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ÖZET 

R134a akı�kanının mikrokanatlı boru içinde 0.735–0.810 MPa basınçlarda, yatayla 300, 380, 
450, 600 ve 900’lik e�imlerde ters akı�lı yo�u�ma sırasında meydana gelen ısı transferi 
deneysel olarak incelenmi�tir. 

Isı transferi olu�urken R134a buharı boru içinden yukarı do�ru akarken, borunun etrafından 
akan so�utucu akı�kan su a�a�ıya do�ru akmaktadır. Bu deneyler sırasında Refprop programı 
kullanılarak, ölçülen de�erlere kar�ılık gelen sıvı özellikleri atanmı� olup, bu de�erlerle ilgili 
çalı�malar Microsoft Excel programında çalı�ılmı�tır.   

Literatürde bulunan ters akı�lı yo�u�ma ara�tırmaları incelenmi� olup, bu çalı�malarda 
kullanılan korelasyonlar açıklanmı�tır. Deneysel çalı�ma sonucu elde edilen veriler 
yorumlanarak, maksimum ve minimum ısı transferlerinin hangi açılarda meydana geldi�i ve 
ısı transferinin di�er parametrelerle de�i�imi kar�ıla�tırılması yapılmı�tır.
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ABSTRACT 

Reflux condensation heat transfer coefficient of R134a at 0.735–0.810 MPa pressures, and in 
inclination angles 300, 380, 450, 600 ve 900 with horizontal in microfin tube is experimentally 
investigated. 

Heat transfer development occurs when the vapour of R134a flows upward while cooling 
fluid water is flowing  downward on the circumferencial surface of the test section. Refprop 
program is used in this experimental study to assign the fluid properties of the measured 
values to Microsoft Excel program. 

Previous studies that are studying reflux condensation are analysed and correlations in these 
studies are explained. The acquired data in this experimental investigation are commented, 
effect of inclination angle on maximum and minimum heat transfer is studied and the 
variation of heat transfer with other parameters are explained. 
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1. G�R��

Ters akı�lı yo�u�mada buhar e�imli veya dü�ey bir boruya alt taraftan girerek borunun üst 

tarafına akarken yo�u�an buhar ise yerçekiminin etkisiyle buharın akı� yönünün tersi yönüne 

do�ru akar. Ters akı�lı yo�u�manın tipik uygulama alanları, rektifikasyon kolonları, 

reaktörler, çift fazlı termosifonlar ve ısı de�i�tiricilerdir. Bu çalı�mada ters akı�lı yo�u�ma 

sırasında meydana gelen ısı transferi deneysel olarak ara�tırılıp, ısı transferi miktarının boru 

e�im açısıyla de�i�mesi incelenmi�tir.    

Ters akı�lı yo�u�ma sırasında yo�u�an sıvının buharın tersi yönde akması yerine buhar hızının 

etkisiyle aynı yönde aktı�ı maksimum bir buhar hızı vardır, bu buhar hızıyla birlikte flooding 

(ta�ma) meydana gelmektedir. Bu çalı�mada ta�ma sınırına gelmeden ısı transferi incelemesi 

yapılmı�tır.  

Öncelikle ilgili kaynaklardan teorik olarak dü�ey yüzeylerde film yo�u�ması incelemesi 

yapılmı�, daha sonra literatürde bulunan ters akı�lı yo�u�ma sırasında meydana gelen 

durumların açıklaması yapılmı�tır.    

R134a akı�kanı buharının farklı �artlarda ters akı�lı yo�u�ması sırasında kullanılan deney 

düzene�i açıklanmı� olup, deney borusu ile ilgili bilgiler verilmi�tir. Bakır malzemeden 

yapılmı�, yatayla farklı e�im açılarında 500 mm uzunlu�unda, 7 mm iç çapına sahip 

mikrokanatlı bu borunun içine alt taraftan giren buhar, yukarı do�ru akarken yo�u�ma 

meydana gelmektedir. R134a’nın yo�u�ması, deney borusunun etrafından geçen so�utma 

suyu ile R134a buharı arasında meydana gelen ısı transferi sonucudur. Merkezleri çakı�ık iki 

borudan olu�an test düzene�inde buhar iç taraftaki borudan yukarı do�ru akarken, iki boru 

arasındaki hacimden so�utucu akı�kan su yukarıdan a�a�ıya do�ru akmaktadır. �ç taraftaki 

boru iç yüzeyinde yo�u�an R134a buharı a�a�ıya do�ru akarak, ters akı�lı yo�u�ma 

gerçekle�ir.  

Isı transferi deneyleri sırasında kullanılan ölçme teknikleri anlatılmı�tır. Daha sonra bu 

ölçümler sırasında olu�an verilerin bilgisayarda toplanması ve üzerinde çalı�ma yöntemleri 

anlatılmı�tır. Her bir deney 300, 380, 450, 600 ve 900’lik e�imlerde, 0.735 MPa ve 0.810 

MPa’lık sistem basınçlarında yapılmı�tır. 

En son olarak hata analizi yapılarak, kullanılan cihazlardan dolayı meydana gelen hatalar 

incelenmi�tir.    
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2. YO�U�MA �LE �LG�L� TEMEL KAVRAMLAR 

Yo�u�ma, Buhar sıcaklı�ının mevcut buhar basıncının doyma sıcaklı�ı olan Ts’nin altında bir 

sıcaklı�a dü�mesinin meydana gelmesiyle olu�ur. Yo�u�ma genellikle buhar ile buharın 

yo�u�ma sıcaklı�ı Ts’nin altında olan bir yüzeyin teması durumunda olu�ur, ancak aynı 

zamanda yo�u�ma, sıcaklı�ı Ts’nin altında olan sıvı veya gazın serbest yüzeyinde de 

olu�abilir. Bu son durumda, sıvı damlacıkları gaz formunda asılı durur.  

Buharın katı bir yüzeyle kar�ıla�ması durumunda, iki çe�it yo�u�ma meydana gelir, bunlar 

film yo�u�ması ve damlacık yo�u�masıdır. Film yo�u�masında, yo�u�ma yüzeyi ıslatır ve bir 

sıvı filmi olu�turarak yerçekimi etkisi altında akmaya ba�lar. Sıvı filmi kalınlı�ı, sıvı filminin 

üzerinde de buhar yo�u�ması oldu�u için akı� yönünde artar. Pratik olarak yo�u�ma bu 

�ekilde gerçekle�ir. Damlacık yo�u�masında ise, yo�u�mu� olan buhar tanecikleri sürekli bir 

film olu�turmak yerine damlacıkları olu�turur ve yüzeyde sayısız ve farklı çaplarda 

damlacıklar meydana gelir.   

Film yo�u�masında, yüzey artan bir sıvı filmi ile kaplanır ve bu katı yüzeyle buhar arasında 

olu�an ‘sıvı duvarı’ ısı transferi için bir direnç olu�turur. Buhar yo�u�urken ortaya çıkan 

buharla�ma ısısı hfg, yüzeye ula�madan önce bu dirençten geçmelidir. Damlacıklı yo�u�mada 

ısı transferi için herhangi bir direnç meydana gelmemektedir.   Sonuç olarak, damlacıklı 

yo�u�mada meydana gelen ısı transferi oranı film yo�u�masında göre 10 kat daha büyüktür. 

Böyle olunca da ısı transferi uygulamalarında damlacıklı yo�u�ma çe�idi tercih edilmi�tir, 

damlacıklı yo�u�ma için çe�itli buhar katkı maddeleri ve yüzey tabakaları ile denemeler 

yapılmı�tır. Bu giri�imlerin çokta ba�arılı olmamasından dolayı belli bir zaman sonra, 

damlacıklı yo�u�ma denemeleri, film yo�u�ması üzerinde yo�unla�mı�tır. Bu sebepten dolayı 

da, genel olarak ısı transferi ekipmanlarının tasarımında film yo�u�ması üzerine durulmu�tur.  

2.1 Film Yo�u�ması 

�ekil 2.1de dü�ey bir yüzeyde film yo�u�ması gösterilmektedir. Sıvı filmi üst taraftan 

ba�layarak yerçekimi etkisi altında a�a�ıya do�ru akmaktadır. Sıvı buhar ara yüzeyinde 

olu�an sürekli yo�u�madan dolayı, x yönünde film kalınlı�ı � sürekli artmaktadır. 

Buharla�manın olu�ması için Tw sıcaklı�ı, yo�u�ma sıcaklı�ı olan Ts’nin altında olmalıdır. 

Yo�u�manın hız ve sıcaklık profilleri �ekil üzerinde verilmi�tir. Duvar yüzeyindeki sıvı hızı 

kayma olmamasından dolayı sıfır iken, buhar sıvı ara yüzeyinde maksimum hıza 

ula�maktadır. Ara yüzeyde yo�u�ma sıcaklı�ı Ts ’de olan sıvı filmi sıcaklı�ı ise, duvar 
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yüzeyine do�ru (Tw ’ye do�ru) azalmaktadır.  

�ekil 2.1 Dü�ey bir yüzeyde film yo�u�masının gösterilmesi, Çengel, (2003) 

Yo�u�ma boyunca ısı transferi, yo�u�manın laminar veya türbülanslı olmasına göre 

de�i�mektedir. Bu kriter ise, Reynolds sayısına göre belirlenmektedir. Reynolds sayısı ise; 

.

4 4 4
Re h l l c l l l l

l l l l

D w A w w M

p p

ρ ρ ρ δ
= = = =

µ µ µ µ
(2.1) 

�eklinde gösterilmektedir.  

Buharla�ma gizli ısısı hfg, birim buhar kütlesinin yo�u�masından meydana çıkan ısı miktarıdır 

ve bu her bir birim buharın yo�u�masında olu�an ısı transferini ifade eder. Ancak gerçekte 

yo�u�ma sıcaklı�ı Ts, Tw duvar sıcaklı�ına dü�erek daha fazla ısı miktarı ortaya 

çıkarmaktadır. Böylece gerçek ısı transferi daha büyük olmaktadır. Rohsenow (1956), sıvının 

yo�u�ma sıcaklı�ı altına dü�ürülmesinde ortaya çıkan ısı miktarını modifiye etmi� ve gizli 

buharla�ma ısısını hfg
* ile göstermi�tir. Bu ise; 

* 0.68 ( )fg fg pl s wh h C T T= + −  (2.2) 

Aynı denklemi e�er buhar kondenser giri�ine kızgın olarak giriyorsa da uygulayabiliriz. Bu 
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durumda ilk olarak kızgın buhar sıcaklı�ı Tb yo�u�ma sıcaklı�ı olan Ts ye kadar 

so�utulmalıdır, aynı �ekilde bu so�utma sırasında meydana çıkan ısı da duvar yüzeyine 

transfer edilmelidir. Her bir birim kızgın buharın sıcaklı�ının Ts ye kadar dü�ürülmesinde 

ortaya çıkan ısı miktarı Cpb(Tb-Ts) �eklinde ifade edilebilir. Böylece modifiye edilmi� buhar 

gizli ısısı; 

* 0.68 ( ) ( )fg fg pl s w pb b sh h C T T C T T= + − + − (2.3) 

Olur. Buna dayanarak ısı transferi miktarını; 

.
*( )y s w fgQ A T T Mh= α − = (2.4) 

Reynolds sayısının verildi�i denklem m için çözüldü�ünde, 

.

* *

4 ( )4
Re y s w

l fg l fg

A T TQ

p h p h

α −
= =

µ µ
(2.5) 

Meydana gelir. Bu denklem yo�u�ma ısı transfer katsayısı veya ısı transfer miktarı bilindi�i 

zaman geçerlidir. Sıvı filmi sıcaklı�ı buhar sıvı ara yüzeyinde Ts ile duvar yüzeyinde Tw

sıcaklı�ı arasında de�i�mektedir. Ancak ortalama sıvı sıcaklı�ını belirlemek için sıvı 

özellikleri de de�erlendirilmelidir.  

2.2 Akı� Rejimleri 

Dü�ey yüzey üzerinde yo�u�mada Reynolds sayısı, sıvı film kalınlı�ının � artmasından dolayı 

akı� yönünde artı� göstermektedir. Sıvı filminin akı�ı Reynold sayısının de�erine ba�lı olarak 

farklı rejimler ortaya koyar. Re ≤ 30 için sıvı filminin dı� yüzeyi pürüzsüz ve dalgasız olarak 

kabul edilir ve bu akı� laminar olarak adlandırılır. Reynolds sayısı arttıkça sıvı filminin 

serbest yüzeyinde dalgalanmalar meydana gelir. 450<Re<1800 aralı�ı için yo�u�ma akı�ı 

dalgalı-laminar �eklinde anılır. Re>1800 içinde türbülanslıdır.     

2.3 Dü�ey Yüzeylerde Film Yo�u�ması 

Ts yo�u�ma sıcaklı�ında bulunan buharla kar�ıla�an Tw sabit sıcaklı�ındaki L boyunda ve b 

derinli�inde dü�ey bir plakanın �ekilde gösterildi�i gibi üst yüzeyinden meydana gelen 

yo�u�ma x yönünde a�a�ıya do�ru akmaktadır. Yüzey sıcaklı�ı yo�u�ma sıcaklı�ının altında 

olmasından dolayı buhar bu yüzeyde yo�u�maktadır. Olu�an sıvı filmi ise yerçekimi etkisi 
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altında akmaktadır. Film yüzeyinde x yönünde olu�an sürekli yo�u�madan dolayı film 

kalınlı�ı ve kütle akı� miktarı da artmaktadır. Film ne kadar kalınla�ırsa, daha büyük bir ısı 

geçi�i direnci meydana gelmekte bunun sonucu olarak da ısı transfer miktarı dü�mektedir.  

Dü�ey yüzeylerde film yo�u�masında ısı transferi katsayısı ile ilgili olarak ilk analitik 

ba�lantıyı 1916 yılında Nusselt a�a�ıdaki varsayımları kullanarak çıkarmı�tır; 

1. Hem buhar hem de yüzey sıcaklıkları sırasıyla Ts ve Tw olarak sabit tutulup, film 

boyunca sıcaklık da�ılımı do�rusaldır.  

2. Film boyunca ısı geçi�i iletimle olmakta, sıvı filminde ta�ınım bulunmamaktadır.  

3. Buhar hızı dü�ük olup, yo�u�ma üzerinde sürtünme meydana getirmemektedir. Buhar 

sıvı ara yüzeyinde viskoz gerilmeler yoktur. 

4. Sıvı akı�ı laminar olmakla beraber akı�kan özellikleri sabittir.  

5. Yo�u�ma tabakasının hızlanması göz ardı edilebilir.  

Her bir birim hacim için dü�ey x yönünde Newton’un 2. yasası uygulandı�ı zaman; 

0x xF ma= =� (2.6) 

Akı�kan hızlanmasının sıfır oldu�u zaman kullanılabilir. Burada a�a�ı yönde etki eden kuvvet 

sadece sıvının a�ırlı�ıdır. Yukarı yönde etki edenler ise, viskoz gerilmeler (akı�kan 

sürtünmeleri) ile kaldırma kuvveti olup, her bir birim hacimde kuvvet dengesi; 

a�a�ı yukarı
F F↓ ↑=

( )( ) ( ) ( )( )l l v

A�ırlık Viskozgerilmekuvveti Kaldırmakuvveti

du
g y bdx bdx g y bdx

dy

= +

ρ δ − = µ + ρ δ −

Derinlik olan b yi götürüp, du/dy için çözüldü�ü zaman; 

( ) ( )l b

l

g g ydu

dy

ρ − ρ δ −
=

µ
(2.7) 

u=0 oldu�u yerde y=0 için integre edildi�inde u=u(y) iken y=y için; 

2( )
( )

2
l b

l

g g y
u y y

� �ρ − ρ
= δ −� �µ � �

(2.8) 
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Sınır tabakanın kalınlı�ı δ  iken x noktasındaki kütle akı� miktarı; 

.

0
( ) ( ) ( )l l

A y
m x u y dA u y bdy

δ

=
= ρ = ρ� � (2.9) 

u(y) yerine kondu�u zaman; 

3. ( )
( ) l l b

l

gb
m x

ρ ρ − ρ δ
=

3µ
(2.10) 

x’e göre türevi alındı�ında; 

.
2( )l l b

l

gbd m d

dx dx

ρ ρ − ρ δ δ
=

µ
(2.11) 

dx dü�ey mesafesinde buharın yo�u�ma oranını ifade eder. Buharın film üzerinde yo�u�arak 

duvara verdi�i ısı miktarı basitçe buharın yo�u�ması sırasında açı�a çıkan ısı miktarına e�ittir, 

bu da; 

.
. .

( ) s w l s w
fg l

fg

T T b T Td m
d Q h d m bdx

dx h

− λ −
= = λ → =

δ δ
  (2.12) 

�ki denklemi de dm/dx ile sadele�tirirsek; 

3 ( )

( )
l l s w

l l b fg

T T
d dx

g h

µ λ −
δ δ =

ρ ρ − ρ
(2.13) 

x=0 için �=0 oldu�u yerden x=x iken  �= �(x) oldu�u yere kadar entegre edilirse, herhangi bir 

x noktasında film kalınlı�ı; 

1/4

4 ( )
( )

( )
l l s w

l l b fg

T T x
x

g h

� �µ λ −
δ = � �

ρ ρ − ρ� �� �
(2.14) 

Olur. x noktasındaki buhardan duvara geçen ısı miktarı ise; 

.

( )
( )

s w l
x s w l xx

T T
q T T

x

− λ
= α − = λ → α =

δ δ
(2.15) 

�(x) yerine konulursa, ısı ta�ınım katsayısı 
x; 
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1/43( )

4 ( )
l l b fg l

x

l s w

g h

T T x

� �ρ ρ − ρ λ
α = � �

µ −� �� �
(2.16) 

Tüm yüzey boyunca ortalama ısı ta�ınım katsayısı, 
x’in tüm yüzey boyunca integre 

edilmesiyle bulunur. 

1/43

0

( )1 4
0.943

3 ( )

L l l b fg l

ort x x L

l s w

g h
dx

L T T L
=

� �ρ ρ − ρ λ
α = α = α = α = � �

µ −� �� �
�   (2.17) 

Daha önceden açıklanan kabullere göre çıkarılan bu denklem yo�u�ma ısı ta�ınım katsayısının 

fonksiyonel olarak gösterilmesidir. Ancak sıvı filminin do�rusal olmayan sıcaklık da�ılımı ve 

yo�u�ma sıcaklı�ının altına dü�mesi dikkate alındı�ında hfg yerine daha önceden verilen hfg
* 

kullanılabilir. Bu modifikasyonla L yüksekli�inde ve dü�ey bir yüzeyde laminar film 

yo�u�ması için 0<Re<30 aralı�ında ortalama ısı ta�ınım katsayısı; 

1/4* 3( )
0.943

( )
l l b fg l

ort

l s w

g h

T T L

� �ρ ρ − ρ λ
α = � �

µ −� �� �
(2.18) 

Olur. 

Belirli bir sıcaklıkta b lρ ρ�  ve böylece akı�kanın kritik noktaları hariç l b lρ − ρ ≈ ρ  olur.  Bu 

yakla�ımı kullanarak;  

3 33 2

2 2 2

4 ( ) 4 4
Re

3 3 3 3 / 4
l l b l l l

l l x L l ort

g g g

v=

	 
 	 
ρ ρ − ρ δ ρ λ λ
≅ = =� � � �

µ µ α α
 � 
 �
 (2.19) 

Buna ba�lı olarakta 0<Re<30 aralı�ında ortalama ısı transfer katsayısı; 

1/3

1/3

2
1.47 Reort l

l

g

v

− 	 

α ≅ λ � �


 �
(2.20) 

Olarak ortaya çıkar. 

2.4 Dü�ey Yüzeylerde Dalgalı Laminar Akı�

Reynolds sayısı 30 dan büyük oldu�u zaman, sıvı buhar ara yüzeyinde dalgalar görülmekle 

beraber sıvı filminin akı�ı laminar olarak kalmaktadır. Bu durumdaki akı�a dalgalı laminar 

akı� denir.  Sıvı buhar ara yüzeyinde olu�an dalgalar ısı transferini arttırma e�ilimindedirler 
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ancak aynı zamanda dalgalar yapılacak olan analizi karma�ık hale getirip, analitik sonuçları 

zorla�tırmaktadır. Bu a�amada deneysel sonuçlar üzerine yo�unla�ılmalıdır. Dalgalanmanın 

etkisiyle ortalama olarak ısı transferindeki artı� 20% oranında artmaktadır, bazı durumlarda 

bu oran 50%’lere kadar çıkabilmektedir. Bu artı� tam olarak Reynolds sayısına ba�lıdır. 

Deneysel çalı�malarına göre, Kutateladze (1963) dalgalı laminar akı�ta ortalama ısı ta�ınım 

katsayısı için b lρ ρ� ve 30<Re<1800 �artlarında �u denklemi önermi�tir; 

1/3

, lg 1.22 2

Re

1.08Re 5.2
l

dik da alı

l

g

v

	 
λ
α = � �

− 
 �
(2.21) 

Bu denklemin daha basitle�tirilmi� hali ise; 

0.11
, lg 0.8Redik da alı ortα = α   (2.22) 

Bu denklemde laminar durumda ısı ta�ınım katsayısı ile dalgalı laminar durumda bulunan ısı 

ta�ınım katsayısı ili�kilendirilmi�tir. Bu duruma göre, b lρ ρ�  için dalgalı laminar 

bölgesindeki Reynolds sayısı da (2.5) denklemindeki α  ba�ıntısının yerine (2.21) de çıkarılan 

ısı ta�ınım katsayısı konulursa; 

( )
0.8201/3

, lg * 2

3.70
Re 4.81 l s w

dik da alı

l fg l

L T T g

h v

� �λ − 	 

� �= + � �µ� �
 �� �

  (2.23) 

Olur. 

2.5 Dü�ey Yüzeylerde Türbülanslı Akı�

Reynolds sayısı 1800 ve üzerine çıktı�ı zaman yo�u�ma akı�ı türbülanslı hale dönü�ür. 

Türbülanslı akı�ta ısı transferi katsayısının belirlenmesi için birçok ampirik ba�lantılar 

çıkarılmı�tır. Basitle�tirmek için b lρ ρ�  kabul edildi�inde, Labuntsov(1957) dü�ey 

yüzeylerde yo�u�manın türbülanslı olması durumunda Re>1800 �artı için; 

1/3

, 0.5 0.75 2

Re

8750 58Pr (Re 253)
l

dik türbülanslı

l

k g

v−

	 

α = � �

+ − 
 �
 (2.24) 

Denklemini öngörmü�tür. 
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�ekil 2.2 Dü�ey yüzeylerde laminar, dalgalı laminar ve türbülanslı akı� için 
boyutsuzla�tırılmı� ısı transfer katsayısı, Çengel, (2003) 

Tf=(Ts+Tw)/2 film sıcaklı�ında yo�u�manın fiziksel özellikleri de de�erlendirilmelidir. Re 

denklemi bu durumda; 

4/31/30.5
0.5

, * 2

0.0690 Pr ( )
Re 151Pr 253l s w

dik türbülanslı

l fg l

L T T g

h v

� �	 
λ −
� �= − +� �µ� �
 �� �

 (2.25) 

Olur.
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3. KAYNAKLARDA TERS AKI�LI YO�U�MAYI �ÇEREN ÇALI�MALAR 

Isı transferi, yo�u�ma filminin yerçekimi etkisi altında buhar akı�ının tersi yönde akması 

sırasında meydana gelir. Bu akı� tipi ters akı�lı yo�u�ma olarak adlandırılır, bu sırada da 

yo�u�ma film kalınlı�ı da artmaktadır. Ters akı�lı yo�u�mada buharın ula�abilece�i 

maksimum bir hız bulunmaktadır, bu hızın üzerine çıkılması durumunda ta�ma ile 

kar�ıla�ılmaktadır.  

3.1 Ters Akı�lı Yo�u�ma Sırasında Isı Transferini �nceleyen Çalı�malar 

ESDU(1989), deneysel olarak aynı yönlü ve e�imli borularda buhar ve kondensat akımı 

sırasında olu�an ısı ta�ınım katsayılarını aynı zamanda ters akı�lı yo�u�ma içinde 

öngörmü�tür. Aynı yönlü akı� için olu�turulan korelasyon, ESDU tarafından öngörülen ters 

akı�lı yo�u�ma durumu için olan deneysel verilerle uyu�maktadır. Bu korelasyon, Re�7,5 için 

Nusselt (1916), 7,5<Re<400 için Kutateladze (1963) ve Re�400 için ise Labuntsov 

(1957)’dur. Film Reynold sayısını; 

.

Re
l

M

dπ
=

µ
(3.1) 

�eklinde tanımlanır. Re�7,5 ve 7,5<Re<400 için önerilen Nusselt sayıları;  

1/3Re 7,5 :  0,925RemNu −≤ =     (3.2) 

1,22

Re
7,5 Re 400 :  

1, 47 Re 1,3
mNu< < =

−
(3.3) 

Yapılan deneylerde film Reynold sayısı 400’den küçük oldu�u için,  Labuntsov tarafından 

öne sürülen korelasyon kullanılmamı�tır.  

Ortalama Nusselt sayısı Num  ise; 

1/3( / )m l
m

l

v g
Nu

α
=

λ
(3.4) 

�eklindedir. Chen ve arkada�ları(1987) ters akı�lı yo�u�ma için dü�ey boru içinde lokal ve 

ortalama Nusselt sayısı için bir korelasyon geli�tirmi�lerdir. Bu geli�tirdikleri korelasyon 

hesaplanırken, yo�u�ma filmindeki ısı transferi, faz ara yüzeyinde meydana gelen gerilme 

kuvveti etkisi ve yo�u�ma yüzeyinde meydana gelen dalgalanma dikkate alınmı�tır. Bu 
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korelasyon boru içine giren tüm buharın yo�u�ması durumunda geçerlidir, ancak bununla 

birlikte uygulanabilece�i minimum bir boru çapı verilmemi�tir. Ayrıca, Thumm (2000) su 

buharının 28.2 mm iç çapa sahip dü�ey bir boru içinde ters akı�lı yo�u�masında çalı�malar 

yapmı�tır.  

�u ana kadar yapılan bütün e�imli borularda ters akı�lı yo�u�ma çalı�maları kapalı çift fazlı 

termosifon olarak yapılmı�tır. Bu çalı�malarda ısı transferi üzerinde e�im açısının etkisi 

ara�tırılmı� olup hepsinde ( Huanzhuo ve arkada�ları (1997), Groll ve Rösler (1992), Chen 

(1987) ) ta�ma noktası sınır olmu�tur. Semena ve Kiselev (1978), Stoyanov (1968) ve Uehara  

ve arkada�ları (1983) e�imli termosifonlarda ters akı�lı yo�u�ma sırasında  ısı transferinin 

belirlenmesi için korelasyonlar geli�tirmi�lerdir.  

Bunlara ek olarak R13B1 akı�kanının ters akı�lı yo�u�ması sırasında 40 mm iç çapa sahip çift 

fazlı termosifonda e�im açısının ısı transferine etkisini Gross ve Hahne (1987) incelemi�tir. 

Yaptıkları çalı�maya göre, boru dikeyden yataya do�ru e�ildikçe ortalama ısı transfer 

katsayısı artmakla birlikte, e�im açısı yatayla 300 ’nin altına do�ru dü�tükçe ortalama ısı 

transfer katsayısı yükselmek yerine tekrardan kötüle�mektedir. Boru yataya yakla�tıkça, boru 

içinde meydana gelen film kalınlı�ı e�im yönünde simetrik olmaktan çıkmaktadır. Film 

kalınlı�ı ortalaması dü�tü�ü zaman ise meydana gelen ortalama ısı ta�ınım katsayısı 

iyile�mektedir.  

Gross (1992) tarafından ters akı�lı çift fazlı yo�u�ma sırasında e�im açısının ısı ta�ınım 

katsayısı üzerinde olan etkisini ara�tırmak için 18 farklı çalı�madan toplanılan veriler ile 

bunlara ba�lı olarak çapı 14 mm’den büyük olan borularda bir korelasyon geli�tirilmi�tir. 

Wang ve Ma (1991) tarafından dü�ey ve e�imli çift faz termosifonda ters akı�lı yo�u�ma hem 

teorik hemde deneysel olarak incelenmi�tir. Yaptıkları çalı�maya göre ısı ta�ınım katsayısı 

üzerinde e�im açısının etkisi bulunmamaktadır.  Wang ve Ma tarafından önerilen ters akı�lı 

yo�u�mada ısı ta�ınım katsayısının belirlenmesi için korelasyon; 

( )
cos /4

3

,

0,54 5,68 10
m

m n

Nu L
x

Nu R

β
−� �= + β� �� �

(3.5) 

Burada Num,n  (3.2)  denkleminde gösterilen dü�ey boruda Klasik Nusselt teorisine göre 

ortalama Nusselt sayısıdır. (3.5) denklemine göre dü�ey boruda yo�u�ma; 

,1,07m m nNu Nu= (3.6) 
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denklemiyle ifade edilebilir. E�imli boruların iç veya dı� yüzeyinde film yo�u�masının 

hesaplanması için fiziksel modellemelerin mevcut oldu�u birçok yayın bulunmaktadır. 

Bunlardan biri Hassan ve Jakob (1958) tarafından yayınlanan e�imli dairesel borunun dı�

yüzeyinde yo�u�manın hesaplanması ile ilgili modellemedir. Klasik Nusselt teoreminde kabul 

edilen varsayımları aynen kabul etmi�lerdir. Hassan ve Jakob geli�tirdikleri modelden 

hesapladıkları ısı ta�ınım katsayılarını, 31.8 mm iç çapa sahip e�imli bir boruda aynı yönlü 

akı� için deneysel olarak elde ettikleri verilerle kar�ıla�tırmı�lardır. Akı�kan olarak ise su 

kullanmı�lardır. Bu kar�ıla�tırmadan elde ettikleri sonuçlara göre deneysel veriler 

modellemeden çıkan sonuçlara göre 28% ile 100% arasında daha büyük çıkmı�tır. Yo�u�ma 

filminde meydana gelen dalgalanmaları da bunun sebebi olarak göstermi�lerdir.  

Fiedler (2003) ise 7 mm iç çapa sahip, 500 mm uzunlu�undaki düz boruda e�im açısının ısı 

transferine etkisini deneysel olarak incelemi�tir. Yatay ile 45º e�im açısındaki boru ile dü�ey 

boru içinde yo�u�mada ısı ta�ınım katsayısı kar�ıla�tırıldı�ında iki kat ısı ta�ınım katsayısında 

artı� görülmü�tür. Fiedler (2003), Wang-Ma korelasyonunu modifiye ederek yeni bir 

korelasyonu önermi�tir.  

( )
cos /4

2 5 2

,

0,125 1,46 10 10
m

m k

Nu L
x x

Nu R

β
− −� �= + β − 7,27 β� �� �

 (3.7) 

  

Bir ba�ka modelleme ise Hussein ve arkada�ları (2001) e�imli ve çift fazlı termosifonda 

yo�u�ma için çıkarmı�lardır. Bu modellemeden elde edilen sonuçlar ile Wang ve Ma 

tarafından ortaya atılan korelasyonu kar�ıla�tırdıklarında ikisi arasında bir uyum görmü�lerdir.  

Wang ve Du (2000) ise su buharı ve filminin aynı yönde aktı�ı 5 mm’den daha küçük iç çapa 

sahip ve e�imli borular için bir modelleme olu�turmu� ve buna göre boru çevresince olu�an 

yüzey gerilme kuvvetleri yo�u�ma filminin düzensiz olarak da�ılmasına sebep olmaktadır. 

Ayrıca Fürst (1989) ve Fieg ile Roetzel (1994) e�imli ve eliptik bir boruda aynı yönlü akı�

hesaplaması için modellemeler ortaya koymu�lardır.  



13

3.2 Ters Akı�lı Yo�u�ma Sırasında Ta�mayı �nceleyen Çalı�malar 

Yukarı do�ru çıkan buharın ara yüzeyde olu�an gerilme kuvvetlerini yenmesiyle a�a�ıya 

do�ru akan yo�u�ma filmini yukarı ta�ıması olayına flooding (ta�ma) denmektedir. Ters akı�lı 

yo�u�ma ise bu sınırın altında meydana gelmektedir. Bu sınırın altında kalınarak yo�u�ma 

filminin a�a�ıya do�ru akması için buharın boruda akabilece�i maksimum bir hız 

bulunmaktadır. Bu hızın üzerine çıkıldı�ı zaman yo�u�manın meydan geldi�i borunun giri� ve 

çıkı�ı arasında olu�an basınç farkı ani bir artı� göstermektedir. Bu artı�ı takiben ta�ma 

ba�lamaktadır.  

Ta�ma olayının öngörülmesiyle ile ilgili birçok ara�tırma yapılmı� olmasına ra�men tam 

olarak bunun ba�lamasının saptanmasıyla ilgili bir yol sunulamamı�tır. Bu ara�tırmalardan 

biri Bankoff ve Lee (1986) tarafından dü�ey borularda ta�ma üzerine bir çalı�ma 

yürütülmü�tür. Farklı çaplara sahip borularda adyabatik �artlar altındaki bu çalı�malarını su 

hava karı�ımı ile yürütmü�lerdir. Yaptıkları çalı�malarda aynı yönlü akı� için film kalınlıkları 

boru boyunca sabitken, ters akı�lı yo�u�ma için film kalınlı�ı artmaktadır.  

Bir di�er çalı�ma ise 51 mm iç çapa sahip 10m uzunlu�undaki boru içinde adyabatik �artlar 

altında su ve hava karı�ımının ters akı�lı yo�u�ması ile ilgili olarak Barnea ve arkada�ları 

(1986) tarafından yürütülmü�tür. Bu çalı�mada e�im açısının ta�ma ba�langıç noktasına 

etkisin ara�tırmı�lardır. Bundan ba�ka olarak e�im açısının ta�ma ba�langıç noktası üzerinde 

etkisini 3.5 m uzunlu�unda ve 29 mm iç çapa sahip boru içinde Wongwises (1998)’ta 

ara�tırmı�tır. Bu ara�tırmacıda aynı �ekilde su hava karı�ımın ters akı�lı yo�u�masını 

incelemi� ve sonuçlarını Barnea ve arkada�larının (1986) sonuçlarıyla kar�ıla�tırarak birbirine 

uyduklarını göstermi�tir. Bununla birlikte Mouza ve arkada�ları (2000) su ve hava kullanarak 

0.7 mm iç çapa sahip ve 0.6 m uzunlu�unda cam bir borunun dik ve e�imli durumlarında 

ta�ma ara�tırması yapmı�tır. Dü�ey boruda aldıkları sonuçları Wallis(1961) tarafından verilen;   

( ) ( )1/2 1/2' '
1 2g lw C w C+ ++ = (3.8) 

korelasyonu ile kar�ıla�tırmı�lardır ve uyum içinde oldu�unu görmü�lerdir. Boyutsuz hızlar 

ise; 

1/2' ' 1/2 ( )g g g l gw w gd
−+ � �= ρ ρ − ρ� � (3.9) 

1/2' ' 1/2 ( )l l l l gw w gd
−+ � �= ρ ρ − ρ� � (3.10) 
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�eklinde tanımlanmı�tır. Lee ve Bankoff (1983) su ve su buharının ters akı�ında ta�ma 

noktası ara�tırmaları yatayla 2.90 ve 33.50’lik e�imler arasında dikdörtgen bir kanalda (1.27 m 

uzunlu�unda, 0.38 m derinli�inde, 38 mm ve 76 mm yüksekli�inde) yapmı�lardır. Wallis 

korelasyonunu baz alarak boyutsuz �ekliyle ta�ma datalarında e�im açısının etkisini; 

1/2' ' 1/2
, 2 sin ( )m i i i l gw w gh

−+ � �= ρ β ρ − ρ� �     (i= g,l) (3.11) 

 olarak göstermi�lerdir. Denklemde 2h ifadesi dikdörtgen kanalın hidrolik çapını ifade 

etmektedir. 

Zapke ve Kröger (2000a; 2000b) farklı kanal boyutlarında (50mm x10 mm’den 150 mm x 10 

mm’ye kadar) dü�eyden e�imli durumlara farklı gazlar ve akı�kanlarla adyabatik ta�ma 

ara�tırmaları yapmı�lardır. Gaz ve sıvı fazlarında Froude sayısıyla ba�lantılı ta�ma ile ilgili bir 

korelasyon çıkarmı�lardır. 

'2

( )
g g

g

l g

w
Fr

gh

ρ
=

ρ − ρ
(3.12) 

'2

( )
l l

l

l g

w
Fr

gh

ρ
=

ρ − ρ
(3.13) 

Zapke ve Kröger kanal yüksekli�i h’nin gaz Froude sayısında karakteristik uzunluk oldu�unu 

göstererek, bu denklemelerin kanal yüksekli�i h boru çapıyla de�i�tirilerek borular için 

kullanılabilmekte oldu�unu belirtmi�lerdir. 

Bunlardan ba�ka olarak, ters akı�lı yo�u�mada birkaç çalı�ma daha bulunmaktadır. Russell 

(1980) su buharının 5 m uzunlu�unda ve 19.8 mm çapında yatayla 570 e�imli bir boruda ters 

akı�lı yo�u�ma sırasında basınç kaybını ve akı� �artlarını incelemi�tir.  Schoenfeld ve Kröger 

(1998) eliptik ve yatayla 600 e�imli bir boruda(97 mmx 16 mm) su buharı için ters akı�

sırasında basınç kaybını ve ta�ma noktasını incelemi�lerdir. Chen (1998) ise su ve 

etilenglikolün 2 m uzunlu�unda iç çapı 50 mm ve 79 mm olan dairesel borularda ve eliptik 

(62.8 mm x 28 mm ve 52 mm x 15 mm) borularda farklı e�im açılarındaki ters akı�lı 

yo�u�mada ta�ma deneyleri yapmı�tır.  

E�imli kanallarda ters akı�lı yo�u�mada ta�ma içeren az miktardaki yayınlarda genellikle 

çaplar 10 mm’den büyüktür, böylece ısı de�i�tiricilerin akı� kanallarının kesitleride büyük 

olmaktadır. Jayanti ve arkada�ları (1996) e�imli boruda ta�manın boru çapına ba�lı oldu�u 
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teorik ara�tırmalar yapmı�lardır. Buna göre; küçük çaplı boruda meydana gelen ta�ma, olu�an 

dalgaların yukarı ta�ımasıyla ilgili olurken büyük çaplı borularda meydana gelen ta�ma ise 

sürüklenme �eklinde olu�maktadır. Watson ve Hewitt (1998) ile Vijayan ve arkada�ları (2001) 

boru çapının etkisini ara�tıran deneysel çalı�malar yapmı�lardır. �ç çapı 30 mm’den az olan 

borularda olu�an ta�ma dalgaların etkisiyle yukarı ta�ınması büyümekle beraber, iç çapı 65 

mm’den büyük olanlarda gaz akı�ının sıvı damlası ta�ıma yoluyla meydana gelmektedir ki 

buda düzensiz yo�u�ma filmi olu�turmaktadır. Bunlara ek olarak, ta�ma noktasındaki gaz hızı 

boru uzunlu�unun dü�mesiyle artmaktadır. Ta�manın boru çapına ba�lı olması sebebiyle 

büyük çaplı borular için olan korelasyonlar küçük çaplı borulara uygulanamaz.       

Dü�ey borularda ters akı�lı yo�u�mada ta�ma noktasının hesaplanması için VDI-Waermeatlas 

(1994) veya ESDU (1989) kitaplarında McQuillan ve Whalley’e ait korelasyonlar 

bulunmaktadır. McQuillan ve Whalley (1985) ta�ma noktasını hesaplamak için ellerinde 

bulunan datalarında yardımıyla 22 adet korelasyon hesaplamı�lardır.  Sonuç olarak, dü�ey 

borularda ta�ma noktasını hesaplamak için modifiye edilmi� Alekseev (1972)’ e ait �u 

korelasyonu tavsiye etmektedirler; 

1/4' 1/2 ( )g g g l gw Ku g− � �= ρ σ ρ − ρ� � (3.14) 

Burada gKu ta�ma noktasında gazların a�a�ıda belirtilen korelasyonla hesaplanan Kutateladze 

sayısıdır; 

2

0.18

0.26 0.220.286 1 l
g

H o

Ku Bo Fr

−

−
� �µ

= +� �
µ� �� �

(3.15) 

Bond Sayısı Bo; 

2 ( )h l gd g
Bo

ρ − ρ
=

σ
     (3.16) 

Froude sayısı Fr ise; 

1/43.

3

( )l g

l

g
Fr v

� �ρ − ρ
= � �

σ� �� �
(3.17) 

2H Oµ  suyun 200C (0,001 kg/(ms)) de dinamik viskozitesidir.  
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Souidi ve Bontemps (2001) endüstride sık sık yöntemsel olarak dü�ey borularda ters akı�lı 

yo�u�mada ta�ma noktasının hesaplanmasında kullanılan korelasyon olan English ve 

arkada�ları (1963)’na ait olan; 

0.322 0.419 0.0.97
'

0.462 0.15 '0.0.75
0.286 h l

g

g l l

d
w

w

ρ σ
=

ρ η
(3.18) 

Korelasyonunu tavsiye etmektedirler. 

E�er hesaplamalar SI birimlerine göre yürütülmek isteniyorsa, denklemde ta�ma hızları olarak 

m/s kullanılmalıdır. Bu korelasyon, dü�ey boruda( 1.83 m uzunlu�unda, 19 mm çapında) 

farklı karbon derecelerine sahip suyun ters akı�lı yo�u�masındaki ta�ma �artlarında 

çıkarılmı�tır.   

3.3 Ters Akı�lı Yo�u�ma Sırasında Basınç Dü�ümünü �nceleyen Çalı�malar 

Yo�u�makta olan buharda olu�an toplam basınç kaybı 3 ana nedenle olu�maktadır, bunlar; 

sürtünme, yerçekimi ve ivmelenmedir. Sürtünmeden dolayı olu�an basınç kaybı, buharla 

buhara ters yönde akan yo�u�manın etkile�iminden meydana gelmektedir. Duvarla olu�an 

sürtünme ise ihmal edilebilir durumdadır. Yerçekimi etkisiyle olan basınç kaybı ise; 

sing

yerçekimi

p
g

z

∆� � = ρ β� �∆� �
(3.19) 

Burada β  akı� kanalının yatayla e�im açısıdır.  

�vmelenmeden dolayı olu�an basınç de�i�imi Thumm(2000) a göre; 

2. . .

, . .

,12 2

2 g l yo� yo�

hız

g

M M M
p

A

− −
∆ =

ερ
(3.20) 

ε  burada volumetrik buhar hacmidir. Bunu dü�ey borularda; 

2
2

1gA

A d

δ� �ε = = −� �� �
(3.21) 

E�imli borularda yo�u�ma film kalınlı�ı aksiyal simetrik de�ildir, sadece dü�ey borular için 

geçerlidir. 
.

.yo�M buharın 1 ve 2 kesitleri arasında yo�u�tu�u kısmi kütle akı�ıdır, (3.20) 
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denklemi a�a�ıdaki varsayımlar altında geçerlidir;    

• Kesit 1 ve 2 arasındaki volumetrik buhar kütlesinin de�i�imi küçüktür.  1 2ε ≈ ε

• 1 ve 2 kesitleri arasındaki buhar yo�unlu�u yakla�ık sabit olarak kabul edilir. 

ESDU (1989)  serilerinde anlatıldı�ı gibi, basınç de�i�iminde ivmelenmenin payı toplam 

basınç kaybına göre ihmal edilebilir düzeydedir.  

Kaynaklarda ters akı�lı yo�u�mada basınç kaybıyla ilgili ara�tırma sayısı çok azdır. E�imli 

borularda ters akı�lı durumda basınç kaybıyla ilgili veri bulunmamaktadır.  Russell (1980) ile 

Schoenfeld ve Kröger (1998) e�imli kanallarda ters akı�lı durumda basınç kaybı üzerinde 

çalı�mı�lardır.  

Kaynaklarda bulunabilecek gaz ve sıvı fazlarının ters akı�ları durumunda basınç kaybı verileri 

genellikle adyabatik �artlar altında yapılmı�tır. Örnek olarak Stephan (1990) dü�ey bir 

dikdörtgen kanalda (68 mm x 20 mm) doymu� so�utucu akı�kan R12 ile ters akı�ta doymu�

buharını adyabatik �artlar altında incelemi�tir. Thumm (2000) ise dü�ey bir boruda (Ø28.2 

mm) su ve su buharının adyabatik �artlar altında sürtünme kuvvetinden do�an basınç kaybını 

incelemi�tir.  

�ki fazlı ve aynı yönlü akı� için tavsiye edilen Lockhart-Martinelli- korelasyonu, buhar ve 

yo�u�ma sıvısının ters yönlü aktı�ı ters akı�lı yo�u�mada basınç dü�ümü hesaplamak için 

Chen ve arkada�ları(1987)’na göre uygun olmadı�ı belirtilmi�tir.  Bu sebeple ters akı�lı 

yo�u�mada basınç dü�ümü için yeni bir korelasyon önermi�lerdir.  

Brauer (1971) tarafından bu akı� tipi için sürtünme katsayısı hesaplama metodu önerilmi�tir. 

Buna göre;  

2 / 2
sürtünme

g g

p d

w L

∆
ζ =

ρ
(3.22) 

Brauer tarafından önerilen sürtünme katsayısı için olan korelasyon a�a�ıdaki gibidir;   

2 0.25

358 0.205
ζ = +

Ω Ω
(3.23) 

Çift faz parametreleri; 
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0.4 0.67 0.5Re 2

Re
g gl

n

l g l

c
d

� � µ� �ρ δ� �Ω = � � � � � �ρ µ � �� � � �� �
(3.24) 

c ve n sabitleri ise; 

Rel <40 için c=1.31   n=0.25   

Rel ≥ 40 için c=4.76   n=0.60   

VDI-Warmeatlas (1994)’te belirtildi�ine göre, film kalınlı�ı δ a�a�ıdaki denklemden 

hesaplanmaktadır; 

1/32
1/33

Re 516   Rel
l l

v
için

g

� �
≤  δ = � �

� �
(3.25) 

1/32
0.5833

Re 516   Rel
l l

v
için

g

� �
>  δ = 0.303� �

� �
(3.26) 

Film kalınlı�ı dδ� durumları için Reynold sayıları gaz ve sıvı için; 

Re g g

g

g

w dρ
=

µ
(3.27) 

.

Re
l

l

l

M

dπ
=

µ
(3.27)  

�u ana kadar mevcut olan boru içinde ters akı�ta ısı transferi, ta�ma ve basınç dü�ümü 

ara�tırmalarında bulunan akı� kanallarının hidrolik çapları kompakt ısı de�i�tiricilere göre 

daha büyüktür.  Literatürde, genellikle dü�ey borularda ters akı� ara�tırılmı�tır. Mevcut olan 

çalı�malarda ta�ma ve basınç dü�ümü ölçümleri adyabatik �artlar altında gerçekle�tirilmi�tir, 

fakat çapı 10 mm’nin altında olan e�imli borularda ters akı� sırasında yapılan çok az sayıda 

ara�tırma mevcuttur. Fiedler(2003), çalı�masında 7 mm iç çapa sahip e�imli boruda ters akı�lı 

yo�u�ma sırasında ısı transferini deneysel olarak ara�tırmı�tır. Sistemde kullanılan borunun 

açılarını de�i�tirmi�, optimum ısı transferi katsayısı hangi açıda olabilece�ini ara�tırmı�tır.  

Bu çalı�mada 0.735-0.810 MPa basınçlarda 8 mm dı� çapında mikro kanatlı bir boruda R134a 

akı�kanının ters akı�lı yo�u�ması sırasında olu�an ısı transferi test borusunun yataya göre 30º, 

38º, 45º, 60º ve 90º e�im açısıyla ara�tırılmı�tır. Sistemde kullanılan borunun açıları 
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de�i�tirilmi� olup, optimum ısı transferi katsayısının alınabildi�i açının saptanması üzerine 

deneyler yürütülmü�tür.                                                      .
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4. DENEY DÜZENE��

Deney düzene�inde, buhar ve sıvı yo�unluk oranları dolayısıyla, proses endüstrisinde 

ço�unlukla kullanılan R134a akı�kanı deney akı�kanı olarak kullanılmı�tır. R134a’nın 

nispeten dü�ük yüzey gerilmesine sahip olmasından dolayı sürekli bir yo�u�ma filmi 

olu�masına sebep olmu�tur. Çizelge 4.1 de R134a akı�kanının önemli termofiziksel özellikleri 

gösterilmi�tir.  

Çizelge 4.1 R134a’nın Özellikleri 

   

�ekil 4.1 de ters akı�lı yo�u�mada ısı transferinin incelenmesi deneyleri için kullanılan deney 

düzene�inin �ematik bir gösterimi bulunmaktadır.  

R134a akı�kanı W1 evaporatörüne P1 pompası vasıtasıyla iletilmektedir. Akı�kanın kütle 

akı�ı evaporatöre girmeden önce koriyolis debi ölçer ile ölçülmektedir. Plakalı ısı de�i�tirici 

olan evaporatörde doymu� veya kızgın buhar üretilebilmektedir. Evaporatöre giren tüm sıvı 

buharla�tırılmı� olarak çıkmakta, bu yüzdende giren kütle miktarıyla çıkan kütle miktarı aynı 

olmaktadır. Bu çalı�mada test borusu giri�inde ortalama olarak 30C kızgın buhar 

kullanılmı�tır. Evaporatörden çıkan kızgın buhar deney borusuna �ekilde görüldü�ü gibi alt 

taraftan girmektedir. Deney borusuna alttan giren buhar yukarı do�ru hareket ederken boru 

içerisinde yo�u�ma meydana gelmektedir. Boruda yo�u�amayan buhar ise, üst taraftan çıkıp, 

W2 kondenserine girmektedir. Deney borusunun çıkı�ında gözetleme camı bulunmaktadır. 

Bunun sebebi ise yukarı do�ru bir sıvı akı�ı olup olmadı�ını izlemektir. W2 kondenserine 

giren buhar burada yo�u�turulup,  B1 ana tankına gitmektedir. Deney borusunda yo�u�an sıvı 

ise, borunun alt tarafına do�ru akıp, B2 volumetrik tankı üzerinden B1 ana tankına 

gönderilmektedir. Deney borusunda yo�u�an sıvının B2 volumetrik tankında toplanmasının 

sebebi, B2 tankının altında bulunan valfin kapatılması vasıtasıyla belirli bir hacmin dolması 

Moleküler Kütle 102.03

Atmosferik basınç altında kaynama noktası (K) 246.95

Atmosferik basınç altında donma noktası (K) 172.15

Sıcaklık  (K) 374.25

Basınç   (kPa) 4067 

Kritik Nokta Yo�unluk (kg/m3) 1207.6
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için geçen sürenin hesaplanmasıdır. Böylelikle yo�u�an R134a gazının debisi 

belirlenmektedir. B1 ana tankından ise, R134a akı�kanı P1 pompası vasıtasıyla evaporatöre 

gönderilip, çevrim tekrar etmektedir. 

                             �ekil 4.1 Deney tesisatının �ematik gösterimi, Fiedler, (2003) 

4.1 Test Borusu 

Deney borusu e� eksenli iki borudan olu�maktadır. �ç yüzeyi mikro kanatlı olan iç boru 500 

mm uzunlu�unda, 8 mm dı� çapa sahip bakır bir borudur. Deney borusunun altından giren 

R134a kızgın buharı, yukarı do�ru akarken iç boru içinde yo�u�maktadır. So�utma suyu, 

buharın akı�ının ters yönünde deney düzene�inin üst tarafından girmekte olup, deney 

borusunun dı�ıyla onun etrafında bulunan dı� boru arasından a�a�ıya do�ru akmaktadır. 

So�utma suyunun sıcaklı�ı ve debisi ayarlanmaktadır. Debi rotametre ile, so�utma suyunun 

test borusuna giri� ve çıkı�ı sıcaklı�ı ise 2 adet Pt100 ile ölçülmektedir.  

Deney borusunun e�im açısı de�i�tirilebilir, bunun için deney borusunun alt tarafı W1 
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evaporatörüne üst tarafı da W2 kondenserine fileksibıl ve basınca dayanıklı borularla 

ba�lanmı�tır.  

Deney borusunun giri� ve çıkı�ı arasında ki basınç farkını ölçmek için fark basınç ölçer test 

borusuna yerle�tirilmi�tir. R134a buharının bu fark sensörü içinde yo�u�masını önlemek için 

fark basınç ölçerin etrafı ısıtıcı kablolar ile sarılmı�tır. 

Deney borusunun çıkı�ında yukarı sıvı hareketini (ta�mayı) gözlemlemek için gözetleme camı 

bulunmaktadır.  

Çizelge 4.2 Mikro kanatlı boru detayları 

Dı� Çap k (mm) l(mm) t(mm) b(mm) p(mm) �(0) �(0) 

(mm)               

8 0.26 0.22 0.1 0.2 0.36 15 35 

   

       

�ekil 4.2 Test borusunun foto�rafları  
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�ekil 4.3 Test borusunun �ematik gösterimleri  

4.2 Deney Hazırlı�ı 

Deneysel çalı�malara ba�lamadan önce, her bir bile�en izoproponal ile yıkanmı�tır, böylece 

olası ya� ve di�er partiküller temizlenmi�tir. Deney tesisatı içerisinde vakum uygulanmı�tır, 

daha sonra sistem vakum altındayken so�utucu akı�kan R134a sisteme doldurulmu�tur. 

Doldurma i�lemi daha önceden belirlenmi� olan seviyeye kadar devam etmi�tir. Bu seviye, 

her bir deney durumunda P1 pompasına akı�kan giri�ini temin edecek düzeydedir. Akı�kan 

seviyesi B1 ana tankı üzerinde bulunan gözetleme camı sayesinde belirlenmektedir. Son 

olarak sızdırmazlık testi uygulanmı� olup, olası basınç kayıpları tespit edilmi� ve bunlar 

giderilmi�tir. Deney düzene�inde bulunan her bir bile�en ısı izolasyonu malzemesi ile 

kaplanmı�tır, böylece olası ısı kayıpları önlenmi�tir. Kullanılan izolasyon Armaflex®‘tir. 



24

4.3 Deney Düzene�i Cihazları ve Ölçme Cihazları 

Çizelge 4.3  ve Çizelge 4.4 de deney düzene�i bile�enleri ve ölçme cihazları gösterilmektedir. 

Çizelge 4.3 Deney Tesisatında Kullanılan Cihazlar 

B�LE�EN FONKS�YON KARAKTER�ST�K\T�P MODEL\ÜRET�C�

 Pompa 

Akı�kanı hareket 

ettirmek 

1 l\dak debisinde 30kPa  

basınç kaybı  GM-F\GATHER 

Termostat Kondenser devresi 15 l\dak , besleme basıncı NBS-HAT\Lauda 

  sıcaklı�ını kontrol  50 kPa, Güç 3 kW   

  etmek     

Termostat Evaporatör devresi 24 l\dak , besleme basıncı K 20 KS\Lauda 

  sıcaklı�ını kontrol  90 kPa, Güç 1.7 kW   

  etmek     

Termostat B1 ana tankı 8 l\dak , besleme basıncı  NB\Haake 

  

sıcaklı�ını kontrol 

etmek 45 kPa, Güç 1.7 kW   

Evaporatör Akı�kanı Plakalı Isı de�i�tiricili 18\Gea 

  buharla�tırmak Güç: 3 kW   

Kondenser Buharı Plakalı Isı de�i�tiricili 18\Gea 

  yo�u�turmak Güç: 3 kW   

Isıtıcı Kablo Basınç sensörü 2 mm çapında, 250 cm  2NcNcL20\Thermocoax

  Ba�lantılarını  uzunlu�unda, max 50 V   

  ısıtmak     

Filtre Filtrelemek Moleküler süzgeç K 18 Filter\ KMP 
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Çizelge 4.4 Deney Tesisatında Kullanılan Ölçme Cihazları 

PARAMETRE ÖLÇME C�HAZI ARALIK T�P\ ÜRET�C� HASSAS�YET 

Akı� Miktarı 

R134a akı�kanı 

için 

0.002-0.1 

kg\dak RHM015GNT\Schwing max. 0.15% 

  

Koriyolis akı�

ölçer       

Akı� Miktarı 

So�utma suyu 

için di�li akı� 0-12 l\dak DF-HN\Kobold 2.5% 

  ölçer       

Basınç Farkı Basınç farkı için 0-5 kPa PD1\0.1\Druck Sınıf 1 

  endüktif sensör       

Deney 

Düzene�i 0.25 mm çapında 0-1100oC Type K\ Electronic 10-65oC 

Sıcaklı�ı termoelement    Sensor 

arasında kalibre 

edilmi�

        10K için, 0.1 K 

Basınç Ölçümü rezistanslı mutlak 0-110 kPa GDH 12A\Greisinger 0.4% 

  basınç sensörlü    Electronic   

Deneyler yapılırken sabit basınçta R134a akı�kanı debisi ve so�utma suyu debisi ve sıcaklı�ı 

de�i�tirilmi�tir. Her bir so�utma suyu sıcaklı�ı için farklı yo�u�ma akı� debileri olu�maktadır. 

0.735 MPa’da yapılan deneylerde, so�utma suyu sıcaklı�ı 220C-270C arasında, 0.81 MPa’da 

yapılan deneylerde ise so�utma suyu sıcaklı�ı 250C-300C arasında tutulmu�tur. R134a’nın 

yo�u�ma debisi so�utma suyu sıcaklı�ının dü�mesi ile artmaktadır. Yo�u�ma akı� debisi, 

yo�u�an sıvının B2 volumetrik tankında toplanmasıyla belirlenmektedir. Tank hacmi 

bilinmekte olup, kronometre vasıtasıyla hacmin doldu�u süre ölçülmektedir. Her bir yo�u�ma 

akı� debisi için, farklı ısı transferi miktarları olu�maktadır. So�utucu akı�kan doyma sıcaklı�ı 

Ts ve borunun iç yüzey duvar sıcaklı�ı Tw bilinerek ısı ta�ınım katsayısı belirlenmi�tir. Duvar 

sıcaklı�ı Tw termokupllar tarafından ölçülen yerel sıcaklıkların aritmetik ortalamasıdır.  
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4.4 Ölçme Parametrelerinin Kontrolü 

Sistem basıncı B1 ana tankındaki so�utucu akı�kanın sıcaklı�ını de�i�tirerek kontrol 

edilmi�tir. Aslında hangi deney yürütülecek ise, o deneydeki farklı so�utma suyu sıcaklıkları 

dolayısıyla sistem basıncı de�i�mektedir. So�utma suyu sıcaklı�ının dü�ürülmesi ile yo�u�ma 

oranında artı� görülmekte ve dolayısıyla sistem basıncında da dü�ü� ya�anmaktadır. Basıncı 

arttırmak için tekrardan ana tanktaki sıcaklı�ı arttırmak gerekmektedir. Bunun tersi bir durum 

ise so�utma suyu sıcaklı�ının artmasında görülmektedir. Deneyler 0.735 MPa ve 0.81 

MPa’lık basınçta yürütülmü�tür.  

R134a akı�kanının debisi P1 pompası ile ayarlanmı�tır. Deneyler e�im açısına göre 25 gr/dak 

ile 47 gr/dak arası R134a debilerinde yapılmı�tır.  

So�utma suyu debisi so�utma suyu tankı üzerinde bulunan bir valf vasıtasıyla kontrol 

edilmektedir. So�utma suyu debisinin artı�ı yo�u�ma oranının artmasına sebep olmaktadır, 

aynı �ekilde so�utma suyunun sıcaklı�ının dü�mesi de bu oranının artı�ını göstermektedir. 

Sistemde kullanılan so�utma suyu debileri 0.4 lt/dak ile 0.9 lt/dak arasındadır. 

Sistemdeki tüm termostatların so�utulması �ehir �ebekesine ba�lı hatlar vasıtasıyla sürekli 

olarak yapılmı�tır.    

Deney borusunun çıkı�ında buhar çıkı� sıcaklı�ı doyma sıcaklı�ı olarak alınmı� olup, giri�inde 

ise 3 K’lik bir kızgınlık derecesiyle gönderilmi�tir. Böylece tam olarak doymu� buhar giri�i 

sa�lanmı� olmaktadır. 

4.5 Deneysel Sonuçların Alınması ��lemi 

Isı transferi deneylerinin sonuçlarının alınmasında, sistemdeki her bir ölçü cihazının ba�lı 

oldu�u Labview isimli bilgisayar programı, Intel Celeron 466 MHz bir bilgisayar, bir adet 

dijital voltmetre entegreli ‘Data Acquisition/Control Unit HP 3497A’ marka data toplayıcısı, 

ve 3 kartu�lu HP44421A (20 kanallı korumalı toplayıcı) board kullanılmı�tır. Bu program 

vasıtasıyla sistemdeki her bir de�i�keni ( Sıcaklık, Basınç, Debi vs.) izleme ve ona göre de 

müdahale etme olasılı�ı bulunmaktadır. Sistem stabil duruma geçtikten sonra yine bu program 

vasıtasıyla kayıt i�lemi yapılabilmekte, ve ölçü cihazlarından gelen sinyaller sayısal olarak 

elde edilebilmektir. B2 tankının dolması sırasında kronometre vasıtasıyla yapılan zaman 

ölçümü süresince bu kayıtlar tutulmakta olup, daha sonra Excel tablolarında bunlar 

i�lenebilmektedir.    



27

4.6 Deneylerin Yürütülmesi ve De�erlendirme 

Deneylerde akı�kan olarak R134a so�utucu akı�kanı kullanılmı�tır. Deneylere ba�lamadan 

önce, evaporatör termostatı destile edilmi� suyla doldurulmu�tur. Aynı zamanda, ölçme 

bölümünün so�utucu devreleri de destile edilmi� suyla doldurulmu�tur. Kondenser ve di�er 

termostat elemanlarının so�utulması �ehir �ebekesinden yapılmı�tır. Daha sonra termostat 

çevrimleri ve kondenser faaliyete geçirilmi�tir, ardından da evaporatör ısıtma elemanı devreye 

alınmı�tır.  

Deneyler yatayla 300, 380, 450, 600 ve 900’lik açılarda yürütülmü�tür. Buhar hızı ile yo�u�ma 

kütlesel debisi arasında ta�ma ile sınırlı bir ba�ılılık vardır ve aynı zamanda bu ba�lılık 

yo�u�ma film kalınlı�ı ile ta�ma noktasına ula�ma arasında da bulunmaktadır. 

Buhar kütle akı�ı, sa�lanan ısı giri�iyle hesaplanır; 

.
.

h
ısıtma

v

Q
M =

∆ 
(4.1) 

Buhar hızı ise; 

.

' ısıtma
g

v g

Q
w

h A
=

∆ ρ
(4.2) 

Yo�u�an sıvı tarafından ortaya çıkan ısı miktarı 
.

Q , debisi bilinen so�utucu sıvıda meydana 

gelen sıcaklık farklarıyla ve yo�u�an sıvının entalpi farklarıyla hesaplanabilir; 

. .

,su p suQ M c T= ∆ (4.3) 

. .

yo� vQ M h= ∆ (4.4) 

Bu iki ısı miktarı arasındaki fark deneylerde 10% un altında olmu�tur. Fark 20% ve daha fazla 

oldu�unda deneyler tekrarlanmı�tır.  

Isı miktarı 
.

Q ’dan yo�u�an sıvının hızı ise; 

.

'
l

v l

Q
w

h A
=

∆ ρ
(4.5)   
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�eklinde hesaplanır. 

Ölçülen de�erlerden ortalama ısı transfer katsayısı hesaplanır: 

.

( )m

s w

Q

dL T Tπ
α =

−
(4.6) 

Burada sT  buharın yo�u�ma sıcaklı�ı, wT  ise boru etrafındaki termokupllardan elde edilen 

de�erlerin aritmetik ortalamasıdır. Termokupllar ile ölçülen test borusu dı� yüzey sıcaklı�ı, 

boru malzemesi bakır ve 0.33 mm et kalınlı�ında oldu�u için test borusu iç yüzey sıcaklı�ına 

yakla�ık e�it kabul edilmi�tir.  

4.7 Deney Tesisatının Foto�rafları 

�ekil 4.4  Deney tesisatının genel bir görünü�ü 
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�ekil 4.5 Deney tesisatının ana güç paneli 

�ekil 4.6 Deney borusu 
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�ekil 4.7 W1 evaporatörü 

�ekil 4.8 W2 kondenseri 
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�ekil 4.9 B1 ana tankı 

�ekil 4.10 B2 yo�u�an R134a’nın ölçme düzene�i 
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�ekil 4.11 R134a pompası (P1) 

�ekil 4.12 B1 ana tankı ve kondenser termostat tankları 
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�ekil 4.13 B1 termostatı kontrolü 

�ekil 4.14 Kondenser termostatı kontrolü 
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�ekil 4.15 So�utma suyu ve evaporatör termostatları 

�ekil 4.16 So�utma suyu kontrolü 
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�ekil 4.17 Evaporatör pompası 

�ekil 4.18 Diferansiyel basınç farkı elektrikli ısıtıcısı kontrolü 
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5. DENEY SONUÇLARININ TARTI�ILMASI 

Bu çalı�madaki deneyler, 0.735–0.810 MPa basınçlarında, 25–47 gr/dak arası buhar 

debilerinde, 0.4–0.9 lt/dak so�utma suyu debilerinde ve yatayla 300, 380, 450, 600 ve 900’lik 

e�im açılarında yürütülmü�tür.  

Ters akı�lı yo�u�ma sırasında R134a akı�kanının doyma sıcaklı�ı Ts ile test borusu yüzey 

sıcaklıkları ortalaması Tw arasındaki farkın artmasıyla test borusuna giren buharın yo�u�ma 

oranı do�rusal olarak artmaktadır.  
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�ekil 5.1 0.735 MPa basınçta yo�u�ma sıcaklı�ı duvar sıcaklı�ı farkı ile yo�u�ma oranı 
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Duvar çeperinde olu�an film kalınlı�ının buharla boru iç yüzeyi arasında bir direnç 

olu�turması ve film kalınlı�ının artmasıyla ısı iletimi azalır. �ekil 5.1 ve �ekil 5.2 de bu 

durumun sırasıyla 0.735 MPa ve 0.810 MPa basınçlarda e�im açılarına ba�lı olarak de�i�imi 

grafik halinde sunulmu�tur. Her iki basınçta da e�im açısı dü�tükçe aynı yo�u�ma miktarı 

oranında Ts-Tw sıcaklık farkının azaldı�ı görülmektedir. Ayrıca test borusu e�im açısı 

azaldıkça genel olarak Ts-Tw sıcaklık farkının 900 e�ime göre daha dü�ük oldu�u �ekil 

5.1’den ve 5.2’den görülmektedir. Örnek olarak 0.810 MPa basınçta 50% lik bir yo�u�ma 

oranında 900’de sıcaklık farkı olarak yakla�ık 1.90 K görülürken, 600’de bu fark 1.6 K’ne, 

450’de 1.30 K’ne, 380’de 1.20 K’ne, 300’de ise 1.00 K’ne kadar dü�mektedir. Boru içerisinde 

olu�an film tabakası, boru dü�ey vaziyette iken simetrik bir �ekilde borunun tüm yüzeyine 

da�ılır. Borunun e�im açısı dü�eyden yataya do�ru dü�tükçe bu film tabakası simetrikli�i 

bozulur. Borunun e�ildi�i tarafta olu�an film tabakası kalınla�ırken, borunun üst yüzeyinde 

film tabakası incelmekte ve film direnci azalmaktadır. Film direncinin az oldu�u boru üst 

yüzeylerinde sıcaklık farkı azalmakta ve yo�u�ma artmaktadır.  
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�ekil 5.3 ve 5.4 ’te ortalama ısı ta�ınım katsayısının yo�u�an R134a debisi ile de�i�imleri 

gösterilmektedir. �ekil 5.3 te görüldü�ü gibi, 0.735 MPa basınçta yo�u�an R134a akı�kan 

debisinin ortalama ısı ta�ınım katsayısına çok fazla etkisi görülmemi�tir. 0.810 MPa basınçta 

ise deney sonuçları arasında sapmalar görülmekte ve yo�u�an R134a akı�kan debisinin 

artmasıyla ortalama ısı ta�ınım katsayısı azalma e�ilimindedir.     
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�ekil 5.5 te görüldü�ü gibi, deneysel sonuçlar ısı ta�ınım katsayısının Reynolds sayısı ile 

de�i�medi�ini göstermektedir. Wang-Ma korelasyonu deneysel dataların çok altında kalmakla 

birlikte, ortalama ısı ta�ınım katsayısının Reynolds sayısı ile azaldı�ını göstermektedir.  900

e�im açısı için Nusselt’e ve Wang-Ma’ya göre hesaplanan ortalama ısı ta�ınım katsayıları 

aynı e�ilimi göstererek Reynolds sayısı ile azalmakta ve birbiriyle uyu�maktadır. �ekil 5.6’da 

0.810 MPa için sunulan datalar, �ekil 5.5’te 0.735 MPa için sunulan datalarla aynı 

e�ilimdedir.  
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�ekil 5.7 0.735 MPa basınçta deneysel ısı ta�ınım katsayısının teorik Wang-Ma 
korelasyonuna göre ısı ta�ınım katsayısıyla kar�ıla�tırılması 
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�ekil 5.9 0.735 MPa basınçta deneysel ısı ta�ınım katsayısının teorik Stefan Fiedler 
korelasyonuna göre ısı ta�ınım katsayısıyla kar�ıla�tırılması 
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�ekil 5.10 0.810 MPa basınçta deneysel ısı ta�ınım katsayısının teorik Stefan Fiedler 
korelasyonuna göre ısı ta�ınım katsayısıyla kar�ıla�tırılması 

�ekil 5.7, 5.8, 5.9 ve 5.10’da sunulan sonuçlara göre, Wang-Ma’ya göre hesap edilen 

ortalama ısı ta�ınım katsayısı ±40% bandı içinde bulunmaktadır. Fiedler’e göre hesap edilen 

ortalama ısı ta�ınım katsayılarının büyük bir ço�unlu�u  ±40%lık dilimin dı�ında kalmaktadır. 

Wang-Ma ve Fiedlerin geli�tirdikleri modeller düz boru için önerilen modellerdir. Bu sebeple 

bu modellerin bu çalı�madaki mikro kanatlı boru için elde edilen datalarla uyu�madı�ı 

görülmü�tür. 
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6. SONUÇ VE DE�ERLEND�RME 

Mikrokanatlı yüzey, ısı transfer yüzeyini arttırmakla birlikte sıvı filmini homojen bir �ekilde 

da�ıtmakta ve film direncini azaltarak ısı transferini arttırıcı yönde etki etmektedir. Test 

borusu e�im açısının bu çalı�mada ısı ta�ınım katsayısı üzerinde önemli etkisi görülmü�tür. 

90º de e�im açısında yapılan deneyler ile 60º , 45º , 38º , 30º açılarında yapılan deneyler 

kar�ıla�tırılmı� ve en yüksek ısı ta�ınım katsayısının 30º e�im açısında oldu�u tespit edilmi�

ve ısı ta�ınım katsayısının yakla�ık olarak 150% artı� gösterdi�i görülmü�tür. Basıncın bu 

parametreler içinde ısı ta�ınım katsayısına etkisi tespit edilmemi�tir. Buhar debisinin 

artmasıyla yo�u�ma debisi artı� göstermi�tir. Ayrıca buhar debisinin artması ta�manın 

meydana gelmesine neden olmu�tur.         .
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7. HATA ANAL�Z�

Deneysel çalı�manın do�rulu�unu, deneyler sırasında farklı nedenlerden ortaya çıkabilecek 

hatalardır etkileyecektir. Deneysel çalı�mada yapılan bu hatalar iki �ekilde ortaya çıkabilir. 

Bunlardan birincisi, deneyi yapan ara�tırmacıdan kaynaklanan hatalar, di�eri ise ölçme 

cihazlarından ve deney setinin yapısından kaynaklanan hatalardır. Deneylerin tecrübeli ve 

dikkatli bir ara�tırmacı tarafından yapılması ile birinci tür hataların giderilmesi mümkün 

olabilmektedir. Fakat ikinci tür hataların belirlenmesi ve giderilmesi her zaman mümkün 

olmayabilir. Bunun nedeni, hataların do�rudan deneyde kullanılan araç ve gereçlerin 

yapısından kaynaklanmasıdır. Bu hatalı genliklerin genelinde belli olmaması nedeniyle 

literatürde hata diye adlandırılmaktadır. Yukarıda genel olarak ikinci tür hatalar diye ifade 

edilen, deneysel çalı�ma sonuçlarının belirsizli�ini etkileyen hata tiplerini üç ana grupta 

toplamak mümkündür.  Birinci olarak; deneyde kullanılan araç ve gereçlerin imalatından 

kaynaklanan hatalar, ikinci olarak; sebebi genellikle kesin olarak bilinmeyen, aynı 

büyüklü�ün tekrar okunması sırasında ortaya çıkan sabit hatalar, üçüncü olarak; deney ve 

gereçlerin rasgele elektronik salınımlardan kaynaklanan rasgele hatalardır. Ço�u zaman sabit 

hatalar ile rasgele hataları birbirinden ayırt etmek zordur. Sabit hatalar, deney sırasında 

okunan her de�er için aynıdır, uygun bir kalibrasyon ve düzeltme ile ortadan kaldırabilir. Ölçü 

aletlerinin imalatının da do�ru yapıldı�ı kabul edilirse, hata analizi; sabit ve rast gele hataların 

belirleyerek bunların deneysel sonuçlar üzerindeki etkilerini ortaya konulmasıdır.  

Ayrıca ölçülecek büyüklük ve ölçü araçlarını seçiminden önce hata analizini yapılması ve 

buna uygun büyüklük ve ölçüm aracının seçilmesi, sonuçların içinde yer alabilecek 

belirsizli�in minimuma indirilmesine yardımcı olacaktır. Di�er taraftan, ölçülen büyüklerden 

hangisinin toplam hata üzerinde en etkin rol oynadı�ının tespit edilmesi, bu ölçümlerin daha 

hassas yapılması için önlem almayı gerektirece�inden, sonuçların belirsizli�inin azaltılmasına 

ayrıca katkıda bulunacaktır. Deneylerden elde edilen veriler kullanılarak hesaplanan 

parametrelere ait hata oranlarının belirlenebilmesi için birkaç yöntem önerilmi�tir. Deneysel 

bulguların hata analizi için geli�tirilen ve ilk olarak Kline ve McClintock tarafından ortaya 

atılan belirsizlik analizi( uncertainty analysis ) yöntemi en çok tercih edilen yöntem olarak 

gözükmektedir. Bu deneysel çalı�madaki hata analizinde, di�erlerine göre daha hassas bir 

yöntem olan belirsizlik analizi yöntemi kullanılmı�tır. 
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7.1 Belirsizlik Analiz Yöntemi 

Deney düzene�inde bir takım ölçümler yapılarak tespit edilmesi/ hesaplanması gereken 

büyüklük P ve bu büyüklü�e etki eden n adet ba�ımsız de�i�ken ise x1, x2…..xn olsun bu 

durumda ; 

1 2 3( , , ,...., )nP P x x x x= (6.1) 

Yazılabilir. Her ba�ımsız de�i�kene ait hata oranları w1, w2, w3,….. wn ve P büyüklü�ünün 

hata oranı wP ise, belirsizlik analizi yöntemine göre;  

2 22 2

1 2 3

1 2 3

......P n

n

P P P P
w w w w w

x x x x

� �	 
 	 
	 
 	 
∂ ∂ ∂ ∂
� �= ± + + + +� � � �� � � �∂ ∂ ∂ ∂� �
 � 
 � 
 � 
 �� �

 (6.2) 

�eklinde ifade edilmektedir. Ba�ıntı incelendi�inde deneyde en büyük hataya neden olan 

de�i�kenin kolaylıkla tespit edilebildi�i anla�ılmaktadır. Bu özellik belirsizlik analizi 

yönteminin en önemli üstünlü�ü olarak belirtilebilir. 

7.2 Buhar Hızının Hesaplandı�ı Deneyler için Belirsizliklerin Tespiti 

Buhar hızı hesaplanırken; 

.

M

100 60b

b

W
A

=
× ×ρ ×

(6.3)  

Denklemi kullanılmı�tır. Burada 
.

M , g/dak cinsinden kütlesel debi; bρ ise kg/m3 cinsinden 

buhar yo�unlu�udur. Buhar hızı hesaplanırken olu�an belirsizliklerin tespiti için kütlesel 

debinin ve buhar yo�unlu�unun hesaplanmasında olu�an belirsizliklerin tespit edilmesi 

gerekmektedir. Burada uzunluk ölçümünden olu�abilecek hatalar ihmal edilmi�tir. Kütlesel 

debinin ölçümünde koriyolis akı� ölçer kullanılmı� olup, üretici firma katalo�unda akı�

ölçerin hata oranı ±0,15% olarak belirtmi�lerdir. Buhar yo�unlu�unun belirlenmesinde ise 

ölçülen basıncın etkisi vardır. Ölçülen basınca göre Refprop programından bir de�er 

atanmaktadır. Basınç ölçümünde kullanılan basınç ölçerin hata oranı ise ±0,4% olarak 

belirtilmi�tir. Basınç ile buhar yo�unlu�u arasında ise �öyle bir denklem bulunmaktadır; 

3 27,5381 178,02 1395 3664, 4b P P Pρ = − + − +   (6.4) 

Buhar yo�unlu�unun hatasının belirlenmesi için; 
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1/22

2.
b

b
pw w

P
ρ

� �∂ρ	 
= ± � �� �∂
 �� �� �
(6.5) 

Kullanılır. Buna göre; 

( )
1/222 222,6143. 356,04. 1395 .

b pw P P wρ
� �= ± − + −� �� �

  (6.6) 

25_01_10_30_40_05 numaralı deneye göre; 

7,358 bar iken 0,029432 bar pP w= = ± olur. 

Denklemde de�erler yerine konuldu�u zaman; 

30,011661907 kg/m
b

wρ = ±  olur.  

Bahsi geçen deneyde; 

.
4

7
M

3

3

M 37,5501 g/min=6,25835 10  kg/s iken

w 0,05632515 g/min= 9,387525 10  kg/s

35,1120072 kg/m

d 7,34mm 7,34 10 m

W 0, 421469861 m/s

b

b

−

−

−

= ×

= ± ± ×

ρ =

= = ×

=

De�erleri ölçülmektedir. 

Buna göre buhar hızını etkileyen belirsizlikler; 

1/22 2

2 2
M.

. .
M

b b

b b
W

b

W W
w w wρ

� �	 
 	 
∂ ∂� �= ± +� � � �� �� �∂ρ
 �∂
 �� �

   (6.7) 

1/2.
22

M
2 4 2 2 4 4

M.

. .
b

bW

b b

ww
w

r rπ π
ρ

� �
� �= ± +
� �.ρ .ρ
� �� �

  (6.8) 

Olur. Denklemde de�erler yerine konuldu�u zaman buhar hızının belirsizli�i; 

46, 4748 10  m/s
bWw −= ± ×   

Çıkar. Oransal olarak ise bu hatanın maksimum de�eri 1% in altında kalmaktadır.  
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7.3 Film Reynolds Sayısının Hesaplandı�ı Deneyler için Belirsizliklerin Tespiti 

Film Reynolds sayısı hesaplanırken; 

.

Re
l l

l

V

dπ
×ρ

=
× ×µ

(6.9) 

Denklemi kullanılmı�tır. Burada 
.

V  m3/s cinsinden yo�u�ma hacimsel debisi, �l kg/m3 

cinsinden akı�kan yo�unlu�u ve 	l ise kg/ms cinsinden yo�u�an akı�kanın dinamik 

viskozitesidir. Film Reynolds sayısı hesaplanırken olu�an belirsizliklerin tespiti için dinamik 

viskozitenin ve akı�kan yo�unlu�unun hesaplanmasında olu�an belirsizliklerin tespit edilmesi 

gerekmektedir. Uzunluk ölçümünden olu�abilecek hatalar ve hacimsel debinin ölçümünde 

insan faktörü oldu�u için bu iki büyüklü�ün hataları ihmal edilmi�tir. Akı�kan yo�unlu�u ve 

dinamik viskozite ölçülen basınca göre belirlenmektedir. Ölçülen basınca göre her ikisi içinde 

Refprop programından birer de�er atanmaktadır. Dinamik viskozitenin basınçla arasında 

�öyle bir ba�ıntı vardır; 

0,00007950 ( ) 0,00034543l Ln Pµ = − + (6.10) 

Bu ba�ıntıya göre; 

1/22

2.
l

l
Pw w

P
µ

� �∂µ	 
= ± � �� �∂
 �� �� �
(6.11) 

Olup aynı deney sonucundaki de�erler denklemde yerine konuldu�unda; 

70,00018677 kg/ms için 3,18 10  kg/ms
ll w −

µµ = = ± ×   

Sonucu ortaya çıkar.   

Aynı �ekilde akı�kan yo�unlu�unun basınca ba�lı denklemi ise; 

20,5581557 26,3047091 1356,9926232l P Pρ = − +  (6.12) 

�eklindedir. Yo�unlu�un basınca ba�lı hata denklemi ise; 

1/22

2.
l

l
Pw w

P
ρ

� �∂ρ	 
= ± � �� �∂
 �� �� �
(6.13) 

De�erler yerine konulup türevi alındı�ında; 
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3 31193,6577 kg/m  için 0,532451 kg/m
ll wρρ = = ±

Sonucu ortaya çıkar.  

Bu deneyde; 

3

3

.
3

7,358 bar

1193,6577 kg/m

d 7,34mm 7,34 10 m

0,0000002845 m /s

0,00018677 kg/ms

Re 79,65

l

P

V

−

=

ρ =

= = ×

=

µ =

=

Olarak ölçülmü�tür.  

Bu sonuçlara göre Reynolds Sayısını etkileyen belirsizlikler; 

1/22 2

2 2
Re

Re Re
. .

l l

l l

w w wµ ρ

� �	 
 	 
∂ ∂
� �= ± +� � � �∂µ ∂ρ� �
 � 
 �� �

(6.14) 

1/22 2. .
2 2 2

Re 2 2 4 2 2 2

. . .

. . . .
l ll

l l

V w V w
w

d dπ π
µ ρ

� �
ρ� �= ± +� �µ µ

� �� �

(6.15) 

Olur. Denklemde de�erler yerine konuldu�u zaman Reynolds Sayısının belirsizli�i; 

Re 0,1336w = ±   

Çıkar. Oransal olarak ise bu hatanın maksimum de�eri 1% in altında kalmaktadır.  

7.4 Nusselt Sayısının Hesaplandı�ı Deneyler için Belirsizliklerin Tespiti 

Nusselt sayısı hesaplanırken; 

1/32
l

l

v

g
Nu

	 

α×� �


 �=
λ

(6.16) 

Denklemi kullanılmı�tır. Burada 
 W/m2K cinsinden ısı ta�ınım katsayısı, vl m
2/s cinsinden 

kinematik viskozite, g m/s2 cinsinden yerçekimi ivmesi ve �l ise W/mK cinsinden ısıl 
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iletkenliktir. Nusselt sayısı hesaplanırken olu�an belirsizliklerin tespiti için ısı ta�ınım 

katsayısının, kinematik viskozitenin ve ısıl iletkenli�in hesaplanmasında olu�an 

belirsizliklerin tespit edilmesi gerekmektedir. Yerçekimi ivmesi gibi sabit bir sayının hatası 

ihmal edilmi�tir. Isı ta�ınım katsayısı 
’nın hesaplanması için; 

( ). . . . . .
kond kond

s w

Q Q

d L T T d L Tπ π
α = =

− ∆
  (6.17) 

Denklemi ile gösterilmektedir. Burada Qkond Watt cinsinden yo�u�an sıvıdan alınan ısıyı, d 

metre olarak boru çapını, L metre olarak boru uzunlu�unu, Ts yo�u�ma sıcaklı�ını ve Tw ise 

boru çevresinde olu�an duvar sıcaklıklarının ortalamasını belirtmektedir. Qkond 

hesaplanmasında; 

  

. .
. .

arg arg

arg. . .
60000 60000

buh iri� buh iri�
kondensatçıkı� kondensatçıkı�kond buh iri� buharçıkı� kondensat

M M
Q h M h M h

	 

� �= − − −
� �

 �

    (6.18) 

Denklemi kullanılmı�tır. Bu denklemde buhar giri� kütlesel debisi g/dak olarak Mbuhargiris ile 

kondensat çıkı� debisi kg/s olarak Mkondensatçıkı� olarak, buhar giri� ve çıkı� entalpileri ile 

kondensat çıkı� entalpisi kj/kg olarak sırasıyla hbuhargiri�, hbuharçıkı� ve hkondensatçıkı� ile 

gösterilmi�tir. Buhar giri� debisi akı� ölçerle ölçüldü�ü için akı� ölçerin hata oranı üretici 

firma tarafından 0,15% olarak belirlenmi�tir. Kondensat çıkı�ı debisinin hata oranı ise insan 

faktörü oldu�u için ihmal edilmi�tir. Entalpilerin belirlenmesin ise ölçülen basıncın ve ölçülen 

sıcaklıkların etkisi vardır. Buhar giri� entalpisi belirlenirken basınç ve giri� sıcaklı�ı ile 

yo�u�ma sıcaklı�ı dikkate alınmı� olup Refprop programından de�er atanması ile 

gerçekle�tirilmi�tir ve �öyle bir denklemle belirlenebilmektedir; 

2
arg ( 0,1565 4,6085 388,61) ( )buh iri� g sh P P T T= − + + + − (6.19) 

Bu denkleme göre buhar giri� entalpisinde olu�an belirsizlik; 

arg

1/22 22

arg arg arg2 2 2. . .
buh iri� g S

buh iri� buh iri� buh iri�

h P T T

g s

h h h
w w w w

P T T

� �	 
∂ ∂ ∂	 
	 

� �= ± + +� � � �� � � �∂ ∂ ∂� �
 � 
 �
 �� �

 (6.20) 

�le gösterilebilir. Aynı deneydeki ölçülen de�erlere göre Tg sıcaklı�ı 31,630C iken; 

00,12652
gTw C= ±  olarak belirlenmi�tir.  
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Ts sıcaklı�ı ise basınca göre atanmakta olup; 

2( 0,2192 7,8967 17,819)sT P P= − + − (6.21) 

Denklemi ile belirlenebilmektedir. Ts sıcaklı�ı hesaplanırken hatasının belirlenebilmesi için; 

1/22

2.
s

s
T P

T
w w

P

� �∂	 
= ± � �� �∂
 �� �� �
(6.22) 

1/22 2( 0,4384 7,8967) .
sT Pw P w� �= ± − +� � (6.23) 

Bu denklemde de�erler yerine konuldu�u zaman Ts sıcaklı�ı 28,420C iken; 

00,13748
sTw C= ±  olarak belirlenmi�tir.  

Bu belirlemelere göre; 

arg

1/2
2 2 2 2( 0,313 4,6085) .

buh iri� g Sh P T Tw P w w w� �= ± − + + +� �  (6.24) 

Buhar giri� entalpisinin belirsizli�inin ortaya çıkarılabilmesi için, denklemde ölçülen ve 

hesaplanan de�erler yerlerine konuldu�u zaman; 

argarg 417, 40 kj/kg için, w 0,19878 kj/kg
buh iri�buh iri� hh = =  olarak bulunur. 

Buhar çıkı� entalpisi belirlenirken çıkı� sıcaklı�ı dikkate alınarak Refprop programından 

de�er atanması ile gerçekle�tirilmi�tir ve buhar çıkı� entalpisi ile buhar çıkı� sıcaklı�ı arasında 

�öyle bir denklem bulunmaktadır; 

2
ar ( 0,0025 0,6355 398)buh çıkı� çıkı� çıkı�h T T= − + + (6.25) 

Bu denkleme göre buhar çıkı� entalpisinde olu�an belirsizlik; 

ar

1/22

ar 2.
buh çıkı� çıkı�

buh çıkı�

h T

çıkı�

h
w w

T

� �	 
∂
� �= ± � �� �∂� �
 �� �

(6.26) 

�le gösterilebilir. Aynı deneydeki ölçülen de�erlere göre Tçıkı� sıcaklı�ı 28,3170C iken; 

00,1133
çıkı�Tw C= ±  olarak belirlenmi�tir. 

 Buna göre; 
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ar

1/22 2( 0,005 0,6355) .0,1133
buh çıkı�h çıkı�w T� �= ± − +� �  (6.27) 

Bu denklemde de�erler yerine konuldu�unda; 

arar 413,99 kj/kg için, w 0,05596 kj/kg
buh çıkı�buh çıkı� hh = =  olarak bulunur. 

Kondensat çıkı� entalpisi belirlenirken yo�u�ma sıcaklı�ı dikkate alınarak Refprop 

programından de�er atanması ile gerçekle�tirilmi�tir ve kondensat çıkı� entalpisi ile yo�u�ma 

sıcaklı�ı arasında �öyle bir denklem bulunmaktadır; 

2(0,0022 1,3121 200,36)kondensat s sh T T= + +           (6.28) 

Ts sıcaklı�ının belirsizli�i yukarıda hesaplanmı�tı. Buna göre kondensat entalpisi 

hesaplanırken olu�an belirsizlik; 

1/22

2.
kondensat s

kondensat
h T

s

h
w w

T

� �	 
∂
� �= ± � �∂� �
 �� �

(6.29) 

1/22 2(0,0044 1,3121) .0,0189
kondensath sw T� �= ± +� �  (6.30) 

De�erler yerine konuldu�u zaman; 

239, 44 kj/kg için, w 0,1976 kj/kg
kondensatkondensat hh = =  olarak bulunur. 

Bu de�erlere göre Qkond de�erinin belirsizli�i; 

arg arg ar

1/22 2 2 2

arg arg ar

. . . .
kond buh ir buh ir buh çık kond

kond kond kond kond
Q M h h h

buh ir buh ir buh çık kond

Q Q Q Q
w w w w w

M h h h

� �	 
 	 
 	 
 	 
∂ ∂ ∂ ∂� �= ± + + +� � � � � � � �� �� � � �∂ ∂ ∂ ∂� �
 �
 �
 � 
 �� �
(6.31) 

�le gösterilebilir. Bu denklemin türevi alınıp de�erler yerine konuldu�u zaman; 

61, 41 Watt için, w 0,1293 Watt
kondesatkondensat QQ = =  olarak bulunur. 

Isı ta�ınım katsayısı hesaplanırken olu�an 2. belirsizlik duvar sıcaklıklarının ortalamasından 

kaynaklanmaktadır. Duvar sıcaklıklarının ortalaması; 

11 12 13 14 15 16 17 18 32

9w

T T T T T T T T T
T

+ + + + + + + +
=  (6.32) 
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�le belirlenir. Burada belirsizliklerin hesaplanabilmesi için; 

11 12 13 14 15

16 17 18 32

2 22 2 2

11 12 13 14 15

2 2 2

16 17 18 32

. . . . .

              . . . .

W

W W W W W
T T T T T T

W W W W
T T T T

T T T T T
w w w w w w

T T T T T

T T T T
w w w w

T T T T

� 	 
 	 
	 
 	 
 	 
∂ ∂ ∂ ∂ ∂
�= ± + + + +� � � �� � � � � �∂ ∂ ∂ ∂ ∂�
 � 
 � 
 �
 � 
 ��

	 
 	 
 	 
 	 
∂ ∂ ∂ ∂
+ + + +� � � � � � �∂ ∂ ∂ ∂
 � 
 � 
 � 
 �

1/22 �
��
��

  (6.33) 

Denklemi kullanılır. Bu denklemi; 

11 12 13 14 15

16 17 18 32

2 2 2 2 2

1/22 2 2 2

1 1 1 1 1
. . . . .

9 9 9 9 9

1 1 1 1
              . . . .

9 9 9 9

WT T T T T T

T T T T

w w w w w w

w w w w

�	 
 	 
 	 
 	 
 	 
= ± + + + +�� � � � � � � � � �

 � 
 � 
 � 
 � 
 ���

�	 
 	 
 	 
 	 
+ + + + �� � � � � � � �

 � 
 � 
 � 
 � ��

    (6.34) 

�eklinde de yazabiliriz. Bu denkleme göre bahsi geçen deneyde termokupllar vasıtasıyla 

ölçülen her bir sıcaklık de�eri için olu�an belirsizlikler; 

11

12

13

14

15

16

0 0
11

0 0
12

0 0
13

0 0
14

0 0
15

0 0
16

0
17

26,565  için 0,1036

27,068  için 0,1083

26,910  için 0,1076

27,374  için 0,1095

27,3473  için 0,1094

27,3977  için 0,1096

26,8536

T

T

T

T

T

T

T C w C

T C w C

T C w C

T C w C

T C w C

T C w C

T

= =

= =

= =

= =

= =

= =

=
17

18

18

0

0 0
18

0 0
32

 için 0,1114

27,944  için 0,1118

27,745  için 0,111

T

T

T

C w C

T C w C

T C w C

=

= =

= =

�eklindedir. Buna göre duvar sıcaklıkları ortalamasında olu�an belirsizliklerin hesaplanması 

için de�erler yerine konuldu�u zaman; 

0 027,36 C  için, w 0,0365 C
WW TT = =  olur.  

Ts sıcaklı�ının belirsizli�i yukarıda hesaplanmı�tı. Buna göre sıcaklık farkları hesaplanırken 

olu�an belirsizlik; 

s WT T T∆ = −   (6.35) 
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�ken; 

1/22 2

. .
s WT T T

s W

T T
w w w

T T
∆

� �	 
 	 
∂∆ ∂∆
� �= ± +� � � �∂ ∂� �
 � 
 �� �

  (6.36) 

Denklemi; 

1/22 2

s WT T Tw w w∆ � �= ± +� � (6.37) 

�eklinde de yazılabilir. Hesaplanan de�erler yerine konuldu�u zaman; 

0 01,06  için 0,14225TT C w C∆∆ = =  olur. 

Bu de�erlere göre ısı ta�ınım katsayısı hesaplanırken olu�an belirsizlik; 

  

1/22 2

. .
kondensatQ T

kondensat

w w w
Q

α ∆

� �	 
∂α ∂α	 

�= ± + �� � � �∂ ∂∆Τ
 �� �
 � ��

   (6.38) 

Buda; 

1/222

2

1
. .

. . . . . .kondensat

kondensat
Q T

Q
w w w

d L T d L Tπ πα ∆

�� −	 
	 
= ± + ��� � � �∆ ∆
 � 
 �� �� �
 (6.39) 

Denklemi ile gösterilebilir. Hesaplanan ve ölçülen de�erler yerine konuldu�u zaman; 

2 25010, 43 W/m K  için, w 674,8646078 W/m Kαα = =  olur. 

Oransal olarak ısı ta�ınım katsayısı belirsizli�inin ısı ta�ınım katsayısına oranı 13,47% dir. 

Nusselt sayısı hesaplanırken olu�an 2. belirsizlik kinematik viskozitenin hesaplanmasında 

olu�maktadır. Kinematik viskozite hesaplanırken; 

l
l

l

v
µ

=
ρ

(6.40) 

Denklemi kullanılır. Burada 	l dinamik viskozite olup, dinamik viskozitenin belirsizli�i 

Reynolds sayısının belirsizli�i hesaplanırken belirtilmi�tir. �l ise kondensat yo�unlu�u olup, 

aynı �ekilde belirtilmi�tir. Buna göre; 
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1/22 2

. .
l l

l l
vl

l l

v v
w w wµ ρ

� �	 
 	 
∂ ∂
� �= ± +� � � �∂µ ∂ρ� �
 � 
 �� �

(6.41) 

�le kinematik viskozitenin belirsizli�i hesaplanabilir. Bu denklemi; 

1/22
2 2

2 4

1
. .

l l

l
vl

l l

w w wµ ρ

� �µ
= ± +� �ρ ρ� �

  (6.42) 

�eklindede gösterebiliriz. Hesaplanan ve ölçülen de�erler yerlerine konuldu�u zaman; 

2 10 20,000000156468 m /s  için, w 2,754 10  m /sl vlv −= = × olur. 

Nusselt sayısı hesaplanırken olu�an son belirsizlik ise ısıl iletkenli�in hesaplanmasında 

olu�maktadır. Isıl iletkenlik hesaplanırken yo�u�ma sıcaklı�ına göre Refprop programından 

bir de�er atanmaktadır. Isıl iletkenlik ile yo�u�ma sıcaklı�ı arasında; 

20,00000009 0,00043361 0,09191581l s sT Tλ = − +   (6.43)  

�eklinde bir ba�ıntı vardır. Yo�u�ma sıcaklı�ının belirsizli�i daha önceden hesaplanmı�

oldu�u için ısıl iletkenli�in belirsizli�i; 

1/22

.
s

l
l

s

w w
T

λ Τ

� �	 
∂λ
� �= ± � �∂� �
 �� �

(6.44) 

�le hesaplanabilir. Bu denklem ise; 

( )
1/2

7 41,8 10 4,3361 10 .
Sl s Tw T w− −

λ
� �= ± × − ×� �   (6.45) 

�eklinde de yazılabilir. Burada ölçülen ve hesaplanan de�erler yerlerine konuldu�u zaman; 

50,00796684 W/mK  için, w 5,8909 10  W/mKl l

−
λλ = = × olarak hesaplanır. 

Nusselt sayısı hesaplanırken olu�an hatalar bu �ekilde iken, Nusselt sayısının belirsizli�i ise; 

1/2222

. . .
l

Nu vl l

l

Nu Nu Nu
w w w w

v
α λ

λ

� �	 
	 
∂ ∂ ∂	 
� �= ± + + � �� �� � � �∂α ∂ ∂� �
 � 
 � 
 �� �

 (6.46) 

�eklinde gösterilebilir. Bu ise; 
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2.α. −α.
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 � 
 � 
 �� �

 (6.47) 

�le gösterilebilir. Bu denklemde ölçülen ve hesaplanan de�erler yerlerine konuldu�u zaman; 

0,853 için, w 0,114911574 NuNu = = olur. 

Oransal olarak Nusselt sayısının hesaplanmasında olu�an belirsizlikler 13.47% dir. 
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