sehr aufwendig und war nicht Gegenstand dieser
Arbeit.

Der Trend der Messwerte bei Neigungswinkeln zwischen 30° und 60° stimmt nicht mit dem
Trend der Berechnungen iiberein. Der Kurvenverlauf in Abbildung 5.12 ist steiler als der Ver-
lauf der Messwerte. Fiedler hat keine Messungen mit dem Kéltemittel R123 durchgefiihrt,
deswegen ist keine Aussage iiber den Verlauf der Messwerte unter einer Reynoldszahl von 60
moglich. Der Trend der Messwerte ist deswegen nicht so einfach mit denen der Simulation zu
vergleichen wie es in Abbildung 5.11 moéglich war. Verschiebt man in Gedanken die Kurven
der Simulation parallel nach unten in die Ebene der Messwerte, so scheint sich jedoch eine
dhnliche Tendenz abzuzeichnen wie in Abbildung 5.11. Der Trend der Messwerte ist flacher.
Die Nusseltzahl sinkt also nicht so stark mit einer Anderung der Reynoldszahl, wie dies in
der Simulation vorhergesagt wird. Hierfiir kénnen wieder dhnliche Erkldrungsansétze gefun-
den werden, wie bei den Messwerten im Rechteckkanal. Der Film ist im Gegensatz zu den
Annahmen in der Simulation nicht ideal glatt und der Warmeiibergang deswegen nicht alleine
von der Dicke des Films abhéngig sondern auch von seiner Dynamik.

Im néchsten Kapitel wird nun der Warmeiibergang im Rohr und im Rechteckkanal bei glei-
chem hydraulischen Durchmesser gegeniibergestellt.

5.2.5. Vergleich der Simulation von Rohr und Rechteckkanal
Der Warmeiibergang fiir beide Geometrieformen wurde mit dem Modell der laminaren Film-

kondensation simuliert. Abbildung 5.14 zeigt die Ergebnisse fiir zwei verschiedene Reynolds-
zahlen iiber dem Neigungswinkel aufgetragen. In beiden Geometrien wird eine Abnahme der
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Nusseltzahl mit gréfSer werdendem Neigungswinkel berechnet. Die Werte fiir den Neigungswin-
kel 90° sind hier nur der Vollstdndigkeit halber aufgetragen. Sie wurden mittels der Gleichung
von Nusselt fiir Rohr und Rechteckkanal in gleicher Weise berechnet.

Im Gegensatz zu den Messergebnissen, Vergleich Bild 5.2, ergibt die Simulation, dass sich
der Warmeiibergang in Rohr und Rechteckkanal bei gleichem hydraulischen Durchmesser nur
wenig unterscheidet. Wie in den letzten Kapiteln dargestellt wurde, kann der Warmetiber-
gang im Rechteckkanal bei laminarer Filmkondensation auf die Wegldnge des Kondensats
entlang der benetzten Wand zuriickgefithrt werden. Fiir das Rohr gilt dies nicht. Entlang der
Kondensatbahn dndern sich die Komponenten der Erdbeschleunigung und fithren zu unter-
schiedlichen Filmdickenzuwéchsen entlang der Bahn. Bei einem Rechteckkanal stehen dessen
mafgeblichen Warmeiibertragungsflachen senkrecht und die Schwerkraftkomponente bleibt
entlang der Kondensatbahn konstant.

Das Modell der laminaren Filmkondensation beschreibt offenbar den geneigten Rechteck-
kanal besser als das geneigte Rohr, wie der Vergleich von Simulation und Experiment in
Abbildung 5.12 und Abbildung 5.11 zeigt. Das konnte bedeuten, dass das Modell der lami-
naren Filmkondensation im Rechteckkanal besser zutrifft als im geneigten Rohr. Betrachtet
man Rohr und Rechteckkanal bei gleichem Dampfmassenstrom und gleichem hydraulischen
Durchmesser, so unterscheidet sich die Dampfgeschwindigkeit in beiden Geometrien erheblich.
Die Geschwindigkeit im Rohr ist 1,8 mal grofler als im Rechteckkanal. Eine Abweichung des
Wiérmeitibergangskoeffizienten zu niedrigen Werten kann allerdings nur durch eine Vergrofie-
rung der Filmdicke entstehen. Ein Aufstauen des Films bei hoheren Dampfmassenstromen
wurde von Fiedler allerdings nicht beobachtet.

Eine andere Abweichung vom Modell ist die VergréBerung der Filmdicke im Ubergang zwi-
schen Bach und seitlichem Kondensatfilm. Im Rohr ist dieser Ubergang flieBend und es kénnen
Oberflachenspannungseffekte eine Rolle spielen. Die Modellierung des Rohrs basiert auf der
Modellierung des Kondensatbachs als flacher Kreisabschnitt, wohingegen der reale Konden-
satbach eine gekriimmte Oberfliche hat. Weiterhin kommen auch Ungenauigkeiten durch die
Modellannahmen in Frage, wodurch die Filmdicken an der Kanalwand oberhalb des Kon-
densatbaches zu gering berechnet wurden und deswegen der Wérmeiibergangkoeffizient iiber-
schétzt wird.

Ein wichtiges Ergebnis des Vergleichs der Messergebnisse (Kapitel 5.1.1) ist jedoch, dass der
Wiérmeiibergangskoeffizient im Rechteckkanal fiir Reinstoffe dem Warmeiibergangkoeffizient
im Rohr iiberlegen ist. Wie beim Rohr wurde festgestellt, dass sich der Warmeiibergangs-
koeffizient bei geneigter Anordnung im Rechteckkanal verbessert. Der optimale Winkel liegt
allerdings eher bei 30° als bei 45°. Die weitere Verbesserung des Warmeiibergangs beim Nei-
gungswinkel von 10° wie sie die Simulation voraussagt, konnte im Experiment nicht bestétigt
werden.
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Abbildung 5.14.: Simulationsergebnisse fiir den Warmeiibergang von R134a im Rechteckka-
nal dh=7mm, b=4,6mm und im Rohr mit d=7mm. Mittlere Nusseltzahl
aufgetragen tiber dem Neigungswinkel.

5.3. Charakteristik des Flutens in engen Rechteckkandlen

Eine Ubersicht der Ergebnisse zum Flutpunkt im Rechteckkanal zeigt Abbildung 5.15. Hier
wurde eine in der Literatur iibliche Form der Auftragung gewihlt. Es ist die Wurzel aus
der scheinbaren dimensionslosen Dampfgeschwindigkeit und die entsprechende Groéfle fiir die
Kondensatgeschwindigkeit aufgetragen (siehe Gleichung 4.23). Man erkennt in der Abbildung,
dass sich je nach Geometrie und Versuchsstoff Messpunktinseln ergeben, die alle eine Gemein-
samkeit haben: Vergleicht man die Flutdaten jeweils bei gleicher Geometrie und Versuchsfluid
aber verschiedenen Neigungswinkeln, so zeigt sich, dass die Dampfgeschwindigkeiten am Flut-
punkt beim Neigungswinkel von 90° immer niedriger liegen als bei kleineren Neigungswinkeln.

Die Konstruktion von Riickflusskondensatoren kann daher signifikant verbessert werden, wenn
von vertikalen Stromungskanélen Abstand genommen wird und gekippte Anordnungen ge-
wéahlt werden. Dies gilt wie die Ergebnisse zeigen, unabhéngig vom verwendeten Fluid.

Einen Vergleich des Einflusses der Geometrie zeigt Abbildung 5.16. Hier sind Messdaten im
Rechteckkanal und Rohr dargestellt. Die Messdaten wurden jeweils mit R134a beim gleichen
Druck ermittelt, das heifit {iber den Einfluss von Stoffwerten gibt dieses Diagramm keine
Auskunft. Man erkennt hier, dass offenbar im Rechteckkanal, obwohl dessen hydraulischer
Durchmesser nur die Hélfte des Rohrdurchmessers betrigt, hohere Dampfgeschwindigkeiten
am Flutpunkt erreicht werden. Aus der Literatur (ESDU (1989); Bankoff u. Lee (1986); Zapke
u. Kroger (2000a)) ist dagegen bekannt, dass ab einem kritischen Durchmesser, der je nach
Autor zwischen 25 und 15mm variiert, die erreichbare Gasgeschwindigkeit am Flutpunkt mit
abnehmenden Durchmesser ebenfalls abnimmt.
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Abbildung 5.15.: Wurzel aus der scheinbaren dimensionslosen Dampfgeschwindigkeit am
Flutpunkt im Rechteckkanal aufgetragen iiber die entsprechende Konden-
satgeschwindigkeit fiir R134a, R123 und Wasser.

Zapke u. Kroger (2000b) stellten bei ihren Untersuchungen zum Fluten in Rechteckkané-
len fest, dass die mafigebliche Lange im Rechteckkanal nicht der hydraulische Durchmesser,
sondern die Kanalhdhe war. Mit vergroflerter Kanalhéhe vergréflerte sich auch die Gasge-
schwindigkeit am Flutpunkt, wobei in ihren Messungen die Kanalbreite keinen Einfluss auf
das Fluten hatte. Die KanalhOhe betrdgt in den verwendeten Rechteckkanélen dieser Ar-
beit 15mm. Sie ist also mehr als doppelt so grofl wie der Rohrdurchmesser. Die Messdaten
unterstiitzen die Argumentation von Zapke und Kroger.

Zapke und Kroger begriindeten ihr Ergebnis mit dem vorherrschenden Flutmechanismus in ih-
ren Experimenten, ndmlich der Bildung von Fliissigkeitsbriicken im Kanalquerschnitt, die aus
aufgestauten Wellen entstanden sind. Fiedler u. Auracher (2002) fithren das Fluten ebenfalls
auf das Vorhandensein von Fliissigkeitsbriicken zuriick. Offenbar bewirkt der vergrofierte Ab-
stand zwischen dem Kondensatbach und der dariiberliegenden Wand im Vergleich zum Rohr,
dass Fliissigkeitsbriicken erst bei hoheren Gasgeschwindigkeiten ausgebildet werden koénnen.

Eine Korrelation der Ergebnisse zum Fluten im Rohr gelang mittels der dimensionslosen Gro-
Ben von Zapke und Kroger (aus Gleichung 4.27 bis 4.29) jedoch nicht (Fiedler u. Auracher
(2002)). Auch die Werte fiir den Rechteckkanal werden nicht zufriedenstellend wiedergege-
ben (siehe Abbildung 5.17). Ergebnisse der empirischen Gleichung, die Zapke und Kroger
ermittelten (Gleichung 4.27), sind in der Abbildung 5.17 ebenfalls eingezeichnet. Der Trend
der Kurve passt gut zu den Messdaten des Rechteckkanals mit einem hydraulischen Durch-
messer von 3,5mm und senkrechter Ausrichtung. Die Messwerte sind jedoch etwa doppelt
so grofl im Hinblick auf Frg wie die Rechenwerte. Werte fiir R123 im Rechteckkanal mit
7mm hydraulischem Durchmesser und senkrechter Ausrichtung liegen hingegen weit unter
den Rechenwerten. Die Messwerte lassen sich mit den Ansétzen von Zapke und Kroger also
nicht einheitlich beschreiben. Méglicherweise ist der Unterschied zwischen adiabaten Messun-
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Abbildung 5.16.: Vergleich der Flutpunkte im Rohr, d=7mm, und Rechteckkanal, d; =
3, 5mm, bei gleichen Stoffdaten (R134a)

gen und Kondensationsmessungen dafiir verantwortlich (Mouza u.a. (2005); Deendarlianto
u.a. (2005)). In den adiabaten Messungen von Zapke und Kroger konnten Verhéltnisse von
Dampf- und Fliissigkeitsmassenstromen eingestellt werden, die mit Kondensationsmessungen
nicht erreicht werden konnen. Entsprechend kann der ermittelte Zusammenhang zwischen
der Gas-Froudezahl und der Fliissigkeits-Froudezahl Effekte umfassen, die in Kondensations-
experimenten nicht auftreten kénnen. Zusétzlich waren die Kanalhdhen sowie das Hohe zu
Breite Verhéltnis in den Experimenten der Autoren wesentlich gréfler. Zapke und Kroger
berichten von einem groflen Wirbel am Gaseintritt der Messstrecke, der in engen Kanilen
moglicherweise gar nicht entstehen kann.

Messergebnisse fiir den Rechteckkanal, d;, = 7mm, und dem Versuchsfluid R134a zeigen eine
ungewOhnliche proportionale Verdnderung des Dampfmassenstroms am Flutpunkt mit dem
Kondensatmassenstrom (siehe Abbildung 5.18). Dieses Phanomen wurde auch von Mouza
u.a. (2002, 2005) beschrieben. Sie erklarten dies mit der Verdnderung von Wellenfronten auf
der Filmoberfliche. Mouza et al. benutzten ein Glasrohr mit dem Innendurchmesser 7mm
und das Stoffpaar Wasser/Luft. Der Bereich der eingesetzten Fliissigkeits- und Dampfmas-
senstrome wurde allerdings speziell zur Untersuchung des Fliissigkeitsverhaltens gewahlt. Der
Flissigkeitsmassenstrom war im Durchschnitt fiinfzigmal grofler als der Gasmassenstrom.
Diese Verhéaltnisse konnen in einem Kondensationsexperiment niemals erreicht werden, da im
Grenzfall der Fliissigkeitsmassenstrom gleich dem Dampfmassenstrom ist.

Es konnte keine Korrelation aus der Literatur gefunden werden, die alle Messwerte mit zu-
friedenstellender Genauigkeit beschreibt.

Die von McQuillan u. Whalley (1985) vorgeschlagene Modellierung mittels der Kutateladze
Zahl des Gases, der Bond und der Froude Zahl (siche Gleichungen 4.24 bis 4.26) geben die
Messwerte im Rechteckkanal mit d, = 7mm gut wieder
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Abbildung 5.17.: Auftragung nach Zapke und Kroger, Vergleich der Flutpunkte im Rohr
d=7mm und Rechteckkanal dj, = 3,5mm und 7mm mit der Korrelation
nach Gleichung 3.6
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Abbildung 5.18.: Ungewohnlicher proportionaler Verlauf der Flutpunkte im Rechteckkanal
dp, = Tmm, mit Versuchsfluid R134a bei verschiedenen Neigungswinkeln
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5.4. Schlussfolgerung zum Vergleich von Rohr- und Rechteckkanal im Hinblick auf
Warmetibergang und Fluten
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Abbildung 5.19.: Auftragung und Korrelation der Flutdaten fiir den Rechteckkanal dj =
Tmm gemaf des Vorschlags von McQuillan u. Whalley (1985). Gleichung
5.7 entspricht der eingezeichneten Geraden.

Kue = 0,286 - Bo%2 . =022 (1 1 1T _y-o18 (5.7)
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Abbildung 5.19 zeigt, dass keine Anpassung der Gleichung 5.7 notwendig ist, um die Daten
von R123, Wasser und R134a fiir d, = 7mm zu beschreiben. Exemplarisch wurden auch
Werte fiir den Rechteckkanal mit dj, = 3, 5mm aufgetragen, die aber nicht in gleicher Weise
wiedergegeben werden konnen, wie die Werte bei d, = 7mm. Da die McQuillan/Whalley
Gleichung vor allem mittels Daten fiir das senkrechte Rohr ermittelt wurde, fehlt der Ein-
fluss des Neigungswinkels. Das Fluten tritt im senkrechten Fall bei etwa 15-20% niedrigeren
scheinbaren Dampfgeschwindigkeiten auf, siehe Abbildung 5.15. Die Daten der verschiedenen
Versuchsfluide streuen aber auch in dieser Groflenordnung, so dass auch die verschiedenen
Neigungswinkel mittels Gleichung 5.7 abgebildet werden kénnen. Es ist in Abbildung 5.19 zu
erkennen, dass die meisten Daten innerhalb eines Fehlerbandes von +30% liegen.

5.4. Schlussfolgerung zum Vergleich von Rohr- und Rechteckkanal
im Hinblick auf Warmeiibergang und Fluten

Der Warmetibergang im Rechteckkanal ist bei allen Neigungswinkeln besser als im Rohr mit
gleichem hydraulischen Durchmesser. Die Simulation zeigt, dass dies an den diinneren Fliissig-
keitsfilmen an den senkrecht stehenden Wénden des Rechteckkanals liegt. Der Neigungswinkel
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5.4. Schlussfolgerung zum Vergleich von Rohr- und Rechteckkanal im Hinblick auf
Warmetibergang und Fluten

mit den héchsten Nusseltzahlen liegt im Rechteckkanal bei 30°. Fiir Neigungswinkel zwischen
30° und 60° wurden auch die héchsten Gasgeschwindigkeiten am Flutpunkt gemessen. Die
Stromungsbegrenzung ist somit bei diesen Neigungswinkeln am geringsten, das bedeutet,
dass der Winkel 30° bei der Auslegung von Riickflusskondensatoren mit Rechteckkanélen op-
timal ist. Die senkrechte Anordnung ist durch die geringste Nusseltzahl und den geringsten
Gasgeschwindigkeiten am Flupunkt gekennzeichnet und sollte deswegen vermieden werden.

Beim Rechteckkanal mit einem gréfleren Hohe zu Breite Verhéltnis, dj, = 3, 5mm, konnten
deutlich grofiere Gasgeschwindigkeiten am Flutpunkt gemessen werden als beim Durchmesser
dp, = Tmm. Durch die Simulation des Wéarmeiibergangs im Rechteckkanal wurde aber ge-
zeigt, dass Kanile mit geringer Seitenwandhohe und dafiir groflerer Léange bei unverdanderter
Wiérmeitibertragungsfliche einen besseren Warmeiibergang haben miissten. Bei einem grofien
Hohe zu Breite Verhiltnis im Rechteckkanal kann der Kanal also bei héheren Gasgeschwin-
digkeiten betrieben werden, allerdings ist der Wérmeiibergang dann nicht so hoch, wie bei
geringerer Seitenwandhdhe. Die Vorausberechnung des Flutpunkts im Rechteckkanal ist fiir
beliebige Kanalgeometrien nicht zuverldssig moglich, sonst kdnnte ein Optimum fiir das Hohe
zu Breite Verhéltnis aus Warmeiibertragung und Flutgrenze berechnet werden. In dieser Ar-
beit zeigt der Kanal mit dj, = 3, 5mm Durchmesser durch die gréfleren Gasgeschwindigkeiten
am Flutpunkt bei unverédndert gutem Warmeiibergang gegeniiber dem Kanal mit d;, = Tmm
bessere Ergebnisse.

Der Rechteckkanal ist dem Rohr sowohl bei der Betrachtung des Warmeiibergangs als auch
bei der Betrachtung der Gegenstrombegrenzung vorzuziehen. Riickflusskondensatoren sollten
also rechteckige Kanéle besitzen und es sollte die vertikale Ausrichtung der Kanéle in jedem
Fall vermieden werden.
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6. Warmeiibergang beim Gemisch
R134a/R123

6.1. Experimentelle Ergebnisse

In der Abbildung 6.1 sind zwei typische Verldufe der Kondensat-Nusseltzahl iiber der Kondensat-
Reynoldszahl zu sehen. Man erkennt, dass die Nusselt Zahl mit zunehmender Reynoldszahl
abféllt. Die Reynoldszahl wird mittels des Kondensatmassenstroms gebildet (Gleichung 4.15)
und ist damit ein Maf fiir die Kondensationsrate. Der gréfite Abfall der Nusseltzahl ereignet
sich bereits am Anfang der Messreihe bei kleinen Reynoldszahlen und miindet bei hoheren
Reynoldszahlen asymptotisch in eine Horizontale.

Wie in Abbildung 6.1 ebenfalls zu erkennen ist, ist der Warmetibergang nun auch vom Dampf-
massenstrom abhingig. Bei gleicher Reynoldszahl ist die Nusseltzahl bei grolerem Dampf-
massenstrom grofler. Neben dem Widerstand im Kondensatfilm tritt bei der Gemischkonden-
sation auch ein Stoff- und Warmetibergangswiderstand im Dampf auf. Dieser Widerstand ist
bei groflerem Dampfmassenstrom kleiner (Kellenbenz (1994); Webb u. Al-Shammari (2002);
Fullarton u. Schliinder (2002)). Im Fall der Reinstoffkondensation gibt es keinen dampfsei-
tigen Widerstand und es kann keine direkte Verbesserung des Wéarme- und Stoffiibergangs
durch Erhéhung des Dampfmassenstroms erreicht werden.

Abbildung 6.2 zeigt den Vergleich der Reinstoffmessungen von Fiedler mit den Gemischmes-
sungen. Beide wurden in der Rohrmessstrecke durchgefiihrt. Die Abbildung zeigt, dass sich
die Nusseltzahlen bei der Gemischkondensation nur fiir sehr kleine Kondensat-Reynoldszahlen
denen der Reinstoffkondensation anndhern. Geringe Kondensationsraten bewirken noch keine
signifikante Ausbildung eines dampfseitigen Widerstandes. Mit steigender Reynoldszahl wird
der Warmeiibergang im Vergleich zum Reinstoff verschlechtert. Der Wéarmestrom bei héheren
Re, ist zwar grofler kann aber nur durch eine signifikante Absenkung der Kiihlwassertempe-

ratur erreicht werden. Dadurch sinkt das Verhéltnis Ag und damit der Warmedurchgangs-
koeffizient. Dies ist eine Folge des gréfler werdenden Stoff- und Wiérmeiibergangswiderstands
in der Gasphase wie im néchsten Kapitel beim Vergleich mit Simulationsdaten noch néher
erldutert wird.

Weiterhin erkennt man, dass der Neigungswinkel bei der Gemischkondensation einen we-
sentlich geringeren Einfluss hat als bei der Reinstoffkondensation. Beim Reinstoff sind die
Nusseltzahlen fiir einen Neigungswinkel von 90° nur knapp halb so groff wie bei 30° und
45° Neigungswinkel (Fiedler u. Auracher (2004a)). Beim Gemisch zeigt sich nur bei kleinen
Kondensat-Reynoldszahlen ein Unterschied zwischen den Messreihen bei 90° und 45°. Die
Neigung des Kanals wirkt vor allem auf die Filmverteilung und diese bestimmt den thermi-
schen Widerstand des Kondensatfilms. Bei hoheren Reynoldszahlen verschwindet die Diffe-
renz zwischen den Messreihen, da der dampfseitige Widerstand gegeniiber dem Widerstand
des Kondensatfilms tiberwiegt.
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6.1. Experimentelle Ergebnisse
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Abbildung 6.1.: Wéirmeiibergang beim Gemisch R134a/R123. Dampfmassenstrome am Ein-
tritt: 50 g/min und 62 g/min
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Abbildung 6.2.: Vergleich des Wéarmeiibergangs zwischen Reinstoff R134a und Gemisch
R134a/R123 bei 45° und 90° Neigungswinkel, Rohr d=7mm.
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Abbildung 6.3.: Vergleich Rechteckkanal und Rohr bei Dampfmassenstrémen von 34g/min,
50g/min und 62g/min, dh=7mm, Neigungswinkel 45°

Die in Abbildung 6.2 dargestellten Nusseltzahlen fiir Gemisch- und Reinstoffkondensation sind
unterschiedlich definiert. Bei der Reinstoffkondensation existiert nur ein Warmeiibergangsko-
effizient im Kondensatfilm. Die Nusseltzahl ist nach Gleichung 4.19 definiert. Die Nusseltzahl
fiir die Gemischdaten ist nach Gleichung 4.14 definiert. Der in der Definition verwendete
Wiérmeiibergangskoeffizient ist eigentlich ein Warmedurchgangskoeffizient, denn er fasst den
Wiérmeitibergangskoeffizienten des Dampfes an der Kondensatfilmoberfliche und den Wéarme-
iibergangskoeffizienten des Fliissigkeitsfilms zusammen. Normalerweise werden nur einzelne
Wiérmeitibergangskoeffizienten mittels Nusseltzahlen dimensionslos dargestellt. Die Messung
der Temperatur der Filmoberfliche ist in den Experimenten jedoch nicht méglich gewesen,
deswegen konnten die einzelnen Warmeiibergangskoeffizienten nicht ermittelt werden. Der
Wiérmeitibergangskoeffizient kann auch als Warmestrom betrachtet werden, der auf eine be-
stimmte Temperaturdifferenz und Ubertragungsfliche bezogen ist. In diesem Sinne ist die
gewéhlte Darstellungsweise fiir den Vergleich der Reinstoffkondensation und Gemischkonden-
sation in einem Querschnitt des Rohres richtig, da fiir beide Félle der Gesamtwérmestrom auf
die Temperaturdifferenz zwischen Dampf-Kernstromung und der Rohrwand bezogen wurde.
Die Warmetibertragungsflache ist auf Grund der kleinen Filmdicke ebenfalls dieselbe.

Die Messwerte charakterisieren iiberdies den Mittelwert iiber das gesamte Rohr.

In Abbildung 6.3 sind Ergebnisse der Gemischmessungen im Rechteckkanal denen im Rohr
gegeniibergestellt. Die Reynoldszahlen bei den Messungen im Rechteckkanal betragen nur et-
wa die Hélfte der Reynoldszahlen im Rohr. Obwohl der hydraulische Durchmesser bei beiden
Messstrecken derselbe ist, ist der Umfang des Rechteckkanals um den Faktor 1,79 grofler.
Die Reynoldszahl ist proportional zum Verhéltnis des Kondensatmassenstroms zum Kanal-
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6.2. Simulationsergebnisse

umfang. Bei gleichem Kondensatmassenstrom ergeben sich somit niedrigere Reynoldszahlen
im Rechteckkanal. Die Nusseltzahlen im Rechteckkanal sind ebenfalls niedriger. Die Re-Zahl
gibt die Verteilung des Kondensats auf den verfiigharen Umfang wieder, somit liegen die
Messwerte im Rechteckkanal generell bei niedrigeren Re, obwohl der Kondensatmassenstrom
in dhnlicher Grofle anfiel wie bei den Messungen im Rohr. Durch die Verteilung des Konden-
sats auf einem grofleren Umfang stellt sich eine kleinere Filmdicke und damit ein geringerer
Wiérmeiibergangswiderstand im Film ein. Der entscheidende Widerstand liegt aber auf der
Gasseite. Daher fiihrt die verringerte Filmdicke nicht zu erhohtem Wéarmedurchgang.

Nicht nur der Umfang sondern auch die Querschnittsfliche ist bei gleichem hydraulischen
Durchmesser grofler als beim Rohr (Agechteck/ARonr =1,79). Vergleicht man das Rohr und
den Rechteckkanal bei gleichem Dampfmassenstrom so sind die Dampfgeschwindigkeiten im
Rechteckkanal um den Faktor ﬁ kleiner. Der konvektive Stoff- und Warmeiibergang wird

dementsprechend verschlechtert und die Nu-Zahlen des Rechteckkanals liegen niedriger.

Rechteckkanile kénnen bei der Gemischkondensation allerdings die gleichen Nusseltzahlen
erreichen, wie Rohre. Dazu muss aber der Dampfmassenstrom im Vergleich zum Rohr grofer
gewdhlt werden. Es muss allerdings die Betriebsgrenze der Gegenstromkondensation beriick-
sichtigt werden, denn es kann bei zu grofl gewéhlten Reynoldszahlen der Gasphase zum Fluten
kommen (siehe Kapitel 5.3).

Das wichtigste Ergebnis der Untersuchung des Kaltemittelgemisches ist, dass der Warme-
iibergang im Rechteckkanal nicht zwangsldufig besser ist als im Rohr. Im Gegenteil, er ist
unter der Bedingung gleicher Kondensat-Reynoldszahl, gleichem Neigungswinkel und gleicher
Zusammensetzung schlechter und kann nur durch eine héher gewéhlte Dampf-Reynoldszahl
auf das Niveau der Rohrgeometrie gebracht werden.

6.2. Simulationsergebnisse

Zur Verdeutlichung der Vorgénge bei der Kondensation von Gemischen wurde die einfache
Rohrgeometrie mittels einer schrittweisen Berechnungsmethode nachgerechnet. Das verwen-
dete Modell wurde bereits im Kapitel 3.4.2 beschrieben. Die Berechnung basiert auf der
Losung der Energie- und Stoffbilanzen am Kondensatfilm nach der Stoffilbergangsmethode.
Der Dampfmassenstrom am Rohreintritt, die Kithlwassertemperatur, der Kithlwassermassen-
strom, der Systemdruck, die Eintrittstemperatur und die Eintrittskonzentration der Mischung
sind unverénderliche Vorgabeparameter. Die vorgegebenen Parameter und die Startwerte fiir
iterierte Groflen entsprechen den Werten aus den Experimenten. Alle anderen Grofien ergeben
sich auf Grund der Bilanzen aus der Rechnung.

Zunéchst sollen hier die berechneten Temperatur und Konzentrationsverldufe an einem festen
Betriebspunkt dargestellt und diskutiert werden. Danach werden die berechneten globalen
Groflen den Experimenten an den jeweiligen Betriebspunkten gegeniiber gestellt.

Abbildung 6.4 zeigt den errechneten Temperaturverlauf im senkrechten Rohr fiir die ange-
gebenen Versuchsparameter. j bezeichnet die Anzahl der Berechnungsstiitzstellen. Bei j=0
endet das Kondensatorrohr und bei j=400 liegt der Dampfeintritt. Das Bild zeigt den Ver-
lauf der Dampf-, Film- und Wandtemperatur. Die Kiihlwassertemperatur ist konstant, wurde
aber zur Orientierung ebenfalls aufgetragen. Man erkennt, dass die Dampftemperatur entlang
des Kondensationsrohres abfillt. Wahrend der Kondensation findet eine konvektive Kiithlung

111



6.2. Simulationsergebnisse

Dampfaustritt Dampfeintritt

60
T 55
s e
5 50 Dampf
E T
AR P— 3
£ Kondensat S T
& 40

L wand—_  Uw
35
Vrw
30
0 100 200 300 400

Berechnungsstitzstellen j

Abbildung 6.4.: Errechneter Temperaturverlauf im senkrechten Rohr. Dampfmassenstrom
45g/min, Kithlwassertemperatur ¥xw=34,6°C, Kiihlwasservolumenstrom
4,37L/min, Druck 4,5bar, Gemisch R134a / R123, Molanteil R134a am Ein-
tritt = 0,5

des Dampfgemisches statt. Am interessantesten ist die Filmtemperatur, da sie sich erst aus
der Rechnung ergibt und Aussagen iiber deren Lage zwischen Dampf- und Wandtemperatur
vorher nicht moglich sind. Die Filmtemperatur ist am Dampfeintritt sehr grofl. Hier ist der
Kondensatfilm am dicksten und daher sein Warmeleitwiderstand am gréfiten. Nach oben hin
fallt die Filmtemperatur ab. Am oberen Ende des Kondensationsrohres erreicht die Filmtem-
peratur fast die Wandtemperatur. Der Film ist so diinn, dass sein Warmewiderstand nahezu
Null ist.

Nicht nur der Verlauf der bisher unbekannten Filmtemperatur kann berechnet werden, son-
dern auch der Konzentrationsverlauf und der damit zusammenhéngenden lokal kondensieren-
den Massenstrom. In Bild 6.5 ist auf der linken Ordinate der Kondensatmassenstrom aufge-
tragen und auf der rechten der R134a Molanteil im Dampfkern ;¢ sowie an der Phasengrenze
im Dampf 1 7 und in der Flissigkeit 21 . Entlang des Kondensationsrohres nimmt der lokale
Kondensatstrom von Dampfeintritt zu Dampfaustritt stetig ab. Der Leichtsieder- (R134a-)
Molanteil im Dampf an der Phasengrenze ¢ nimmt erwartungsgemaf zu, genauso wie der
Molanteil §1G. Es kondensiert vornehmlich der Schwersieder, wobei der Leichtsieder sich im
Dampf anreichert. An der Phasengrenzfliche wird Gleichgewicht zwischen der Fliissigphase
und der Dampfphase vorausgesetzt. Die Konzentration des Leichtsieders im Kondensat an der
Oberflache Z1r ist daher die Gleichgewichtskonzentration zum Dampf mit der Konzentration
1. Die Konzentration Z1p steigt entsprechend ebenfalls von Eintritt zu Austritt an. Die
Differenz der Leichtsiedermolanteile ¢ und §;r im Dampf nimmt von Eintritt zu Austritt
ab. Der Kondensatmolenstrom und damit auch der Kondensatmassenstrom ist von dieser
Konzentrationsdifferenz abhingig. Im Modell wird der konvektive Stoffstrom aus Stoffiiber-
gangskoeffizient und treibender Konzentrationsdifferenz gebildet, sieche Gleichung 3.83. Der
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Abbildung 6.5.: Konzentrationsverlauf (Primérachse) und Kondensatmassenstrom (Sekun-

dérachse) im senkrechten Rohr. Dampfmassenstrom 45g/min, Kiihlwasser-
temperatur 34,6°C, Kithlwasservolumenstrom 4,37L/min , Druck 4,5bar, Ge-
misch R134a / R123, Molanteil R134a am Eintritt = 0,5, g1 r Dampfmolanteil
an der Phasengrenze, ¢ mittlerer Dampfmolanteil in der Dampfstrémung,
Z1r Fliissigkeitsmolanteil an der Phasengrenze, McKondensatmassenstrom
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Abbildung 6.6.: Stoffiibergangskoeffizient 5 aufgetragen iiber der Anzahl der Berechnungs-
stiitzstellen (entspricht Rohrldnge). Dampfmassenstrom 45g/min, Kiithlwas-
sertemperatur 34,6°C, Kiithlwasservolumenstrom 4,37L/min , Druck 4,5bar,
Gemisch R134a / R123, Molanteil R134a am Eintritt = 0,5

Stoffiibergangskoeffizient nimmt ebenfalls von Eintritt zu Austritt ab. Er halbiert sich nahezu.
Abbildung 6.6 zeigt dies. Im Vergleich zur Anderung der Konzentrationsdifferenz éindert sich
der Stoffiibergangskoeffizient wesentlich stirker. Die Anderung der treibenden Konzentrati-
onsdifferenz aus Gleichung 3.83 betragt nur 10-20%. Der Kondensatmassenstrom féllt also ab,
weil der Stoffiibergangskoeffizient entlang der Messstrecke kleiner wird. Der Stoffiibergangsko-
effizient wiederum héngt mafigeblich von der Reynoldszahl des Dampfes ab (siehe Gleichung
3.72 bis 3.87). Da die Dampf-Reynoldszahl sinkt, wahrend der Dampf entlang der Messtrecke
kondensiert, wird der konvektive Stoffilbergang verringert und der Kondensatmassenstrom
sinkt.

Die Kondensatbildung geht mit der Freisetzung von Warme einher. Dieser Warmestrom zu-
sammen mit dem Warmestrom durch Abkiihlung des Gases stromt zur Kondensatoberfla-
che. Man kann einen Warmedurchgangskoeffizient k£ bilden, der sich auf beide Warmestrome
bezieht. Ausgangspunkt ist die Energiebilanz, Gleichung 3.70. g wird durch den Warme-
iibergangskoeffizient und der Temperaturdifferenz nach Gleichung 3.71 ausgedriickt. Fiir den
Ausdruck n - Ahry kann ein fiktiver Warmetibergangskoeffizient g, formuliert werden

n-Ahry = qa (Vg — IF) , (6.1)
n-Ahpy
ot = oV 6.2
= (6:2)
Die Energiebilanz ist dann
k-(Wa—90xw) =k (0p —0xw) = agEr - (Vg — IF) + ctat - (VG — V) , (6.3)
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mit der Ackermannkorrektur (Gleichung 3.85)

1

Er=———-—
T 1= eap(—er)

(6.4)

Eliminiert man die Temperaturdifferenzen ergibt sich die Definitionsgleichung des Wéarme-
durchgangskoeffizienten

o (gt 1Y) 0
- aqgEr + apgt k' ' '

Der Warmedurchgangskoeffizient besteht aus zwei Anteilen. Der erste Anteil ist der Kehrwert
der Summe aus Warmeiibergangskoeffizient des Gases und fiktivem Wéarmeiibergangskoeffi-
zient qyqs. Der Verlauf von agEr + a4 entlang des Kondensatorrohres ist in Abbildung 6.7a
dargestellt. Der zweite Anteil ist der Kehrwert des Warmedurchgangskoeffizient k', der in
Abbildung 6.7b dargestellt ist. Letzterer steigt entlang des Kondensationsrohres an, weil die
Filmdicke von Rohreintritt zu Rohraustritt abnimmt. Der anderen Anteil o B+ gz sinkt in
gleicher Richtung ab, da die Kondensatstromdichte abnimmt. Der Anteil mit dem niedrigeren
Wert bestimmt aus mathematischen Griinden die Gréfle des lokalen Warmedurchgangskoef-
fizienten

Je nach Verlauf der beiden Anteile kénnen sich sehr unterschiedliche lokale Wéarmedurch-
gangskoeffizienten ergeben. Der Wérmedurchgangskoeffizient ist exemplarisch in Abbildung
6.7c liber der Rohrldnge aufgetragen. Der Warmedurchgangskoeflizient bleibt im Mittel auf
einem konstanten Niveau. Die konkurrierenden Anteile gleichen sich in diesem Betriebspunkt
nahezu aus.

Eine Vorstellung davon, in welchem Teil des Rohres welcher Anteil iiberwiegt, bekommt man,
in dem man den Quotienten aus k' und agq - E7 + a4 iber der Rohrlange auftragt, wie dies
in Abbildung 6.8 getan wurde. Die Abbildung zeigt, dass besonders im hinteren Teil des Kon-
densatorrohres, im Bereich j = 0 bis 200, der Warmedurchgangskoeffizient k’ deutlich gréfer
ist als der gesamte Warmeiibergangskoeffizient in der Gasphase. Die Dicke des Kondensat-
films ist noch diinn und sowohl die Warmeleitung der Rohrwand als auch der konvektive
Wiérmeiibergang im Kiihlwasser ist wesentlich grofler als der Wéarmeiibergang im Gas. Der
Wiérmeitibergangswiderstand der Gasphase dominiert deswegen und bestimmt das Niveau des
Wiarmedurchgangskoeffizienten k. Der Anteil agq; im Warmetibergangswiderstand der Gas-
phase ist meist grofler als ag - EFr und héingt stark vom Stofftransport im Gas ab, siehe
Gleichung 6.2, deswegen wurde dieser Kondensationszustand von Schliinder in Fullarton u.
Schliinder (1984) als stoffiibergangskontrolliert bezeichnet. Das Verhéltnism sollte
nach Schliinder dafiir groBer als 2 sein.

Im vorderen Teil des Kondensatorrohres, j > 200, sinkt das Verhéltnis unter zwei. Es spielen
beide Anteile k> und a¢g - ET + oy eine Rolle. Je mehr das Verhéltnis absinkt desto stér-
ker wird der Einfluss des Warmedurchgangs zwischen Filmoberfliche und Kiihlwasser. Sinkt
das Verhéltnis unter 0,5 wurde der Kondensationszustand von Schliinder et al. als wirme-
iibergangskontrolliert bezeichnet. Man erkennt in Abbildung 6.8, dass diese Grenze selbst am
Rohranfang nicht erreicht wird.

Im néchsten Abschnitt werden die Simulationsergebnisse zum dominierenden Wérmeiiber-
gangswiderstand mit den experimentellen Ergebnissen verglichen.
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(a) Summe Wirmeiibergangskoeffizient Gasphase ¢ und fiktiver War-
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(b) Warmedurchgangskoeffizient k’
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(c) Warmedurchgangskoeffizient k nach Gleichung 6.5.

Abbildung 6.7.: Anteile am Warmedurchgangskoeffizient fiir Dampfmassenstrom 45g/min,
Kiihlwassertemperatur 34,6°C, Kithlwasservolumenstrom 4,37L/min , Druck
4,5bar, Gemisch R134a / R123, Molanteil R134a am Eintritt = 0,5
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Abbildung 6.8.: Verhéltnis ﬁ;a” entlang des Kondensatorrohres. Dampfmassen-
strom 45g/min, Kihlwassertemperatur 34,6°C , Kiihlwasservolumenstrom
4,37L /min, Druck 4,5bar, Gemisch R134a / R123, Molanteil R134a am Ein-
tritt = 0,5

6.3. Vergleich zwischen Simulation und Experiment

Wie im Kapitel 6.1 dargestellt wurde, ist ein Vergleich zwischen den Messwerten der Gemisch-
Experimente und den Reinstoffergebnissen am besten mit dem kalkulatorischen Warmeitiber-
gangskoeffizient, Gleichung 4.12, und der daraus abgeleiteten Nusselzahl, Gleichung 4.14, mog-
lich. Der Vergleich mit Simulationsrechnungen soll deswegen ebenfalls mittels dieser Grofien
geschehen. Der kalkulatorische Warmetibergangskoeffizient wird dem mittleren Warmedurch-
gangskoeffizient der Simulation gegeniibergestellt. Abbildung 6.9 zeigt die simulierten und die
experimentellen k-Werte im direkten Vergleich.

Die Linien zeigen Ergebnisse aus den Modellgleichungen. Die Messwerte sind als Datenpunk-
te dargestellt. Die gestrichelte Linie zeigt Ergebnisse des Modells bei der der Wéarme- und
Stoffiibergang der Gasphase mittels der Gleichung von Gnielinski abgebildet wurde. Der her-
vorgehobene Datenpunkt mit der Bezeichnung Simulationslauf A markiert den Betriebspunkt,
der als Grundlage der Diagramme des vorhergehenden Abschnitts diente.

Man erkennt, dass der Verlauf der experimentellen Werte bei hohen Kondensat-Reynoldszahlen
mit den berechneten Werten zusammenlaufen. Allerdings steigt die Nusseltzahl im Modell mit
der Kondensat-Reynoldszahl anfangs leicht an. Der Trend der Messwerte ist gegenldufig. Sie
fallen von hohen Nusseltzahlen mit steigender Reynoldszahlen auf niedrigere Nusseltzahlen
ab. Die durchgezogene Linie zeigt die Ergebnisse einer Modellrechnung, bei der der Ansatz
von Wallis fiir den rauhen Kondensatfilm genutzt wurde, siehe Gleichung 2.34. Die Werte
sinken nun ebenfalls mit Re ab. Der Verlauf ist flacher als der Verlauf der Messwerte und
ergibt fiir gréflere Reynoldszahlen zu hohe Nusseltzahlen. Im Gegensatz zum Verlauf ohne
Wallis Ansatz fiir den rauhen Film gibt der Verlauf die Messwerte aber bereits besser wieder.
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Abbildung 6.9.: Nusseltzahl aufgetragen iiber der Kondensat-Reynoldszahl im senkrechten
Rohr bei Mg=45g/min, Druck 4,5bar, Gemisch R134a / R123, Molanteil
R134a am Eintritt = 0,5, Modell und Messwerte, Simulationslauf A bei
Kithlwassertemperatur 34,6°C und Kiihlwasservolumenstrom 4,37L/min, war
Grundlage der Detaildiagramme im Abschnitt 6.2

Im Diagramm 6.10 ist das Verhéltnisses von Warmedurchgangskoeffizient zwischen Film und
Kiihlwasser £’ und Gesamt-Wirmeiibergangskoeffizient ag - Er + e im Gas fiir beide Si-
mulationsfille dargestellt. Der Verlauf der Kurve fiir den Fall mit Wallis Korrektur fallt am
Anfang des Rohres stéarker ab als die Kurve, die sich ohne Wallis Korrektur ergibt. Die Werte
der Kurve liegen fiir einen grofen Teil des Kondensationsrohres (zwischen j= 40 und 400)
unter der Kurve fiir den Fall ohne Wallis Korrektur, das bedeutet, dass die Warmeleitung des
Kondensatfilms und der Wérmeiibergang im Kiihlwasser fiir den Wéarmedurchgang eine stér-
kere Rolle spielt als im Fall ohne Korrektur. Zuséatzlich fallt auf, dass fast bis zur Hélfte des
Rohres (j = 210 - 400) alle Werte unter 1 bleiben und am Eintritt des Kondensationsrohres
nun Werte fiir das dargestellt Verhéltnis unterhalb von 0,5 erreicht werden (j = 270 - 400),
so dass der Wérmeiibergangskoeffizient der Gasseite hier génzlich an Einfluss auf den Wéar-
medurchgangskoeffizienten verliert und in diesem Bereich von warmeiibergangskontrollierter
Kondensation gesprochen werden kann.

Dieser Zusammenhang gilt auch fiir einen anderen als den hier betrachteten Betriebspunkt.
Die Korrektur steigert den Warme- und Stoffilbergang ndmlich besonders bei hohen Kondensat-
Reynoldszahlen, die insbesondere im vorderen Teil des Rohres vorhanden sind. Es ist sogar
so, dass jeder andere Ansatz fiir eine Korrektur des Warme- und Stoffiibergangs, der sich
auf die Wechselwirkung zwischen Dampf und Fliissigkeit bezieht, ebenfalls besonders auf den
Eintrittsbereich des Kondensationsrohres wirken muss, da dort einerseits die Dampfgeschwin-
digkeit und andererseits die Filmdicke grof3 genug sind. Weiter oben im Rohr sind wesentlich
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ne Korrektur wie in Abbildung 6.8. Durchgezogene Linie: mit Korrektur nach
Wallis. Dampfmassenstrom 45g/min, Kiithlwassertemperatur 34,6°C , Druck
4,5bar.

diinnere Fliissigkeitsfilme vorhanden und der Dampf hat wegen des lokalen Kondensatstroms
bereits viel Geschwindigkeit verloren.

Die Simulation zeigt Hinweise darauf, dass der steile Abfall der Nusseltzahl mit grofier wer-
dender Kondensat-Reynoldszahl darauf zuriickzufiihren ist, dass in einem signifikanten Teil
des Kondensatorrohres der Wéarmewiderstand des Kondensatfilms den Warmedurchgang mit-
bestimmt. Es wére zu erwarten, dass in diesem Fall auch der Neigungswinkel starken Einfluss
haben miisste, denn wenn der Wéarmedurchgang durch den Kondensatfilm bestimmt wird, so
kann der Warmedurchgang verbessert werden, wenn die mittlere Filmdicke reduziert wird.
Dieser aus der Reinstoffkondensation bekannte Effekt ist bei der Gemischkondensation aber
nicht vorhanden, denn sobald der Wéarmeiibergang im Kondensatfilm verbessert wird, 16st
der Widerstand der Gasphase den Widerstand im Film in der Rolle des kontrollierenden Wi-
derstands ab. Die Umverteilung des Kondensatfilms durch Schréigstellung des Rohres bewirkt
zwar, dass sich ein diinner Kondensatfilm im oberen Teil des Rohrumfangs bildet, dort domi-
niert dann aber der Warmewiderstand des Gases und der verkleinerte Warmeleitwiderstand
im Kondensatfilm hat keine Auswirkungen auf den Gesamtwérmeiibergang mehr. Die Abhén-
gigkeit der Nusseltzahl vom Neigungswinkel bei Gemischen ist dadurch wesentlich weniger
stark ausgeprégt ist, als bei Reinstoffen.

Die funktionalen Zusammenhénge, die die Messwerte mit hoher Genauigkeit wiedergeben,
konnten in dieser Arbeit nicht gefunden werden. Es ist aber auch in anderen Arbeiten zu
lesen, dass die Warmeiibertragungsfihigkeit eines Kondensators unterschétzt wird, wenn nur
einfache Beziehungen fiir den konvektiven Warme- und Stoffiibergang beriicksichtigt werden.
Stephan (2006) stellte empirische Gleichung fiir die Kondensation eines bindren Gemisches an
einer senkrechten Platte auf. Er nutzte dazu numerische Losungen der Bilanzgleichungen und
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stellte fest, dass zu grofie Kondensatoren ausgelegt werden, wenn die Filmtheorie zur Beschrei-
bung des Warme- und Stoffiibergangs des Gases am Kondensatfilm genutzt wird.Bartleman
u.a. (2002) zeigen Experimente zur Riickflusskondensation in einem senkrechen Rohr. Sie
nutzen eine Mischung aus Pentan und Iso-Oktan in einem Rohr mit dem Durchmesser 45mm.
Ihre Berechnungen mit dem Modell nach Colburn u. Drew (1937) zeigten ebenfalls eine starke
Unterbewertung der Warme- und Stoffiibertragungsprozesse. Sie korrigierten die Gleichungen
fiir den Wéarme- und Stoffiibergangskoeffizient mit einem Ansatz von Di Cave u.a. (1987) fir
einen durch Wellen aufgerauten Kondensatfilm

nL 0,271
Fs = 0,00397Re2476 . () . (6.6)
NG

Diese Korrektur dhnelt der in dieser Arbeit verwendeten Korrektur von Wallis, Gleichung
3.79.

Mit den Modellansitzen dieser Arbeit lassen sich die experimentellen Daten besser interpre-
tieren und die gekoppelten Zusammenhénge besser verstehen. Der bestimmende Warme- und
Stoffiibergangswiderstand variiert entlang des Kondensationsrohres und mit der Kondensa-
tionsintensitédt. Dieses und die anderen Ergebnisse der Arbeit werden im folgenden Kapitel
zusammenfassend dargestellt.
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7. Zusammenfassung

7.1. Zusammenfassung der Ergebnisse

Es wurden Untersuchungen zur Riickflusskondensation in engen Kanélen durchgefiihrt. Es
sollte insbesondere geklart werden, wie sich die Riickflusskondensation in Rechteckkanélen im
Hinblick auf Warmeiibergang und Fluten und im Vergleich zu Rohren auswirkt. Dazu wurden
Messungen mit Rechteckkanélen unterschiedlicher Neigung gegen die Horizontale (10°, 30°,
45°,60°, 90°) und unterschiedlichen hydraulischen Durchmessers (7mm und 3,5mm) durchge-
fithrt. Versuchsstoffe waren die Kéltemittel R134a und R123 sowie ein Gemisch dieser Stoffe
mit dem Molanteil 0,5. Auflerdem wurden Messungen mit Wasser durchgefiihrt. Die Gemisch-
messungen wurden in der Rohrmessstrecke von Fiedler (Fiedler (2003)) vorgenommen, da-
durch konnten der Warmeiibergang von Mischungen mit dem der Reinstoffe ohne den Einfluss
geometrischer Unterschiede der Messstrecken direkt verglichen werden. Fiir den Wérmeiiber-
gang bei laminarer Filmkondensation in Rechteckkanélen und der Gemischkondensation in
Rohren wurden Modelle aufgestellt, die dazu dienten das theoretische Wissen mit den experi-
mentellen Daten zu vergleichen. Daraus ergaben sich Schlussfolgerungen auf die Mechanismen
der Riickflusskondensation.

Die experimentellen Untersuchungen haben gezeigt, dass der Warmeiibergang bei der Kon-
densation eines Reinstoffs im Rechteckkanal besser ist als im Rohr. Die Nusseltzahlen bei der
Kondensation von R134a im Rechteckkanal (d;,=7mm) liegen fiir alle Neigungswinkel hoher
als die im Rohr gleichen Durchmessers (Kapitel 5.1.1).

Die Modellierung und Berechnung des Rechteckkanals mittels der Gleichungen der lamina-
ren Filmkondensation zeigte eine gute Ubereinstimmung mit den Messwerten bei Neigungs-
winkeln zwischen 30° und 60°. Die Ursache fiir den hoheren Warmeiibergangskoeffizienten
im Rechteckkanal konnte auf den kiirzeren Ablaufweg zuriickgefiihrt werden. Der optimale
Neigungswinkel liegt in der Theorie bei moglichst kleinen Winkeln. Im Experiment lag das
Maximum bei 30°.

Der Warmeiibergangskoeffizient im senkrechten Rohr und im senkrechten Rechteckkanal ist
jeweils deutlich kleiner als in geneigter Ausrichtung. Dies zeigen sowohl die Experimente als
auch die analytische Betrachtung. Der geringere Wert bei senkrechter Anordnung des Recht-
eckkanals konnte mit dem deutlich gréfferen Ablaufweg und der gleichméfigeren Verteilung
der Filmdicke erklart werden.

In der geneigten Anordnung entsteht auch im Rechteckkanal ein diinner Film an den senkrech-
ten Wénden und ein dicker Film am Boden des Kanals. Im senkrechten Fall ist die Filmdicke
auf allen Wanden vergleichbar, da das Kondensat an allen senkrechten Wénden in der gleichen
Weise entsteht und ablauft.

Das Fluten beginnt im senkrechten Kanal bei kleineren Dampfgeschwindigkeiten als im ge-
neigten Kanal. Dieses aus der Rohrgeometrie bekannte Ergebnis konnte auch fiir den Recht-
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eckkanal bestétigt werden (Abbildung 5.15). Der Betriebsbereich eines Riickflusskondensators
in geneigter Anordung ist also gréer als in senkrechter Anordnung. Ein idealer Neigungswin-
kel fiir das Fluten konnte im gemessenen Intervall zwischen 30° und 60° fiir den Rechteckkanal
nicht gefunden werden. Grundsétzlich ist aber der schriag gestellte Kanal sowohl hinsichtlich
des Warmetransports als auch hinsichtlich des Flutens dem senkrechten Fall vorzuziehen.

Obwohl der hydraulische Durchmesser des untersuchten Rechteckkanals kleiner war als der
Durchmesser des Rohres (Abbildung 5.16), tritt das Fluten im Rechteckkanal im Vergleich
zum Rohr erst bei hoheren Dampfgeschwindigkeiten auf. Eine mogliche Ursache kénnte sein,
dass die freie Hohe iiber dem Kondensatbach im Rechteckkanal doppelt so grof ist wie im
Rohr und dadurch die Ausbildung von Fliissigkeitsbriicken im Rechteckkanal weniger gut
moglich ist.

Fiir den Rechteckkanal mit dem hydraulischen Durchmesser 7mm konnten die Messergebnisse
zum Fluten fiir alle Stoffe ausreichend gut mit der Korrelation von McQuillan und Whalley
(Gleichung 5.7) dargestellt werden (Abbildung 5.19). Sie berticksichtigt damit die Stoffwert-
variation im Rahmen der Streubreite korrekt. Es konnte keine einheitliche Korrelation fiir
die verschiedenen Geometrien Rohr, Rechteckkanal mit dj, = 7mm und Rechteckkanal mit
dn, = 3,5mm aufgestellt werden. Auch andere Autoren z.B. Bankoff u. Lee (1986) stellten
bereits fest, dass die Korrelationen in der Literatur meist nur die Daten wiedergeben, fiir
die sie aufgestellt wurden und eine iibergreifende Korrelation nicht existiert. Aus den vor-
liegenden Daten ist ersichtlich, dass eine Korrelation, die das Fluten allgemein beschreibt,
auf Grundlage der scheinbaren Geschwindigkeiten und der Stoffdaten nicht zu finden ist. Es
sollten Daten iiber die Wechselwirkungen zwischen Dampf- und Fliissigkeit ermittelt werden
wie zum Beispiel Wellenparameter oder den Anteil an Tropfen im Gasstrom mit deren Hilfe
ein mechanistisches Modell aufgestellt werden konnte. Solche Messungen waren jedoch nicht
Gegenstand der vorliegenden Arbeit.

Die physikalischen Mechanismen bei der Kondensation des Gemisches aus gleichen Molmen-
gen R134a und R123 unterscheiden sich deutlich von den Mechanismen bei der Kondensation
der Reinstoffe. Bei niedrigen Kondensat-Reynoldszahlen werden Nusseltzahlen in der Gréflen-
ordnung des reinen R134a erreicht. Die Nusseltzahl sinkt aber mit der Reynoldszahl stark ab
und erreicht dann nur noch maximal die Hélfte des Wertes des R134a. Bei der Gemischkon-
densation muss also mit einem schlechteren Wéarmeiibergang gerechnet werden. Die Ursache
fiir die Verschlechterung wurde durch den Vergleich mit den Simulationsergebnissen fiir das
senkrechte Rohr verdeutlicht. Offenbar ist der Wérme- und Stoffiibergang in der Gaspha-
se im unteren Teil des Kondensationsrohres durch die hohe Stromungsgeschwindigkeit noch
so gut, dass der bestimmende Warmeiibergangswiderstand im Fliissigkeitsfilm liegt. Entlang
des Rohres nimmt die Stromungsgeschwindigkeit und die Filmdicke ab, so dass sich die Ver-
héltnisse umdrehen und im oberen Teil des Kondensationsrohres der gasseitige Wérmeiiber-
gangswiderstand iiberwiegt. Es zeigte sich, dass die Messwerte besser durch die Simulation
wiedergegeben werden, wenn in den Gleichungen fiir den Warme- und Stoffiibergang im Gas
eine Korrektur fiir den Widerstandsbeiwert eingefithrt wird, der die Rauhigkeit der Filmober-
flache durch Wellenbildung berticksichtigt. Erst dann wird der steile Abfall der Nusseltzahl
entlang zunehmender Reynoldszahl wiedergegeben. Der mittlere Warmedurchgangskoeffizi-
ent wird dann vornehmlich durch den Wéarmewiderstand des Fliissigkeitsfilms kontrolliert.
Mit steigender Reynoldszahl wird der Film dicker und der Widerstand nimmt zu, gleichzeitig
sinkt die Gasgeschwindigkeit durch die hohe Kondensationsrate stark ab und im oberen Teil
des Rohres steigt der gasseitige Widerstand, deswegen kommt es zum abfallenden Verlauf.
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Die Nusseltzahl des Gemischs zeigte nur eine geringe Abhéngigkeit vom Neigungswinkel. Die
Umverteilung der Fliissigkeit und der daraus resultierende geringere Wéarmeleitwiderstand
des Fliissigkeitsfilms an der Oberseite des Kanalumfangs wirkt sich nicht positiv auf die War-
meiibertragung aus, da an diesen Stellen der Widerstand des Gases den Gesamtwiderstand
bestimmt.

Die Nusseltzahlen der Gemischversuche im Rechteckkanal lagen wesentlich niedriger als die
vergleichbaren Werte im Rohr. Der Rechteckkanal hat eine 1,76 mal gréflere Querschnittsfla-
che als das Rohr mit gleichem hydraulischen Durchmesser. Dadurch ist die Gasgeschwindigkeit
um den Faktor 1/1,76 niedriger. Der niedrigere konvektive Wéarme- und Stoffiibergangskoef-
fizient bewirkt, dass weniger Kondensat entsteht.

Aus den oben dargestellten Ergebnissen lassen sich Schlussfolgerungen fiir die Auslegung von
Riickflusskondensatoren ziehen, wobei sich diese Schlussfolgerungen nur auf einen Einzelkanal
beziehen und bei der Verwendung von komplexeren Apparaten mit vielen parallelen Kané-
len Verteilungseffekte zu beriicksichtigen sind. Riickflusskondensatoren fiir Reinstoffe sollten
immer als Rechteckkanal ausgefiihrt werden, da sowohl Warmeiibergang und Flutverhalten
giinstiger sind. Kondensatoren fiir Gemische sollten nur dann Rechteckkanéle besitzen, wenn
die Dampf-Reynoldszahl hoch genug gewéhlt werden kann.

In Riickflusskondensatoren sollten die Kanéle geneigt angeordnet sein. Die Verbesserung des
Wiérmeiibergangs gegeniiber der senkrechten Anordnung betrigt bei der Reinstoffkondensati-
on im Rohr etwa 50% und bei der Reinstoffkondensation im Rechteckkanal etwa 30% (Kapitel
5.1.1). Bei der Gemischkondensation betrigt sie, je nach Reynoldszahl des Kondensats, 0 bis
15% (Abbildung 6.2).
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8. Ausblick

Eine umfassende Beschreibung der Flutmechanismen in geneigten Kanélen erfordert die Iden-
tifikation des vorherrschenden Flutmechanismus und die Formulierung der fluiddynamischen
Abhéngigkeit dieses Mechanismus’ von allen Einflussgrofien. Bisher ist diese Beschreibung
nicht gelungen. Bestrebungen, die Ergebnisse von Versuchen in verschiedensten Geometrien
mit unterschiedlichen Versuchsfluiden und Messmethodiken allgemeingiiltig zu beschreiben,
scheinen nicht zielfithrend zu sein. Selbst die Beschréinkung auf einfache Geometrien und Ver-
suchsfluide wie in dieser Arbeit lasst Fragen offen, die nur durch systematische Untersuchung
der lokale Wellenstruktur am Kondensatfilm aufgekldrt werden kdnnten. Die Verdnderung
der fluiddynamischen Verhiltnisse mit z.B. einer Anderung der Kanalgeometrie kann dann
mit der Verdnderung des Flutverhaltens in Verbindung gebracht werden. In dieser Arbeit war
diese Untersuchung allerdings nicht méglich.

Diese Arbeit soll einen Beitrag dazu leisten, die Wéarmeiibertragungsmechanismen bei der
Riickflusskondensation in engen Kanélen zu verstehen und zu beschreiben. Weitere Unter-
suchungen zur Kondensation von Stoffgemischen und eine weitere Optimierung des Modells
fiir die Warme- und Stoffiibertragung am Kondensatfilm sind allerdings weiterhin nétig, um
die Vorhersagegenauigkeit der Modelle zu erhdhen. Die verwendete Korrektur des Wéarme-
und Stoffiibergangskoeffizienten, die die Rauhigkeit der Filmoberfliche beriicksichtigt, reicht
noch nicht aus, um die Kondensation von Stoffgemischen vorherzusagen. Auch hier spielen
lokale Phdnomene am Kondensatfilm eine Rolle, die dhnlich wie die Flutmechanismen durch
Untersuchung der Fluiddynamik des Kondensatfilms besser untersucht werden kénnten.
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A. Anhang

A.1. Abschdtzung der maximalen Temperaturdifferenz zwischen
eingelotetem Thermoelement und Wandinnenoberflache

Der Abstand zwischen Thermoelement und Wandinnenfliche dy betrug hochstens 0,25 mm.
Aus der Warmeleitfédhigkeit des Edelstahls (Ay = 15%) lasst sich ein Warmeleitwiderstand
formulieren, der je nach vorhandener lokalen Warmestromdichte die Temperaturdifferenz er-
gibt _
q
Aw
ow

19W — TgThel = (A.l)

Der Wéarmestrom lag bei allen Messungen im Rechteckkanal zwischen 30 und 165 W. Be-
zogen auf die Fliche des Rechteckkanals bei dh = 7mm, A = 0,0196m?, ergibt sich eine
mittlere Wirmestromdichte von 8418 W/m? und damit eine Temperaturdifferenz von 0,14 K.
Diese Differenz tritt besonders bei hohen Kondensatstromen und entsprechend grofien Tem-
peraturdifferenzen zwischen Dampf und Kiihlwasser auf, daher ist ihr verfilschender Einfluss
gering.

A.2. Binarer Diffusionskoeffizient nach Reid und Prausnitz (Reid
u. Prausnitz (1987))

Die dimensionsbehaftete Grundgleichung fiir den Diffusionskoeffizient nach Reid und Praus-
nitz lautet

0,5
D= 0, 00143 st s T3 em? (A.2)
1 1 .
P MY} - (XVDa)s + (X VDp)s)? 5
mit
Myp = 2( L + L )t (A.3)
AB — MA MB . .

VD4 und VDpg sind die atomaren Diffusionsvolumina und kénnen Tabelle A.1 entnommen
werden. T ist die Temperatur der bindren Mischung in Kelvin, P der Absolutdruck in bar
und M 4 und M B sind die Molmassen der Komponenten A und B der Mischung. Die Summe
der Diffusionsvolumina wird entsprechend der Anteile der jeweiligen Atome in der chemischen
Summenformel der Komponenten gebildet. Fiir R134a gilt

VDrista =2 -C+4-F+2 - H=2-159+4-14,7+2-2,31 = 95,22 (A.4)
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A.3. Maximale Ungenauigkeit bei der Ermittlung der Enthalpie des Gemischkondensats

] Formelzeichen ‘ atomares Diffusionsvolumen

C 15,9
H 2,31
o) 6,11
N 4,54
Cl 21

F 14,7

Tabelle A.1.: Auszug aus der Tabelle der atomare Diffusionsvolumina nach Reid und Praus-
nitz

und fiir R123 gilt

VDpios =2-C+3-F+2-Cl+1-H=2-15,9+3-14,7+2-214+1-2,31 = 120,21 . (A.5)

Fir P = 4,5bar und Tg = 315,15 K ergibt sich durch Einsetzen in Gleichung A.2 ein
Diffusionskoeffizient von 7,5 - 10*3#.

A.3. Maximale Ungenauigkeit bei der Ermittlung der Enthalpie des
Gemischkondensats

Die Temperatur des Kondensat konnte in den Experimenten nicht gemessen werden. Bei der
Kondensation des Gemischs R134a/R123 wurde stattdessen angenommen, dass das Konden-
sat die Gleichgewichtstemperatur des eintretenden Dampfes annimmt. Dampf und Kondensat
flieBen im Gegenstrom dadurch trifft das Kondensat beim Herabflielen auf immer wérmeren
Dampf. Bei der Gleichstromkondensation kiihlt sich der Dampf zusammen mit dem Kon-
densat entlang des Kondensationsrohres immer weiter ab. Es ist also anzunehmen, dass sich
das Kondensat bei Gegenstrom der Phasen nicht so stark abkiihlen kann wie bei Gleichstrom.
Trotzdem ist die Annahme, es nehme die Tautemperatur an, mit einem gewissen Fehler behaf-
tet. Das Kondensat entsteht an der Oberfliche des Kondensatfilms. Die Kondensatfilmtempe-
ratur liegt zwischen der Wandtemperatur und der Dampftemperatur. Je nach dem Verhéltnis
der Warme- und Stoffiibergangswiderstinde im Dampf und im Kondensat liegt sie ndher an
der Dampf- oder Wandtemperatur. Zusétzlich spielt die Differenz zwischen Dampftemperatur
und Wandtemperatur eine Rolle.

Aus den numerischen Berechnungen fiir folgenden Systemzustand: Dampfmassenstrom 45
g/min, Kiihlwassertemperatur 34,6 °C, Kiihlwasservolumenstrom 4,37 L/min , Druck 4,5
bar, Gemisch R134a / R123, Molanteil R134a am Eintritt = 0,5 wurden Werte fiir die mitt-
lere Kondensattemperatur und den mittleren Molanteil am unteren Rohrende berechnet. Im
numerischen Modell (siehe Abschnitt 3.4) wird von einem geschichteten Kondensatfilm oh-
ne Durchmischung ausgegangen und die Abkiihlung des Kondensats wird vernachléssigt. Die
Kondensatfilmtemperatur wurde fiir jede Berechnungsstiitzstelle j mit dem lokalen Konden-
satmassenstrom Mp gewichtet und folgendermaBen gemittelt

1

B — Z MF,j . CpLﬁF,j . (AG)
MF,gesch

J

19Fm
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A.3. Maximale Ungenauigkeit bei der Ermittlung der Enthalpie des Gemischkondensats

Kiihlwasser- | mittlere Kondensat- | mittlerer Kondensat- | Enthalpie | Abweichung
temp.(°C) temp. (°C) Molanteil (kJ/kg) (%)
40,6 43,8 0,23 2474 6
34,6 39,8 0,29 243 7,6
22,7 32,5 0,42 236 10

Tabelle A.2.: Mogliche Abweichung des Warmestrom bei der Auswertung der Versuche mit
dem Gemisch R134a / R123. Dampfmassenstrom 45g/min, Druck 4,5bar, Mo-
lanteil R134a am Eintritt = 0,5

Der mittlere Kondensat-Molanteil wurde folgendermafien ermittelt

1

NF,ges

ZNFJ‘;ElF . (A?)
J

T1Fm =

Mittels dieser Groflen wurde die Enthalpie des Kondensats am Rohreintritt mit Hilfe der
Stoffdatenbank Refprop, Lemmon u.a. (2002), ermittelt. Gleichung 4.9 wurde anschliefend
genutzt, um die Anderung des Wirmestroms durch die verinderte Kondensatenthalpie zu
ermittlen. In Tabelle A.2 ist die Abweichung des Warmestroms dargestellt. Die grofite Ab-
weichung betriagt demnach 10%.
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