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摘要：本文通过数值模拟计算方法研究了溶液入口温度、壁面温度、溶液流速和溶液浓度对 CaCO3

垢在光管内生长的影响。研究结果表明溶液入口温度、壁面温度和溶液浓度越高，污垢热阻越大；

在流速为 0.72～1.26 m/s，雷诺数为 9094～15914 情况下，流速对污垢沉积率影响很小，而流速越

大，污垢剥蚀率越大、污垢热阻越小；污垢热阻随时间增长呈渐进型生长趋势。
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0 引言
工业循环水系统的污垢一般是指溶液中析出的无机盐晶体与溶液中的其他杂质沉

积在换热面上形成的固态或软泥类物质[1]。随着水冷器的运行工作，污垢沉积在换热面

上，由于污垢是热的不良导体，污垢在换热面处的沉积会增大换热面的热阻，减小换热

器内液体流通面积使流体流动阻力增大，严重降低换热器的换热效率造成巨大的能源浪

费[2]。综上所述，污垢广泛存在于换热设备中且危害巨大，因此通过研究实验工况对换

热面上污垢形成的影响来提出抑制污垢生长和消除换热面污垢的方法具有重要的理论

意义和实用价值。

1 物理模型
本文物理模型选用直径 0.007 m，长 0.97 m 的光管，满足尼古拉兹试验[3]紊流要求

的进口段长度为 25~40 倍直径的要求。污垢均匀分布在换热面上且具有各向同性。圆管

局部网格如图 1 所示，其中长轴 a 与短轴 b 之比为 1，即 a/b=1。

图 1 圆管局部网格图
Fig.1 Partial grid view of a round tube

2 污垢模型

2.1 污垢沉积模型

当主体溶液和换热面处存在浓度差时，浓度梯度作为结垢驱动力，此时污垢沉积率

为：
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Bott[4]研究表明污垢沉积还取决于化学反应速率，此时污垢沉积率为：
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由于实验过程的连续性 md´=md"，将公式（1）（2）联立可得：
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化学反应速率[5]：
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CaCO3溶解度拟合曲线公式[6]：

2
ffs 00982.071071.185714.98 TTc  （12）



其中λ为实验溶液热导率，单位是 W/(m·K)；μ为实验溶液粘度，单位是 Pa·s；
D0=1.15×10-9 m2/s，T0=336 K[7]，T 为溶液温度，单位是 K；活化能 E=37143 J/mol；指

数前因子 KR0=7.07 m4/(kg·s)；摩尔气体常数 R=8.314 J/(mol·K)；Tf为污垢层表面温度，

单位是℃[8]；浓度梯度Δc=cf-cs；cf为实验溶液浓度，单位是 mg/L。

2.2 污垢剥蚀模型

Silva[9]在 Yiantsios，bohnet，brahim 研究的基础上提出了污垢剥蚀预测模型，通过

分析污垢层的温度分布来研究热应力对污垢剥蚀的影响且考虑不同 CaCO3 晶体类型对

污垢强度和导热系数等基本性能的影响；总结出污垢热应力、壁面剪切应力、污垢层厚

度、晶体结构和污垢剥蚀率的关系。

污垢剥蚀率：

     2
f

3
1

2
pfwf

v
r g1 vxdTTαt

P
Km   （13）

Kv为污垢层中的缺陷点数；P 为晶体间黏附力；根据 Krause[8]的测量结果可知：
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ρf 为污垢层的平均密度；xf为污垢层的厚度：
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(1+δ(TW-Tf))表示污垢层中的热应力；αt 为污垢线性膨胀系数；dp 为污垢晶体粒径；

Mf为污垢层质量。联立公式(13)、(14)和(15)可得污垢剥蚀率：
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2.3 污垢热阻模型

污垢在换热面上形成过程中，一方面污垢会不断沉积在换热面上，污垢热阻增大；

另一方面由于污垢的沉积阻碍了流体流动和传热，污垢受壁面剪切力作用和热应力影

响，沉积在换热面上的污垢更易被剥蚀，使污垢热阻减小；污垢净沉积速率是由这两方

面共同决定的，污垢净沉积率为：
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3 结果和讨论

3.1 入口温度的影响

图 2 不同入口温度下 CaCO3污垢沉积率随时间变化关系
Fig.2 Relationship between CaCO3 fouling deposition rate and time at different inlet temperatures

从图 2 可以看出在换热器运行周期相同时入口温度越高，污垢沉积率越大。这是因

为在壁面温度、溶液流速和溶液浓度一定的情况下，溶液入口温度越高，被加热后溶液

温度越高，CaCO3在水中溶解度越小，溶液过饱和度越大，CaCO3 晶体成核速度越快，

CaCO3污垢生长速度越快，污垢沉积率越大。不同入口温度下污垢沉积率均随时间增加

呈递减趋势，这是由于沉积开始后，污垢附着在换热面上且污垢层逐渐变厚，使换热器

换热性能降低，污垢-溶液相界面处温度降低，CaCO3在水中溶解度增大，溶液过饱和

度降低，污垢生长速度减小，污垢沉积率变小[10]。

图 3 不同入口温度下 CaCO3污垢剥蚀率随时间变化关系
Fig.3 Relationship between CaCO3 fouling rate and time at different inlet temperatures

从图 3 可以看出在换热器运行周期相同时入口温度越高，污垢剥蚀率越大。这是因

为沉积刚开始时，换热器上污垢沉积量很少，此时污垢剥蚀率很小，污垢沉积量由污垢

沉积率所控制，而入口温度越高污垢沉积率越大，即在沉积刚开始阶段，相同运行周期

下，溶液入口温度越高，沉积在换热面上的污垢越多污垢层越厚，而污垢层越厚其所受

到的壁面剪切应力和热应力越大，污垢更易受流体冲刷而脱离换热面使污垢剥蚀率变

大。污垢生长达到动态平衡时，入口温度越高，污垢剥蚀率越大。这是因为污垢生长最

终会达到动态平衡，即达到平衡时污垢沉积率和污垢剥蚀率数值相等，而入口温度越高，

达到平衡时污垢沉积率越大，即达到平衡时污垢剥蚀率越大。不同入口温度下污垢剥蚀



率均随时间增加呈递增趋势是因为在污垢沉积和剥蚀过程达到动态平衡前，污垢沉积率

始终大于污垢剥蚀率，即随着时间流逝，沉积在换热面上的污垢越来越多，污垢层逐渐

变厚。一方面，污垢层变厚使流体流通面积减小，在质量流量不变的情况下，溶液实际

流速增大，污垢层所受到的壁面剪切应力增大，污垢层更容易被从换热面上剥离使污垢

剥蚀率增大；另一方面，污垢层变厚使污垢层径向温度梯度变大，污垢层所受热应力增

强，污垢层强度减弱，污垢更容易被剥离换热面使污垢剥蚀率增大。

图 4 不同入口温度下 CaCO3污垢净沉积率随时间变化关系
Fig.4 The relationship between the net deposition rate of CaCO3 fouling and time at different inlet

temperatures

从图 4 可以看出在换热器运行周期相同时入口温度越高，污垢净沉积率越大。这是

因为，虽然 CaCO3污垢沉积率和污垢剥蚀率均随溶液入口温度的升高而升高，但是由入

口温度升高导致的污垢沉积率增长幅度大于污垢剥蚀率增长幅度，即入口温度越高，污

垢净沉积率越大。入口温度由 303 K 升高至 318 K，在 11 h 时，污垢沉积率增长幅度为

1.31×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 0.42×10-7 kg/(m2·s)；在 111 h 时，污垢沉积

率增长幅度为 1.30×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 1.27×10-7 kg/(m2·s)；在 211 h
时，污垢沉积率增长幅度为 1.30×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 1.30×10-7

kg/(m2·s)。不同入口温度下污垢净沉积率均随时间增加而减小，且污垢净沉积率最终趋

于 0。这是因为随着时间增加，污垢剥蚀率逐渐变大，而污垢沉积率随时间增加逐渐变

小，污垢净沉积率为污垢沉积率与污垢剥蚀率之差，即污垢净沉积率随时间增加而减小，

随着时间变长，污垢净沉积率趋于 0。

图 5 不同入口温度下 CaCO3污垢热阻随时间变化关系
Fig.5 Time dependent relationship of CaCO3 fouling thermal resistance at different inlet temperatures



从图 5 可以看出在换热器运行周期相同时入口温度越高，污垢热阻越大。这是因为

入口温度越高，污垢净沉积率越大，相同时间内在换热面上生成的污垢越多，污垢热阻

越大。不同入口温度下污垢热阻均随时间增加呈渐进型增长趋势[11]。这是因为沉积刚开

始污垢净沉积率最大，即单位时间内污垢生成量最大，污垢热阻增长速度较快；随着时

间流逝，污垢净沉积率逐渐变小，单位时间内污垢生成量变小，污垢热阻增长速度逐渐

变慢；最终污垢净沉积率为 0，即污垢沉积与剥蚀达到动态平衡，污垢停止生长。

3.2 壁面温度得影响

图 6 不同壁面温度下 CaCO3污垢沉积率随时间变化关系
Fig.6 Relationship between CaCO3 fouling deposition rate and time under different wall temperatures

从图 6 可以看出在换热器运行周期相同时污垢沉积率随壁面温度的升高而增大。这

是因为一方面在测试管中恒温加热壁面处温度最高，CaCO3首先在恒温壁面处析出，且

壁面温度越高，CaCO3溶液在壁面处的溶解度越低，过饱和度越大，析出量越大，污垢

生长越快，污垢沉积率越大；另一方面壁面温度越高，化学反应速率越快，即壁面处

Ca2+和 CO32-反应生成 CaCO3速度越快，污垢沉积率越大[12]。

图 7 不同壁面温度下 CaCO3污垢剥蚀率随时间变化关系
Fig.7 Relationship between CaCO3 fouling rate and time under different wall temperatures

从图 7 可以看出在换热器运行周期相同时污垢剥蚀率随壁面温度的升高而增大。这

是因为在入口温度、溶液流速和溶液浓度一定的情况下，壁面温度越高，污垢层径向温

度梯度越大，污垢层所受热应力越大，污垢强度降低，污垢更容易液被剥离换热面，即

壁面温度越高污垢剥蚀率越大。



图 8 不同壁面温度下 CaCO3污垢净沉积率随时间变化关系
Fig.8 The relationship between the net deposition rate of CaCO3 fouling and time under different wall

temperatures

从图 8 可以看出在换热器运行周期相同时壁面温度越高，污垢净沉积率越大。这是

因为，虽然 CaCO3污垢沉积率和剥蚀率均随壁面温度的升高而升高，但是由壁面温度升

高导致的污垢沉积率增长幅度大于污垢剥蚀率增长幅度，即壁面温度越高，污垢净沉积

率越大。壁面温度由 328 K 升高至 343 K，在 11 h 时，污垢沉积率增长幅度为 4.41×10-7

kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 1.19×10-7 kg/(m2·s)；在 111 h 时，污垢沉积率增长幅

度为 4.36×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 4.26×10-7 kg/(m2·s)；在 211 h 时，污垢

沉积率幅度为 4.36×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 4.36×10-7 kg/(m2·s)。

图 9 不同壁面温度下 CaCO3污垢热阻随时间变化关系
Fig.9 The relationship between the thermal resistance of CaCO3 fouling and time at different wall

temperatures

从图 9 可以看出在换热器运行周期相同时壁面温度越高，污垢热阻越大[13]。这是因

为壁面温度越高，污垢净沉积率越大，相同时间内沉积在换热面上的污垢越多，污垢热

阻越大。

3.3 溶液流速得影响

从图 10 可以看出在溶液流速变化范围为 0.72~1.26 m/s，雷诺数变化范围为

9094~15914 时，CaCO3 污垢沉积率变化幅度为 0.06×10-7 kg·m-2·s-1，污垢沉积率变化率

为 0.78%，污垢沉积率几乎不受流速所影响。这是因为在湍流条件下，污垢沉积由化学

反应速率控制，流速变化对污垢沉积的影响非常小[14]。



图 10 不同流速下 CaCO3污垢沉积率随时间变化关系
Fig.10 Relationship between CaCO3 fouling deposition rate and time under different flow rates

图 11 不同流速下 CaCO3污垢剥蚀率随时间变化关系
Fig.11 Relationship between CaCO3 fouling rate and time under different flow rates

从图 11 可以看出污垢生长达到平衡之前，流速越大污垢剥蚀率增长速度越快。这

是因为壁面剪切应力与流速的平方成正比，随着流速的增大，污垢层所受壁面剪切应力

迅速增大，污垢更容易被剥蚀，污垢剥蚀率变大。污垢生长达到平衡状态时，不同流速

下污垢剥蚀率几乎相等。这是因为污垢生长达到平衡时，污垢沉积率与污垢剥蚀率相等，

而达到平衡时不同流速下污垢沉积率几乎相等，即达到平衡时污垢剥蚀率也几乎相等。

图 12 不同流速下 CaCO3 污垢净沉积率随时间变化关系
Fig.12 The relationship between the net deposition rate of CaCO3 fouling and time under different flow rates



从图 12 可以看出溶液流速越小污垢净沉积率越大。这是由于湍流条件下污垢沉积

率受流速影响很小，此时污垢净沉积率主要取决于污垢剥蚀率，污垢剥蚀率越大，污垢

净沉积率越小。在溶液入口温度、壁面温度和溶液浓度一定时，溶液流速越大，污垢剥

蚀率越大，污垢净沉积率越小。

图 13 不同流速下 CaCO3 污垢热阻随时间变化关系
Fig.13 The relationship between the thermal resistance of CaCO3 fouling and time under different flow rates

从图 13 可以看出在换热器运行周期相同时流速越小，污垢热阻越大。这是因为流

速越小，污垢净沉积率越大，单位时间污垢生成量越大，累计在换热面上的污垢生成量

越多，污垢热阻越大。

3.4 溶液浓度得影响

图 14 不同浓度下 CaCO3污垢沉积率随时间变化关系
Fig.14 Relationship between CaCO3 fouling deposition rate and time at different concentrations

从图 14 可以看出 CaCO3 污垢沉积率随浓度的增大而增大。这是因为浓度越大，

CaCO3溶液过饱和度越大，污垢生长速度越快，污垢沉积率越大。且随着浓度的增大污

垢沉积率增长速度变快，这是因为入口温度、壁面温度和入口速度一定时 CaCO3 在换热

面处饱和浓度相同，溶液浓度越高与换热面处溶液饱和浓度的浓度差越大，离子越容易

向换热面处扩散，CaCO3污垢沉积率越大[15]。



图 15 不同浓度下 CaCO3 污垢的剥蚀率随时间变化规律
Fig.15 The variation of CaCO3 fouling rate with time under different concentrations

从图 15 可以看出 CaCO3污垢剥蚀率随浓度的增大呈递增趋势。这是因为一方面浓

度越高，污垢沉积率越大，沉积在换热面上的污垢越多污垢层越厚，使流体流通面积减

小，流速增大，污垢所受壁面剪切应力越大，污垢剥蚀率越大；另一方面，随着污垢层

变厚使污垢层温差增大，污垢所受到的热应力增大，污垢层强度变小容易被剥蚀，污垢

剥蚀率变大。

图 16 不同浓度下 CaCO3 污垢净沉积率随时间变化规律
Fig.16 The variation of CaCO3 fouling net deposition rate with time under different concentrations

从图 16 可以看出在相同运行周期下，溶液中 CaCO3 浓度越高，CaCO3 污垢净沉积

率越大。这是因为 CaCO3污垢沉积率和剥蚀率均随溶液浓度升高而增大，但是由浓度增

长引起的污垢沉积率增长幅度大于污垢剥蚀率增长幅度，即溶液浓度越高，污垢净沉积

率越大。浓度由 225 mg/L 增长至 450 mg/L，在 11 h 时，污垢沉积率增长幅度为 9.05×10-7

kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 2.57×10-7 kg/(m2·s)；在 111 h 时，污垢沉积率增长幅

度为 8.97×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 8.74×10-7 kg/(m2·s)；在 211 h 时，污垢

沉积率增长幅度为 8.97×10-7 kg/(m2·s)，污垢剥蚀率增长幅度为 8.96×10-7 kg/(m2·s)。



图 17 不同浓度下 CaCO3 污垢热阻随时间变化规律
Fig.17 Changes in Thermal Resistance of CaCO3 Fouling with Time at Different Concentrations

从图 17 可以看出 CaCO3污垢热阻随溶液浓度的增大而增大。这是因为污垢净沉积

率随溶液浓度增大而增大，即溶液浓度越大，随时间增加累积在换热面上生成的污垢越

多，污垢层越厚，污垢热阻越大。

4 结论
在壁面温度 328 K，溶液流速为 1.08 m/s，溶液浓度 375 mg/L 时，CaCO3污垢沉积

率、剥蚀率、净沉积率和污垢热阻均随溶液入口温度的升高而增大。

在溶液入口温度 318 K，溶液流速为 1.08 m/s，溶液浓度 375 mg/L 时，CaCO3污垢

沉积率、剥蚀率、净沉积率和污垢热阻均随壁面温度的升高而增大。

在溶液入口温度 318 K，壁面温度 328 K，溶液浓度 375 mg/L 情况下，流速由 0.72
m/s 增大至 1.26 m/s，雷诺数从 9094 增大至 15914 时，CaCO3污垢沉积率变化率为 0.78%，

流速变化对污垢沉积率影响较小；污垢剥蚀率随流速的增大而增大，污垢净沉积率随流

速的增大而减小，污垢热阻随流速的增大而减小。

溶液入口温度 318 K、壁面温度 328 K、溶液速度 1.08 m/s 时，CaCO3污垢沉积率、

剥蚀率、净沉积率和污垢热阻均随溶液浓度的升高而增大。
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摘要：本文在考虑气泡滑移对壁面沸腾热流密度影响的基础上，引入了纳米流体热物性和纳米颗粒沉积对

汽化核心密度和气泡脱离直径的影响，改进了壁面沸腾模型，开展了纳米流体强化下封头 CHF 的数值模拟

研究。计算了不同工况下的 CHF，与实验数据相比偏差不超过±16.9%，验证了本文建立的模型可以合理

计算纳米流体对 CHF 的影响。纳米流体沸腾时表面接触角和壁面粗糙度的改变，对整个流动沸腾时的传热

性能有着重要的影响，也是纳米流体强化 CHF 的关键因素。

关键词：纳米流体、临界热流密度、IVR-ERVC

0 前言
压力容器外部冷却技术（External Reactor Vessel Cooling, ERVC）是实现熔融物堆内滞

留(In-Vessel Retention, IVR)，进而防止堆内放射性物质外泄至外部环境的关键措施。近年来，

随着核电机组的装机容量不断增大，IVR-ERVC 策略面临着安全裕度不足的问题。根据

Theofanous[1]等人定义的压力容器热失效准则：在 IVR ERVC 过程中，只要能够保证压力容

器表面的实际热流密度值不超过此点的临界热流密度（CHF），即可认为 ERVC 能充分冷却

下封头，实现熔融物堆内滞留，从而保证压力容器的完整性。因此如何提升下封头 CHF，
进而提高 IVR-ERVC 策略的安全裕度，成为现阶段反应堆严重事故缓解策略的研究热点之

一。

纳米流体是 Choi[2]首次提出的，它是在基液中添加一定比例的纳米颗粒（通常粒径为

1~100nm）形成的一种新型传热冷却工质。研究表明，纳米流体对 CHF 有一定的提升作用，

其强化 CHF 的作用机理主要从纳米流体热物性和纳米颗粒沉积对壁面的影响等方面分析。

S.J. Kim[4]研究了氧化铝、氧化锆和二氧化硅水基纳米流体的池沸腾特性，结果表明适度的

纳米颗粒浓度（<0.1vol%）可以提高 CHF，并且发现沸腾时加热器表面形成多孔的纳米颗

粒层显著改善了表面润湿性，认为这是纳米流体中 CHF 增强的可能原因。Hyungdae Kim[5]

通过池沸腾和液滴沸腾实验，研究发现 CHF 增强的主要原因是表面上的颗粒沉积而不是分

散在液体中的纳米颗粒。Hu Y[6]研究了热通量和不同质量分数的 GNs 纳米流体对乙二醇水

溶液沸腾传热的影响，结果表明：在质量分数小于 0.02%的低浓度下，CHF 随着纳米颗粒浓

度的增加而迅速增加，而当浓度超过此临界浓度时，纳米流体的 CHF 几乎不变。根据 Kwark
等人[7]的结果，CHF 可以通过在表面涂覆纳米颗粒来增强。在这种情况下，气泡产生时，壁

面附近的纳米流体吸收热量并蒸发基本流体，有助于气泡的生长。由于下封头的特殊性，关

于纳米流体对下封头下朝向加热面强化换热的研究主要机理性的实验。Seong Dae Park[8]研

究了 0.0001vol%的氧化石墨烯纳米流体对下封头 CHF 的影响，试验段的设计根据 1/25 的比

例模拟了 APR-1400 核电站，结果表明：纳米流体的 CHF 与蒸馏水相比提高了 20%， CHF
增强主要是由氧化石墨烯纳米颗粒涂覆在加热表面上引起的。Wang S[9]制备了五种浓度的石

墨烯纳米流体，研究了颗粒浓度对下朝向加热面沸腾传热的影响，测量了加热表面的润湿性

和粗糙度，结果表明：沉积纳米材料后的表面润湿性增强，表面粗糙度降低，并且随着纳米

颗粒质量浓度的增加，CHF 先增加后减少，然后再次增加。



鉴于目前关于纳米流体对下封头下朝向加热面沸腾传热的影响效果和规律的研究较少，

并且受实验条件限制，实验结果通常仅适用于特定工况或特定流体。而采用 CFD 模拟，不

仅经济成本低、机理性强，且仅通过调整参数就可以灵活计算不同工况。Zhang L 等[10]基于

下朝向加热面沸腾过程中存在的气泡滑移现象，对 RPI 壁面沸腾模型进行了改进，与实验

数据对比误差不超过 20%，优于原 RPI 模型。本文工作将在该模型基础上，考虑纳米流体

热物性和纳米颗粒沉积对壁面的影响，开展纳米流体强化下封头 CHF 的数值模拟研究。首

先考虑了纳米流体流动和传热时对壁面产生的影响以及作用机理，建立了适合纳米流体的壁

面沸腾模型。然后以 ULPU-V 为研究对象，基于该二维模型进行数值模拟，并与实验数据

对比，验证改进模型的合理性和有效性。最后对纳米流体在下封头内部的流动和传热过程进

行综合分析。

1 理论模型
1.1 纳米流体热物理性质

下封头 CHF 实验以水作为工质，选用水基纳米流体的密度、比热、黏度和导热系数的

计算公式如式 1-4 所示，其中 nf 代表纳米流体，np 代表纳米颗粒，l 代表基液，φ为纳米颗

粒的体积分数。

密度[11]：

nf l np(1 )      (1)

其中：ρnf 为纳米流体的密度，ρl为基液的密度，ρnp为纳米颗粒的密度。

定压比热容[11]：

p l p np
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其中：Cp,nf 为纳米流体的比热容，Cp,l为基液的比热容，Cp,np 为纳米颗粒的比热容。

黏度[11]：

2
nf l(123 7.3 1)*      (3)

其中：μnf为纳米流体的黏度，μl为基液的黏度。

导热系数[12]：
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其中：λnf 为纳米流体的导热系数，λl为基液的导热系数，λnp 为纳米颗粒的导热系数。

1.2 改进壁面沸腾模型

1.2.1 壁面沸腾模型

针对下朝向加热面的流动沸腾过程，Zhang L[10]基于 RPI 模型提出了改进壁面沸腾模型，

将气泡滑动过程纳入考虑范围。改进的壁面沸腾模型将气泡生长周期分为四个阶段：产生、

生长、滑移及浮升。

w c q e sq q q q q    (5)

其中：qw为壁面的总热通量，qc 为对流热通量，qq 为淬火热通量，qs 为滑移热通量，qe 为蒸

发热通量。

淬火热通量 qq：
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其中：ρs和 Cp,s 分别为固体加热壁的密度和比热容，f 为气泡脱离频率，Nw 为汽化核心密度，

Dd为气泡脱离直径。

对流热通量 qc：

c fc w l sl w sl w( ){[1 ] [ (1 )]}q h T T a N a N f       (7)

其中：asl表示气泡滑移影响面积，τ∗是当瞬态传导的传热系数等于强制对流的传热系数时的

时间，Tw为壁面温度，Tl为首层网格的液体温度。

蒸发热通量 qe：
3
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其中：ρv 是气体的密度，hfg 是气化潜热，Dl 为气泡浮升直径。

滑移热通量 qs：
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其中：ηl为液相的热扩散率，kl为液相的热导率。

1.2.2 汽化核心密度

目前通用的 Lemmert-Chawla[13]提出的汽化核心密度仅取决于流体的壁温和饱和温度，

不能较好的模拟纳米流体的性质。在本文中，采用 Paz 等人[14]提出的模型如下所示：
2
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4.17
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流动速度修正系数 Fv：

0.8 3 1/3
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其中：Re 为雷诺数，Pr 为普朗特数。

过冷度修正系数 Fsub：
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对数无量纲质量密度：
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f(1/Rc)与表面和流体性质有关：
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其中：Sa 是算术平均表面高度，SAR 是表面的实际投影面积比，Sβ是表面的特征平均斜率和

表面相对于垂直轴的平均半角度：
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Rc为临界空腔尺寸，它是空腔成为成核位点的最小尺寸：
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其中：Pf为液体压力，R 为基于分子量的气体常数。

1.2.3 气泡脱离与浮升直径

Phan 等人[15]将液体接触角的影响纳入经典的 Fritz 相关性，建立了新的气泡脱离直径的

关联式：

1/23

d
l v

(2 3cos cos )0.626977
4 ( )

D
g

  
 

  
    

(20)

Li[16]在此基础上考虑了液体温度的影响，修改后的表达式为：
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其中：θ为液体接触角，σ为表面张力，g 为重力加速度，ρl为液相的密度，ρv 为气相的密

度，ΔTsub为液体过冷度。

气泡浮升直径采用 Tolubinski-Kosanchuk 模型[17]，其表达式为：

l w l0.0006exp( ( ) / 45)D T T   (22)

1.2.4 气泡滑移距离

Lindsey Anne Gilman[18]提出了一种预测气泡滑动距离的新方法，认为气泡在滑动过程中

的生长可以分为两部分：蒸发和吸收。首先，气泡生长是滑动时蒸发的原因。其次，气泡吸

收其它气泡生长。

2 2
m+1 m

0.5 0.5
s l sub b sub

1
15(0.015 0.0023Re )(0.04 0.023 )

D D
t Ja Ja




 
(23)

其中，Dm+1 和 Dm是气泡蒸发后和蒸发前的直径，ts是生长时间，ηl是液体的热扩散率，Jasub

是过冷雅各布数，Reb 是气泡雷诺数。

为了考虑吸收的影响，Basu 等人[19]假设表面上的成核位点是均匀分布的，此时，两个

成核位点之间的距离为

w

1s
N

 (24)

滑过成核位置的气泡将与完全生长的局部气泡（直径为 Dd）合并，合并后的气泡直径



为

3 2 2
total sl dD D D  (25)

其中：Dsl是合并之前的原始气泡直径，Dtotal为合并之后的气泡直径

假设气泡滑动距离 s，并在下一个成核位置与气泡合并，直径增加到 DN，那么，从最

后一个位置开始的滑动距离为

N l s bD Dl v   (26)

总滑动距离为

N lmerg D Dl N s l    (27)

其中：Nmerg是该气泡滑动经过的成核位点的数量，也就是合并的气泡数量。

2 数值模拟
2.1 几何模型

本文所采用的几何模型是基于麻省理工学院的 ULPU-V 实验台架[20]建立的，考虑到几

何对称性，为简化计算，二维几何模型如图 1 所示，其中加热面半径为 2000mm，流道间隙

和入口宽度为 152mm，加热角度从 0 到 90°，加热面的材料为 SS316L。

图 1 几何模型

2.2 边界条件

模型的入口设置为速度入口，出口为压力出口，加热壁面为变热流密度，热流密度分布

为：
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在计算某一角度ϕ处的 CHF 时，为保证临界热流密度出现在该角度ϕ，需要将大于该角

度ϕ的热流密度设置为 0，此时壁面的实际热流密度分布为：
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为计算特定角度的临界热流密度，加热壁面采用 q(θ)·a 的形式进行调节，其中 a 为功率

因子。通过逐步增加功率因子 a 的值，使壁面热流密度达到临界状态，那么此时的热流密度

即为 CHF。本文参考 Zhang 等人[10]的结论，认为当含气率达到 0.8 时即为临界状态。

2.3 模拟流程

本文使用 FLUENT 结合 UDF 功能实现了考虑纳米流体的改进壁面沸腾模型，求解流程

如下：

首先从主程序读取壁面温度和近壁面流场信息，之后求解纳米流体的热物理性质及模型

中所需的汽化核心密度、气泡脱离和浮升直径、气泡滑移距离等参数。求解完模型所需的全

部参数后，通过壁面热流密度分布公式获取当地壁面热流，然后通过公式（5）求解各个热

流密度，并与壁面热流进行比较。若误差不符合精度，则重复上述步骤，反之计算结束，返

回主程序。

3 结果与讨论
3.1 网格无关性验证

本文使用了 46000、79000、110000、170000 和 300000 等五种不同数量的网格进行计算，

以分析网格尺寸对结果的影响。以 45°工况为例，当进口流速为 1m/s 时，对加热面上的平

均气相体积分数进行计算，结果如图 2 所示。可以看出，随着网格数量的增加，平均气相体

积分数的变化不大，当网格数超过 110000 时，含气率的变化不超过 2%。因此，综合考虑网

格无关性和计算效率，选择 110000 个网格进行后续计算。

图 2 平均气相体积分数随网格数的变化

3.2 汽化核心密度对比

将本文提出的模型和 Basu[21]提出的模型分别与 Gerardi 等人[22]的汽化核心密度实验数

据进行比较，结果如图 3 所示。



图 3 汽化核心密度各模型与实验数据对比

可以看出，本文使用的汽化核心密度模型的预测结果与实验数据偏差不大，最大误差不

超过 7.80%，而其他三种方法的偏差非常大。这是因为它们都是基于纯水的实验数据的经验

公式，而本文因为考虑了纳米颗粒沉积导致的接触角和壁面粗糙度的影响，更能准确预测纳

米流体的性质。

3.3 气泡脱离直径对比

将本文的气泡脱离直径模型与实验数据进行对比，由图 4 所示，可以看出本文模型与实

验结果相一致，最大误差不超过 9.81%，说明该模型能较好的反映纳米流体的接触角对壁面

沸腾的影响。同时也可以看出，随着接触角的增大，即表面润湿性的减小，气泡脱离直径是

逐渐减小的，这与实验结果也是相符合的。

3.4 流场分析

为了研究以纳米流体为冷却工质时，下封头外壁面与保温层之间形成的环形间隙流场状

态，下面以 45°临界工况为例，计算得到了速度分布云图和含气率分布云图如图 5 和图 6
所示。

由图 5 可以看出，纳米流体从入口流进下封头底部的时候，流速较为平缓，当开始进入

下封头外壁面与保温层间隙时，流速有所增加，并且在靠近热壁面处流速始终保持相对较高。

这是因为刚进入流道时，流道间距变窄，此时流速略有增加。而热壁面附近的含气率较大，

气体在浮力的作用下，运动速度高于液相，在滑动过程中也会引起边界层和壁面附近主流的

扰动，从而导致该处流速相较于主流区域流速较高。图 6 表明在热壁面附近的含气率较大，

气相占比高，而主流附近的含气率基本为 0，仍为过冷液体。

图 4 气泡脱离直径随接触角的变化



图 5 速度分布云图

图 6 含气率分布云图

3.5 CHF 结果对比

将不同浓度、不同进口流速、不同方位角的 Al2O3-H2O 纳米流体的 CHF 模拟结果与实

验数据[20]进行了对比，结果表 1 所示。可以看出，本文模拟结果与实验结果的误差不超过

±16.9%，证明本文模型可信度较好，可以用于纳米流体强化下封头 CHF 的理论计算。

表 1 纳米流体的 CHF 模拟结果与实验结果对比

工质 流速/(m/s) 方位角/°
CHF/(MW/m2)

实验数据 模拟数据 误差/%

0.001vol%

Al2O3-H2O

0.5

45 1.38 1.61 16.9

60 1.69 1.78 5.04

90 1.77 1.93 8.75

1
45 2.53 2.50 -1.04

90 2.75 2.61 -5.09

1.5
45 2.84 2.67 -5.97

90 3.13 2.75 -12.14



0.01vol%

Al2O3-H2O
1 45 2.61 2.50 -4.21

4 结论
本文考虑纳米流体的影响，对壁面沸腾模型中的汽化核心密度和气泡脱离直径等进行了

修正，同时考虑了气泡滑移的影响。将本文考虑纳米流体的汽化核心密度模型和气泡脱离直

径模型与实验数据进行对比，汽化核心密度的偏差不超过 7.80%，气泡脱离直径的偏差不超

过 9.81%，发现在模型中考虑接触角和表面粗糙度等的影响更符合实际，更适合纳米流体的

流动沸腾传热。

将 CHF 模拟结果与实验数据进行对比，最大误差不超过±16.9%，说明本文模型与实验

结果的一致性较好。可以认为，纳米流体沸腾时表面接触角和壁面粗糙度的存在，对整个流

动沸腾时的传热性能有着非常重要的影响，也是改变整个沸腾换热过程的关键因素。

尽管目前相关的实验和数值模拟已经表明了纳米流体的强化换热特性，但是仍面临诸多

挑战。

（1）研究证实，纳米颗粒在加热表面会不可避免的形成沉积，目前应用在反应堆外流

道冷却的纳米流体的体积浓度处于 0.01 至 0.001vol%，浓度非常低，但其对 CHF 的影响效

果不容小觑，而且基本不可能对反应堆外流道引起堵塞。但是考虑到长期性能可靠性和系统

安全性的问题，需要对纳米流体的稳定性和安全性进行综合优化，更快实现工业化应用。

（2）纳米颗粒的尺寸大小、沉积对表面形貌的改变以及表面的亲疏水特性等对换热性

能产生了关键影响，尽管目前的研究尚不深入，但是这也为更高效的纳米流体研发以及换热

表面形貌的设计提供了重要思路。

（3）纳米流体可能会对环境造成一定的潜在危害，因此在使用时也需要考虑其是否会

造成环境成本的增加。
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摘要：本文介绍了基于 Delaunay 三角形网格的稳态可压缩流动 IDEAL 算法的求解流程，并在 MHT 软

件框架中编写了相应的程序模块。借助 MHT 的圆柱轴对称坐标系转换模块，使用 SIMPLE 和 IDEAL

算法对喷管中的二维轴对称跨音速流动进行了求解，通过两个算例对两种算法程序模块的可靠性进行

验证，并对它们的计算效率及健壮性进行比较。总体上，可压缩流动的 IDEAL 算法的健壮性及计算效

率均优于 SIMPLE 算法。

关键词：可压缩流动，IDEAL 算法，Delaunay 网格生成。

0 前言

对喷管中燃气的跨音速流动进行数值求解是 CFD 中的一个挑战性问题。流场是通过

求解 Navier-Stokes（N-S）方程来获得的，求解 N-S 方程的方法可分为基于密度的方法

和基于压力的方法两大类。基于压力的方法解决了基于密度的方法在计算不可压缩问题

和低马赫数流动时的不足，它的一个重要优点是其能够在不进行任何人工处理的情况下

求解流动问题。此外，由于压力梯度对流体流动具有重要的驱动作用，因此在马赫数不

太高（如小于 4）的情况下，基于压力的方法是求解流动问题的首选，此类方法也是目

前大多数商业软件所采用的计算方法[1]。

各领域研究中应用较为广泛的基于压力的方法是SIMPLE算法，它最初是由Patankar
和 Spalding[2]针对不可压缩问题提出的。SIMPLE 算法有两个假设：

（1）分别假设初始速度场和压力场，忽略两者之间的关系，因此初始假定的压力

场和速度场相互间是不协调的；

（2）忽略相邻单元的速度修正值对计算单元的影响，以简化求解过程。

SIMPLE 算法中的两个假设虽然仍可能获得收敛解，但削弱了压力与速度之间的关

联性，导致该算法的收敛速度较慢且健壮性较差。随着工业的发展，数值计算所面临的

待求解问题日益复杂，为了适应实际求解需求，算法的收敛性和健壮性也要不断提高。

Patankar 提出的 SIMPLER 算法[3]根据初始速度场计算初始的压力分布，增强了初始速度

本文得到国家自然科学基金创新群体基金（No.51721004）及西安市科技局基金的资助(20192187

14SYS002CG024)



场和压力场的联系，从而消除了第一个假设。随后 Van Doormaal 和 Raithby 提出的

SIMPLEC 算法[4]可以部分消除第二个假设的影响。为了同时消除这两个假设，Tao 等人

在 2004 年提出了 CLEAR 算法[5]，该算法直接求解压力方程以更新压力，并且在压力方

程的推导过程中充分考虑了相邻单元速度值的影响，从而使计算效率大大提升。Sun 等

人在 2008 年提出了 IDEAL 算法[6]，该算法在推导压力方程时也充分考虑了相邻单元速

度值的影响，并通过引入两次内迭代，保证了速度和压力之间的充分耦合：第一次内迭

代过程旨在使压力分布尽可能接近当前迭代层次的最终压力场；第二次内迭代是为了使

速度场尽可能同时满足动量方程和连续性方程。因此，在求解不可压缩问题时 IDEAL
算法的收敛速度和健壮性优于所有现有的压力校正算法[6,7]。然而，IDEAL 算法的两个内

迭代过程的迭代次数（分别表示为 N1 和 N2）需要通过尝试和对比来确定。

虽然基于压力的算法最初是为求解不可压缩流动设计的，但在数值模拟的发展中，

它们也被扩展到处理可压缩问题[8,9]。当采用基于压力的方法求解可压缩流动时，以压力

作为主要因变量，使得压力修正直接与质量流量的变化相关，从而不需要分开求解由密

度和速度的变化所引起的质量流量的改变量。

此外，在模拟喷管这种几何形状较为复杂的不规则区域中的流动时，非结构化网格

以其对复杂几何区域适应能力较高的优势被广泛应用。SIMPLE 家族已经被推广到非结

构化网格上计算可压缩流动[10,11]，但目前被证明最优的 IDEAL 算法却少见相关工作的实

施，只有 Wang 等人展开了一些研究，并且提出了 N1 和 N2 自动取值的方法[12]。

本文将详细介绍基于非结构化同位网格的稳态可压缩流动 IDEAL 算法的求解流程，

并在 MHT 软件框架的基础上[13,14]编写相应的程序模块。MHT 是由西安数峰信息科技有

限责任公司开发的一款软件框架。借助 MHT 的圆柱轴对称坐标系转换模块，将算法拓

展至应用于喷管内二维轴对称流动的研究，并通过 2 个算例对可压缩 SIMPLE 和 IDEAL
算法的健壮性及计算效率进行对比。本文数值计算所使用的网格均采用 Delaunay 方法通

过 C++自编程生成。

1 Delaunay 网格生成

进行数值计算的第一步是将空间上连续的计算区域划分成互不重叠的有限个子区

域并确定它们的节点，即网格生成。喷管的形状较为复杂，需采用对复杂几何区域适应

能力较高的非结构化网格。本文选用已成为生成三角形网格的主流算法之一的 Delaunay
方法生成三角形网格[15]。采用 C++语言对 Yu 等人[16]提出的二维 Delaunay 三角形网格生

成方法进行编程。实施过程如下：

（1）按逆时针顺序依次给出计算边界上所有节点的坐标及能够包含计算区域的辅

助矩形的四个顶点的坐标；

（2）使用 Bowyer-Watson 算法生成一组初始三角形，其顶点由第一步输入的节点组

成；

（3）去除重心在计算域外的三角形以实现匹配边界；

至此便完成了以给定边界节点为顶点的初始 Delaunay 三角形化。接下来，需要插入

内部节点。

（4）计算现有三角形的无量纲半径，并按照无量纲半径由大到小的顺序对三角形



进行排序，无量纲半径的计算方式详见文献[16]，本文将不再赘述；

（5）按第四步的顺序，依次在三角形外接圆的圆心处生成并插入内部点。

每插入一个内部点后都要重新计算现有三角形的无量纲半径，以保证下一个内部点

在最合适的位置插入。内部点的生成和插入是循环进行的过程，直至插点数等于预设点

数，至此网格生成完毕。若此时无量纲半径的最大值仍大于 1，则需要增加插入的内部

点数并重复上述过程以生成满足条件的网格。

针对本文所研究的喷管[17,18]，按 Delaunay 方法生成的网格的示意图如图 1 和图 2
所示（图中展示了较为稀疏的网格）。

图 1 模型 1 网格示意图 图 2 模型 2 网格示意图

2 可压缩流动的求解方法

2.1 控制方程

由于喷管中的流动一般在几十毫秒内即可达到稳定状态，与喷管的实际工作时间相

比可忽略不计[19]，因此本文的算例均为稳态流动。在圆柱轴对称坐标系中，喷管中的稳

态问题的通用控制方程为：

   r u r v r r rS
z r z z r r

        

                        
(1)

式中： 为通用变量，可以为标量或矢量；  为广义密度，  为广义扩散系数， S  为

广义源项。

求解可压缩流动时还需要补充状态方程：

p RT (2)
2.2 压力修正方程的推导

由于可压缩流动需要考虑密度的变化，压力修正方程与求解不可压缩问题时有所不

同。可压缩问题中的压力修正方程基于连续方程推导而来。若不考虑瞬态项，则离散的

连续方程为：

  f f f
faces

d d 0V A  
 
     ;Ñu u u S (3)

压力、速度和密度都由它们的初始值和修正值组成：
0p p p  (4)
0  u u u (5)
0    (6)

式中：上标 0 表示初始值；上标'表示修正值。

经推导[11]，可得压力修正方程的离散结果为：

   0 0 0 0f
f f f f f f ff

faces faces faces Pf f

0p V p
RT a

 
          

 
  u S u S S (7)



相应的压力修正方程为：

 0 0 0 0

P

1 Vp p
RT a

 
            

   
u u (8)

式（8）中的各项从左到右依次称为压力修正方程的对流项、扩散项及源项。值得指

出，对于不可压缩流动，压力修正方程是一个椭圆型方程；但是对于可压缩流动式（8）
成为双曲型方程[11]。

2.3 可压缩流动 IDEAL 算法

可压缩 IDEAL 算法的详细推导过程可参见文献[20]，这里仅给出一个迭代步的实施

过程：

（1）假定初始的压力场、密度场、速度场及温度场或者由上次外迭代获得；

（2）进行第一次内迭代，改进压力场并更新速度场和密度场，得到本次外迭代的

最终压力场及中间密度场；

（3）求解隐式动量方程，并得到中间速度场，其中动量方程的系数采用本次外迭

代的初始值计算，源项由第一次内迭代获得的参数计算；

（4）进行第二次内迭代，改进速度场使其更好地满足连续性方程，并得到本次外

迭代的最终速度场；

（5）修正单元面处的质量流量；

（6）求解能量方程并得到本次外迭代的最终温度场；

（7）根据状态方程重新计算密度，并采用一阶迎风格式计算单元面上的密度；

进入下一次外迭代，重复上述步骤直到获得收敛解。

3 喷管内二维轴对称可压缩流动的求解

3.1 算例验证

3.1.1 算例 1

第一个算例所采用的模型为 Back 等人实验中的喷管[17]，几何模型如图 3 所示。流

动方向由左向右，平行轴线进入。介质为空气，由于空气没有辐射能力，因此计算时无

需考虑辐射传热。物性参数取总温 840K、总压 0.518MPa 条件下的值。判断收敛的准则

为：动量方程和能量方程的残差值降至 1×10-5。

图 3 算例 1 喷管几何模型

计算后输出轴线上的静压-总压比、马赫数及温度，并与使用 Fluent 计算的结果进行

对比，如图 4（a）-（c）所示，图 4 中横坐标表示该点到入口的垂直距离与喷管总长的

比值，所输出的参数为轴线边界上各单元面中心的值。MHT 的计算结果与 Fluent 计算

结果的最大相对误差如表 1 所示，计算结果较为一致。



（a）静压-总压比 （b）马赫数

（c）温度

图 4 算例 1 轴线处计算结果对比

表 1 MHT 与 Fluent 计算算例 1 时结果的最大相对误差

SIMPLE IDEAL

静压-总压比 7.51% 7.89%

马赫数 2.94% 2.88%

温度 3.53% 3.52%

3.1.2 算例 2

第二个算例所采用的模型为 Cuffel 等人实验中的喷管[18]，几何模型如图 5 所示。流

动方向由左向右，平行轴线进入。介质为空气，物性参数取总温 555K、总压 1.0342MPa
条件下的值。MHT 与 Fluent 计算结果的轴线参数对比如图 6 所示。MHT 的计算结果与

Fluent 计算结果的最大相对误差如表 2 所示，计算结果较为一致。

图 5 算例 2 喷管几何模型



（a）静压-总压比 （b）马赫数

（c）温度

图 6 算例 2 轴线计算结果对比

表 2 MHT 与 Fluent 计算算例 2 时结果的最大相对误差

SIMPLE IDEAL

静压-总压比 4.04% 3.80%

马赫数 2.36% 2.40%

温度 1.50% 1.61%

3.2 可压缩流动 SIMPLE 与 IDEAL 算法的对比

使用 SIMPLE 算法和 IDEAL 算法在不同的亚松弛因子下对算例 1 和算例 2 进行求

解，并将两种算法的迭代次数和计算时间进行比较。两种算法计算不同算例直至残差达

到收敛准则所消耗的时间如图 7 所示。

对于算例 1，SIMPLE 算法在亚松弛因子为 0.1～0.6 时收敛，而 IDEAL 算法的收敛

范围为 0.1～0.7；对于算例 2，SIMPLE 算法在亚松弛因子为 0.1～0.6 时收敛，而 IDEAL
算法的收敛范围为 0.1～0.8，因此在二维轴对称流动中 IDEAL 算法相比于 SIMPLE 算法

具有更好的健壮性。

SIMPLE 算法和 IDEAL 算法的计算效率和迭代次数通过两个比值来评估：

（1）tSIMPLE/tIDEAL：SIMPLE 算法达到预期残差值的计算时间除以 IDEAL 算法达到

预期残差值的计算时间；

（2）iSIMPLE/iIDEAL：在获得第一个比值的计算时间下，SIMPLE 算法的迭代次数除



以 IDEAL 算法的外迭代次数。

计算算例 1 时，在两种算法均能得到收敛解的亚松弛因子下，IDEAL 算法所用的

迭代次数和计算时间均低于 SIMPLE 算法。在动量方程的亚松弛因子为 0.5 时，两种算

法的计算时间相差最大，此时 SIMPLE 算法的计算时间是 IDEAL 算法的 2.63 倍。

计算算例 2 时，使用 IDEAL 算法所用的计算时间在亚松弛因子为 0.1～0.4 时少于

SIMPLE 算法，且两种算法的时间差随亚松弛因子的增大而减小，亚松弛因子为 0.5～0.6
时 IDEAL 算法所用时间超过 SIMPLE 算法。

（a） 算例 1 （b） 算例 2

图 7 使用 SIMPLE 算法和 IDEAL 算法所消耗的时间的比较

表 3 SIMPLE 算法和 IDEAL 算法计算时间与迭代次数的比较

比值 算例 αu=0.1 αu=0.2 αu=0.3 αu=0.4 αu=0.5 αu=0.6

SIMPLE

IDEAL

t
t

算例 1 1.55 1.72 1.92 2.3 2.63 2.35

算例 2 1.37 1.15 1.12 1.02 0.79 0.66

SIMPLE

IDEAL

i
i

算例 1 3.27 3.29 3.75 4.35 5.07 4.43

算例 2 2.78 2.67 2.53 2.11 1.58 1.25

4 结 论

本文在 MHT 软件框架的基础上，基于非结构化网格对喷管内的可压缩流动进行了

求解。介绍了 Delaunay 三角形网格的生成方法以及可压缩流动 SIMPLE 算法和 IDEAL
算法的详细求解过程。通过 2 个喷管内的二维轴对称流动评估了两种算法的计算效率和

健壮性。可以总结出以下两个结论：

（1）IDEAL 算法具有明显的健壮性。在本章所采用的算例中，IDEAL 算法能够获

得收敛解的亚松弛因子范围均大于 SIMPLE 算法。

（2）除算例 2 在亚松弛因子为 0.5 和 0.6 的情况下，IDEAL 算法的计算效率均高于

SIMPLE 算法，两个算例中 IDEAL 算法相比于 SIMPLE 算法的计算效率分别最大提高

62%和 27%。因此总体来说 IDEAL 算法的计算效率高于 SIMPLE 算法。
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摘要：汽液界面温度、曲率及蒸发弯月面附近的微观传热机制对热管传热性能的准确预测存在重要影响。

本文采用将蒸发弯月面区域的微观传热与宏观区域传热耦合的方法，对梯形沟槽式铜热管蒸发端的传热进

行了模拟，研究了汽液界面温度、曲率以及蒸发弯月面区域的微观传热对热管蒸发端径向传热系数的影响。

结果表明：蒸发弯月面附近微观区域的汽液界面的曲率和固液分子吸附力(分离压力效应)对界面温度的影

响不可忽略；微观区域的传热传质对宏观区域的表观接触角以及热管壁面内的宏观温度分布存在显著影响；

若假设汽液界面温度 Tiv 等于蒸汽的饱和温度 Tsat，会大幅高估径向传热系数。

关键词：热管，蒸发弯月面，接触线传热模型，微观区域，传热系数。

0 前言
热管结构简单，主要依靠内部工质的蒸发冷凝相变循环进行热量的传递，运行温度通常

在 200 K 到 500 K 之间，工质主要为有机工质或水[1-4]，广泛应用于航空航天和军事技术等

领域[5-8]。其中，沟槽式热管由于易于制造而具有很高的实用价值[9-12]。因此，如何准确预测

径向传热系数十分关键[13-15]。径向传热系数取决于壁面和汽液界面的几何形状以及边界条件

(见图 1(a))。通常假设热管内的蒸汽压 Pv以及热管外部的温度 Tf 在横截面上是恒定的，将

沟槽之间的对称面设置为绝热面，对于沟槽顶部没有发生蒸发的干燥区域，若忽略相比于相

变传热影响较小的蒸汽对流传热，则可以假定该区域是绝热的。q''in 为热管外表面的平均热

流密度，径向换热系数定义为

in
rad

f sat

"q
h

T T



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式中 Tsat为对应于蒸汽压 Pv的饱和温度。

基于二维热传导计算热管径向传热系数的难点在于汽液界面的温度 Tiv 和汽液界面的形

状均不明确。为此，现有研究[16-20]常基于如下的简化假设：1，界面温度 Tiv = Tsat；2，汽液

界面具有恒定的曲率 K，再用一维或二维热传导模型计算径向传热系数。在这些模型中，未

知的接触角θ是可输入的自由参数。Schneider 等人[17]与 Shekriladze 和 Rusishvili[18]都推导了

径向传热系数的关联式。然而，与实验结果相比，他们的关联式的预测结果显著偏高[17]。

Wayner 等人[16, 21]提出的三相接触线区域传热理论表明，在蒸发弯月面附近一个非常小

(~ 1 μm)的“微观区域”(见图 1(a))内，Tiv = Tsat和界面曲率 K 为常数的假设是不成立的。这主

要是由于将微观区域内的液体输送到蒸发表面所必需的横向压力梯度导致该区域的液面曲

率变化非常剧烈，液面的大曲率导致液体的挥发性显著降低，使界面温度升高到 Tsat以上。

为了对微观区域进行进一步准确的模拟，必须考虑蒸发弯月面附近液体分子与固体壁面之间

的吸引力(即分离压力效应)。当液体完全润湿固体壁面时，可将蒸发弯月面区域分为吸附液

基金项目：国家自然科学基金(52376067)；未来能源计划联合科研基金-先进固态热管堆关键分析软件研发
及试验研究；上海交通大学深蓝计划(SL2022MS005)



层区、薄液膜区和本征弯月面区：吸附液层的厚度小于 10 nm，固体壁面对液体的强吸附力

使得液体分子不能蒸发；薄液膜区的厚度为 nm - µm 量级，液膜厚度使得导热热阻和相变热

阻均较小，局部热流密度很高，该区域的界面温度和曲率发生剧烈变化，毛细压力和分离压

力的共同作用使得薄液膜区的液体压力下降，由此产生的横向压力梯度将液体从宏观区域输

送到薄液膜区；本征弯月面区的厚度为µm - mm量级，主要为宏观的导热或对流传热。Wang[22]

等采用接触线模型对微通道中的蒸发弯月面进行研究，结果发现本征弯月面区域热传导量对

于微通道尺寸依赖度很高，而薄膜区域则依赖度较低，且薄膜区域传热量占总传热量的 50%
以上。基于接触线传热模型，可以准确地求解三相接触线附近的微观流动传热特性，如：薄

液膜的厚度、接触角、压力、热流密度、汽液界面温度变化等[23-26] 。Kamotani[27]将 Wayner[21]

的模型应用于铝/氨热管研究，并计算了微观区域的传热量和表观接触角θ。Holm 和 Goplen[28]

则将 Wayner[21]的模型进行了简化，并对铝/氨梯形沟槽热管的径向传热进行了分析。

(a) 梯形沟槽式热管计算单元 (b) 坐标、温度和沟槽尺寸

图 1 梯形沟槽示意图

本文将定量分析Tiv = Tsat和K为常数的简化假设对沟槽式热管径向传热系数预测的影响。

为此，我们通过结合接触线传热模型对微观区域液相的处理与图 1 所示横截面中二维热传导

模型，实现微观区域与宏观区域传热的耦合，从而准确求解热管蒸发端的传热问题。最后，

将该模型应用于铜热管径向传热系数的计算，并将本文的计算结果与简化模型的预测结果进

行比较。

1 计算模型与方法

1.1 微观区域

接触线传热模型最早由 Wayner 等人[16]提出，假设液体的热传导是垂直于槽壁的一维问

题，由于微观区域液膜厚度极小，因此还需要考虑界面蒸发热阻，q''可以写为
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式中，δ为局部液膜厚度(见图 1(b))，由于槽壁温度 Tw取决于通过槽壁的传热量，因此可以

认为其是ξ坐标的函数(见图 1(b))。
液-汽界面蒸汽侧温度 Tiv 与饱和温度 Tsat的关系由式给出

c
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汽相与液相之间的总压差 Pc 可表示为
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第一项描述了汽液界面曲率 K 的影响，第二项为分离压力，该概念最早由 Deryaguin 等

人[29]提出，第三项为蒸汽反冲压力，在低过热度区，蒸汽反冲压力的影响可忽略[30]。A 是色

散常数，曲率 K 与液膜厚度δ的关系式为
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在微观区域采用一维层流边界层的假设近似模拟液体的横向流动。根据质量守恒和动量

守恒方程，蒸发速率可以表示为
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结合式(2)和式(6)可以得到膜厚δ(ξ)的四阶微分方程为
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Tiv 和 Pc 由式(3)-(5)表示为δ的函数，而 Tw (ξ)必须作为宏观区域热传导问题中的输入参

数。

1.2 宏观区域

采用二维热传导方程描述热管壁与槽内液体之间的传热过程：

  0T      (8)

其中λ分别是液相和固相的导热系数，边界条件分别为(图 1(b)):

y = 0 : fT T

x = 0 与 x = w/2 : 0T x  

x0 ≤ x ≤ w/2 : ivT T

0 ≤ x ≤ x0 : / 0T n  

1.3 数值处理

微观区域的汽液界面形状和传热的计算与宏观区域的热传导问题的求解需要的数值方

法不同，由于两个区域的计算都需要另一个区域问题的解作为输入，因此需要将它们放在迭

代过程中求解。

1.3.1 微观区域

对于微观区域来说，必须在薄液膜区与吸附液层连接的地方ξ = 0 处指定δ及其对于ξ的
一阶二阶及三阶导数的初始值。当温度 Tsat和 Tw给定时，ξ = 0 处的 Pc可由式(2)和(3) 中 q''
= 0 的条件推导得出。在ξ = 0 处，将斜率 dδ/dξ设为零，并设置 K 为一个非常小的值(σK ≈ 10-7

Pc)，可通过式(4)计算得出δ的初始值。由于 Pc 对界面温度 Tiv 的影响以及曲率 K 随ξ的变化

在ξ ＜ 0 的区域可以忽略不计，我们只考虑ξ ＞ 0 的区域。数值模拟表明，对于给定的 Tsat

与 Tw，在不同固体物性参数及结构表面参数的情况下，微观区域的汽液界面形状几乎不变。

因此，在一般情况下，我们并不需要对微观区域的气液界面形状进行精确的迭代，仅需要计

算一个微观区域的汽液界面形状，然后用该汽液界面的斜率得到用于宏观区域计算的表观接



触角θ，这样会极大节省工作量。

1.3.2 宏观区域

求解数值求解式(8)中的热传导问题时，在期望的精度内生成合适的网格对于后续计算

的速度与准确性至关重要。在网格生成中主要有两个问题需要考虑：1，微观区域中的网格

尺寸极小；2，两个区域相邻网格的尺寸大小差异不能太大。为了避免发散必须解决这两个

问题，否则会导致节点和网格的数量的增多。在微观区域附近，最小网格尺寸为 0.5 μm，

而宏观区域最小网格尺寸则为 0.1 mm，总网格数目约两万。

宏观区域的汽液界面曲率由给定的毛细压力 Pcap 决定，汽液界面处的边界温度条件 Tiv

由微观区域计算得出。

1.3.3 微观区域与宏观区域的耦合

迭代过程如图 2 所示。在给定的边界条件下，假设微观区域壁面温度为恒定值 Tw,mic，

从微观区域开始计算，得出宏观区域汽液界面形状、接触角θ以及汽液界面温度分布。可计

算得出微观区域传热总量为：

mic mic
"dQ q   (9)

根据表观接触角θ和毛细压力 Pcap 得出沟槽中的汽液界面形状。将微观区域中计算得到

的界面温度 Tiv 和液膜厚度δ代入宏观区域中计算，得到固液界面中固体侧和液体侧不同的热

流密度和温度分布，在不同的恒定壁温 Tw,mic 下重复微观区域和宏观区域的计算，当计算出

的通过壁面传递到微观区域的热量等于 Qmic 时，迭代结束。

将计算得到的微观区域壁面温度 Tw (ξ)代替常数值重新开始迭代过程，当微观区域与宏

观区域的计算结果不再改变时迭代停止。



图 2 径向换热系数的迭代计算方法

2 模型验证
现采用 Schneider[17]提到的铝氨沟槽热管模型进行网格无关化验证，并与文中提到的实验

数据进行参数对比。验证所使用的热管沟槽形状为三角形，沟槽宽度 w、沟槽高度 H、沟槽

顶部宽度 a、沟槽底部宽度 b 分别为 1.0×10-3 m、1.5×10-3 m、0 m 和 0 m，沟槽斜坡角度φ =
45°，固体工质为铝，液体工质为氨。验证结果如表 1 所示。

表 1 网格无关性验证及实验参数对比

hrad [W·cm-2·K-1]
网格数 134970 2.36
网格数 534624 2.32

实验数据 2.54
由表 1 可知，在网格数相差 4 倍左右的条件下计算出的换热系数差距小于 2%，可认为

模拟结果与网格大小无关。模拟数据与实验数据对比换热系数差距小于 10%，可认为模型

在换热系数预测方面具有可信度。



3 结果与讨论
以 Tsat = 373.15 K，Tf = 374.98 K 的铜热管为例进行了研究。计算中采用的铜的密度、

比热容和热导率分别为 8960 kg·m-3、386 J·kg-1·K-1 和 401 W·m-1·K-1。本文模拟计算所使用的

热管沟槽形状为三角形，沟槽宽度 w、沟槽高度 H、沟槽顶部宽度 a、沟槽底部宽度 b 分别

为 1.0×10-3 m、1.5×10-3 m、0 m 和 0 m，沟槽斜坡角度φ = 45°。模拟中采用的工质的物性

参数见表 2。模拟采用的边界条件为沟槽底部温度 Tf = 374.98 K，毛细压力 Pcap = 24.0 N·m-2。

表 2 本文模拟计算所用参数

数值

色散常数 A 1.0×10-21 J
蒸发系数 f 1.00
表面张力σ 0.05891 N·m-1

蒸发潜热 hlv 2251200.0 J·kg-1

液体密度ρl 958.77 kg·m-3

汽相密度ρv 0.5974 kg·m-3

液体热导率λl 0.68 W·m-1·K-1

汽相热导率λv 0.0248 W·m-1·K-1

液体动力粘度ηl 2.79×10-4 N·s·m-2

汽相动力粘度ηv 1.21×10-5 N·s·m-2

液体比热容 cpl 4216.0 J·kg-1·K-1

汽相比热容 cpv 2034.0 J·kg-1·K-1

本文使用的色散常数 A 的值是根据参考资料估计的[31-32]，该值通常在 10-21 J 量级。然

而，数值模拟表明，色散常数对汽液界面形状和热流密度的影响很小。在本文数值模拟中，

采用色散常数 A = 2×10-21 J 代替 A = 1×10-21 J 后，径向换热系数的差别小于 4%。

图 3 给出了液膜厚度δ小于 10-6 m 的区域的数值结果。由图 3 可以看出，汽液界面以几

乎恒定的斜率接近槽壁，该斜率决定了宏观区域的表观接触角θ。在这部分，汽液界面的曲

率与宏观区域的曲率基本相同，热流密度 q''几乎不受液层厚度δ变化的影响，汽液界面温度

Tiv 接近 Tsat。当δ接近 10-8 m 时，Tiv迅速上升到ξ = 0 时的温度 Tw，即 374.4 K，q''则从最大

值 24.8×106 W·m-2 迅速降为 0。

图 3 微观区域液膜厚度、热流密度和界面温度

驱动液体横向流动的汽相与液相之间的总压差 Pc (见式(3))的增加导致汽液界面温度 Tiv



的上升。在 Tiv 开始上升的位置，汽液界面离固体壁面较远，粘附力不足以使得 Pc 上升。当

汽液界面曲率开始急剧增加(Rmin = 1/Kmax ≈ 10-7 m)，导致 Pc 的上升与汽液界面的迅速弯曲并

产生了θ = 59.86°的表观接触角。在接近沟槽壁面的区域，Tiv 上升，分离压力项δ-3 的增大产

生了较高的压力差，此时曲率趋向于零，微观区域慢慢转变为吸附液层。计算表明，在ξ =
0.5×10-6 m 范围内平均热流密度 q''in 为 3.3 W·cm-2。

图 4 是 Tf、Tw和 Tiv 的半对数图。结果表明，Tw在微观区域几乎是恒定的，因此没有必

要考虑 Tw(ξ)在微观区域的确切分布。计算表明，微观区域 Tw,mic 的校正与否对结果几乎没有

影响(见图 2 外环)。

图 4 Tf、Tw 和 Tiv 在无量纲长度坐标下的的半对数图

图 5 显示了蒸发弯月面附近温度的变化。我们对比了 1)考虑接触线区域的微观传热机

理和 2)假设 Tiv = Tsat，K = 常数这两种情况下得到的数值模拟结果。如图 5 (a)所示，对于本

文采用的方法(也即考虑接触线区域的微观传热机理)，通过式(1)计算得到的径向换热系数为

hrad = 4.2 W·cm-2·K-1，此时通过微观区域的传热量约占总传热量的 52%。若将汽液界面温度

Tiv 设置为 Tsat，在相同的 Tf、Tsat及汽液界面几何形状的条件下，模拟得到的 Tw的分布明显

不同，如图 5 (b) 所示。此时，热管壁热流密度较大，达到 q''in = 14.27 W·cm-2，径向传热系

数较高，达到 hrad = 7.8 W·cm-2·K-1，通过微观区域的热量占比为 94%。

(a) 本文采用的方法 (b) 假设 Tiv = Tsat，K = 常数

图 5 给定 Tf和 Tsat 时宏观区域的温度分布

图 6 显示了采用本文模型 (即修正界面温度和考虑接触线区域的微观传热，图 6(a))和假

设界面曲率固定且界面温度为 Tsat (图 6(b))情况下模拟得到的宏观区域的等温线。从数值模

拟结果可以看出，在相同的 Tf下，图 6(a)和图 6(b)中得到的热管壁中的等温线分布有显著区

别，壁面处的热流(可基于壁面底部的温度梯度得到)也有明显差别。因此，尽管 Tiv 与 Tsat



仅在微观区域不同，对整个热管温度分布及径向传热系数的影响是不可忽略的。

(a) 本文所采用的方法 (b) 假设 Tiv = Tsat，K = 常数

图 6 热管壁和液相的等温线(两条等温线的温差:△T = 0.02 K)

表 3 中总结了主要的数值结果。如表所示，简化模型(即不考虑蒸发弯月面附近的微观

传热机理，假设 Tiv = Tsat，K = 常数，对应图 5(b))得到的径向换热系数与 Schneider[17]关系

式相比误差不超过 10%，吻合较好。然而，该简化模型会显著高估径向传热系数，其得到

的径向换热系数(7.8 W·cm-2·K-1)是本文中考虑了蒸发弯月面区域微观传热机理后得到的径

向换热系数(4.2 W·cm-2·K-1)的 1.86 倍。这解释了 Schneider[17]提到的径向换热系数模拟值(假
设 Tiv = Tsat，K = 常数时)与实验值的偏差。另外，用 Shekriladze 和 Rusishvili[18]的关联式计

算得到的径向换热系数值是本文的 1.64 倍，也存在很大误差。这些对比表明，考虑蒸发弯

月面附近的微观传热机理对于准确预测热管的径向换热系数是至关重要的。而现有文献中常

采用的 Tiv = Tsat，K = 常数的假设，可能会给蒸发端径向传热系数的预测带来很大误差。

表 3 主要计算结果与简化模型和经验关联式的比较

Shekriladze and



当前模型

Tiv = T(ξ)

简化模型

Tiv = Tsat

Schneider[17]

Tiv = Tsat

Rusishvili[18]

Tiv = Tsat

Tf − Tsat [K] 1.83 1.83 — —
q''in [W·cm-2] 7.69 14.27 — —
Qmic/Qin [%] 52 94 — —

hrad [W·cm-2·K-1] 4.2 7.8 ~7.1 ~6.9

4 结论
本文采用将蒸发弯月面区域的微观传热与宏观区域传热耦合的方法，对沟槽式铜热管蒸

发端的传热进行了模拟，得到以下结论：

（1）在蒸发弯月面附近的微观区域内，受汽液界面曲率和固液分子吸附力(分离压力效

应)的影响，汽液界面温度会偏离 Tsat。

（2）蒸发弯月面附近微观区域的传热传质对宏观区域的表观接触角以及热管壁面内的

宏观温度分布存在显著影响。

（3）若假设汽液界面温度 Tiv 等于蒸汽的饱和温度 Tsat，会大幅高估热管蒸发端的径向

传热系数。考虑接触线区域的微观传热机理可以显著改善数值模拟结果的精度。
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摘要：大气压低温等离子体射流作为近年来逐渐兴起的低温等离子体发生技术，在许多领域具有重要应用

价值。本文建立了二维轴对称大气压氦气等离子体流体模型，采用流体动力学漂移-扩散模型，研究了微尺

度下等离子体射流的产生机理及动力学特性，探究了氦气射流核心与空气之间的扩散层、电子碰撞电离与

潘宁电离对射流传播及推进结构的影响。研究发现：空气扩散层中电子碰撞电离和潘宁电离形成了射流推

进的环状结构，电离速率达到 1027量级。

关键词：大气压；等离子体射流；动力学特性；数值模拟

0 前言
大气压低温等离子体射流(atmospheric pressure plasma jet, APPJ)是近年来一种新兴的低

温等离子体发生技术，在纳米粒子生成、材料表面改性、等离子体医学等领域得到了广泛的

应用[1-3]。等离子体射流是在气流和电场的作用下使放电产生的等离子体从管口中喷出，在

外界气体环境中向被处理物推进，相比于传统电极板之间产生的等离子体，因其可以在开放

空间产生稳定较长的等离子射流，对于被处理物的尺寸和形状方面具有突出的灵活性，而且

不用限制在狭长的放电空间之中。同时，冷等离子体含有大量自由基、高能电子、亚稳态离

子等基团，能够在室温下与被处理物发生强烈的相互作用，活性氮氧粒子(RONS)被认为是

等离子体射流在这些应用中起作用的关键成分，所以在精细材料（例如人体皮肤）处理时具

有明显的优势。

最近的实验研究加深了对放电中发生的物理过程的一般理解。现在已经确定，在惰性气

体区域内由纳秒脉冲放电产生的冷等离子体射流实际上是一系列快速传播的流光放电，当氦

射流扩散到环境空气中时，这些流光放电与氦射流的轴线平行。射流的短曝光成像显示，一

个发光区域被限制在流光的头部，以非常高的速度(~ 100 km· s−1)移动，导致这些结构通

常被描述为“等离子子弹”。Mericam 等人使用增强型电荷耦合器件(intensified charge coupled
device ICCD)观察到的等离子体子弹径向截面呈中空环状结构[4]。此外，其他实验表明，根

据输入功率的不同，存在三种不同的工作模式:“混沌模式”、“子弹模式”和“连续模式”。

迄今为止，已经做了大量理论和数值模型来理解这些实验现象。Sakiyama 等[5]发现环形发光

区与某些物质(氮离子和亚稳氦原子)的轮廓相似，从而得出 Penning 反应在这种发光区的形

成中起着至关重要的作用。Karakas 等[6]采用 COMSOL 软件求解了层流流体方程与混合气体

对流扩散方程，研究了 He 的摩尔分数与等离子体子弹的运动关系。Boeuf 和 Pitchford[7]以

及 Naidis[8]建立的二维模型成功地模拟了环形发光区，表明子弹中间空心这一结构是由于等

离子体射流周围的空气被卷吸到氦气射流中，电子与空气碰撞电离，辐射出光子，宏观上呈

现出中空的发光结构。Breden 等[9]采用二维流体模型对大气压氦气等离子体射流进行了参

数化研究，发现光致电离仅可以提高射流的传播速度，但其并不是维持射流传播所必须的条

件，而驱动射流传播的关键则是氦原子以及中性分子的电子碰撞电离。由于大气压低温等离

子体射流的传输及其与其他界面间的相互作用涉及多尺度（电子平均自由程-离子平均自由
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程-中性气体平均自由程）、多物理场（流场、电场、化学反应场）、多碰撞（弹性碰撞、激

发、电离、复合）相互耦合的传质过程，因此，建立自洽模型研究冷等离子体射流的传播机

理是十分必要的。

本文建立了二维自洽的氦气等离子体射流流体模型，基于 COMSOL 软件对中性气体稳

态层流中等离子体射流放电瞬态过程进行了数值模拟，探究了射流传播过程中氦气射流核心

与周围空气之间的相互作用、电子碰撞电离、潘宁电离以及部分粒子和活性自由基的空间分

布。

1 物理模型
如图 1 所示，氦气等离子体射流在相对介电常数为 5、内半径为 0.6mm 的介质管中产

生，在管内传播。该过程可简化为二维轴对称问题，计算域为 20mm×8mm单位弧度，针

状电极半径为 0.25mm，氦气以 1.6slm 的流量通过介质管流出进入空气环境。

等离子体由脉宽为 200ns、电压幅值为 2000V 的脉冲正高压驱动，其上升沿和下降沿为

50ns，仅计算一个放电脉冲时间内的射流推进过程。计算模型由中性气体流动模块和等离子

体模块组成，两个模块都是通过 COMSOL Multiphysics 进行求解。由于等离子体在纳秒时

刻产生，相对于气体流动的时间尺度是非常小的，因此我们可以先求中性气体的速度和浓度

分布，获得中性气体流场，将计算结果作为等离子体放电模块的输入参数进行等离子体流体

模块求解。因此在模拟过程中，中性气体动力学模块和等离子体流体模块是独立求解的。

图 1 二维轴对称模型（在实际建模中只绘制一半，即 AEFG 区域）

1.1 中性气体流动模块

根据气体动力学理论，可将射流长度随流速变化分为 3 个模式，即层流、过渡态和湍流。

层流与湍流的区分理论上用雷诺数来判断。雷诺数定义为：

/Re ud 

在本模型中，在管内的气体平均流速为 18m/s，相应的雷诺数 Re=176<2300，所以在离

开介质管时流动是层流，湍流的开始将发生在距出口 50r0，其中 r0 为射流半径[10]。

在层流状态下，中性气体流动（He、O2、N2）由质量连续性方程、动量守恒方程和粒

子连续性方程来描述。

( ) 0  u (1)

( ) [ ( ( ) )Tp F        uu u u (2)



2  0D c c   u (3)
上式中，u 是气流速度矢量，  是气体密度，p 是气压，  是动态粘度，F 是体积力，D 是

扩散系数，c 是气体的摩尔分数。中性气体控制方程计算出摩尔分数，作为等离子体初始粒

子分数参数输入。在模拟中没有考虑等离子体对于中性气体流动的影响。表 1 列出了中性气

体流动模型的边界条件。

表 1 中性气体模型的边界条件

边界 边界条件

AB
AE

EF、FD
BC、CD

入口体积流量 0.75slm；氦气摩尔分数 cHe=1
对称轴 ur=0； / 0c r  

压力出口 p=1atm；开放边界 0D c n
无滑移边界 0u

1.2 等离子体动力学模块

等离子体动力学用漂移-扩散近似下的经典流体模型描述，由于本文所涉及的大气压低

温等离子体射流的气体温度基本接近室温，因而能量方程在这里不予考虑。

等离子体控制方程如下：
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上式中， in ， iΓ ， iR 分别为粒子数密度、粒子数通量和粒子源项； q 是电荷;  和 D 分别

为迁移率系数和扩散系数；E是电场；Φ 为电势；n 是电子能量密度； eT 为电子温度； gT 为

气体温度； E 和 ,inel jR 分别为非弹性碰撞时的能量损失和相应的反应速率； em ，M ， en 分

别为电子质量、离子质量和弹性碰撞频率； r 为介质的相对介电常数； 0 是真空介电常数。

该模块一共考虑了 24 种粒子：e，He，He+，He2+，He*，N2，N2+，N2(VIBν1)，N2(VIB3ν1)，
N2(VIB4ν1)，N2(VIB5ν1)，N2(A)，O2，O2(VIBν1)，O2(VIB3ν1)， O2(VIB4ν1)，O2(A1)，
O2(B1)，O2(EXC)，O，O-，O2+，O2-，O(1D)。表 2 种列出了模型中包含的所有反应。电子

的输运系数和电子碰撞反应的速率系数通过 BOLSIG+求解得出。实际上，APPJ 是由多个放

电脉冲累积形成的稳定放电形式，但是 APPJ 仿真是个非线性计算过程，重复脉冲作用下的

放电计算比较困难，因此在模拟中只计算一个放电脉冲。为了减少计算时间，且光电离不是

流注传播的必要条件，所以在模型中没有考虑光电离，而是采用均匀的背景预电离代替光电

离，且初始电子数密度设置为 1013m-3，表示前一次放电脉冲后的剩余电子。初始电势设置

为 0。空气环境边界 EF、FG 设置为接地。将介质表面 BC、CD 设置为固体表面通量边界，

固体壁上电子、离子和亚稳态粒子流密度及电子能量密度的边界条件如下:
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上式中，下标 e ， i ， m ，  分别表示电子、离子、亚稳态粒子和电子能量。n 为指向表面

的单位法向量， i 为离子撞击到电介质上的二次电子发射系数。由于处于非平衡放电，所以

我们假定离子温度等于气体温度 giT T =300K， bk 是玻尔兹曼常数， s 和 s
 是 E 和 n 的点

积变换函数。
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由介电表面积聚的电荷所产生的场由高斯定律计算:

2 1( ) s  D D n (13)
式中， 1D 和 2D 分别为边界上下的电位移场， s 为介电表面上的累积电荷密度，由边界上的

微分方程可得:

s
i e

d
dt


   J n J n (14)

其中 iJ 和 eJ 分别是壁上的离子流和电子流密度。(1)-(11)式由 COMSOL Multiphysics 求解。

表 2 模型中相关反应

反应表达式 反应系数 能量损失(eV) 参考文献

e+He e+He   (R1) Bolsig 0
*e+He e+He    (R2) Bolsig 19.8

e+He 2e+He    (R3) Bolsig 24.6
*e+He 2e+He    (R4) 16 0.64.661 10 exp( 55460 / )Te Te  4.78 [9]

*
2 2e+He 2e+He    (R5) 18 0.711.268 10 exp( 3945 / )Te Te  3.4 [9]

*2He e+He+He    (R6) 16 0.58.7 10 ( / 300)gT -15.0 [9]
*

2e+He He +He   (R7)  13 0.55.386 10 Te  0 [9]
* *

2He 2He He+He    (R8)  462.0 10 0 [9]

2He 2He He+He    (R9)   43 0.61.4 10 ( / 300)gT  0 [9]
*e+He He    (R10)  19 0.56.76 10 Te  0 [9]

*2e+He e+He    (R11)  50 4.47.8 10 ( / )e gT T  0 [11]
*e+He He He +He   (R12)   47 27.4 10 ( / )e gT T  0 [11]

*
2 22e+He e+He    (R13)  331.2 10 0 [11]

*
2e+He He 2He He    (R14)    393.5 10 0 [11]

*
2 2e+He He He He    (R15)    391.5 10 0 [11]

*
22e+He He He +e   (R16)   322.8 10 0 [11]

2 2e+N e N    (R17)  Bolsig 0
2 2e+N e N (VIBν1)   (R18)  Bolsig 0.2889

2 2e+N e N (VIB3ν1)   (R19)  Bolsig 0.8559



2 2e+N e N (VIB4ν1)   (R20)  Bolsig 1.134
2 2e+N e N (VIB5ν1)   (R21)  Bolsig 1.409

2 2e+N e N (A)   (R22)  Bolsig 6.17

2 2e+N 2e N    (R23)  Bolsig 15.6
2 2e+O e O (VIB3ν1)   (R24)  Bolsig 0.57
2 2e+O e O (VIB4ν1)   (R25)  Bolsig 0.772

2 2e+O e O (A1)   (R26)  Bolsig 0.997
2 2e+O (A1) e O    (R27)  Bolsig -0.997
2 2e+O e O (B1)   (R28)  Bolsig 1.627
2 2e+O (B1) e O    (R29)  Bolsig -1.627

2 2e+O e O (EXC)   (R30)  Bolsig 4.5
2 2e+O (EXC) e O    (R31)  Bolsig -4.5

2e+O O O    (R32)  Bolsig 3.6

2e+O e 2O    (R33)  Bolsig 5.58
2e+O e O O(1D)   (R34)   Bolsig 8.4

2 2e+O 2e O    (R35)  Bolsig 12.06

2 22e+N e+N    (R36)  32 4.57.0 10 ( / )e gT T  0 [11]

22 2e+N N 2N    (R37)   39 4.56.0 10 ( / )e gT T  0 [11]

2 2O +O O O    (R38)    13 0.52.0 10 ( / 300)gT  0 [11]

2 2 2e+2O O O    (R39)  42 0.52.26 10 ( / 300)gT  0 [11]

2 2 2O O 2O    (R40)   13 0.52.0 10 ( / 300)gT  0 [11]

2 2 2O O M 2O +M   (R41)    372.0 10 0 [11]

* +
2 2He +N e+N +He   (R42) 177.0 10 0 [11]

* +
22 2He +N e+N +2He   (R43) 177.0 10 0 [11]

+
22 2He +N N +2He   (R44)  165.0 10 0 [11]

22 2He +O 2He+O    (R45)   131.0 10 0 [11]
* +

2He +O2 e+O +He   (R46) 162.6 10 0 [12]
* +
2 2He +O2 e+O +2He   (R47) 163.6 10 163.6 10 [12]

a. N2(VIBν1)，N2(VIB3ν1)，N2(VIB4ν1)，N2(VIB5ν1)，O2(VIBν1)，O2(VIB3ν1)， O2(VIB4ν1)
分别处理为它们对应的基态粒子 N2、O2。

b.反应速率单位。两体：m3/s。三体：m6/s。
c.有粒子 M 参与的反应表示该反应为三体碰撞反应。

整个模拟区域的大小为 20×8 mm2，全部采用三角形网格，靠近针尖与管内以及管嘴下

游处的网格进行加密处理。为保证网格合理分布，开展网格无关性验证，共构建三种尺寸的

网格，网格尺寸见表 3。
表 3 网格尺寸对比

针尖区域 管内区域 管嘴下游区 未加密区域 网格数量

网格 1 0.012mm 0.028mm 0.03mm 0.2mm 85840

网格 2 0.010mm 0.023mm 0.026mm 0.2mm 117433

网格 3 0.008mm 0.019mm 0.022mm 0.2mm 151219
三种尺寸的网格计算结果见图 2。



图 2 不同尺寸网格的中心轴电势计算结果对比

2 结果与讨论
图 3(a)(b)(c)为中性气体(He、N2、O2)的摩尔分数分布。图 3(d)所示为介质管外氦气等离

子体通道内空气含量的径向空间分布。从图中可以看出，对于等离子体射流，在轴向和径向

上空气的扩散效应都是比较显著的。

(a)氦气摩尔分数 (b)氧气摩尔分数 (c)氮气摩尔分数

(d) z=6mm 和 z=12mm 处的氦气含量的径向分布

图 3 中性气体摩尔分数分布

当高压针状电极施加 2kV 高压脉冲，He 首先在针尖位置发生放电击穿产生等离子体，

并以流注的形式向前传播到环境空气中。如图 4(a)所示的是 90ns 时刻氦气等离子体射流的

电子密度分布，由于介质管的影响，呈现出向介质管中间压缩的径向分布。图 4(b)可以看出

等离子体导电通道与介质管壁表面之间存在较大的粒子密度差，而且在近壁面正离子的数密

度大于电子的数密度，说明在介质管壁表面产生了鞘层。由于电子的迁移率远远大于的离子



迁移率，电子雪崩产生的电子优先到达管壁，靠近管内壁的电子迅速被吸附，内壁上大量沉

积的电子对管内电子产生排斥，阻止它们迁移到管壁附近，因此在管壁和电中性等离子体之

间形成一个带正电的区域。

(a)90ns 等离子体射流的电子密度 (b)z=15mm 电子密度和正离子密度在径向上的分布

图 4 等离子体射流电子和离子密度分布

等离子体射流传播到介质管外继续沿着轴向向前推进，由图 5(a)看出在 120ns 时刻推进

到 z=10mm 的位置，并且电子密度的最大值出现在等离子体导电通道的外层，呈现环状分

布，根据流注理论，外层粒子碰撞电离更加剧烈，电子雪崩的程度比较大。(b)展示了总电

离率在 120ns 时刻的空间分布，总电离率的最大值分布在射流头部，且不在对称轴上，呈现

出等离子体子弹的环状结构，这与实验观察到的现象一致，如图 5(c)所示[13]。图 6 揭示了峰

值电离率（高能电子电离 He、N2、O2之和）出现在以对称轴为基线的径向 0.38mm 左右的

位置，此处的氦气摩尔分数为 0.97，因此混合层中 He、N2、O2 的电离主导流注的发展。

(a)电子密度的空间分布 (b)总电离率的空间分布

图 5 120ns 时刻射流参数的空间分布(a)(b)及实验图像(c)

图 6 120ns 时刻总电离率的径向分布



为了进一步明确等离子体子弹径向环状结构的形成机理，图 7(a)和(b)给出了不同时刻各

种电离反应的电离速率分布图。77ns 时中心轴位置处的电子产生几乎全部来自于电子与氦

气的直接碰撞电离，其他电离几乎为 0。在 r=0.4mm 处，由于空气的扩散作用，此处空气的

含量达到了 3%左右，电子与空气的直接碰撞电离率在此位置最大，超过了电子与氦气的直

接电离。随着放电的不断发展，在 97ns 时刻 r=0.4mm 处电子直接碰撞电离速率以及潘宁电

离速率都增大了几个数量级，此时潘宁电离的速率最大，达到 1.8×1026 m-3·s-1。但其电离

速率小于所有粒子的电子碰撞电离速率之和 2.2×1026 m-3·s-1。所以，电子密度在径向上出

现环形结构是电子和空气分子的碰撞电离与氦激发态原子和空气之间的潘宁电离共同作用

的结果。

(a) 77ns 电离率的径向分布 (b) 97ns 电离率的径向分布

图 7 几种电离率的径向分布

氦气空气混合区域内会发生很多复杂的化学反应，为了揭示射流推进的物理过程，研究

不同正离子的空间密度分布就十分有必要。图 8 中给出了 120ns 时刻各种正离子的空间分布

情况，图中发现不同的正离子径向分布是不同的，中心轴处的 He+通过电荷转移反应迅速转

化为 He2+，所以在中心轴处的氦原子离子密度比较低，而氦分子离子的密度比较高。对于

空气分子离子，N2+和 O2+的径向空间分布相似，而且峰值是比氦离子更高的，峰值达到 1018

量级，是等离子体射流放电中主要的正离子，这与实验光谱测量的结果是一致的。

(a)He+和 He2+的径向分布 (b)N2+和 O2+的径向分布

图 8 120ns 时正离子的径向分布

O 和 O(1D)有较高的化学活性，因此分析了这两种粒子的密度分布，O 和 O(1D)的分布

基本一致，且密度峰值之和达到 8×1018比 N2+的密度峰值更大，这是等离子体射流拥有高化

学活性的主要原因。因此根据 O 和 O(1D)的高密度分布区域可以确定射流处理的最佳区域。



(a)O 密度的空间分布 (b)O(1D)密度的空间分布

图 9 150ns 自由基密度的空间分布

3 结论
本文对大气压氦气等离子体射流进行了数值模拟，研究表明：

（1）在管内由于鞘层的原因导致射流向中心轴压缩，在管外氦射流核心与周围空气之

间的空气扩散层引导流注的传播方向，氦气和空气分子的电子碰撞电离是驱动流注推进的关

键。

（2）空气扩散层中的电子碰撞电离和潘宁电离形成了射流推进的环状结构。潘宁电离

的速率最大，达到 1.8×1026 m-3·s-1。但其电离速率小于所有粒子的电子碰撞电离速率之和

2.2×1026 m-3·s-1。

（3）电化学反应产生高浓度的活性自由基是等离子体射流拥有高化学活性的主要原因。

O 和 O(1D)的分布基本一致，且密度峰值之和达到 8×1018比 N2+的密度峰值更大。
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摘要：跨临界热声波指超临界压力流体在强热扰动作用下，跨越拟临界温度发生的压力波动过程。本

文通过数值计算和分析，对一维跨临界热声波进行了研究。讨论了波动过程中速度场、压力场、温度场、

热流密度、内能和熵等各物理场，对物理规律进行了总结和解释。同时，发展了局部能量效率理论，实

现了跨临界热声波的理论建模，结果表明与数值计算结果符合的很好。 

关键词：热声波、跨临界、超临界流体、局部能量效率理论 

0 前言 

流体在温度或压力变化时会发生膨胀或收缩，称为流体的可压缩性。在流动和传热

问题中可压缩性在某些情况下会产生重要的影响。例如，当封闭空间内的可压缩流体突

然通过容器的刚性壁面加热时，加热壁面附近的流体会具有一个较高的温度和压力，从

而膨胀以降低其压力并激发声波场[1]。由于声波是由热诱导引发的，因此将其称为热声

波。此前的大量研究表明，热声波的传播和反射可以促进传热过程。这种现象发生在可

压缩理想气体中时通常被称作热声对流[2]。Farouk 和 Brown 等通过数值计算研究证实了

热声对流对传热的增强作用[3,4]。 
除了理想气体外，可压缩性在超临界压力流体传热过程中的重要影响被称作活塞效

应[5]，所谓活塞效应指的就是由于热边界层的快速膨胀随后对其余流体进行压缩而导致

温度场的改变，而这种压缩是通过热驱动产生声波而实现的。人们进行了一系列的理论

和实验研究来证明和解释这种新现象，且发现相较于理想气体，在近临界流体中热声波

的产生和反射会带来更好的促进传热效果[6]。Miura 等在 2005 年在1μs时间尺度上捕捉

到了的热声波，他们在超临界 CO2中使用了一个很弱的连续脉冲加热，获得了在声学时

间尺度上的完整的热声波波形变化[7]。 
迄今为止的大多数关于超临界流体尤其是近临界状态下热声效应的理论和实验的

研究，为了使流体的状态保持在临界点或者拟临界线附近，均考虑弱热扰动，壁面温升

较小，热声波也较弱。近几年来也有少数涉及到强热扰动情况下的研究[8]，但对于超临

界压力下，流体对高强度的热扰动的响应，特别是流场行为和能量输运行为等，仍缺乏

足够清晰的认识。 
本文针对强热扰动下跨临界过程中热声波的产生与传播过程进行了数值计算和理

论分析，选取超临界 CO2为研究对象，对不同初始状态施加相同的恒热流，对物理场的

变化规律进行了描述和分析，同时开展了理论分析与建模。 
                                                 

*基金项目：国家自然科学基金项目（52106126） 



1 物理模型与计算方法 

1.1 物理模型和定解条件 

为了探究强热扰动下跨临界热声波动特性，我们选择 CO2作为研究对象。所选取的

物理模型为如图 1 所示的半无界空间。选取长度 L=0.15mm 的计算区域，在所研究的时

间范围内，声波未到达右边界。左边界为无滑移壁面，同时施加恒定热流。 

图 1 物理模型 
本研究选取了共计 4 组具有代表性的流体初始状态进行计算实验，其初始压力分别

是 7.5MPa、8.0MPa、8.5MPa、9.0MPa。各组的初始温度为其拟临界温度低 5K。左边界

热流密度为5 × 106W/m2，加热持续时间为 1μs。在加热结束时，所有实验组中的左边界

的温度升高分别在 10K~12K 之间（具体值见下表第四列），即加热过程边界温度实现了

跨临界。 
表 1 算例设置 

组别 初始压力（MPa） 初始温度（K） 加热结束时左边界温升（K） 
1 7.5 299.8580 10.3994 
2 8.0 302.8235 10.4840 
3 8.5 305.5135 11.1010 
4 9.0 308.1609 12.0036 

1.2 计算方法 

本研究求解的一维可压缩流动控制方程包含连续性方程、动量方程和能量方程，

可写作： 

t x x
 

+ +



=

 

U F SG
(1) 

其中 t 和 x 分别表示时间和空间坐标，列向量 U 为主变量，列向量 F、G、S 分别表示

对流、扩散和源项的作用，其表达式分别为： 
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其中，ρ 为密度，v 为速度，P 为绝对压力，T 为温度，η 为动力粘度，λ 为导热系数，θ
和 κ 为引入的辅助物性参数，其完整定义为： 
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其中 cv 为定容比热，a 为声速。上述控制方程中的连续性方程和动量方程均为常见的可

压缩流动控制方程。能量方程采用的是以压力为主变量的形式，在前人关于超临界压力

跨临界温差的流动中获得了广泛的应用[9,10]。 
在数值方法方面，本文采用五阶精度的 WENO 格式对对流项进行离散[11]，采用 Lax-

Friedrichs 通量分裂方法将对流通量分裂为两个迎风形式的数值通量。采用六阶精度的中

心差分格式对对流项和粘性项进行离散，时间推进采用三阶精度的 Runge-Kutta 方法[3]。

在物性参数的获取方面，选取密度和压力作为热力学主变量，从 NIST 数据库[12]中导出

物性参数表，而后通过双线性插值的方法在每一时刻、每一位置更新物性。为了保证计

算的精度和稳定性，以 CFL=0.25 作为时间步长的选取准则。 
2 计算结果与分析 

2.1 压力场与速度场的特征 

CO2初始状态为 7.5MPa 实验组是最接近临界压力（7.38MPa）的一组，最具代表性

且特征最明显，因此选取此状态下的计算结果开展讨论。图 2 做出了初始状态为 7.5MPa
情况下加热中、加热结束瞬间和加热结束后（具体时刻分别为𝑡 = 0.5μs、𝑡 = 1μs和𝑡 =

2μs）的压力场和速度场。为了方便起见，在图 2(a)中定义 p=P-Pref，其中 Pref 为初始压

力，即 p 为相对初始压力的变化量。 
从图中观察可知，热声波在空间中的传播体现为右行波。根据右行波的性质，空间

压力场、速度场的分布可以看作是热边界层外缘的压力扰动以声速传播出去后的结果，

因此主流区（边界层以外的区域）内的任意一点压力满足 p(x,t)=pB(t-x/a)，速度满足

v(x,t)=vB(t-x/a)，其中 pB为边界层外缘的压力幅值,vB为边界层外缘的速度。因此，空间波

形从右向左所呈现的规律，其实就是边界层外缘的值随时间变化的规律。 
从图 2(a)可见，观察整个过程可知，在前 1μs 的加热阶段，边界层外缘的压力随

时间不断升高，从 8000Pa 左右逐渐升高至 19000Pa 左右，并且存在一段快速升高的区

域；在 t=1μs 即加热结束的瞬间骤降至约-13000Pa，而后再逐渐恢复至零。 

图 2 (a)初始状态为 7.5MPa 的压力场于不同时刻在空间中分布情况 (b) 初始状态为 7.5MPa 时热声波

速度场于不同时刻在空间中分布情况 

(b)(a)



图 2(b)为速度场的分布情况，可以看到速度场的分布和压力场有着完全一样的规律，

随着加热的进行，速度不断升高，从 0.035m/s 最终升高到 0.08m/s。加热结束后骤降至

约-0.06m/s，再逐渐回复至零。 

图 3 对比了 4 组不同初始状态下（7.5MPa、8.0MPa、8.5MPa 和 9.0MPa）的热声波

传播到 L/2 处时的压力波形，可以观察到，初始状态离临界点越远，压力波的宽度减小。

这是因为热声波是以声速向前传播，而越远离临界点，其声速越小，因此在 1μs 的加热

时间范围内扰动传播的距离越短，造成了宽度越小。 

图 3 四组不同初始状态下热声波传播至 0.75mm 处时压力分布（右图为左图框内区域放大图） 
进一步分析各组压力波波形可知，距临界压力越近，压力波形的空间分布表现出的

非线性也越强。根据 p(x,t)=pB(t-x/a)，反映了边界层外缘压力随时间增长的速度（特别是

快速增长阶段）及加热结束后骤降的幅度均发生了增强。

2.2 温度场和热边界层 

热边界层是研究整个问题的关键，在进行进一步研究前需要先确定每一时刻热边界

层的位置。在对比了温度变化和热流密度分布等多种判断方法后，最终选择通过热流密

度来判定热边界层的位置。我们选取热流密度等于1 × 104W/m2（即热流边界条件的

0.2%）的位置热为边界层的外缘。 
同样以流体初始状态为 7.5MPa 的计算结果为代表，对温度场进行分析。图 4(a)和图

4(b)分别是加热中𝑡 = 0.5μs、加热结束瞬间𝑡 = 1μs和加热结束后𝑡 = 2μs，在0~1 × 
10−3mm范围内的温差和热流密度的分布情况。图中圆圈位置为热边界层的外缘。从图

4 (a)可以观察到，在加热过程中壁温不断升高，热边界层内的温度分布呈现典型的左高

右低。对应地，在图 4(b)中热流密度从左往右逐渐下降，并且在Δ𝑇 = 5K附近发生迅速降

低。在加热结束后，热扩散的作用下热量逐渐从边界层向外传播，壁面温度不断降低。 



图 4 (a)初始状态为 7.5MPa 的边界层内温度不同时刻的空间分布 (b)初始状态为 7.5MPa 的边界层内热

流密度不同时刻的空间分布 

下图 5 (a)为不同初始状态下热边界层厚度随时间的发展情况。可见在相同时刻下随

着初始状态的压力的升高（距离临界压力越远），同一时刻下边界层的厚度在逐渐变小。

热扩散系数𝛼可以反映物体中热扩散的速度，图 5 (b)给出了此四组边界层内的平均热扩

散系数随时间的变化情况，不难发现随着流体初始状态离临界点越远，其边界层内的平

均热扩散系数也越小，所以边界层的扩展速度越慢。 

图 5 (a)不同初始状态下边界层厚度随时间变化(b)不同初始状态下边界层内平均热扩散系数随时间变化 

在图 5(a)中我们发现边界层厚度随时间变化呈现出两个阶段：在加热结束前边界层

的扩张较快，为第一个阶段；而在加热结束后的第二阶段中，边界层的扩张速度较之前

有着明显的减缓。为探究此现象的原因，考虑边界层速度场。从图 6 中可以看出：在加

热结束前温度升高，热膨胀使得边界层内的速度为正，从而促进边界层扩张；而加热结

束后，边界层内速度为负，抵消了部分热扩散的作用，使得边界层的扩张变慢。因此，

热边界层的增长有两种机制，热扩散机制和速度场带来的对流机制，一开始是二者相互

促进的，后来速度场带来的作用会抵消掉一部分热扩散的作用。因此边界层厚度呈现了

上述的两阶段。 
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