










前言

自1942年意大利裔科学家恩利克·费米在美国芝加哥体育场的地下
室建设了世界上第一座可控制核裂变反应的核反应堆以来，核反应堆
的发展已经走过了3代，目前稳定地供应了全世界11%的发电量；中国
大陆民用核能的发展，从1991年秦山一期反应堆投运至今，已经走过
了近30个年头，2019年核能发电量达到3 500亿kW·h，占比达到
4.88%，二氧化碳减排达到2.8亿t。与水电一起，成为最重要的非化石
能源的来源之一。

核能系统在能源供应问题中，还涉及诸如核动力舰船、空间推进

动力和电源等尖端科技问题，这些是国家安全的基石。而人类的终极
能源系统中，最为诱人的就是核聚变能源。这些问题关乎我们人类的
可持续发展。而在未来的深空探索和星际航行中，核能是唯一可能的
能量来源。

在这些核能系统构成中，如何管理系统的热量是一个核心问题。
原则上只要能及时排出所产生的热量，核反应堆就可以释放出无限的
功率。而在任何工况下如何安全有效地排出热量，以及其经济性问
题，就是核反应堆热工水力学基础的研究内容，具体涉及核能系统的
释热特点、计算模型和具体计算方法，涉及从核燃料元件通过热传导
将热量传递到燃料元件的表面及其影响因素；从燃料元件表面通过对
流传热将热量传递给一次侧冷却剂并输送到蒸汽发生器，这个过程中
所涉及的压降等问题；沸水堆在正常工况下，以及压水堆在一些特殊
工况下可能涉及的两相流动问题，以及处于两相流条件下的传热、喷
放时的临界流动、流动不稳定性及其控制等问题。还要讨论在核反应

堆设计中所遵循的程序、方法和相关的热工设计限值。最后还要讨论
核反应堆在经历工况变化和事故条件下的瞬态问题，在瞬态中可能会
发生的现象，以及一些典型的事故工况发生时的事故序列和进程及影
响因素。

本书是编者在参考国际相关主流文献和教材的基础上，对个人过
去近15年教学工作的总结；也是编者在承担研究生课程及在项目研究



过程中，对如何从基础理论角度提高学生对堆芯传热和流动等的工程
问题认识的经验反馈。因为多种原因，目前市面上的相关教材很少，
不能满足核工程类专业教学的需要，希望本书的出版能够填补这个空
缺。编者在学堂在线开设该课程，欢迎各位通过扫描封底二维码进入
学习和交流。

由于编者水平有限，书中疏漏之处在所难免，希望读者和使用本
书的广大师生批评指正。

潘良明

2020年疫情期间于重庆大学
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第1章　动力堆的热工水力特征和设计
准则

动力堆的热量来源于燃料元件的裂变热。热量通过导热、对流和

辐射从燃料传递到冷却剂。本章将讨论动力堆的基本热工水力特性。

对这些特性的了解将使学生领会后面章节所涉及的具体问题在工程上

的应用。这些特性包括动力循环、堆芯设计和燃料组件设计等问题。

而反应堆类型包括水冷、气冷和液态金属冷却的反应堆，这些反应堆

的基本特性见表1-1。

表1-1　主要类型动力核反应堆的基本特性

1.1　动力循环及一回路冷却剂系统

1.1.1　动力循环



在核电厂中，一回路冷却剂循环通过堆芯将能量带出，最终通过

透平过程转变为电能。根据反应堆的设计不同，透平过程可以直接由

一回路冷却剂驱动或者由从一回路获得能量的二回路流体驱动。冷却

剂系统回路的数量为一个一回路系统及一个或多个二回路系统的数量

总和。对于沸水核反应堆（BWR）和高温气冷堆（HTGR）系统，通
过核反应堆堆芯产生的蒸汽或高温氦气，直接用于透平机的做功，则

构成单回路系统。而沸水堆的单回路系统一般基于朗肯循环（Rankine
Cycle）运行（图1-1）。尽管目前还不具备高温气冷堆所需要的高温透
平技术，但其仍然具有采用如图1-2所示布雷顿循环（Brayton Cycle）
的潜力。

而压水核反应堆（PWR）和加压重水反应堆（PHWR）则为两回
路系统。该类系统需要将冷却剂保持为名义过冷的状态。而透平机则

由二回路所产生的蒸汽来驱动。图1-3示出了压水堆蒸汽动力循环的组
成。

图1-1　单回路直接冷却朗肯循环



图1-2　单回路直接冷却布雷顿循环

液态金属冷却快中子增殖堆（SFBR）则使用三回路系统：一回路
钠冷系统，中间钠冷系统，以及蒸汽 /水的透平-冷却剂系统（图1-
4）。三回路系统主要用于隔绝带放射性的一回路钠与蒸汽/水的三回路
的直接接触，而三回路则为与常规电厂相同的透平机和凝汽器等组成

的蒸汽-水循环。

用于反应堆的各种热力循环典型特征总结见表1-2。对于典型朗肯
循环和布雷顿循环的分析请参见相关的工程热力学教材。

表1-2　5种动力堆堆型热力循环的典型特征





图1-3　两回路蒸汽动力循环

图1-4　三回路蒸汽循环动力系统

1.1.2　一回路冷却剂系统

在压水堆的一回路系统中，围绕反应堆压力容器设计有多环路结

构（图1-5），每个环路有一个竖直布置的蒸汽发生器和主冷却剂泵
（主泵）。冷却剂从入口和出口都连接在蒸汽发生器下部管板上的U形
管中流过。系统唯一的稳压器连接在其中的一个环路热段上。热段和

冷段（泵出口）的直径一般分别是31和29 in（约945 mm和884 mm）。



图1-5　压水堆一回路布置

压水堆压力容器内的流动路径如图1-6所示。入口管嘴与压力容器
内器壁和堆芯吊篮之间的环缝相连。冷却剂从该环缝向下流动，进入

压力容器的下封头所形成的入口腔室。然后转向向上流过堆芯进入与

压力容器的出口管嘴相连的上部腔室而流出的压力容器。



图1-6　压水堆压力容器内冷却剂的流通路径



粗箭头为主流方向，细箭头为旁通流量：1—出口管嘴间隙旁流；2—
仪表导向管中心旁流；3—堆芯围板和吊篮间旁流；4—导向管内部旁

流；5—导向管外部旁流；6—定位键槽旁流

沸水堆的一回路冷却剂系统如图1-7所示。图1-8示出了反应堆压力
容器内的流程。汽水混合物在离开堆芯后首先进入汽水分离器。经过
设于压力容器顶部的蒸汽干燥器后，净化蒸汽（含湿量不超过0.25%）
直接进入汽轮机。而分离下来的液体水则向下流动与主给水混合。该

混合流被安装于压力容器内周围的喷射泵输送到下腔室。该喷射泵由
连接在外部管径相对较小（约20 in）管路上的再循环泵驱动。

图1-7　沸水堆单回路冷却剂系统



图1-8　沸水堆的蒸汽和再循环水流通路径

　高温气冷堆（HTGR）的一回路由几个环路构成，每一个都建在
一个大的预应力钢筋混凝土的圆柱内。模块式高温气冷堆（MHTGR）
的紧凑型布置如图1-9所示。在588MWe的模块式高温气冷堆布置中，
气流在蒸汽发生器顶部的循环风机的驱动下，从堆芯的顶部向下流

动。反应堆压力容器和蒸汽发生器由一个很短的水平管道连接，管道
为夹层管道，内外冷却剂向两个方向相反流动。从堆芯出口联箱来的

冷却剂由内部的47 in管道进入蒸汽发生器入口。而从蒸汽发生器循环
风机来的冷却剂则从外部环缝（当量直径接近46 in）进入堆芯上部的
入口联箱。

液态金属冷却快中子增殖堆（SFBR）的一回路系统则为池式回路
结构，法国超凤凰堆的池式结构如图1-10所示，而其主要特征则见表1-



2。冷却剂的流通路径为：钠从反应堆堆芯向上流动，进入主容器的上
部钠池。冷却剂在重力作用下向下流过中间换热器，进入一个位于主
容器下部边缘的低压环形联箱。竖直布置的一回路泵从这个区域抽取

液钠唧送到堆芯入口联箱。

图1-9　模块式高温气冷堆一回路冷却剂流通路径



图1-10　超凤凰堆的一回路钠流通路径

1.2　反应堆堆芯和燃料组件

1.2.1　反应堆堆芯

目前，除高温气冷堆以外，大部分动力堆都使用外部轴向流动冷
却的柱状燃料元件。高温气冷堆的燃料则使用球状和棱柱状两种形

状，中国的高温气冷堆燃料使用球状石墨燃料组件，陶瓷包覆颗粒燃

料弥散在石墨基体中，采用氦气冷却。

对反应堆堆芯而言，有两个主要的设计特点对热工水力性能有重

要影响，即方位和元件间间隔。可以把燃料组件的构成简单地分为有

盒和其他两类形式。有盒的燃料组件之间仅通过入口和出口相通。沸
水堆、钠冷快堆等采用这种形式，而棱柱燃料的高温气冷堆也基本采



用这种形式，但在流程中有泄漏。压力管式重水堆的堆芯则由一系列

的水平布置的压力管穿过低压的慢化剂容器。压力管内的燃料组件采
用高压重水冷却，压力管在入口及出口处并联。压力管式重水堆采用

在线换料。

压水堆的燃料组件竖直布置，相互之间不水力隔绝。为便于操作
和其他结构上的原因，其燃料元件也按一定的方式组成燃料组件。

1.2.2　燃料组件

核反应堆的燃料棒束组成的基本特性是栅阵（几何结构和棒间

距），以及燃料元件间的分隔和支撑方法。商业的轻水堆（沸水堆和
压水堆）、加压重水堆和液态金属冷却快堆都使用燃料棒结构。高温

气冷堆则使用石墨块或石墨球构成组件。

在轻水堆（LWR）中，冷却剂也充当慢化剂，有比较小的铀水
比，从而使燃料棒之间的间距（通常称为棒间距，P）比较大。这样的
慢化剂比率允许棒的栅阵采用较为简单的方形结构，使流体通过棒支

撑结构（定位格架）的压降较低。目前已针对这样的结构提出了各种
定位格架的设计方案，这也是目前燃料设计的重点。

重水堆和先进气冷堆设计成在线换料的形式，燃料组件布置在断

面为圆形的压力管内。该圆形的边界使燃料棒以一个不规则的栅阵布
置。在线换料的要求又使得燃料棒束较短，燃料棒依靠端部和中间支

架支撑，而不是轻水堆的定位格架形式。

液态金属冷却快堆不需要慢化剂，有较高的功率密度，因此使用
紧凑的六边形燃料组件结构。使用定位绕丝实现紧密的棒间距，比格

架型的定位压降更低。该定位绕丝有定位和促进棒束通道间混合等两

个功能。有些液态金属冷却快堆也使用定位格架。

5种参考堆型燃料的基本特征总结见表1-3。

轻水堆、重水堆和液态金属冷却快堆使用冷却剂围绕燃料棒的栅

阵形式。表1-3给出了各种几何结构的典型子通道结构。这些子通道定
义为冷却剂区域，因此是“冷却剂中心”子通道。另外也可以采用“燃料



棒中心”子通道的定义，冷却剂区域围绕燃料棒。两种定义都经常使
用。

1）轻水堆燃料棒束：方形栅阵

图1-11示出了包括定位格架的典型压水堆燃料组件，还示出了接触
和支撑燃料棒的格架弹簧片。这仅是多种定位格架设计中的一种。基

本的格架参数的定义如图1-12所示，通常包含3种子通道形式。表1-4总
结了各种尺寸格架子通道的数量。现代沸水堆燃料组件通常包含64根
燃料棒，而压水堆则通常包含225～289根元件棒。而子通道数量的计
算公式则基于压水堆无盒燃料组件。

表1-3　5种参考堆型燃料的基本特征





图1-11　用于轻水堆燃料组件的典型定位格架



图1-12　轻水核反应堆的典型燃料栅元

表1-4　方形栅格的子通道



2）压力管式重水堆燃料棒束：混合矩阵

图1-13示出了重水堆典型燃料组件的几何结构和子通道类型。因为
这些单元按照圆形套筒安排，因此其几何特征与棒束内燃料棒的数目
有关，图中示出了重水堆燃料棒束具体的结构。

3）液态金属冷却增殖堆燃料棒束：六边形结构

钠冷快堆燃料组件的典型六边形阵列如图1-14所示。与轻水堆相
似，也根据用途不同采用了不同数量的燃料棒。典型的燃料组件包含

271根燃料棒。然而在实际设计中，采用了331根燃料棒用于燃料、包
覆物和吸收材料的辐照和堆外模拟实验。定位绕丝绕过360°位置的轴
向长度称为轴向节距。因此轴向平均尺寸基于一个节距内来平均。各

种尺寸的六边形套筒内的各种子通道数总结见表1-5。



图1-13　重水堆中的燃料栅元

图1-14　液态金属冷却快堆典型燃料栅元该例中N=19。注：定位丝截面为椭圆形

表1-5　六边形栅格的子通道



1.3　基于热工水力的电厂总体特征

热工水力特性对确定核电厂总体技术参数非常重要。一回路温度
和压力是关键参数，与冷却剂选择和电厂总体性能相关。电厂总体性
能决定于一回路冷却剂最高出口温度和可能达到最低的凝汽器入口温

度的差值。因为大气最终热阱的温度相对固定。提高热力学性能需要
提高冷却剂的出口温度才能达到。图1-15示出了典型压水堆核电厂各典
型温度之间的相互关系。



图1-15　典型压水堆核电厂各温度之间的相互关系

一回路出口温度所能达到的值取决于冷却剂的类型。例如液体金

属，相对于水来说，在给定温度下的饱和蒸汽压要低得多，例如在常
用温度500～550℃下，饱和压力比大气压还要低。因此钠冷快堆的出
口温度不受钠沸点的限制，但出口温度仍然受不锈钢材料蠕变极限的

限制。对于水冷反应堆，一回路高出口温度要求高的系统压力（7～15
MPa），提高了一回路所贮藏的能量，使结构材料的厚度大大增加。
单相气体冷却剂可以运行在高出口温度下，而不受耦合的饱和压力限

制。但因为气体传热系数与压力强烈相关，对于这一类反应堆系统压
力决定于传热能力。结果所需要的压力中等，在4～5 MPa，出口温度
可以很高，可达到635～750℃。电厂热效率则与二回路的最高温度相
关，因为蒸汽发生器或者中间换热器需要传热温差，这个温度必须比
一回路的温度低。沸水堆则采用直接循环，因此反应堆的出口温度与

汽轮机的入口温度相同（忽略热损失）。因为沸水堆运行在湿蒸汽条
件下，该出口温度也受限于饱和温度。在典型的沸水堆中，堆芯出口
焓相当于蒸汽干度为15%以下的情况。压水堆和沸水堆的热效率基本相
同，汽轮机蒸汽参数相似，但一回路的温度和压力条件相差很大（表1-



2）。因为热力循环的微小差异，尽管蒸汽温度稍低，压水堆的电厂热
效率仍然要比沸水堆的电厂热效率稍高。

其他电厂特性与热工水力强烈相关。下面列出一些重要的例子。

（1）一回路温度

①腐蚀行为，尽管其与水化学控制强相关，但也与温度相关。

②反应堆压力容器抵抗中子辐照下脆性破坏的能力。压力容器在
低温、高压下的运行瞬变需要仔细评估，确保压力容器在全寿期中具
有足够的强度。

（2）一回路水装量

①在事故和次严重瞬态下的时间响应与冷却剂装量极其相关。反
应堆压力容器的水装量完全淹没堆芯的要求在一回路破口事故中是一

个很重要的行为指标。特别是对压水堆机组，稳压器和蒸汽发生器的
水装量决定了大部分情况下对瞬态事故的响应。

②在稳态运行时，入口腔室作为一个混合室，各股冷却剂均匀流

入反应堆堆芯。容器的上部腔室在多环路机组向各个中间换热器/蒸汽
发生器分流中也起到类似的作用，同时还保护了压力容器的管嘴避免
受到瞬态的热冲击。

（3）系统布置

①反应堆堆芯和中间换热器/蒸汽发生器的布置对采用自然循环带
走热量的能力至关重要。

②泵轴和换热器管束的方向与支撑的设计和冲击速度的耦合对于

防止麻烦的流致振动问题有很重要的关系。

1.4　堆芯热工性能的关键参数

反应堆的设计特性可以总结为两个最重要的特性：功率密度和比
功率。表1-6列出了各种动力反应堆的功率密度，而比功率则可通过反
应堆的其他参数计算得到。



功率密度是单位堆芯体积所产生的能量。因为反应堆容器的尺寸

需要容纳堆芯，因此电厂的单位投资与堆芯的尺寸相关，功率密度是
单位投资的一个指标。对于推进用动力核反应堆，因为质量和尺寸是

重要的考虑因素，因此功率密度也是非常重要的指标。

功率密度可以通过改变燃料棒的布置来改变。对于无限的方形布
置如图1-16所示，功率密度与矩阵排距有关。对于方形布置为

表1-6　5种动力堆堆型的典型堆芯热工性能特征





图1-16　方形和三角形棒矩阵布置

而无限三角形布置为

比较以上两式可以看出，在同样的棒间距下，三角形布置的功率

密度比方形布置的高15.5%。因此，钠冷快堆采用三角形布置，该种布
置方式比方形布置的热工水力学机制更为复杂。对于轻水堆，则倾向
于采用更简单的布置方式，需要利用更多的位置提供充足的慢化剂容

纳空间。

比功率为单位质量燃料材料所产生的功率，通常用单位克物质所
产生的瓦特能量来表示。该参数直接关系到燃料循环的成本和堆芯装

料量。对于如图1-17所示的燃料芯块，比功率（每克重原子的瓦特功
率）表示为



图1-17　典型动力反应堆燃料的断面结构

其中

<q′>为堆芯燃料棒的平均线功率密度，r为沉积在燃料棒中能量的
比率。

质量份额的定义主要基于如下定义。

①重原子包括所有的U，Pu或Th的同位素，因此包括了易裂变核
素Mff和非易裂变核素Mnf，M为原子量。



②燃料指所有的燃料材料，例如UO2，而不含包壳。

因此对于氧化物燃料有

富集度r是易裂变原子相对于总重原子的质量分数，即

为了后面使用方便，定义为

可以方便地用原子量和富集度表达f。对于UO2，有

根据式（1-8）和式（1-9），有

将式（1-10）和式（1-11）代入式（1-6），得

当Mff≈Mnf时，简化为



式（1-3）的比功率可以分别表达为基于芯块和燃料的有效密度的
关系式。有效密度包括包壳内的芯块和间隙。有效密度表达为冷态或

者热态条件下，这取决于间隙是取热态或者冷态条件下的情况。燃料

有效密度是一个与燃料寿期有关的很重要的参数。

1.5　热工设计限值和裕量

除了气冷堆之外的所有反应堆都使用金属包壳来包容柱状燃料。
而气冷堆采用石墨和碳化硅包覆燃料颗粒，降低裂变产物泄漏出燃料

的风险。

1.5.1　带金属包壳的燃料棒

对于密封的燃料棒，其热工限值主要是保证包壳的完整性。从理

论上讲，这些限值需要从结构设计参数上来考虑。例如对于稳态和瞬
态问题都需要考虑其强度和疲劳问题。然而，因为在动力堆辐照和热

环境特性下，这些参数的行为非常复杂。正因为如此，动力堆的设计

限值直接规定为一定的温度和热流密度，尽管从长期来看，设计限值
还需要逐步向特定的结构设计方面转变。

表1-7　典型的热工设计限值



注：LOCA——失水事故；MDNBR——最小偏离核态沸腾比；MCPR
——最小临界功率比；*——相应的最小临界热流密度比接近于1.9。

对于使用圆柱形金属包壳和二氧化物芯块的反应堆的设计限值总

结于表1-7，其中示出了那些超过设计限值的破坏条件（包壳完整性破
坏）。对于压水堆和沸水堆都有动力学稳定性极限。总的来讲，在目
前反应堆的设计中有些限值并不是强制性的，这些限值在表1-7中并没
有给出。因为轻水堆的固有特性，包壳温度限制在饱和温度以上很窄

的范围内，因此就排除了需要限制包壳壁中心的温度。然而，在瞬态
条件下对包壳的平均温度有很严格的限制，特别是在失水事故

（LOCA）下。关于该事故有几个设计准则，主要的出发点是保证锆包
壳温度低于1 200℃，防止严重的金属-水反应的发生。

对于不同的反应堆型式，其具体的设计限值又有所不同，并随着

设计技术的进步而不断演化。例如，对于轻水堆，燃料中心的温度通
常因为临界热流密度的原因而被自动限制。但自1980年代中期以来，



随着LOCA分析方法的提高，因为LOCA而添加的限制已经不是一个决
定性的问题。最终轻水堆的芯块和包壳之间的反应所导致的过量力学
作用成为改变反应堆功率运行的限制条件，目前针对该问题开发的新

燃料和包壳材料提高了该极限，并提高了其负荷跟随的能力。

临界热流密度（Critical Heat Flux，CHF）现象由两相冷却剂的传
热能力突然下降所致。该热工限制条件可表达为压水堆的偏离核态沸

腾（Departure of Nucleate Boiling，DNB）条件和沸水堆的临界功率条
件。对于燃料棒来说，体积能量产生率q‴（r，z，t）是一个独立参
数，在给定冷却剂体积温度Tb和热流密度下，降低表面传热能力会导

致包壳温度上升，即

式中，h为传热系数。从物理机制上看，该传热系数减小的原因是
加热面上汽液两相流型变化。在典型压水堆的低空泡份额运行条件
下，因为蒸汽层的存在，出现偏离核态沸腾（DNB）而导致包壳温度
偏离。在典型的沸水堆运行条件的高空泡份额下，通常受冷却剂冷却

的加热面因液膜蒸干（Dryout，D.O.）而导致过热。蒸干现象与蒸干点
上游的热工水力条件相关的程度远高于蒸干点的当地条件。DNB是一
个当地现象，而蒸干则是与上游条件相关的积分现象，因此关于DNB
的关联式和图解曲线表达为热流密度比，而蒸干则表达为功率比。

该两种不同的临界热流密度的物理机制如图1-18所示。关于它们与
运行工况条件相关的关联式则在后续章节会陆续涉及。因为这些参数

因燃料长度的不同而不同，对于DNB或蒸干发生的限制条件和实际运
行热流密度的裕量不同。对一个典型的DNB型的情况，该差异如图1-
19所示。通过关联式预测的热流密度和实际运行热流密度的比值称为
偏离核态沸腾比（DNBR）。该比值在燃料长度方向变化，在最高热流
密度下游某个位置达到最小值。另一个表示方法为基于棒束平均条
件，与发生干涸的沸水堆总功率有关。该表示方法表达为临界功率比

（CPR）。该问题将在后面章节讨论。

临界条件限值根据相应比率的最小值确定，即MDNBR（Rmin）或

MCPR（表1-7）。此外，在美国Brown’s Ferry一号机前，对沸水堆的



限制仅针对运行瞬态，正如目前的压水堆那样，随后就应用于100%的
功率条件。这些对沸水堆100%功率和压水堆112%超功率限制的裕量，
可以作为给定轴向热流密度分布和冷却剂通道条件下的任何特定条件

的限制。

对于钠冷快堆，目前要求钠的温度具有一定的过冷度，在瞬态条

件下不能超过沸点温度。此外，还针对事故工况下确保在冷却剂排空
时能妥善处理事故进行了大量的努力。因此，对于钠冷快堆的限值则

着重于燃料和包壳的温度。目前，不允许发生燃料融化。然而，目前

工作则着重放在了开发包壳强度判据，这些判据反映了不锈钢包壳工
作在蠕变支配的条件下，即使没有发生包壳失效也可能存在某种程度

的燃料中心融化的现象。



图1-18　压水堆和沸水堆的临界热流密度机制



图1-19　临界热流密度比定义

1.5.2　石墨包覆颗粒燃料

高温气冷堆的燃料为包覆颗粒的形式镶嵌在石墨块或石墨球中，

规则的孔或球之间的间隙提供了氦冷却剂的流道。有两种包覆颗粒

（图1-20）。BISO类型燃料颗粒在燃料核上包覆有一层低密度的热解
碳作为缓冲层，外面包覆有一层高密度高强度的热解碳层。而TRISO
型的燃料颗粒在两层如BISO型的高密度热解碳层之间夹了一层碳化硅
层。在这两种颗粒中，内层和燃料核设计为可容纳膨胀并可包容裂变

产物。而缓冲层作为缓冲裂变碎片的反弹层。层状结构还有助于防止
裂纹扩展。碳化硅层用于保证尺寸稳定性和低的扩散速率。它相对于

周围的热解碳层有更高的热膨胀系数，因此正常情况下是处于被压缩

状态。两种颗粒的包覆层厚度大概为150μm。TRISO包覆层用于235U富
集度为93%的颗粒，而BISO颗粒则用于钍颗粒，由增殖材料组成。



图1-20　高温气冷堆燃料颗粒

典型的尺寸：内核直径100～300μm；总包覆层厚度：50～190μm

因为裂变气体通过包覆层或者直接通过包覆层的裂纹扩散，因此

需要在稳态裂变反应水平上对释放速率进行限制，使其低于设定水
平。建立这些活度水平要保证因一回路事故泄漏时其放射性剂量在规

程允许的范围内。对燃料颗粒中心温度的限制为：100%功率下约为1
300℃；短时功率瞬态峰值时约为1 600℃。

在满功率时限制最小稳态扩散，而对于瞬态的限制则基于堆内实

验，设定为保护包覆层的最小破损。

1.5.3　热工设计裕量

在任何一个反应堆堆芯设计中，根据堆芯中位置的不同，其热工
特性存在巨大差异。对于一个典型的堆芯，热工条件的各种影响如图1-
21所示。从堆芯的如线功率密度[<q′>，由式（2-14）定义]等平均条件
开始，应用核功率峰值因子、超功率因子和工程不确定因子等，得到
一个受限的<q′>值。图1-21所示的每一个条件都清楚地用平均值、峰
值、名义值和最大值等的组合来定义。对这些术语没有统一的定义，

然而在实际运用中有如下公认的用法：

①平均值：通常指堆芯或者元件轴向的平均值。需根据用途来区
分。

②峰值：有时指热点；特指极端值发生的物理点。也就是说，峰
值功率棒指径向功率最高值的燃料棒；峰值线功率密度指功率峰燃料



棒上最高线功率密度的轴向位置。

③名义值：根据设计值计算的参数值。

④最大值：根据设计值最大允许偏差计算得到的参数。

图1-21　热工设计限值的相关术语

在设计瞬态极限和破坏极限之间留有裕量（图1-21），这主要是考
虑用于监控反应堆运行的仪表也可能存在不确定度，以及用于计算瞬
态极限的关联式存在不确定度等因素引起的偏差。



从图1-21中可以明显看出，堆芯功率可以通过展平堆芯释热及优化
径向的功率-流量比来提升。功率展平可以通过设置反射层、分区装料
及补偿棒控制等手段来达到。在水冷反应堆中，当地功率峰效应主要

是由水隙所导致，在详细的燃料/冷却剂栅格设计中作为一个附加因子
给予了比较多的关注。然而，如果从堆芯中泄漏的中子量很小，功率

展平可能就没有那么重要了。

优化堆芯的功率/流量比对于在最大反应堆净功率（即反应堆功率
产生减去泵功）下达到理想的反应堆压力容器出口温度很重要。泵功
率表达为

式中 Δp——通过回路的总压降；

Af——冷却剂通道流通面积；

V——冷却剂的平均速度。

流动控制涉及在堆芯中要为所有燃料组件中达到所需要的出口条

件建立足够的冷却剂流量，减小从热堆芯中旁流流量。而有些旁流是

必要的，需要保证某些区域（例如反应堆压力容器内壁）的工作参数
保持在设计条件内。各个燃料组件的燃耗深度不同导致功率-流量比难
以保持一致。燃料组件的流量通常通过节流孔板调节。孔板用于限制

进入组件的流量，一般安装在子通道入口，节流孔板还有防止系统出
现流动不稳定性的作用。运行过程中一般都不考虑变孔板设计，因此

在整个寿期中流量-功率比偏离最优值就不可避免。通过多重入口联箱
的方法可以达到比较大的空间流量分配差异，但这个设计太过于复
杂，一般不采用。

思考题

1-1 试论述发展核电的重要意义。

1-2 比较成熟的动力堆型主要有哪些，它们各有什么特点？

1-3 反应堆热工分析主要包括哪些内容？



1-4 反应堆电厂各参数选择主要考虑哪些因素？

1-5 反应堆运行和事故瞬态中热工设计限值主要考虑哪些因素？

习　题

1-1 计算各型反应堆（主要计算压水堆）堆芯的平均体积释热率
（q‴）和表面热流密度（q"）。采用表1-6中的线功率密度与几何尺
寸。

1-2 针对平均线功率为17.8 kW/m的典型压水堆，试根据图1-21计
算其不确定性裕度。假设其破坏限值发生在燃料棒中心线的融化功率
为70 kW/m。采用下面的倍乘因子：径向通量因子1.55，轴向和当地通
量因子1.70，工程不确定性因子1.05，超功率因子1.15。

1-3 画图表示压水堆在流动惰走时的最小临界热流密度比。在发生
流动惰走时，需要描述是如何根据相关通道的工况曲线和CHF限值在
几个时间点的变化特性，确定随时间变化的最小临界热流密度比。用

相对比例画图，并写出所有的假设条件。



第2章　反应堆释热和燃料元件的热工
分析

通过反应堆中子物理分析计算得到反应堆释热。精确的热源计算

是温度场分析的基础，反过来又会影响燃料、冷却剂和结构材料的核

性质和物理特性。因此对堆芯的稳态和瞬态过程进行中子和热的耦合

分析是堆芯特性精确预测所必需的。为简化起见，在对反应堆进行热

设计时可先不进行核热耦合分析，可认为其释热率和分布是相对固定

的，在对堆芯进行热分析的基础上再预测其温度场对释热的精确分布

的影响。

需要注意的是，反应堆堆芯的运行功率受热工条件的限制，而不

是受核特性的限制。也就是说，不管是稳态或者一些特殊的瞬态条件

下，堆芯的许用功率受燃料传递到冷却剂的传热能力限制，必须保证

不发生超高温导致燃料或结构降级的现象。关于设计限值问题在上一

章已经讨论。

2.1　核裂变能量释放及其分布

2.1.1　能量释放的方式

堆的热源来自核裂变过程中释放出来的能量。绝大部分的能量来

自重原子吸收中子后的分裂。这个原子核分裂的过程称为裂变

（Fission）。小部分的能量来源于燃料、慢化剂、冷却剂及结构材料
对中子的非裂变吸收。每次裂变所释放的总能量平均值约为200 MeV
（或3.2×10-11 J），若用Ef表示这个值，则可近似认为Ef≈200 MeV。该

能量包括裂变碎片的动能，新生中子的动能和γ射线的能量等，但不包
括中微子的能量。很多裂变碎片具有放射性，会放出β射线并伴随有中



子释放。β衰变导致一些同位素不稳定，导致缓发中子和γ射线的产
生。

非裂变材料在吸收中子后，会以γ射线形式放出从氢的2.2 MeV到
重物质的6～8 MeV的中子结合能。许多中子俘获产物不稳定，会放出β
粒子、中子和γ射线。图2-1示出了能量释放的近似组成，表2-1列出了
裂变能的近似分配和沉积。



图2-1　堆内能量释放的形式

易裂变原子的分裂产生两个中等质量的原子核和两个或更多的中

子。铀235是自然界仅存可提取的易裂变核素，大约只占铀元素的



0.7%。其他的易裂变核素都是可转换核素通过中子俘获转换而来。如
Pu-239和Pu-241是分别从U-238和Pu-240吸收中子转变而来。U-233则是
从Th-232俘获中子转变而来。

每次裂变所释放的能量Ef因易裂变核素不同而不同，Lamash建议
采用如下的关系式来计算热中子所引起的裂变能量：

在典型的轻水堆中，只有大概一半的中子被易裂变核素所吸收，

而另外一半的中子被可转换核素、控制棒和结构材料所吸收。轻水堆

的新燃料主要是低浓度U-235的铀基燃料，即UO2燃料。在轻水堆运行

中所产生的钚也参与了能量释放，占到了最大达总释热量的50%。

表2-1　裂变能的近似分配和沉积

2.1.2　能量的沉积



裂变碎片的动能约占总能量的84%，它在燃料中的射程极短，约为
0.01 mm，所以可以认为这部分能量是在发生裂变处就地释放出来的，
只有极少部分裂变碎片会穿入燃料包壳内，但不会穿透。在干净和均

匀装载的反应堆内，由裂变碎片动能转变成的热能分布与燃料元件内

中子注量率（又称为中子通量密度）的分布基本相同。裂变中子在与

慢化剂的头几次碰撞中就失去了大部分的动能，它的射程由几厘米到

几十厘米不等。由裂变中子所产生热量的分布取决于它的平均自由

程。裂变过程中产生的γ射线（包括瞬发γ射线和缓发γ射线）穿透能力
极强，因此它的能量将分别在堆芯、反射层、热屏蔽和生物屏蔽中转

变为热能，也有极少部分γ射线穿出到堆外。高能β粒子在燃料内的射
程小于0.3 mm，所以高能β粒子的能量可认为大部分在燃料元件内转变
为热能。只有少部分的高能β粒子穿出燃料元件进入慢化剂，但它们不
会穿出到堆芯外面去。

如果令单位体积内的释热为q‴（r）。要知道q‴（r）为r点的邻域内
所产生的能量，所产生物质经过r点。如果令qi‴（r，E）上表示反应产
物i在r处所放出的热量。为了得到在r处总释热，必须把所有能谱的粒
子释放能量积分而得到

根据该式计算堆芯某一特定点的释热非常困难。然而，根据已有

的反应堆物理分析方法可以较为准确地计算在反应堆堆芯各点的释

热。

在缺乏精确数据的情况下，对于热堆，可以假定90%以上的总裂变
能是在燃料元件内转变成热能的，大约5%的总裂变能在慢化剂中转变
成热能，而余下的不足5%的总裂变能量则是在反射层、热屏蔽等部件
中转变为热能的。在压水动力堆的设计中，通常取燃料元件的释热量

占堆总释热量的97.4%；而在沸水堆中取燃料元件的释热量占堆总释热
量的96%。

从以上的分析可以知道，裂变能的绝大部分是在燃料元件内转变

为热能，所以输出燃料元件内所产生热量的热工水力问题就成为反应

堆设计的关键问题之一。



2.1.3　能量产生参数

由堆物理的计算可知，单位体积的裂变率为

式中 φ——中子注量率，中子/（cm3·s）；

σf——微观裂变截面，cm2；

N——可裂变核子的密度，核/cm3；

Σf——宏观裂变截面，cm-1。

常用材料的吸收和裂变截面数据见表2-2所列。

表2-2　热中子（0.0253eV）截面数据



*因为超热中子的原因，典型反应堆内的238U的实际有效吸收系数比该
值高。

则堆芯内单位体积的释热率q‴的表达式应为

式中 Fa——堆芯（主要是元件和慢化剂）的释热量占堆总释热量
的份额。

如果堆芯的体积为Vc（m3），则整个堆芯释出的热功率Q·
c为



式中 ——整个堆芯体积内的平均中子注量率，中子/（cm3·s）。

如果计入堆芯之外的反射层、热屏蔽等的释热量，则反应堆释出
的热功率应为

或

在给定条件下，上两式的Ef、σf、Vc均为常数；式中的N是堆芯中
每单位体积内可裂变燃料的核子数，如果裂变物质在堆芯内的分布是

均匀的，则可认为N是常数，而实际上在运行中N是变化的。为简化起
见，在分析中可认为它是常数。这样式（2-4）和式（2-6）中就只有一
个变量 了，可见堆的热功率和 成正比。此外，由式（2-3）可知，堆
内的体积释热率也是与中子注量率成正比的。因而堆内热源的分布函

数和中子注量率的分布函数相同。

单燃料棒参数。反应堆中有3个参数与体积释热率有关：

①燃料棒单棒功率q·。

②与传热表面相垂直的热流密度q″（可以分别按照包壳内表面、
外表面或燃料芯块表面来计算，在热工计算中，以包壳外表面计算为
主）。

③单位长度的功率q′（线功率密度）。

对于第n根燃料棒，这3种功率参数之间的关系为



式中 Vfn——燃料元件区的释热体积；

n——包围Vfn面积Sn的外法向方向；

L——活性段长度。

根据实际需要，也可以定义如下的热流密度参数：

式中，符号{}表示面积平均值。

而平均线功率密度定义为

如果将式（2-7）应用于实际情况。对于柱状燃料元件，芯块的直
径为dfo，包壳外径dco，长度为L，则燃料棒的总功率为

如果用包壳外表面的热流密度来表示，则有

式中，忽略了元件的轴向导热及包壳和气隙中的产热。而如果用

线功率密度来表示，则有

根据式（2-8），则燃料包壳外表面的热流密度为



因此，对于任何一根燃料棒，有：

式中，燃料棒内平均体积释热率为

【例2-1】 各种反应堆内的传热参数。

问题：根据表2-3给出的反应堆参数，针对每种反应堆计算如下参
数。

①当量堆芯直径和堆芯长度。

②堆芯平均功率密度q‴（MW/m3）。

③全堆平均线功率密度<q′>（kW/m）。

④全堆燃料棒和冷却剂间的平均热流密度。

表2-3　例2-1表



解 这里主要针对压水堆（PWR）进行求解，其他的只是给出总结
果。

①当量堆芯直径和堆芯长度。

燃料组件的外表面积=（0.207 m）2=0.043（m2）

堆芯面积=（0.043 m2）×（241个燃料组件）=10.36（m2）

当量圆形直径：

堆芯长度（L）=3.81 m

堆芯总体积

②全堆的功率密度。

③全堆平均线功率密度。

④堆芯燃料棒和冷却剂间的平均热流密度。

对于其他类型的反应堆计算结果见表2-4，过程就不再赘述。

表2-4　其他类型的反应堆计算结果



2.2　堆芯功率分布及影响因素

2.2.1　堆芯功率的分布

堆芯内的释热率分布随燃耗寿期而改变。在对堆芯进行详细的热

工分析时，释热率分布随寿期的变化可由物理计算给出。为能进行初

步的堆芯热工分析，需要对基本概念和基本知识有一些了解，下面主
要讨论具有代表性的简化释热率分布模型——均匀裸堆的假设。

假定燃料在堆芯内的分布是均匀的，富集度也一样，不存在反射

层。对具有不同几何形状的堆芯，近似的中子注量率分布可以由堆物
理计算得到。堆芯的整体的总释热可以表示为

表2-5列出了几种形状堆芯的热中子注量率分布函数。求解了近似
的单群中子扩散方程后，就可以得到堆芯中的体积释热率分布。堆芯
体积释热率可以表达为如下的一般形式：

式中 q‴max——均匀裸堆中心位置的体积释热率。F（r）的表达式
见表2-5。

表2-5　均匀裸堆中的热中子注量率分布



对于动力堆中常见的圆柱形堆芯，其中子注量率分布如图2-2所
示，其径向为零阶贝塞尔函数分布，轴向为余弦函数分布。可以看到
在离开实际堆芯位置很小一段距离后，中子注量率变为0。δR（=Re-
R）和δL（=Le/2-L/2）分别称为外推半径和外推长度，相对于R和L一
般都很小。



图2-2　圆柱形均匀裸堆中的中子注量率和释热率分布

若把坐标的原点取在堆芯中心，则其数学表达式为

堆芯的整体的总释热量可以表示为

在实际反应堆中，高中子注量率处的燃料燃耗越高，则可以得到
在径向和轴向更加展平的功率分布。



2.2.2　影响功率分布的因素

（1）带反射层的均匀堆芯

对于带反射层的均匀堆芯，在内部仍然可以采用单一分布计算得
到的功率分布，但在堆芯和反射层之间的区域，一般采用两组分布来

描述。这种情况下计算q‴更加困难。图2-3示出了该种情况下的热中子
注量率分布。

图2-3　反射层对堆芯热中子注量率径向分布的影响

（2）燃料布置及非均匀堆芯的影响

对于非均匀装料的热中子核反应堆，热量主要在燃料元件中产
生，而热中子则产生于慢化剂中。

在一般的动力堆中都有大量的燃料棒。因此对均匀富集度的反应
堆可以采用统一的q‴（r）与距离中心的半径r相关的释热公式来计算释
热。然而，在实际反应堆中，堆芯的不同区域装载了不同富集度的燃

料。随着燃耗深度的加深，又引入了不同量的钚和裂变产物的含量。
压水堆寿期中的典型功率分布示于图2-4。到目前为止还没有一个分析
表达式可以方便地描述其空间分布。目前所建造的反应堆基本上都是

非均匀堆，即核燃料在堆芯内并非均匀分布，而是制成确定几何形状
的燃料元件，并以适当的栅距排列成栅阵。如果在堆芯中的燃料元件



数量很多，排列又很均匀（大多数动力堆属于这种情况），在这种情

况下，非均匀堆可近似地视为均匀分布，仍可采用上面给出的释热率
分布表达式，由此带来的误差并不会太大。

图2-4　典型压水堆燃料组件功率和燃耗分布，假定外层装载为新燃料



早期的压水堆大都采用均匀装载方案，其优点之一就是装卸料方
便。但对核电厂来说，均匀装载也有不利的方面，从式（2-18）可知，
在均匀装载的堆芯内，中心区域将会出现一个高功率峰值，限制了反
应堆的总功率输出。这种堆芯的平均燃耗也比较低。为了克服上述缺
点，现代核电厂压水堆通常采用分区（如分三区）装载的方案，即沿

堆芯的径向分三区配置不同富集度的燃料：具有最高富集度的燃料元
件装在最外区，具有最低富集度的燃料元件放在中心区，而中间区燃
料元件的富集度介于外区和中心区之间。堆的热功率近似地与中子注

量率 和可裂变核素的密度N的乘积成正比，这样，中心区的功率水平
降低，而外区的功率水平上升。图2-5示出了一个压水堆采用三区分批
装料时的径向功率相对分布的情况，图2-6则比较了三区装料及反射层
对中子注量率的影响。可以看出，功率在径向的分布得到了展平，这
对提高整个反应堆的热功率是有利的。这种分区装载的堆芯，在换料

时只要更换一部分燃料组件就可以了，即在堆芯的第一个寿期末，将
燃耗最大的中心区燃料组件从堆芯中提出来，而将中间区的燃料组件
移到中心区的位置上，再将外区的燃料移到中间区的位置上，然后把

新燃料组件装载到最外区的空位上。采用这种倒料方案，燃料的平均
燃耗提高。动力堆的燃料装载根据具体的要求可以有不同的方案，比
如钠冷快中子增殖堆将堆芯分成两区（点火区与再生区），这将使功

率分布产生变化。

（3）控制棒的影响

图2-5　压水堆采用三区分批装料时的归一化功率分布



图2-6　3种燃料浓度混合式装料时归一化径向中子注量率分布

为了堆的安全和运行操作的灵活性，所有反应堆都必须合理布置
一定数量的控制棒。控制棒影响堆芯的径向和轴向中子注量率，因此

影响靠近控制棒的功率分布。在反应堆中一般将它们布置在具有高中
子注量率的区域，这既有利于提高控制棒的效率，也有利于中子注量
率的径向展平。如图2-7所示，在堆的寿期初，中央部分的某些控制棒
的插入，使堆的径向功率分布得到了展平，在控制棒的边界，中子注
量率大幅度下降，所有中央部分的中子注量率及功率水平降低，而外
区的中子注量率及功率水平则提高。但在使用控制棒控制堆芯径向功

率水平时，也可能给轴向功率分布带来不利的影响。图2-8示出了压水
堆常见的情况。控制棒由堆顶部插入，在堆的寿期初，控制棒的插入
使中子注量率分布歪向堆的底部；而到了寿期末，由于控制棒的提

出，而且顶部燃料的燃耗较低，中子注量率分布就向堆的顶部歪斜。
从热工的观点来看，这种分布对反应堆的安全是不利的。在加入控制

棒后，堆芯的功率峰值与平均峰值之比可能会高于未受扰动堆芯的比
值。

在许多反应堆中，一些控制棒材料与燃料均匀混合装载在反应堆

中形成可燃毒物。随着燃耗的提高，这些材料也会因被消耗而减少，
这样可以补偿部分的可裂变物质的消耗。另外，压水堆还广泛使用如
硼酸等可溶解的毒物材料来控制反应堆的燃料循环。

（4）水隙及空泡对功率分布的影响



在以轻水作为慢化剂的堆芯中，还必须考虑由附加的水隙所引起
的局部功率峰值。附加水隙包括如沸水堆燃料元件盒之间存在的水隙

以及栅距的变化和控制棒提起所留下的水隙。这些水隙引起的附加慢
化作用使该处的中子注量率上升，因而使水隙周围元件的功率升高，
从而增大了功率分布的不均匀程度。在一个具有低富集度铀和用不锈

钢作燃料包壳的堆芯内，圆形水孔的影响示于图2-9。

图2-7　圆柱形反应堆插入控制棒后的径向功率分布



图2-8　控制棒对轴向功率分布的影响

由图可见，为了使堆的功率分布均匀，应尽量避免水隙或减小它
的影响，早期的水堆采用的是十字形或Y形控制棒，在控制棒的下端装
有一段用中子吸收截面低的材料制成的“挤水棒”，这样，在控制棒上
提时挤水棒可挤去水腔中的水。近代压水堆多采用棒束型控制棒组
件，在这种情况下，控制棒的数量多而且细（直径小），控制棒上提

后留下的水隙较小，由此引起的注量率峰值并不明显，因而往往可以
省掉挤水棒。这样做不仅可以缩小压力壳的高度，而且也有利于堆芯
结构的设计。

近年来新设计的压水堆已取消在热管出口不允许产生饱和沸腾的
限制，这样在堆芯的某些区域就会有蒸汽产生。蒸汽的密度相对水而
言要小得多，所以往往把气泡称为空泡。空泡的存在将会导致堆芯反

应性下降。这种效应在事故工况下尤为显著，因而空泡的存在能够减
轻某些事故的严重性。

图2-9　在一个圆形水孔边缘上的中子注量率峰值

在沸水堆中，堆芯上部的含汽量大于堆芯下部的含汽量，所以堆

芯下部的中子注量率较高，这和压水堆是不同的。由于存在这一特殊
情况，沸水堆的控制棒一般是从反应堆底部向上插入堆芯，有利于中
子注量率的展平和控制棒效率的提高。

2.2.3　燃料元件内的功率分布



式（2-18）给出的圆柱形堆芯的热中子注量率分布表达式是相对均
匀堆而言的，但对燃料元件数量很多的非均匀圆柱形的堆芯，即对大

多数的动力堆仍然可以应用。因为这两种情况的注量率分布的总趋势
是一样的，如图2-10所示。

图2-10　非均匀堆的热中子注量率分布示意图

但应该注意到，在非均匀堆中，由于燃料元件的自屏效应，燃料
元件内的中子注量率分布与它周围慢化剂内的中子注量率分布会有较

大的差异（图2-10）。在反应堆计算中，通常假设沿燃料元件径向的释
热率是常数，但这个假设不够精确，因为热中子是在燃料元件外围的
慢化剂中产生的，而燃料元件的外圈要吸收热中子，燃料元件中心的

热中子注量率要比外表面的低。对于快堆，因没有慢化效应，因此在
燃料元件断面上中子注量率相对要平一些。

下面来看一下非均匀堆栅阵内半径为R0的棒状燃料元件内的功率

分布（图2-11）。若用半径为R1的具有等效截面的圆来代替原来的正方

形栅元，并假设热中子仅在整个慢化剂内均匀产生，应用扩散理论，

则可得到简化后的燃料元件内热中子注量率分布的表达式：



图2-11　非均匀堆栅内的单元

式中 φ——燃料棒中半径为r处的热中子注量率；

J0——零阶第一类修正的贝塞尔函数；

K20=Σa/D，Σa为宏观吸收截面，D为扩散系数；

A——可由边界条件确定。

若燃料棒表面处的热中子注量率为φs，则在r=R0处，φ=φs，这样，

式（2-20）可改写为

在一般情况下，φs是已知数，若定义燃料元件自屏因子F为

式中， 是燃料棒内部的平均热中子注量率。根据前面的假设，对
于棒状燃料元件可以证明：



式中 J1——一阶第一类修正的贝塞尔函数。

在采用富集铀并且燃料棒的尺寸比较细（直径小于13.7 mm）的情
况下，F值的范围是1.0～1.1。由于F值变化不大，为了简化计算，可以
认为在燃料元件内某一给定位置上所产生的功率正比于该位置上不考

虑自屏效应时的宏观热中子注量率，这样做所造成的误差并不大。更
精确的F值要根据逃脱概率的方法进行详细物理计算。

2.3　控制棒和结构材料中的释热

2.3.1　控制棒中的热源

控制棒吸收γ射线和吸收中子的（n，α）或（n，γ）反应将释出一
定热量，也必须对它进行有效的冷却。控制棒内产生的功率及其分布
与堆型以及所用控制材料的性质和控制棒的形状（型式）有着直接的
关系。可以作为控制棒的材料有硼（B）、镉（Cd）、铪（Hf）等。
压水动力堆一般采用银-铟-镉合金或碳化硼作为控制棒材料。通常把控
制棒做成类似燃料元件那样的细棒，并且把控制材料做成的芯棒，表
面用包壳覆盖，以提高其强度、刚度和耐腐蚀性能。通常用不锈钢作

为包壳材料。为了改善控制棒的工艺性能和传热性能，常在芯棒和包
壳之间充以某种气体（如氦气）。控制棒的热源来自以下两个方面：

①吸收堆芯的γ辐射。

②控制棒本身吸收中子的（n，α）或（n，γ）反应。

吸收γ射线释热的这一项热源，与堆芯结构、控制棒本身结构、控
制棒材料性质以及控制棒在堆芯所处的位置有关。可以用屏蔽设计的

方法来进行计算。要计算因（n，α）或（n，γ）反应释热的热源，首
先必须算出控制棒在单位时间内俘获的中子数n（中子/s）。控制棒每
秒俘获的中子数可用下式估算：

式中 3.121×1013——释放出1 kJ能量的裂变数；



Q·
t——单位是kW；

Δke——控制棒对中子的吸收系数，即每次裂变被控制棒吸收的中
子数（中子/裂变）。

控制棒俘获中子所产生的反应究竟是（n，α），还是（n，γ），
取决于控制棒所用的材料。如果是（n，α）反应，则可假设放出的α粒
子的能量为Eα≈2 MeV。由于α粒子的射程短，其能量主要被控制棒本身
所吸收，因而所产生的功率为

如果是（n，γ）反应，放出的γ射线的能谱有一个范围。如果取其
能谱的平均值为Eγ，产生的γ量子数为ν（Eγ），自吸收系数为a（由于γ
的穿透能力强，控制棒本身只能吸收γ射线的一部分能量），则这一部
分功率可用下式表示：

若控制棒是由m种不同的吸收材料组成的，且每种材料吸收中子所
产生的反应类型和放出的能量不同，则控制棒因吸收中子所产生的总
释热量Ncs应为

式中 ξi——第i种材料所吸收的中子数占控制棒吸收中子总数的份
额；



Ei——第i种材料每吸收一个中子所产生的能量，MeV；

ai——第i种材料的自吸收系数，视吸收中子后所产生的反应而定；
若为（n，α）反应，则ai可取为1；

式中其余符号的意义同式（2-24）和式（2-25）。

如上所述，在控制棒中的总释热量应该是两项释热量的总和，即
吸收堆芯γ辐射以及吸收控制棒本身因（n，α）或（n，γ）反应所产生
热量的全部或一部分。在求得插入堆芯控制棒的释热量后，就不难用

具有内热源的热传导方程算出其温度分布（或中心最高温度）。控制
棒最高中心温度应小于特定条件下的允许温度。

2.3.2　慢化剂中的热源

慢化剂中所产生的热量主要是裂变中子的慢化、吸收裂变产物放
出的β粒子的一部分能量、吸收各种γ射线的能量。因为裂变中子的大
部分动能都在初始几次的碰撞中失去，因此由它产生的热源分布将取
决于快中子的平均自由程。在以轻水作为慢化剂的反应堆内，快中子
的平均自由程短，慢化剂中热源的分布大致与中子注量率的分布相

同；若反应堆内快中子的平均自由程长，慢化剂中热源的分布就接近
于均匀分布。慢化剂中的体积释热率可近似地用式（2-27）表示

式中 q‴m——慢化剂中的体积释热率，W/cm3；

q‴——均匀化处理后堆芯某一位置上的体积释热率，W/cm3；

——慢化剂的平均密度，g/cm3；

——堆芯材料的平均密度，g/cm3；

Σs——快中子宏观弹性散射截面，cm-1；



φf——快中子注量率，中子/（cm2·s）；

ΔE——每次碰撞的平均能量损失，MeV，由式（2-28）给出

式中 Efa——快中子的能量，MeV；

Et——热中子的能量，MeV；

n——快中子慢化成热中子所需的平均碰撞次数，n=ln（Efa/Et）/
ξ，其中ξ为平均对数能量衰减。

应当指出，如果冷却剂和慢化剂是同一种材料，例如水-水反应
堆，则慢化剂的冷却问题就可以合并在元件的冷却问题中一并考虑，

如果冷却剂是液体而慢化剂是固体，例如水-石墨堆，则慢化剂的冷却
必须专门考虑。

2.3.3　结构材料中的热源

在堆芯内，由于结构方面的需要，还存在着诸如包壳、元件盒、

定位格架、控制棒导向管等结构件。这些材料中热量的来源几乎完全

是由于吸收来自堆芯的各种γ辐射。若认为对γ射线的吸收率正比于材料
的质量。则可近似地用式（2-29）估算体积释热率：

式中 q‴γ——堆芯某一位置上的单位体积结构材料吸收γ射线所释出

的热量，即体积释热率，W/cm3；

q‴——在均匀化处理后堆芯某一位置上的体积释热率，W/cm3；

ρ——结构材料的密度，g/cm3；

——堆芯材料的平均密度，g/cm3。



此外，由结构材料与中子的相互作用而产生的热量，一般认为不

大于由吸收γ射线而产生的总热量的10%，所以用式（2-29）估算q‴γ不

会带来太大的误差。

显然结构材料中的热源还与结构材料本身的具体形状和所处的部
位有密切关系，例如：水堆中的燃料元件的包壳，由于它很薄（通常

小于1 mm），对γ射线的衰减很少，就可以忽略衰减γ射线所产生的热
量。

2.4　停堆释热

在反应堆停堆后，其功率并不是立刻降为零，而是按照一个负的
周期迅速地按指数规律衰减，周期的长短最终取决于寿命最长的能衰

变释放出缓发中子的裂变核群的半衰期。当反应堆由于各种原因停堆

后，堆内自持的链式裂变反应虽然很快终止，但还是有热量不断地从
芯块通过包壳传入冷却剂中。这些热量部分来自下述3个方面：

①燃料棒内储存的显热。

②剩余中子引起的裂变。

③裂变产物的衰变及中子俘获产物的衰变。

因此，当反应堆停堆后，还必须采取一定的措施对堆芯继续冷

却，以便排出热量防止燃料元件因为超温而损坏。通常反应堆都设有
专门的余热导出系统或停堆冷却系统。上述3个热源随时间变化的特性
各不相同，燃料棒内的显热和剩余中子裂变热大约在半分钟之内传

出，其后的冷却问题则完全取决于衰变热。假定反应堆运行了很长一
段时间后停堆，就意味着裂变产物已达到平衡，这时衰变热一开始约

为停堆前功率的6%，而后迅速衰减，表2-6给出了压水堆经过长期运行
停堆后其衰变热随时间的变化。

表2-6　压水堆的衰变热



2.4.1　剩余裂变功率的衰减

停堆后热量的来源之一是由于剩余中子裂变而释放的热量，称为

剩余裂变功率。当反应堆稳态运行时，有效倍增因子keff必须是1，否则
堆功率就会有变化。堆启动时keff必须大于1，而停堆时keff必须小于1。
通常用反应性ρ表示keff的大小，其定义是：

显然，反应堆处于稳态时，ρ=0。停堆时，由于大量控制棒插入堆
芯，等于引入一个负的反应性ρ。对于热中子裸堆，在停堆后非常短的
时间内，如在停堆后0.1 s内，这时剩余裂变功率主要是瞬发中子裂变
的贡献。这时若没改变反应性前的中子注量率为φ0，停堆后t秒的中子
注量率为φ（t），则有：



式中 l——瞬发中子的平均寿命，量级为10-3s。

若停堆时间较长，就必须考虑缓发中子对剩余裂变功率的影响。

若ρ的变化小，可近似用单群来表示所有的缓发中子，即取单群的衰变
常数λ等于六群缓发中子先驱核（表2-7）衰变常数的权重平均值：

表2-7　铀-235裂变时缓发中子份额和衰变常数

这时可用式（2-33）求停堆后t时刻的中子注量率：

式中 β——缓发中子的总份额；

γ1——最长寿命缓发中子先驱核的衰变常数。

应当指出，式（2-33）仅当（β-ρ）>0时才能成立。在停堆时，瞬
发中子引起注量率变化的部分，即式（2-33）中右端的第二项，其随时
间下降比式中右端第一项快得多。

对于典型的采用U-235作为燃料的水冷反应堆，γ1=0.012 4 s-1，

β=0.006，l=10-2s，如果引入负反应性ρ=-0.09时，剩余功率则可以计算
为



停堆0.01 s后，式（2-33）的第二项便可以忽略不计。若停堆的时
间t较长且反应性的变化较大，则要分别考虑六群缓发中子的影响。这
时中子注量率的近似解为

若负反应性大于某个β，堆功率下降的速度将由衰变最慢的一群缓
发中子先驱核的寿命来决定。此时，堆功率稳定下降的周期约为80 s。
由式（2-35）可见剩余裂变功率的变化规律先是瞬发跃变，而后就缓慢
地按指数规律衰减。

对于恒定功率下运行了很长时间的轻水慢化的反应堆，在停堆时

如果引入的负反应性的绝对值大于4%，则在裂变功率起重要作用的时
间内，可用式（2-36）来估算其相对功率的变化：

式中的t以秒计。

由于缓发中子寿命基本上是由反应堆的慢化剂决定的，故式（2-
26）只适用于轻水堆，对于用重水慢化的反应堆，衰变常数应该以0.06
代替0.1。还应指出的是，式（2-36）只适用于用U-235作燃料的反应
堆，不适用于以钚为燃料的反应堆。由于Pu-239的缓发中子份额只有
0.21%左右，因此剩余裂变功率将只是U-235燃料的1/3左右。

2.4.2　衰变功率的衰减

停堆后，除了剩余裂变功率外，还有两个主要热源，即裂变产物

的放射性衰变和中子俘获产物的放射性衰变所产生的能量，也即衰变

功率。通常把由裂变产物衰变所产生的能量称为裂变产物衰变功率Q·
s1



（t），把中子俘获产物衰变所产生的能量称为中子俘获产物的衰变功
率Q·

s2（t）。衰变功率的大小及其随时间的变化对于停堆冷却系统的设

计以及设计对乏燃料元件的贮存及运输过程中如何进行冷却都是至关

重要的。

（1）裂变产物的衰变功率Q·
s1（t）

目前计算裂变产物衰变功率的方法有两种，一是根据裂变产物的

种类及其所产生的射线的能谱编制的计算机程序来计算裂变产物的衰

变热，但这种方法比较复杂，这里不作介绍，可参考相关文献资料。
另一种方法是把裂变产物作为一个整体来处理，根据实际测量得到的

结果，整理成半经验公式，该方法较简单易于计算，也是常用的一种

方法。通常用于计算裂变产物衰变功率的半经验公式为

式中 Q·
s1（t）——停堆后t s时的裂变产物衰变功率；

Q·
0——停堆前连续运行t0 s的堆功率；A与a为系数，其值见表2-

8。

表2-8　式（2-37）的系数表

（2）中子俘获产物衰变功率Q·
s2（t）

若是用天然铀或低富集度铀作为反应堆的燃料，则由于U-238在堆
芯中吸收中子后转换成U-239（半衰期为23.5 min）并放出γ射线，而U-



239产生的β负衰变转换成Np-239（半衰期3.35天），这时放出的β，γ射
线对衰变功率的贡献称为中子俘获产物衰变功率Q·

s2（t），当t0→∞

时，可用式（2-38）计算：

式中 c——转换比；

α——U-235的辐射俘获与裂变数之比。

如果是用低富集度铀作燃料的压水堆，可取c=0.6，α=0.2，因为式
（2-38）中忽略了其他俘获产物对Q·

s2（t）的贡献，所以通常把式（2-
38）算得的数值再乘以系数1.1。

2.5　燃料元件中的导热微分方程

精确计算燃料元件和反应堆结构件的温度分布对于预测这些组件
的全寿期特性非常重要。温度梯度决定了材料中的热应力水平、高温

及载荷下结构的变形、蠕变特性和材料的低温破坏特性等。温度还影

响冷却剂和固体的化学反应和扩散特性，影响材料的腐蚀特性。此
外，燃料和冷却剂的温度还会导致其中子反应特性的变化，进而影响

精确预测稳态和瞬态条件下的堆芯释热特性。本节将重点关注燃料元

件中的稳态温度场，所涉及的原理也适用于结构件的温度场计算。

燃料元件中的温度分布主要受堆芯释热、燃料的物理性能、冷却
剂和燃料包壳的温度条件等影响。燃料棒中的释热正如在2.2节中已经
详细讨论的那样，主要受燃料棒附近中子慢化情况及燃料棒内中子反

应速率的影响，而这又与材料性质和其温度等相关。尽管目前在某些

条件下可以解耦这种关系，但要精确预测燃料温度还是需要确定中子
和温度场分布。为了简单起见，本书在计算温度场之前都假定释热率

分布不受这些参数的影响。



自1955年开始运行的希平港压水堆后，铀氧化物在轻水堆中得到
了广泛应用。而金属铀及其合金则应用在研究堆中。早期的液态金属
冷却反应堆主要使用钚燃料，而现在转为使用UO2和PuO2混合燃料。20
世纪80年代在美国设计的快堆中又重新兴起使用金属燃料。在本章后
面还将重点讨论这些材料的性质。在轻水堆中使用的UO2燃料以其优良

的化学和耐辐照性能为显著优点，而使得如低热导率和铀原子密度低
等缺点不那么显著。而碳化物和氮化物燃料如果能够验证在辐照下膨

胀不显著，在未来的反应堆中仍然可以得到使用。

表2-9和表2-10分别给出了各种燃料材料和包壳材料的热物理性
质。

表2-9　燃料材料的热物理性质

续表

表2-10　包壳材料的热物理性质



2.5.1　导热微分方程的一般形式

在燃料中有热量产生的情况下，导热微分方程可写为如下形式：

在定常条件下，方程简化为：

根据傅里叶导热定律，导热热流密度为q″≡-k▽T，因此式（2-40）
可变为

方程中▽为哈密顿算子，在笛卡尔坐标系中，

2.5.2　热导率近似

在导热各向同性的物质中，k是一个与材料、温度和压力有关的标
量。在非各向同性的物质中，其热行为因方向不同而不同。一些高度

取向性晶体类物质中，可能会有严重的各向异性。例如，沉积热解石
墨与底面平行和垂直方向的热导率比可以达到200∶1。对于各向异性
和非均质物质来讲，k是一个张量，在笛卡尔坐标系中可以写为



对于各向异性均质固体，该张量为对称张量，也即，kij=kji。在大

多数情况下，k都可以看作为一个标量。本书也将这样来处理该物理
量。

如前所述，热导率因物质不同而不同，并随着温度和压力变化而
变化。k值可能从气体的接近于0到极低温下天然铜的4 000 W/（m·℃）
范围内变化。

k与压力的关系因物理状态不同而不同。气相的k值与压力强烈相
关，而对于固体，该效应可忽略。因此对固体来讲，热导率仅是温度

的函数，也即k=k（T），可根据实验确定。对大多数金属，式（2-
43）都可以在很大温度范围内得到满意的拟合结果，即：

式中，k0和β0因金属不同而不同。显然k0与参考温度T0有关。β0可

能是正值也可能是负值。总的来讲，对于纯均质金属，β0为负，而对于

合金则为正。

对于核燃料来讲，情况变得更为复杂，k因辐照造成化学和物理结
构（燃料芯块因为温度和裂变产物变得多孔）的改变而发生改变。

即使假定k为一标量，也因为式（2-40）的非线性而难于求解。最
简单克服该问题的方法是通过下述4种手段将方程转变为线性方程：

①在给定范围内k变化很小时，可以假定k为常数，这样式（2-40）
就转变为

②如果在给定温度范围内k变化很大，可通过式（2-45）定义一个
平均热导率



这样就可以用 代替式（2-44）中的k。

③如果对于k有经验关系式，可以得到单变量的微分方程，在大多
数情况下可以转变为一个相对简单的线性微分方程。例如，式（2-43）
可以写为如下形式：

因此有

则

将式（2-48）代入式（2-40），则得到

该式是一个关于k2的线性微分方程。

④最后一个方法就是传热方程可以用下面介绍的基尔霍夫变换进

行线性化。在许多情况下，可以采用如下积分：

式中 T2-T1——所关心的温度变化区间。



基尔霍夫变换主要就是通过该积分来求解修正的热传导方程。定

义从T1-T的积分热导率θ为

新的变量θ可以用于如下变换：

在该式中，有

则有

在稳态下，式（2-40）变为

该方程是一个线性微分方程，可以很容易求解。

在实际应用中，核工程的计算机程序在数值求解中可以使用与温

度相关的热导率。式（2-40）仍然可以在一维条件下容易求解。因此上
述方法仅应用于多维问题的分析解中。

2.6　UO2的热物性

轻水堆的燃料成分主要是UO2，因此本部分主要关注该应用最为广

泛的燃料材料的物理性质。将特别关注其导热性、熔点、比热和气体

释放等问题。



2.6.1　热导率

很多的因素都会引起UO2的热导率发生改变，这里面包括温度、孔

隙率、氧-金属原子比、PuO2含量、芯块裂纹和燃耗深度等。

（1）温度效应及积分热导率

实验发现当UO2温度低于1 750℃时，其热导率都是随温度上升而
逐渐下降的，高于1 750℃后又重新上升。常用的积分热导率也示于图
2-12中，而关于k（T）的积分热导率的多项式拟合方法列于表2-11中。
所有的公式中， 的积分结果都是93.5 W/cm。

图2-12　95%理论密度下的UO2热导率

对于离子晶体，热导率可以通过假设固体是理想气体，其粒子服

从晶体内量子弹性波振荡（称为声子）来计算。有研究表明UO2的热导

率可以通过该量子模型预测其与温度的关系。表2-11给出了UO2的积分



热导率与其温度的对应数值。利用该表可以很容易求得一个给定中心

温度所需的线功率密度。反之亦然，根据给定的线功率密度求出中心

温度T0的具体值。

表2-11　95%理论密度下UO2的热导率计算公式

（2）孔隙率（密度）效应

氧化物燃料一般采用UO2或者混合物在高温下的烧结压制块的形式

制作。通过控制烧制条件和材料，通常可以得到表观密度大约为90%理
论密度的材料。

总的来讲，材料的热导率随孔隙率降低而升高。因此要得到高热
导率材料，就希望保证尽量低的孔隙率。然而，在燃料辐照过程中因

为裂变气体的累积可能导致芯块的膨胀而变形。因此需要控制芯块具

有一定的孔隙率用于容纳裂变气体而降低其膨胀。因为快堆具有很高
的功率密度而产生远比热堆更多的裂变气体，该原则尤为重要。

表2-12　UO2的积分热导率



孔隙率定义为

或

式中 ρTD——无孔隙固体的理论密度。

孔隙率对积分热导率∫kdT的影响示于图2-13中。



图2-13　混合燃料积分热导率与温度的关系

考虑到线孔隙率与P13相关，截面孔隙率与P23相关，Kampf和
Karsten忽略孔隙导热的导热率公式为

修正的Loeb公式经常用于拟合UO2的热导率测量值：α1值为2～5。

Biancharia则考虑孔隙的形状导出了公式（2-61）：

对于球形孔，α2=1.5；对于非对称孔，该值要大一些。该公式常用
于钠冷快堆的计算中。

还有其他的一些计算方法，这里不再一一介绍，有兴趣的读者请

参考其他相关文献。

（3）氧-金属原子比



针对铀和钚的氧-金属原子比可能会与理论的配位数2有所不同。该
变化将影响几乎所有的物理性质。配位数变化随着寿期进行而发生。

总的来讲，高于或低于化学配位数都将降低热导率，如图2-14所示。

（4）钚含量影响

随着MOX燃料的钚含量增加，其热导率降低。

图2-14　MOX燃料（UO0.8Pu0.2O2±x）的热导率与配位数的关系

燃料芯块裂纹和碎片在缝隙中的再分布导致芯块的热导率和气隙

导热发生变化。美国爱达荷国家实验室给出了裂纹对热导率的影响。

对于一个新的氦气充填的有裂纹的轻水堆燃料棒，其关系为

（5）芯块裂纹的影响

其中

式中 k单位为kW/（m·℃）；



δ热——无裂纹热态下的缝隙宽度，mm；

δ冷——冷态缝隙宽度，mm；

ρTD——UO2的理论密度。

图2-15示出了裂纹对燃料热导率的影响。

图2-15　MATPRO程序中燃料与计算的有效热导率随温度的变化（2.2%不确定度）

（6）燃耗的影响

燃料的辐照导致孔隙率、成分和化学配位数等发生变化。但这些
改变在轻水堆中总的来讲很小，燃耗也仅是初始铀原子数的5%的量
级。在快堆中，该数值要大一些，可能达到初始铀或者钚原子数的

10%。随着燃耗的加深，裂变产物使热导率有所下降，燃料在此过程中
所形成的裂纹也会降低有效热导率。金属氧化物材料在高于一定的温

度时（大约1 400℃）会发生烧结效应，导致燃料的密度升高。该密度
升高的现象发生在燃料芯块的中心区域，会影响燃料的热导率，随温
度分布不同而发生改变。



2.6.2　裂变气体释放

在燃料棒设计中，计算有多少气体释放到燃料元件的端部空间中

很重要。有些气体在低温下从UO2释放，而在高温下伴随着结构的改

变，更多的气体释放到包壳中，所释放的气体使包壳的内压增高。在

工程分析中经常假定气体释放比率f与温度相关，可以采用如下简单的
关系来计算气体释放的比率：

可以基于各种物理机制和气体迁移机理计算的结果给出更为复杂

的裂变气体释放率，但一般设计者更倾向于使用简单的模型来估计气

体释放率。

2.6.3　熔点

纯UO2的熔点约为2 840℃。熔化过程从固相线开始，在较高温度
下的液相线上结束。熔化的范围受氧-金属原子比（图2-16）和Pu的含
量的影响很显著。因此在轻水堆的设计中，经常会使用到保守的2
600℃作为UO2的熔点。Olsen和Miller在MATPRO程序中拟合了PuO2对

熔点的影响：

式中 ξ——氧化物中PuO2的摩尔分数。



2.6.4　比热容

燃料的比热在确定很多瞬态后的事故序列中非常重要。它随燃料
温度的变化会发生非常巨大的变化，具体情况如图2-17所示。

图2-16　U-O部分相图



图2-17　UO2和（U，Pu）O2比热容与温度的关系

2.7　燃料元件中的温度场分布

对于燃料芯块和包壳，可能需要知道两方面的问题：

①在给定的线功率密度下的最高温度Tmax。

②在限定的最高温度Tmax下，能达到的最高线功率密度q′max。圆柱

形的燃料芯块在现代动力堆中应用非常广泛。各种燃料芯块的尺寸列

于表1-3中。

2.7.1　棒状燃料元件的一般温度分布

（1）芯块断面温度分布



假设燃料芯块内的中子注量率均匀，则体积释热率（q‴）可以假
定是均匀的；对于节距/直径比大于1.2的棒状燃料元件可以假设元件的
周向热流密度和流动均匀；对于一般的反应堆燃料元件，其长度/直径
比一般都大于10，因此可以在除了端部外的绝大部分长度范围内忽略
轴向导热。如图2-18所示，燃料芯块包容在包壳内，芯块与燃料包壳之
间有均匀的气隙，则计算棒状燃料元件稳态温度场的导热微分方程为

一次积分，得

该式可以写为

对于实心的圆柱体，r=0时的热流传递量为0。因此有：



图2-18　棒状燃料元件示意图

根据式（2-68），则有

则式（2-68）积分得

而燃料芯块线功率密度q′、表面热流密度q"和体积释热率q‴之间的
关系为

因此有：

可以看到，固体燃料芯块的表面和芯部的温差只与q′有关，与芯块
半径Rfo无关。因此控制线功率密度q′就可以直接控制燃料芯块的最高温
度。



读者可以自己验证，在定热导率的条件下，燃料芯块的平均温度

可以用下式计算：

（2）圆筒壁形燃料包壳

由傅里叶导热定律给出

解此方程可得到圆筒壁形包壳内外表面之间的温差为

式中 Q——通过燃料棒活性区圆筒壁形包壳外表面的总热功率，
W；

q′——线功率密度，W/m，q′=Q/L；

kc——包壳的热导率，W/（m·℃）；

F——垂直于导热方向的面积，m2；

dci，dco——燃料包壳的内径和外径，m。

2.7.2　考虑轴向功率分布的棒状燃料元件的温度
场

为了利用堆芯所产生的热量，预估堆内燃料元件的运行状态，需

要了解冷却剂的焓场和在稳态和瞬态时的燃料元件的温度分布情况。

如图2-19所示为棒状燃料元件的示意图。假设在已知燃料元件的释
热率分布q′（z）、几何尺寸以及冷却剂的流量、进口温度、进口焓等



条件下，求沿冷却剂通道的冷却剂焓场Hf（z）和温度场Tf（z）、包壳
外表面的温度分布Tco（z）以及燃料芯块的中心温度T0（z）分布。

为了说明求解的一般性方法并讨论轴向分布的基本特征，有如下
的假设：

图2-19　棒状燃料元件释热率分布和温度分布示意图

①q′（z）为余弦分布为

式中 q′0——峰值线功率密度；

Le——中子注量率非零的区域，即2.2节所述的等效长度。

该轴向功率分布为忽略了堆芯中子吸收体以及反射层等影响的均
匀裸堆的分布。实际反应堆的轴向功率分布不能简单表示为余弦分



布，但总的来说比余弦分布的峰值要低。

②忽略冷却剂、燃料及包壳的物性变化。因此假设对流换热系
数、冷却剂热容、燃料及包壳的热导率为常数，与z无关。但因为轴向
温度变化，以上的参数实际上是变化的，但为了简化起见，在这里暂

不予考虑。

③冷却剂保持在液相状态。

（1）沿燃料元件轴向冷却剂的焓场和温度场

当冷却剂流经元件包壳外表面时被加热，其焓值不断增大，温度

不断升高。若把坐标z处的冷却剂的比焓用hf（z）表示，温度用Tf（z）
表示，则根据堆内的输热过程可以得到沿燃料元件冷却剂的焓场和温

度场。

输热过程指的是，当冷却剂流过堆芯时，将堆内裂变过程中所释

放的热量带出堆外的一个过程。冷却剂从堆芯进口到位置z处的输热量
为：

式中 Q（z）——从冷却剂通道进口至堆芯位置z所传出的热量，
W；

m·——冷却剂质量流量，kg/s；

cp——冷却剂的定压比热容，J/（kg·℃）；

ρ——冷却剂的密度，kg/m3；

V——冷却剂的流速，m/s；

Af——冷却剂的流通面积，m2；

Δhf（z）——从冷却剂通道进口至位置z处冷却剂的焓升，J/kg；

ΔTf（z）——从冷却剂通道进口至位置z处冷却剂的温升，℃。

由式（2-76）得



或

从图2-19可知

式中 q′（z）——燃料元件在z处的线功率密度。

式（2-77）、式（2-78）即为冷却剂焓场和温度场的表达式。冷却
剂温度场也可以由对应的焓值应用焓温转换关系计算得到，或者从水
和水蒸气热力性质图表中查得。

如果燃料元件沿轴向的释热率按余弦分布，则

式中 q′（0）——燃料元件在坐标原点处的线功率密度。将式（2-
79）代入总热量的表达式，得

将上式代入式（2-78），则得

以 代入式（2-80），则得冷却剂的出口温度Tf，ex为



移项得

则

将式（2-81）代入式（2-80），得

用不同的z值代入式（2-82），就可以得到不同位置z处的冷却剂温
度，由式（2-82）得到的温度分布示于图2-19。可以看到，在临近冷却
剂通道的进出口段，冷却剂上升得较慢，中间段上升得较快，在出口
处冷却剂温度达到最大值。

（2）包壳外表面温度Tco（z）的计算

在求得Tf（z）之后，可以根据对流换热方程求得Tco（z）。根据牛
顿冷却公式

可得



若释热率按余弦分布，则有

式中 dco——包壳的外径。

上式中除了h（z）外，其他参数都是已知量，所以只要确定了h
（z），就可以求得Tco（z）。

假如对流换热系数h（z）沿冷却剂通道的高度变化不大，通常就
可以把它作为常数处理，并采用冷却剂进出口温度的算术平均值作为
计算平均换热系数h的定性温度。当z=0时，由上式可得

合并上两式，得

移项后有

再将式（2-82）代入式（2-83）得

由式（2-84）可知，Tco（z）沿高度方向是变化的。显然，在某一
高度z处，Tco（z）将出现最大值。包壳外表面的最高温度Tco，max是一个

很有用的量，它除了校核核燃料包壳是否达到最高许用温度外，还是
估算材料的强度和判断包壳耐腐蚀的一个重要参数。例如，在压水堆



中，用锆合金制造的包壳，其外表面的工作温度一般不得超过350℃，
否则将会加速包壳的腐蚀。将式（2-84）对z求导数并令其等于零，就
可求出当包壳外表面温度达到最大值时的位置zco，max。然后，将zco，max

代入式（2-84）即可求出包壳外表面的最高温度Tco，max。求解过程如

下：

化简整理后可得

所以

将式（2-85）代入式（2-84），则可得包壳最高温度

利用三角函数变换公式并利用以上几式，经简化整理得

利用式（2-81）及式（2-85）化简式（2-86），则得到包壳外表面
最高温度表达式为



对于大型压水堆，外堆尺寸相对堆芯的高度来说是很小的。故取

LR=LRe，又因为 ，则式（2-87）可简化为

Tco（z）的分布如图2-19所示，其最大值出现在冷却剂通道的中点
和出口之间。这是因为它要受两个变量的制约：一是冷却剂的温度，

它沿轴向的变化与释热量分布有关，越接近通道出口，升高越慢；二
是膜温差，它和线功率密度q′（z）成正比，也是沿冷却剂通道中间
大，上下两端小。这两个变量的综合作用，就使得包壳外表面最高温

度发生在冷却剂通道的中点和出口之间。

（3）包壳内表面温度Tci（z）的计算

包壳一般很薄，若忽略吸收γ、β射线以及极少量裂变碎片动能所
产生的热量，则可以认为包壳内表面温度Tci（z）的计算是无内热源的
导热问题。由式（2-74）有

式中 dco，dci——包壳的外径和内径，m；

kc——包壳的热导率，W/（m·℃）；

Tci——包壳内表面温度，℃。

将式（2-79）代入上式得

其中



所以

包壳的热导率kc是包壳温度的函数，为简化计算起见，通常按包壳

内外表面的算术平均温度作为定性温度来取值，并作为常数处理。但
在计算时包壳内表面温度是未知量，故只能用迭代法求解，即先假设
一个包壳的内表面温度，并根据已知的外表面温度，先求出包壳的热

导率，然后再利用上述公式求包壳的内表面温度，直至求得的内表面
温度与假设的温度之差在允许的范围内时为止。一般应满足下述条
件，即

式中 T′ci（z）——求得的包壳内表面温度；

Tci（z）——假设的包壳内表面温度。

（4）燃料芯块表面温度Tfo（z）的计算

动力堆的燃料元件，在包壳内表面与燃料芯块之间往往充有气体
（例如压水堆燃料元件一般充有氦气），这个气隙虽然很薄，但它引

起的燃料芯块表面与包壳内表面之间的温度降落却相当可观，一般可
以达几十乃至几百摄氏度。

燃料芯块表面温度可用式（2-90）计算：

其中， ，kg为环形气隙中气体的热导率，随着寿

期加长，气隙中的气体成分变化，该值是变值。



（5）燃料芯块中心温度T0（z）的计算

若忽略轴向导热，则在求得燃料芯块的表面温度Tfo（z）后，可根
据式（2-73），在假设ku为常数的情况下预估Tmax（z），即

式中 为燃料芯块的平均热导率。

将式（2-90）、式（2-89）、式（2-83）、式（2-82）代入上式得

式中，

式（2-91）与式（2-84）的形式相同，可以采用求Tco，max类似的方

法求T0，max及其所在的轴向位置z0，max。

同样取LR=LRe，又因为 ，所以得



T0（z）的分布曲线如图2-19所示。由图可见，T0（z）的最大值所
在的位置比Tco（z）的最大值所在的位置更接近于燃料元件轴向的中点
的位置，即z0，max<zco，max。这是因为燃料芯块中心温度的数值受温差的

影响更大，∑Δθ（0）>Δθf（0）。

2.7.3　板型燃料元件

假设板状燃料元件芯块的体积释热率q‴均匀，芯块包容在薄金属
板内，与芯块完全接触，如图2-20所示。

有如下的导热微分方程

如果元件很薄，在y和z方向延伸很长，则可以忽略y和z方向的导
热而简化，即

因此，只需要求解如下的微分方程

积分一次得

（1）燃料芯块



因为q‴均匀分布，如果燃料芯块两边边界条件相同，则其温度分
布将是对称的。在中心点x=0处没有热源或热阱时，没有热量从x=0穿
出，因此有

图2-20　板型燃料元件

根据该条件，式（2-98）的C1=0，则

积分得



该方程可能存在3种条件，根据q‴，Tci和Tmax是否已知而定。

①q‴确定：可以得到Tci和Tmax的关系。

如果k=常数，则

②Tci确定：在Tci确定时，可以由式（2-101）得到式（2-104）中q‴
和Tmax间的关系

③Tmax确定：在Tmax给定的情况下，由式（2-101）可得到q‴和Tci之

间的关系。

（2）包壳的导热

包壳的导热问题也可以看作是一维导热，因此式（2-97）也可以用
于包壳的导热计算。包壳因吸收如γ射线等而产生的热量与导出的热量
相比可以忽略。因此其导热微分方程可以简化为

积分两次，并注意到在x向的热流密度为q"，因此有

或



式中 ——在温度范围内燃料包壳的平均热导率。因此其燃料包壳
外表面的温度为

式中 δc——包壳厚度。

（3）导热热阻

因为q"等于燃料元件在一半宽度范围内所产生的热量，因此有

因此通过燃料的温降可以将上式代入式（2-103），整理后有

将上式的Tci代入式（2-108）得到

整理后得到

因此对板型元件的总热阻就是 ，如图2-21所示，该方法可以

为瞬态燃料温度计算提供一个简单的方法。



图2-21　热流密度的电流类比模型

2.7.4　重结构燃料元件的温度分布

氧化物燃料在高温下使用会导致其结构形貌的改变。燃料中超过
一定烧结温度的区域会导致其空隙率降低，柱状燃料芯块可能在其中
心重结构形成围绕密实燃料的空洞。在快堆中，燃料中心区域具有相

对更高的温度，重结构可能会导致三层结构（图2-22）。在最外层的区
域，没有再烧结现象发生（无密实化），而在内部的两层区域，其密
度可分别达到理论密度的95%～97%和98%～99%。需要注意的是，重
结构现象发生在反应堆运行的头几天内，之后该过程就变得缓慢。轻
水堆燃料芯块中心的温度不如金属冷却快堆那样高，在高功率下，芯
块内部可能存在两层重结构的区域。关于燃料在重结构的相关计算问

题，可以参考相关文献。



图2-22　高温辐照条件下氧化物燃料芯块的重结构现象

2.8　燃料和冷却剂间的热阻

燃料芯块和冷却剂之间的热阻包括如下几个部分：

①燃料本身的热阻。

②燃料芯块和包壳间隙的热阻。

③包壳的热阻。

④冷却剂侧的对流热阻。

对于典型的轻水堆和快堆的燃料棒，其芯块UO2内部的热阻最大，

这可从图2-23的燃料棒温度分布看出；第二大热阻来源于气隙。因此对
于反应堆的设计来讲，气隙的热阻计算是一个重要的问题，其结果的
可靠程度，将会极大地影响芯块温度计算的准确性。随着燃耗的增

加，芯块的龟裂和肿胀变形、包壳的蠕变、裂变气体的释放，都会使



间隙的几何条件和间隙中的气体成分不断变化。而这些物理量又难以
进行定量描述，因此，要精确估算间隙的温差是相当复杂的。虽然截
至目前已经提出了各种不同的计算模型，开发了用于计算间隙传热的

专门程序，还以图形的形式给出了典型轻水堆的间隙等效传热系数的
数值，但迄今为止，计算方法仍然是不完善的。为了获得间隙温差的
精确数据，仍需要借助实验直接进行测量。

图2-23　典型压水堆在两种线功率密度下燃料棒的温度分布

2.8.1　间隙导热模型

通常把燃料元件的气隙看作一个同心圆环空间。初始状态充满了
如氦气等惰性气体，但随着燃耗的加深，如氙和氪等裂变产物逐渐加
入，其特性逐渐变得复杂。然而，这样简单的结构并不反映燃料棒经

过辐照后形貌的改变。燃料芯块会产生如图2-24所示的裂纹，该现象导
致间隙的周向改变。此外，燃料和包壳的热膨胀一般都不一致，使芯

块的部分区域与包壳接触。这将导致寿期的接触热阻降低。尽管裂变



气体的热导率很低，但这个效应也导致了接触热阻比较大的变化。典

型的气隙导热与燃耗深度的关系示于图2-25中。

图2-24　燃料芯块断面裂纹

图2-25　压水堆燃料棒在460　W/cm下气隙热导率与燃耗深度的关系

（1）新燃料棒



新燃料的气隙导热可以简化为通过一个均匀气体圆环的导热。因

此该导热热量可以写为

对于一个开放的气隙，则有

式中 hg——气隙的传热系数；

Tfo——燃料芯块表面温度；

Tci——包壳内表面温度；

kg——气隙热导率；

δeff——有效气隙宽度；

σ——斯蒂芬-波尔茨曼常数；

εf，εc——燃料和包壳的表面黑度。

式（2-113）可简化为

需要注意的是，因为气固界面的温度不连续，气隙有效宽度比实
际的宽度大。因为温度不连续导致壁面附近的分子密度降低。因此可
以通过图2-26将实际气隙宽度δg与有效宽度δeff联系起来。



在大气压下，δjump1+δjump2的取值对于氦气为10μm，氙为1μm，这大
概是分子平均自由程的10～30倍。

两种及以上成分的混合气体的热导率为

图2-26　燃料和包壳之间气隙的温度分布

式中 ki，xi——第i组分气体的热导率和摩尔分数，对于惰性气体，
其热导率与温度有关，可

按照式（2-117）计算：　

T的单位为K，A因气体不同而不同，氦为15.8，氩为1.97，氪为
1.15，氙为0.72。

（2）接触导热模型

式（2-112）和式（2-115）对于新燃料比较适用。但随着燃耗加
深，气隙导热提高，这是因为燃料芯块和包壳部分接触的，即使发生



了芯块裂纹还是保持接触。裂纹对接触导热有负的作用。

如图2-27所示，当因为燃料芯块的肿胀和热膨胀发生气隙闭合时，
接触面积与表面接触压成正比。而总的间隙导热则可表示为

图2-27　接触导热模型

在高线功率密度下的芯块膨胀导致气隙接触热阻降低，如图2-28所
示。若燃料芯块与包壳刚好接触，且其接触压力为零，则接触导热的

等效传热系数约为5 768 W/（m2·℃）。目前在大型轻水动力堆的设计
中，一般都取这个数值作为计算的依据。因而，燃料芯块表面温度Tfo

（z）可以用式（2-119）来表示：

其中



式中 hg，eff——间隙等效传热系数。

图2-28　各种线功率密度下典型压水堆中气隙热导率与初始间隙尺寸的关系

到目前为止，关于气隙的接触导热模型仍然处于不断完善中，针
对具体情况往往需要通过实验来确定。具体采用哪种模型更合适，要
视具体情况而定。对于新的燃料元件或燃耗很浅的燃料元件，可以认

为包壳与芯块没有接触，采用气隙导热模型比较合适；当燃耗很深，
包壳与芯块已发生接触，则应该采用接触导热模型。

2.8.2　总热阻

柱状燃料元件的线功率密度可以用热阻将芯部和表面的温差
（Tmax-Tm）联系起来。这些热阻来自燃料、气隙、包壳和冷却剂等。



为了简单起见，取燃料芯块的平均热导率 来计算，则有：

根据式（2-112），间隙的温降为：

式中 dg——间隙的平均直径；

hg——间隙有效热导率。

对于很薄的包壳，可以假设通过包壳的温度降为线性。因此通过
包壳的温度降为

式中 dc——包壳的平均直径。

而对于厚壁包壳，其温降为：

而从包壳传出来的热又可以写为：

式中 Tm——断面平均温度，换热系数h与流动条件等有关。

如果采用线功率密度则可以写为



图2-29　柱状燃料元件的热阻特性

式（2-126）可以整理为如下形式：

根据式（2-121）、式（2-122）、式（2-124）和式（2-127），线
功率密度可以将总热阻和温降（Tmax-Tm）关联起来：

将线功率密度类比为由温差（Tmax-Tm）驱动的电流，如图2-29所
示。该概念可以用于分析变化足够缓慢的瞬态或准静态的温度场上。

思考题

2-1 试述堆的热源的由来及其分布。



2-2 影响堆功率分布的因素有哪些？试以压水堆为例，简述它们各
自对堆功率分布的影响。

2-3 如何计算控制棒、慢化剂和结构材料中的释热率？

2-4 核反应堆在停堆后为什么还要继续进行冷却？停堆后的热源由
哪几部分组成，它们各自的特点和规律是怎样的？

2-5 试以压水堆为例，说明停堆后的功率约占停堆前堆功率的百分
数。大约在停堆后多久剩余裂变可以忽略，这时剩余裂变功率占堆总
功率的份额是多少？

2-6 如何计算停堆后功率，以大亚湾核电站为例，试问仅依靠自然
循环能否带走剩余热功率？

2-7 压水堆换料时，从堆中取出的乏燃料元件一般应如何处置，该
乏燃料元件在运输过程中是否需要冷却，为什么？

2-8 热量从堆内输出需经过哪几个过程，它们的具体表达式是怎样
的？

2-9 试简述选择燃料元件型式的标准是什么。核潜艇通常选取什么
型式的燃料元件？为什么？

2-10 通常引起压水堆第一道安全屏障——包壳破坏的原因是什
么？如何防止该屏障的失效？

2-11 何谓可裂变核素？何谓可转换核素？何谓易裂变核素？天然
存在的易裂变核素是什么？它占天然铀中的份额是多少？

2-12 对固体核燃料来说，除了能产生核裂变，还必须满足哪些要
求？

2-13 试比较金属铀与二氧化铀的异同点，它们的特点各是什么，
用途何在？

2-14 钠冷快堆通常选取什么材料作为核燃料，其燃料元件的特点
是怎样的？

2-15 如何选取包壳材料？

2-16 辐照对二氧化铀燃料的影响怎样？



2-17 简述积分热导率的概念，对棒状芯块，其具体表达式是怎样
的，是如何导出的？

2-18 何谓间隙导热，可用哪些模型进行计算，它们的优缺点各是
什么，适用于什么条件？

习　题

2-1 试导出半径为R、高度为H，包含n根竖直燃料元件的圆柱形堆
芯的总释热功率Qt的方程。

2-2 试计算堆芯内中子注量率为1013中子/（cm2·s）处燃料元件内的
体积释热率。堆芯内所含燃料为富集度3%的UO2，慢化剂为D2O，其温
度为260℃，假设中子是全部热能化的，在整个中子能谱范围内都适用
l/υ定律。

2-3 某圆柱形非均匀热中子堆（燃料是富集度为3%的UO2，慢化剂

为D2O），堆芯内装有10 000根燃料元件。最大的热中子注量率

φmax×1013中子/（cm2·s），慢化剂的平均温度为260℃，燃料芯块的直径

为15 mm，堆芯高度为6.1 m，试计算堆芯的总释热功率。

2-4 某压水堆，燃料用UO2，其中二氧化铀、水和铁的体积份额分

别为0.32、0.58和0.10，试确定在堆芯中每次裂变释放的总能量Ef是多

少？（二氧化铀的密度为10.2×103 kg/m3），二氧化铀中的U-235平均富
集度为0.28%，冷却水的平均密度为0.69×103 kg/m3。铀、水和铁中每俘
获一个中子释放的能量可以分别取6.8，3.2和6.0（MeV）。

2-5 某压力壳型轻水堆，在热功率2 700 MW下稳定运行一年以
上：①然后引进一个大的负反应性（负反应性>0.04）停堆，求停堆后
的功率随时间的变化。②如果引进的负反应性的绝对值<0.04，试计算
其停堆后的功率随时间的变化（燃料材料为U-235，要求计算的停堆后
的时间为1 s，10 s，100 s，1 000 s，1 h，10 h，100 h，1 000 h，1 a）
。



图2-30　习题2-6图

2-6 某压力管型反应堆，慢化剂为D2O，冷却剂为H2O，共含有325
根锆合金压力管，每根包含37根燃料棒（图2-30），燃料棒呈三角形栅
格排列，栅距P=12.7 mm，压力管的厚度δt=12.7 mm，压力管的内壁与
外围燃料棒之间的间隙δc=3.81 mm。压力管呈垂直布置，燃料棒的富集
度为3.8%（按质量计）均匀装载。在慢化剂中的总的中子注量率分布
为：在轴向可近似地用一个修正的余弦函数来表示，且有FN

z=1.35；而在径向则近似地用J0分布来表示，且有FN
R=1.65。燃料

棒长2.483 m，包壳的材料为锆合金，UO2芯块的密度为93%理论密度，
芯块直径为9.4 mm，包壳厚度为0.38 mm。若在慢化剂中的最大中子注
量率为3×1013中子/（cm2·s），求在寿期初堆的总功率是多少？（设慢
化剂的平均温度为121℃，冷却剂的平均温度为260℃，燃料的平均温
度为704.4℃）

2-7 有一板状燃料元件，芯块用铀（22%质量）-铝合金制成，厚度
为1 mm，铀的富集度为90%，包壳用0.5 mm厚的铝制成。元件两边用
40℃的水冷却，换热系数h=40 000 W/（m2·℃），试求元件在稳态下的
径向温度分布（间隙热阻可以忽略）。 [铝的热导率kAl=221.5 W/

（m·℃），铀铝合金的热导率kU-Al=167.9 W/（m·℃），σf=520×10-24

cm2]。



2-8 某压力壳型水堆（圆柱形堆芯）中的某根燃料元件，其芯块直
径dfo=8.8 mm，燃料元件外径dco=10 mm，包壳厚度为0.5 mm，最大线

功率密度q′（0）=4.2×104 W/m，冷却剂进口温度tf，in=245℃，冷却剂出

口温度tf，ex=267℃，堆芯高度LR≈LRe=2 600 mm，冷却元件的冷却剂流

量 W1=1 200 kg/h，冷却剂与元件间的换热系数 h=2.7×104 W/

（m2·℃）。在芯块与包壳之间充有某种气体。试求燃料元件轴向
z=650 mm处（轴向坐标z的原点取在元件的半高度处）的燃料中心温
度。设包壳热导率 kc=20 W/（m· ℃），气体的热导率为 0.23 W/
（m·℃），芯块热导率ku=2.1 W/（m·℃），水的比热容cp=4.81 kJ/
（kg·℃）。

2-9 某反应堆采用板状元件，包壳材料为1Cr18Ni9Ti，包壳厚度1.5
mm。包壳外表面温度为300℃。热点处，包壳的表面热流密度为
5.53×105 W/m2。试求包壳内外表面间的温差。若包壳改用Zr-4，这时
包壳的内外表面间的温差又是多少？

2-10 有一游泳池式堆，元件盒尺寸如图2-31所示，燃料元件为棒
状，芯块直径dfo=8 mm，包壳材料为铝，厚度为1 mm，元件最大表面

热流密度q″max=558.1×103 W/m2，tf， in=38.39℃，tf，ex=41.61℃，中心盒
冷却剂流速V0=2.1 m/s，堆芯高度LR=500 mm（LR≈LRe），试求包壳外

表面的最高温度。设kAl=203.5 W/（m·℃），ku=23.3 W/（m·℃）。



图2-31　习题2-10图

图2-32　习题2-14图

2-11 压力壳型水堆燃料（UO2）元件外径dco=10.45 mm，芯块直径
dfo=9.53 mm，包壳材料为1Cr18Ni9Ti，厚度为0.41 mm。满功率时，热
点处包壳与芯块刚好接触，接触压力为零，热点处包壳外表面温度

tco=342℃，包壳外表面热流密度q=1.395×106 W/m2。试求热点处芯块的

中心温度。



2-12 某压力壳型水堆的棒束状燃料组件为纵向流过的水所冷却，
若在元件沿高度（纵向）方向的某一个小的间隔内冷却水的平均温度

tf=300℃，水的平均流速V=4 m/s，q″=14.7×105 W/m2，堆的运行压力为

147×105 Pa。试求该小间隔内的平均换热系数及元件壁面的平均温度。
元件的外径为9.8 mm，栅距为12.5 mm，呈正方形栅格排列。

2-13 某压力壳型水堆，为使压力壳不致受到过大的辐照，在压力
壳的内壁与堆芯间放置了数层钢制的热屏蔽，其中的一层热屏蔽厚度

为6 cm，它的内外两个壁面的温度均保持在280℃，试算出在受到1014

光子/（cm2·s）的辐照时（γ光子能量为3 MeV），该热屏蔽中的最大温
度及其所产生的位置。设钢的热导率为40 W/（m·℃），吸收系数μ为
0.27cm-1。

2-14 图2-32所示为一无限长的十字形元件的横截面，其体积释热
率q‴=100 W/cm3（为常数），热导率k=0.30 W/（cm·s），整个表面都
保持在tw=31℃。用有限差分法求解，并用矩阵法、迭代法、松弛法求
出节点1至7的温度值。



第3章　冷却剂的传热

3.1　单相对流换热

单相传热分析的目的在于两个方面：

①确定冷却剂通道的温度场，保证工作温度在规定的范围内。

②确定与壁面传热相关的控制性参数。

这些参数可以用于选择材料和保证最优的传热效率。

为了达到第一个目的，必然与第二个目的有关。为了确定冷却剂

的温度场分布，必然涉及固体壁面根据傅里叶导热定律确定的热流密

度q″（W/m2）：

式中 k——固体壁面的热导率，W/（m·℃）；

n——传热表面的单位法向向量；

——传热方向的温度梯度，℃/m。

然而，在工程分析中，仅第二个目的是比较关心的，根据牛顿冷

却公式，热流密度与体积平均温度Tb相关。

式中 Tw——壁面温度，℃；

h——传热系数，W/（m2·℃）。

确定h是工程传热的关键，一般h都是用一些与冷却剂物性参数、
速度和通道几何尺寸有关的半经验关系式来描述。



为了进行工程分析，一般采用无因次努塞尔数（Nu）来确定采用
壁面和冷却剂主流的温差定义的传热系数h。

式（3-3）中，

式中 Dh——适当定义的长度或横向尺寸（对外部绕流通常采用长
度尺寸，而对内流一般采用横向尺寸）。

对于Nu数的一般具体形式采用边界层分析方法得到。特别是对于
湍流，一般采用实验确定的模型常数。Nu数的关联式一般与流态（层
流与湍流，外流与内流）、冷却剂（金属或非金属）有关。在高雷诺

数下，因为湍流涡的存在，其传热相对于纯层流强化。对于液态金

属，由于其分子热导率高，相对于非金属液体，湍流的影响相对不那

么强烈。

对于不同的介质和过程，其典型的传热参数分别列于表3-1和表3-2
中。

表3-1　各种介质典型传热参数

表3-2　各种过程的传热系数典型值



3.1.1　强迫对流换热

1）流体在圆形通道内强迫对流时的换热系数

多年以来，发展了多个计算单相强迫对流换热的半经验关系式，

其中形式较为简单且应用最为广泛的是Dittus-Boelter关系式：

式中，定性温度为流体平均温度Tf，管子的直径D为特征长度，加
热流体时 n=0.4，冷却流体时 n=0.3。该关系式的适用范围为： 2
500≤ReD≤1.24×105，0.7≤Pr≤120，L/D（管长/内径）≥60。流体与壁面

具有中等以下膜温差（对气体不超过50℃；对水不超过20～30℃；油
类不超过10℃）。式中包括NuD，ReD，Pr等所有涉及的物性参数都采
用体积平均温度Tm下的值。该关系式预测值与实验测量值的最大误差

为40%。

当温度对物性影响较大的情况，推荐采用Sieder-Tate公式：

该式的使用范围为0.7≤Pr≤16 700，ReD≥104。除了μw外，所有物性

参数根据体积平均温度Tm下的值确定。μw采用壁面温度来确定其黏性

系数。



Gnielinski公式是迄今为止计算管内湍流单相强制对流传热系数精
度最高的一个关联式，它所依据的文献中的800多个实验数据，其中有
90%的数据和关联式的偏差都在±10%以内。该公式表述为：

其中fp为Filonenko阻力系数：

该公式的应用范围为0.5≤Pr≤106，2 300≤ReD≤5×106。

对于液态金属，最精确的公式是Notter-Sleicher公式：

该公式适用范围为0.004≤Pr≤0.1，104≤ReD≤106。该公式为基于实验

的经验关联式，式中所有物性都是基于Tm下的值。

由于传热的关系，其断面平均温度Tm（x）沿轴向是不断变化的，
在壁面热流恒定时，该关系为线性值。有时为了简化，可以采用管段

的平均温度Tm作为定性温度：

如果通道的横截面不是圆形的，则在应用以上各式时，其中的特

征尺寸要用当量直径来代替。

2）水纵向掠过平行棒束时的换热系数



对于纵掠棒束充分发展的湍流，因为棒束子通道各向强烈的不均

匀性，其Nu值可能与纵掠圆管的情况有显著不同。因此Nu数和h与在
棒束的位置有很大的关系。然而，当Pr>0.7之后，Nu数对边界条件就
变得不这么敏感；此外，如果考虑将沿燃料棒的冷却剂湿周定义一个

在外周无剪切的当量环，发现在P/D≥1.12时所预测的Nu数误差在10%
以内。

通常采用的方法是在充分发展的圆管的Nu∞数计算关联式的基础

上，添加一个修正因子ψ：

式中，除了特别声明以外，Nu∞　 c.t.一般使用Dittus-Boelter关系
式。

（1）无限栅格

对于正方形栅格，当1.05≤P/D≤1.9时，

对于三角形栅格，当1.05≤P/D≤2.2时，

在采用水作为冷却剂时，Weisman建议：

对于正方形栅格，当1.1≤P/D≤1.3时，

对于三角形栅格，当1.1≤P/D≤1.5时，



式中 P——栅距，m；

D——棒径，m。

从式（3-17）不难看出较稀疏的栅格给出较高的换热系数。

（2）有限栅格

Markoczy给出了有限栅格中任何棒的统一表达式为

式中，Re数的特征尺寸根据围绕该棒相邻子通道的水力直径来确

定， ，其中j代表该棒相邻的第j个子通道；指数B为

B=De/D。对于正方形栅格，ψ值与实验值在概然误差为8.58%下的平均

偏差为12.7%。适用条件为：3 000≤Re≤106，0.66≤Pr≤5.0，三角形栅格
1≤P/D≤2.0，正方形栅格1≤P/D≤1.8。

（3）入口效应

在实际工程中，沿通道长度h并不是常数，主要有以下两个原因：

①在入口后一段距离，温度分布处于变化中。

②因为温度变化导致物性参数发生改变。

温度对物性的影响一般采用定性温度来表征，一般采用入口和出

口温度的平均值来代表。

而入口效应则要复杂得多。入口段长度一般与Re数，Pr数、热流
密度曲线分布和流体的入口条件等因素有关。在入口段区域内，传热

系数h从无限大急剧下降到某个渐进值（图3-1）。在这种情况下，用充
分发展段的努塞尔数Nu∞来估计全长通道的平均努塞尔数  是保守的。



图3-1　Re=105下沿管长的局部换热系数

一般对于圆管，认为

总体平均换热系数提出了几个包含有入口效应的关联式，与入口

条件有关。总的来讲，入口区域的传热系数要相对高一些。

①Re>10 000，0.7<Pr<120时，对于方形入口，McAdams推荐使用
式（3-19）：

②对于带喇叭形入口的圆管，Latzko提出对于L/De<0.693R 的入口
段可以采用关联式：



对于L/De>0.693R 的入口段，则可以采用：

式中，参数A为Re的函数：

在26 000<Re<56 000区间，Latzko的预测关联式中如果采用A=1.4
的预测结果要比A=1.83～2.22时要好。对气体在各种入口条件下的换热
系数计算时，采用式（3-21）时的不同A值可以参考表3-3。对于过热
蒸汽，可以采用如下的McAdams的推荐值：

表3-3　管内气流的努塞尔数入口系数



续表

入口区域局部换热系数对于短管，充分发展段只占到很短的长

度，必须考虑局部换热系数。实验给出了如下的关联式。

①入口速度和温度均匀分布条件下：

②直进口：

3）液体金属

液体金属的努塞尔数一般满足如下关系式：



式中 Pe——贝克列数，Pe=RePr。

一般来说，常数A，B，C与几何特性和边界条件有关，C值一般很
接近于0.8。常数A反映了当Re接近于0时液态金属的传热特性。

3.1.2　自然对流换热

流体的自然对流是指由流体内部密度梯度所引起的流体运动，而
密度梯度通常是由流体本身的温度场所引起的。它取决于流体内部是

否存在温度梯度，因而其运动强度也就取决于温度梯度的大小。

在反应堆工程中，自然对流换热对堆的冷却及事故分析都具有重
要意义。例如自然循环沸水堆在正常工况下的传热计算以及游泳池

堆、压水堆及钠冷快堆的事故分析都要用到自然对流的知识。

自然对流换热同强迫对流换热一样，也用牛顿冷却公式计算换热
量。但自然对流既然是由温度梯度所引起的，则在运动微分方程中必

须考虑由温度梯度所引起的浮升力和流体本身的重力。自然对流换热

的准则关系式一般形式为：

式中 Gr——格拉晓夫数。

系数C和指数n取决于物体的几何形状、放置方式以及热流方向和

Gr·Pr的范围等。而m指取 作为定性温度。其中，Tw为壁面温

度，Tf为流体主流温度。

自然对流的换热极其复杂，通道的几何形状影响比较大，迄今尚
无一个像强迫对流那样能够适用于各种几何形状通道的一般性公式，

一般只能从实验得到适用于某些特定条件下的经验关系式。

1）竖壁

当壁面的热流密度q″为常数时，Hoffmann推荐用以下公式计算竖
壁的自然对流换热（介质为水）：



式中 g——重力加速度，m/s2；

β——水的体积膨胀系数，1/℃；

q″——表面热流密度，W/m2；

x——从换热起始点算起的竖直距离，m；

k，ν——分别为热导率，W/（m·℃）和运动黏性系数，m2/s。

米海耶夫根据水的实验数据得到了下列公式，计算q″为常数时的
竖壁自然对流换热：

当103<（Grx·Pr）f<109时，

当（Grx·Pr）f>1010时，

式中 x——特征长度，从换热起始点算起的竖直距离；

f——主流水；

w——壁面。



2）横管

水在横管上的自然对流平均换热系数可以采用米海耶夫公式计算

式中 d——取横管的直径作为特征长度，式（3-34）适用范围为
（Grd·Pr）f≤108。

此外，对池式堆的棒束自然对流换热实测的结果可以发现，大空

间的自然对流换热公式与棒束测得的自然对流换热公式基本一致，棒

束换热系数比大空间的换热系数高20%～40%。由此看来，在缺乏精确
数据的情况下，作为粗略近似，可用大空间自然对流的公式来计算棒

束或管内的自然对流换热。

水平放置的圆柱体对液态金属的换热可以用下式计算：

3.2　流动沸腾传热

沸腾传热是沸水堆的工作模式，而压水堆在严格的规定条件下，

也允许部分位置存在过冷沸腾，这在蒸汽发生器等位置也要遇到。因

此在讨论核电厂正常工况时沸腾传热是一个非常重要的问题。除此之
外，分析系统在预期瞬态及失水事故时是否有足够的安全裕量时，沸

腾传热是轻水堆堆芯设计中不可回避的问题。

本部分将讨论在各种条件下加热通道的传热特性，还将讨论控制
临界热流密度（Critical Heat Flux，CHF）的触发问题，以及池式沸腾
的传热问题。



图3-2　纯物质的温度-体积关系

（A—B—C—D定压线；B—饱和液体；C—饱和蒸汽；B′—过热液
体）

在讨论沸腾传热之前，有必要先讨论沸腾的热力学问题及其基本

过程。从液态转变为气态可能通过均质核化或非均质核化发生。前者
发生在没有外来核心参与下，仅是大量具有足够能量的活化分子团聚
集成为汽化的核心。因此均质核化发生时，其液体温度要远高于饱和

点。因此在其压强-体积的关系曲线（图3-2）上，在定压强下，液体从
过冷态（A点）开始要过热得比较高的点（B′点）才会发生从液态转变
为气态的核化过程。然而，如果介入了一个固体壁面可以辅助形成蒸

汽核心，则可能在饱和点（B点）附近就会发生核化现象。显然，堆芯
或者蒸汽发生器元件表面将成为加热水中第一个发生核化的点。

3.2.1　核化过热度



在给定温度Tf和定压pf下，半径为r*的蒸汽核存在的条件是其内部
的压力pb能够克服表面张力的作用。因此存在如下平衡关系：

为了将压力和温度关联起来，可以使用饱和温度和饱和压力下的
克劳修斯-克拉佩龙方程：

假设vg≫vf，则有

应用理想气体状态方程，pgvg=RTg，式（3-38）变为

将压力在液体压力pf和气泡内压力pb之间积分，得到

式中 Tb，Tsat——分别为压力为pb和pf时的饱和温度。因此有

将式（3.36）代入式（3.41），得到



因此需要过热度（Tb-Tsat）来维持气泡的存在。根据式（3-36），

当2σ/pfr*
≪1时，pb≈pf， 。因此保持直径为r*的气泡存在的

液体过热度为

式（3-43）只能用于远低于临界压力pc的情况下。接近临界压力

时，式（3-38）的假设不能满足。

对于均质核化，r*为分子尺度的量级，因此液体的过热度Tb-Tsat将

非常高。对于纯水在大气压下计算的均质核化的过热度将达到220℃，
比实际测量的值要高得多。主要的原因在于水中所溶解的气体或杂质
将大幅降低核化所需的过热度。

在固体壁面或者悬浮体上的核化过程，其表面的微小凹坑（约10-3

mm的量级）将作为气相的存储空间，这将为核化过程的气液界面提供
一定角度的开口，固体壁面凹坑的尺寸分布在一定的范围内。这些将

大大降低壁面上核化所需要的过热度。

3.2.2　沸腾传热模式

1）池沸腾

1934年，拔山（Nukiyama）发表了第一个池式沸腾（池沸腾）模
式图，该图（图3-3）直到今天仍然是人们了解沸腾整体特点的重要工
具，该图为以热流密度与过热度（Tw-Tsat）的双对数为坐标的关系图。



图3-3　水大气压下典型的池沸腾曲线

从B点开始，壁面上所形成的气泡将导致传热强化，核态沸腾
（Nucleat Boiling）的热流密度比单相自然对流的高1～2个数量级。然
而，在热流密度高于C点后，壁面上所形成的气泡太多，以至于在加热
壁面上形成一层连续的气膜。如果壁面温度足够高并保持恒定，在低
热流密度下也可建立起如C-D-C′区域的稳定膜态沸腾。然而，在低壁
面过热区域（C-D区域），气膜并不稳定，该区域称为过渡沸腾（从核
态沸腾到膜态沸腾）。C点称为临界热流密度（CHF）或偏离核态沸腾
（DNB）条件。D点所对应的温度为最低稳定膜态沸腾温度。

池沸腾的临界热流密度（q″cr）与形成稳定膜态沸腾的起始点有关

（液体被蒸汽层悬浮）。自从Kutateladze最早于1952提出该形式的流动
不稳定性后，很多个关联式都以该机制作为基础来开发。形成稳定膜

态沸腾的蒸汽速度可以写为



式中，C1取值为0.13～0.18。临界热流密度则可按照q″cr=ρg jghfg计

算。3个关联式所计算的临界热流密度示于图3-4。从图中可以看出，在
压强为5.5 MPa附近池沸腾的CHF达到最大。在低压下，提高压力会提
高蒸汽的密度，因此在给定热流密度下会降低蒸汽离开气膜的速度。

因此达到稳定膜态沸腾阻止液体润湿加热面的蒸汽产生量就相对多一
些。另一方面，随着压力增加，蒸汽的汽化潜热降低，而蒸汽的密度
增加量相对值逐渐减少，在高压下形成稳定膜态沸腾的开始点逐渐降

低。

图3-4　压强对池沸腾CHF的影响

Berenson对最小稳定膜态沸腾的热力学分析得到：

式中，C2=0.09。Berenson发现最小稳定膜态沸腾的壁面温度仅与
流体物性有关，见表3-4。其他作者所得到的关联式也列于该表中。

表3-4　最小稳定膜态沸腾壁温（TM）预测关联式汇总*



*注：①关联式中TM的下标是指关联式的提出者。

②Berenson的关联式中使用英制单位。Spiegler等的关联式使用绝对温
度。其他关联式仅使用无量纲参数。

③下标g，film表示采用蒸汽膜的平均温度所得到的物性参数。

2）流动沸腾

流动沸腾的传热模式与质量流速、流体性质、系统几何特性、热
流密度及其分布特性等因素有关。图3-5给出了流动沸腾的流动和传热
分区的例子。该例子主要是关于在均匀热流密度下管内竖直向上流动
传热的流动和传热分区。另外一种情况是在固定壁温下流体流过管内
的情况，在管长方向热流密度将不断变化。



图3-5　流动沸腾的传热分区

图3-6示出了流速对热流密度与壁面过热度（Tw-Tsat）关系的影

响。与池沸腾的换热系数相比，因为强制对流对传热的贡献，其换热



系数更高。需要注意的是，在单相对流时，其热流密度与（Tw-Tb）成

正比，而在核态沸腾时则与（Tw-Tsat）
m成正比，m约为3，而沸腾起始

点则与（Tw-Tsat）
m-1成正比。

图3-6　质量流速对热流密度的影响

回到图3-5，流体以过冷状态（Tin<Tsat）进入流道，随着热量的加

入而不断升温。在某一个高度时，靠近壁面的流体变得过热已经可以

使气泡核化，而主流仍然处于过冷状态（热力学平衡干度仍为负
值）。当过冷沸腾开始后，沸腾过程和因为沸腾所导致的湍流强化了
传热，壁面温度停止像单相区域那样快速上升。主流液体温度继续上

升直到达到饱和温度Tsat，这样传热区域进入饱和沸腾区域。从这点开

始，气泡数量变得巨大并开始脱离，有些气泡聚合成大气泡，因此流

型进入弹状流或搅混流流型。在这些流型下，因为主流温度维持在饱
和温度，壁面温度并不会上升。实际上，因为核化导致壁面附近的湍
流剧烈，壁面温度还稍微有所下降。随着沸腾的进行，气泡聚集成蒸

汽芯，而液体部分以液膜形式存在于壁面附近，还有些液体被中心高
速流动的气芯撕裂成液滴状。该环状流的流型导致传热状态转变为通
过液膜的对流换热机制。该液膜可能变得太薄而不能保持足够的壁面

过热度形成气泡。可能只发生蒸汽-液膜表面的蒸发效应（称为核化抑



制现象）。因为气芯夹带和表面蒸发，在某些点液膜将耗尽，这时就
会发生“干涸”（dryout）现象。在该点之后，通道断面绝大部分为蒸
汽，分布有弥散的液滴，流型也进入滴状流阶段。因为蒸汽传热性能
远低于液体的传热，该缺液传热导致壁面温度突然上升。因此，干涸
是临界热流密度发生条件的基本机制之一。液滴撞击加热面导致在干

涸点后的壁面温度降低。在干涸后区域，甚至在热力学平衡干度达到1
之前的位置，过热蒸汽和液滴同时存在。传热主要表现为壁面向蒸汽
的传热，壁面温度又重新开始上升。

如果热流密度非常高，在核态沸腾区域所产生的气泡就可能在壁
面附近形成一层连续的汽膜将主流液体和壁面分隔开来。该条件导致
壁面上偏离核态沸腾（DNB）的发生，类似于池沸腾中的临界热流密
度条件。壁面所能承受的最大热流密度而不发生壁面汽膜覆盖现象是
这种情况的临界热流密度条件。这也是反应堆燃料元件等表面所能承

受的最大热流密度，超过该值，燃料元件包壳将可能发生烧毁。

高热流密度和低热流密度下的换热系数与蒸汽干度的关系示于图3-
7。所施加的热流密度的影响示于图3-8。可以看到热流密度越高，则沸
腾起始点和临界热流密度发生的干度也就相应越低。

图3-7　传热系数与干度的可能变化关系（压力和流速恒定）



图3-8　两相对流换热模式与干度和热流密度的关系

（A—H为图3-5上相应的轴向位置的流型）

3.2.3　过冷沸腾

过冷沸腾区域和其空泡行为用图3-9来讨论。需要讨论的内容包括
各沸腾转变特征点（ZNB，ZD，ZB，ZE）以及计算其干度和空泡份额的

方法。

过冷沸腾区域从核态沸腾起始点开始起算（z=ZNB），这时整体的

平均温度仍然处于过冷状态。然而，既然这时发生了核化，说明在壁

面附近区域已经高于了Tsat，气泡从壁面上核化产生。因断面的液体仍

然处于过冷状态，气泡并不脱离壁面，在壁面上生长并溃灭，使断面

上有了可以被忽略的非零空泡份额的区域（图3-9中区域Ⅰ）。随着冷却
剂整体的加热，气泡可以生长得更大，它们可能脱离所生长的壁面进
入主流中。在区域Ⅱ（z>ZD），气泡有规律地脱离壁面并在主流中冷

凝，空泡区域扩展到主流中。如图3-9所示，在这个区域空泡份额显著
上升。下一个阶段的区域Ⅲ，从断面达到饱和温度的z=ZB开始起算。



空泡份额持续增加，逐渐趋近于热力学平衡条件（z=ZE）。而一旦达

到热力学平衡条件，就进入了区域Ⅳ，在这个区域，过冷的断面区域
完全消失。

图3-9　加热通道中面积平均空泡份额的发展

Ⅰ—{α}很小，可以忽略；Ⅱ—气泡显著增多，脱离壁面并在主流中溃
灭；Ⅲ—气泡不再溃灭，平衡干度大于0；Ⅳ—空泡份额的过冷痕迹完

全消失

1）沸腾起始点

Bergles和Rohsenow基于Hsu和Graham的推荐开发了沸腾起始（即
z=ZNB）的判据。他们的分析后来被Davis和Anderson的更通用的推导所
证实。主要的前提是壁面附近的液体因为加热，其温度必须等于使气
泡稳定的过热温度（图3-10）。第一次相等发生在两条温度分布曲线相
切的位置，假设壁面具有各种孔隙尺寸，气泡以初始半径r*在其中生
长。液体温度和热流密度用下式关联：



图3-10　壁面上气泡核化的临界孔隙尺寸

当孔半径等于下式时，该梯度等于核化所需的过热度[由式（3-
43）给出]的梯度。

为了保证气泡核化，假设液体过热边界层延伸到临界半径的两倍
厚度。根据该假设，进行适当的整理后，得到：

式中，下标i表示沸腾起始点，在沸腾起始点，热流密度也可以表
达为对流定律的形式，有：

因此壁面过热度的计算式为：

式中，



在低热流密度下，这些相切点的半径可能比壁面上最大半径的孔

口还要大，式（3-46）可能会低估所需要的过热度（q″）i。Bjorg等推

荐认为大部分与水接触的表面的最大空穴半径为rmax=10-6 m。如果表面

润湿性很好，表观空穴尺寸要比实际尺寸小。

Rohsenow研究发现当最大空穴半径曲线与单相点曲线刚好相切
时，其换热系数为：

如果换热系数hc小于这个数值，式（3-46）就不能满足。当液体温
度Tb饱和时，hc的数值为kf/2rmax，与过热边界层的厚度是最大空穴半径

两倍的假设一致。

对于水压力为0.1～13.6 MPa时，Bergles和Rohsenow给出了如下经
验关联式：

式中，q″的单位为W/m2，p为MPa。该式假设加热表面有大量的微
孔，忽略表面的粗糙度影响。按照式（3-50）所计算出的起始沸腾热流
密度较低，该式是基于可视化观察所得到的结果，而不是根据表面温
度响应来判定的，这需要大量的核化气泡产生才会有该效果。

2）净蒸汽产生点（NVG点）（气泡脱离点）

气泡被主流液体冷凝前从加热壁面脱离（ZD）的过程可能受水动

力学控制或者热力学控制。可以通过热力学控制过程的能量平衡得
到：



式中 hf0——在同样质量流速下单相液体的流动换热系数。

以上判据是基于在ZD位置的壁面热流量与因液体过冷而排出的热

流量相等来确定的。

各种不同来源的数据在图3-11上表达为与贝克列（Peclet）数
（Pe=Nu/St=GDecpf/kf）的关系。这些数据包括了矩形、环管、圆管

等，工质包括水和一些氟利昂。其条件可以写为

当Pe<7×104时，

当Pe<7×104时，

上述公式的参数范围为： 0.1≤p≤13.8 MPa；95≤G≤2 760 kg/
（m2·s）；0.28≤q″≤1.89 MW/m2。



图3-11　气泡脱离条件与Pe数的关系

3）过冷流动干度和空泡份额

对于该区域比较能够接受的模型方法是分段拟合的方法。一个典
型的例子是Levy所建议的方法，他假设在ZD的位置x（z）=0，并渐近
靠近平衡干度：

空泡份额可采用漂移流模型来确定：



式中，C0为漂移流模型的分布参数，反映了气相分布的均匀性，

用式（3-56）计算：

式中，β为体积流动含汽量，b为指数，b=（ρg/ρf）
0.1。Vgj为漂移速

度，反映了两相的相对运动速度：

搅混流下该漂移速度差不多是气泡终端速度V∞的两倍。以上分布

参数和漂移速度在国际上有很多其他的研究，也可以采用这些模型来

计算过冷沸腾的真实干度和空泡份额。

3.2.4　饱和沸腾

在饱和沸腾的初期，传热与在壁面附近所形成气泡的情况密切相
关。在核化开始后，其成为主导的传热因素。因此所开发的预测沸腾

起始热流密度的关联式在本区域仍适用。因此过冷核态沸腾和低干度

饱和沸腾的热流密度是相等的。然而，当干度增高后，因为蒸发和液
滴夹带导致液膜变薄，从液膜向汽芯的蒸发变得更高效，从而导致液

膜内的核化被抑制，蒸发主要发生在液膜和蒸汽的界面上。大多预测

环状流换热系数的关联式都是经验关联式。

在饱和沸腾区域的两相传热可以表达为如下模型：



因为主流处于饱和条件下。两相换热系数h2φ通常表达为核态沸腾

传热项hNB和对流传热项hc：

不少的研究者采用该两项式的方法将其与同质量流速下全液相的

换热系数相比乘以一个参数，即

式中 a1，a2，b——经验常数，各种关联式的值总结在表3-5中。

表3-5　式（3-60）中饱和流动沸腾传热系数关联式的各常数

*：关联式只在环状流区域有效，因此a1=0

Martinelli参数Xtt可以用如下关系式确定：

有两个在水的核态沸腾区域比较常用的简化关系式为Jens-Lottes和
Thom关系式，它们分别表达为



和

式中，q″单位为MW/m2，p为MPa，T为℃。需要说明的是，Thom
关联式的低斜率是因为他使用了早期常规锅炉的沸腾曲线的数据局限

所导致。

一个应用广泛的覆盖全部饱和沸腾区域的关联式是Chen提出的。
他的关系式形式也是采用式（3-59）的形式。其对流换热部分的hc是通

过修正Dittus-Boelter关系式得到的：

式中的F因子（雷诺数因子或湍流强化因子）表达了因为气泡存在
所引起的湍流强化效应。

图3-12　Chen关联式中所用到的雷诺数因子F

F可以采用如图3-12所示的图形化方法确定。也可以用式（3-65）
近似得到：



图3-13　Chen关联式的抑制因子S

而核态沸腾部分则基于Forster-Zuber关联式，采用S因子（抑制因
子）修正：

式中，ΔTsat=Tw-Tsat，Δp=p（Tw）-p（Tsat）；抑制因子S是总雷诺
数的函数，示于图3-13中，可以近似为：

式中，Re=RefF1.25。原始数据的参数范围为：p=0.17～3.5 MPa，液

体入口速度为0.06～4.5 m/s，热流密度最高到2.4 MW/m2，干度x=0～
0.7。其他所测试的流体包括甲醇、环己烷、戊烷、苯等。



Chen关联式的优势在于其涵盖了整个沸腾区域。其误差（11%）
比更早的所发表的各种关联式低。后来的数据又延伸到压强为6.9 MPa
的条件下，这已经覆盖蒸汽发生器的工况范围。因此，到目前为止，
Chen关联式仍然是工程上主要使用的一个关联式。

Collier用温度修正讨论了将Chen关联式延伸到过冷区域的可能
性：

q″=hNB(Tw-Tsat)+hc(Tw-Tb)　(3-68)

对于过冷沸腾，F因子可以设为1，S可以按照x=0来计算。该方法
在预测水和氨等的实验数据时吻合较好。

3.3　沸腾临界热流密度

临界热流密度（Critical Heat Flux，CHF）指发生两相流传热系数
持续恶化的条件。在给定条件下，它发生在足够高的热流密度或者壁

面温度下，在定热流密度的系统中，CHF发生的后果是壁面温度的快
速飞升。而在控制壁面温度的系统中，CHF发生的后果是热流密度
（或者是传热系数）的急剧下降。

关于临界热流密度有很多的术语来表述该现象，包括“沸腾危机”
（Boiling Crisis）及“烧毁”（Burnout）。偏离核态沸腾（DNB）原用于
描述池沸腾中的CHF条件，当壁面的气泡产生足够迅速，从而在壁面
上形成连续汽膜时，这也会在流动沸腾中遇到（图3-14）。而“干涸”是
指环状流中液膜的烧干。“沸腾转变”指的是当地热流密度并不是影响
传热恶化的唯一因素的情况。“临界热流密度”则是较其他术语用得远
为广泛的一个术语。



图3-14　临界热流密度的机制

3.3.1　低干度下的CHF（偏离核态沸腾，DNB）

1）池沸腾

早期对CHF的研究主要是将加热表面放置在一个静止的液池内进
行的。观察热流密度和壁面温度之间的关系，清楚地显示CHF条件导
致过渡沸腾的发生。池沸腾的CHF值较流动沸腾下的CHF低，随着质
量流速增加，DNB型CHF值上升。该CHF机制可以发生在饱和条件
下，也可以发生在过冷液体的条件下。

压力对池沸腾的热流密度的影响示于图3-4中，图中还比较了3个著
名的关联式所预测的结果。

2）流动沸腾

核态沸腾在低干度条件下存在。如果热流密度很高，在加热表面

上将形成汽毯。可能为CHF（q″cr）设置两个限值。在发生CHF的较低
主流温度下，主流还处于过冷状态下，热流密度必须足够高，使壁面

温度达到饱和温度。因此：



轴向均匀热流密度下有

式中 L——管长。

因此从上两式中消掉Tb，得到

在较高位置的末端，q″cr必须足够高，使热平衡干度xe=1.0，因
此：

从式（3-71）和式（3-72）中可以清楚地看到，在均匀加热圆管中
入口温度（或热平衡干度）越高，q″cr值越低。总的来讲，临界热流密

度可表达为

CHF与入口过冷和热流密度分布的依赖关系可以用与发生CHF点
（即L长度位置）当地干度的关系来替代：

需要指出的是，汽毯主要受当地蒸发速率的影响，因此加热长度
对DNB的影响很小。然而，对于干涸型的CHF，水动力学效应对液膜
行为的影响很显著。与DNB型CHF不同，干涸受总输入热量的影响比
当地热流密度的影响更大。



3.3.2　高干度下的CHF（干涸）

在高干度流动条件下，通常在通道中心存在一个汽芯。汽芯的剪

切作用和表面的蒸发作用导致液膜从壁面上撕裂而成为夹带液滴。总

的来讲，均匀加热通道内高干度下的临界热流密度值比低干度下的
低，长管内的q″cr较短管的低。随着长度增加，总的临界功率的输入是

增加的，因此通道出口的临界干度随着长度增加而逐渐增加。

因为DNB型和干涸型CHF的触发机制不同，它们表现出与质量流
速不同的因变关系。如图3-15所示，高质量流速导致低干度流动沸腾
CHF升高，而使高干度流动沸腾的CHF降低。然而在固定加热长度的
均匀加热管内，其临界总功率随着长度的加长而增加。

图3-15　质量流速对临界热流密度的影响

对于高干度下的CHF，临界总功率对长度方向的功率分布不敏
感，如图3-16所示。



图3-16　加热功率分布对临界干度的影响

3.3.3　专用CHF关联式

1）DNB型

应用得最为广泛的确定压水堆的DNB条件的关联式是Tong所开发
的W-3公式。该关联式可以应用到圆管、矩形通道和棒束通道等几何结
构上。该关系式是针对轴向均匀热流密度的关系式，对于轴向非均匀

热流密度使用修正因子，也可以通过特殊因子来计入当地的格架效应

及考虑控制棒导向管存在的冷壁效应等。

对于预测非均匀热流密度的DNB条件，采用如下两个步骤：

①针对当地反应堆条件，采用W-3公式计算均匀临界热流密度
q″cr。

②采用一个F因子修正q″cr得到非均匀加热条件下的DNB热流密度
q″cr，n（假设热流密度

分布近似于实际反应堆的情形）。

对于均匀加热的通道，有：



式中各个量的单位为：临界热流密度q″cr为kW/m2；压力p为MPa；

质量流速G为kg/（m2·s）；焓h为kJ/kg；当量直径De为m。应用的各工
况参数范围为：

p=5.5 ～ 15.86 MPa；xe=-0.15 ～ 0.15；G=1 356 ～ 6 800 kg/

（m2·s）；De=0.005 08～0.017 8 m；加热长度L=0.254～3.668 m。

（1）轴向热流密度非均匀分布的修正

轴向热流密度分布不均匀对q″cr有影响，可用一个不均匀热流密度

分布修正因子F对计算结果进行修正，则轴向非均匀加热时的W-3公式
为

式中，

式中 q″cr，n——非均匀加热时DNB点的q″；

lDNB——采用均匀加热临界热流密度模型预测的DNB发生距离；

C——系数，其值为



在过冷沸腾区和低含汽量饱和沸腾区，C的数值大，F值小，指数
衰减快，这就减轻了上游的记忆效应，因此局部热流密度的大小就基

本决定了烧毁点。而在高含汽量区，C数值小，则F值大，烧毁点上游
一段距离的记忆效应强烈，因此在高含汽量区，主要是平均热流密度
（或焓升Δh）决定了烧毁点位置。

（2）冷壁效应的修正

考虑到有控制棒导向管或盒壁存在时的冷壁效应，在W-3公式中需
要引入冷壁修正因子Fc。Fc可由以下经验公式计算得到，即：

式中 ，Dh为通道加热周长（不计冷壁）求得的热周

当量直径。

需要注意的是，如存在冷壁，则计算q″cr时，式（3-75）中的De用

Dh来代替。

式（3-79）的适用范围为：冷却剂通道长L≥0.254 m；燃料元件棒
间距b≥2.54 mm；工作压力p=（6.86～15.87）×106 Pa；含汽量xe≤0.1；

冷却剂的质量流速G/106=4.86～24 kg/（m2·h）。

（3）定位格架的修正

考虑到定位格架的存在，在W-3公式中需要引入定位格架修正因子
Fg。定位格架修正因子Fg也是一个由经验公式算得的系数：



式中 G——冷却剂的质量流速，kg/（m2·h）；

CTD——冷却剂的热扩散系数，对不同的性质和尺寸的定位格架和
搅混翼片有不同的值。用单箍型定位格架时，可取CTD=0.019。

在应用W-3公式计算CHF值并作出上述修正后，理论计算所得到的
q″cr值常与实验测得的不同，为了安全起见，常须结合具体结构在上述

理论计算值上乘以修正系数，这样就与实验值相近了。

W-3公式的作者L.S.Tong曾把由W-3公式算得的q″cr，c值与在不同实

验回路上测得的几千个实验数据q″cr，e作了比较，若以q″cr，e/q″cr，c为横

坐标，以该比值出现的频率为纵坐标作图，则可得到一个近似高斯分

布的图形，如图3-17所示。q″cr，e和q″cr，c的偏差，95%以上的数据都在
±23%以内，具有95%的可信度，如图3-18所示。这种误差是随机性
的，造成这种误差的原因可能有如下几个方面：

图3-17　q″cr，e/q″cr，c的频率分布图

①流体的湍流特性及表面粗糙度的随机特性，由此所造成的随机

误差为±3%。



②实验段的制造公差，包括圆管壁厚、通道尺寸等，这种误差约

为±5%。

③由于q″cr的某些修正因子计算公式不完善所引起的误差，这种误

差约为±5%。

④随机和非随机的测量仪表误差以及由各种不同实验回路的系统

特性而产生的误差约为±10%。

以上所列的误差合计为23%，这就是q″cr，e与q″cr，c相比误差达到

±23%的原因。由W-3公式计算值与由实验测得的下限值之比为1/（1-
0.23）=1.3，即在设计时若取实验测得的下限值，为了保守起见，则应
该把由W-3公式计算得到的值除以1.3。

图3-18　q″cr的W-3公式计算值和非均匀加热实验测定值的比较

2）干涸型

在如沸水堆、蒸汽发生器等所关心的高含汽量区域，一般采用两

种方法来建立所需要的设计限值。第一种是开发包络线的方法。这是
一个比较保守的能够包络所有的CHF数据，没有数据在该包络线之
下。第一个使用包络线方法的是美国的GE公司，它们的数据是基于均



匀轴向功率的单棒环状流沸腾过渡的数据得到的。该设计线是广为使

用的Janssen-Levy包络线。该包络线所适用的工况参数范围为：质量流
速为543.0～8 144.7 kg/（m2·s），水力直径为6.22～31.75 mm，系统压
力为4.136～10 MPa。在压力为6.895 MPa，水力直径小于15 mm时，该
包络线如果用Btu/hr ft2单位，可以表达为质量流速G（lb/hr ft2）和热平
衡含汽率为

当系统压力不是6.895 MPa时，推荐采用如下公式修正（压力单位
用psia）：

除了Janssen-Levy包络线之外，还有Hench-Levy包络线，具体情况
请参阅相关文献。

这些设计曲线按照在所有质量流速条件下，实验数据都在这条线
之下。W-3公式也用MCHFR（最小CHF比）来设计沸水堆的安全边
界。对于Hench-Levy包络线，由于运行瞬态限制，MCHFR为1.9。尽管
包络线可以用作设计目的，但并不反映轴向热流密度效应；因此对轴

向CHF点发生位置的预测通常是错误的。因为它基于当地CHF条件控
制的假设，因此它对高含汽量流动是无效的。

为了消除不必要的当地CHF假设的固有缺陷，GE公司开发了称为
GE临界干度沸腾长度（GEXL）关联式，该装置包括有全尺寸的49棒
束和64棒束。GEXL关联式的通用形式为



式中 xcr——棒束平均临界干度；

LB——沸腾长度（从热平衡干度为0起算的下游加热长度）；

Dh——加热当量直径；

G——质量流速；

L——总加热长度；

p——系统压力；

R——关于最热棒的当地功率峰特性的一个参数。

与包络线方法不同，GELX关联式是对实验数据的最佳拟合，GE
公司认为可以在误差为3.5%范围内预测较宽工况范围的数据。

3.3.4　通用CHF关联式

这里将讨论Biasi等，Bowring和CISE-4等关于圆管的CHF关联式，
以及Barnett的环管关联式。表3-6总结了这些关联式的适用范围，图3-
19示出了各CHF关联式的压力和质量流速范围。

表3-6　CHF关联式参数范围





图3-19　各CHF关联式的参数范围比较

1）Biasi关联式

Biasi关联式是压力、质量流速、流动干度和管径的函数。关联式
的4 500个数据点的均方根误差为7.26%，85.5%的数据点落在误差为
±10%的范围内。该关联式可预测DNB型和干涸型的CHF数据。当
G<300 kg/（m2·s）时，使用式（3-88）计算CHF值，当质量流速较高
时，用以下两式的较大值。该关联式为

式中，

注意，如果p的单位为MPa，则pbar=10p。

2）Bowring关联式

Bowring关联式包括4个优化了的压力参数。关于3 800个数据点的
均方根误差为7%。该关联式可能具有最宽的压力和质量流速范围（图
3-19）。使用国际单位制时该关联式为

其中：



对于pR<1 MPa时，

对于pR>1 MPa时，

3）CISE-4关联式



CISE-4关联式修正于CISE-3关联式，其临界干度可达到1.0，质量
流速可以低到0。与其他关联式不同，该关联式基于干度沸腾（quality-
boiling）概念，并限制于沸水堆使用。该关联式在1000<G<4000 kg/
（m2·s）范围内得到了优化。建议CISE关联式在包括了热周和湿周之
比后可以在棒束通道中使用。该关联式表达为

式中：

式中 G*=3 375（1（p/pc）
3；pc为临界压力，MPa；Lcr为到CHF点

的沸腾长度，m；

式中 G为质量流速，kg/（m2·s）；D为直径，m。

4）Barnett关联式

Barnett关联式与MacBeth关联式的形式相同。该关联式可以预测
DNB型和Dryout型的CHF条件。基于在压力为6.895 MPa均匀加热环管
上得到的724个数据点，均方根误差为5.9%。该关联式通过当量直径可
以延伸到棒束通道中。在国际单位制下该公式为

式中 L——加热长度，m；



对 于 环 管 ， 湿 周 De 和 热 周 Dh 分 别 为 ：

；Ds为外套管直径，Di为内棒直径。

5）EPRI关系式

另一个广泛使用的普遍适用的DNB关系式是由EPRI开发的。它适
用于压水堆和沸水堆工况，具有如下的形式：

式中 q″cr——临界热流密度，Btu/hr ft2；

xL，xin——分别为当地和入口干度；

q″L——当地热流密度；

Fs——定位格架因子，为1.3-0.3Kp；

Fnu——非均匀轴向热流密度因子；

pR——临界压力比（p/pcr）；

G——质量流速，106 lb/hr ft2；

Kp——格架压力损失系数。

系数a1～a8分别为0.532 8，0.121 2，1.615 1，1.406 6，-0.304，
0.484 3，-0.328 5和-2.074 9。该公式的适用范围为：200≤p≤2 450 psia，



0.2×106 lb/hr ft2<G≤4.1×106 lb/hr ft2， -0.25<xL<0.75，30 in≤L≤168 in，

0.35 in<De≤0.55 in。

3.3.5　关于棒束通道CHF的特殊考虑

棒束的CHF可以用棒束的平均流动条件来预测，也可以用子通道
的流动分析来预测。Kao和Kazimi用上述两种分析方法针对GE的九棒
束实验比较了4个关联式。该GE棒束的截面示于图3-20中。棒直径和间
距与典型的沸水堆相同。实验段均匀加热，加热长度为3.66 m。实验条
件也示于图3-20中。在实验中，保持压力、流量和入口过冷度不变，逐
渐增加功率直到一个或多个热电偶指示发生CHF（壁面温度飞升）。
观察到CHF通常发生在角部棒上，在加热段末端或者在加热棒紧靠最
后一个格架的前端。

采用子通道方法，用传统的冷却剂中心的子通道划分方法（图3-
20），使用THERMIT程序预测了流动分布。表3-7示出了子通道方法和
棒束平均方法的最小临界功率比（ MCPR）和最小 CHF比
（MCHFR）。MCPR在子通道方法中基于子通道定义，而在棒束平均
方法中基于棒束定义。可以看到，子通道方法比棒束平均方法所预测

的MCPR要低。此外，Biasi和Bowring关联式高估了MCHFR达15%，并
预测CHF首先在中心子通道中发生。尽管Barnett关联式是所有关联式
中最为保守的，但其所预测的CHF首先在角部子通道中发生。



图3-20　GE九棒束实验断面图

表3-7　GE九棒束CHF预测结果比较



CISE-4和Barnett关联式预测CHF首先在轴线最顶部节点发生，该
节点200 mm长。还需要注意，CISE-4关联式包含了一个考虑加热和润
湿周长不同的参数，Barnett允许加热当量直径与润湿当量直径不同，
这可能是它们能准确预测角部通道发生CHF的原因。

此外，CISE-4关联式的子通道平均和棒束平均方法的结果最为接
近，也与测量的CHF条件最为接近。

3.4　临界后传热及过渡沸腾传热

临界热流密度后（post-CHF）缺液区的传热对很多反应堆的安全
分析很重要。在轻水反应堆中，失水事故（LOCA）或超功率事故中可
能会导致燃料元件的部分区域发生临界热流密度（CHF）现象和临界
后传热。直流蒸汽发生器在正常工作时始终有很大部分区域处于该传
热区域。



3.4.1　临界后的流型和传热特征

需要指出的是，流动沸腾的临界后行为与系统究竟处于热流密度

控制还是壁温控制有很大关系。对于如图3-21（a）所示的沿长度方向
均匀热流密度的情况下，增加热流密度或者降低流速都可能导致在管
子的出口处发生CHF（条件A）。继续增加热流密度会导致CHF点前
移，使其后的区域进入到临界后区域（条件B）。如果分别画出增加热
流密度和降低热流密度的情况，会发现如图3-21（b）所示的没有任何
迟滞现象，这与如图3-22所示的池沸腾情况完全不同。池沸腾下从膜态
沸腾恢复到核态沸腾需要将热流密度降低到相当低的条件下。

图3-21　均匀加热管的烧毁行为　



图3-22　池沸腾中的CHF

临界后传热主要受两个因素的影响，如下所述。

①独立边界条件是第一个因素。究竟是壁面热流密度条件还是壁
面温度条件对临界后传热影响较大。前者不会发生过渡沸腾，而后者
则可能发生过渡沸腾。

②CHF的类型（DNB型或干涸型）影响临界后传热，甚至在控制
热流密度条件下也是这样。更精确地讲，在DNB后区域，壁面附近可
能存在汽膜将壁面和主流液芯分隔开（反环状流）。在这种情况下，

发生膜态沸腾，流动干度将相对较低。而在干涸后（环状流后）条件
下，液体仅以汽芯夹带的液滴形式存在，蒸汽从壁面获得热量，仅有
部分的液滴会碰撞到壁面。大部分的液滴从汽芯获得热量而直接蒸

发。在这种情况下，汽芯温度可能超过Tsat（图3-23），可以看到在反
环状流（即膜态沸腾）下，即使在低热力学平衡干度下Tw仍然很高。



图3-23　临界后温度分布

3.4.2　临界后传热关联式

针对临界后传热，有3种类型的关联式。

①没有做任何机理性假设的经验关联式，尝试将传热系数（假设
冷却剂为饱和温度）与独立变量关联起来。

②机理性关联式并考虑偏离热力学平衡条件，尝试计算蒸汽真实
干度和气相温度。然后用单相传热关联式计算加热壁面温度。

③半理论关联式，尝试对加热通道的水动力学和传热过程单独进

行模型化，将它们与壁面温度关联起来。

Groeneveld从各种干涸后实验中针对蒸汽-水在圆管、环管和棒束
等几何结构中的流动总结了一个数据库。他推荐如下的关联式，这是
第一类的关联式。

式中，Reg=GD/μg。



系数a，b，c和d等列于表3-8中。

Slaughterbeck等改进了该关联式，特别是在低压条件下。他们推荐
参数Y修正为如下形式：

式中 kcr——热力学临界点的热导率。

他们所推荐的参数也列于表3-8中。

表3-8　临界后经验关联式

1）过渡沸腾

在控制壁温条件下，流动沸腾与池沸腾一样也存在过渡沸腾，这
已经为实验所证实。

已有的水强制对流的过渡沸腾的关联式仅仅在他们所获取数据的
实验参数范围内可用。图3-24给出了部分关联式的数据不确定性。早期
McDonough等对强制对流过渡沸腾进行的实验研究中，他们测量了压
力为5.5～13.8 MPa下水在内径为3.8 mm的圆管内浸没于NaK中的传热
系数。他们提出了如下的关联式：



式中 q″cr——临界热流密度，kW/m2；

q″（z）——过渡沸腾热流密度，kW/m2；

Tcr——CHF时的壁面温度，℃；

Tw（z）——过渡沸腾区域的壁面温度，℃；

p——系统压力，MPa。

*数据的适用范围（表3-9）：

表3-9　数据的适用范围



图3-24　各种过渡沸腾关联式与Ellion的实验数据的比较

Tong建议采用如下在6.9 MPa下结合过渡沸腾和膜态沸腾的公式：

式中 htb——过渡沸腾区域的换热系数，kW/（m2·℃）；

ΔT=Tw-Tsat，℃；

De——当量直径，m；

kg——蒸汽的热导率；

Prf——液相普朗特数，Re=DeGm/μf。

Ramu和Weisman后来提出了一个关于临界后和再淹没的单一关联
式。他们提出的过渡沸腾换热系数为：



式中 hcr（kW/m2·℃）和ΔTcr（℃）——分别为池沸腾CHF时的换

热系数和壁面过热度（Tw-Tsat）；

S——Chen关联式的核态沸腾抑制因子。

Cheng等提出了一个较为简单形式的关联式：

他们发现n=1.25时与低压下的数据吻合较好。Bjornard和Griffith等
采用了类似的方法，他们提出：

式中 q″min和TM——分别为沸腾曲线上最小稳定膜态沸腾的热流密
度和壁面温度；

q″cr和Tcr——分别为临界条件下的热流密度和壁面温度。一些其他
研究者所得到的关于稳定膜态沸腾下的壁面温度关联式见表3-4。

2）干涸后区域

实验观察发现，在干涸后区域蒸汽将很大程度上过热。因此该区

域的热力学平衡干度将大于1，而该区域的真实干度则小于1。在模型
中，将热流密度分为蒸汽加热和液体加热两部分。因为液体处于饱和
状态，传给液体的热量都是因蒸发液滴而消耗掉的。在该区域的一些

关联式可从Collier的工作中找到。Kumamaru等用3 MPa下的5×5棒束的
实验数据测试了几种干涸后的模型，他们发现最佳的壁面温度预测方

法是在质量流速为80～220 kg/（m2·s），热流密度在30～260 kW/m2范

围的Varone-Rohsenow关联式。该关联式是半机理模型，需要知道在干
涸点的热力学干度及平均液滴直径。该关联式的早期版本及其他的关
联式可以在Rohsenow的著作中找到。



3）膜态沸腾（DNB后）

假设膜态沸腾时在加热壁面上存在一层处于各种条件下的连续气
膜，开发了分析模型。假设气膜流动为层流状态，得到了竖直管的关

联式：

当气液界面剪切力为0时，C=0.943，界面速度为0时，C=0.707。

其中，Nu=hz/kg，Pr*= 。z为距离膜态沸腾起始点

的距离。因此有：

该关联式与Berenson对水平平板膜态沸腾所给出的关联式相似：

式中， 为两个连续离开气膜的气泡之间的距

离，也是蒸汽-液体界面泰勒（Taylor）流动不稳定性的波长。

思考题

3-1 如何判别ONB？它对堆的传热计算有何意义？

3-2 单相对流换热中，选择计算模型的基本考虑有哪些因素？

3-3 何谓沸腾临界，它们的机理是怎样的？压水堆在正常工况下，
首先应该防止的是快速烧毁还是慢速烧毁，为什么？而在事故工况下
又是怎样？



3-4 过渡沸腾、膜态沸腾传热对堆的安全有何意义？

习　题

3-1 证明在两个无限宽平板之间，在两个壁面上加热的具有恒定物
性的冷却剂的流动的渐近努塞尔数，对于层流（即抛物线速度分布）
为8.235，对于弹状流（即均匀速度分布）为12。

3-2 考虑高压水通过压水堆蒸汽发生器U形管的流动问题。管道5
700根，外径19 mm，壁厚1.2 mm，平均长度16.0m。稳态运行条件
为：通过管道的一次侧总流量为5 100 kg/s，一次侧到二次侧总传热量
为820 MW，二次侧压力为5.6 MPa（272℃饱和）。求：①管子入口处
的一次侧温度是多少？②管子一次侧出口温度是多少？使用Dittus-
Boelter方程计算一次侧传热系数。假设二次侧的管壁表面温度恒定在
276℃。

3-3 考虑一个新的核反应堆设计，燃料为方形栅格的燃料棒组件。
热量沿着燃料棒均匀产生。采用水或氦作为单相冷却剂。设计条件是
最大包壳表面温度应保持在350℃以下。求：①找出满足设计要求的最
小水质量流量。②氦所需的质量流量是高于还是低于水的质量流量？
方形栅格的几何结构：节距P为14 mm，燃料棒直径D=10.92 mm，燃料
棒高度H为3.66 m。运行条件为：热流密度=7.886×105 W/m2，冷却液进
口温度=260℃。

3-4 比较水和钠中成核所需液体过热度。①用式（3-42）计算钠在
1大气压下的过热度与平衡气泡半径的关系，并与式（3-43）进行比
较。1大气压下水中的情况如何？钠需要比水更高或更低的过热度吗？
②考虑半径为10μm的气泡。评估一下问题①中气泡的蒸汽过热度和气
泡压差。

3-5 某沸水堆冷却剂通道，高1.8 m，运行压力为4.8 MPa，进入通
道的水的欠热度是13℃，离开通道时的含汽量是0.06，如果通道的加热
方式是：①均匀的；②正弦的（坐标原点取在通道的进口处），试计
算该通道的不沸腾段的高度和饱和沸腾段的高度（忽略过冷沸腾段和
外推长度）。



3-6 设有一个以正弦方式加热的沸腾通道（坐标原点取在通道的进
口处），长3.6 m，运行压力为8.3 MPa，不沸腾段的高度为1.2 m，进
口水的欠热度为15℃，试求该通道的出口含汽量和空泡份额（忽略过
冷沸腾段）。

3-7 一家工厂可以在周末免费获得8 000 A、440 V的电力供应。如
果电热锅炉在3.35 MPa的压力下运行，那么：①需要多少根直径为2.5
cm、长2 m的电加热器才能利用全部可用的电力？它希望在80%的临界
热流密度下工作。②起始沸腾发生在多大的热流密度下？假设对应于

3.35 MPa饱和水，自然对流热流密度由下式给出：q″NC=2.63（ΔT）
1.25kW/m2，系统的工作和物性参数包括p=3.35 MPa，Tsat=240℃，hfg=1

766 kJ/kg，ρf=813 kg/m3，ρg=16.8 kg/m3，σ=0.028 6 N/m，k=0.628 W/
（m·℃）。假设最大空穴半径非常大。可以采用Rohsenow关于核态池
沸腾的关联式：

式中，对于水和机械抛光钢加热表面的经验常数有：s=1，Cs，

f=0.013 0。

3-8 影响流动系统起始沸腾过热的因素：①大气压下的饱和液态水
在直径为 20 mm的管内流动。调节质量流速以产生等于 10 kW/
（m2·K）的单相传热系数。沸腾起始的热流密度是多少？相应的壁面
过热度是什么？②对于290℃下的饱和液态水，通过相同直径的管道，
调节质量流速以产生相同的单相传热系数，给出同样问题的答案。③
如果290℃条件下的质量流速加倍，给出同样问题的答案。



第4章　反应堆的水力分析

堆内释出的热量是由循环流动的冷却剂带出堆外的。堆芯的输热

能力以及作用在堆内构件上的作用力都与冷却剂的流动特性密切相

关。因此，在进行反应堆热工水力分析时，不仅要弄清楚堆内的热源

分布和传热特性，而且也要弄清楚与堆内冷却剂流动有关的流体力学

问题。只有对这两个方面的问题都有了充分的认识，才能使所设计的

反应堆具有良好的经济性和安全性。水力分析大致包括以下几个方

面：

①分析计算冷却剂的流动压降，确定堆芯冷却剂的流量分配和回

路管道、部件的尺寸以及冷却剂循环泵所需要的唧送功率。冷却剂的

流量分配是计算堆芯冷却剂焓场、燃料元件的温度场和临界热流密度

必不可少的参量。它直接影响反应堆的输热能力。在反应堆热工水力

设计中，设计者应尽量设法使堆芯冷却剂的流量分配与释热分布相匹

配，这样就可以最大限度地输出堆内释放的热量，提高反应堆的运行

功率。此外，冷却剂循环泵或循环风机所需要的唧送功率，也取决于

冷却剂的流量和在反应堆系统中流动所产生的总压降。在大多数动力

堆系统中，冷却剂是靠泵或风机强迫循环的，为了克服冷却剂所流经

的包括反应堆堆芯、管道、蒸汽发生器在内的一回路的压力损失，必

须给循环的冷却剂提供相应的驱动压头，为此就需要消耗唧送功率。

唧送功率的大小与一回路冷却剂的流量和压力损失有关。为了降低冷

却剂的唧送功率，提高反应堆的经济性，就必须相应地降低冷却剂的

流量和增大一回路管道和部件的尺寸。然而这些措施又与强化堆芯传

热、降低一回路部件的制造成本相矛盾。因此，合理地确定堆芯冷却

剂的流量和一回路管道的尺寸，往往要在反应堆的经济性和堆芯的传

热特性两者之间折中。

②确定系统自然循环输热能力。对采用自然循环冷却的反应堆，

或利用自然循环输出停堆后的衰变热，需要通过水力计算确定在一定

的反应堆功率下的自然循环水流量，配合传热计算，确定堆的自然循

环输热能力。



③分析系统的流动稳定性。对于存在汽水两相流动的装置，如反

应堆堆芯或蒸汽发生器等，要对其系统的流动稳定性进行分析。在有

可能发生流量漂移或流量振荡的情况下，还应在弄清流动不稳定性性

质的基础上，寻求改善或抑制流动不稳定性的方法。

从工程的观点来看，研究两相流最终目的是确定给定流动的传热

和压降特性。在核反应堆中，可能是堆芯中的平行流道中的流动，也

可能是事故工况中的大流道或者连接管。其中一个非常重要的边界条

件是有否传热，因为绝热流动与有传热的流动有很大的差异。在后一

种工况中，传热导致相变而改变相分布和流型；另一方面，这又带来

流体力学特性的不同，比如在流动方向压降特性不同，并带来对传热

的影响。此外，因为大气泡骤然产生并改变管道中的压降特性，进而

引起流体的状态发生改变并影响相分布和流型，因此在管道中低压单

组分的两相流很难是充分发展的。各种实验观察表明，两相流动高度

复杂，上游的流动历史不清楚，使当地截面或点的流动状况描述很不

充分。水力学不稳定性及有时因各相会偏离热力学不平衡引入额外的

复杂性。为了避免这些复杂性，引入了许多全局的分析和实验，并取

得了部分的成功，这些都是基于流型充分发展并没有热导入的假设来

得到的。因此目前对于绝热两相流中的流型、相分布及压降特性积累

了大量的知识，这些绝热两相流通常是两组分气-液混合物（如果在石
油工业中）的流动问题。

4.1　单相流体的流动压降

液体冷却剂（主要有水和可以做冷却剂用的液态金属以及某些有

机物）或气体冷却剂（主要有二氧化碳和氦气）都是单相流体。单相

流体稳定流动时，系统内任意给定的两个流通截面之间的压力变化即

压降，都可以用下述动量守恒方程来计算。即：

上式中p1和p2分别表示流体在所给定的通道截面1和2处的静压力。
等号右边的第一项Δpel表示流体自截面1至截面2时由流体位能改变而引



起的压力变化，该项通常称为提升压降。若流体的位能是增加的，则

提升压降为正值；如果位能是减小的，则提升压降为负值。等号右边

第二项Δpa表示因流体速度发生改变而引起的压力变化，该项称为加速

压降，流体速度的改变，可以是流道流通截面面积发生改变引起的，

也可以是流体的密度发生改变而导致的。第三项和第四项是摩擦阻力

引起的压降变化。为了便于分析，通常把因摩擦所引起的压降分为两

类：①流体沿等截面直通道流动时由沿程摩擦阻力的作用而引起的压

力损失，这类压力损失称为摩擦压降，在式（4-1）中用Δpf，l表示。②

流体流过有急剧变化的固体边界，例如当流体通过截面突然扩大或者

突然收缩、弯管、流体接管、阀门、燃料组件定位格架等处时，所出

现的集中压力损失，这类压力损失称为形阻压降，在式（4-1）中用
Δpf.c表示。如果能算出式（4-1）等号右边各项的值，就可以得到流体
在给定的截面1和2之间的压力变化。

4.1.1　液体冷却剂

1）提升压降

冷却剂的提升压降，只有在所给定的两个截面的位置之间有一定

的竖直高度差时才会显示出来。对水平通道来说不存在提升压降问

题。液体冷却剂流动非水平通道时的提升压降可用式（4-2）表示，即

式中 Δpel——提升压降，Pa；

ρ——流体的密度，kg/m3；

g——重力加速度，m/s2；

θ——流道轴线与水平面间的夹角，（°）；

z1，z2，L——分别表示截面1、截面2的轴向坐标和通道的长度，
m。



通常压力变化时，液体冷却剂的密度变化较小，如果温度的变化

也不很大，则式（4-2）中的ρ可用冷却剂沿通道全长的算术平均值 近

似表示，这样，式（4-2）积分后得到：

2）摩擦压降

计算单相流的摩擦压降，普遍采用达西（Darcy-Weisbach）公式，
即

式中 Δpf，l——摩擦压降，Pa；

f——摩擦阻力系数（量纲为1）；

L——通道长度，m；

De——通道的当量直径，m；

ρ——流体的密度，kg/m3；

V——流体的速度，m/s。

式中的f称为Darcy-Weisbach摩擦阻力系数。它与流体的流动性质
（层流与湍流）、流动状态（定型流动即充分发展的流动与未定型流

动）、受热状态（等温或非等温）、通道的几何形状、表面的粗糙度

等因素有关。

（1）等温流动的摩擦阻力系数

①圆形通道。流体在圆形通道内作定型层流流动时，其摩擦阻力

系数完全可以用解析法给出，其结果为



式中  Re——雷诺数，流体在圆形通道内作层流流动时，Re<2
320；

μ——流体的黏性系数，Pa·s。

若流体作湍流流动，沿通道流通截面上的流体速度的分布规律比

较复杂，要用解析方法导出求解摩擦阻力系数的关系式相当困难。在

一般情况下，湍流摩擦阻力系数关系式只能通过实验确定。

对处于光滑的圆形通道内定型湍流的情况，常用的关系式有：

McAdams关系式（30 000<Re<106）

Blasius关系式（2 300<Re<30 000）

当Re>100 000时，可采用Karman-Nikuradse关系式进行计算

管子的相对粗糙度（ε/D）会提高有效的摩擦阻力系数。最常用的
方法是采用如图4-1所示的Moody图来确定摩擦阻力系数。Moody图可
以用Colebrook的经验公式来表示：



图4-1　莫迪沿程摩擦阻力系数

式中 D——通道的直径，m；

ε/D——相对粗糙度；

Re——雷诺数；

ε——通道表面的绝对粗糙度，其典型数值见表4-1。

表4-1　常用管道表面的绝对粗糙度



②非圆形通道。非圆形通道的层流摩擦阻力系数，具有和圆形通

道相类似的数学表达式，其一般关系式为

式中的常数C与通道截面的几何形状有关，它们的数值列于表4-2
中。

如果用非圆形通道的当量直径代替圆形通道的直径，那么就可以

直接应用圆形通道的关系式来计算非圆形通道的湍流摩擦阻力系数，

或者从莫迪图中查得f。当截面形状越接近圆形时，用De计算的结果误

差越小，反之则越大。

对于光滑通道，若雷诺数在104～2×105的范围内，则实测得到的三

角形截面通道的f值要比莫迪图给出的值约低3%，而实测的正方形截面
通道的f值要比莫迪图给出的值约低10%。对于狭窄的光滑矩形通道，
如板型燃料元件的情况，其f值与圆形截面通道的值相同；然而对于粗
糙的矩形通道，实测的f值要比相同粗糙度条件下莫迪图给出的值约低
20%。沿棒状燃料元件的纵向流动，属于平行流流过光滑棒束的流动，
这时f值不仅与雷诺数和栅格的排列形式有关，还与棒间距P和棒径D之
比（即P/D）有关。用P/D为1.12的三角形栅格以及P/D为1.12和1.20的
正方形栅格进行实验所得到的数据表明，与莫迪图中的光滑圆管曲线
相比，都存在不同程度上的差别。

表4-2　几种非圆形通道的当量直径De和常数C的数值



迄今为止，对棒状燃料组件的摩擦压降进行了大量的实验研究，

但由于实验都是在特定条件下进行的，受到棒的数量、直径、长度、
P/D以及运行工况的限制，因此所得到的经验公式往往带有较大的局限
性，远不能包括反应堆工程领域内可能遇到的多种多样的情况。表4-3
列出了几个在特定条件下计算棒束摩擦阻力系数f的经验公式。在缺少
可靠实验数据的情况下，通常采用计算圆形通道摩擦阻力系数的公式
来估算棒状燃料组件的摩擦阻力系数。

表4-3　几个计算棒束摩擦阻力系数f的经验关系式



（2）非等温流动的摩擦阻力系数

前面介绍的求解摩擦阻力系数的关系式和莫迪图，只对等温流动

适用。所谓等温流动，是指流体在流动过程中，其截面上所有各点的

流体温度都保持一致，且沿程不变。但在有热交换的场合（如反应堆
堆芯或蒸汽发生器），流体被加热或冷却，在这种情况下，流体的温

度不仅沿截面变化，而且沿着通道的长度方向也有变化，这时流动便

成为非等温流动了。随着热量的传递，在靠近管壁的边界层内出现了
较大的温度梯度。和等温流动相比，流体受热时，近壁温度比主流温

度高，黏性系数则较低；当流体冷却时，情况则刚好相反。

考虑到边界层内流体黏性系数的改变对摩擦压降所产生的影响，
式（4-4）在用于非等温流动的计算时，需要作出适当的修正。其中除
了摩擦阻力系数必须作相应的修正或采用专门的公式计算外，还要考

虑到从通道进口到出口流体温度不断改变所引起的物性变化。涉及温

度改变的影响所采取的办法是，用流体的主流平均温度来计算流体的
物性。该温度为



式中 ——流体的主流平均温度；

Tf，in和Tf，ex——分别表示流体的进口与出口主流温度。对于液体，
非等温流动湍流摩擦阻力系数大都采用Sieder-Tate所建议的方程计算。
该方程为

式中 fno——非等温流动的摩擦阻力系数；

fiso——用主流平均温度计算的等温流动摩擦阻力系数；

μw——按壁面温度取值的流体的黏性系数，Pa·s；

μf——按主流温度取值的流体的黏性系数，Pa·s。

对于压力为10.34～13.79 MPa的水，Rohsenow和Clark的实验表
明，若只考虑摩擦损失，Sieder-Tate方程中的指数n应取0.24。

与非金属流体相比较，液体金属的热导率高，黏性系数低，在加
热或冷却时边界层内的流体温度与主流温度相差很少。对于这种情

况，在计算摩擦阻力系数时，可按等温工况考虑。

（3）通道进出口效应对摩擦阻力系数的影响

以上所给出的摩擦阻力系数数值都是对定型流动（不论是层流还

是湍流）而言的。进入通道的流体是不能立刻达到定型流动状态的，

而需要在通道内流过足够长之后才能达到。这段长度称为进口段长度

（图4-2中的Le）或稳定段。在进口段长度内，流体的流动特性和速度

分布都要发生很大的变化。与定型流动相对应，通常把进口段长度内
的流动称为未定型流动。

在进口段长度内，流体的流动尚未定型，这时流体的摩擦阻力比

定型流动的要大。这是因为：

①在进口处速度分布是近乎均匀的，因而在紧贴壁面的边界层内

形成了较大的速度梯度，由此导致较大的壁面剪应力。

②速度自进口处的近乎均匀分布转变为稳定分布减少了流体的动

量通量。因此不能用定型流动的摩擦阻力系数计算进口段长度内的摩

擦压降。在进行具体的摩擦阻力系数计算时，必须弄清楚所处理的是

不是定型流动，忽略这一点可能会给计算结果带来较大的误差。



图4-2　进口段对流速分布的影响

根据很多的实验结果，得出了流体达到定型流动时的进口段长度Le

为：湍流时Le≈40D；而层流时Le=0.028 8DRe；D是通道的直径。

未定型流动的摩擦压降，目前还没有可供使用的精确计算表达
式，通常需要由实验给出结果。不过当通道长度与当量直径之比大于

100时，则可按定型流动来计算通道全长上的摩擦压降，而不再单独考
虑进口段长度的问题，由此所引起的误差不会很大。

3）加速压降

由于流体密度等改变而产生的加速压降，其表达式为

式中 V1和V2——分别表示流体在截面1和截面2处的速度。

因为ρV=G为常数，该式积分结果为

式中 G——质量流速，kg/（m2·s）。

若把Δpa表示成流体密度或比体积v的函数，则可写为



液体冷却剂在只有温度改变而不产生沸腾时密度变化很小，除了

涉及如自然循环等特殊情况外，一般液体冷却剂沿等截面直通道流动
时，可忽略加速压降。

由式（4-12）求得的Δpa，没有包含截面变化引起的加速压降，一

般包括在下面将要讨论的形阻压降之中。

4）形阻压降

形阻压降又称为局部阻力压降。流体流经局部区域的运动非常复

杂，所产生的压降一般只能通过实验确定。由于局部区域的流程一般

都很短，在局部损失中，沿程摩擦与旋涡相比显得相当小。此时，损

失主要表现在旋涡区内，因而流体在局部区域的提升压降和沿程摩擦
压降均可忽略。一般来讲，形阻压降的计算方法为

式中的形阻系数K除了极个别情况可由理论分析进行计算外，一般
由实验确定。表4-4中列出了一些常见的弯管、接管和阀门的形阻系
数。局部损失的形式多种多样，对表中未列出的其他形阻系数，必要

时可查阅有关的手册。

表4-4　弯管、接管和阀门的形阻系数





4.1.2　燃料棒束通道的流动压降

沿反应堆堆芯的总压降包括：

①堆芯进口和出口压降。

②燃料棒束通道沿程的摩擦压降。

③定位格架所导致的局部阻力损失。

入口和出口压降属于流通截面突然扩大或缩小的压降，可以采用
波达公式计算。这里主要关注棒束通道的沿程摩擦压降和因为定位格

架所导致的形阻压降损失。

1）光棒沿程阻力损失

（1）层流流动

在前面对单相流动摩擦压降的讨论中我们谈到，沿非圆通道层流
流动的阻力计算不能采用当量直径作为定性尺寸的计算方法。可采用

如图4-3所示包围在棒束表面的环管的替代方法。



图4-3　三角形燃料栅元的等效环管定义

剖面线区域表示元件的冷却剂区域，rmax的圆代表相同流通面积的

等效圆环。这里用Re′表示光棒通道的雷诺数，后面用Re表示带定位格
架的雷诺数。

在这里，用Re′表示没有定位格架的光棒的雷诺数。图4-4示出了
Sparrow和Loeffler给出的在三角形通道中等效环管充分发展层流下
fRe′De与P/D的关系。可以看到，当P/D大于1.3时，等效环管模型吻合很
好。Rehme得到了完整的棒束层流的数据，Cheng和Todreas采用多项式
对每个子通道的数据进行了拟合，拟合的形式为



fiL≡C′fiL/Re′n iL，这里，i表示第i种子通道，L表示层流，后面将用T

表示湍流。对于层流，n=1。如对边通道和角部通道使用式（4-14），
则用W/D代替P/D，W为棒直径加上棒与棒束盒壁面的距离。P/D（或
者W/D）的效应分为两个区域：1.0≤P/D≤1.1及1.1≤P/D≤1.5。表4-5给出
了方形栅元的a，b1和b2值。

图4-4　棒束通道内顺流层流摩擦阻力系数和雷诺数的乘积与节径比的关系

表4-5　式（4-14）中计算光棒束子通道阻力因子常数C′fiL的系数



假设所有子通道压力均匀，通过总的棒束质量流量的平衡分配到

各子通道中得到平均的子通道摩擦因子。得到：

式中 Si——第i种类型的子通道的流量在总流量中的份额。

图4-5示出了用式（4-15）计算的37棒束组件与现有的层流（n=1）
结果的数据的比较情况。



图4-5　三角形栅元光棒的层流摩擦阻力数据

（2）湍流流动

早期的关于湍流区的研究包括Deissler和Taylor的工作，他们依据早
期测量的通用速度分布推导出了摩擦因子。根据当量直径概念，用他
们的方法得到的结果与节径比P/D=1.12、1.20和1.27的方形和三角形棒
束栅元进行了比较。结果显示在Re>105时，式（4-6）在一定的分散度
内可以用于预测。然而，这些数据显示摩擦阻力与P/D的关系不能用当
量直径的概念借助于圆管的关系式来预测。LeTourneau等测试了P/D为
1.12和1.20的方形栅元棒束和P/D为1.12的三角形栅元的棒束，在雷诺数
为3 000～3×105区间，这些数据与光滑圆管结果的误差在10%以内。

后来，Trupp和Azad得到了三角形棒束栅元中空气流的速度分布、
涡扩散和阻力因子。这些数据显示阻力因子比Deissler和Taylor预测值
高。在雷诺数为104～105区间，在P/D=1.2时，他们的数据比圆管数据
高17%。P/D=1.5时要高27%。

对于湍流流动的情况，求解棒束或者等效圆环精确的流动都需要
知道湍流速度分布。对于三角形栅元，Rehme得到了如下的等效圆环的
解：

对于Re′De=104：



对于Re′De=105：

式中 fc.t.——圆管的摩擦阻力系数。

Rehme还提出了一个求解实际几何尺寸的方法。Cheng和Todreas采
用式（4-14）的多项式形式进行了拟合，则为

其中 。同样采用表4-5给出的a，b1和b2值。而棒

束湍流摩擦因子C′bT可以通过式（4-15）求得。图4-6比较了37棒束的相
关数据，可以看出，吻合较好。

图4-6　三角形栅元光棒湍流的摩擦阻力数据



2）燃料元件定位件的压力损失

在棒状燃料元件的设计中，为了保持所需要的栅距以及防止在反

应堆运行过程中产生振动和弯曲，通常在相邻的燃料元件之间沿着高
度方向安装适当数量的定位件。定位件的形式很多，粗略地可以把它
们分为两类：①不同几何形状的横向定位格架。②缠绕在单棒上的螺

旋形定位丝。图4-7是这两类典型定位件的示意图。由于定位格架和定
位丝在结构上以及在棒束中安装的位置各有不同，因此，通常采用两
种不同的方法来计算它们的压力损失。

图4-7　棒束元件定位方法

流体通过定位格架或定位丝的压力损失为阻力型，压力损失可以
用压损系数计算。定位件阻力损失的大小可以与光棒的沿程阻力的量
级相当。

在计算定位格架形阻压降的各种经验公式中，以Rehme推荐的经验
公式用得较多，该式表示如下：

式中 Δpgd——定位格架形阻压降，Pa；



φ——定位格架正面的凸出截面积与棒束中的自由流通截面积之
比；

Vb——棒束通道中的平均流速，m/s；

Kgd——定位格架形阻系数（Kgd=Cvφ2），经验系数Cv为棒束组件

中雷诺数Reb的函数。

Rehme根据实验数据推荐的经验系数Cv随Reb的变化示于图4-8中。
棒束组件中的雷诺数Reb由下式确定，即

式中 De=4A/Ue，其中A是棒束总流通截面积；

Ue——包括盒壁在内的润湿周长。



图4-8　经验系数Cv随棒束组件中雷诺数的变化

在用定位丝作定位件的棒束组件中，定位丝是沿着每根单棒的全
部长度缠绕的，显然所产生的压力损失也应该沿着棒束组件的全部长
度分布。Rehme用修正棒束组件摩擦阻力系数的方法，把冷却剂流过定
位丝所产生的压力损失归并在摩擦压力损失项中。这里的总摩擦压力
损失Δpf，s同棒状燃料元件的栅距P与燃料棒的直径D之比（P/D）、螺



旋定位丝的节距t以及棒束组件中的燃料元件的数目有关。计算总摩擦
压力损失的公式为

式中 fs——修正的摩擦阻力系数；

Ub/Ut——棒束组件中燃料元件棒和定位丝的润湿周长与总润湿周
长（包括盒壁）之比；

Ve——棒束组件中冷却剂的有效流速（考虑定位丝产生的涡流影
响在内），m/s。fs用修正雷诺数计算，其方程为

其中，Res=ρVeDe/μ。有效流速由下式求得

式中 ——定位丝平均直径；

Vn——棒束组件中冷却剂的名义流速，其计算式为

式中 G——棒束组件中的质量流速；

B——棒束组件的宽度；

n——棒束组件中燃料元件的数目。

式（4-20）的适用范围为：Res=103～3×105；



3）光棒横向流动阻力

在堆芯中当燃料组件间存在较大的压差时，会发生横向流动（与

棒轴线垂直）。在横向方向，流动可以看作为横流管束的流动。
Zukauskas提出了一个简单的关联式，将层流和湍流关联到一个关联式
中

式中 f——摩擦阻力系数；

Gmax——最大质量流速；

N——流动方向的管束排数目；

Z——管束排布的修正因子。

图4-9和图4-10示出了各种流动布置条件下的f和Z随Re=GmaxD/μ的
取值，其中D为燃料棒直径。

除此之外，还有大量的关于顺排和叉排布置的横向流研究，和它
们显著的几何特征一起，示于图4-11中。根据摩擦阻力系数的定义式中
必须要确定Vref，Dref和L的定义。在关于横向流压降的相关研究文献中
定义的差异非常大，在选用时要注意其具体的定义条件。



图4-9　顺排管横流的摩擦阻力系数f和修正因子Z



图4-10　叉排管横流的摩擦阻力系数f和修正因子Z



图4-11　普通栅元几何结构和坐标轴定义

4.1.3　气体冷却剂沿等截面直通道流动时的压降

当气体冷却剂在通道内作等温流动时，如果气体的压力变化不

大，例如进出口压力比pin/pex≈1，则因此时气体的密度变化很小，就可



以把流速看作常数。在这种情况下，可以认为气体冷却剂也和液体冷

却剂一样，在通道内只存在提升压降和摩擦压降，于是根据式（4-
2）、式（4-4）就可以算出气体冷却剂的流动压降。在一般情况下气体
的密度是很小的，气体位能改变所引起的提升压降与总压降相比也是

非常小的，因此在计算气体的流动压降时，为了简化计算，往往忽略

这一压力变化项。

在堆芯冷却剂通道（或热交换器内的冷却通道）内，当气体被加
热或冷却时，其体积要发生显著膨胀（或因被冷却而收缩）。气体体

积的膨胀，往往导致气流明显加速。因此，气体冷却剂沿等截面加热

（或冷却）通道流动时，除了气体的摩擦压降之外，还存在着因体积
改变而产生的加速度压降。在加热通道内，气体密度变化的主要原因

是气体温度改变；除此之外，气体的压力沿流动方向不断发生变化也

是造成气体密度变化的一个原因。下面以气体在水平通道内的加热流

动为例，具体分析其流动压降的计算方法。

图4-12表示一个长度为L，流通截面积为A的等截面加热通道。进
口处气体的压力为pin，温度为Tin，相应的密度为ρin，流速为Vin。在通

道内气体被加热，出口处气体的温度上升到Tex，相应的密度变为ρex，

流速变为Vex，气体的压力下降到pex。

图4-12　气体沿等截面加热通道流动时的压降

在离进口距离为x处取一个厚度为dx的通道体积元，考虑到摩擦力
的作用，根据动量定理，对体积元内的气体可写出如下的方程：

式中 dpf——由于摩擦引起的作用在体积元单位横截面积上的阻
力。



根据达西公式，有

把dpf值代入上式整理后得到

式中 f——摩擦阻力系数；

De——通道的当量直径，m；

ρ——截面x处气体的密度，kg/m3；

V——截面x处气体的流速，m/s。

式（4-22）两边同时乘以压力p得到

对上述方程沿通道全长积分，可以写出

式（4-23）左边的积分项给出

对式（4-23）右边两项进行积分时，考虑到下述各种关系：

①通道气流的连续性。根据连续性方程得G=ρinVin=ρexVex=ρV。式

中的G是气体的质量流速，kg/（m2·s）。



②气体摩擦阻力系数f通常与Re-0.2成正比，对于等截面通道，黏性

系数μ是唯一能够引起雷诺数沿通道长度方向发生变化的参量。一般来
说，气体的黏性系数受温度变化的影响并不明显，因而气体温度变化

对摩擦阻力系数的影响也十分微弱。这样，在积分时就可以把f作为常
数看待。通常按通道进出口温度的算术平均值  =（Tin+Tex）/2来计算f
值。

③对于反应堆的情况（压力不算太高，温度不算太低），可以把
气体冷却剂当作理想气体处理，即认为它服从理想气体状态方程式

式中 p——气体的压力，Pa；

v——气体的比体积，m3/kg；

R——气体常数，R=8.314×103/M，J/（kg·K），这里M指气体的相
对分子量；

T——温度，K。

由式（4-23）右边第一项的积分给出为

如果热流密度的分布与通道的中心相对称（这是反应堆冷却剂通
道经常碰到的情况），则

应用该式结果，可得到



式（4-23）右边第二项的积分给出

如果用通道的平均温度 代替上述方程等号右边积分项中的T，则
可以得到

把以上各项的积分结果代入式（4-23）得到

用（pin+pex）/2除方程两边，便得到气体冷却剂在受热直通道中压
降的表达式为

式中 ρ——在平均压力p =（pin+pex）/2和平均温度T下的气体的平
均密度，可由理想气体状态方程式 求得。

式（4-24）等号右边第一项表示摩擦压降；第二项表示由温度升高
引起的加速压降，对于大多数气冷动力堆来说，它的数值占总压降的



10%～15%；第三项代表由压力降低引起的加速压降，它的数值很小，
仅占上述总压降的1%～2%。

应该指出，式（4-24）的右边也包含有未知数pex，因此用式（4-
24）求解通道出口压力时，往往需要进行迭代计算。其步骤是先假定
一个出口压力p′ex，根据该值用式（4-24）算出一个pex，然后将算出的

pex和p′ex进行比较，如果两个值不等，那就将本次的pex设为p′ex再次进行

计算，直到两个值的差值在允许的误差范围内时为止。

4.2　两相流基本参数

描述单相流体力学流动最基本的参数为速度、流量、密度和压力
等。对于两相流，除了这些参数外，还必须引入一些不同于单相流的

新流动参数来进一步描述这些特性。本节主要讨论与两相流的成分、

比例等有关的一些参数。

1）质量流量和质量流速

质量流量m·是单位时间内流过流道或绕过流体的介质流量，单位
为kg/s。在通道内质量流量为

式中 Az——流通截面。

质量流速G是单位流通截面的质量流量，也称为质量通量（mass
flux），单位为kg/（m2·s）。



式中 Gg，Gf——气相质量流速和液相质量流速。

2）体积流量、相速度和表观速度

两相流动的总体积流量为Q，m3/s。定义为单位时间内流经任一通
道截面的气液混合物的总体积。显然，总体积流量为每一相体积流量

之和。

每一相的真实相平均速度定义为

表观速度j，又称为体积流密度，m/s，定义为单位流道截面上的体
积流量，是一种经整个流通截面平均后的速度。按定义有：

3）含气量（或含气率，含汽率）

在气液两相混合物中，定义了3种含气量，分别称为静态含气量
xs，流动含气量（或称真实含气量）x和热力学平衡含气量xe。

①静态含气量xs：



如图4-13所示，考虑一个长度为Δz的体积元，根据上述定义可以
写出：

式中 ρg，ρf，Ag，Af——分别为蒸汽、液体的密度，蒸汽和液体占
据的截面积。

图4-13　通道内的空泡分布

静态含气量适用于不流动的系统或气液两相平均流速相同的系
统。

②流动含气量（真实干度）x：流动含气量的定义为

若用Vg，Vf分别表示蒸汽和液体的截面平均流速，则上式又可以

写成：



流动含气量x对分析过冷沸腾和烧干后的工况十分有用。因为在这
两个区域内，气液两相间处于热力学不平衡状态，热力学平衡态含气

量在这些区域内是不存在的。

根据式（4-30）的定义，对于气液同向流动，x值的变化范围总是
0≤x≤1。如果两相为逆向流动，情况可能有所不同，在这种情况下，一
般不再使用流动干度的定义，而转向使用下文介绍的空泡份额的定义

来描述该问题。

③平衡态含气量xe：若气液两相处于热力学平衡状态，则xe由下式

确定：

式中 h——气液两相混合物的比焓；

hfs——饱和液体的比焓；

hfg——汽化潜热。

平衡态含气量可以为负，也可以为正或大于1。若xe为负，则说明

流体是过冷的；若xe大于1，则说明流体为过热蒸汽。从上面的分析可
以看出，在过冷沸腾区和过热蒸汽区，xe显然不等于x。

4）空泡份额α

空泡份额α被定义为蒸汽的体积与气液两相混合物总体积的比值，
即

式中 Ug，Uf——分别为两相混合物内气相和液相的体积。

在流动系统中，在所考虑的区段内的空泡份额α是该区段蒸汽的体
积与气液混合物总体积之比。对于如图4-13所示长度为Δz的微元段，



其数学表达式为：

式中 Ag——时间平均空泡流通截面积；

A——通道的总流通截面积。

由此可见，α在数值上恰好等于蒸汽所占据的通道截面积的份额，
因此空泡份额又经常称为截面含汽率。

5）容积含气率

容积含气率是指单位时间内流过某一截面的两相总容积流率中，
气相所占的比例份额

式中 Qg和Qf——分别表示气相和液相介质的容积流率，m3/s。那

么，容积含液率（1-β）为

6）滑速比S

在两相流中，蒸汽的平均速度和液体的平均速度可以相等，也可

以不相等。若其中蒸汽的平均速度是Vg，液体的平均速度是Vf，则定

义Vg和Vf之比为滑速比S，即



在垂直向上流动的两相系统中，由于蒸汽的密度小，受到浮升力

的作用，因而蒸汽的运动速度要比液体的快，这样在蒸汽和液体之间

便产生了相对滑移，所以Vg>Vf，S>1。

如果混合物的总质量流量为m·
t，则蒸汽的质量流量为x m·

t，液体

的质量流量为（1-x）m·
t，因为

所以

由此可得滑速比为

7）含气量、空泡份额和滑速比之间的关系

处于静止状态的单位质量的气液混合物中，蒸汽的体积等于静态

含气量xs乘以它的比体积vg，而气液混合物的体积是xsvg+（1-xs）vf，于

是得到

或



式中 vf，vg——分别为液体和蒸汽的比体积，式（4-34）给出了xs

和α之间的关系。

它表明，在系统压力不十分高的情况下，一个很小的xs值就可以导

致一个可观的α值。但是在高压下，这个差别将缩小，在临界压力下，
由于气相和液相已不能区分，这样也就不存在α的问题了。

对于流动系统，因为α=Ag/（Ag+Af），于是Af/Ag=（1-α）/α，把
Af/Ag的值代入式（4-33），整理后得到包括滑移影响在内的α和x之间
的关系式

式中 φ=（vf/vg）S。

式（4-35）表明，在压力和含气量保持不变的情况下，α值将随着
S的增加而减小。

把Vg=x m·
t/（Agρg）和Vf=（1-x）m·

t/（Afρf）代入式（4-29），则

得

上式整理后变为



可见，当S=Vg/Vf=1时，xs=x。

而根据容积含气率的定义，则有

8）真实密度和流动密度

真实密度ρm定义为流道微元两相混合物质量M与微元容积AΔz之
比，又常称为混合物密度，即为

对应于真实密度的比体积应为

流动密度ρ的定义为任一截面的两相混合物质量流量m·与体积流量

Q之比，即

对应于流动密度ρ的比体积为



4.3　流型及空泡份额

两相流的流体力学特征，如压降、空泡份额和速度分布根据所观

察的流型不同而不同，正如单相流动时，其行为特征依据其是层流还
是湍流来确定的。然而，与单相流相比，截至目前，对气液两相流动

仍然缺乏可以作为解决实际问题框架的普适性理论。例如，对于两相

流，我们没有如普朗特混合长理论等方便适用的现象学原理，没有如
用于类比方法的Colburn的j因子，或者是对于边界层理论的简化方法。
对于流型的确定自动为我们提供一个相边界的图像。相边界的位置则

反过来根据动量和连续性方程的积分形式得到各种量的量级估算。这
些估算则提示哪些量值得研究，可能会导致怎样的行为。尽管已经开

发了如热线、电导探针以及其他探针等探测方法，但用可视法或者照

相法仍然是除了液态金属以外两相流流型最好的定义方法。静止和运
动图像都可以用于描绘流型。

4.3.1　流型分类

图4-14（a）和图4-14（b）分别示出了竖直和水平管道中的流型。
显然，由流动和重力作用的相对方向的原因，竖直流道中不存在分层

流流型，相对于水平流道，竖直流道中的流型也更加对称。这些图中
的流型可以这样描述：

①泡状流：泡状流中，弥散气泡在连续相的液体中运动。该流型

发生在低空泡份额条件下。

②弹状流（段塞流）：在竖直的弹状流中，气泡与管子的直径几

乎相当，有一个球形的头部，分离运动的两个弹之间有一段含有分离

气泡的液柱。在水平的弹状流中，在大气泡后部运动着与管子直径相
同的液柱。该流型因为不同区域的密度差和压缩性可能会导致阻流不

稳定性。该流型发生在中等的空泡份额及相对较低的流动速度下，该



流型可以认为是介于泡状流和环状流之间的一个过渡流型。正如下面

描述的几个流型那样，该过渡可能在不止一步内发生。



图4-14　典型两相流流型



③塞状流：如图4-14（b）所示，水平流动的塞状流有一个拉长了
的气泡。尽管该名字有时与弹状流有交叉，但在水平流动中其形状则

明显不同，气泡尾部有一个内凹的形状，或者有一个阶梯状的水跃。

④搅混流：当气相速度增加时，弹状流流型将破裂，气泡变得不

稳定，将导致波动的阻流（特别是在空气-水系统中）。因此该流型又
称为不稳定弹状流。

⑤细束环状流：在该流型中，在壁面有一个运动相对较慢连续的
液膜，以及在中心速度相对较快的夹带有液块的气芯。该流型与环状

流不同之处在于其具有夹带液块，似乎是在大片液块内运动，类似于

细胞基质外部的胶化区。

⑥环状流：在环状流中，在壁面为连续的液膜，中心为连续的气
芯。气芯可能夹带有液滴——为离散的雾相，而壁面液膜中也可能存
在离散的气泡。该流型发生在高空泡份额和高流速下。还有一个特殊

的流型，就是壁面为连续气膜，而中心为液芯。该流型称为反环状
流，发生在过冷稳定膜态沸腾下。

4.3.2　液泛和流动反转

液泛和流动反转在几个重要的反应堆热工水力现象中会遇到，包

括流型转变和在轻水反应堆失水事故（LOCA）中热表面的再润湿现
象。液泛是指由于向上流动的气相速度足够高，使向下流动的液相停
滞；而流动反转是指开始时液相与气相同向向上流动，而当气相速度

降低到某个足够低的值后，发生液相流向转向。尽管已经开展了一些

实验来预测液泛和流动反转，但到目前为止仍没有统一的理论。针对
该问题国际上已经开发了一些经验关联式可以用于工程设计中。在这

里我们将针对简单几何结构来分析该问题。

图4-15示出了液体注入设备中的竖直带多孔壁面的管道。开始时气
相流速为零，液膜按恒定流速向下流动。气体流速逐渐增加，在管内
保持两相逆向流动（管1）。当气相流速增加，液膜厚度保持常数，数
值上等于Nusselt于1916年所给出的层流液膜厚度。该无因次液膜厚度
表示为



图4-15　液泛和流动反转实验

式中 

θ——与管轴与水平方向的夹角；

νf——液体的运动黏度；

Qf——液体的体积流量；

D——管子直径；

g——重力加速度。

该关联式在Ref小于2 000时有效。对于湍流液膜，其厚度可以表达
为：



随着气相流速增加，液膜变得不稳定，出现较大幅度的波，有效

液膜厚度增加。波峰上的液体被撕裂为夹带液滴，并被气相夹带到注
入点之上，一些液滴碰撞到壁面使液膜厚度增加，这时就出现了液泛

现象（管2）。同时，液体注入口上部管段的压降损失急剧增加。随着
气相流速继续增加，注入口以下的管段的液膜逐渐干涸（管3）；当向
下流动的液体完全被阻止，该点就称为完全液泛条件（管4），也称为
逆向流动限制（CCFL）条件。在更高的气相流速条件下，在上部管段
出现搅混流或环状流等流型。

如果这时候逐渐降低气相流速。在某个数值时液膜变得不稳定，

在界面上出现大幅度的波，压降增加，液膜开始逐渐回落到注入口之
下。该点称为流动反转现象（管5）。继续降低气相流速，液膜继续往
下回落，直到某个气相流速下上部管道完全干涸（管6）。

图4-15示出的实验总结在图4-16中。注意液相从向上流动转变为向
下流动之前会经历向两个方向流动的过渡期，反之亦然。

图4-16　液泛和流动反转



关于逆向流动限制和流动反转问题，普遍采用两个无因次数来关
联这个两相流的转变过程：Wallis数和Kutateladze数。前者表示惯性力
与作用在直径为D的气泡或液滴上的静压力。后者将尺度D替换为拉普
拉斯常数

Wallis数定义为：

其中，k表示液相的f或者气相的g，式中{}符号表示截面平均。

而Kutateladze数（Ku）的定义为：

Wallis提出了竖直管内液泛的关联式，与通道的尺寸有关，即

式中 m，C——常数，与管道出口的形式有关。

圆管的m=1.0，圆滑出口C=0.9，而直角管出口为0.725。在实际应
用中，这两个常数对不同的几何结构根据实验确定。

Porteous给出了半理论的逆向流动限制条件：

对于流动反转，Wallis建议：



后来Wallis和Kuo修正了该流动反转的关系让它与实验数据更加一
致，显示它与管子直径的关系并不是很大。

在分析了直径为6～309 mm的管内空气-水的实验结果后，Pushkin
和Sorokin提出流动反转在Kutateladze数为3.2时发生：

他们所提出的该条件与液泛条件很相近。

逆向流动限制现象还被其他多个作者所分析，总的来讲，可以将
逆向流动限制触发的条件解释为4种物理机制：

①液膜驻波机制。

②两相相对速度所导致的界面不稳定性。

③液膜净流量为0。

④从液膜撕裂的液滴夹带起始机制。

流动反转现象与液膜的流体动力学特性密切相关。Bankoff和Lee对
现有的竖直和水平逆向流动的液泛和流动反转实验和分析研究有深入

的评述。因为对各个现象的起始有多种定义，在应用这些经验关联式
之前需要仔细检查其应用条件。图4-17给出了竖直逆向流动的压降特性
的实验数据。



图4-17　竖直逆向流动转变的压降特性

4.3.3　流型图

大多的流型按照一维管道定义。流型转变通常与管内流动的平均
参数（例如干度）相关联。在更高级的反应堆安全分析程序中，考虑

多维效应使得基于静止参数（如空泡份额）的流型图变得必要。目前

的多维流型图还没有像一维流型图那样得到了深入的实验和验证。

1）竖直流动

Hewitt和Roberts基于直径为31.2 mm的圆管，在0.14～0.54 MPa压
力范围内的空气-水的实验数据开发了一维流型图（图4-18）。发现该
流型图对12.7 mm内径的直管在压强为3.45～6.90 MPa的蒸汽-水两相流



是适用的。该流型图是基于液体和蒸汽的动量通量 ρf{jf}2=

绘制的。

Taitel等比较了几个流型图，发现它们之间的分散度很大，他们也
基于影响流型转变的物理机制的理论分析开发了自己的流型图。

①泡状流向弹状流转变。从泡状流向弹状流或搅混流转变主要的

判据是达到最大的空泡份额为0.25后发生气泡聚合为弹状流。液相和气
相速度的关系为

式中 V∞——大气泡（5<d<20 mm）的终端上升速度，对气泡的尺
寸不敏感，用式（4-44）计算：

式中 σ——表面张力。



图4-18　Hewitt和Roberts的竖直向上流动的流型图

使用表观流速的定义，并假设速度均匀分布，由式（4-43）和式
（4-44）可以得到：

对于{α}=0.25，根据该式得到：

式（4-46）在图4-19中为线A。需要指出的是，Taitel和Dukler以及
其他一些研究者选取{α}=0.3作为泡状流存在的最大空泡份额。这样得
到流型转变的判据为



对于直径很小的管子，上升气泡可能更容易聚集为气弹。因此对

于很小的流道可能不存在泡状流流型。这种情况下在很低的液相和气
相流速下就只有弹状流工况。泡状流消失的判据是变形气泡上升速度

V0接近气泡或泰勒气泡上升的终端速度Vb，即：V∞≥Vb，其中Vb=
（当ρg≪ρf时）。

因为终端速度V∞由式（4-44）给出，得到无泡状流流型的管道判
据为

②弥散泡状流向泡状流/弹状流转变。在高液相流速下，因为湍流
作用而发生气泡破裂而导致气泡聚合被阻止。根据Taitel等的推导，该
力受{jf}和{jg}的共同作用。



图4-19　Taitel等空气-水在25℃、0.1　MPa的50　mm管内的流型图

式中 νf——液相的运动黏度；

D——管子直径。

式（4-49）示为图4-19中的线B。

如果将气泡密排在一起（可能它们之间是相互接触的），最大可

能的空泡份额为0.52。在高液相流速（气泡会发生破裂）下，两相的相
对速度为0，因此从截面含气率和体积含气率的关系中，可以得到：

当Vf≈Vg时，有



因此

定义为图4-19中的线C，是另外一个泡状流存在的限制线。

③弹状流向搅混流转变。弹状流是当泡状流中气泡足够多，小气
泡聚合为大的泰勒气泡时发生。如果两个泰勒气泡之间的液塞很小不

能维持泰勒气泡存在时，就发生了搅混流流型。关于该流型的过渡机
制目前提出了几个，可以参考Nicklin和Davidson的文献。

Taitel等给出了搅混流的另外一个视角，认为搅混流本质上是弹状
流的发展长度区域。因此他们推导出了搅混流的最大长度（lε）：

该方程表明弹状流发展长度与{j}/gD有关。

对于不存在泡状流或环状流的情况下，他们的判据可以用来确定
从搅混流转变为弹状流之前可存在的长度。如果沿管长的位置比发展

长度短，可能观察到搅混流或弹状流。如果发展长度比管长的位置
短，则只存在弹状流。在给定的lε/D下该情况在图4-19中表达为线D。

在Taitel和Dukler早期的文章中，他们建议如果{jg}/{jf}≥0.85时，在
lε/D>50时存在搅混流。也就是说当{jg}/{jf}≥5.5时，只要lε/D>50，都存
在搅混流。例如，当{jg}=1.0 m/s，根据图4-19中的线D，当lε/D=100
时，直到{jf}=0.5 m/s或{jg}/{jf}≈2.0，搅混流都存在。因此存在两种实
质上不同的弹状流和搅混流边界的定义。

④弹状流/搅混流向环状流过渡。对于从弹状流/搅混流向环状流的
过渡，Taitel等认为气相速度必须要足够高能够阻止液膜下落而形成液
桥。能悬浮液体的最小气相速度根据重力和曳力的平衡来确定：



或

根据Hinze的判据，液滴的直径按照最大稳定液滴尺寸来确定：

式中 K——临界韦伯数，其值为20～30。综合以上两式，可得

如果K取30，Cd为0.44（注意因为Vg是1/4次方，对具体数值不太敏
感），假设在环状流中，液膜非常薄，因此jg≈Vg，根据式（4-53）得
到

因此环状流的转变与管径和液体流速无关（图4-19中表达为线
E。）

式（4-54）的左边是Kutateladze数（Ku），它代表气相动水头与作
用在尺寸为 的液体毛细波上的惯性力之比。

非常有意思的是，如果用流动反转起始的环状流触发机制，可以
得到类似的判据。

2）水平流动



Mandhane等基于气相和液相的表观流速提出了一个水平流动的流
型图，如图4-20所示。流型图的适用参数范围见表4-6。Taitel和Dukler
等发现用机理模型所得到的流型图与该图边界类似。

图4-20　Mandhane等的水平流动流型图

表4-6　Mandhane等流型图的参数范围



3）多维流型图

对于三维流动，在每个点有不止一个方向的流动分量。为了继续

使用一维的流型图，需要采用新的方法。在这个过程中需要考虑两个
问题：

①使用如空泡份额等静止的含气量信息，该种流型图可以如
RELAP5程序中所用的那样（图4-21）。

②在流型图上使用总流速作为特征流速。每种方法都有其受限的

地方。例如，流型图没有包含液体和气体区域的壁面热流密度。



图4-21　RELAP5程序中的竖直向上流动的流型图

4.3.4　空泡份额的确定

有必要将轴向位置的面积平均空泡份额与流动干度关联起来。这
可以通过定义气相和液相的相对速度或者如4.1节所述的滑速比S来确
定。

1）通用的一维关系

当截面平均空泡份额{α}随时间的波动可以忽略时，对于一维流
动，式（4-33）可变为



因此有

从式（4-55）中可以看出，在高滑速比和高ρg/ρf时，空泡份额是下

降的。对于压力为6.9 MPa下蒸汽-水的空泡份额和滑速比的关系示于图
4-22中。可以看到，当S=1时，当干度仅为5%时，空泡份额已经接近
50%，而在较高滑速比时，该值要小一些。在低压下，因为ρg/ρf降低，

在相同干度和滑速比时空泡份额要高些。

滑速比本身受压力（或者密度比）影响，也受断面的空泡份额的
分布影响。后面将会谈到，宏观的滑速比可以通过当地相速度比（或
者微观滑移）和空泡分布得到。滑速比可以作为一个特定值通过基于

与流型相关的方法得到。

对于均相流模型，假设滑速比S为1.0。因此空泡份额与干度的关系
与流型无关，其简化的关系为



图4-22　6.9　MPa下蒸汽-水的空泡份额和滑速比的关系

注意在饱和条件下体积含气率{β}可以根据其与干度的关系式（4-
37）得到

很显然，当采用均相流模型时，{α}={β}，S=1。

2）漂移流模型

关于滑速比更为通用的关系是Zuber和Findlay考虑通道内平均速度
的漂移流模型。首先，将气相速度表达为混合物的表观速度和气相当
地漂移速度的和。因此有

因此对于气相的表观速度jg有

将该式在断面上平均，得到

注意到右边第二项是用漂移速度来定义的。在物理上它表示气相

以速度j从单位面积（与通道的轴向正交）上通过的流率。则气相的表
观速度可以从式（4-58）得到



式中分布参数C0定义为

有效漂移速度定义为

式中的{α}可以根据式（4-58）得到

可以认为空泡份额受两个因素的影响，则式（4-61）可以写为

式中，C0项代表由径向的空泡和速度分布不均所导致的全局效

应。

而Vgj/{j}项代表当地相对速度效应。在较高速度下，当地效应可以
忽略，也就是说相对速度可以忽略（即Vgj≈0）。该条件在蒸汽-水系统
中可以使用，这也是Armand和Treschev以及Bankoff等模型所隐含的条
件，该条件可以写为：

式中的常数K定义为



对于均相流，不考虑当地滑移，也不考虑径向的分布效应，因此

C0=1，有

当地滑移比较小时，Armand和Treschev建议

式中的p的单位为MPa。Bankoff建议

式中的p的单位仍为MPa。

Dix提出了一个关于适用于各种流型的C0的表达式

式中，b=（ρg/ρf）
0.1。

如果采用质量流量和干度来表达式（4-61），则有

比较式（4-66）和式（4-35），可以得到



对流通截面上空泡均匀分布的情形，C0=1。Zuber和Findlay建议C0

和Vgj为流型的函数。泡状流和弹状流C0=1.2，空泡份额接近于0时，
C0=0，在高空泡份额时C0=1。而泡状流和弹状流的漂移速度Vgj可表示

为

式中 V∞——气泡上升的终端速度，终端速度和n的取值见表4-7。
需要指出的是，在泡状流时因为有其他气泡存在，其漂移速度比终端
速度低。而在弹状流和搅混流中与V∞相同。

表4-7　各种流型的n和V∞

Ishii将漂移流关系延伸到环状流。然而在环状流中气相的体积流率
与总体积流率有一些差异，Vgj并不显著。



4.4　两相流压降

对于两相流，特别是沸腾两相流，其流动结构和参数不仅沿通道
的轴向和横截面都有变化，而且还是时间的函数，因而在一般情况下
将构成一个非稳态的二维或三维的流动与换热问题。求解这类问题的

难度很大，因此希望能将问题进行适当简化，找出一个既能进行分
析，又要保持两相流重要特征的处理方法。目前大都采用假设两相流

体的基本参数仅沿通道的轴向发生变化，按一维稳态问题处理的方
法。显然这是对真实流动情况的概括性简化，这样的假设必然会带来
一定的误差，有一定的局限性。尽管这样，如果应用得当，在许多场

合简化的一维流动可以使复杂的问题得到简单的处理，而且其结果对
实际应用来说仍然具有合理性和准确性。

在两相流动压降的分析计算中，广为应用的模型有“均相流模型”
和“分相流模型”（分离流模型）。均相流模型假设两相均匀混合，把
两相流动看作某个具有假想物性的单相流动，该假想物性与每相的特
性有关。分相流模型则假设两相完全分开流动，把两相流动看作各相
分开的单独的流动，并考虑相间的作用。本节将采用这两种模型对所

要讨论的问题进行分析。

4.4.1　两相流压降梯度和压降组成

这里我们先基于均相流模型讨论压降，然后再基于非均相流模型
来讨论。此外，在这里需要强调的是，在两相流中大量采用经验关联
式的现象不足为奇，因为两相流本身就是一个非常复杂混乱的流动。

压降梯度可以通过两相混合物在z方向一维通道的动量方程来计算

式中 θ——流动方向与竖直向上方向的夹角。

对于在截面不变通道内的稳定流动，上式可以简化为



该式中，假设通道的径向压差可以忽略。

上式表达了通道中总压降梯度的组成，分别为加速压降梯度、摩
擦压降梯度和提升压降梯度等3部分组成，即

式中各项分别为

式中 τw——剪切应力的周向平均；

——动力密度。

注意在流动方向dp/dz为负，（dp/dz）f始终为负值。另外两项的符

号与通道条件有关。对于加热通道，ρm在z方向降低，则（dp/dz）a为正

值。如果cosθ为正，则（dp/dz）el为正值。

为了得到具体的压降，需要对压降梯度方程进行积分：

或者



式中

如果基于每相的质量流速写出动量通量，动力密度ρ+
m可以写为与

流动干度的关系。因为

流动干度可以由下式得出

则有

式中， 。对于各相

在流道中径向分布均匀的情况下，cg=cf=1.0。这种情形下，式（4-74）
变为

对于均匀速度分布，在考虑加速压降时忽略径向分布的不均匀
性。



两相流摩擦压降梯度可以表达为与单相相似的如下形式：

式中 ——水力当量直径。

两相流摩擦压降梯度dp/dz　f的表达式一般都定义为同样总质量流

速的单相流摩阻系数flo与两相流摩擦压降倍数φ2

lo的关系，如果是对于蒸汽的参数分别为fgo和φ2
go。这些参数之间

的关系为：

因此有

一般情况下，在沸腾通道中使用“全液相”参数，而在凝结通道中
使用“全气相”参数。因此在两相沸腾通道中的摩擦压降梯度表示为：

4.4.2　均相流压降模型

均相流模型假定液相和蒸汽的速度相等，两相处于热力学平衡状
态，它们的速度为



对于均相流模型有（或者任何模型假设两相速度相等的情况下）

将式（4-73）和式（4-74）代入式（4-75），得到

式（4-79）表明，在均相流模型中，动力密度等于混合物密度，即

对于均相流，考虑到动力密度与混合物密度相等，因此有

因此根据干度x的定义，得到

对于均相流有

因为Gm在等截面管中不变，则均相流模型加速压降写为



或者

如果vg和vf与z无关，也就是说液体和气体都假设为不可压缩，则
有

当只忽略液体的压缩性时，则为

对于均相流，摩擦压降梯度的式（4-76）变为

因此，综合上述的式（4-68）、式（4-70）、式（4-82）和式（4-
83），并重新整理得到

（1）McAdams平均黏度



（2）Cicchitti平均黏度

（3）Dukler平均黏度

为了计算由式（4-77）定义的两相摩擦压降倍数φ2
lo，可以采用下

面两种近似方法：

①假设fTP等于与两相总质量流量Gm相同的液相单相流的摩擦系

数：

②假设两相流的fTP与雷诺数的关系与单相的flo关系相同，因此有：

-（dp/dz）lo表示把整个流体都当作液体时由达西公式计算得到的

全液相压降梯度，即-（dp/dz）lo=f0G2
mvf/2D。其中f0为全液相摩擦阻力

系数。写成一般的形式则为

式中 φ2
lo——两相摩擦压降倍数。



由式（4-77）定义，均相流模型下，根据式（4-88）的条件可以写
出

在热力学平衡条件下，式（4-91）变为

如果采用式（4-89）的假设，并基于式（4-85），得到

假设两相摩擦阻力系数按Blasius关系式用黏性系数表示为

如 用式（4-85）求值，则可得到下面的两相流摩擦压降梯度的表
达式：

式中，μfg为气液两相的黏性系数的差值，即μfg=μf-μg。因此有

表4-8列出了用各种模型计算得到的两相摩擦压降倍数φ2lo的值。可

以看到模型之间差异比较大，在选用模型时需要根据工况及物性参数
条件选择适当的模型计算。



表4-8　用各种模型计算的汽水混合物的φ2

lo值

4.4.3　分相流压降

在一般情况下，两相混合物中两相的速度和温度可能是不一样

的。在分相流模型中，假设系统满足热力学平衡条件（具有相同温
度），与均相流模型不同，认为两相的速度是不一样的。根据以上假
设来推导摩擦压降梯度的关系。

忽略液体的压缩性，假设断面具有相同的相密度和速度，在定质

量流速条件下，加速压降的定义为将式（4-75）代入式（4-69）得到

将式（4-73）、式（4-78）和式（4-96）代入式（4-68）则得总的
静态压降，重新整理得



比较式（4-84）和式（4-97）可以看到，因为在分相流模型中α的
变化并不仅与x相关，在其加速压降中还增加了依赖于dα/dz的一项。

为了计算压降，必须将式（4-84）或式（4-97）沿轴向长度积分。
但对此式直接积分求解很困难，其处理方法一般是采用数值积分，按
照计算要求分段逐步进行。倘若作一些简化，在某些情况下，式（4-
84）也可用解析法求解。例如，在高压下气相的压缩性也可以忽略，
即

这样将大大简化式（4-84）和式（4-97）的计算难度。

4.4.4　两相摩擦压降倍数的确定

1）Lockhart-Martinelli方法

该方法有两个基本假设：

①在两相流流场中，常用的单相压降关系可以分别用于两相压降

的计算。

②在轴向位置两相压力梯度相同。

在前面的讨论中，我们将摩擦压降与具有相同质量流速的单相压
降联系起来。另外还有一个方法是沿通道的摩擦压降可以通过在通道

内分别流动的两相的流动来预测。因此



式中， 分别为液相和气相以它们的实际流率单独通过

通道的压降。则根据定义有

因此有

从式（4-77）和式（4-100），有

因为Relo=GmDe/μf，Ref=Gm（1-x）De/μf

摩擦阻力系数与相应的雷诺数的关系可以写为

式中，n=0.25或0.2，依据选取的模型不同而不同。将式（4-103）
代入式（4-102），得到

Lockhart和Martinelli定义了一个参数X（目前称为Martinelli参数）
为：



注意从式（4-98）中可知，X2=φ2
g/φ2

l。将式（4-99）和式（4-103）代入式（4-105），当取f与Re-0.25成

正比时（n=0.25），得到热平衡条件下的X2。

如果取f与Re-0.2成正比时（n=0.2），得到

Lockhart和Martinelli建议φl和φg可以关联为关于X的单值函数。图
形关系示于图4-23中。他们的结果是根据低压下水平绝热两组分系统流
动的数据得到的。他们的曲线可以用下面的关系式来拟合：



图4-23　压强梯度比率和空泡份额的Martinelli模型

C的取值见表4-9所列，与某相的流动是处于层流或湍流的流态有
关。在实际使用中，如果考虑流态的变化所导致的φ2

g和φ2
l的数据分散

比实验值大，因此一般对所有流态都用C=20的值（即只考虑湍流-湍流
工况）。

根据式（4-108）和式（4-110）也隐含了下述条件



该式也被Chisholm理论推导得出。

表4-9　各流态组合下常数C的取值

2）Martinelli-Nelson方法

Martinelli和Nelson处理了蒸汽-水的数据。他们的基本假设是 可
以在任何压力条件下都与流动干度关联起来。热力学平衡及流动处于
湍流-湍流状态。使用Lockhart-Martinelli的Xtt（湍流-湍流）的结果，建
立了 的关联（图4-24）。



图4-24　Martinelli-Nelson的将φ2

lo作为干度和压力的函数

Jones给出了蒸汽-水的 分析值：

注意该方法假设在采用均相流模型时，质量流速不影响 。

在计算加热通道的总压降时，摩擦压降需要根据平均 来计算：

或者



在Xtt（C=20）下采用Martinelli-Nelson方法所得到的结果如图4-25
所示。

图4-25　在入口干度为0下采用Martinelli-Nelson方法所得到平均

积分式（4-97），并忽略蒸汽的压缩性得到



在z=0时，α=x=0，在整个加热长度L热流密度不变，则在全长方向
蒸汽干度线性增加：

因此式（4-113）可以写为

或

式中，参数r3为基于全液相流动的长度平均两相流摩擦压降倍数。

在轴向均匀加热条件下，r3等于 ，可以用式（4-112）来计算。α值与
干度的关系示于图4-26中。r2取值在大气压和出口干度在1%～100%的
条件下从2.3到1 500，在7.0 MPa下从0.2到20。



图4-26　Martinelli-Nelson方法的空泡份额

式（4-114）的形式对于预测更为普遍加热方式下的压降情形很有
用处，也可以使用其他的模型。然而，r2，r3和r4的值对于非均匀加热的

情况和采用不同的 及α的模型时是不同的。

需要认识到Martinelli-Nelson方法和均相流模型的一些不足之处：

①它们都忽略了在给定干度条件下质量流速（Gm）对压降梯度的

影响，然而实验发现 ， 和 与质量流速Gm有关。

②它们都没有考虑表面张力效应，在高压下还非常重要（特别是
接近临界点时）。

各研究者发现在500<Gm<1 000 kg/（m2·s）下，Martinelli-Nelson结

果比均相流模型好；但在Gm=2 000 kg/（m2·s）时，均相流模型要好一

些。该结果的原因可能是在给定干度下高流速两相流混合更为均匀所

致。

3）Baroczy质量流速修正



Baroczy尝试除了蒸汽-水以外流体的Gm对φ2lo影响的修正。他的关

系用两组曲线表示。第一组把两相摩擦压降倍数φ2lo作为物性指数（μfs/

μgs）
0.2/（ρf/ρg）的函数，以干度x为参量，并以质量流速Gm=1 356 kg/

（m2·s）作为基准流速而绘成的曲线，如图4-27所示。另一组是两相摩
擦压降倍数与含气率、物性指数和质量流速的函数关系曲线，如图4-28
所示。在Gm的数值不是1 356 kg/（m2·s）时，就要用这个比值乘以从图
4-27所查得的 。如果质量流速的数值不等于图中所注明的5种质量流
速，则可用线性内插得到。



图4-27　Baroczy两相流摩擦压降倍数

由于在过冷沸腾流动和饱和沸腾流动之间并没有本质的物理区

别，并且在过冷沸腾区与沸腾区边界处的任一特性参数都是连续的，
因此在已知过冷沸腾真实含气率x、空泡份额α和两相摩擦压降倍数
时，同样可以用式（4-84）和式（4-97）来计算过冷沸腾压降梯度。

4）各种模型的比较

Idsinga等对18种两相摩擦压降的关联式用2 220组绝热条件下蒸汽-
水的实验数据及1 230组非绝热的数据进行了比较。这些数据涉及几种



几何结构和流型，参数范围为：

压力：1.7～10.3 MPa；质量流速：270～4 340 kg/（m2·s）；干
度：过冷～1.0；当量直径：2.3～33.0 mm；几何结构：圆管、环管、
矩形通道和棒束。

比较发现，4种模型和关系式结果比较好，包括Baroczy关系式、
Thom关系式和两种均相流摩擦压降倍数：

均相流模型1：　



图4-28　Baroczy质量流速修正因子

均相流模型2：　

对于当量直径大约为12 mm的通道（例如压水堆情况），Baroczy
关系式在x>0.6下预测最好，在x<0.3下，则Armand-Treschev关系式结果
最好。



4.4.5　回路内的流动压降

前面我们讨论了流体在系统中任意给定的两个流通截面之间压降

的计算方法。在反应堆的热工水力分析中，除了需要计算系统中各点
的冷却剂的压力数值之外，往往还需要知道冷却剂在反应堆回路系统
内循环流动时的总压降。例如在计算冷却剂循环泵所消耗的功率，以

及确定堆的自然循环能力时都需要总压降的数值。

计算反应堆回路的总压降通常采取的步骤是：首先根据流体在回
路中的受热情况（加热、冷却、等温）把回路划分为若干段，算出每
一段内的各压降之和，然后再把各段的压降相加，即得到整个回路的

总压降。假设把回路划分成i段，则总压降的数学表达式可以写成：

或者

上式左边Δpt表示回路中的总压降，右边的各项依次表示回路中的

提升压降、加速压降、摩擦压降、形阻压降的总和。对于闭合回路来
说，系统中所产生的加速压降之和为零。即∑iΔpa，i=0。这样上式就变
为

4.5　流动回路和自然循环

为了反应堆安全，运行一个核电厂也需要了解系统不太可能发生
的预期瞬态问题。为了保证系统不超过热工和压力设计限值，在流动



达到某个预设点参数时，尽管还在限值内，系统仍将启动保护系统。
因此有必要分析整个冷却剂系统和二回路系统的稳态和瞬态特性来预

测可能发生的事故序列，提供足够的时间干预而保障系统在所设计的
限值之内。

对冷却剂回路的分析可以有多种层次的复杂度。为了用于反应堆
运行和控制的分析，需要快速的计算，因此一般采用简单的模型；而

对于安全分析，特别是堆芯，需要采用较为复杂的模型。很多情况
下，可以依靠简单的回路或者系统分析获得堆芯或者蒸汽发生器的压
力和流动的边界条件，然后采用这些边界条件针对这些部件进行详细

的分析。因此系统分析方法可以描述诸如在失流事故、蒸汽管线破
裂、汽轮机跳机等事故下的电厂宏观行为。然后可以用部件程序分析
堆芯最热燃料组件的局部行为等问题。

回路分析的另外一个重要应用是优化电厂的几何结构，最大提升

其自然循环能力排出停堆余热。对电厂设计有一个很有意义的目标，
就是采用非能动余热排出方法，而不需要外加泵驱动。然而，一般在
停堆后一段时间（几天）都是采用主动余热排出的方法。而在沸水堆

中，因为相变导致的密度差较大，冷却剂通过自然循环可以排出很高
的功率，甚至可达到几百兆瓦。

目前，国际核工界已经开发了几个用于反应堆回路分析的高级热

工水力分析程序（包括如针对轻水堆的系统分析程序RETREN、
RELAP5和TRACE等，针对金属堆的如SSC程序等）。然而，瞬态过程
中的冷却剂和燃料温度可以通过简单的回路分析得到，这一般基于一

维模型来进行分析。

自然循环是指在闭合回路内依靠热段（上行段）和冷段（下行
段）中的流体密度差所产生的驱动压头来实现的流动循环。对于反应
堆系统来说，如果堆芯结构和管道系统设计得合理，就能够利用这种

驱动压头驱动冷却剂在一回路中循环，并带出堆内产生的热量（裂变
热或衰变热）。无论是单相流动系统，还是两相流动系统，产生自然
循环的原理都是相同的。

在本节我们将针对如图4-29所示简化的压水堆一回路进行分析。尽
管该图仅为压水堆的回路，但其处理方法可以扩展到除汽轮机以外的
所有反应堆的回路情况。



图4-29　采用U形传热管的简化压水堆回路示意图

4.5.1　回路流动方程

首先基于图4-29导出一维回路流动方程。该回路具有单相和两相堆
芯条件的所有必要的特征，包括：

①在代表堆芯的LH长度内热量加入热段中。

②对于有沸腾的情形下，沸腾在ZB处开始发生，沸腾长度为LB。

③堆芯上部的L′B不提供热量输入，代表燃料棒上部的堆腔或者反
射层位置。

④冷却发生在冷边热交换器的2LE长度内，代表回路中简化的U形
管蒸汽发生器。

对于与z轴夹角为θ的轴向不变流通面积的一维流动的守恒方程包
括：



动量方程：

能量方程：

上述方程中，l表示沿通道轴向的流动方向，可能不是一直是竖直
方向，f为对应于当前的单相或两相流型的摩擦阻力系数。

将式（4-117）的各项按照图4-29的回路从泵的a点开始积分，到泵
的入口点i点结束。先从右边第一项开始。

静压的积分为

式中 Δp泵——运行条件下为正；而因阻力损失，泵在静止条件下
为负。

令 ，则对阻力项在堆芯和堆腔内、蒸汽发生器以及

回路的其余部分进行分段积分得到：

式中，Δpex为除了堆芯和蒸汽发生器之外回路的损失。注意Δp堆
芯、Δpex和ΔpS.G.为正值，代表了沿回路流动方向压强阻力损失的大小。



当只在重力项考虑相密度的变化时，f和Gm在定面积加热通道中就成为

与位置无关的量，则

注意如果在堆芯通道中存在某些局部阻力件时，则上式修改为：

式中 Kj——在通道中的j位置的局部阻力系数。可以是单相，也可
以是两相。

重力项积分为

式中，dz=cosθdl。

可以很容易看到，当忽略压降对每项的密度变化，ρm仅因为在堆

芯和蒸汽发生器的加热或冷却而受到影响。因此在绝热段a′～a″和b′～b
都有相同的位头，a和a′两点z向位置都相同，因此上式右边的第一、第
二和第四项都为零。因此上式简化为

因此在整个回路对重力项积分得



其中， 。因此，重力的净浮力

是由热边和冷边的平均密度不同所导致，它的值等于密度差乘以有密
度差的总高度。

考虑式（4-117）的左边各项，将第一项积分得到回路中冷却剂的
时间加速项：

式中，Lk为具有定常面积Ak的k流段的长度。

对于空间加速项，有

如果泵两边的接管面积相同，通过泵后流体的密度不变，则上式
结果为零。

忽略局部阻力损失，回路的动量方程可写为：

式中 Δp泵——泵的压头；

Δpf——整个回路的摩擦压力损失，分为堆芯、蒸汽发生器和其他
的外部压头损失等，因此有：



ΔpB为浮力水头，即

对于能量方程，压力变化和摩擦耗散所导致的能量改变可以忽

略；在压力变化不大的情况下，∂p/∂t可以忽略。在堆芯及蒸汽发生器
之外的焓变化可以忽略，因此，基于图4-29，式（4-118）可以变为

尽管上述方程既可以用于两相，也可以用于单相，但需要注意的
是许多反应堆系统工作于单相状态（PWR，LMR和HGTR）。只有在
一些严重瞬态条件下，压水堆一回路的蒸汽发生器或液态金属堆的换

热器才有两相。因此，先分析单相条件，然后再用类似的方法分析两
相条件。

4.5.2　单相稳态自然循环

在自然循环条件下，系统没有泵的驱动，流动在浮力产生的压头
驱动下循环。设计良好的反应堆系统具有通过自然循环带出衰变热的

潜力。具体能从反应堆中带出多少热量根据系统的设计不同而不同。

1）与热构件中心位置的关系

在稳态条件下，式（4-119）和式（4-120）中的所有时变项都为
零。在单相条件下，LNB=LH，沸腾长度LB以及平均符号（对于G和h）
都可以去掉。因此动量方程式（4-119）可以简化为



根据该两项的定义，式（4-121）可以写为

密度与温度的关系可以写为线性关系，即

式中 ρ0——参考温度T0下的密度；

β——热膨胀系数，等于（-∂p/∂T）/ρ。

为简单起见，假设堆芯输入热量和蒸汽发生器排出热量都为均匀

热流密度，则对堆芯的热平衡为

因此，冷却剂在堆芯中（加热通道）温升为：

式中 ——在堆芯温度范围内的平均定压比热。

对于堆芯均匀加热的情形下，在热段（b～e）的温升可表示为：

如果用从加热通道开始的距离来计算，则上式可以写为：



稳态条件下，蒸汽发生器的温降ΔTE是等于ΔTH的。

可以将浮力项重新整理成回路中与最大密度差及加热中心和冷却

中心高差的关系。因为浮力水头是沿回路沿程对重力项进行积分得到
的，可以把该项写为：

但在右边第一项中，dT/dz为常数，dρ/dT在单相流中可以近似的处
理为常数，所以密度沿z向线性变化，则第一项积分可写为

对于第二项积分，密度ρ为常数，因此有：

对于第三项积分，假设在e和f之间，ρ沿z向线性增加，在f和g之间
也是同样情况。因此有

因为ρe=ρc，ρg=ρb，所以有



式（4-123）的最后一项为

将以上关系代入式（4-123）得到：

因为 ，则上式变为

式中， 。也就是说，ΔL为反应堆系统冷热芯之间

的高差。因此有

应用密度和温度的关系，得到

对于以上三式的物理解释可以是：浮力水头等于冷却剂沿回路最
大密度和最小密度之差在高度上的作用水头，或者是冷热芯高差的作

用水头。最大密度和最小密度分别发生在热排出和热输入的位置。该
描述对于其他的轴向热输入输出的浮力水头都是相同的描述。

摩擦阻力可以写为如下的形式：



式中 m·——回路的质量流率；

CR=R（m·）-n——水力阻力系数；

R——计算阻力系数时的比例常数。在湍流下，n=0.2，层流时
n=1。因此有：

将Δpf和ΔpB的关系式代入式（4-121），并假设在回路中温度变化
相对于密度变化很小，因此ρ0≈ρf，可以得到

式中 ρ0——参考冷却剂密度。因此，对于给定温差，得到回路的
质量流率为

在给定加热功率Q·
H下，将ΔTH的关系式（4-122）代入式（4-126）

得到

需要注意的是，在实际的反应堆系统中，堆芯内温度并不是线性
上升的，在换热器内温度下降可能接近于指数形式。因此，求解反应

堆系统的精确方程需要借助于数值手段。Zvirin等显示精确解和线性温
度分布假设之间的误差很小，在m·和ΔTH上只有5%左右。



在给定允许ΔTH下，在确定的系统结构条件下，通过自然循环能带

出的最大功率可通过将式（4-128）代入式（4-127），重新整理得到

可以看出对系统排热能力影响最大的因素是ΔTH、cp和ρ0，而ΔL和
R的影响相对较小。

2）自然循环中的摩擦阻力系数

需要指出的是，在实验中观察到在相同雷诺数条件下，小管道实

验中自然循环的摩擦阻力系数要比强迫循环要高一些。图4-30示出了这
个结果。层流向湍流转变的位置在Re=1 500左右，与强迫循环类似。
摩擦阻力系数与通道几何结构有关。

图4-30　摩擦阻力系数与雷诺数的关系

实线为自然循环，虚线为强迫循环



当流体以低速强制流入加热通道时，选择合适的摩擦阻力系数与
回路中主导的流态有关。存在3种流态：强迫对流、混合对流或自然对
流。研究提出了几个无因次参数来描绘流态边界的特征。如采用雷诺

数和GrPr数。雷诺数越高，达到纯自然循环的GrPr数也就越高。通道
的几何结构也会影响流态的边界位置。

4.5.3　两相稳态自然循环

根据式（4-119）和摩擦压降及浮力压降的定义，堆芯沸腾的稳态
自然循环回路的动量方程可以写为

在稳态条件下（忽略做功项）在堆芯对能量方程进行积分，得

到：

式中，各高度定义如图4-29所示。在理想条件下求解上述两个方
程。并有如下假设：

①热阱能够将到达的蒸汽立即冷凝，冷段仅有单相液体。因此（
）冷段=ρf。

冷凝在蒸汽发生器的中段发生，z=ZS.G.，ZS.G.-Ze=LE/2。

②忽略堆芯以外的摩擦压降，即Δpf，ex=0，Δpf，S.G.=0。

③ 轴 向 热 流 密 度 均 匀 ， 因 此 有



在上述条件下，根据单相段LNB的能量平衡，沸腾起始点ZB的定义

为：

用热平衡含气率来描述平均焓更为方便，在任何位置的焓可以写
为

如果入口干度为xin，在堆芯长度方向压力近似不变（即hfg=常
数），则式（4-130）可写为

如果加热从z>Zb开始，对于轴向均匀热输入条件下，有：

饱和状态下的混合物真实密度为ρm=αρgs+（1-α）ρfs=ρfs-α（ρfs-
ρgs），α为截面平均空泡份额，可以用均相流模型来估计，则α=1/
1+（1-x）/x·（vfs/vgs） 。因此有

对于ρf≫ρg时，



因此，根据式（4-131），在加热通道的平均密度可以写为

式中，x0为堆芯出口干度，假设xin低于零。因为

常数，所以上式可写为

式中，

这样，我们就可以在假设1的基础上，利用式（4-129）和式（4-
132）写出浮力压头项为：

根据均相流模型，两相摩擦压降倍数为 ，因此在整个沸腾

长度有



根据式（4-131），把ρm代入上式，得

利用上式、假设2和式（4-133）重写式（4-129）得到

注意 ，则上式重新整理得

上式的左边代表冷段的静压，可以认为是驱动热段流动的外部压
头。右边的第一项代表热段的静压，第二项代表需要克服热段摩擦阻

力和局部阻力的压头。因此对于一个给定的冷段，左边是常数，与Gm

无关。而右边则是与出口干度x0相关的曲线。稳态流量Gm决定于系统

性能曲线图上该曲线与代表左边静压的水平线的交点位置。如果曲线
与该水平线有多个交点，表示系统在自然循环条件下存在可能的波动

特性。

上式还可以延伸为包括所有部位的摩擦阻力影响。例如，可以在
单相段加入一个摩擦长度 ，对于局部损失可以加入一个L1来表达，因

此上式可以改写为



式中的沸腾长度和非沸腾长度可以根据xin和x0由下列关系来确定

从上述内容可知，自然循环的建立是依靠驱动压头克服了回路内

上升段（热管段）和下降段（冷管段）的压力损失而产生的。如果驱
动压头不足以克服上述压降，自然循环能力就要下降或最终停止。这
可能是由于上升段和下降段的摩擦压降和形阻压降太大，需要设法减

小这些压降，例如采用管径稍大的管子，尽量减少各种形阻压降的阻
力件等。这也可能是由于驱动压头太小，即由于上升段和下降段之间
的流体的密度差不够大。在核电厂中还可能由于蒸汽发生器二次侧的

冷却能力过强，反而会使一回路的自然循环能力减小以致中断。核电
厂蒸汽发生器的一次侧是倒U形管，只有当U形管两边的流体具有较大
的密度差时，才会产生相当的驱动压头。如果当二次侧的冷却能力过

强（流量很大，温度较低），就会很快把在倒U形管上升段内的一次侧
水温降下来，使之与下降段中的水温相差很少，驱动压头就会大大降
低，使自然循环能力减小，甚至中断。

另外，自然循环必须是在一个流体连续流动的回路（或容器）中
进行，如果中间被隔断，就不能形成自然循环。例如在堆芯中产生了
气相，并积存在压力壳的上腔室，使热段出水管裸露出水面，不能形

成一个流通回路，自然循环就要中断。还有如果在蒸汽发生器的倒U形
管顶部积存了较多的气相，驱动压头又不能使倒U形管上升段的水（或
汽水混合物）赶走积存的气相，自然循环则随之停止。



4.6　临界流和冷却剂的喷放

临界流量是可压缩流体从高压流向低压所能达到的最大流量。对

于不可压缩流体从高压向低压流动的过程中，降低背压就可以增大流
量，但对于可压缩流体，当背压降低到某一临界值后，继续降低背

压，上游的流量就不再增加。可压缩流体从上游压力p0流向下游，背压

降低过程中速度的特性示于图4-31中，注意当背压pb降低到临界压力pcr

以下后，排放质量流速就变为常数。

临界流的概念，可通过如图4-31所示的气体流动加以说明。如果上
游容器的压力p0保持不变，并假设容器中的流体温度和比体积都是定值

T0，v0。当外部压力即背压pb下降到低于容器内的流体压力时（曲线

1），流体便自通道内向外流出，并在通道内自p0至通道出口压力pex之

间建立起一个压力梯度，这时的pex等于pb。当pb进一步降低时，pex也随

之下降，并且其值等于变化后的pb，出口流速随之相应增大（曲线

2）；这个关系维持直到某个pb值，在该pb值下通道出口处流体的速度

刚好等于该处温度和压力下的声速c为止（曲线3）。此后，若pb进一步

下降，出口质量流速不会再加大，pex也不会再降低（曲线4和曲线
5），这时的流动就称为临界流。



图4-31　气体临界流行为

出口截面上的压力之所以不会继续下降，并因此使流速达到临界
流速，这可以用压力变化的扰动在流体中的传播特性来解释。我们知

道，在不流动的介质中某处所产生的任何压力变化不会立即传播到全

部介质，而是以该介质内的声速在介质中传播的。也就是说，给定介
质中的声速就是该介质中压力变化的传播速度。下面我们就用这一概

念来解释流体自通道流出时的临界现象。

因为这里所讨论的压力变化的传播是在流动着的流体中进行的，
所以必须分清压力波的绝对传播速度和相对传播速度。流体所流入的

外部介质中如有压力下降，则所形成的压力波扰动在流体中的传播速

度是以声速推进的。而对上游静止的通道来说，压力波传播的绝对速
度等于声速与流体流出速度两者之差。随着pb的下降，流体的流出速度



逐渐增加，这个差值也就会越来越小。当背压降低到使出口速度等于
声速时，这个差值便等于零。这时通道出口截面上的压力就是临界压

力pcr。如果再进一步降低背压pb，使之低于临界值，则由于出口截面上

的流出速度已等于声速，因而以声速推进的压力波就不能逆流传播超
过通道的出口截面。这时通道的出口截面压力仍将是pcr，它高于外部

压力。由通道流出的流体到了低压的外部再进行非等熵的膨胀。临界

流不仅发生在通道断裂的破口处，也可能在破口上游的某一截面发
生，只要那里的流速足够高。例如在沸水堆的喷射泵中就可能发生。

在单相和两相系统中，临界流动现象已经得到了深入的研究。在
蒸汽透平电厂的两相旁通系统中以及化学和能源工业的排放阀中，临

界现象非常重要。核电厂的冷却剂丧失事故（LOCA）中的临界流条件
是近年来许多关于两相流的实验和理论研究的主要驱动力。临界流对

反应堆冷却剂丧失事故的安全非常重要，因为破口处的临界流量决定
了冷却剂丧失的速度和一回路卸压的速度。它的大小不仅直接影响到

堆芯的冷却能力，而且还决定各种安全和应急系统开始工作的时间。

在发生这类事故时，如果不能及时对堆芯提供有效的冷却，即使反应
堆能够及时停闭，也不能完全排除发生严重事故的可能性，这是由于

传热恶化，裂变产物释放的衰变热也会把燃料元件烧毁。在水冷堆

内，炽热的锆包壳还会与蒸汽发生化学反应，从而放出大量的热量，
衰变热与化学热一起还有可能使堆芯熔化。因此，研究临界流、计算

临界流量，对确定事故的危害程度以及设计有效的事故冷却系统，都

是十分重要的。

4.6.1　单相流体的临界流

先分析讨论在一维水平管道中单相临界流可能会对分析两相临界

流问题有所帮助。质量守恒和动量输运方程可以写为：



如果系统没有加热，也忽略摩擦损失，这时流动变为理想绝热等

熵流动。

临界流也就是不管下游压力如何变化，m·已经达到最大值，即

根据质量守恒方程有

因此在临界条件下，有

对于等熵流动（不考虑摩擦），其动量方程为

因此临界质量流量根据下式确定：

或者

因为 ，故有



而单相状态下等熵流动的声速为

因此临界流条件下的质量流速与等熵状态下的情况完全相同。但

该关系在两相流下不成立。

式（4-134）和式（4-136）很难直接使用，因为它们需要喉口或出
口的当地条件（压力和温度）。另外一个方法就是采用热力学焓的方

法来处理。通常可以认为流体在流入通道之前的容器中是处于静止状
态的，焓为总焓h0。假定在系统中流动的是气相（蒸汽或气体），如果

流体流经通道的时间很短，可以认为它与外界既无热量交换也无动量

交换，忽略摩擦，这样流体的流动就是等熵流动，那么在整个流动过
程中，滞止焓 不变。对于一维水平流动，可以写出如下的能量方程：

因此在管内的质量流速为：

对于理想气体的等熵膨胀，有

因此将上述关系代入质量流速方程有



在pb比临界压力pcr高时，质量流速随p/p0的比值变化而变化，

p=pb。在pb较低时，质量流速保持恒定。该临界压力可以通过式（4-
137）关于G对p求偏导得到。

得到：

4.6.2　两相流的临界流

两相流可以通过动量方程中的∂p/∂z为无穷大来确定临界条件。对
于均相流模型，也就是说式（4-84）的分母必须为零。即

注意如果对于纯气体（即x=1.0），该式变为式（4-135）。

对于分相流模型，式（4-97）意味着临界流发生的条件为：

上述两个模型的临界流条件不一致的原因是分相流模型中存在滑

速比。



非平衡条件，包括两相间的速度和温度的差异在决定出口流率方
面作用巨大。在达到热力学平衡前，流体闪蒸需要一定长度的管段来

发生。在缺乏过冷和非凝结性气体的条件下，液体达到热力学平衡大

概需要0.1 m的长度。在流动长度小于0.1 m的情况下，长度越短，非平
衡程度提高，更多的流体保持为液态，喷放速率会快速增加。图4-32给
出了临界压力与长度和直径之比（L/D）的关系。而当满足热力学平衡
时，可以用平衡条件给出临界流的条件。

图4-32　临界（壅塞）压力比和L/D的关系Ⅰ、Ⅱ、Ⅲ分别为非平衡模型的3个区域

1）热力学平衡滑动模型

参考单相一维能量方程，两相混合物的焓在热力学平衡条件下的
等熵膨胀过程可以写为：

式中 x——热力学平衡假设下的流动干度。



比熵也可以写为

因此有

将式（4-138）的Vg和Vf与质量流速G关联起来，得到

式中，

滑速比S=Vg/Vf。因此Gcr=G（h0，p0，pcr，S）。因此，如果临界压
力已知，则ρg，ρf，hg及hf已知。已知s0和pcr，就可以利用式（4-139）
确定x。因此唯一未知量就是滑速比S。

应用比较广泛的滑速比S的模型包括：

用Moody模型计算得到的在不同p0和h0条件下水的喷放速率示于图

4-33中。



图4-33　Moody模型临界喷放流速与滞止焓和滞止压力的关系

而Fauske模型则基于关于滑速比的最大流体动量得到，即

而采用Fauske模型计算得到的在不同p0和h0条件下水的喷放速率示

于图4-34中。

另一个方法就是根据临界流的物理特征，计算关于喉口压力变化

所能达到的最大Gcr



该条件已经应用于单相气体的情况下。上式可以在特定的滑速比

模型下，在已知h0和p0时确定平衡条件下的喷放速率。

当管道长度大于300 mm，压力高于2.0 MPa下，均相流模型预测结
果很好。Moody模型预测值过高，最大达到了两倍，而Fauske模型预测
结果介于两个模型之间。当管道长径比L/D>40时，均相流模型比其他
模型好。总的来讲，两相临界流的预测能力还存在很大的不确定性，

对一个问题预测很好的模型在预测其他问题的时候不见得很好。

图4-34　采用Fauske模型计算的临界喷放速度与滞止焓和滞止压力的关系

2）非热平衡的情况

对于孔板（L/D=0），实验数据表明，喷放速率为：



对于0<L/D<3的情况（图4-32的区域Ⅰ），可采用下式计算：

式中的pcr从图4-32中取值。

对于3<L/D<12的情况（图4-32的区域Ⅱ），喷放流量比上式所计算
的少。对于12<L/D<40（区域Ⅲ），喷放流量可以采用上式和图4-32来
计算。

在没有明显的摩擦损失时，Fauske提出采用如下的关联式：

式中 hfg——汽化潜热，J/kg；

vfg——比体积变化量，m3/kg；

T——绝对温度，K；

cf——液体比热，J/（kg·K）；

N——非平衡参数，由下式确定：

式中，Δp=p0-pb，Pa；K为流出系数（尖缘为0.61）；L为管长，为
0～0.1 m。

对于较大的L（L≥0.1 m），N=1，则式（4-141）变为



当物性参数按照p0时给定，上式所预测的Gcr值称为平衡速率模型

（equilibrium rate model，ERM）。ERM模型及其他模型预测的结果比
较示于图4-35中。

图4-35　初始饱和水典型闪蒸喷放的实验与模型预测结果的比较

过冷度对喷放速率的影响可以简单地考虑为因过冷所能提供的单
相压降[p0-p（T0）]，式中的下标0表示滞止状态。临界喷放速率用下式
表示：实验研究的结果表明，上式对过冷水喷放速率计算的结果吻合

很好。

4.7　流动不稳定性

在有热量输入的流动系统中，如果流体发生相变，即出现两相流

时，流体以非均匀形态所出现的大的体积变化可能导致流动的不稳定

性。这里所说的流动不稳定性，是指在一个质量流速、压降和空泡份
额之间存在着耦合的两相系统中，流体受到一个微小的扰动后所产生

的流量漂移或者以某一频率的恒定振幅或变振幅进行的流量振荡。这

种现象与机械系统中的振动很相似。质量流速、压降和空泡可以看作



机械系统中的质量、激发力和弹簧。在这中间，质量流速和压降之间

的关系起着重要作用。流动不稳定性不仅在热源有变动的情况下会发

生，而且在热源保持恒定的情况下也会发生。

在反应堆、蒸汽发生器以及其他存在两相流的设备中一般都不允

许出现流动不稳定性，其主要原因如下所述。

①流量和压力振荡所引发的机械力会使部件产生有害的机械振

动，而持续的机械振动会导致部件的疲劳破坏。

②流动振荡会干扰控制系统。在冷却剂同时兼做慢化剂（例如

水）的反应堆中，流动振荡会引起反应堆物理特性的快速变化，使这

一问题变得更为突出。

③流动振荡会使部件的局部热应力产生周期性变化，从而导致部

件的热疲劳破坏。

④流动振荡会使系统内的传热性能变坏，极大地降低系统的输热
能力，并使临界热流密度大幅度下降，造成沸腾危机过早出现。实验

证明，当出现流动振荡时，临界热流密度的数值会降低40%之多。

两相流不稳定性大致可分为两大类：静力学不稳定性和动力学不

稳定性。

静力学不稳定性是系统的稳态工作点会非周期性地改变。它的基
本特征是，系统在经受一个微小扰动后，会从原来的稳态工作点转变

到另一个不同的稳态工作点运行。这类不稳定性是由于系统的流量与

压降之间关系的变化、流型转换或传热机理的变化所致。

动力学不稳定性是系统的稳态工作状况会周期性地改变，这里惯

性和反馈效应是制约流动过程的主要因素。它的基本特征是当系统经

受某一瞬时的扰动时，在以声速传播的压力扰动和以流动速度传播的
流量扰动之间的滞后和反馈作用下，流动发生周期性振荡。这类不稳

定性的产生主要原因是系统的流量、密度、压降之间的延迟与反馈效

应，热力学不平衡性以及流型变换等。

比较详细的流动不稳定性分类列于表4-10中。下面主要讨论与反应
堆设计有关的几种流动不稳定性。

表4-10　两相流不稳定性的分类



续表

4.7.1　静力学不稳定性



1）流量漂移

（1）不稳定性分析

流量漂移也称为水动力不稳定性，其特点是正常流量突然变成低

流量。Ledinegg在1938年最早研究了这种流动不稳定性，所以又称为
Ledinegg不稳定性。发生水动力不稳定性的原因，可以由一个具有恒定
热量输入的沸腾通道的压降Δp与流量W之间的关系曲线，即水动力特
性曲线（图4-36）来说明。当进入通道内的水流量很大、外加的热量不
足以使水达到沸腾时，通道内流动的流体全都是液态水。如果流量降

低，则通道内的压降也随着按单相水的水动力特性曲线单调下降（图4-
36曲线Ⅱ中的cb段）。当进入通道内的水流量降低到一定程度后，通道
内开始出现沸腾段，这时压降随流量变化的趋势就要由两个因素来决

定：

①由于流量降低，压降有下降的趋势。

②由于发生沸腾，汽水混合物体积膨胀、流速增加，从而使压降

反而随流量的减少而增大。

压降究竟随流量如何变化，要看这两个因素中哪一个起主要作

用。如果第一个因素起主要作用，则压降就会随流量的减少而降低。

图4-36中的曲线Ⅰ就属于这种情况，这种情况的分析与单相情况类似。
如果第二个因素起主要作用，就会出现流量减少，压降反而上升的现

象（图4-36曲线Ⅱ中的ba段）。到了a点所对应的流量Wa以后，如果继

续降低流量，通道出口处的含汽量就会很大，甚至会出现过热段。流

量越低，过热段所占的比例越大，这时体积膨胀的因素对增加压降所

起的作用已经很小了，压降差不多会沿着过热蒸汽的水动力特性曲线
随流量而单调下降（图4-36曲线Ⅱ中的aO段）。图4-36曲线Ⅱ表明的情
况说明，Δp与W之间并不是单调关系，在曲线a、b两点之间所包含的
压降范围内，对应一个压降可能有3种不同的流量。由于水动力特性曲
线的这种变化，当提供一个外加驱动压头Δpd时，通道中的流量就有可

能出现不同的数值，可以是W1，也可以是W3，而W2所对应的状态是亚

稳态的。如果并联工作的各个通道处于这种流动工况，虽然它们两端
的压差是相等的，但是却可以具有不相同的流量。某一个通道中的流

量可能时大时小（非周期的变化）。与此同时，在并联通道的总流量



不变的情况下，其他通道的流量也会发生相应的非周期变化，这就发
生了水动力不稳定性。

（2）稳定性准则

根据上面的分析，如果系统运行在图4-36中曲线Oa段、bc段，即
正斜率[∂Δpt/∂G>0]区段，则流动是稳定的。例如运行在bc段（或Oa
段），此时进入通道内的流量有一个微量变化，如增加一个微量的

ΔG，则系统压降将变得比驱动压头大，这样就会使流量减小，从而使
系统恢复到原来的运行点。相反地，若流量减少一个微量ΔG，则这对
驱动压头要比系统的压降大，从而迫使流体加速，流量增大，直到恢

复到点1或点3为止。

如果系统运行在ab段，即负斜率[∂Δpt/∂G<0]区段，则流动是不稳
定的。例如运行在点2，流动就不再稳定。此时流量不管是增加还是减
少，系统将不能再恢复到点2运行。质量流量或者增加到能够稳定运行
的点3，或者减少到点1，这样就产生了流量漂移。

在[∂Δpt/∂G<0]的这个区段内，若能提供这样一个驱动压头随流量
的变化曲线，即负斜率的绝对值比水动力特性曲线的负值更小（图4-36
中虚线de所示），则就可以使流量稳定下来。此时若通道内的流量有
所增加，则由于驱动压头低于系统压降，流体将减速，从而使流量重

新稳定在运行点2，虽然∂Δpt/∂G是负的，但系统仍然是稳定的。

图4-36　加热通道内的水动力特性曲线



综上所述，当管路特性曲线的压降-流量曲线斜率代数上低于了回
路驱动压头曲线的斜率，就会发生该类流动不稳定性。因此避免出现
Ledinegg的流动不稳定性判据为：

该流动不稳定性发生的条件是流量增加而压降降低的管路特性曲

线呈现负斜率的区域。在低压过冷沸腾系统中，如果回路中有加热通
道，又有平行的大旁通时，在恒定压降的条件下，流量漂移导致CHF
总在压降-流量曲线的最低点发生。图4-37中示出了CHF总在远低于通
道正常CHF值下发生。Ledinegg流动不稳定性代表了有共同联箱大量平
行管的限制条件，因为每个单独的通道都可以看作具有不变的压降。

将流量工况稳定控制在最小值到CHF之间一般通过入口节流实现，但
这样做所导致的驱动压力增加值变得很可观，也会大幅度降低系统的
自然循环能力。因此如何平衡这两者之间的关系是一个重要的研究课

题。向下流动的平行通道系统会经历有所不同的流量漂移，在某些通

道会发生流动反转。在加热的下降通道中，因为动量和重力压降项的
相互作用，压降/流量曲线经常发生最小值现象。

图4-37　在恒定压降下临界热流密度与质量流率的关系



（3）防止水动力不稳定性的措施

从上面的分析可以看出，要防止水动力不稳定性可以从下述几个

方面着手。

①系统不在水动力特性曲线[∂Δpt/∂G<0]的区段内运行。如果遇到
系统必须在该区段运行，可选用大流量下压头会大幅降低的水泵，以
满足[∂Δp/∂G]d-[∂Δp/∂G]t<0的要求。

②使水动力特性曲线趋于稳定，即消除曲线中的[∂Δpt/∂G<0]的区
段，使Δpt对G成为单值函数。其主要方法有：

a.在通道进口加装节流件，增大进口局部阻力。图4-38中的曲线2
为节流件阻力损失与流量的关系，因为通道进口一般为过冷水，比体

积不变，所以其压降随流量的增大而增加。曲线1为未装节流件时通道
的水动力特性。曲线3则为加装节流件后的通道的水动力特性。曲线3
是曲线1和曲线2以流量相等的压降叠加而得。此时一个压降和流量的
关系即变为单调上升。该方法是工程实践中最常用的方法。

图4-38　用节流稳定水动力特性

1—未加节流件时的水动力特性；2—节流件的压降特性；3—加装节流
件后的水动力特性

b.选取合适的系统参数。系统的运行压力越高，两相间的比体积就
相差越小，流动也就越稳定，如图4-39所示。这是因为两相流出现流动



不稳定性的根本原因在于，当水变成蒸汽时，汽水混合物的比体积变
化比较大。当压力达到临界压力时，汽水混合物的比体积相同，不稳

定性也就不会再出现了。

图4-39　压力对水动力特性的影响

除了系统的压力以外，通道进口处水的欠热度也会影响水动力特
性的稳定性。通常欠热度对动力特性的影响有一个确定的界限值。在

界限值以下时，减小水的欠热度，可使流动趋于稳定，如图4-40所示。
当欠热度为零时，压降Δpt便与质量流率的平方（即W2）成正比，这时

对应于每一压降有两个W，一个为正值，另一个为负值，但实际上对
应于一个压降只有一个流量，故不会发生流动不稳定。大于此界限

值，减小进口过冷度会增加沸腾段的长度，结果反而使流动的稳定性
降低。可见当欠热度大于界限值时，只有增加通道进口的过冷度，才

会提高流动的稳定性。



图4-40　欠热度对水动力特性的影响

2）沸腾危机流动不稳定性

沸腾危机时流动波动的发生机制是壁面温度突然变化而使传热机
制发生改变所致。在过冷或低干度条件下的沸腾危机发生时，猜想壁

面附近传热和流体力学关系因为蒸汽层分离而发生改变，尽管针对该

问题目前还缺乏强有力的实验数据支撑。Mathisen观察到在压力高于
6.0 MPa时发生沸腾临界时同时伴随着流动波动，Dean等使用不锈钢管
电加热，并从多孔壁面向内喷射蒸汽的F-113沸腾中也观察到类似的现
象。

3）流型转变不稳定性

推测该流动不稳定性发生在流动条件处于接近泡状流和环状流的

转变点上。因为偶然的原因所致的流量减少的波动使气泡数量增加，

可能使流型从泡弹状流转变为低摩擦压降的环状流，从而使驱动力比

通道特性阻力大，流量随之上升。随着流量上升，输入的热量所产生
的蒸汽又不足以保持环状流，流型随之转变为泡弹状流。该过程可能

循环出现，这个波动行为又部分与流体的加速和减速的滞后有关。大

体上，一般为一系列的流体力学机制导致流型转变为另一种流型，而
总会有一些松弛机制伴随这些机制导致周期性的行为。总的来讲，松



弛机制以最终的波动幅度和阈值出现。Bergles等建议低压水的CHF数
据可能强烈地受加热段不稳定的流型影响。长度、入口温度、质量流

速和压力等的复杂因素的效应与大幅度的弹状流流型转变有关。因为

弹状流可以看作从泡状流向环状流转变的过渡流型，特别是低压条件
下的非等温流动尤甚，因此该现象可以看作流型转变流动不稳定性。

而这时的CHF则被认为是次要的现象。实验观察到波动行为与流型转
变有关，但并不清楚该流型转变是否是密度波或压力波波动所导致。
Grant也报道了在换热器壳侧大幅度的压力波动和换热器振动是壳侧大
的弹状流间断堵塞了流道所致。

4）碰撞、间歇泉和蒸汽爆发流动不稳定性

碰撞、间歇泉和蒸汽爆发流动不稳定性等属于非平衡不稳定性，
非平衡态不稳定性与流型转变流动不稳定性有类似的地方。该流动不

稳定性是由于沿回路系统的流型转变波的传播所导致。以变形功扰动

和传热扰动波为主要特征。

该类型的流动不稳定性涉及静态现象耦合一些非周期行为的流动

不稳定性。所以不规则，所以每次的流量偏移可以认为在水力学上都

是相互独立的。碰撞现象（Bumping）存在于低压碱金属的沸腾中，在
此传热区域表面温度在沸腾和自然对流之间不稳定移动，推测可能是

因为在某些空穴存在气相所致。在高热流密度和高压下该现象消失。

间歇泉在底部加热的各种端头封闭竖直液体金属柱中出现。当热
流密度足够高时，在底部开始沸腾，在低压下因为静压突然降低而使

产生的蒸汽突然增加，通常会发生蒸汽突涌出通道现象。然后液体回

缩，重新恢复到过冷非沸腾的状态，循环重新开始。另外一个蒸汽突
涌可能的机制是蒸汽喷发。蒸汽喷发流动不稳定性以在高过热液体中

蒸汽相突然出现并快速增长为特征。在液态碱金属及碳氟化合物液体

中经常出现，两种液体都与工程表面有接近于零的接触角。因为有很
好的润湿性，较大的表面凹穴都已经被淹没，导致核化的温度非常

高。处于均匀高过热的液体，可能会突然产生蒸汽核快速蒸发，导致

蒸汽喷发流动不稳定性。

冷凝爆炸不稳定性是将蒸汽直接通入水池，与过冷水直接接触而

冷凝，气泡破裂伴随的爆炸过程称为冷凝爆炸。该过程的物理机制还



不是非常清楚，但因为反应堆非能动冷却的需要，该过程近年来是一

个研究热点。泵运行中的气蚀现象与这个过程有关。

蒸汽爆发不稳定性指冷却剂周期性地被突涌出流道。该现象包括

简单的进出口上较小幅度的流量波动，或者表现为从流道两端喷涌出

大量的冷却剂。该循环与其他上面所描述的现象类似，常包括孕育、
核化、喷涌和液体回流等过程。这些不稳定性的问题主要与快堆安全

有关。在化学工业中，常用的重力再沸器会遇到上述各种静态喷射不

稳定性。再沸器启动时，尤需要注意这类现象。

蒸汽冷凝阻塞现象：在自然循环回路中，气泡周期性地自上升段

排出，并在水平段内聚合的现象也属于这类不稳定性。在U形加热管内
会发生一种“气块漂移不稳定性”的喷泉现象。气块被下降管入口内的
欠热水冷凝后，进入下降管内的水量就迅速增加。这种喷泉现象是气

泡凝结起重要作用。

4.7.2　动力学流动不稳定性

两相流混合物相界面之间的热力-流体动力学相互作用形成相界面
波传播，可粗略地将这种界面波分为两类：即压力波（或声波）和密

度波（或空泡波）。任何一个实用的两相流动系统中，这两类波往往
同时存在并相互作用。一般来说，它们的传播速度差1～2个数量级，
可用传播速度来区分这两种不同的波所造成的动态不稳定性现象。在

不同的条件下，由声波不稳定性和密度波不稳定性可以合成各种不稳
定性，对两相流系统可能造成损害。

1）声波不稳定性

习惯上将属于声波频率范围的压力波传播引起的流动不稳定性称

为声波振荡或声波不稳定性。实验观察到声波振荡发生在欠热沸腾
区、体积沸腾区和膜态沸腾区，并有实验观察到其流量波动与稳态流

量相比可能还比较大。流体系统受到压力扰动导致流量振荡，其特征

为振荡频率高（10～100 Hz），流量振荡周期与压力波通过流道所需
的时间为同一量级。亚临界或超临界条件下的受迫低温流体被加热到

膜态沸腾，或低温系统受到迅速加热等工况，均观察到了声波频率的



流量振荡。这种振荡是因为蒸汽膜受到压力波扰动。当压力波的压缩
波通过加热面时，气膜厚度受到压缩，气膜导热改善，传入热量增

加，使蒸汽产生率增大。反之，当压力波的膨胀波通过加热表面时，

气膜膨胀，气膜导热减少，传热率降低，蒸汽产生率随之减少。这一
过程反复循环，导致不稳定性的发生。

一般说来，声波不稳定性不会形成破坏性的压力脉动或流动脉
动。然而，不希望系统维持运行在高频率的压力振荡条件下。目前，

虽然有一些分析声波不稳定性的方法，但由于受到测量手段的限制，

实测与预测值还不很一致，还需要进一步的研究工作。

2）密度波不稳定性

密度波不稳定性是工业设备中常见的流动不稳定性。沸腾流道受
到干扰后，若蒸发率发生周期性变化，即空泡份额发生周期性变化，

导致两相混合物的密度发生周期性的变化。随着流体流动，形成周期

性变化的两相混合物密度波动传播，这称为密度波不稳定性（Density
wave instability，DWI）（或空泡波）不稳定性，也可称为流量-空泡反
馈不稳定性。

假设流入通道的流体入口焓值、加热功率和通过沸腾通道的总压

降不变。若沸腾通道的入口受到扰动，入口流量发生瞬时波动减少，

因为加热功率保持不变，靠近入口处的焓升会增大，设变化量为δh。
焓升增大，设在单相流动区域压降变化量为δΔp1λ；在两相流动区域压

降变化量为δΔp2λ；同时，由于焓升增大，蒸发率增大，产生更多蒸

汽，从而使空泡份额增大，设为δα。空泡增多，使两相流区域压降进
一步增大，设其为δΔp2α。同时，设空泡份额变化而导致的单相流动区

域的压降变化为δΔp1α。而由于通过沸腾通道的总压降保持不变，即

（ δΔp1λ+δΔp1α ） + （ δΔp2λ+δΔp2α ） =0 ， 设 　 δΔp1λ+δΔp1α=δΔp1 ，

δΔp2λ+δΔp2α=δΔp2，则δ（Δp1+Δp2）=0。所以由于两相流动区域扰动而
产生的压降变化会导致单相流动区域产生相反的压降变化，单相流动

区域压降减小，反馈到入口的流体流动即为入口流量增大。入口流量

增大，则会导致与上述过程相反的过程，最终反馈到入口的变化即为
入口流量减小。在一定的边界条件下，以上过程将会循环发生，进口



流量扰动与出口压力扰动的相位可以相差180°，产生自持振荡，即流
体密度（或空泡份额）发生周期性变化。这种因扰动而导致的两相混
合物密度发生的周期性变化称为密度波型脉动或称为密度波不稳定

性。密度波型脉动为低频脉动，频率通常小于1 Hz，通常情况下其脉
动周期为流体流经加热流道所需时间的1～2倍。

密度波不稳定性一般发生在沸腾流道的内部特性曲线的负斜率区

和入口液体密度与出口两相混合物密度相差很大的工况。

3）管间脉动（并行通道流动不稳定性）

在如反应堆、换热器等由多个并联通道所构成的堆芯等设备中，
其并联通道间可能发生流动不稳定性，即所谓的管间脉动。在发生管

间脉动时，尽管并联通道的总流量以及上下腔室的压降并无显著变

化，但其中某些通道的进口流量Wf却可能会发生周期性的变化。当一

部分通道的水流量增大时，与之并联工作的另一部分通道的水流量则

减小，两者之间的流量脉动恰好成180°的相位差。与此同时，这些通
道出口的蒸汽量Wg也相应发生周期性的变化。这样，一部分通道进口

水流量的脉动与其出口蒸汽量的脉动呈180°的相位差，即当水流量最
大时，蒸汽量最小；而当水流量最小时，蒸汽量最大。图4-41示出了某
实际并联通道脉动时所测量的汽、水流量的周期性变化特征。

管间脉动的频率一般为1～10次/min，频率的高低取决于通道的受
热情况、结构尺寸和型式以及流体的热力参数。水的脉动流量与平均
流量的最大偏差，称为脉动振幅，而同一流道相邻两个最大水流量峰

值的间隔时间称为脉动周期。上述汽-水两相流的脉动现象与水动力流
量漂移不稳定性的区别在于，前者是周期性的脉动，而后者是非周期
性的流量漂移。



图4-41　管间脉动时的汽-水流量的周期性变化

关于管间脉动的原因，迄今还不是非常确定，尚处于进一步的研

究中，下面只对其中的一种解释进行简单介绍。如图4-42所示，在并联
通道运行时，通道中的热流密度总会有一些波动，如果某一个通道中

的热流密度突然由q″1升高到q″2，则由于热流密度的突然增加，该通道

沸腾段的沸腾就会加剧，蒸汽量增加。这一现象导致沸腾起始点附近
产生瞬时局部压力升高，并将其前后流体分别向通道进口和出口两端

推动，因而使进口流量减少而出口蒸汽量增加。与此同时，由于热流

密度的增加和水流量的减少，通道的加热段Lno缩短，有一部分加热段

变为沸腾段LB的一部分；局部压力的升高会将一部分汽水混合物瞬间

推向过热段，使过热段Lsup缩短。这样，瞬时蒸汽量的增加和过热段的

缩短都导致出口蒸汽温度Tg的下降，这是脉动的第一瞬时。由于局部

压力升高，相应的饱和温度也升高，水加热到沸点所需要的显热也相
应增加，于是蒸汽的产率下降；而此时进水少、排出的蒸汽多，所以

局部的压力接着下降。但是，这样一来通道进口压力与局部点之间的

压差增加了，因而进水量随之增加。随着进水量的增加，除去提高水
的焓达到饱和的热量外，剩余用于汽化的热量减少，导致排除的蒸汽

量逐渐减少，这时就又开始了非沸腾段增长，沸腾段缩短及过热段增

长的过程。排气量的减少和过热段的增长都导致出口蒸汽温度的升
高，这是脉动的第二瞬时。而从第二瞬时的局部压力开始下降起，相

应的饱和温度也开始降低，于是蒸发率又开始增加。蒸发量的增加又

促使局部压力升高，如此又恢复到第一瞬时的情况。由此可见，一旦
发生一次扰动，就会连续地、周期性地发生流量和温度的脉动。与某



一通道流量和温度发生变化的同时，与这一通道并联的其他通道的流

量就会出现相反的变化，因而会产生周期性的管间脉动。流量的忽多
忽少，使加热段、沸腾段和过热段的长度发生周期性的变化，因而通

道中不同放热工况分界处的管壁就会交变地与不同状态的流体相接

触，致使管壁温度周期性地波动，从而可能导致金属部件发生热疲劳
破坏。

影响管间脉动的主要因素如下所述。

（1）压力

压力越高，两相间的比体积相差越小，局部压力升高等现象就越

不易发生，因而脉动的可能性也就越小。

（2）出口含汽量

出口含汽量越小，汽水混合物体积的变化也越小，流动也就越稳
定。

（3）热流密度

热流密度越小，汽水混合物的体积由热流密度的波动而引起的变

化也就越小，脉动的可能性也就越小。

图4-42　热流密度的变化对流动工况的影响

（4）流速

进口流速越大，阻滞流体流动的蒸汽容积增大现象也就越不易发
生，因而可以减轻或避免管间脉动。



消除管间脉动，除了可以调节与以上因素有关的参数外，最有效

的方法就是在加热通道的进口加装节流件，提高进口阻力。这样做可

以使沸腾起始点附近产生的局部压力升高远低于进口压力，从而使流
量波动减少，直至消除。

图4-43示出了节流件防止脉动的作用。曲线2表示正常工况下沿通
道长度L的压力变化。曲线1为脉动过程中局部压力降低时沿通道长度L
的压力变化。曲线3则为局部压力升高时沿通道长度的压力变化，此时
进入通道的水流量减小而出口蒸汽流量增加，若该局部压力超过进口

压力pin，则水就会倒流回去，沸腾起始点也就向进口方向移动。如果

在并联的各个通道的进口都加装节流件，使节流件产生的压降超过可

能的压力波动幅度，加装节流件后波峰时的压降特性如图中粗线所
示，则脉动现象就可消除。那么节流件的压降究竟应该保持多大才能

消除脉动呢？实验表明，要防止脉动必须满足下列准则：

式中 Δpno——加热单相段的压降；

Δpj——节流件产生的压降；

ΔpB——沸腾段的压降，当出口为过热蒸汽时还应加上过热段的压
降。

a——一常数，取决于系统的工作压力p和通道中流体的质量流速
G。

根据式（4-143）算出节流件的压降Δpj，即可确定所需节流件的开

孔尺寸。该方法在锅炉水冷壁、反应堆堆芯进口及蒸汽发生器的传热

管等广泛使用。



图4-43　节流件对防止管间脉动的作用

4）热力振荡

热力振荡是指在流动膜态沸腾工况下，当流体受到扰动时，壁面

蒸汽膜的传热性能发生变化，使壁面温度发生周期性变化。受恒热流

密度加热的沸腾流道工作在膜态沸腾工况下，传热性能差，壁温高，
受扰动后容易转变为过渡沸腾，传热性能变好，流体接受热量增加，

壁温降低。低温制冷系统受到快速加热时的膜态沸腾区可能发生这种

热力振荡，加热壁有可能交替处于过渡沸腾和膜态沸腾工况，壁面温
度发生大幅度振荡。热力振荡循环必然伴有密度波振荡，但密度波振

荡不一定会引起这种大幅度壁面温度变化的热力振荡。

5）沸水堆不稳定性

沸水堆固有空泡反应性-功率反馈效应所导致。如果流动振荡的时
间常数与反应性变化-燃料元件温度变化的时间常数相当时，该反馈效
应则更为显著。

6）压降振荡

当系统存在可压缩容积以及系统运行在接近水动力特性曲线的负
斜率区时，有可能发生压降振荡。压降振荡频率比密度波振荡频率约

小一个数量级（～0.1 Hz）。

压降振荡的一种物理解释如下：当系统的下游加热管（图4-44）处
于发生流量漂移的边缘，质量流速的微量下降就会引起该段流动阻力

的增加。如果系统两端间的驱动压头保持不变，波动罐后的压力就会

升高，迫使流体流入可压缩容积（波动罐）。与此同时，系统上游管



段的压降和流量开始下降，下游段流量的进一步降低将会引起该管段

阻力减小，波动罐下游接管的压力随之下降，于是流体离开可压缩体

积流入下游。上述过程在可压缩体积与加热管段间的相互作用下往复
进行，形成持续性的压降振荡。

图4-44　压降振荡

在上述讨论的各种不稳定性中，反应堆设计者最为关注的是流量

漂移和密度波振荡。事实表明，只要反应堆设计得合理，这些不稳定
性对反应堆的正常运行不会造成不利后果。

4.8　反应堆水力分析

为了在安全可靠的前提下尽量提高反应堆的输出功率，在进行热
工设计之前，必须预先知道堆芯热源的空间分布和在各个冷却剂通道

内的流量。有了这两个数据，才能根据所选定的堆芯结构、燃料组件

的几何尺寸、材料的热物性等，通过计算，确定整个堆芯的焓场、温
度场，分析反应堆的安全性和经济性。堆芯释热率的分布已经在第2章
进行了详细的讨论，这一节将讨论冷却剂在堆芯内各冷却剂通道之间

的流量分配问题。

由于各种原因，进入堆芯的冷却剂并不是均匀分配的。对于不同

类型的反应堆，造成流量分配不均匀的主要原因并不完全一样，所以
必须根据具体堆型进行具体分析。就压水堆而言，造成流量分配不均

匀的原因主要有：

①进入下腔室的冷却剂，不可避免地会形成许多大大小小的涡流
区，从而可能造成各冷却剂通道进口处的静压力各不相同。



②各冷却剂通道在堆芯或燃料组件中所处的位置不同，其流通截
面的几何形状和大小也就不可能完全一样，例如处在燃料组件边、角

位置上的冷却剂通道，其流通截面和中心处的流量就可能不一样。

③燃料元件和组件制造、安装的偏量，会引起冷却剂通道流通截
面的几何形状和大小偏离设计值。

④各冷却剂通道中的释热量不同，引起各通道内冷却剂的温度、
热物性以及含汽量也各不相同，从而导致各通道中的流动阻力产生显

著的差别。这是使流入各通道的冷却剂流量大小不同的一个重要原

因。

从反应堆的总热功率确定所需要的冷却剂总流量并不困难，但要

找出冷却剂在堆芯内的流量分配数据就不那么容易了。由于堆芯内冷

却剂流动的复杂性，目前还不可能单纯依靠理论分析来解决堆芯流量
的分配问题，而只能借助于描述稳态工况的冷却剂热工水力基本方

程、已知的变量、边界条件以及一些经验数据或关系式，来求得可能

满足工程要求的堆芯流量分配的近似解。比较准确的流量分配，一般
是在设计了堆本体之后，根据相似理论，通过水力模拟实验测量出来

的，不过这也只能测得在冷态工况下的流量分布；有时甚至要在反应

堆建成后进行堆内实际测量才能得到。目前快速发展的CFD方法，正
成为计算堆芯流量分配的一个非常重要的手段，而且也正在成为主流

手段之一。

压水堆堆芯的成千上万个相互平行的冷却剂通道可以看作一组并

联通道。堆芯的上下腔室就是这些平行通道的汇集处，依照计算模型

的不同，并联通道通常被划分为闭式通道和开式通道两类。如果相邻
通道的冷却剂之间不存在质量、动量和热量的交换，就称这些通道为

闭式通道，反之则称为开式通道。由棒束燃料组件组成的堆芯，在实

际运行时相邻通道的冷却剂之间将发生混合或交混。但是，如果在热
工水力计算中，不考虑这些通道之间的冷却剂的质量、动量和能量的

交换，那就意味着仍然把这些通道当作闭式通道处理。下面以压水堆

为例，具体讨论求解堆芯流量分配的方法。

4.8.1　动力堆水力结构及水力分析的边界条件



动力堆压力容器的整体结构如图4-45所示。典型的堆芯结构为燃料
和冷却剂混杂布置。冷却剂通道具有共用的入口和出口联箱结构。压
水堆的冷却剂通道之间是互通的，为开式通道结构。在这种情况下，

堆芯可以认为是由冷却剂沿长度方向可以连续交混的平行通道所组成

的非均质结构。

图4-45　反应堆压力容器结构示意图

沸水堆和液态金属冷却反应堆的燃料组件则是有盒的结构，一组
燃料棒包容在流动边界中形成一个燃料组件。这样在组件内形成了非

均质连续质量、动量和能量交混的平行冷却剂通道。然而，液态金属



冷却快堆中，因为存在高导热的金属钠，相邻组件间仍然存在可观的
能量交换。

在所有的反应堆设计中，除了流过堆芯的冷却剂外，一般还有一
部分的旁流去冷却堆芯的支撑结构和热屏等堆内构件，旁流与主流在

堆芯的出口处混合。

在实际工程中，堆物理过程和热工水力行为是强耦合的量，不能
单独讨论冷却剂的密度或燃料的温度分布。在密度变化较大的沸水堆

稳态运行和压水堆及金属冷却快堆的瞬态运行等场合需要进行核热耦

合分析。

实际的堆芯边界条件反映了反应堆燃料组件在流动回路中的物理

布置。尽管在出口腔室的设计中一般能获得均匀的出口压力分布，而
入口腔室的设计不可避免地会在各个组件中导致压力和流量在径向分

布不均，需要考虑入口腔室内详细的流动结构以确定堆芯各个通道的

入口压力和速度。在一些情形下，需要采用二维，甚至三维的分析方
法。当把入口腔室中的流场纳入分析中后，就需要将合适的边界条件

延伸到更上游的区域。例如，可以将边界条件延伸到压力容器的入口

接管，在那里有确定的入口流量。然而，堆芯入口面的边界条件与入
口联箱的相应区域的边界条件一般要合理匹配。

因为堆芯入口的压力和速度分布直接相关，任何将堆芯单独作为

一个边界问题的分析都必须保证边界条件设置的一致性。

在以前的堆芯水力分析程序中，堆芯组件在回路中所能描述的特

征很有限，反应堆设计和分析一般用简单系统回路结构和部件分别计

算，然后再迭代耦合。这样，堆芯是在所施加的一定的边界条件下进
行分离求解的。有两种基本的边界条件：压力边界条件及质量流量

（速度）边界条件。具体使用哪种边界条件与所涉及的具体问题有

关。比如亚音速流动或超音速流动（即马赫数Ma>1），可压缩流动或
不可压缩流动；空间维度，即一维或多维流动。这里我们仅讨论亚音

速流动。总的来说，我们将流动看作可压缩流，在某些特殊情况下看

作不可压缩流动。针对流动维度的问题，在堆芯通道和下腔室中的考
虑是不同的。

4.8.2　单通道中的流动



流动条件一般按照密度与压力和焓的相关度来进行分类的。一般

假设了4种单通道的边界条件：

①入口和出口压力边界条件。

②入口质量流量或流速边界条件，出口压力边界条件。

③入口压力边界，出口质量流量边界条件。

④入口和出口质量流量边界条件。

例如，对于典型的非加热可压缩流动，认为密度是压力的函数，

即ρ（p），还必须设定一个基准焓值h*。在加热不可压缩流动中，可以

认为密度是焓的单值函数，即ρ（h），通常称为热膨胀流动。

1）非加热通道

考察一个在入口和出口之间的可压缩单通道，密度为压力的单值

函数，确定参考焓。对于可压缩亚音速流动，只需要设定通道两端一

个边界条件就可以决定通道内的流动行为；而对于超音速流动，需要
设定入口的两个边界条件，而出口的边界条件则对内部的流动不产生

直接的影响。对于非加热不可压缩单通道，因为密度与压力无关，密

度以及其他物性参数则用参考压力下的物性参数来表示。

考察一个非加热不可压缩流动。因为流体的密度采用参考压力和

焓条件下的密度，流动条件不再单独受当地压力条件的影响，而只与

通道的差压有关。因此该问题的边界条件为边界条件分类中的第一
类：两端联箱间的压差。在通道长度方向质量流量均匀。而第二到第

四类的边界条件成为设定质量流量。这些边界条件与参考压力和参考

焓一道，定义了非加热不可压缩流动的问题。

2）加热通道

对于加热可压缩流动，需要加入焓（或温度）边界条件。在实际

情况中，只考虑通道截面平均参数，因此问题成为集总参数的一维问

题。对于可压缩流动，表4-11总结了每种边界条件的特征。对于这种一
维集总参数的方法，按单位长度加入的热量用等效体积释热率来表



示。对于通道冷却剂接受燃料棒释热的情形，需要受第1章所述的设计
限值的限制。

在加热不可压缩流动条件下，密度仅与当地焓有关，即为热膨胀
流动。入口和出口的质量流速可以不同，但它们相互关联。对于第二

类边界条件问题，除了需要确定质量流量外，还需要给出焓边界条

件。

表4-11　单加热通道在可压缩亚音速流动条件下的问题定义

4.8.3　联箱相连的加热闭式多通道中的流动

图4-46给出了压水堆和沸水堆典型的燃料组件通过入口和出口联箱
相连通道的情况。该种有N个一维通道的情形可以直接使用压力-压力
的第一类边界条件。确定两端压力边界需要预先假设，或者知道两端

联箱中的压力分布情况。而第二类到第四类的边界条件需要用联箱中

的总质量流量形式来表达，而不是通道中的总流量。因此，对于N条平
行通道，需要附加N-1个边界条件（第二类为入口条件，第三类为出口



条件，第四类为两边）。该附加边界条件可以是入口压力分布。然
而，这样所提供的是N个边界条件而不是N-1个。此外，如果能确定出
口联箱的压力分布，这将可以确定所有通道的质量流量。当把这所有

流量加起来，可能会与总流量存在差异。因此，指定入口压力将有可
能会把这个问题变成超定问题。正确给定附加条件的方法为，在任意

的参考压力p*下（该参考压力p*与定义密度所给定的压力不同）确定压

力的径向分布。图4-46示出了第二类边界条件所需要的所有条件。因
此，对于任意参考压力p*，需要给出N-1个通道的相对压降。

图4-46　联箱相连的并联通道及第二类边界条件所需要确定的值

该边界条件包括总入口质量流量、入口径向压力梯度分布及出口

压力水平。如果将第二类边界条件的入口条件和出口条件对换，则变
成第三类边界条件。该两类边界条件涉及总的入口质量流量和两个联

箱间压降梯度的径向分布。第四类边界条件则需要分别给出径向压力

梯度分布和两个联箱的质量流量。

对于加热通道的不可压缩流动（即热膨胀流动），需要指定一个

参考压力。边界条件的简化与前面讨论过的单通道热膨胀流的边界条



件类似。第一类边界条件简化为指定压差。第二类及第三类边界条件

简化为指定入口或出口压力梯度及总质量流量。第四类边界条件则与

第二类或第三类边界条件相同。

对于所有边界条件组合，在同一个腔室中可指定各通道间的径向

压力梯度。在大多数的情况下，可以认为各通道间的压强梯度为零，
即

即

及/或

得到各通道的压降相等的结论，即

表4-12总结了加热多通道可压缩流动的问题定义，第四类边界条件
在实际工程中不大可能会遇到。加热多通道问题可以通过忽略冷却剂
物性与压力和焓的关系来简化，这对于大多数情况下的单相不可压缩

冷却剂环境都是适用的。根据连续性的要求，各通道的质量流量之和

应该等于总流量，因为假定为常物性问题，动量方程就可以不用耦合
能量方程求解。

表4-12　加热多通道在可压缩亚音速流动条件下的问题定义



对于两相流问题，可以类似地忽略密度的变化，这样质量和能量

方程也可以部分解耦求解。例如，可以假设两相处于饱和状态，沿通
道长度的压力变化不大，这样所有的物性参数都可以根据参考压力来

计算。如果能忽略压力传播效应，采用加热不可压缩流动的假设仍然

可以得到满意的结果。

然而，因为热膨胀流的密度与焓有关，某些位置的速度仍然需要

求解能量和质量守恒方程。如果可以忽略密度与焓的关系，这样守恒

方程就可以完全解耦独立求解。该类问题是最为基本的问题，在均相
流模型及释热率表达为分析表达式的形式下可以很容易求得分析解。

4.8.4　开式加热多通道中的流动



图4-47　具有侧向速度入口边界的开式加热通道侧向速度边界条件

开式通道中，允许发生流道之间的质量交换，这样就需要一个关

于横向流的动量方程来描述该问题。这样的流动本质上是一种二维问

题，与前述的一维问题处理方法不同。该二维的流动结构需要在每个
进口有两个边界条件，每个出流面有一个边界条件。

因此，对于入口腔室设置为一维流动，并需要补充一个侧向速

度。而对于流道侧面需要附加的边界条件与发生入流或出流有关。在
以上两个问题中，我们讨论附加速度作为边界条件的情形。在侧面入

流条件下，横向和轴向速度分量示于图4-47中。而对于出流的情形，只
需要确定一个速度分量，我们称为侧向速度。完整的边界条件包括一
维流道的轴向速度分量，以及适当的侧向分量条件。



在实际工程中，这些问题通过设定入口腔室侧径向流量分布来求
解。这样，N个边界条件代替了N-1入口径向压力分布加总流量的边界
条件。然而，开式流道的横流在10～20倍水力直径的位置已经基本消
除了入口边界条件的影响，解的结果对径向速度及压力分布等边界条
件并不敏感。但考虑到径向速度对传热的影响，特别是对某些特定点

临界热流密度的影响，在实际工作中，该横向速度仍然是反应堆热工

分析中的非常重要的内容，关于该问题将在下一章详细讨论。

思考题

4-1 单相流压降通常由哪几部分组成？试以压水堆稳态运行工况为
例加以说明。

4-2 何谓多相流、单组分两相流、双组分两相流？酒精和水、二氧
化碳和氧气算吗？

4-3 何谓流型？在竖直加热通道中汽水两相流主要存在哪些流型？
特点是什么？研究流型对反应堆热工分析有何意义？

4-4 什么是空泡份额、滑速比？在汽水两相流中定义了哪三种含汽
量，它们的含义是什么？在过冷沸腾区x和xe是一回事吗？在饱和沸腾

区呢，为什么？

4-5 两相流压降如何计算？模型有哪些？如何计算带有定位格架的
棒状燃料元件组件的流动压降？

4-6 何谓自然循环？其物理机制是什么？对反应堆安全有何意义？

4-7 何谓临界流？为何要研究临界流，对反应堆热工设计有何意
义？

4-8 流动不稳定性有哪些危害？如何分类？单相流系统中会出现流
动不稳定性吗？为什么？

4-9 计算两相临界流的Fauske模型与Moody模型之间有没有差别，
差别在哪里？



4-10 针对开式通道和闭式通道，其边界条件有哪些，各自的特点
是什么？

习　题

4-1 某传热试验装置是由一根长为1.2 m、内径为13 mm的垂直圆管
组成的试验段。水从试验段顶部流出，经过一个90°弯头后进入长1.5 m
的套管式热交换器。假设热交换器安装在水平管道的中间部分，水在

管内流动，冷却水在管外逆向流动。热交换器的内管以及把试验段、

热交换器、泵连接起来的管道均为内径为25 mm的不锈钢管。回路高3
m，总长18 m，共有4个90°弯头。在试验段的进出口都假设有突然的面
积变化。回路的运行压力是16 MPa，当260℃的水以5 m/s的速度等温流
过试验段时，求回路的摩擦压降。若试验段均匀加热，使试验段的出
口水温变为300℃（进水温度仍为260℃），回路的压降又是多少？

4-2 试推导出汽水两相流的空泡份额α、真实干度x和滑速比S之间
的关系式。

4-3 某沸水堆冷却剂通道，高1.8 m，运行压力4.8 MPa，进入通道
的水的过冷度为13℃，离开通道时的含气量是0.06，如果通道的加热方
式是①均匀加热和②正弦加热（坐标原点在通道入口处），试分别计

算通道不沸腾段长度和沸腾段长度（忽略过冷沸腾段和外推长度）。

4-4 现有一热工实验回路，竖直加热管道内径为2 cm，高度为2
m，冷却水的质量流量为1.2 t/h，系统运行压力为10 MPa，进口水比焓
为1 214 kJ/kg。对通道沿轴向均匀加热，热流密度为6.7×105 W/m2。试
计算加热通道内饱和沸腾起始点的高度，通道出口含气率及通道流动
总压降（两相采用分相流模型）。

4-5 按下述条件计算内径为5.1 cm的沸腾通道出口处的摩擦压降梯
度。流体为气水两相流，压力为18 MPa，进口处饱和水的质量流量为
2.15 kg/s，出口质量含气率为0.183。

4-6 水在截面积为1.5×10-4 m2的流道中流过，质量流量为0.29 kg/s，
压力为7.2 MPa，质量含气率为0.15，分别用①均相流模型；②Bankoff



变密度模型；③Dix漂移流模型计算空泡份额。假设该情况下流型为搅
混流。

4-7 某压水堆，运行压力13.8 MPa，水平均温度为340℃，一回路
主管道直径为0.3 m。在离压力壳出口管约6 m处突然发生断裂，端口是
完整的而且与管道轴线相垂直，背压是大气压。试计算发生断裂瞬间

的冷却剂丧失率。

4-8 现有一沸水堆系统如图4-48所示，满功率运行工况和自然循环
运行工况的参数见表4-13所示，冷段管直径Dc=0.661 m，试计算①稳态
自然循环的质量流量是全功率运行时的百分比；②该自然循环方式的

余热排出能力。假设摩擦阻力系数可由f=0.184Re-0.2计算。

表4-13　习题4-8表



图4-48　习题4-7图

4-9 确定适用于分析以下3个试验段的水力和热边界条件集，这些
试验段是在恒功率的流量阻塞瞬态下进行的。考虑图4-49（a）和（b）
中的测试循环中每个测试部分的情况。试验段1：具有流动阻塞的单通
道，在轴向中间位置减少了50%的流通截面面积。试验段2：两个相互
连接的通道，其中一个通道具有试验段1所述的流动阻塞。试验段3：
20个相互连接的通道，其中一个通道具有试验段1所述的流动阻塞。注
意该问题有6个结果。

4-10 一位工程师建议，对多环路核反应堆的一次侧系统流量分析
应仅使用第二类边界条件或第三类而不是第一类边界条件（见4.8.2
节），因为系统环路可类比为静压联箱之间的通道。将环路表示为通

道，总质量流量的连续性关系变为m·T，in=0，因为环路从出口返回到入
口，使在入口和出口腔室内流量的代数和均为零。请问这个提议可行



吗？如果可行，为什么这个表示法只能有限地使用？根据反应堆回路

的几何结构的原理图来回答。

图4-49　习题4-9图



第5章　堆芯稳态热工分析

5.1　核反应堆分析方法

每种核反应堆的通道类型决定了它所适用的模型和方法。其关键

几何特征是燃料栅元结构是否包容在一个周期性的外燃料盒或通道

中。如果有，则流动可以看作是一系列仅在联箱相连的平行通道所组

成，假设流道的截面均匀就可以适用联箱连接的孤立通道的分析方

法。如果没有外燃料盒包容这些燃料，对这些通道进行同步求解过程

中，需要知道各冷却剂通道间的质量、动量和能量交换，适用于使用

开式通道的分析方法。表5-1总结了动力堆堆芯热工分析所采用的方
法，这些内容将在下面详细讨论。

表5-1　动力堆堆芯热工分析方法

5.1.1　沸水堆和液态金属堆堆芯分析

在沸水堆和液态金属堆的堆芯中，燃料元件在机械上和水力学上

组成了燃料组件。在堆芯的整体分析中，这些组件假设为均质化的单

一通道。因为组件间并不会发生相互的质量和动量交换，反应堆堆芯

就可以看作由组件所代表的各个孤立通道在上下腔室连接的并行通道

所组成，如图5-1左上所示。入口和出口条件是强耦合的，所采用的典
型边界条件是描述堆芯进口径向压力梯度和出口压力水平，一般都假

设均匀分布，并采用总入口流量条件。

如果需要了解单个燃料组件内各子通道的情况，组件可以假设是

由多个平行、相互连通的子通道所组成，如图5-1右下部区域所示。这



种情况与下面所讨论的压水堆的情况类似。而液态金属堆采用六角形

的燃料栅元布置，如果在组件内径向功率梯度可以忽略，则可以假设

燃料组件为一系列的同心环的子通道所组成。

图5-1　沸水堆堆芯内的燃料组件（LMR堆芯的六边形栅元结构类似）

5.1.2　压水堆堆芯分析

为了操作方便，将压水堆的燃料组件机械地组成一个个的燃料组

件。然而，压水堆堆芯组件间并没有盒壁将组件分隔开。所有区域子

通道的冷却剂都与邻近区域相通。

传统上压水堆的分析采用两步方法来进行。第一步是将整个燃料

组件视为均质化的单通道。在均质化处理过程中，假设该单通道有平



均特性，其宏观行为与实际流道的总体特性相同，当然不直接考虑组

件内的微观流动行为，这样就大大简化了计算工作量。实际上因为反

应堆的流道太多，不可能直接考虑所有单个通道的热工水力问题。热

工分析的第一步的主要目标是确定堆芯和“热”组件的宏观行为。

第一步也得到了通过热组件侧面的横向质量、动量和能量交换。

接下来热工分析的第二步则采用第一步分析所得到的侧向边界条件，

对热组件内的特性进行分析。这一步主要关注反应堆一些特殊的区

域，需要注意的是该两步分析法在可接受的计算代价的前提下确定热

组件，然后分析热组件内的行为。此外，还开发了单步法/并行法分析
热通道附近代表均匀假设条件下的反应堆堆芯剩余的其他通道。

5.1.3　集总及分布参数法

确定开式通道的各个流道之间的相互窜流是反应堆堆芯分析的主

要挑战。对于这样的开式通道问题，采用三维瞬态多离散区域的求解

是最理想的分析方法，但从工程的角度来看，这样的方法既不必要也

不实际。需要对该问题引入必要的假设，将该问题转化为容易处理的

问题。该简化的问题可以是需要采用计算机的目前最为先进的复杂方

法，例如子通道分析方法，也可以是可手算的方法，例如孤立单元

法。在每种方法中，需要不同程度地确定计算的单元并对一定的区域

进行均质化，这些问题将在后面逐一讨论。

在对堆芯热工的稳态求解的步骤中，第一步是确定究竟采用热力

学系统的方法，还是采用控制体的方法。因为燃料组件由固定的燃料

棒和流动的冷却剂组成，采用系统的方法并不方便，因此基本上所有

的分析方法都基于控制体方法。定义控制体的形状和尺寸因方法不同

而不同。这些方法根据以下问题进行分类：

①连续介质的基本守恒方程是针对集总参数还是分布参数的。

②所选择的燃料组件是孤立的组件还是与周围区域相连通的组

件。

因为以上的问题涉及两种大的分析策略，将以上两个方面进行组

合，可以得到4种不同的燃料棒束分析方法：



①集总参数—区域孤立。

②集总参数—区域连通。

③分布参数—区域孤立。

④分布参数—区域连通。

集总参数法意味着燃料组件划分为均质的区域，每个均质区域的

各个性质都只有一个数值。这种方法中，每个均质区域或控制体中的

性质没有空间梯度。与之相反，分布参数法指组件的各个性质都是空

间相关的，根据空间点不同而不同。以上方法分别称为集总参数

（LP）法和分布参数（DP）法。

对于集总参数法，燃料组件中的冷却剂区域细分为控制体。子通

道方法是集总参数法的特例，燃料组件分解为对称通道。燃料棒部分

与每个通道相联系，可以采用边界条件方法联系起来，也可以用燃料

和包壳控制体与相邻的子通道联系起来。然而，采用这种与相邻冷却

剂子通道联系起来的方法给分析引入了额外的复杂性。

5.2　热管因子和热点因子

在反应堆的热工设计中，一般都先考虑反应堆在名义（设计）值

下的运行特性，然后评估反应堆的一些参数变化对性能的影响。热点

因子和热管因子就可以用于评估实际反应堆因各种累积效应的原因所

导致性能偏离设计工况的程度。

有几个例子可以说明在反应堆设计中引入热点因子和热管因子后

让一些设计原则更加清晰。在早期的压水堆设计中，使用了热流密度

热点因子Fq。该因子定义为堆芯中可能发生的最高热流密度与堆芯平均

热流密度的比值。与之类似，膜温差热点因子Fθ定义为堆芯中包壳和冷

却剂间最大的膜温差与平均膜温差的比值。最后，使用了冷却剂在热

通道的温升热管因子FΔT或焓升热管因子FΔH。冷却剂的温升热管因子

FΔT定义为温度上升最高的燃料组件出入口温升与堆芯的平均温升的比

值。焓升热管因子FΔH定义为温度上升最高的燃料组件出入口焓升与堆



芯所有通道的平均焓升的比值。注意，如果冷却剂的比热容与温度无

关时，则FΔT和FΔH两者在数值上是相同的。

5.2.1　核热管因子和核热点因子

在反应堆内，即使燃料元件的形状、尺寸、密度和裂变物质富集

度都相同，堆内中子注量率的分布也不是均匀的。再加上堆芯内存在

控制棒、水隙、空泡以及在堆芯周围存在反射层，就更加重了堆芯内

中子注量率整体和局部分布的不均匀性。显然，与上述中子注量率分

布相对应，堆芯内的热功率分布也就不会均匀。当不考虑堆芯进口处

冷却剂流量分配的不均匀，以及不考虑燃料元件的尺寸、性能等在加

工、安装、运行中的工程因素所造成的偏差，单纯从核的原因来看，

堆芯内就存在着某一积分功率输出最大的燃料元件冷却剂通道，这种

冷却剂通道通常称为热管或热通道。同时，堆芯内还存在着某一燃料

元件表面热流密度最大的点，这种点通常称为热点。从安全的角度

看，作为限制性条件，热管和热点对确定堆芯功率的输出量起着决定

性的作用。



热管和热点的定义及其应用是随着反应堆的设计、制造、运行经

验的积累和计算模型以及计算工具的发展而不断发展的。在早期设计

的反应堆中，整个堆芯内所装载的裂变物质的富集度是相同的，燃料

组件的形状和尺寸也是相同的，堆芯进口处流入各燃料元件冷却剂通

道内的流体温度和流量的设计值也认为相同。在这种情况下，整个堆

芯中积分功率输出最大的燃料元件冷却剂通道必然就是热管。在反应

堆的物理和热工设计中，为了保证堆的安全，通常保守地将堆芯内的

中子注量率局部峰值人为地都集中到热管内。这样一来，热点自然也

就位于热管内，也就是说热管包含了热点。同时还保守地假定，径向

核热管因子 沿热管全长是常数，热管的轴向归一化功率分布φ（z）
与堆芯其余冷却剂通道的轴向功率分布相同，即热管的轴向归一化功

率仅为轴向位置的函数，与径向无关。很显然，按照上述方法确定的

热管和热点，其工作条件肯定是堆芯内最“热”的了。因此只要保证热
管的安全，而无须再烦琐地计算堆内其余燃料元件和冷却剂通道的热

工参数，就能保证堆芯其余燃料元件的安全了。这就是为什么在反应

堆发展的早期，在堆热工设计中采用热管和热点分析模型（后面称为

单通道模型的堆芯稳态热工设计）的原因。

相应于热管，我们引入平均管的概念。平均管是一个具有设计的

名义尺寸、平均的冷却剂流量和平均释热率的假想通道，平均管反映

整个堆芯的平均特性。引入热点、热管和平均管概念的意义在于：在

堆的额定功率、传热面积以及冷却剂流量等条件确定以后，确定堆芯

内热工参数的平均值是比较容易的问题。但堆芯功率的输出并非取决

于热工参数的平均值，而是取决于堆芯内最恶劣的局部热工参数值。

要得到局部的热工参数却不是一件容易的问题。为了衡量各有关的热

工参数最大值偏离平均值的程度，引进了热管、热点和平均管的概

念。在此基础上引入热管因子和热点因子。通常把热管因子分为核热

管因子和工程热管因子两大类。此外，还可以分为热流密度热管因子

和焓升热管因子两大类。

为了定量表征热管和热点的工作条件，堆芯功率分布的不均匀程

度常用热流密度核热点因子 来表示。在单通道模型中，人为地把热点

设于热管内，故 有时也称为热流密度核热点因子。如果不考虑堆芯

中控制棒、水隙、空泡和堆芯周围反射层的影响，则热流密度核热点

因子定义为



式中  ——平均管的热流密度。

在实际计算中，还必须考虑控制棒、水隙、空泡等局部因素对功

率分布的影响，还应考虑到堆芯核设计中如应用R-Z坐标（断面径向-
轴向坐标）计算时的方位角影响，以及核计算不准确性所造成的误

差，故上式应改写为

式中 ——控制棒等局部因素造成的局部峰核热点因子；

——方位角修正系数；

——核计算误差修正系数。

由于 ，故 。

分别为最大体积释热率、最大表面热流密度和最大线功率

密度；而 则分别为平均体积释热率、平均表面热流密度和平均

线功率密度。平均线功率密度的计算式为：

式中 ——堆热功率；

Fu——燃料中的释热份额；

n——全堆燃料元件总根数；

L——堆芯高度。

根据上述的定义，热管中的积分功率输出Qmax可表示为：



热管和平均管中冷却剂焓升的比值，称为焓升核热管因子，并用

表示。即：

如果整个堆芯装载完全相同的元件，又假设热管和平均管内冷却

剂的流量相等，并忽略其他工程因素影响，则堆芯冷却剂的焓升核热

管因子 就等于径向核热管因子 ，即

由于轴向归一化功率分布φ（z）是对轴向全长L的功率平均值来归
一化的。故φ（L）等于1，于是有：

在实际计算热管冷却剂焓升时，还应计入 及 两个因子的影响，

一般常将这两个因子归并计入 中。

如果上面单独由核的原因引起的热流密度核热点因子 和焓升核

热管因子 用有关热工参数的名义（设计）值表示，则它们也可以改

写成如下的形式：



5.2.2　工程热管因子和工程热点因子

上面关于热流密度核热点因子 和焓升核热管因子 的定义式

中，所涉及的燃料元件的热流密度和冷却剂的焓升，都是用的名义

值，即没有考虑诸如燃料元件等在加工、安装及运行中的各类工程因

素所造成的实际值与设计值之间的偏差。但在实际工程计算中，都必
须考虑这些工程因素所造成的偏差。

上述工程上不可避免的误差，会使堆芯内燃料元件的热流密度、

冷却剂流量及焓升、燃料元件的温度等偏离名义值。为了定量分析由
工程因素引起的热工参数偏离名义值的程度，这里引出了热流密度工

程热点因子 和焓升工程热管因子 的概念。即

综合考虑核和工程两方面的因素后，定义热流密度热点因子Fq和焓

升热管因子FΔH为：

同时考虑核和工程两方面的因素后，对热管和热点的定义可阐述

为：热管是堆芯内具有最大焓升的冷却剂通道。这里所说的冷却剂通
道，在按正方形栅格排列的棒束燃料组件中，它是由4根相邻的燃料元
件棒所围成的冷却剂通道；而在按三角形栅格排列的棒束燃料组件



中，则是由3根相邻的燃料元件棒所围成的冷却剂通道。至于热点，则
是燃料元件上限制堆芯功率输出的局部点。

为了更清楚地表现，下面将用数学表达式来说明单通道分析模型

中热管和热点上热工参数的计算方法，同时也说明热管因子和热点因

子的用法。

热管冷却剂焓升为：

该式中 中已经包含 及 。燃料元件表面最大热流密度

燃料元件温度的计算，以燃料包壳外壁的膜温差为例：

在以上计算中， 和 都取不利于安全的工程偏差，因此这些因

子都大于1。所以，在考虑了工程因素的影响后，计算得到的燃料元件
最高温度比没有考虑工程偏差时的要高。正因为如此，在反应堆热工

设计中又称这两者为工程不利因子。

目前，在子通道分析模型中，热管被定义为冷却剂焓升最高的燃
料元件冷却剂通道。由式（5-11）可见，热管出现在积分功率输出和冷
却剂流量的比值最大的位置上，而并不一定发生在积分功率输出最大

或冷却剂流量最小的通道。但在目前动力堆采用开式通道的情况下，

堆芯进口对冷却剂流量分配不均的影响只有在离进口0.6 m左右的长度
表现出来，再往后其影响就很小了；因而堆芯内热管的位置主要取决

于冷却剂通道全长上积分功率输出的大小，而堆芯进口冷却剂的流量

分配不均仅起着较小的作用。至于热点，则仍然是燃料元件上限制堆
芯功率输出的局部点。

在子通道分析模型中，可直接根据堆芯三维功率分布、焓升工程

热管因子和热流密度工程热点因子计算出燃料元件的温度。下式根据



这种模型写出的一根燃料元件棒外表面温度的计算公式：

5.2.3　降低热管因子和热点因子的途径

热管因子及热点因子是影响反应堆热工设计安全性和经济性的重
要因素，也是动力堆的重要技术性能指标之一。因此，在反应堆设计

时必须设法降低它们的数值。热管因子及热点因子是由核和工程两方

面不利因素造成的，因而要减小它们的数值也必须从下述两个方面着

手。

（1）在核方面

主要是沿堆芯径向装载不同富集度的核燃料，在堆芯周围设置反
射层，在堆芯径向不同位置布置一定数量的控制棒和可燃毒物棒。以

上几种方法只能部分改善堆芯径向功率分布的不均匀性。至于展平堆

芯的轴向功率分布，实际上只能采用设置反射层或长短控制棒结合的

方法来实现。

（2）在工程方面

主要是合理地控制有关部件的加工及安装误差，同时需要兼顾工
程热管因子和工程热点因子数值的减小和加工费用的增加两者之间的

平衡。通过合理的结构设计和反应堆水力模拟实验，改善堆芯下腔室

的冷却剂流量分配的不均匀性。加强堆芯内相邻冷却剂通道间的流体

横向交混，以降低热管内冷却剂的焓升。

随着反应堆设计、建造和运行经验的积累，热管因子及热点因子

的数值也在逐渐降低。表5-2列出了核电厂压水堆的热管因子及热点因
子在不同年代的取值。从表中可以看到 和 的值都大于1，因为都是
取不利于安全的工程偏差（仅流动交混因子 ，但所有工程分因

子综合后的 仍大于1）。因此在考虑了工程因素的影响后，计算所得
的燃料元件的最高温度比没有考虑工程偏差时的要高。



5.2.4　热管因子和热点因子的工程应用

关于工程热管因子和工程热点因子的综合计算，先后有两种方法

在实用中采用较多，一种是乘积法，另一种是混合法。在反应堆发展
的早期，热流密度工程热点因子 和焓升工程热管因子 的计算都采

用乘积法。这种方法通常是把所有工程偏差都看作是非随机性质的，

在综合计算影响热流密度的各工程偏差时，保守地采用了将各个工程

偏差值相乘的方法，即所说的乘积法；综合计算影响冷却剂焓升的工
程偏差时也同样采用乘积法。乘积法的含义就是指把所有有关的最不

利的工程偏差都同时集中作用在热管或热点上。所谓最不利的工程偏

差，是指在综合计算时取对安全不利方向的最大工程偏差。由上可

见，乘积法虽然满足了堆内燃料元件的热工设计安全要求，但却降低
了堆的经济性。

表5-2　各个年代核电厂压水堆的热管因子和热点因子



目前广泛应用的方法是混合法，这种方法把燃料元件和冷却剂通

道的加工、安装及运行中产生的误差分成两大类：一类是非随机误
差，或称为系统误差，例如由堆芯下腔室流量分配不均、流动交混及

流量再分配等因素造成的热管冷却剂实际焓升与名义焓升间的偏离；

另一类是随机误差或统计误差，如燃料元件及冷却剂通道尺寸的加

工、安装误差。在计算焓升工程热管因子时，因存在两类不同性质的
误差，所以首先应分别计算各类误差所造成的分因子量，如属非随机

误差，则按前述乘积法计算分因子量；如属随机误差，则按误差分布

规律用相应公式计算；然后再将不同误差性质的两大类焓升工程热管
因子逐个相乘得到总的焓升工程热管因子。同理，在计算热流密度工

程热点因子时，也应按其各类误差的性质分布进行计算。由上可见，

混合法的实质是把工程误差分为非随机误差与随机误差两大类，先分
别计算各类误差，最后再把它们综合起来。

用随机误差进行计算时，认为所有有关的不利工程因素是按一定

的概率作用在热管和热点上的。与前述非随机误差的计算相比，有几
点不同：①取“不利的工程因素”而非“最不利的工程因素”；②“按一定
的概率作用在热管和热点上”，而非“必然同时集中作用在热管和热点
上”；③有一定的可信度（即概率）而非“绝对安全可靠”。

标准误差的定义为

式中 xi——第i个样本的值；

x0——名义期望值；

N——总的样本数。

标准误差σ的意义是指在一批产品中某种零件加工后的实际尺寸与
标准尺寸的偏差值平方和的均方根。在核工程中，常取标准误差的3倍
作为极限误差，用符号[3σ]表示，即



在±x范围内，如果该值的分布满足正态分布，则误差出现的概率p
为误差函数：

式中， 。用不同的x值代入式（5-14），即得到：

当x=±σ时，p=68.3%；

当x=±2σ时，p=95.6%；

当x=±3σ时，p=99.7%；

也就是说，在±3σ范围内，高斯曲线与横坐标之间的面积（即概
率）为99.7%，而在±3σ范围之外的概率只有0.3%。在反应堆的燃料元
件加工中，负误差不影响堆的安全，故求取合格范围内的概率时，积
分的下限和上限分别取 -∞与±3σ，在这个范围内的概率近似写为
99.87%。

以上误差是针对直接测量量的误差分析。有些物理量在某些场合
不能或不便直接测量，那么就只能借助于直接测量一些与这些物理量

有关的物理量，再计算求得，这种量就称为间接测量量。对于能直接
测量的物理量本身，在测量时不可避免地会出现一定的误差，这就使
得间接测量值也会产生一定的误差。间接测量误差的计算可以采用误

差传递的方法来计算。

设间接测量值Q是直接测量值q1，q2，…，qn的函数，各个q的误差
为σq1，σq2，…，σqn，这将使Q产生一个误差ΔQ，这个ΔQ就称为间接测
量误差。如果qi的误差σqi属于随机性质，且服从正态分布，则ΔQ也属
于随机性质，并且也服从正态分布。

采用相对误差表示直接测量值的误差，较绝对误差更能反映误差
的特性。在实际使用中，一般采用相对均方根误差



式中 Q——某一物理量的名义值；

ΔQ——该物理量均方误差的绝对值。

应用在间接测量中的误差传递公式，则Q的相对标准差可以表示为

在堆热工计算中也是这样，如果一个工程热点分因子（或热管分
因子）是某些物理量的函数，而且这些物理量的误差是各自独立地符

合正态分布的随机误差，那么该工程热点分因子（或热管分因子）也
将服从正态分布。

下面根据前述工程热管因子和热点因子的计算方法，先分别计算

各分因子的值，而后再综合成总的工程热管因子及工程热点因子。

1）热流密度工程热点因子

热流密度工程热点因子包含4个方面的影响因素，即燃料芯块的直
径、密度、裂变物质的富集度以及燃料包壳外径的加工误差。这些误
差都是随机性质的，实测表明符合正态分布，且各个影响因素的误差
值是互不相关的独立变量，它们将使燃料元件包壳外表面热流密度偏

离名义值。

燃料元件包壳外表面热流密度与局部点的燃料芯块质量和富集度
成正比，而质量又与密度和横截面积成正比。所以热流密度正比于燃

料芯块的富集度e、密度ρ和横截面积A。热流密度还与燃料元件包壳外
表面成反比，而包壳外表面积与包壳外径dco，n成正比，所以热流密度

与元件包壳外径成反比，即

式中 ——燃料元件表面热流密度名义最大值。

在反应堆设计中，常取极限误差3σ作为合格产品的允许误差范
围。此时，落在（-∞，+3σ）内的概率为99.87%。包壳外表面热流密度



的极限相对误差值为

式中 3 ——工程上不利因素引起的燃料元件表面热流密度极限误
差；

q″n，max——燃料元件表面热流密度名义最大值；

du，n，σn——分别为燃料元件芯块直径的名义值及均方差；

ρn，σp——分别为芯块密度的名义值及均方差；

dco，n，σco——分别为燃料元件包壳外径的名义值及均方差。最后
可得热流密度工程热点因子为：

故：　

2）焓升工程热管因子

对于压水堆，焓升工程热管因子 由5个分因子组成。

①由芯块直径、密度及裂变物质富集度的加工误差引起的焓升工

程热管分因子

这几项均属随机误差，故类似于 的求法，可写为



式中　 ——由燃料芯块直径、密度和燃料富集度偏离名义

值引起的热管冷却剂的焓升极限相对误差。

由于热管焓升是对通道全长上的冷却剂焓升而言的，上式各均方
差均有下标hc，即表示计算均方差应取热管全长上误差的平均值，如

最后可得

②由燃料元件冷却剂通道尺寸的加工误差引起的焓升工程热管分
因子

在影响 的3个因素中，燃料元件包壳外径的加工误差和燃料元
件栅距的安装误差都属于随机误差，第三个因素是运行后燃料元件的

弯曲变形。要想取得在燃料元件全长上由弯曲变形所造成的通道尺寸
的平均误差，也是相当困难的。故从保守角度出发，弯曲变形量取最
大值，并且作为非随机误差处理，也就是运用乘积法处理。

式中 Qn，max——热管中的名义最大积分输出功率；

——平均管的冷却剂流量；

Wh，min，2——上述3个工程上的不利因素所造成的热管中冷却剂最
小流量。

热管的面积A和当量直径De分别为



上述两式中均包含燃料元件棒的栅距P和燃料棒的包壳外径dco两个

参数，必须先分别求出P和dco的实际值。dco只存在加工误差，且属于随

机误差，P则包含随机性质的安装误差及非随机性质的运行后完全变形
而造成的误差。下面先对各项误差按其性质分别求出，然后再把它们

综合起来。

燃料棒在安装中的栅距极限误差为3（σs，P/Pn），相应的焓升工程

热管因子为

燃料棒在运行后弯曲变形使栅距产生误差，相应的焓升工程热管
因子为 Pn，Pmin，b为热管全长上燃料棒弯曲变形后的最小

栅距；Pn为栅距名义值。此时，热管的流通面积变为：

假设其他热工参数为常量，单纯考虑燃料元件冷却剂通道尺寸偏

差，并认为平均管和热管的冷却剂流动压降相等，即Δph=Δpm。为简便

起见，流动压降只考虑沿程摩擦压降，则热管压降为

故热管中冷却剂的最小流量为



同理可得平均管的流量为：

上两式的第一部分近似为常数并相等，又因为Δph=Δpm，故得

把A和De两个数值代入式（5-24）就可求得 的值。

③堆芯下腔室冷却剂流量分配不均的焓升工程热管分因子 。

由于堆芯下腔室结构上的原因，分配到堆芯各冷却剂通道的流量

是不均匀的。其不均匀程度难以用理论分析求出，一般需从堆本体的
水力模拟装置中实验测出。现有的实测数据表明，堆芯各燃料元件冷
却剂通道的流量与平均管流量相比，有大有小，但从热工设计安全要

求出发，总是取热管分配到的流量小于平均管的流量。根据实测的热
管流量，即可求得

式中 Wh，min，3——由堆芯下腔室分配到热管的冷却剂流量。

④考虑热管内冷却剂流量再分配时的焓升工程热管分因子 。



现代设计的压水反应堆，允许热管内的冷却剂发生过冷沸腾和饱

和沸腾。这样，由于热管内有气泡生成，热管内冷却剂的流动压降就
要比没有发生沸腾时的大。但由于加在热管两端的驱动压头没变，因

此热管在发生沸腾时冷却剂流量就要减少，多出的这一部分冷却剂就
要流到堆芯其他燃料元件冷却剂通道中去。上述现象通常称为并联平
行通道间的冷却剂流量再分配。当燃料元件的释热量一定时，流量再

分配会使热管冷却剂焓升增加。该因素对焓升的影响用 表示，即

式中 Wh，min，4——发生流量再分配后的热管冷却剂流量。

确定热管在沸腾状态下的流量可以通过迭代法来确定。先根据下
腔室的流量分配在热管内减少量计算其有效驱动压头Δph，e，然后假设

一个考虑流量再分配时的热管冷却剂流量，根据该流量可以算出相应
热管的压降Δph，经过若干次迭代后满足收敛条件即为流量的实际值。

⑤考虑相邻通道间冷却剂相互交混的焓升工程热管分因子 。

在相邻通道内冷却剂相互之间进行着横向的动量、质量和热量交
换。热管中较热的冷却剂与相邻通道中较冷的冷却剂间的相互交混使
热管中的冷却剂焓升降低，这将有利于热管的安全。该影响用 表

示，即

考虑横向交混后，热管冷却剂的实际最大焓升就不同于热管冷却
剂名义最大焓升。这种误差也不属于随机误差，也很难从理论分析中

得到，而只能直接进行实验测定或根据由实验整理出来的经验关系式
计算得到。

最后综合各分因子求得总的焓升工程热管因子为



在混合法中，把燃料元件和冷却剂通道的加工、安装及运行中产
生的误差分成随机误差和非随机误差计算，比早期的乘积法将所有的

误差全部作为非随机误差计算要先进。将误差分类后算得的因子要比
将误差全部作为非随机误差时的小；与之相应，用前者计算得到的燃
料表面最大热流密度和燃料元件最高温度也比较低。这样，在满足堆

热工设计准则要求的前提下，就可以提高堆的功率输出。总之，混合
法既考虑了堆的安全要求，又考虑了堆的经济性，因此在反应堆设计
中得到了广泛采用，这也是目前反应堆设计中的主流方法。

工程热管及热点因子的计算方法合理与否，将直接影响到堆的安
全可靠性与经济性。如果计算方法太保守，把属于随机性质的误差当
作非随机误差处理，则算得的工程热管和热点因子偏大，虽然安全，

但会影响堆的经济性。反之，如果把非随机误差当作随机误差处理，
就会影响堆的安全性。因此必须正确区分随机误差和非随机误差。

另外，燃料元件的加工误差值确定是否合适，也会影响到堆的经

济性。例如把燃料元件芯块直径的加工误差定得太小，那么堆芯热工
性能改善不多，而加工费用却要大幅度增加。因此必须合理确定加工
误差。

5.3　冷却剂通道中的一维流动方程

5.3.1　均相流基本方程

在反应堆设计中，为简单起见，可以将燃料组件中各冷却剂通道
的通道简化为通过单一通道的问题来处理，需要求解该通道的质量、

动量和能量守恒方程，假设冷却剂仅从底部入口进入。同时还需要单
独求解燃料和包壳的传热方程。假设通道截面积在轴向是均匀的。

研究两相混合物冷却剂在通道中从下往上流动，为简单起见，我

们用均相流模型来考虑该问题。



对于两相混合物的流动，其质量、动量和能量方程可写为如下方

程。质量守恒方程：

式中，ρm={ρgα}+{ρf（1-α）}，Gm={ρgαvgz}+{ρf（1-α）vfz}

动量守恒方程：

式 中 为 断 面 平 均 动 量 比 体 积 ；

为摩擦压降梯度；θ为流动方向与竖直方向的夹角。

注意在第4章中两相流摩擦压降梯度可以关联为与壁面剪切力的关
系，也可以将其类比于单相流的情形，故：

若两相速度相等，则

能量守恒方程：

式 中 ， hm={αρghg+ （ 1-α ） ρfhf}/ρm ， h+
m={αρghgvgz+ （ 1-α ）

ρfhfvfz}/Gm，摩擦力

根据式（5-31），有：



对于一个竖直不变截面的通道，在假设pg≈pf≈p的前提下，并忽略
混合物中的内热源，上述的质量、动量和能量守恒方程写为如下形

式：

式中，摩擦系数f没有标出下标，可以适用于单相和两相条件。

动量方程中的绝对值Gm表示考虑摩擦阻力会随着流动方向变化而

发生正负值的变化。

式（5-36）整理得

以上几个方程中，所有参数都与轴向位置和时间有关。

在均相流模型条件下，Vf=Vg=Vm，则上述方程变为



在对以上问题进行求解之前，需要明确我们所关心的具体的水力

学特性。这些特性将影响我们为了简化方程的复杂性而对该问题所做
的假设。

首先，需要讨论轴向方向上各个截面的分布特性。当流动为单相

流动时，在10～100倍的水力直径距离上流动将充分发展；但对于加热
通道的两相流来讲，则不存在充分发展的概念。另外一个重要的流动

特性就是通道和与其相通的其他通道中的密度变化对压力场的影响。
在强迫循环时，对流动影响不大，因此浮力效应可以忽略；但对于自
然循环，压力梯度受焓变化而导致密度变化，因此浮力压头需要精确

计算。当外部压力和浮力压头都不能单独主导时，该流动就是混合对
流。最后一个重要问题是冷却剂的质量和动量守恒可以在以下边界条
件下求解：①给定入口和出口压力；②给定入口流量和出口压力；③

给定入口压力和出口速度。对于第二和第三个边界条件，可以得到没
有给出的另外的边界压力。然而，对于第一种边界条件，可能有多个
解都满足方程。在物理上，有可能因为加热通道的密度变化会有多个

流量都满足这个结果，特别是在通道有沸腾发生时尤其会是如此，该
问题就是我们前面所讨论的并行通道流动不稳定性问题。

5.3.2　加热通道的稳态单相流动

在稳态竖直管中，式（5-35）可以简化为

对动量方程的精确解需要确定流体性质随轴向的变化，如ρ和μ等
性质。可以对式（5-41）积分得到压降。积分后整理得

因为加速项是一个全微分项，只与积分上下限有关，而摩擦项和
重力项则与积分路径有关。



1）单相压降

在单相液体流动时，可以假设流体物理性质沿加热通道的变化可
以忽略，这样就可以把动量方程和能量方程解耦。如果沿轴向的流通

截面积不变，则质量流速Gm为常数，ρ+
m=ρf≈常数，加速压降可以忽

略，因此式（5-42）可以近似写为

在实际计算中，常采用根据通道中心参数确定的平均性质。这样
的计算对于单相液体流动已足够精确。然而，对于气体流动或两相
流，沿径向和轴向流体物性的变化通常不能忽略，在对式（5-42）进行
积分时需要恰当定义平均物性参数。

如果沿轴向的流通截面积变化，Gm就不再是常数，式（5-42）右
边头两项的和不再为零，因为此原因导致的压强变化需要根据第4章的
流通截面引起的压强变化的方法来计算。

此外，如果pin和pout为通道两端联箱的值，则还需要加上入口和出

口的局部压降损失。

2）单相冷却剂和燃料棒能量方程的解

第2章讨论了燃料棒的径向温度分布，这里所讨论的燃料棒轴向的
温度分布与径向温度分布有关。

在定常状态下，在轴向截面面积不变的条件下，式（5-40）变为

忽略压强梯度和摩擦耗散所带来的能量变化，式（5-44）则变为



或

在给定的质量流量（m·）下，冷却剂的焓升根据轴向释热率而变

化。在核反应堆中，当地释热与中子注量率和易裂变物质分布有关。

中子注量率受慢化剂密度、吸收材料（如控制棒）分布和当地易裂变
核素和增殖材料的浓度等的影响。因此，一个完整的堆热工设计分析
需要进行核热耦合的热工水力分析。关于燃料的温度计算问题请参见

第2章的讨论。

5.4　加热通道的稳态两相流动和非平衡流
动压降

5.4.1　稳态两相流能量方程的解

在沸水堆或处于某些特殊情况下的压水堆中，当液体冷却剂进入

加热通道后会发生沸腾。冷却剂经过一定的轴向长度就开始沸腾，而

此段初始长度（图5-2）称为非沸腾长度，关于该段长度的分析见第3
章。因为相变发生在等温下，沸腾高度需要根据焓来开发新的方程。

根据式（5-45），从入口积分到任意高度得



图5-2　单通道余弦功率分布下的冷却剂温度和干度分布

如果在给定的冷却剂体积发生沸腾开始，式（5-47）就可以用于确
定沸腾起始点位置ZB。为简便起见，我们假设热力学平衡，沸腾发生

在当地压力的饱和焓时，即h（ZB）=hfs。在通道中也会发生过冷沸

腾，但在我们所关心的工况中，绝大部分为饱和沸腾，过冷沸腾的影
响则很小。

在余弦功率分布和令Le=L下，由式（5-47）得到

因为 式（5-48）变为



沸腾起始点（ZB）就可以由式（5-49）得到

根据热平衡条件，hout-hin=q·/m·，故式（5-50）变为

当沿轴向的压力变化相对于入口压力很低时，可以认为hfs和hfg沿

轴线保持恒定。这时轴向任一点的干度就可以写为

注意在正常工况下因为入口液体处于过冷状态，故xein为负值。如

果轴向质量干度已知，可以根据热平衡假设预测轴向的空泡份额分

布：

5.4.2　两相压降特性

一般性方程[式（5-42）]原则上已足以求解压降问题，然而，如果
将通道的压降—流量行为延伸到整个流量范围，则阻力特性并不是一



个线性关系。如4.7节所讨论的那样，实际上，在比较广的压力—流量
范围内，Δp-m·的特性曲线可能导致多个解和流动不稳定性，这个特性

我们在第4章讨论流动不稳定性时已经有所涉及。熟悉这些特性可以帮
助我们理解和分析复杂系统的行为。

如果加热通道中流量较低，大部分通道面积将被气相所占据，这

里我们将主要讨论摩擦阻力主导的压降—流量特性。

对于施加恒定总功率的通道，摩擦阻力主导的压降—流量特性如
图5-3所示，A点为足够高液相流量下在单相液相特性曲线上任意选取
的点。在A-B区域随流量下降，压降按m·2-n规律下降，n由流态所决
定。在靠近B点时，通道中开始沸腾；当到达B点，通道中所产生的蒸
汽已足以反转总压降的继续下降的趋势。在这点，蒸汽量增加所导致

的摩擦阻力增加量已经超过了因为沸腾所导致的重位压降的减少量。

因此，即使在相对较大的流量时，在高功率下也可能因为开始沸腾而
导致总压降Δp的增加。在C点，流量已比较低，通道中的蒸汽流量较
高，降低流量所导致的摩擦系数f增加已不再是主导因素。这样，C-D
区域的压降趋势又重新变为了按m·2-n规律下降，从这点开始，整个压降

特性变成了单相蒸汽主导的特性。在D点以后，系统完全恢复了重力主
导。如果沸腾时流量特别低，重位压降降低的量高于摩擦压降的增高
值，将反而会导致总压降降低。



图5-3　加热通道的压降—流量特性

O′曲线——液体在绝热通道中的特性曲线；O曲线——气相在绝热通道
中的特性曲线



图5-4　在给定外部压降条件下的稳定和不稳定运行条件

假设系统施加了外部压降Δpex的边界条件，即pin和pout保持常数。

假设有3种Δp的情形（图5-4）：

对于中间的情况，可能会有多种可能的通道流量都满足。这样，

不是每一个交点都是稳定的。稳定性判据可以按照下述方法来确定。

加热通道中的流体因为外部压降（Δpex）和内部（主要是摩擦压降）压

降（Δpf）的不同而加速或者减速，该过程可以描述为

式中 I=L/Az——流体在通道中的几何惯量

如果对系统施加小扰动Δm·，则变为

Δm·可以表示为

由式（5-56）得到



稳定性的判据应该是小扰动不会随着时间而增长。因此ω必须小于
等于零。因此根据式（5-57），得到判据为

外部驱动压降Δpex为图5-4中的水平线，因此从式（5-58）中，稳定
运行的区域为其中负斜率的特性曲线区域，以及A-B段及C-D段。图中
2点不是一个稳定工作点，而1′，1，3及1″为稳定工作点。

2点的行为在物理上可以这样解释。当m·稍许降低（增加）时，摩

擦压降增加（降低），导致流量继续降低（增加）。该降低（增加）

过程直到3点（1点）摩擦压降重新与外部施加的压降相等才停止变
化。

对于ΔpC>Δpex>ΔpB的情形，对于给定流道有两个解可以不予考虑

（交点 3和 1）。对于该广为所知的Leddinegg不稳定性的分析由
Maulbetsch和Griffith等作出。当系统压力较低时，该流动不稳定性因为
液/汽密度比高而更为显著。以上推导过程从物理机制上说明了4.7节中
Ledinegg流动不稳定性发生时的特性。

5.5　单通道模型的堆芯稳态热工分析

堆芯热工水力的分析方法主要有单通道分析方法、子通道分析方

法、多孔介质方法、标准的棒束热工水力分析方法等。

在堆芯的初步设计中，单通道模型得到了较为广泛的应用。即将

所要计算的热管看作孤立、封闭的通道，在整个高度上与相邻通道间
没有冷却剂的质量、动量和能量交换。这种分析模型最适合于计算闭

式通道。对于开式通道，由于相邻通道间流体发生横向质量、动量和

热量的交换，应用这样的模型进行分析就显得比较粗糙了。不过，为
了简化计算，也有采用此模型进行计算的情况，需要再添加一个流体

横向交混工程热管因子来修正焓升。



5.5.1　核反应堆热工参数的选择

1）核电厂反应堆热工参数的选择

对核电厂动力堆，热工设计的要求就是在保证安全可靠的前提下

尽可能地提高其经济性，整个核电厂经济方面的要求最终体现在每千
瓦时的电能或机械能的成本上，要求电能的成本越低越好。因此堆的

热工设计要服从整个核电厂设计的最优化，即整个核电厂在安全可靠

的前提下达到每单位电能成本最低的这一总目标。

为了对上述问题有一个较为全面的认识，下面将对电能成本的组

成、堆热工参数、结构参数与电能成本间的关系、堆热工参数与二回
路热工参数间的关系以及热工参数的选择原则等问题作定性的讨论。

核电厂的单位电能成本，和常规热能动力装置一样，也是由燃料

费、设备折旧费以及运行管理费等三方面组成，可用式（5-59）表示：

式中 Ce——单位电能成本，元/（kW·h）；Nt——反应堆输出热功
率，kW；

f——反应堆每放出 1 kW·h的热能所消耗的燃料费，元 /
（kW·h）；

C——设备折旧费，元/h；

S——运行管理费；

Nne——电站有效电功率或净输出电功率，kW。

电站有效电功率可由式（5-60）计算，即

式中 ηR——反应堆的热量利用率；

ηSG——蒸汽发生器的热利用率；



ηt——汽轮机理想循环热效率；

ηir——汽轮机的内效率；

ηM——汽轮机的机械效率；

ηe——发电机效率；

Ne——电站生产的毛电功率，kW；

Npt——电站的厂用电功率，kW。

上述的ηR和ηSG都与设备的热功率有关，但其数值变化不大。ηir、

ηM和ηe与设备容量及设计制造工艺水平等有关，功率确定后，这些数据

也就相应确定。动力循环热效率ηt除与所选用的蒸汽动力循环（如回热

循环、再热循环等）类型有关外，主要取决于二回路系统的热工参数

（如新蒸汽初压力、温度和终压力）。如果蒸汽初参数有较大的改
变，那么ηt的变化也较大，从而对单位电能成本的影响也就比较大。但

是，二回路的热工参数与一回路的热工参数密切相关，其参数的提高

要受一回路热工参数的制约。因此，反应堆热工参数的选择必须和整

个核电厂的参数选择联系在一起同时考虑。

在电能成本的组成中，运行管理费占总成本的相对份额较小，且

随电厂功率变化的改变量很小，所以电能成本主要由燃料费及设备折
旧费两项决定。

从以上讨论可以看出，在反应堆热功率Nt给定的情况下，若能提高

动力循环的热效率ηt、堆芯的功率密度、燃料的燃耗深度，减少单位电

功率的燃料费用、降低厂用电，都可以降低电能成本。

（1）提高动力循环热效率ηt来降低电能成本的途径

关于该问题在第1章已经涉及，在这里仅给出几条总结。

①提高堆冷却剂的工作压力。在压水堆内，水的工作压力一定要

高于与堆芯出口水温相对应的饱和压力，这样才能保证水处于过冷状
态。因此，若能提高堆的工作压力，就可以提高堆出口处的冷却剂温



度。这样，在其他条件不变的情况下，就可以相应地提高动力循环的

蒸汽初参数，从而提高动力循环热效率。但是，堆出口冷却剂温度的

提高，要受到燃料元件包壳表面腐蚀的温度限制；而堆工作压力的提

高，又会使反应堆部件的制造费用增加。还应该指出的是，提高堆冷
却剂温度本身也有一定的限制。如果把二回路蒸汽初参数提得过高，

就需要改变二回路设备所使用的材料及厚度，从而使二回路的设备费

增加。总之，一回路压力的提高，需要全面考虑才能确定。

②提高堆冷却剂的流量。在堆的热功率和出口冷却剂温度一定的
情况下，提高堆的冷却剂总流量可以使堆进口冷却剂温度提高，从而

使堆芯冷却剂的平均温度提高。当蒸汽发生器的传热面积一定时，将

使动力循环的蒸汽初参数提高，从而使动力循环的热效率提高。但增
加冷却剂的流量，会使主循环泵消耗的功率增大，从而使厂用电相应

增加。还会使泵的制造费用增加，使一回路管道和设备的尺寸加大，

增加了造价，提高了设备费的投入，从而增加了财务成本。

③适当选定堆冷却剂的工作温度。这与冷却剂工作压力和流量的

选定有密切关系。当堆功率一定时，冷却剂的压力及流量一经选定，
堆芯进出口间的冷却剂温升就随之确定。在堆的进口温度、出口温度

和平均温度这3个参数中，究竟先确定哪个数值，这与电厂控制运行的
方案有关。如果控制对象是堆的冷却剂平均温度，则流量选定后冷却
剂平均温升也就随之确定。与此同时，堆进口和出口处的冷却剂温度

也就随之确定了。如果堆芯冷却剂平均温度提高，就可提高动力循环

蒸汽参数，从而可提高动力循环热效率。但提高堆芯冷却剂的平均温
度，会使堆芯冷却剂出口温度升高，反应堆的工作压力也必须相应提

高。另外，燃料包壳表面还有加速腐蚀的温度限制，水堆中还会使燃

料元件表面临界热流密度降低，从而使最小DNBR减小。堆芯冷却剂温
升的确定，在后面关于蒸汽发生器工作条件时还会涉及。

（2）提高堆芯的功率密度来降低电能成本

若能提高堆芯功率密度，则在堆芯热功率不变的情况下可减小堆
芯尺寸，从而可以节省设备投资费用。

（3）增加核燃料的燃耗深度来降低电能成本

核电厂的核燃料平均燃耗深度已经从早期反应堆的几千MW·d/t
（U）增加到现在的45 000 MW·d/t（U），第三代核电更提高到了60



000 MW·d/t（U），但这方面仍有潜力可挖。

（4）减少厂用电来降低电能成本

厂用电主要消耗在一回路的主冷却剂泵上，只要适当降低冷却剂
在堆芯及管道中的流速、缩短管道长度、增加冷却剂密度（如对气体

冷却剂只要增加工作压力即可增加密度），就可以降低厂用电的消

耗，但这与反应堆的安全分析有非常紧密的关系。

（5）降低设备投资费用来降低电能成本

如向单堆大功率方向或模块化堆发展，尽可能降低安全设施方面

的费用等。目前对这方面已经有了比较深入的研究，比如最新开发的
NuScale反应堆等。

2）蒸汽发生器的工作条件，Q-T图

如第1章所述，目前典型的压水堆核电厂系统由一回路和二回路组
成，通过蒸汽发生器将这两个回路联系起来。这两个回路热工参数的
选择必然受到蒸汽发生器工作条件的限制，因此必须讨论蒸汽发生器

的工作条件。蒸汽发生器中一回路冷却剂流过的一次侧的冷却剂与二

回路冷却剂流过的二次侧的工质之间的传热过程可用Q-T图表示，如图
5-5所示。图中纵坐标T表示温度，横坐标Q表示热量。图中1-2线表示
一回路冷却剂的温度变化曲线；3-K-4表示二回路工质的温度变化曲
线。冷却剂以Tf，ex的温度进入蒸汽发生器，沿程把热量传给二次侧工

质，温度逐渐降低，在蒸汽发生器一次侧出口处，温度降为Tf，in，而后

又重新回到反应堆内。二回路工质先沿3-K线单相加热，给水温度Tw逐

渐上升，在K点达到饱和并开始沸腾产生蒸汽，故此时温度为Tgs，并在

此之后保持不变。图中 为一次侧冷却剂平均温度， 为二次侧工质平

均受热温度。由图5-5可见，冷却剂与工质温度变化时，两者间的温差
也随之变化，K点的温差ΔθK为整个蒸汽发生器中温差的最小值。只有

当两种流体间温差ΔθK>0时，蒸汽发生器中的热交换才能进行，这就是
蒸汽发生器中进行传热的工作条件。一般取ΔθK=10～25℃。



图5-5　蒸汽发生器的Q-T图

3）核电厂一回路和二回路热工参数间的关系和参数选择

下面讨论蒸汽发生器一次侧冷却剂与二次侧工质这两者间流量、

温度和压力等参数之间的相互关系。

冷却剂流量与工质流量间的关系可通过热平衡关系求出。已知两

者的压力和温度，并忽略热损失及出口蒸汽的过热度，则冷却剂传出
的热量应该等于工质吸收的热量，即

或

式中 W1，W2——一次侧和二次侧的总流量，kg/h；cp——冷却剂
定压比热容，J/（kg·℃）；

hf，in，hf，ex——冷却剂流出和流入蒸汽发生器的比焓，J/kg；



hgs，hw——工质饱和蒸汽和给水比焓，J/kg；

Tf，in，Tf，ex——冷却剂流出和流入蒸汽发生器时的温度，℃。

以压水动力堆为例，假设已知堆工作压力p为15.5 MPa，冷却剂Tf，

in，Tf，ex分别为286℃及324℃；又已知蒸汽发生器内工质的工作压力psg

为5.7 MPa，饱和蒸汽比焓hgs为2.786 MJ/kg，工质给水比焓hw为1.068
MJ/kg（Tw=246℃）。则依据式（5-61），可得

即

由此可见，产生1 kg的饱和蒸汽，就需要吸收9 kg的冷却剂自Tf，ex

至Tf，in放出的热量。这是由于给水变为饱和蒸汽需要吸收大量的汽化潜

热，而冷却剂的温度自Tf，ex至Tf，in并未发生相变，放出来的只是显热。

这也回答了为什么核电厂的厂用电主要消耗在一回路主循环泵上的原

因。当然，不同类型的核电厂这个比值是不尽相同的。

一次侧冷却剂与二次侧工质的流量大小还影响到蒸汽发生器的传
热系数的大小。蒸汽发生器的传热方程为

式中  U——蒸汽发生器中冷却剂与工质间的传热系数，kW/
（m2·℃）；

FSG——蒸汽发生器的总传热面积，m2；

Δ ——蒸汽发生器中冷却剂与工质间的平均温差，℃；

Q——蒸汽发生器中由冷却剂传给工质的热量，kW。



综合传热系数可由式（5-64）计算

平均温差Δ 可由式（5-65）求得

式中 Tf ——一次侧冷却剂的平均温度，℃；

——二次侧工质的平均温度，℃。

蒸汽发生器中ΔθSG 的大小与ΔθK有关。若ΔθK减小，则Δ 减小；当

一定时，应使 增加，以提高动力循环热效率。然而这样一来ΔθK就

会减小，若要使一定量的热量Q由一次侧传到二次侧，就必须增大传热
面积FSG和传热系数U。由于核电厂的空间限制比较小，FSG可以加大，

不过这会使设备投资增加。管壁材料选定后，热导率也就确定下来。
这样，在管壁厚度一定的情况下，要增大传热系数，只有增大h1和h2。

就只有靠提高一次侧冷却剂和二次侧工质的流速，而流速的提高要受
蒸汽发生器因为流体冲刷而引起的侵蚀、流致振动和冲击的限制，还

要受泵功率增加的限制。

下面讨论一次侧冷却剂与二次侧工质温度（及相应压力）间的关

系。

（1）提高二次侧工质的给水温度

如图5-6所示，在Tgs（相应饱和压力pgs）不变的情况下，提高给水

温度Tw，可以提高动力循环的热效率。这时若仍保持Δθk不变，则当Tw

上升时，Tgs必须下降。而由于Tgs对热效率的影响较Tw的大，所以动力

循环热效率反而降低。由此可见，给水温度Tw不能任意提高。



图5-6　提高Tw时蒸汽发生器的Q-T图

（2）提高一次侧冷却剂的热工参数

要想在保持Δθk不变的条件下提高Tw或Tgs，只有同时提高一次侧冷

却剂的进出口温度Tf，in和Tf，ex。提高Tf，ex会受到燃料元件包壳加速腐蚀

的限制，还需提高堆内的工作压力p，这将受到多方面条件的限制。因
而只能提高Tf，in，但提高Tf，in会使堆内冷却剂温度Tf，ex-Tf，in变得较小，

从图5-6中可以看到，Tf，ex-Tf，in变化比较平缓。这时若仍维持堆的总功

率不变，就要求增加冷却剂流量。在压水堆中，水的密度较大，比热

容也较大，若循环泵原来所消耗的功率不太大，稍微提高Tf，in也不会使

冷却剂流量W1增加太多。由于以上原因，压水堆中冷却剂温升ΔT一般
较小，为25～30℃。在这种情况下，动力循环只能采用饱和汽轮机。
在气冷动力堆中，气体的密度较小，比热容也较小，一回路循环风机

所消耗的功率本来就较大，当Tf，ex一定时，要提高Tf，in就会使冷却剂的

流量增加较多，从而使循环风机所消耗的功率更大；这样一来，还会



要求循环风机等设备的尺寸也相应增大。因此气冷动力堆中冷却剂的

温升一般取得比较大。

在讨论了蒸汽发生器的工作条件和一、二回路的热工参数间的关

系后，现在再来讨论动力循环中工质平均受热温度的选择。应该说明
的是，这些讨论没有涉及设备费用的问题，因而有很大的局限性。

前面已经指出

式中

由堆芯燃料元件与冷却剂间的对流换热过程，可得堆芯输出的热

功率



图5-7　典型核电站的一、二回路间温度的关系

ηt值可由式（5-69）表示：

式中  Δs——工质由给水温度变为饱和温度时比熵的变化量，J/
（kg·K）；

——汽轮机乏汽冷凝温度，K。

将ηt代入Ne中得

其中，C1=hFη′t。



图5-8　Nt、Ne、ηt与 的关系

（Ne，R为实际的Ne）



5.5.2　最小临界热流密度比

为了保证反应堆的安全，在水堆设计中总是要求燃料元件表面的

最大热流密度小于临界热流密度。为了定量地表示这个安全要求，如
第1章所述，引用了临界热流密度比这个概念。所谓临界热流密度比，
就是指用适当的关系式计算得到的冷却剂通道中燃料元件表面某一点

的临界热流密度q″crit，c（z）与该点的实际热流密度q″的比值，通常用
符号DNBR来表示。其定义式为：

DNBR（z）值沿冷却剂通道长度是变化的，其最小值成为最小临
界热流密度比或最小偏离核态沸腾比，记为MDNBR或Rmin。如果临界

热流密度的计算公式没有误差，则当最小DNB比等于1时，表示燃料元
件表面发生烧毁。为了保证堆的安全，在水堆的热工设计中，把最小

DNBR不小于某一规定值作为堆热工设计准则之一。对于堆的稳态工况
和预计的事故工况，都要分别定出最小DNBR的规定值。其具体数据依
照所选用的计算公式而定。以使用W-3公式为例，压水堆稳态额定工况



时一般可取Rmin为1.8～2.2，而对于预计的常见事故工况，则要求Rmin大

于1.3。

燃料元件释热率沿轴向分布不均。而冷却剂的焓又沿着通道轴向

越来越高，由于这两种因素的共同作用，最小DNBR既不是发生在燃料
元件最大表面热流密度处，也不是发生在燃料元件冷却剂通道出口
处，而是发生在最大热流密度点后面某个位置上，图5-9示出了压水堆
的DNBR沿轴向z的变化。

图5-9　燃料元件表面热流密度和DNBR沿轴向变化的示意图

—堆芯平均热流密度；qn—平均管轴向名义热流密度；qh—热管轴向
热流密度；qDNB，c—专门CHF公式计算的热流密度

对于堆运行的不同寿期和不同的控制棒下插位置，会有不同的最
小DNBR值。在堆热工设计中应考虑到这一点，即在堆的整个运行寿期
内，在稳态额定工况下的最小DNBR值仍在热工设计准则规定的允许范
围内。



计算热管轴向DNBR（z）的式（5-72）还可以改写为如下形式：

式（5-73）中已对定位格架和冷壁效应进行了修正，对热流分布不
均匀的影响也已包含在q″DNB，c（z）中。

5.5.3　单通道模型反应堆热工设计的一般步骤和
方法

对任何反应堆的设计，其共同的要求是要确保反应堆安全可靠地

运行。但由于设计任务和给定的条件各不相同，经济性要求和特殊性
要求的侧重面不相同，例如对于舰船用核动力装置往往把尺寸和质量

的限制放在第一位；而对于陆上核电厂，尺寸和质量的限制往往是第

二位的，经济性要求往往放在第一位，因而堆热工设计的步骤就可能
不一样。这里以核电厂为例介绍堆热工设计的一般步骤和方法。

1）商定有关热工参数

根据设计任务书提出的电厂总功率的要求，堆热工设计方应与

一、二回路系统设计方初步商定有关的热工参数。属于二回路系统的
热工参数主要有动力循环的蒸汽初参数以及给水温度；而属于一回路

系统的热工参数则是堆内冷却剂的工作压力、温度和流量。由此可以

估算出电厂总效率和需要反应堆输出的热功率，即

式中 Nt——反应堆输出的热功率，kW；

Ne——电站生产的毛电功率，kW；

ηT——电站总毛效率，根据式（5-66），有



2）确定燃料元件参数

确定燃料元件的形状、尺寸、栅距、排列方式及每个燃料组件内

的燃料元件数；计算燃料元件总传热面积并确定堆芯的布置。根据堆
芯输出的总热功率和燃料元件表面平均热流密度q″可求得所需的燃料
元件总传热面积F，即

式中 Fu——燃料内的释热量占堆芯总释热量的份额。

设待求的堆芯燃料元件总根数为N，则有

式中 dco——燃料元件棒的外径，m；

L——堆芯活性段高度，m。

若燃料元件按正方形排列组成方形组件，则堆芯等效直径与燃料
元件数N之间有如下的关系

式中 n——每个燃料组件内燃料元件的棒数；

T——燃料组件每边的长度，包括组件间的水隙宽度，m；

Def——堆芯等效直径，m。

综合以上几个式子，可得



上式中有两个未知数，即堆芯的等效直径Def和高度L。堆物理设计
方面希望堆芯高度对等效直径的比值L/Def保持在0.9～1.5的范围内。在
这个范围内的中子泄漏较少，可以减少核燃料的临界装载量。此外，

压力壳的直径与高度也要受到强度、加工及运输条件等方面的限制，

这些限制也会影响到L/Def的比值。

定出L/Def的值后，由上式即可求得L和Def的值。有了Def之后，燃

料元件的总根数和燃料组件数也随之确定，在这个基础上即可对堆芯
进行初步布置。

3）根据热工设计准则中规定的内容进行有关的计算

例如在水堆热工稳态设计中，要计算热管中的MDNBR、燃料元件
包壳外表面最高温度、燃料芯块中心最高温度以及出口含汽率。为
此，首先必须预先知道热管内冷却剂轴向的焓场分布。可是，计算冷

却剂焓场分布必须先要知道热管内冷却剂的质量流速；计算冷却剂质

量流速又必须知道流体物性参数；而流体物性又与流体焓场有关。因
此，在堆芯的有效冷却剂流量确定后，整个冷却剂质量流速场与焓场

的计算过程，实质上是冷却剂的能量守恒方程和动量守恒方程之间的

迭代过程。为了计算热管冷却剂的焓和质量流速，还得事先求出平均
管的相应参数。

（1）计算平均管冷却剂的质量流速

平均管的冷却剂质量流速Gm等于冷却堆芯燃料元件的有效流量除

以冷却剂的有效流通截面积。所谓冷却燃料的有效冷却剂流量，是指

进入压力壳的冷却剂总流量中用来冷却燃料元件的那一部分流量。还
有一小部分流量不参与燃料元件的冷却，它们包括从压力壳进口直接

泄漏到出口接管的流量；从堆芯下腔室向上流经堆芯外面围板与吊篮

之间的环形空间，而后进入堆芯上腔室，再流至压力壳出口接管的流
量；流入控制棒套管内，用以冷却控制棒，而后流出套管与堆芯上腔



室的流体混合，随后再流出压力壳的流量；流经控制棒套管外围不参

与冷却燃料元件的一部分流量；从压力壳进口处直接流到压力壳上封
头内、供冷却上封头内构件的一部分流量。以上这些不流经燃料元件

周围、不参与冷却燃料元件的冷却剂流量称为非有效流量或旁通流

量、漏流量，用旁流系数（或称为漏流系数）ξs来定量描述，即

式中 Wt——冷却剂的总流量，kg/s；

Wξ——冷却剂的旁通流量，kg/s。

不同结构的反应堆其旁流系数是不相同的，通常先由堆热工设计
方面提出一个合理的数值，而后由结构设计和结构试验予以实现。

当已知旁通流量后，即可求得平均管冷却剂的质量流速

式中 Ab——相应于一根燃料栅元的冷却剂流通截面积，m2；

N——燃料元件总根数。

（2）计算平均管冷却剂的比焓场hf，m（z）

根据第3章的讨论，平均管冷却剂比焓场hf，m（z）的计算公式为

式中 AL——一根燃料元件单位长度上的外表面积，m2/m。

（3）计算平均管的各类压降



即求Δpf，m，Δpa，m，Δpin，m，Δpex，m，Δpg，m及Δpel，m的值。需要说

明的是，应该应用平均管冷却

剂的焓值和系统压力求冷却剂的密度和黏性系数等物性参数，再

应用这些物性参数去计算平均管的各类压降。

（4）计算热管的有效驱动压头和冷却剂的质量流速

有了平均管的各类压降，在这个基础上就可以进一步求解热管的

有效驱动压头。根据前一章的讨论，热管的有效驱动压头可以写为

根据上一章流量分配部分所述的方法，通过迭代，就可以求出热
管内的冷却剂的质量流速Gh。

（5）计算热管的冷却剂焓场

热管冷却剂焓场的计算公式为

式中 hf，h（z）——热管轴向z处的冷却剂比焓，J/kg；

——径向核热管因子；

——焓升工程热管因子；

Gh——热管冷却剂的质量流速，kg/（m2·s）。

（6）计算最小DNBR

有了热管内冷却剂的质量流速和焓场分布，就可以按照式（5-73）
计算热管轴向燃料元件表面的DNBR（z）和MDNBR（Rmin），使Rmin

值满足热工设计准则规定的要求。

（7）计算燃料元件的温度



需要计算燃料元件的中心最高温度和表面最高温度，校核它们是
否超过堆热工设计准则的限值。

由于燃料元件释热量的轴向分布不能用某一简单的函数来描述，

因而堆物理计算提供的堆芯轴向功率分布也就不可能是一连续函数，

而是沿轴向离散的分步长功率平均值的分布（或节点上功率值的分
布）。因而在进行热工计算时也就只能把燃料元件沿轴向进行离散化

的计算，并把每一步长中的释热量看作常量，所分步长的数量按工程

要求的精度而定。要计算燃料元件包壳温度和中心温度，就得从元件
外面的冷却剂温度算起，往里逐层计算。

当用式（5-81）算得了冷却剂的焓后，根据冷却剂工作压力下的焓
温转换数据，即可求得热管冷却剂的轴向温度分布Tf，h（z）。

在采用单通道模型进行方案设计时，一般都假设热点位于热管

内，则燃料元件包壳外表面的温度为

式中 Δθf（z）——燃料元件包壳外表面与冷却剂间的膜温差，
℃。

在压水堆的情况下，由于热管冷却剂与元件外壁之间的换热状况
沿轴向会有变化，一般有单相强迫对流换热、过冷沸腾换热、低含汽

量饱和沸腾换热等3种。不同情况下的换热强度不同，因而Δθf（z）的
计算公式也就不一样，后两种换热工况可近似用一个换热公式计算。
由此可见，计算Δθf（z）时首先必须找出发生过冷沸腾起始点的位置。
如图5-10所示，用单相强迫对流换热公式算得的Δθf（z）曲线与用Jens-
Lottes沸腾传热方程算得的Δθf，J（z）曲线的交点ONB即为过冷沸腾起
始点。找出过冷沸腾起始点之后才能应用相应的公式计算Δθf（z）。在
过冷沸腾起始点之前，要采用单相强迫对流换热公式计算Δθf（z）。



图5-10　膜温差及热流密度沿堆芯高度的变化

式中 h（z）——单相水强迫对流换热系数，W/（m2·℃）。

在过冷沸腾起始点之后，要采用Jens-Lottes传热方程计算过冷沸腾
膜温差，若用Δθf，J（z）表示该膜温差，可以得到

式中 Ts——冷却剂的饱和温度，℃；

p——压力，MPa。

若把以上两种换热工况组合表达，则



由上述判别式可见，对于压水动力堆的一般热流密度分布（图5-
10）情况下，沿着轴向高度的膜温差总是取由两种公式计算值的较小
者。

燃料元件包壳内表面温度为

式中 Δθc（z）——包壳外表面的温降，即

式中 δc——包壳厚度，m；

——燃料元件平均线功率密度，W/m；

kc（z）——燃料元件包壳材料的热导率，W/（m·℃）。

燃料芯块表面温度

式中 Δθg（z）——棒状燃料元件包壳与芯块间气隙的温降，即

式中 hg——包壳与芯块间的气隙等效换热系数，W/（m2·℃）；

dfo——芯块的直径，m。



燃料芯块中心温度

由式（5-88）可以看出，已知Tfo（z）后，等式右边全为已知值，
因而即可根据右边的已知值，从积分热导率图线或表上查出T0值。若

燃料元件轴向释热率为不规则分布，则可沿燃料元件轴向分段算出T0

（z），然后找出T0的最大值及其所在的位置。据此判明T0的最大值是

否满足设计准则的要求。

在上面的计算中，假设热点位于热管内，而且在整个堆芯只计算

一个热管和相应的限值。实际上，热点不一定位于热管内。如果热点
不在热管内，那么要计算燃料元件最高温度，就必须先算出该热点所

在的冷却剂通道中冷却剂的焓，而后再计算燃料元件的温度。此外，
随着堆设计、建造和运行经验的积累，堆的设计方法也在不断地改进
和发展中，因此在堆热工设计中应对热管和热点作具体分析，不一定

整座堆只算一个热管和相应的热点。在早期设计的反应堆中，整个堆
芯的裂变燃料富集度都相同，而且堆芯进口处冷却剂的温度也相同，
进口处也不安装节流件。在这种情况下，对整个堆芯只需计算一个热

管就足够了。在堆热工设计改进后，对有盒壁的燃料组件，采用了堆
芯进口处分区安装节流件的办法，使冷却剂流量分配正比于释热量的
分布。考虑到结构上不至于太复杂，以及在堆芯运行寿期中径向功率

分布会趋于平缓，实际上通常将堆芯进口冷却剂流量分配分为两个区
或者三个区。这时虽然整个堆的燃料富集度都相同，但因堆径向不同
区域内的冷却剂流量不相同，故必须分别计算每个区内的热管冷却剂

焓升以及与之相应的热点上的热工参数，而后再确定一个全堆最高参
数的热管和最高的燃料中心温度、最小DNBR等。当堆芯径向不同区内
出现安全裕量相差太大时，还可适当调整冷却剂流量分区的范围。现

代设计的压水动力堆，为了展平堆芯径向功率分布的不均匀程度，采
用了燃料分区装载的方案，即整个堆芯径向的燃料富集度分成两个区
或三个区。而燃料元件组件四周无盒壁，堆芯进口处不再安装流量节

流件，沿通道轴向相邻燃料组件的冷却剂间可以相互交混。此时若再
在堆芯进口处加装冷却剂流量节流件，其效果已不如有盒壁的那样显



著。同时，不加装流量分配节流件还可以减少结构上的复杂性和降低
堆芯压降。此时若堆芯下腔室流量分配已较均匀，又加上开式栅格间
冷却剂的横流，已使整个堆芯径向不同位置上的冷却条件相近，但由

于燃料富集度仍然分区装载，因而在单通道模型中还需分别计算各区
的热管和相应的燃料最高中心温度值、最小DNBR值，使这些数值全部
满足堆热工设计准则规定的要求，并且各区安全裕度相近。

在进行了堆芯传热面积计算和安全核算后，若其结果全部满足热
工设计准则的要求，接下去则可进行其他专题的计算。若不满足热工
设计准则的要求，则需要重新调整传热面积的尺寸及其布置，甚至要

重新确定堆芯热工参数，直到符合设计准则为止。

与堆热工设计有关的其他方面计算内容包括：控制棒的冷却计
算，水堆冷却剂中空泡份额分布的计算，燃料芯块平均温度的计算，
堆本体的水力特性计算等。其中有些数据需要提供给堆物理、结构等

设计方面作为输入参数。

4）堆稳态热工设计的技术经济评价

满足热工设计准则的方案是否先进，尚需进行技术经济评价。在
堆热工设计时，通常的评价指标有两个，一是堆芯功率密度NV；一是

堆冷却剂流量与功率之比，常称为比流量NG。

堆芯功率密度NV，即堆输出的热功率与堆芯体积之比，可表示为

目前大型压水堆的NV已可高达110 WM/m3。近年来，因为考虑到

安全原因，有降低该值的趋势。

由式（5-89）可以看出，当Nt一定时，堆芯功率密度与堆芯横截面

积及高度有关。堆芯横截面积由燃料元件横截面积、冷却剂通道横截
面积以及燃料组件间的水隙面积、控制棒及其套管内外相应面积4部分
组成，即



所以

式中 Au——一根燃料棒的截面积，m2；

Ab——一根燃料元件栅元的冷却剂通道截面积，m2；

ε1——燃料组件间水隙的截面积占总截面积的百分比；

N——反应堆中燃料元件总根数；

ε2——控制棒及套管内外相应面积之和占总面积的百分数。

最后可得：

式中， ，De是燃料元件冷却剂通道的

当量直径，m。

由式（5-92）可见，NV与许多因素有关，要提高NV，就必须增大

q″h，max，减小 dco和De。

增大 值会遇到一系列限制，如燃料元件中心温度的限制。在

水堆中，还要受到燃料元件表面最小DNBR的限制；要减小ε1，就要求

燃料元件组件间的水隙要小，但ε1太小会使燃料元件组件装卸困难；要



减小ε2，就要求控制棒套管数目减少，但这要受到堆物理与堆控制方面

要求的限制；减小燃料元件外径dco，要受到加工费用、元件的机械稳

定性以及堆芯的中子经济性等因素的限制；若减小包壳厚度，会使包
壳强度下降，加工也比较困难；减小燃料元件冷却剂通道的当量直径
De，在物理、热工和结构方面都受到一定的限制，如水铀比的要求、

冷却剂流量和流阻的限制、元件加工及安装公差的要求等。还应注意
到De太小，运行后元件稍有弯曲变形，对冷却剂流通截面的影响比较

大；减小热流密度核热点因子 及热流密度工程热点因子FE
q也要受到

各种条件的限制，可供改进的余地在目前已不是很多了；燃料内释热
量占堆芯总发热量的份额Fu与上述的参数联系在一起，可改进的余地也

不大。

堆芯的功率密度高，则堆芯的体积可以做得比较小，从而可节省
堆芯本身和反应堆压力壳等设备的投资费用。但功率密度提高后，燃
料元件的q″h，max增大，燃料元件的最高中心温度也随之升高，从而影响

燃料元件的燃耗深度，这样就会影响到换料周期和燃料的投资费用。

因此，对于堆芯功率密度的提高，需要权衡利弊，确定一个合理的数
值。

堆的冷却剂流量与功率之比NG，即流量Wt与堆输出热功率Nt之

比，

目前大型压水动力堆的NG值在4.72×10-6 kg/（W·s）左右，一般希
望NG小一些。在Nt一定的情况下，NG越大，即表示反应堆的冷却剂流

量也越大，与之对应的主冷却剂循环泵的功耗以及一回路设备、管道

尺寸也随之增大；过大的流速还会使堆芯部件受到较大的表面侵蚀以
及严重的振动。但如果流量Wt太小，则在堆芯出口处冷却剂温度一定

的情况下，堆芯进口处冷却剂温度就比较低，从而使动力循环热效率



也比较低；如果Wt太小，则燃料元件就得不到充分的冷却。因而NG的

大小也必须反复比较后合理确定。

稳态热工设计确定的满足安全与经济性要求的最佳方案是瞬态热
工设计的基础。但必须指出，由稳态热工设计提供给瞬态热工设计的
有关热工参数，应以堆运行时的实际参数为依据，还应取对安全不利

方向的实际参数。例如堆内冷却剂的工作压力、温度和流量以及堆的
热功率，也和其他参数一样，存在着实际值与名义值间的误差。这种
误差存在的原因主要有以下几个方面：

①造成冷却剂温度测量误差的原因主要是测量仪表的误差与测点

位置选择不当。

②造成冷却剂流量测量误差的主要原因是测量仪表的误差。

③造成压力误量的原因主要是稳压器正常的压力波动和测量仪表
的误差。

④堆功率误差的原因包括下列几方面：

功率测量仪表（包括一次及二次仪表）的误差，其中有热工测量

仪表的误差，也有电离室的误量，而中子测量方面的误差还与测点位
置有关。

⑤处在功率调节系统的盲区（即功率调节系统不起作用的范
围）。

⑥控制棒提升时电表量程误差引起的过调量。

⑦控制保护系统功率整定值重现引起的误差且可能的漂移。

另外还应指出，在堆热工设计中必须对反应堆整个运行寿期中最
不利的工况进行验算，这样才能确保堆的安全。

5）堆热工设计中的热工水力实验

在堆方案设计的初期，很多热工设计数据是暂定的，这就需要在

取得实验数据以后对它们再加以修正。对于那些比较成熟的、可靠的
数据，可以不必再另外进行实验验证。配合反应堆的稳态热工设计，
需要进行的热工水力实验大致有下述几个方面。



（1）热工实验

①临界热流密度实验，结合具体的燃料元件和冷却剂结构参数和

热工参数，验证所使用的临界热流密度关系式的正确性，或者通过实
验，整理出可用于设计计算的经验公式或半经验公式。

②测定核燃料和包壳的热物性以及燃料与包壳之间的气隙等效传
热系数。

（2）水力实验

①堆本体水力模拟实验，测定堆芯下腔室冷却剂的流量分配不均
匀系数，测定压力壳内各部分的流动压降和总压降，同时测定热屏蔽
区内的流速分布。

②燃料组件水力模拟实验，测定棒束组件的沿程摩擦阻力系数及

各种形阻系数。

③测定相邻冷却剂通道间的流体交混系数。

④测定堆内各部分冷却剂的旁通流量。

⑤测定冷却剂过冷和饱和沸腾时的流动阻力系数（包括汽-水两相
流动形阻系数）。

⑥测定冷却剂在沸腾工况下的流型及空泡份额。

⑦管内流动沸腾时的流动稳定性研究等。

5.6　子通道分析方法

在单通道模型中，把所要计算的通道看作是孤立、封闭的，在整
个堆芯高度上与其他通道之间没有质量、动量和能量交换。这种分析

模型并不适合于像无盒壁燃料组件那样的开式通道。为了使计算更符
合实际情况，开发了更先进的子通道模型。这种模型认为相邻通道冷
却剂之间在流动过程中存在着横向的质量、动量和能量交换（即横向

交混），因此各通道内的冷却剂质量流速将沿着轴向不断发生变化，
热通道内冷却剂的焓和温度也会有所降低，相应地，燃料元件表面和
中心温度也随之略有降低。



目前工程设计和安全分析使用的堆芯分析程序几乎都是用子通道
分析方法编制的。子通道是棒束之间流道的自然几何划分，它以燃料

棒本身和棒间的假想连线所包围的流动面积定义为一个子通道的横截
面积。流体在这样的流道中流动，一方面与周围的燃料进行能量和动
量交换，另一方面通过假想边界与相邻通道进行质量、能量和动量交

换。子通道方法有两个很重要的假设：

①假设流体沿通道轴向流动速度远大于横流速度，横流流量一旦
离开间隙就会汇入轴向流动（主流方向）而失去横流的方向性。因

此，可以将轴向动量和横向动量分开处理。

②假定相邻通道之间的一切交换都是通过湍流横流和转向横流进
行的，以简化动量微分方程。

子通道分析方法解得的流体温度和速度等参量都是取控制体的平
均值，忽略了通道内部的精细分布。采用子通道程序可以更为准确地

计算通道中的DNBR分布，可提高反应堆的经济性。目前有众多采用子
通道模型的程序，如COBRA、CATHARE、TRACE等。

5.6.1　子通道分析的一般原理

单通道模型把所计算的通道看作是孤立、封闭的，在整个堆芯高
度上与其他通道之间没有质量、动量和能量交换。虽然比较简单，但

对于无盒组件等开式通道并不适用，对于有盒组件内部各燃料通道的
计算也不适用。

为使计算结果更符合实际情况，发展了子通道模型。子通道模型
考虑到相邻通道冷却剂之间在流动过程中存在着横向的质量、热量和

动量的交换（通常统称为横向交混），因此各冷却剂通道的质量流速
将沿轴向不断发生变化，使热通道内冷却剂焓和温度比没有考虑横向
交混时要低，燃料元件表面和中心温度也随之略有降低。对大型压水

堆，在热工参数一定的情况下，把用子通道模型计算的结果与用单通
道模型计算的结果相比较，燃料元件表面的MDNBR值增加5%～10%。
用子通道模型计算既提高了热工设计的精度，也提高了反应堆的经济

性，但采用子通道模型不能像单通道模型那样只取少数热通道和热点
进行计算，而是要对大量通道进行分析，因此计算工作量较大。只要



子通道划分得当，该问题在计算机技术高度发展的今天已经不成为障
碍。

相邻通道间冷却剂的横向交混是由于流体流动时相邻通道间流体

的湍流作用，以及径向压力梯度所引起的。湍流交混可分为自然湍流
交混和强迫湍流交混。自然湍流交混是相邻通道间的自然涡流扩散所
造成；强迫湍流交混是定位格架等机械装置所引起的。湍流作用使开

式通道间的流体产生相互等质量的交换，一般无净横向质量迁移，但
有动量和热量的交换，因此常称为湍流交混，交混在这里表示交换混
合的意思。径向压力梯度起因于通道进口处压力分布差异，功率分布

不同，以及燃料元件棒偏心、弯曲等尺寸形状的误差，压力梯度的存
在，造成了定向净横流，这种横流有时也称为转向横流。因为这是单
向流动，而不是交混，所以也称为横流混合。由于径向压力梯度引起

了净横向流动，则质量交换必然伴随着动量和热量的交换。

在应用子通道模型进行分析计算之前，首先需要把整个堆芯划分
成若干个子通道。子通道的划分完全是人为的，可以把几个燃料组件

看作一个子通道，也可把一个燃料组件内的几根燃料元件棒所包围的
冷却剂通道作为一个子通道，不论所划分的子通道的横截面积有多
大，在同一轴向位置上冷却剂的压力、温度、流速和热物性都认为是

一样的。所以，如果子通道横截面划分得太大，则因在同一轴向位置
上所有热工参数都认为是一样的，这可能与实际情况差别较大，使计
算精度不理想；如果子通道横截面积划分得太小，则计算的工作量太

大。计算时间几乎与子通道数目的平方成正比，计算机容量可能也难
以满足要求。为了解决上述矛盾，可采用下述的3种方法，一般情况下
这三种方法结合起来应用。

①利用整个堆芯形状、功率分布对称的特点，只须计算1/8堆芯即
可。

②计算过程可分为两步进行。第一步：先把堆芯按燃料组件划分
子通道，求出最热组件，第二步：把最热组件按各燃料元件棒划分子
通道，求出最热通道和燃料元件棒的最热点。在第二步划分子通道

时，也可利用燃料组件的对称性，只需计算热组件横截面的1/2、1/4或
1/8。



③根据需要划分横截面大小不同的子通道。在可能出现热组件或
热通道位置附近，子通道可划分得更细，在远离热组件或热通道的一

般位置，子通道可划分得粗些。

要进行子通道分析，必须由物理计算提供详细的堆芯三维功率分
布，尤其是热组件内各子通道精确的功率分布。还应由水力模拟试验
给出堆芯进口的冷却剂流量分布，湍流交混速率及横流阻力系数，这

样才能使子通道分析具有可靠的精度。

严格来讲，子通道计算在数学上是空间域内的多点边值问题，以
进出口压力作为边界条件。为解决计算上的困难，通常用时间域内的
初值问题来近似，用已知的进口流量和均匀的出口压力作为边界条

件。

图5-11　子通道定义方法

目前子通道划分主要有两种方法，如图5-11所示，即冷却剂中心子
通道和燃料棒中心子通道。传统的棒束通道的分析都是基于冷却剂中



心子通道来进行的。然而，在两相流中，特别是环状流流型中，燃料
棒上的液膜很难用这种模型来描述。Gaspari等的工作显示采用燃料棒
中心的子通道划分方法在高干度流动中可以得到很好的结果。然而，

在针对燃料棒中心的子通道划分方法的本构方程开发方面的进展还很
小，目前，主流的子通道模型主要基于冷却剂中心子通道的方法来创
建。

5.6.2　质量、能量和轴向动量守恒方程

将质量守恒原理应用于第i个子通道的控制体内（图5-12），可得
质量守恒方程为：

式中，Ai，ρi，m·
i分别为i子通道的流通面积、流体密度和轴向质

量流量。Wij为从子通道i到j的单位长度上的横向流量。密度对时间的偏
导数∂ρi/∂t给出了由于流体的膨胀或收缩引起的流量变化。求和符号∑
表示与i相邻的全部子通道（N个）的总和。

将能量守恒应用于i子通道的控制体内（图5-13），可得能量守恒
方程为：



图5-12　质量守恒方程的控制容积

图5-13　能量平衡

式中 h，T——分别为子通道的比焓和温度；

q′——单位长度的子通道加热量（或功率）；

Cij——与流体的热导率有关的系数；

W′ij——子通道间的湍流交混量；

u″——能量迁移的有效速度；



h*——横向流所携带的焓。

若子通道是均匀的，h*可定义为：当Wij<0时，h*=hj；当Wij>0时，

h*=hi。

式（5-95）右边第一项表示子通道所接受的加热量与流量之比，给
出了在无交混的情况下子通道焓的变化率；第二项是由于子通道间的
流体的热传导所引起的焓变化率；第三项表示相邻子通道湍流交混引
起的焓迁移；第四项表示横向流动引起的焓迁移。

将动量守恒应用于i子通道的控制体内（图5-14），可得动量方程
为：

图5-14　轴向动量守恒

式中 u，p，v，v′，φ，ff——分别为子通道流体的流速、压力、比
容、有效动量迁移比容、两相摩擦压降倍率和单相摩擦系数；



D——子通道的当量直径；

g——重力加速度；

θ——子通道轴向与竖直方向的夹角；

fτ——考虑热量和动量涡流扩散之间不完全模拟的系数；

u*——有效横向流速，它与能量方程中的h*相类似。

式（5-96）右边的前几项分别表示摩擦压降、加速压降、提升压降
和动量交换项。这几项在各子通道程序中基本相同，而最后一项（横
向流引起的动量迁移）则因程序不同而异。

5.6.3　横向动量平衡方程

横向流量Wij由横向动量平衡方程确定。由于横向流是相邻子通道

间的径向压力梯度造成的定向流动，因而它在棒束组件的入口处、沸

腾起始和发展的区域及元件发生变形或流动截面突然变化的区域特别
重要。

在早期的子通道程序中，由于缺乏足够的试验数据，通常采用较
为简化的横向动量平衡模型：

式中 Km——横向阻力系数；

Vij——i子通道与j通道之间的横向速度。

式（5-97）由于忽略了轴向流速的影响，是不恰当的。Chelemer等
根据单相实验数据，考虑到轴向流速的影响，得到如下的横向阻力系

数的修正公式：

式中 γ——常数；



V——横向流速；

u——轴向流速；

K∞——当u/V→0时的Km值。

在THINC和SASS等程序中，Km的计算式为：

在COBRA程序中，根据小间隙子通道间的矩形控制体内的动量平
衡，得到式（5-99）：

式中 F——摩阻和形阻损失；

l——横向伪长度，它近似等于子通道的质心距。

Rouhani认为横向动量平衡的完整公式除纯摩擦项外，还包括不同
的惯性项和加速项。因此横向动量平衡方程的最一般形式应为

式中 Rv——与轴向流速有关的惯性项；

Ru，Rw——水平方向的横向流的加速和减速效应；

Δpft——横向流流过间隙的摩擦阻力效应。

5.6.4　湍流交混效应



相邻子通道间的湍流交混效应很重要，因为最热的子通道中的焓
主要是通过这种途径来降低的。子通道间的交混程度通常用单位长度

上湍流横向扰动质量流率W′表示

式中 ε， ，Sij——分别为湍流扩散率、与普朗特混合长度相关的
系数和通道间的缝隙宽度。在反应堆条件下，有关两相流的交混现象
至今尚未完全弄清楚。大多数子通道程序所用的交混模型都是根据均

匀流理论得到。关于两股流体在子通道间的交混，目前用两种模型加
以描述：等质量模型和等体积模型。

等质量模型认为两股发生交混的流体是等质量的，因而在交混过
程中不发生净质量交换，只引起能量和动量的交换。在COBRA和
THINC等程序中采用此模型。

等体积模型认为两股发生交混的流体是等体积的。在相邻子通道
内流体密度不同时，交混过程不引起能量和动量的交换，而引起净质
量的交换。

5.6.5　子通道分析方法的基本缺点和一些问题的
探讨

子通道分析方法能够有效地进行反应堆热工水力分析，但是也存

在一些缺点和限制。其主要方面包括：

①忽略了子通道内的速度和温度的精细分布（即采用了集总参数
法）。

②由于子通道布置的非正交性，致使横向动量平衡方程不能像轴

向动量平衡方程那样严格处理。

③为使计算容易进行，轴向和横向动量方程的控制体之间的各种
位置所需的参数要做近似处理。



在运用子通道分析时，做一些简化以利于计算，但不应为此增加
实验工作的复杂性。为了使计算结果和实验结果相符，有一些方面可

以进行探讨：

①初始条件和边界条件。当将反应堆冷却剂流道分两步分析时，
第一步先进行全堆分析，初始条件为堆芯入口处进入各燃料组件的冷
却剂之和应等于给定的冷却剂总流量；堆芯出口处的约束条件为各燃

料组件出口处的压力相同。上述第一个条件是不成问题的，但在第二
个条件中，堆芯出口处等压面的位置难以确定。在第二步进行热组件
内各子通道分析时，因组件横截面尺寸相对较小，可以认为组件入口

处是等压面，但等压面的位置需要确定。其次，在第一步分析中，各
个组件在堆芯入口处压力不相同，使压降的起算基准不同，以及计算
物性参数时较复杂。此外，在由第一步转入第二步分析时，即使已知

流出的冷却剂组件的横流量及焓，还要确定对流入冷却剂的相邻组件
各子通道的影响大小；直观上讲，它与流体横向流过管束时的热交换
情况类似，这个问题应通过计算分析和实验来验证。

②同一个组件内不同子通道的交混系数是不同的。若在同一个横
截面上取一个平均的交混系数，将影响计算的精确性。

③为了简化计算，常将燃料组件局部位置上定位件对冷却剂交混
的贡献沿流道全长进行均匀化处理，这将影响到冷却剂焓值。对此要

作计算分析，以判断这一简化的可行性。

④计算步长内发生流体沸腾的转变点的处理。当某个计算步长内
部发生欠热沸腾等转变点时，可以调整步长长度，使转变点移到步长
末端点上，但却可使在相邻流道统一步长内发生欠热沸腾转变点。

⑤计算的快速收敛问题。由于相邻流道间横流量和横流阻力都很

小，要使计算快速收敛，可有不同的方法。

⑥进行子通道分析的具体要求。首先必须知道详细的堆芯三维功
率分布，还必须通过堆本体水力模拟装置实验测知堆芯入口处分配到

各组件的冷却剂流量，以及通过实验测知相邻流道流体间的交混系数
与横流阻力系数。另外，也应发展数学处理方面的计算方法。有了以
上条件，可以使子通道分析更精确，计算更省，从而提高反应堆热工

设计的水平。



5.6.6　子通道程序

到目前为止，国内外已有大量用于反应堆热工水力计算的子通道

模型的程序。这些程序的差别主要在于处理横流混合的方法和联合求
解方程组的方法各有不同。这些程序的水力模型基本相似，物理模型
中最大的不确定性是子通道间的相互作用。这种相互作用是子通道分

析的主要特点，通常有如下3个主要过程。

①由于子通道间横向压力梯度引起横向流，致使子通道间产生净
的质量、能量和动量交换。

②由压力和流量的随机波动引起的湍流交混，它只引起子通道间
净的热量和动量交换，不引起质量交换。

③在两相流系统中，气泡具有向高速区和几何开阔区域转移的趋

势，这种趋势通常称为“空泡漂移”，这也会引起子通道间的质量、能
量和动量交换。

它们的共同点都是通过求解各子通道的质量守恒、能量守恒和轴

向、横向动量守恒等4个基本方程，首先计算各子通道内不同轴向高度
上冷却剂的质量流量和焓值，求出最热的通道。然后再计算燃料元件
棒的温度场，求出燃料芯块中心的最高温度和燃料元件表面的最小临

界热流密度比。

比较著名的水堆通用子通道程序COBRA-TF是一个研究核电站系
统中垂直部件的热工水力特性的大型部件程序。采用两流体模型，由
于相间彼此不完全独立，故方程要有一个相间的相互作用项来反映相

间的动量、能量或质量的耦合关系。两流体模型的优点是可以获得详
细的流场和相分布。它的主要缺点是目前所用的相互作用项还不够完
善。针对核电站瞬态及事故工况下各部件冷却剂的热工水力特性，程

序采取了两相三流场数学物理模型。在数值计算方法上，一方面它受
计算区域的形状及复杂物性的限制较小；另一方面，由于采用强稳定
两步法的计算方法，使程序的计算速度大大提高，以至可在普通计算

机上完全实现对堆芯及蒸汽发生器热工水力特性的实时仿真。

鉴于COBRA-TF程序的先进性，下面将简要介绍该程序所用的守
恒方程。



5.6.7　COBRA-TF程序的守恒方程

COBRA-TF程序（CTF）对于一个计算网格，质量、动量和能量是
守恒的。这就使得每一相都得用3个守恒方程（液相和液滴流场共用一
个能量方程）。这是基于两流体模型——每一相都有自己的质量、动
量和能量方程。当然，守恒方程相互之间又彼此联系，比如相之间的
质量交换和热量传输（蒸发和冷凝，或者夹带和沉积）。

1）质量守恒方程

一般形式的质量守恒方程如式（5-102）所示：

式中，下标k代表第k相，用f代表液相，g代表蒸汽相；e代表夹带
液滴相。方程式（5-102）的左边第一项是质量随时间的变化关系，第
二项表示质量的对流项（V是速度场）。方程的右边Lk项为该相与其他

相的质量输运，如蒸发和冷凝、夹带和沉积。Lk项对每一相展开为

式中，Γ‴表示由于相变引起的体积质量输运。注意：Γ‴为正表示
蒸汽相增加，则液相和液滴相减少；Γ‴为负，则表示蒸汽相减少，向
液相传输质量（冷凝的道理相同）。对于液相和液滴相来说，Γ‴会分
别乘上系数1-η和η，其中η代表蒸汽与夹带液滴之间的相变因子。方程
（5-104）定义了蒸发η因子，而式（5-105）定义了冷凝η因子。



方程（5-104）和式（5-105）中， 表示壁面对液相的体积热量

传输，hfg表示汽化潜热。用于计算夹带与沉降的Γ的相变模型可以参考
Kazimi等学者的相关著作。

质量守恒方程的最后一项是网格之间由于湍流搅混和空泡漂移引

起的质量输运。先进的湍流模型并没有包含在CTF中，因为假设了子通
道轴向流动占主要部分，简单的湍流扩散模型用于计算通道之间的轴
向动量的湍流传输。注意：湍流搅混只发生在横向方向。

2）动量守恒方程

动量守恒方程为

方程左边表示体积动量随着时间和对流的变化率。注意左边项乘
上的是速度矢量Vk，每一项都有3个部分（uki+vk j+wkk）。基于笛卡尔
坐标系，则3个方向共有3个动量方程。方程的右边包括重力项、压力
项、黏性和湍流剪切力项，由于相变和夹带引起的动量源项，界面曳
力项和由于湍流搅混引起的动量传输项。其中假设压力在所有相中是
相等的，重力为体积力。CTF中没有包含湍流剪切模型，所以接下来要
把此项从动量方程中消除。湍流搅混使用简单的湍流扩散近似值。

黏性应力项展开成壁面剪切和流体-流体剪切两部分，如下所示：



式中， 和 分别表示液相、蒸汽相和液滴相的体积壁面阻
力。注意在这里假设液滴相不接触壁面，因此没有壁面阻力； 通过
经验关联式得到。液相—液相黏性剪切应力也没有包含在CTF中，所以
也将在动量方程中消掉。

项代表由于相变和夹带或者沉积引起的动量源项，其形式如
下：

式中，V代表质量流方向的相速度。例如，如果蒸发来自液滴场，
然后在动量方程中Γ‴ηVe从液滴动量守恒方程中扣除，同样的动量也需

要加入蒸汽动量方程。界面曳力项 对于三相分别展开为：

式中， 和 为体积相间阻力，分别是蒸汽与液体界面、蒸汽

与液滴界面。注意：曳力项对于蒸汽场是负值，对于液滴和液相场是
正值。这是因为CTF规定蒸汽相速度比液相和液滴相快，这就意味着界
面摩擦阻滞蒸汽相，而拖曳液相和液滴相。如果相反成立，如蒸汽相
速度比液相和液滴相慢，则相应的项在CTF中相反。界面剪切力与流型
相关，关于该项的计算有不少的模型涉及该问题，但还远未成熟，该

问题仍然是目前的研究热点，而且也可能是下一阶段两相流研究的突
破之处。



方程（5-106）的最后一项是因湍流搅混和空泡漂移引起的动量源
项， 。注意，只有轴向方向才有由于湍流搅混和空泡漂移引起的对

流项。

3）能量守恒方程

能量守恒方程的一般形式如式（5-112）所示：

方程的左边分别是能量随时间的变化率和进出控制体的对流项。
方程的右边则分别是：k相的导热和湍流耗散热，由于相变的能量传
输，体积壁面热量传输和压力作功项。其中假设在液相中没有热量产

生，辐射传热只发生在固体表面之间和蒸汽和液滴之间，忽略内部耗
散，在每一相中压力是相等的。

实际上没有确定的流体导热模型，因此在CTF中qk为0。 表示由于

湍流搅混和空泡漂移引起的能量交换，在CTF中只考虑了横向和轴向的
能量输运。

当各子通道的冷却剂热工参数求出后，随之就可以求出燃料元件

各温度值，在水堆中还可求出燃料元件表面的最小临界热流密度比。
在压水动力堆中，当热工参数一定时，用子通道模型计算较之用单通

道模型计算，在燃料元件表面的MDNBR方面一般可挖掘5%～10%的潜
力。例如某压水动力堆的热工参数为：热功率Nt为1 063 MW，工作压

力p为15.288 MPa，冷却剂平均质量流速G为2.27×103 kg/（m2·s）。用
单通道模型计算MDNBR为1.860，用子通道模型计算MDNBR为2.039，
两种不同的计算模型MDNBR的值相差9.6%。

同样，要进行子通道分析，必须知道堆芯功率的三维分布，尤其
是热组件内各子通道的精确功率分布，还要知道堆芯下腔室的冷却剂
流量分布、相邻子通道流体间的湍流交混流量Wij以及相邻子通道间流

体的横流阻力系数Cij。后面这3项数据只能依靠实验测得。如果没有上
述几方面的精确数据，子通道分析就难以进行。因此，一方面必须进



行测定这些数据的热工水力实验，另一方面还应发展数学处理方法。

只有这样，才能使堆的热工计算既迅速而又精确，从而保证在安全的
前提下充分挖掘堆的经济潜力。

5.7　反应堆热工的概率分析方法

5.7.1　关系式精度的评价

现有的DNB经验关系式是基于多棒束试验基础上得出的。考虑到
包括轴向和径向功率峰因子、棒束功率、入口质量流速、入口温度、
压力、棒束和格架的几何形状、格架位置和DNB位置等影响因素。将
这些参数输入子通道分析程序中，用于确定发生DNB位置的局部条件
（质量流速、焓、压力、干度、空泡份额）。这些量与已知的DNB热
流密度一起，以及所提出的DNB关系式的函数形式，被用来评估关系
式参数。适当的关系式常数通常由回归分析确定。然后，通过将计算
的子通道条件代入关系式，将计算的DNB热流密度除以实验测量的热
流密度，将得到每个数据点的DNBR值。对收集的DNBR值进行统计分
析，以确定DNBR的平均值μ（R）和标准差s。

现代反应堆的设计要求设置最小允许的DNBR值Rmin，要求在

R>Rmin时，有95%的概率不会出现DNB现象。为了建立这个准则，我们
需要一个符合DNBR数据特性的概率分布函数。目前主要的关系式都是
从满足倒正态分布的数据中得到的。因此，正态分布1/Rmin的公差极限

为

式中 （1/R）——（1/R）的平均值；

s——（1/R）数据的标准差；



k——在95%置信度下概率为95%的置信参数，则最小DNBR为对
于大样本数，k值接近于1.645时能保证单边95%的概率。Rmin的值随关

系式的变化很大。对于W-3公式，Rmin=1.3；而对于WRB-1公式，则为
Rmin=1.17。

如果一个反应堆在DNBR为1.17下运行，这并不一定意味着在DNB
实际发生之前，功率可以增加17%。因为随着功率增加，局部焓和干度
也随之增加，从而降低了大多数关系式（如W-3或WRB-l公式）所预测
的临界热流密度。因此，临界功率比（CPR）将小于DNBR。然而，对
于DNB公式来说，例如EPRI关系式[式（4-93）]，情况并非如此，其分
母形式为[C+（xcxin）/q″]，其中q″是测量的热流密度。该关系式表明
DNBR几乎随功率水平不变。因此，要求WRB-1关系式的最小DNBR为
1.17，这意味着最小CPR为1.07，因此，DNB关系式不确定度的允许值
仅要求功率低于DNB功率的7%即可。然而，式（4-93）为1.17的DNBR
意味着CPR=1.17，因此，DNB关系式不确定度的允许值要求功率至少
比DNB时的功率低17%。在假设的条件下，WRB-1提供了更大的运行
安全裕度。因此，最好使用CPR统计来比较各种关系式的准确性。然
而，使用DNBR值进行核电厂安全评估要方便得多，因为这些值是在反
应堆功率下确定的，而CPR计算需要获得临界功率水平。

5.7.2　基于总DNBR的概率设计方法

在5.1节所讨论的保守设计方法中，将参数和核热通道的因子设置
为最不利值，即乘积法，来进行核电厂运行的子通道分析以预测

DNB。然后，将最小DNBR设置为所需的值，以考虑前一节中所述的
关系式不确定性。基于最不利的电厂运行条件的分析导致了非常保守
的设计。

而随机设计方法认识到，正如5.2节所讨论的那样，所有电厂运行
参数不太可能同时处于最不利的值。这些设计方法将压力容器的冷却



剂流量、压力、有效流量分数、核热管因子 、工程热管因子

（ ）、堆芯功率和冷却剂入口温度等的不确定性视为随机量。将不

确定度的影响直接与DNBR关系式不确定度相结合，建立总的DNB不
确定度。然后进行堆芯子通道分析，以确定DNB条件，并将所有电厂
参数设置为其名义值。然而，所得到的DNBR必须高于新的更高的
MDNBR。新的MDNBR被设置为在95%的置信水平下提供95%的不发
生DNB的总体概率。

已经有几种方法将电厂参数的变化与DNBR的变化关联起来。最简
单的方法为平方根法，电厂不确定性因子Y的定义为

式中 Rn——所有的设计参数为其名义值时所确定的DNBR，而Rr为

电厂实际运行条件所确定的DNBR值。

Rr是一个与影响DNBR各种参数不确定性相关的随机值。如果影响
Y的参数表示为x1，x2，…，xn，则Y可以用其平均值 进行泰勒展开：

当平均值附近的扰动很小时，可以忽略高阶项，则Y的偏差从式
（5-117）得到

式中 ——xi的方差；

μi——xi的平均值。

（∂Y/∂xi）的值是用（ΔY/Δxi）来近似的，并采用子通道分析程序

来评估。如果每个设计参数的平均值和概率分布已知，则可以确定

DNBR的



中心极限定理指出，当一个量是若干随机变量的函数时，即使个
别量可能不正常，该量的分布函数也将接近正态分布。因此可以认为Y
满足正态分布。

各电厂参数可能会在其名义值附近对称变化。在许多情况下，表
示这些参数的概率密度函数是未知的，但可以建立单个参数的上下
界。一种常见的做法是假定参数近似为正态分布，上下界可以用±2σ表
示限值（边界内变化的95%），在名义条件下对称变化。如果对正态分
布的适用性有疑问，可以保守地假设参数的均匀分布。在这种情况
下，标准偏差将是a/ 而不是a/2，其中a是上限或下限的大小。

为了获得设计限值（最小允许DNBR），我们必须在统计上将电厂
参数不确定性因子Y与DNB关系式的不确定性结合起来。回想前述内
容，当前的DNB关系式遵循倒数正态分布。考虑根据概率密度函数f
（X）的随机变量X（1/R=X）表示的实验数据分析得出的DNBR的倒
数。然后从式（5-118）得到累积概率函数φ（X）

对于特定的X值（比如A）

式中 φ（A）——将式（5-118）的积分上限X设为A得到的值。

如果X和Y都是具有分布函数φ1和φ2的独立变量，则设计条件的组

合概率不会超过X和Y的卷积。所以，数值XY小于给定值A的概率数值
逼近为

式中，下标i表示计算X的第i个位置。通过假设A的一系列值，可
以确定（XY）的分布函数。按照p（XY<A）为0.95的要求，获得A
值。这将提供95%的非失效概率。满足条件的A值是允许的最小DNB



比。当使用这些统计概念来评估这个比率时，它有时被称为随机或统
计设计极限（SDL）。

另一种随机方法是基于蒙特卡罗分析。该方法同时考虑了系统参

数不确定性和DNB关系式的影响。在蒙特卡罗分析中，一个适当的随
机数被加到代表一个电厂参数的每个变量的名义值上。然后计算调整
输入集的DNBR。通过增加一个随机数以表示关系式不确定度来调整该
DNBR，或DNBR也可以乘以一个随机数以反映关系式不确定性。

所需的随机数是通过首先为每个感兴趣的变量建立累积概率函数
[式（5-118）]所获得的。一旦这些函数存在，程序将产生一介于0和1
之间的随机数。然后让变量的值等于随机数的累积概率。将获得的变

量值输入DNBR计算中。每个过程变量都以相同的方式确定。随机数和
DNBR计算重复很多次得到统计结果。

对于每一组随机变量，DNB值可以使用几个通道的单通道分析程
序生成，也可以使用对多个更精细的子通道分析结果进行拟合的响应

面来获得DNB值。响应面是一个多项式拟合到蒙特卡罗输出结果的回
归分析。

找到所计算出的DNBR的标准差，然后用它来估计总体方差。利用
卡方（χ2）分布和式（5-121）得到总体方差的单侧95%置信区间s2

（95）

式中 s——样本方差；

n——蒙特卡罗运算次数；

——（n-1）自由度及总体方差超过s2（95）的0.05概率的χ2值。

随机DNBR极限SDL设为

以实现在95%的置信水平（假设正态分布）下，满足95%的安全运
行概率。



蒙特卡罗方法和统计平方公差法的比较结果表明，两种方法得到
的结果基本相同。

5.7.3　运行条件下DNB失效概率的评估

前一节的随机设计方法可以扩展到如何确定在实际运行条件下可
能发生故障的燃料棒的数量。我们可以将注意力集中在热管上，并默

认其他通道的失效概率为零。

在实际运行条件下，名义DNBR将大大高于统计设计极限，这样才
能让控制棒有运行裕度，确保在预期瞬态时不会超过统计设计极限，
运行功率远低于最大允许值。因此需要确定堆芯内实际存在的各种功

率水平的DNB失效概率。

蒙特卡罗或统计平方公差法将产生累积概率函数φ′（XY）。对于
任何一个给定的通道，可以得到DNB的失效概率为

式中 Rj——运行条件下所研究通道的名义DNBR；

φ′（Rj）——当XY=Rj时计算的φ′（XY）值。

将堆芯中的燃料棒划分为用m个不同功率水平的组，每组中有nj个

燃料棒。每组燃料棒的预期失效棒的数量nfj将为

总的预期失效棒的数量为将m组燃料棒的nfj加起来的值。

在前面的讨论中，假设DNBR是通过指定热管失效概率来选择的，
需要评估该选择方法的可用性。这一过程是可逆的，堆芯范围内的统
计分析可用于选择设计DNBR。例如，我们可以指定可能发生DNB的
燃料棒的数量小于1。



学术界还针对堆芯提出了其他的统计分析方法。这些方法与本文
所述方法之间的一个显著区别是使用极值统计理论来确定低概率事
件。

思考题

5-1 有哪些反应堆热工分析方法？请说明。

5-2 何谓热管因子与热点因子？有哪些降低这些因子的途径？

5-3 在反应堆热功率确定的情况下，如何降低核电厂的发电成本？
试总结并加以说明。

5-4 什么是最小临界热流密度比？有何意义？

5-5 热工设计中的热工水力实验有哪些内容？

5-6 子通道分析方法的假设是什么？有哪些常用程序？它们各自的
主要特点是什么？

5-7 确定反应堆冷却剂的工作压力、进出口温度及流量时，应考虑
哪些因素？

习　题

5-1 以典型压水堆中的U形管蒸汽发生器为例，一次侧水流经U形
管，在入口和出口腔室相连。这些管子直径相等，但长度不同。

①确定短管中的水流量m·
1与长管中的水流量m·

2之比。尺寸如图5-

15所示。你可以作出合理的近似，但需要清楚说明你的理由。假设管
的直径为20 mm，流动是完全湍流的。

②如果蒸汽发生器有10 000根管子，流量为2 000 kg/s，蒸汽发生
器的压降是多少？

5-2 在图5-16中，需要通过用垂直的圆丝连接到边缘销（每个子通
道一根丝）使19棒束的边缘和中心通道的冷却剂温升相等。假设冷却



液在27℃时为单相，则找出所需的圆丝的直径。

图5-15　习题5-1图

图5-16　习题5-2图

5-3 某压水堆高3 m，热棒轴向热流密度分布为q（z）=1.3 cos[0.75
（z-0.5）]MW/m2，坐标原点在堆芯中心，求热通道内轴向热点因子。

5-4 已知反应堆的棒状元件包壳外径的名义尺寸为d=1.526 3 cm，
对已加工的一批元件进行检验，给出下列统计分布（表5-3），试求对
应于极限误差的燃料元件棒的直径。

表5-3　习题5-4表



续表

5-5 已知压水反应堆的热功率为2 727.27 MW；燃料元件包壳外径
10 mm，包壳内径8.6 mm，芯块直径8.43 mm；燃料组件采用15×15正
方形排列，每个组件内有20个控制棒套管和1个中子注量率测量管，燃
料棒的中心栅距13.3 mm，组件间水隙1 mm。系统工作压力15.48
MPa，冷却剂平均温度302℃，堆芯冷却剂平均温升39.64℃，冷却剂旁
流系数9%，堆下腔室流量不均匀系数0.05，燃料元件包壳外表面平均
热流密度652.76 kW/m2， 又

假设在燃料元件内释热份额占总发热量的97.4%，堆芯高度取3.29 m，
并近似认为元件中心最高温度发生在元件半高处。已知元件包壳的热
导率kc=0.005 47（1.8tco+32）+13.8 W/（m·℃）。用单通道模型求燃料
元件中心最高温度。



第6章　堆芯瞬态热工分析

由于动量方程和能量方程之间的耦合以及这些方程的非线性性

质，一般的瞬态方程很难直接求解。但可以通过两种方式简化这些方

程。

①通过在通道中的速度分布近似来解耦动量和能量方程。这种方

法包括动量积分法和后面所述的其他相关方法。

②通过将偏微分方程转化为可以在时间域和空间域分别求解的常

微分方程。该方法是特征线方法的基础，请参见其他的一些更为深入

的书籍。

6.1　动量方程的瞬态近似解

有几个近似方法可用来解耦动量和能量方程，获得瞬态问题的

解。如果忽略流体的可压缩性，瞬态问题的解将更加简化。在这里将

讨论几种近似。

假设系统满足以下近似：

①在两相流中，气液以相同的速度运动（无滑移）。

②流道横向的特性变化可以忽略不计。

在上述条件下，可直接使用下列方程：



利用上述3个方程及适当的本构关系，可以得到给定初始和边界条
件下流动参数Gm（z，t）、p（z，t）和hm（z，t）等的解。这些变量的
初始条件假定为已知的稳态解。

热流密度q″可作为输入条件，它可能是常数或者与时间相关。在
实际的反应堆中，热流密度取决于冷却剂和燃料的热条件。因此，在

假定可以确定燃料中子响应和瞬态热传导的影响的前提下确定q″的
值。

动量方程的边界条件包括入口的Gm（0，t）或p（0，t），以及出
口的Gm（L，t）或p（L，t）。如4.8.1节中所讨论的那样，常见的方法
是指定p（L，t）和p（0，t）或Gm（0，t）中的任一个。在接下来的讨
论中，假设入口和出口压力是确定的，这对应于4.8.1节中的第一类边
界条件。此条件适用于连接到大联箱的瞬态问题，因为大联箱中的压

力不会显著受到通道本身瞬态过程的影响，这正如在压水堆上下腔室

间堆芯的情况那样。

为了求解能量方程，应该设定进入通道流体的比焓，无论是从通

道底部还是顶部进入。为了分析方便，假设在通道中的任何位置都是

向上流动，因此，除了需要指定入口处的焓hm（0，t）外，还需要指定
q″（z，t）。

此外，还需要确定混合物密度ρm和摩擦阻力系数f的本构方程来封
闭问题。假设hm和ρ可微，密度的状态方程由式（6-4）确定：

摩擦系数由式（6-5）确定：

因为流体特性随温度变化，所以f与q″有关。特别是当黏度在中间
膜温度的定性温度下确定时，而中间膜温度取决于q″。

下面我们考虑几种方法来求解控制方程组。



6.1.1　分段可压缩流体（SC）模型

对该问题最一般的方法涉及求解一组差分方程，这些差分方程代

表偏微分输运方程，来考虑hm、Gm和p以及沿通道各点的状态变量。
“分段”表示将通道分成若干段，以满足得到数值解的需要。使用式（6-
4），得到：

其中

根据式（6-1）及式（6-2），得到：

分别消掉 ，利用式（6-3）和式（6-8），得到下面两式：

及

式中的c2的定义为



注意c为流体中的等熵声速，一般由式（6-12）给出：

式（6-11）和式（6-12）相等可以得到

因为dh=Tds+vdp，则有

因此有

式（6-2）、式（6-9）和式（6-10）是关于p、Gm和hm的偏微分方

程（密度不作为微分变量出现）。这些方程可以采用逐点差分格式重

写，对这些变量求解。差分方程的稳定性和精度要求积分时间步长小

于声波在空间网格传播的时间间隔，即

式中，Vm=Gm/ρm是平均传输速度。

与传输速度相比，流体声速较大，因此大多数数值格式的时间步

长限制在很小的值，这导致了对问题计算的代价高昂。有兴趣的读者

可以参考专门的书籍讨论有限差分方程的稳定性问题。

6.1.2　动量积分（MI）模型（不可压缩但热膨胀
流体）



为了消除声波效应的计算时间步长限制，最好假设流体是不可压

缩的（即∂ρ/∂p=0）。在这种情况下，将式（6-4）替换为

式中 p*——系统压力，认为在瞬态期间该值保持恒定。

这个假设在物理上是可以接受的，适用于各种与冷却剂大量损失

无关的运行瞬态。由于上述假设，密度变得与当地压力p无关。但密度
取决于焓，这意味着流体是热膨胀的。

此外，可以假定在能量方程中，由于压力变化和壁面摩擦力引起

的能量传输项可以忽略。因此，式（6-3）可简化为

由于流体不可压缩假设，局部压力梯度不会影响通道内流体的质

量流量。实际上，对于等温不可压缩流体，沿通道的质量流量等于入

口质量流量，因此质量流量仅由入口和出口压力决定。对于热通道，

动量方程仅用于确定轴向平均质量流速G^m，这可以通过求解动量方程

（6-2）的积分来获得：

如果定义

式（6-19）可重写为



其中

在F的定义中可包括形损项来考虑入口、出口和格架的影响。在这
里，为简单起见，这些项已经在这里忽略掉。因此，动量方程（4-99）
给出了估计 的方法。对于Gm随z的变化，根据连续性和能量方程来获
得。局部质量流速由连续方程给出

结合式（6-18）和式（6-23），当地质量流速的沿程变化（因当地
膨胀）为

上述关于平均质量流速 方程的差分近似给出了局部质量流速Gm

的变化。因此式（6-17）、式（6-18）、式（6-21）和式（6-24）给出
了在给定初始和边界条件下确定 （t）、Gm（z，t）、ρm（hm，p*）和

hm（z，t）所需的方程，如预期的那样，动量积分法的主要优点是如式
（6-16）的限制就没有这么严格，要求时间步长限制为

然而，在动量方程中对密度的近似导致声波在通道中传播所需时

间内的信息损失。

6.1.3　单一质量流速（SV）模型



如果假定质量流速为常数，则可以获得进一步简化计算。这个假

设可以通过考虑式（6-23）的动量积分模型连续性方程来实现。

因为有：

所以，当 （例如：忽略适合于中等温度范围内单相流动的热

膨胀）或 （例如：慢速瞬态）时，有

在这个假设下，任何位置的质量流速等于平均质量流速 ，因此可

以根据式（6-18）和式（6-21）对 （t）和hm（z，t）进行求解。

6.1.4　通道积分（CI）模型

作为单质量流速模型的一种简化，可以在通道长度上对质量和能
量方程积分。因此，质量守恒变为

式中 M——单位面积全长通道内混合物的总质量。

能量方程的微分守恒方程为



对其积分得到

注意根据式（6-27），可以写出

其中，hin=hm（z=0），hout=hm（z=L），设hin为常数。因此，将式

（6-31）代入式（6-30），得到：

其中

为了对式（6-33）进行积分，需要有焓的轴向分布。可以用式（6-
35）定义形状因子β（z）

其中，hm（0，t）为常数，等于hm（0，0）， 为整个流道的

平均焓。

所定义的形状因子β（z）满足如下关系



在实际工程中，β（z）通常用稳态解来代表。

此外，可以假设质量流速的分布与流体热膨胀有关，如

其中，

因此，在通道积分模型中，求解质量方程（6-27）、动量方程（4-
99）和能量方程（6-32），得到M、 和E的值，而式（6-35）和式（6-
38）分别给出了hm（z，t）和Gm（z，t）的局部值。

这个方法是一个比单质量速度模型更可接受的近似动量积分模

型，特别是在快速沸腾的情况下。然而，由于焓分布需要预先设定，

如果对通道中的焓输运的动态过程和分布特别感兴趣，则应避免采用

这种近似。上面讨论的各个近似模型在表6-1中给出了它们的一些特
性。

表6-1　各动量方程近似解模型的特性



【例6-1】 压水堆入口压力瞬态

问题描述：考虑压水堆通道入口处压力突然降低，其出口压力保

持恒定：

式中 t——时间，s。

堆芯几何和运行条件见表6-2。

表6-2　例6-1表

续表



注：瞬态条件：

a.压力下降瞬态：pin（t）-pout=0.5　pin（0）-pout （1+e-400t），t为时间，

s；
b.热流密度上升瞬态：q′（t）=1.1q′（0）。

解 分别采用上述4种模型求解，并将结果进行比较。在这些计算
中，通道被分成10个轴向段（节点）。Lee和Kazimi给出了关于问题有
限差分格式的详细信息。

A.流道内流动的短期响应。

a.分段可压缩（SC）模型：图6-1。在入口位置，由于压力降低，
质量流速开始减小，随着时间的推移，这种扰动传播到通道中。计算

得到的声速约为900 m/s，该声波的通道穿过时间约为4.1 ms。当t<4.1
ms时，质量流速的快速下降的影响尚未到达通道的末端，即下游区域
尚未受到压力波的影响。图6-1显示因为有限差分分段的影响，当t<4.1
ms时，G（L，t）减少。



图6-1　采用SC模型时入口压力瞬态下压水堆的短期响应

当t>4.1 ms时，反射压力波对质量通量分布的影响很短。由于恒定
出口压力的假设，入射膨胀波将在出口边界处被压缩为压缩波。因
此，波的传播方向相反，振幅相同，但符号相反。在t=5 ms时的分布和
此时间之后的分布反映了反射波从通道出口向入口传播的效应。净质

量流量是前向波和反射波叠加的结果。

在此短期时间内，平均质量流速比仅从1.00下降到0.98。

b.动量积分（MI）模型：图6-2。无限声速传播的假设导致因压力
扰动而致局部质量流速变化的动态特性完全损失。只看到平均质量流
速下降的趋势。



图6-2　采用MI模型时入口压力瞬态下压水堆的短期响应

有两个原因导致了平均质量流速和稳态曲线斜率的变化：

i.入口压力的降低使驱动力降低，从而降低了通道的平均质量流
速。

ii.由加热所致的流体膨胀使流量小斜率升高，即Gin小于Gout。

c.通道积分（CI）模型：图6-3。瞬态开始后，质量流速曲线出现
突变。原因是Cl模型应用了基于稳态焓分布的质量、动量和能量的全
局平衡。由于在入口附近的Gm减小，hm增大，这使得在通道末端两相

流膨胀。



图6-3　采用CI模型时入口压力瞬态下压水堆的短期响应

CI模型预测的Gm分布与MI模型预测的结果在t≥3 ms时的Gm特性吻

合较好，证明瞬态焓分布与稳态焓分布没有太大的差异。因此可以认
为，对单相（液体）流的瞬态过程，CI模型是MI模型的一个很好的近
似。

d.单质量流速（SV）模型：图6-4。采用刚体近似，速度在整个通
道内保持恒定。

SV模型预测的质量流速与MI模型和CI模型预测的平均质量流速几
乎相同，这是对液相流动瞬态过程的一个所期望的结果。



图6-4　采用SV模型时入口压力瞬态下压水堆的短期响应

图6-5　压水堆入口压力瞬态的入口质量流速变化过程

B.流道流动的长期响应。图6-5示出了用MI、CI和SV等模型预测的
入口质量流速的变化过程。即使在沸腾开始后（t=1.1 s），3种模型预
测的出口质量流速仍然很接近。



MI模型的长期响应实质上是短期响应的延续。随着流体热膨胀，
平均质量流速保持了 的趋势，并且随着接近新的稳态条

件， 稳定下降，最终稳定在一个较小的质量流速下。在整个瞬态过

程中，CI模型的计算结果与MI模型吻合得很好。这表明，除非发生显
著沸腾，CI模型能对压水堆的瞬态过程进行良好的预测。即便显著低
估了出口附近的沸腾量，SV模型也显示出与前两个模型吻合较好。

图6-6和图6-7显示了SC和MI模型的Gm分布，其质量流速在轴向逐

渐增大。很明显，由于沸腾的原因，在最后一个节点中MI模型的热膨
胀提高了出口流量，但增加的幅度比用SC模型计算的结果要小。

图6-6　采用SC模型计算的压水堆入口压力瞬态时的流量分布



图6-7　采用MI模型计算的压水堆入口压力瞬态时的流量分布

【例6-2】 压水堆通道热功率阶跃瞬态

问题描述：第二个感兴趣的瞬态问题是在不改变所施加压降的情
况下快速增加热流密度。压水堆初始和几何条件见【例6.1】。通道中
阶跃施加了一个10%的热流密度增量。

解 压水堆通道内阶跃增加了10%热流密度的SC模型的结果如图6-8
所示。可以看出，由于在内部通道点压力上升，减少了入口流量，增
加了出口流量。图中示出了20 ms内入口流量减少和出口流量增加幅度
的振荡行为。这是因为压力变化在通道中以声速传播，导致各种反射
波之间的干扰叠加而导致速度快速变化。



图6-8　采用SC模型计算的压水堆热流密度瞬态时的轴向流量分布

通过MI模型计算的结果如图6-9所示。从瞬态一开始到20 ms，局
部流速与平均流速的偏差保持在0.5%以内。



图6-9　采用MI模型计算的压水堆热流密度瞬态时的轴向流量分布

通道中的长期行为（图中未显示）表明：在沸腾时，由于明显的
流体局部膨胀，局部质量流速的分布发生变化（但不是平均质量流

速）。出口处增加的摩擦限制了出口质量流量的增加。在相对初始状
态要低一些的平均质量流速下重新达到稳态。

6.2　瞬态过程的特征线法（MOC）近似
解

6.2.1　特征线法的基本理论

特征线法的基本前提是将线性偏微分方程转化为常微分方程。这

样可以得到关于简单问题的解析解和关于复杂问题的快速数值解。长
期以来，在单相流问题中，特征线方法的通用性已得到公认。关于它
在核工程领域的应用，可以参考Weisman和Tentner的文献。



考虑一阶线性偏微分方程

其中，A，B，R是关于t和z的函数。式（6-41）是一个线性方程，
A和B必须独立于ψ，但R可以是ψ的线性函数。Abbott已经证明，式
（6-41）线性依赖于dψ，即

变量A，B和R必须满足：

另一些研究表明，式（6.43）可用于准线性偏微分方程，其中A和
B也依赖于ψ。

式（6.43）任意两个等式的解等价于式（6-41）的解。求解
dt/A=dz/B得到从z的特定值开始z和t之间的关系，例如t=0时的z0。表示

z-t关系的曲线称为特征曲线。特征速度由z-t曲线的斜率给出：

类似地，dt/A=dψ/R从特定t值（例如在z=0的t0）开始，给出了对应

时间t的ψ值。关系dz/B=dψ/R则从已知的高程z开始，如t=0时的z0，给

出了作为z函数的ψ值。

6.2.2　在单相瞬态问题中的应用

在流体系统中，特征线定义了z-t空间中如流体团或在流体中传播
的扰动等的传播路径。如果考虑一维管道内的流动，则将其特征线定



义在二维空间中，扰动的轴向作为一维，时间作为另一维。需要注意
的是，这些特征线与特定物理系统中的传播能力有关，而不是与特定

传播过程有关。即使不存在物理干扰，也可以定义它们。

使用Tong和Weisman所讨论的问题可以很容易说明MOC方法。考
虑单个加热通道的流动瞬态过程中的行为。假设入口质量流速遵循式

（6-45）：

式中，当t>0时，G0是常数。此外，假设系统在t=0时为稳态，在整
个瞬态过程中，热流密度q″（z）和入口焓hin保持其稳态值不变。如果

系统压力恒定，即与z和t无关，则冷却剂焓hm的变化为[与热膨胀流体
的式（6.18）相同]：

式中 Ph——单位长度的壁面面积。

设ρm为常数，因为Gm（z，t）等于Gin（t），则方程变成了6.1.3节
的SV模型。式（6-46）就有了与式（6-4）相同的形式，因此特征方程
变为

注意，即使ρm依赖于hm，式（6-47）仍然有效。

式（6-47）有两个解。一个解属于瞬态开始时在反应堆内给定位置
z0存在的流体域。流体质点的后续位置由图6-10中区域Ⅰ适当的线表
示。第二个解属于在瞬态开始时尚未进入反应堆的第二个流体域。这
部分流体可以用t0来描述，表示从瞬态开始到这部分流体进入反应堆时



的时间间隔。该部分流体的位置时间特性由图6-10的区域Ⅱ内的线表
示。区域Ⅰ和区域Ⅱ通过特性极限分开，特性极限对应于瞬态开始时刚
好处于反应堆入口的流体，即z0=0和t0=0。

图6-10　假想流动瞬态中时间-距离关系

通过积分dz/Gm=dt/ρm来确定区域Ⅰ的解，得到

它描述了区域Ⅰ的特征线方程，表示了流体的路径。对

积分，得到

式中，h0（z0）是零时间和轴向位置为z0处冷却剂的焓，而G0则是

t=t0时的质量流速。根据稳态条件得到h0（z0），并将其代入式（6-



49），得到

式中 hin——入口焓。

用式（6-48）求解得到（1+t）后，将其代入式（6.50），最后得
到：

对于给定的热流密度分布，对式（6-51）积分，获得从z0开始的任

何流体包在z处的焓。相应的时间由式（6-48）得到。

为了得到区域Ⅱ的解，对dz/Gm=dt/ρm积分，现在从流体首次进入反

应堆的时间开始（在z=0的时间）到t进行积分，得到：

该方程描述了图6-10中区域Ⅱ的特性曲线。对 从0到z积

分，并代入（1+t）的关系，得到

特性极限曲线是在z0=0的区域Ⅰ内式（6-52）的解，也是t0=0时区域
Ⅱ内式的解。因此有



上述例子的解是完整的，因为流体的焓和流速在每个空间和时间

点都是已知的。在区域Ⅰ中，hm（z，t）由式（6-51）和式（6-48）给
出，而在区域Ⅱ，则由式（6-53）和式（6-52）给出。根据定密度的假
设，在任何给定时间，通道中任何地方的流速都相等，即V（z，t）
=Vin（t）。对于流速远小于声波速度的液体，该模型是合理的。然
而，在许多情况下，评估伴随局部流体速度突变的压力扰动很重要。
这时，分析中应同时考虑连续性方程和动量守恒方程。

6.2.3　在两相流瞬态中的应用

1）一般方法

特征线法已应用于各种两相流模型。Tong和Weisman考虑了具有相
同速度和处于热平衡的汽液均相流模型。Gidaspow和Shin引入了两流
体模型，该模型对两相相对速度有特定本构方程。他们的模型产生了

一组具有所有真实特征的“适定”方程组。根据本构关系，两流体模型
可能是“病态”的，在这种情况下，一些特征变为假想的，导致数值解
不稳定性。

为了说明在两相流问题中的应用，我们将在恒定系统压力和热平
衡的均匀流的假设下，考虑沸腾通道。而通道的单相区域可以用6.2.1
节中给出的方式来处理。

让我们首先定义单相区和两相区之间的边界。该边界将由两个参
数表征：

λ（t）——流体达到饱和状态时沿通道的距离。此距离如图6-11所
示。

v——流体进入流道后失掉其过冷度所需要的时间。

在假设中，假定单相区的质量流量是恒定的，Gm（z， t）=Gin

（t）。对于恒密度的液体，有：



图6-11　受热通道内的基本区域

因此，参数λ（t）可以通过对dz/Gm=dt/ρm的积分得到：

对于恒定的系统压力，就像6.1节的MI模型那样，能量方程（6-
31）可以写成

根据式（6-43），从式（6-57）得到特征方程：



其中，q′=q″Ph。

如果沿通道的热流密度在轴向和时间上是常数，则可以很容易地
在入口焓和饱和焓之间对式（6-58）积分：

或

因此，v是流体包进入通道后失去过冷度所需时间。需注意的是，
由于体积加热（q′/Az）是恒定的，如果入口焓也是恒定的，则v也是恒
定的。然而，流动距离λ（t）随速度而变化，如式（6-56）所示。对于
进口流量减小的瞬态过程，λ（t）的位置如图6-12所示。注意，因为入
口焓和轴向热量输入保持恒定，因此v也是恒定的。

图6-12　入口流量减小通道的主要特性（单相区）

现在把注意力转向两相区域（即z>λ）。在该区域中，连续性方程
（6.1）可以写为：



混合物的密度和焓可写为：

式中 x——两相混合物的干度。

我们可以明确地将速度变化与干度和各相比体积联系起来：

在这里所应用的条件，液相为不可压缩流体（Dvf/Dt=0）和近恒定
系统压力（D vfg/Dt=0），因此有：

对其积分，得到：

能量方程可用于确定流动干度。根据式（6-58），在恒定系统压力
下（hfg和hf恒定），得到



定义特征沸腾频率参数Ω为

则式（6-65）简化为

结合式（6-64）和式（6-67），干度变化率可以消掉，因此有

图6-13　两相区流体流量减小或热输入量增加的通道主要特性

或



式（6-67）是干度随时间变化所需要的一般关系式，式（6-69）是
位置随时间变化的一般关系式。需要注意的是，入口的ρl值几乎等于饱

和值ρf，因此在实际应用中，一般将ρl视为ρf。

有两个流体域需要考虑：即最初在两相区外的流体域和最初在两

相区内的流体域。最初在饱和区的液体定义了主特征线，如图6-13所
示。

考虑到最初出现在两相区（图6-13中的区域Ⅱ）中的流体，初始条
件定义为

最初在两相区之外的流体，包括那些在流道之外的流体（图6-13中
的区域Ⅰ），在时间tB到达两相区。在时间tB，流体开始发生沸腾的x和z
的条件是

在这些假设下，Ω是一个常数，因此对于所有具有实际意义的Gin

（t），式（6-67）和式（6-69）等两个方程都是可积的。因此，对于
任何定压流量瞬态过程，我们可以得到作为时间和空间的函数的流体

速度和干度随加热长度变化的精确解。下面将通过在通道中的流量指
数衰减的例子来说明这个问题。

2）热流密度不变、流量指数衰减的情形

假定入口流速有如下特性：



与前面提到的恒定入口焓和轴向加热功率q′的假设一致。首先在图
6-13中为不同的时间域t<v和t>v分别定义适当的λ（t）。

根据ρl=ρf的假设，对于最初不在通道中的流体（将在t>v时到达两
相区），由式（6-56）得

对于最初在通道内，但在t<v时达到两相点的单相流体，有

因此

表6-3总结了适用于两个时间域的λ（t）值，以及它们在时间-空间
域（ⅠA、ⅠB、ⅠC、ⅡA和ⅡB）的重要特征。

现在来定义它们的时间—空间关系。对于两相区，我们必须分别
考虑区域Ⅰ和区域Ⅱ。区域Ⅰ是在t>0时进入两相区的区域。

表6-3　通道各种两相区域的沸腾边界



对于区域Ⅰ：为了获得干度值，在条件x=0，t=tB下对式（6-67）积
分，则有

因此，需要参数tB来得到干度值。它是通过对式积分得到的，对于

常数Ω和假定的流量指数衰减，有

为了获得参数tB，使用tB中λ（t）的适当值和适当的初始条件对式
（6-76）积分。3个分区域的结果是：

对于分区域ⅠA：t>tB>v；使用λ（tB>v）和t=tB，z=λ（tB）时的初始

条件得到

对于分区域ⅠB：v>t>tB；使用λ（tB<t）和在t=tB，z=λ（tB）处的初

始条件得到



对于分区域ⅠC：t>v>tB；使用λ（tB>v）和在t=v，z=zⅠB处的初始条

件（因为当t=v时，流体域从ⅠB穿越到ⅠC），得到

注意对于任意的z和t的组合，式（6-77）—式（6-79）可以用来确
定tB。常数Ki定义为

对于区域Ⅱ：这是在t≤0时处于两相状态的区域。当t=0时，在条件
x=x0和z=z0下，对式（6-67）积分得到

x0的值由稳态能量平衡确定：

注意式（6-76）可以使用表6-3中适当的λ值进行积分得到两个分区
域。对于区域ⅡA（t<v），在t=0，z=z0时，有



对于区域ⅡB（t>v），在t=v，z=zⅡA时，有

其中，

表6-3和表6-4总结了关于这一问题的解和每个区域的重要特征。

表6-4　通道内两相区沸腾干度和时间的表达式

【例6-3】 流量减少所致沸腾起始的时间

问题：假设液体通过加热管轴向流动。当t=0时，入口流量开始呈
指数下降：



式中，t的单位为s，假设入口的初始流速Vin（0）=3.05 m/s。试确
定通道中沸腾开始的时间。忽略壁面摩擦和液体压缩性，假设入口温

度和加热功率保持不变。

已知信息：管道直径d=12.7 mm；管道加热长度L=3.05 m；加热线
功率密度q′=16.4 kW/m；入口水温Tin=204℃；水在6.9 MPa下，ρf=740

kg/m3；cp=4.2 kJ/kg·K；Tsat=285℃；假设ρl=ρf=740 kg/m3。

解 先获得通道出口处的冷却剂焓达到沸腾所需的时间。

利用特征线法，因为流体最初在通道中加热，首先假设t值小于v。

将式（6-56）在t<v内积分，得到式（6-74），用Vin（0）代替G0/
ρf，并将K设为单位1：

利用式（6.60），有：

因为沸腾最初发生在出口处，设λ（t<v）=L=3.05 m，可以从式
（6-84）得到t。注意，如果发现时间t为负时，则t<v的假设不正确，并
且必须获得t>v时的λ值。

求解式（6-84），得到t的结果：

6.3　热力系统瞬态过程的程序分析



在反应堆运行过程中，有可能发生各种各样的事故。为了评估这

些事故工况的后果是否在安全的允许范围之内，需要预计核电厂冷却

剂系统及其部件的行为、燃料元件的性状以及事故造成的放射性释放

时对环境的影响等。为了能对各种可能发生的事故工况后果进行正确
可靠的评估，已经开发了许多安全分析计算机程序。归纳起来，对于

像冷却剂丧失事故这样的工况，进行瞬态分析所需要的计算机程序有

下述几种。

①核电厂系统分析程序：用于分析核电厂整个冷却剂系统的热工
水力瞬态特性。

②核电厂部件分析程序：用于分析一个部件的详细热工水力特性
和负荷特性。

③堆芯中子物理分析程序：它包括两类程序，第一类为反应堆多

维中子时空动力学程序，用于计算堆内中子能量的时空特性；第二类

为堆芯燃料管理程序，用于部分事故分析中计算燃耗寿期初及寿期末
各种状态下的反应堆物理参数。由于对核电厂的换料方案也需要进行

安全分析，所以这类程序也成为安全分析程序系统中的一个组成部

分。

④燃料元件行为分析程序；用于预测反应堆各种工况下燃料元件

的性能和行为。

⑤放射性后果分析程序：用于估算事故后放射性释放量和剂量
率。

在以上各种计算机程序中，核电厂系统分析程序是安全分析程序
包中的核心程序。这种程序模拟的范围包括冷却剂系统（一回路）和

主蒸汽供应系统（二回路）中的主要设备和部件，如堆芯、稳压器、

蒸汽发生器、泵和各种阀门等，同时也并入了较简单的中子动力学程
序和燃料元件温度分布计算程序。系统分析程序的计算结果，有的则

本身就可用来论证电厂的安全性，有的则可作为进一步分析计算的基

础。

各种系统分析程序版本所用的数学模型不同，所适用的工况也不
尽相同。但是各种程序所使用的方法却有共同之处。它们几乎都是把

系统和设备划分成许多控制体，按照控制体写出方程，解出每个控制

体中的参数，以此来模拟整个系统参数的瞬态过程。下面我们以主流



的系统程序RELAP-5为例来介绍这种方法，大部分其他系统程序的总
体结构大同小异。

6.3.1　控制容积和通道模型

在RELAP-5的计算过程中，通过程序输入卡文件将所建模系统的
热构件数据、水力学部件数据等参数（例如：流道面积、流道长度、

控制体数、方位角、夹角等）用RELAP-5的格式表示出来，形成输入
卡，作为边界条件、初始条件和相关本构模型选择的人机接口。
RELAP-5对回路的控制件和接管列出相应的质量、动量和能量守恒方
程，补充相应的本构关系式封闭方程，再通过差分将所得方程式离散

化，得到线性方程组，然后采用已知参数和初始条件即可得出各元件

参数与时间的关系。最后，通过输出文件可以查看各元件的状态和参
数计算结果，包括空泡份额、流速、泵角速度、质量流量、热构件温

度等。

一回路冷却剂从位于反应堆压力容器上的多个入口接管流入，先

沿着环形间隙向下流动，到压力容器底部下腔室后，改变方向向上流
经堆芯，冷却燃料组件及其相关组件，带走核裂变反应产生的热量。

高温的冷却剂从反应堆压力容器的数个出口接管流出，通过蒸汽发生

器将热量传递给二回路系统。为了检测控制体内各部分的物性参数，
需要根据压力容器的物理结构图和尺寸划分压力容器节点图。根据各

节点对应的冷却剂流道形状特点，分别用分支部件、圆管部件、圆套

管部件等进行模拟。其中，分支适用于需要连接多个部件的节点。圆
管模化为普通单一流体流道。图6-14所示为针对某型核反应堆主设备的
建模节点划分。该节点图包括了反应堆压力容器、蒸汽发生器、主冷

却剂循环泵、稳压器、安全阀及卸压阀等设备。



图6-14　某型三环路核电厂系统与设备简化节点图

6.3.2　守恒方程

守恒方程的形式取决于所采用的两相流模型，各程序版本是不同

的。RELAP-5程序采用的是一维两流体两相流模型，也可以支持漂移
流模型，流管的守恒方程可以写成下列形式：

（1）连续性方程

气相：



液相：

式中 t——时间；

A——通道截面积；

z——轴向位置；

Γg，Γf——分别为气相和液相的质量产生率，一般有Γg=-Γf。

（2）动量守恒方程

气相：

液相：

（3）能量守恒方程

气相：



液相：

上述各方程中，g表示气相；f表示液相；α为体积分数；Γ为传质
速率；v为流速；ρ为密度；FWg和FWf分别为气、液相壁面曳力系数；FIg

和FIf分别为气、液相相界面曳力系数；B为体积力项；C为虚拟质量力
系数；q‴为体积热源，h为焓值；DISS为因湍流所导致的耗散项。

对于每个控制体和通道都要列出守恒方程。为了求解这个方程

组，尚需要补充许多本构关系式使方程封闭，其中包括流体的状态方

程，还包括描述热源、摩擦力、几何参数、临界流、传热、泵特性、
阀门特性的关系式和中子动力学方程等。方程的初始条件取事故发生

前稳定运行时的参数。

其他的热工水力系统程序有类似的控制方程。除了关于堆芯和蒸

汽发生器的相关分析程序外，还要针对一些特定的事故工况开发专门
的分析程序。此外，安全壳的安全也是一个重要问题，还有针对如壳

内气体、喷淋等过程的分析程序，针对大气放射性气羽扩散的分析程

序等。我们很大部分的实验工作的目的就是为这些分析程序提供输入

条件或者模型方法。

6.4　反应堆的安全问题

6.4.1　瞬态分析的任务

为了防止强放射性物质的释放，动力核反应堆根据纵深防御的原

则，通常设有3道安全屏障。第一道屏障是燃料包壳，它具有良好的综
合性能和强度，可以保护燃料不受冷却剂的腐蚀和侵蚀，并可承受裂
变气体的内压保证裂变产物不泄漏。第二道屏障是一回路压力边界，

包括一回路设备、主管道和辅助管道等。第三道屏障是安全壳，如果

一回路破裂，它可以包容所释放出来的放射性物质，防止它向周围环



境扩散。为了保证安全，需要在任何事故下保证至少有一道安全屏障

是完整的。

反应堆瞬态热工分析的核心任务，就是要预估在各种运行瞬态和

事故工况下，反应堆及其热力系统内运行工况和热力参数的变化过程
和变化幅度，为各道安全屏障的设计提供依据，确保各道安全屏障不

受破坏，并以此来确定运行参数允许的最大变化范围和反应堆保护系

统动作的安全阈值。

反应堆整个输热系统的各个设备都是相互关联的，原则上讲，系

统中任何一个环节发生变化都会引起整个系统参数相应发生变化。在
进行瞬态分析时，要通过控制方程和本构方程对系统中的热工水力现

象，以及各环节之间的联系进行数学描述，最终解出系统各位置和部

件内的工况和参数的变化过程。所需要计算分析的主要内容包括：

①一回路冷却剂的压力、温度、流量、液位、两相流的含汽率、
空泡份额、流型等。

②堆芯内冷却剂流动和传热工况，燃料包壳和芯块的温度变化过
程和变化幅度。

③如果冷却剂从一回路大量泄漏到安全壳内，还需要预计安全壳

内气体的压力和温度的变化过程以及含放射性气体的扩散。

由于其中一个核反应堆热工水力设计的主要工作目标，是关注那

些获得电厂许可所规定的相关事件和事故，因此一般强调对这些事故

的分析。而在严重事故中，因为不能保证堆芯原来的结构，其行为仍
然不够清楚，对其预测的精度在很大程度上取决于所作的假设。对于

该问题的讨论，可以参考相关的文献。

在进行瞬态分析时，通常按照下述4类电厂工况考虑反应堆的安全
性。

（1）正常运行和运行瞬态

正常运行和运行瞬态包括反应堆的启动、停堆、换料、功率调节

等。在这些工况中，允许系统中的某些部件存在轻微的故障和缺陷，
如少量燃料元件破损、蒸汽发生器在允许限度内泄漏，也包括如符合

要求的负荷阶跃和连续变化、甩负荷等。由于这类工况出现频繁，所

以要求在这类工况的整个过程中无须停堆，而只靠控制系统在反应堆



设计裕度范围内进行调节，即可把反应堆调整到所要求的状态，重新

稳定运行。

（2）中等频率故障

被定为这类故障的工况可能导致反应堆停堆，但在故障排除后仍

能恢复功率运行。预计这类工况在正常运行期间不会出现，但在电厂
寿期中有可能发生。对这类工况的设计准则是，这类工况不应导致任

何一道安全屏障破损。属于这类工况的典型事件有控制棒组件失控抽

出和误落棒、反应堆冷却剂硼浓度失控稀释、冷却剂强迫循环流量部
分丧失、外电负荷丧失、汽轮机跳闸（主汽门关闭）、二回路系统给

水丧失、应急堆芯冷却系统误投入等。

（3）稀有故障

稀有故障是核电机组在其寿期内可能发生但频率很低的事件，在

同类电厂的30～40年运行期间内会发生几次。这类工况可能会使燃料
发生损伤并使反应堆在一个长的停堆时间内不能恢复功率运行，但燃
料棒的破损仅为一个小的份额，释放的放射性物质不足以中止或限制

居民使用非居住区半径以外的区域。该工况本书认为不应导致第四类

工况，不应使反应堆冷却剂系统或安全壳屏障丧失功能。轻水堆属于
这类工况的典型事件有：一回路或二回路的小破口事故、燃料组件装

载错位并运行、冷却剂强迫循环流量全部丧失等。

（4）极限事故

极限事故工况是一些预期不会发生，但要采取针对性设计措施的

假想事故。该工况的发生会导致足以使反应堆不能恢复运行的破坏，

但在规定这类事故的安全准则时，要求保证放射性物质保持在安全壳
内不外逸，要保证如应急堆芯冷却系统、安全壳隔离系统和喷淋系统

等的完整。属于这类事故的典型事件有一回路主管道断裂、二回路主

蒸汽管道断裂、一个冷却剂循环泵转子卡死或泵轴断裂、控制棒机构
的外壳破裂（控制棒组件弹出）等。

除了上述4种工况外，反应堆还要求分析“未能紧急停堆的预期瞬
态”（ATWS），这是指反应堆在第二类或第三类工况下，运行参数已
达到停堆保护定值，而反应堆未能停堆的情况。对在这种情况下可能

发生的工况及其后果要进行分析。对压水堆，通常被认为最严重的未
能紧急停堆的预期瞬态工况包括：



①由于厂外电源丧失而产生的冷却剂流量丧失。

②稳压器安全阀打不开。

③在有功率运行下抽出控制棒。

④给水流量的丧失。

⑤某个反应堆冷却剂泵转速下降。

⑥蒸汽负荷大幅度上升等。

对这些瞬态的分析要求论证反应堆的燃料元件和压力容器在整个
瞬态期间内都是安全的。瞬态过程之所以得到控制的主要机理是，由

于反应堆冷却剂被加热和形成空泡而产生的负反应性反馈可以抑制反

应堆功率的上升。最后，通过向冷却剂系统注入硼酸溶液能够把反应
堆完全停下来。但对这种工况的分析还在进一步研究中。

6.4.2　反应堆的控制和保护

在核电厂中，汽轮发电机的功率输出通过进入汽轮机的蒸汽流

量、冷却剂的平均温度、燃料棒的释热而直接与核反应堆内的中子注

量率相联系。调节中子注量率以满足汽轮发电机组功率输出的需要是
反应堆控制系统的基本功能。压水堆电厂通常设定冷却剂平均温度与

负荷的函数关系。控制系统可以根据冷却剂平均温度的设定值和测量

值之间的信号差异来判断反应堆功率是否满足负荷的需要，并产生控
制棒调节动作。在调节过程中，还要避免控制棒在高功率下插入堆芯

过深，以防造成轴向中子注量率发生过大的畸变。增加冷却剂中硼的

浓度可以提高控制棒的位置。

除了应付反应堆的正常运行外，控制系统还用来实现反应堆的停
堆保护。反应堆配备有保护系统，其作用是监测电厂的若干基本参

数，并在这些参数一旦达到某个规定的极限值时，即发出紧急停堆信

号实施停堆，这种规定的极限值称为安全保护定值。在安全保护定值
下实现紧急停堆保护，可以防止运行参数达到可能导致安全屏障破坏

的安全极限。

为了保证可靠地发现偏离正常运行工况，每一个可能的瞬态都靠

测量一个以上的电厂参数来监测。每个保护功能至少有两个独立通



道，测量信号按照冗余信息的集合，即测量信号按三取二或四取二的

原则生效。通过这些措施来保证反应堆保护系统具有很高的可靠性。

现代压水堆电厂有20个以上的停堆信号，典型的有：

①中子注量率高或变化率过快（启动周期过短）。

②反应堆冷却剂流量丧失。

③运行参数逼近最小临界热流密度比或燃料芯块熔化的工况。

④稳压器压力或水位异常。

⑤来自蒸汽发生器和二回路系统的信号，如液位异常、给水流量
和蒸汽流量失配、蒸汽管道间压差过大、汽轮机超速等。

预测各种瞬态下系统热工水力参数的变化，确定控制系统的保护

动作定值，是反应堆瞬态热工水力分析的重要内容。

6.4.3　专设安全系统

专设安全设施是指在事故发生以后，能实现一系列的安全功能的

系统，在这些安全功能实现后就能满足安全要求的一套系统。专设安
全系统的设置目的是在事故工况下确保反应堆停闭，排出堆芯余热和

保持安全壳的完整性，避免在任何情况下放射性物质的失控排放，减

少设备损失，保护公众和核电厂工作人员的安全。包括安全注入系
统、安全壳、安全壳喷淋系统、安全壳隔离系统、安全壳消氢系统、

辅助给水系统和应急电源等。关于这些系统的情况请参见反应堆系统

及设备等相关文献，下面概括地介绍压水堆的专设安全系统。

1）应急堆芯冷却系统（安全注射系统）

当一回路系统发生冷却剂丧失事故时，此系统就会按照事先设计
规定的要求进行动作，把足够的应急冷却水注入堆芯，以防止燃料过

热。为了适用不同等级的冷却剂丧失事故和保证足够的可靠性，该系

统设有能动和非能动的两类部件。能动部件包括高压小流量安全注射
泵和低压大流量安全注射泵，前者的作用是，当主系统因发生破损事

故，压力降至一定值（如11.9 MPa），高压安全注射泵自动启动，将换
料水箱内2 100 mg/kg左右的含硼水注入堆芯，防止反应堆重新临界和



注入冷水以冷却和淹没堆芯；而后者应付一回路的大泄漏。每种泵都

有两台以上，按并联运行方式布置。而中压安注是非能动系统，蓄压

注入动作是完全自动的，当堆芯冷却剂压力迅速降低到低于安全注入
箱内氮气压力（4.2 MPa）时，硼水就顶开逆止阀从一回路冷管段注入
堆内。安注水箱和一回路相连的管道上设有单向止回阀，当一回路的

压力降到安注水箱的压力以下时，止回阀打开，硼水自动注入一回路
主管道。低压安注则在冷却剂压力降到0.7 MPa时由安全注射信号启
动，将换料水箱中的含硼水注入每个环路的冷管段。当换料水箱含硼

水被汲完（水位低到一定程度）后，低压安全注射泵可改为抽取安全
壳底部的地坑水。上述安注系统的配置如图6-15所示。安注水箱设在安
全壳内，高压和低压安注泵设在安全壳外。安注泵的水取自换料水

箱，在水箱中的水用尽之后，可以抽取安全壳地坑中的积水注入堆
芯，以维持堆芯长时间冷却。贮水坑中的水可以通过热交换器降温。

2）辅助给水系统

辅助给水系统用于保证蒸汽发生器的给水，以便维持一个冷源，

确保反应堆热量的导出。辅助给水泵通常设电动机和汽轮机驱动两种

动力源。汽轮机使用的蒸汽来自蒸汽发生器，它可以保证在断电情况
下仍能维持辅助给水的供应。当核电厂发生失水事故、蒸汽管道破裂

事故或给水管道破裂事故，主给水系统被切除时，辅助给水系统自动

投入。辅助给水系统设有专门的水源。



图6-15　应急堆芯冷却系统构成示意图

3）安全壳系统

安全壳的作用是在发生失水事故和主蒸汽管道破裂事故时承受内

压，容纳喷射出的汽水混合物，防止或减少放射性物质向环境的释

放，作为放射性物质与环境之间的第三道屏障。对反应堆冷却剂系统
的放射性辐射提供生物屏蔽，并限制污染气体的泄漏。作为非能动安

全设施，能够在全寿期内保持其功能，承受外部事件（如飞机撞击、

龙卷风）和内部飞射物及管道甩击的影响。

安全壳设有各种供穿过安全壳管道用的机械贯穿件和穿过安全壳

电缆用的电气贯穿件，贯穿件锚固在安全壳壁中。

安全壳设有喷淋系统，在发生失水事故或导致安全壳内温度、压
力升高的主蒸汽管道破裂事故时从安全壳顶部空间喷洒冷却水，为安

全壳气空间降温降压，限制事故后安全壳内的峰值压力，以保证安全

壳的完整性，在必要时向喷淋水中加入NaOH，以去除安全壳大气中悬
浮的碘和碘蒸气。

安全壳内还设有放射性去除系统和消氢系统等，消氢系统用以使
安全壳内的氢与氧重新复合成水来降低安全壳空间内氢的浓度，防止



氢气发生爆炸。这些氢可能来自反应堆事故期间的锆水反应、化学腐
蚀和水的辐照分解等。

6.4.4　电厂运行极限参数

在以上所述的各种电厂工况和保护系统的讨论中。都提到了电厂

运行参数的极限值。超过该值，反应堆保护系统必须动作实现停堆。

电厂运行参数的这些极限值通常根据某些工况的特定组合是否会使燃
料损坏的考虑来确定。由于不同频率的故障或事故的安全准则不同，

电厂极限参数通常按两个级别来制订。

1）在正常运行、运行瞬态和异常工况下防止燃料元件破损的
极限参数

这类极限参数往往是从经济和安全两个方面考虑来确定的，包括

下述内容。

①燃料芯块的中心温度必须低于UO2的熔点并且留有一定的裕量。

这主要是为了防止燃料产生过度的肿胀、芯块变形、裂变气体过量释
放和迁移，以及熔融燃料与包壳相接触而损坏等。

②燃料元件表面的临界热流密度与运行工况下局部峰值热流密度

的最小比值Rmin等于或大于某个给定的数值。在用W-3公式计算临界热
流密度时，该值取1.3。这一条限制主要是为了防止发生激烈的锆水反
应和包壳材料强度降低。

③燃料芯块-包壳交界面处温度应低于它们之间产生有害反应的阈
值温度（约675℃）。

④包壳材料的最大允许应变要低于预计燃料包壳发生破损时的应

变值。经验表明，考虑包壳材料的辐照脆化和氢化物沉积造成的脆
化，包壳的应变不能超过1%。

⑤包壳内部的气体压力要始终低于一回路的名义压力，以防止间

隙热阻增大和出现DNB（偏离核态沸腾）使包壳发生鼓胀。



⑥燃料包壳应力应低于它的屈服压力。在功率瞬变的过程中，其
应力必须低于产生应力腐蚀的水平。

UO2燃料棒的最大燃耗主要是由应变范围、氧化和腐蚀极限所决定

的。应变范围是各种蠕变之和，包括在初期由外压引起的向内蠕变和
在后期由裂变气体压力和UO2肿胀引起的向外蠕变。使用含有一定空隙

的UO2芯块可以减少肿胀，提高燃耗，但是燃料密度太低可能导致燃料

尺寸不稳定。包壳内部充氦可以大大减小初期的向内蠕变。

为了论证燃料棒的设计是否合理，需要估计在预期的高功率瞬态

下，棒在全部寿期内的行为，并需要对预期的最大线功率密度变化率
进行考查，以证明包壳应力的最大值不超过允许值。

2）对稀有事故或极限事故规定的极限参数

为了限制事故下燃料元件的损坏率，要求在专设安全系统的参与

下满足以下要求：

①计算得到的燃料元件包壳最高温度不超过1 200℃。

②燃料包壳的氧化层厚度不超过包壳总厚度的17%。

③与水和水蒸气发生反应的锆的质量不超过堆芯全部锆包壳质量

的1%。

④在事故过程和随后的恢复期里，堆芯必须保持可冷却的几何形

状。

⑤在应急冷却系统启动之后，应能降低堆芯的温度，并能维持对

堆芯的长期冷却，去除堆芯的衰变热。

前两条准则的目的是保证锆包壳有足够的完整性，以使UO2燃料芯

块保持不动，在高温下严重的氧化能使包壳脆化，造成破裂。通过限

制最高温度和最大氧化程度，就可以保证包壳有足够的韧性以避免脆
性破坏。第三条准则是为了保证所产生的氢气量不会达到爆炸的程

度。

为了判断所设计的堆芯是否满足上述准则，需要对稳态和各瞬态

工况进行分析计算，其中包括反应堆热力系统分析、堆芯子通道分



析、堆芯中子动力学分析、燃料特性分析等。瞬态分析的结果可能要

求对最初的设计进行修正。最终确定的堆芯设计是稳态和各种瞬态工

况下各种限制条件综合的结果。

各种限制条件最终都可以归纳为对燃料元件线功率密度的限制。
几种典型的限制反映在图6-16上。由图可以看出，导致中心熔化的线功
率密度远高于其他工况对线功率密度所形成的限制，所以中心熔化实

际上已不构成对线功率密度的限制。大破口失水事故对线功率密度的
限制是由堆芯再淹没期间燃料包壳所达到的最高温度构成的。由于压

水堆再淹没是从堆芯底部开始的，堆芯上部的包壳表面在被淹没之前

温度会继续上升，所以越靠近堆芯顶部对线功率密度的限制越严格。
小破口失水事故对线功率密度形成限制的背景是堆芯裸露部分传热恶

化，裸露从顶部开始。所以最严格的限制在堆芯顶部。

图6-16　典型的线功率密度极限

6.5　负荷丧失瞬态

电厂负荷丧失时，二回路蒸汽流量突然下降或全部丧失。致使蒸

汽发生器从一回路带走热量的能力下降或消失。假设这种事件的发生

并未引起反应堆停堆，则开始时堆芯内产生的热量保持不变，因此产
生的热量超过了带走的热量。这会导致冷却剂温度升高、体积膨胀，



使冷却剂从一回路进入稳压器，引起稳压器内的水位上升和压力升

高。温度提高了的冷却剂沿回路流动，当它到达堆芯时，慢化剂温度
反应性反馈对堆芯产生影响。在堆芯寿期初，慢化剂中含有较多的

硼，因而慢化剂反应性温度系数接近零，反应性反馈对堆芯功率的影

响不明显。而在堆芯寿期末，慢化剂有较大的负温度系数，温度的升
高会使堆功率迅速下降，可以使运行参数恢复到正常水平。

负荷丧失瞬态通常属于第二类工况，对这类事件的分析应该论
证：

①瞬态过程中一回路系数和主蒸汽系统的压力始终保持在设计值

的110%以下，并据此来确定稳压器中二回路蒸汽管道上的排放阀（卸
压阀）和安全阀的容量。

②燃料元件不发生破损或破损量受到限制，即最小DNBR大于设定
值。

在瞬态过程中，当系统的某一参数达到停堆保护系统的定值时，
反应堆紧急停堆，使堆功率降到衰变热的水平。在汽轮机负荷部分或

全部丧失时，二回路的旁路排放系统打开，蒸汽直接排入冷凝器，或

通过排放阀将蒸汽排入大气，以此来维持一回路热量导出的能力。稳
压器上的卸压阀和安全阀在一回路压力达到定值时打开，可以防止一

回路过分超压，通过上述措施，可以使事故得到缓解。

对负荷丧失瞬态过程的分析主要是要计算冷却剂平均温度、反应

堆功率、稳压器压力和液位，并根据这些参数审查堆芯最小DNBR的大
小，以此判断这一瞬态过程的安全性。

假设堆芯进口和出口冷却剂的温度分别为Tf，in和Tf，ex，蒸汽发生器

一次侧冷却剂进口和出口的温度分别为Ts，in和Ts，ex。事故发生后，有

一回路系统冷却剂平均温度 升高的速度可由下式求出：



式中 M——一回路冷却剂的总储量；

W——冷却剂流量；

Δhf，Δhs——分别为冷却剂流过堆芯和蒸汽发生器时比焓的变化
量，它们的大小分别取决于堆芯功率和蒸汽发生器一、二次侧之间的

传热。

冷却剂平均温度变化引起的系统压力变化由稳压器调节，进行瞬

态分析时需要有一个精确的稳压器模型，较好的稳压器模型至少要有3
个控制体，其中一个代表汽空间控制体，一个代表液面以下的饱和水

控制体，一个代表欠热水控制体。后者位于稳压器液体空间的下半

部，该控制体内水的欠热度是一回路冷却剂通过波动管进入稳压器所

造成的。对每个控制体建立质量守恒和能量守恒方程。液滴与蒸汽之
间的传热热阻可以忽略，关键是要建立好3个控制体之间的传热、传质
关系。



图6-17　汽轮机刹车电厂瞬态分析结果（寿期末，有稳压器压力控制）

图6-17给出了在堆芯寿期末，由于汽轮机刹车而引起的运行参数变
化的计算结果。计算中假设汽轮机刹车没有直接引起反应堆紧急停

堆，而且不考虑二回路旁路排放系统的作用。参数的变化过程可做如

下解释：负荷丧失事故开始后，堆芯功率与二回路导出的热量严重失
配，引起一回路冷却剂温度、稳压器压力和稳压器水位上升。由于管

道中有一部分冷却剂装量，所以冷却剂平均温度 的升高具有一定的滞

后。稳压器压力的上升受制于压力控制。由于是在寿期末，慢化剂负
温度系数较大，冷却剂（即慢化剂）温度的升高引入了相当大的负反

应性，使堆芯功率下降。由于负反应性和卸压阀的作用，使冷却剂平

均温度 的变化逐渐趋于平缓，表明热量的产生与排出已趋于平衡。延
续下去，蒸汽发生器水位达到“低—低水位”定值点，触发反应堆紧急
停堆。停堆之后，堆功率、平均温度和系统压力都迅速下降。开始时

的压力上升和随后的功率降低，使DNBR在整个瞬态过程中一直保持上
升趋势。

6.6　失流事故

6.6.1　事故工况

压水堆通常是靠冷却剂强迫循环来冷却的。反应堆的冷却剂环路
有2条、3条或4条，不同的反应堆设置的数目不等。当反应堆带功率运
行时，如果主循环泵因动力电源故障或机械故障而被迫突然停止运

行，致使冷却剂流量迅速减少时，就发生了失流事故。停泵的数量可
能是全部，例如在断电时；也可能是一部分，例如在发生泵转子卡死
或主轴断裂等机械故障时。



图6-18　主泵断电后堆芯功率、燃料元件平均热流密度随时间的相对变化

（虚线表示有效紧急停堆时刻）

失流事故过程的特征是由冷却剂流量下降和堆芯功率下降两方面
因素决定的。事故发生后，冷却剂流量下降将使冷却剂的温度和压力

升高，燃料包壳温度因传热系数减小而升高。系统参数的变化会触发
停堆保护系统。由于保护系统存在信号响应延迟时间，控制棒下插也
需要时间，所以反应堆实现有效停堆要比冷却剂流量开始下降滞后，

滞后时间为2.4 s左右。在停堆初期，反应堆还可以发出可观的剩余功
率，燃料元件本身还贮存着许多显热。在堆芯功率降低之后，这部分
热能要释放出来，所以在停堆以后，燃料元件表面的热流密度下降是

比较缓慢的（图6-18）。这时如果事故发生后流量下降过快，就会使包
壳温度上升，甚至出现偏离核态沸腾（DNB）工况。二氧化铀的导热
性能较差，满功率运行时燃料中心温度很高。当停堆后包壳表面传热

恶化时，燃料内的贮热分布发生变化，结果是中心温度虽然降低，但
外缘温度却明显升高（图6-19）。

反应堆设计主要从两个方面保证发生失流事故时的安全。一是尽

快紧急停堆，即缩短停堆保护信号延迟时间和控制棒下落时间。二是
设法减缓事故后临界热流密度的下降速度。通常在冷却剂主循环泵转
子上设置一个质量很大的飞轮，它可以在泵断电以后依靠其转动惯量

惰转一段时间，延缓冷却剂流量的衰减。惰转停止后，堆芯的热量靠
自然循环导出。为了减小设备的质量和体积，船用动力堆一般不设惰



转飞轮，由于船舱高度的限制，回路自然循环的能力也很低。在这种
情况下，常用由备用电源供电的应急冷却剂水泵提供冷却剂流量。

图6-19　元件内贮热再分配造成的轴向温度分布变化

分析表明，失流事故瞬态最危险的工况，即DNBR的最小值，是在
停泵开始后的数秒内发生。通过瞬态分析，主要是要确定允许的有效
停堆滞后时间和泵飞轮的转动惯量，以确保DNBR始终保持在设计的允
许限值以上。瞬态分析通常分成两步，第一步是求出停泵后回路内冷

却剂流量温度、压力的变化；第二步是对堆芯进行子通道分析，求出
堆芯内Rmin随时间的变化。

气冷堆的失流事故工况与其他堆型的有些不同。大多数高温气冷
堆的冷却剂循环风机靠汽轮机带动，动力电源中断不会使风机停转。
停堆以后，衰变热产生的蒸汽仍然可以保证汽轮机的运转。为了安

全，仍然要保守地假设风机可能失去动力，因而在风机转子上仍然设
有转动惯量很大的飞轮。气冷堆的石墨装量很大，它有很大的热容量

可以吸收衰变热。据估计，直到石墨被堆芯衰变热加热大约2 h，燃料
元件也不会被烧毁。在这样长的时间内，一般是来得及采取一定措施
来恢复一定的冷却剂流量的。在堆芯周围的预应力混凝土压力容器中

还设有蛇形冷却水管带出衰变热，所以堆芯温度不会过高。上述分析
表明，与其他类型的反应堆相比，气冷堆的失流事故要安全得多。气
冷堆冷却剂没有自然循环能力，只能用备用动力源（电或蒸汽）驱动

应急备用风机来进行停堆冷却。



6.6.2　流量瞬变

在失流事故开始后，DNBR值达到最小值所经历的时间很短，仅3
～5 s，在这么短的时间内，不会引起反应堆冷却剂入口焓的改变，因
此计算堆芯流量变化可以不用复杂的系统分析程序，只需用能描述环
路阻力特性和泵特性的较简单的方程组即可解出。特别是对于全部主

泵失电事故，用这种简单算法可以得到相当准确的惯性流量变化。

由于反应堆各回路特性基本相同，在分析主泵全部失电事故时，
可以把几条环路合并成一条等效的环路，该等效环路的流量和流通截
面积等于几条环路之和，而阻力系数仍取合并前的数值。对于闭合的

冷却剂环路，如果把它按流通截面分成几段，则整个环路的动量方程
可以写为

式中 L，A——分别为第i段流道的长度和截面积；

W——循环流量；

C——考虑了摩阻和形阻的综合阻力损失系数，C=fL/De+Kc，f为
摩擦系数，Kc为形阻系数；

hp——主泵扬程。

式（6-91）中隐含了两个假设：①阻力与流量平方成正比，即f和
Kc均为常数。

②环路内各处密度相等，提升压降之和为零。

在稳态运行时，dW/dτ=0，因此



式中 W0，hp，0——分别为稳态运行的流量和扬程。将式（6-92）
代入式（6-91）可得：

为求解上述方程，必须知道水泵扬程随时间变化的规律。下面分
两种情况讨论。

①假设泵转子的转动惯量很小。作为保守的估计，可以认为水泵
一旦失去电源，其扬程立即变为零。若令

则方程（6-93）简化成

初始条件为τ=0时，W=W0。方程的解为

由此可得出环路流量减半所需时间为

式中 Es——环路冷却剂的初始（稳态运行）动能。



这样，式（9-96）可以进一步简化成

式中 T——无量纲时间，T=τ/τ1/2。

对一般的压水堆电站，τ1/2等于0.5 s左右，因而如果泵转子的转动
惯量很小，则流量衰减很快，不能抵御失流事故中燃料元件烧毁的危
险。

②假设泵转速和流量以同一相对速率下降，并假设断电后惯性转
动中泵的效率不变，仍等于稳态运行时的效率η0。泵的有效功率Np与扬

程hp之间存在下列关系：

在无动力电源的情况下，泵的有效功率是由转子动能的减少提供
的，这一关系可以用方程（6-101）来表示：

式中 I，ω——分别表示泵转子的转动惯量和角速度。

将式（6-100）代入式（6-93），并利用假设 可将动量方程

变换成下列形式：



注意到式（6-102）中方括号内的第一项为环路中流体初始动能Es

的两倍[参见式（6-98）]，第二项反映泵转子动能的作用。令Ep代表泵

转子的初始动能。

方程（6-102）的解为

根据这一结果，环路流量减半所需的时间为

与式（6-107）给出的结果相比，增加了泵转子惯性的作用项。为
了更清楚地说明泵转子的作用，令 ，ε表示流体初始动能与有

效初始转子动能的相对大小。如果仍然延用上一种方法中由式（6-97）
定义的τ1/2为基准，以T=τ/τ1/2表示量纲为1的时间，则表示流量相对变化
的关系式（6-104）变成

在ε很小的情况下，式（6-106）可简化为

在刚停泵的数秒内，式（6-106）或式（6-107）可以相当准确地估
算环路内的惯性流量。由式（6-106）得出的流量衰减曲线如图6-20所



示。由该图可以看出，ε数值越小，即泵转子的初始动能越大，则流量
衰减越慢。对于压水堆电厂，ε的数值大约为0.04，流量减到一半的时
间约为25 s，因而可以大大缓解事故后燃料元件烧毁的危险。

上面介绍的模型假设在整个环路中流体的密度都相等，这在泵的
惯性转动驱动压头还相当大时带来的误差不大。但在泵转子所储存的

动能快要耗尽，接近停转时，环路内各处实际存在的冷却剂密度差所
造成的自然循环驱动压头作用就会显示出来。水泵转子惯性转动结束
后，它本身就变成了一个阻力件，对流动产生阻力。这时，环路动量

方程具有下列形式：

图6-20　流量衰减的计算曲线



图6-21　反应堆一回路简化流程

从图6-21看出，按照冷却剂密度变化的情况，循环回路可以分成4
段。这样，式（6-108）等号右边可以写为

式中 LR——堆芯高度；

LLC——循环回路冷段流道高度；

LLH——循环回路热段流道高度；

LSC——蒸汽发生器内冷却剂流程长度。

由式（6-109）可以看出，加大蒸汽发生器和堆芯的高度差可以增
大自然循环驱动压头，但这要受安全壳空间高度的限制。实际上蒸汽
发生器的传热管很长，冷却剂在其上升管段和下降管段中的密度差对



驱动压头的贡献很大。值得注意的是，在自然循环阶段，如果蒸汽发
生器的二次侧冷却能力过强，则蒸汽发生器的驱动压头反而会减小。

为了保持一回路的自然循环能力和降低设备的热应力，电厂运行规程
对于该阶段二回路的冷却能力，即一回路冷却剂的降温速率是有限制
的。关于一回路系统自然循环能力的具体计算方法，请参见本书4.5节
的讨论。

用以上方法得到的冷却剂流量随时间的变化，是分析堆芯燃料元
件和冷却剂工况的依据。

6.7　压水堆冷却剂丧失事故

6.7.1　事故分类

一回路压力边界的任何地方发生破裂，或安全阀及卸压阀卡开等
都会造成冷却剂流失，这种事故统称为冷却剂丧失事故。对于水冷反

应堆，也称失水事故（LOCA）。在讨论这种事故时，通常都把反应堆
压力容器的破裂排除在外，因为压力容器有非常保守的设计、严格的
制造工艺和在役检查，所以它的破裂几乎是不可能的。



图6-22　压水堆的连续管道直径（截面积）的尺寸（%）范围

冷却剂丧失事故使系统卸压。冷却剂的流失和系统卸压的速率以
及随后反应堆系统对卸压事故的响应、应急堆芯冷却系统所起的作用
等都受破口尺寸的强烈影响。因此通常按破口的尺寸将冷却剂丧失事

故分成大破口、中破口和小破口事故。然而不同压水堆电厂管道的尺
寸和分布的范围都是不同的，所以很难规定出一个区分大、中、小破
口的严格界限。图6-22表示某具体压水堆电厂一回路管道尺寸的分布和
破口尺寸的划分。通常把相当于冷却剂主管道截面积的1/10的破口面积
作为大破口的分界，把相当于主管道截面积的1/50的破口面积作为中破
口和小破口的分界。

单纯按尺寸来划分冷却剂丧失事故并不是最科学的。其实，对事

故进行分类最主要的依据应该是主导冷却剂丧失事故瞬态过程的重要
物理现象或事件的特征。例如，与大破口和中破口相比，小破口失水
事故的特征之一是：需要利用压水堆的主排热系统（即蒸汽发生器二

次侧）把一回路多余的热量排走，以便使一回路系统尽快降压，减少
泄漏流量，加大安注流量，另外，不同尺寸破口事故中，堆芯内汽水



混合物液位的性状、系统内的流动特性，以及蒸汽发生器内一次侧和
二次侧之间热传递方向随时间的变化等物理现象均不相同。表6-5给出
了压水堆小破口与大破口失水事故特征的比较。

表6-5　压水堆小破口与大破口失水事故特征的比较



6.7.2　小破口失水事故后的工况

1）不同尺寸下的小破口事故的特征

（1）尺寸较大的小破口

图6-23给出了在各种不同尺寸的小破口下一回路系统的降压过程，
其中破口面积为50 cm2的情况属于小破口尺寸较大的情况。事故发生
后，系统压力瞬间降到饱和压力，随后系统内出现闪蒸、压力降低速

度有所减缓。由于一回路有一部分热量要靠蒸汽发生器传出，在一段
时间内一回路的冷却剂温度不能降到蒸汽发生器二次侧温度以下（B
点）。但由于破口较大，热量大部分从破口排出，对蒸汽发生器排热

的依赖性并不强，所以随着衰变热的减少和连续的泄漏，系统压力很
快又降下来。直至降到安注水箱的定值压力，大量的水注入堆芯，使
压力容器内的水位得以回升，压力下降的趋势也减缓。

图6-23　小破口失水事故中一回路压力变化



由于破口较大，这种冷却剂丧失事故有可能使冷却剂液面降到堆
芯顶部以下。但是由于系统降压快，安注水箱投入得早，因而在燃料
包壳温度明显上升之前，堆芯就会重新被冷却剂淹没。此外，由于系

统降压快，堆芯内冷却剂闪蒸产生的大量气泡会使堆芯液位“膨胀”，
这种现象有助于推迟堆芯裸露，或减轻裸露程度。只要保证堆芯被水
淹没，堆芯就不会出现DNB现象。

（2）中等尺寸的小破口

对于中等尺寸的小破口，从破口排出的冷却剂不足以带出堆芯同

期产生的衰变热功率，因而有较多的热量要通过蒸汽发生器排出。根
据一、二次侧传热的要求，一次侧冷却剂的压力要保持在高于二次侧
水温度的饱和压力的水平。持续的时间一直要到堆芯的衰变热水平降

低到等于蒸汽从破口排放时带走的能量。随后一回路系统压力降低，
安注流量加大，压力容器内的水位得以恢复。

对于这种尺寸的破口，高压安注对一回路冷却剂的补充起重要作

用，蒸汽发生器对一回路热量的输出也起重要作用。值得注意的是，
在这种破口出现时，一回路长时间保持在相当高的压力之下，冷却剂
流失严重，堆芯可能露出水面。更为不利的是堆芯补水只靠高压安

注，流量较小，不能补偿泄漏流量，因而堆芯可能长时间处于裸露状
态之中。

（3）小尺寸的小破口

在这种情况下，冷却剂泄漏量较小，高压安注流量即可补偿，因
而堆芯不会裸露。系统压力降低不多。当系统重新被高压安注水充满

时，压力会突然升高。

表6-6　各种尺寸小破口事故特征对比



表6-6给出了各种尺寸小破口失水事故的特征对比。可以看出，中
等尺寸小破口中堆芯裸露的时间最长，后果最危险。在这种情况下，
利用各种方法来尽快降低一回路的压力是非常重要的。因为降低回路
压力可以减少冷却剂的排放率，增大高压安注所注入的流量，而更重

要的是可以使系统压力降到安注水箱或低压安注系统可投入运行的压
力。这些专用安全设施若投入运行可以很快使堆芯恢复淹没。只要保
证堆芯淹没，堆芯就不会出现DNB现象。

2）破口位置的影响

破口位置会影响从系统中泄漏出去的冷却剂总量，也会影响到注
入的应急冷却剂能够到达堆芯的量。例如，由于标高不同，位于反应

堆冷段主管道系统底部的破口会比位于系统顶部的破口流失更多的冷
却剂。此外，由于标高较低的破口卸压速率比顶部破口慢，从而会使
冷却剂排出量增多。冷段管道底部的破口还会使一部分应急冷却水流

失。

令人关注的另一个破口位置是稳压器顶部引出的各种接管。例
如，卸压阀的阀芯在打开的位置上被卡住就是一种小破口事故。在这
种事故的喷放过程中，稳压器波动管中的汽水阻流现象（CCFL）对事
故特征起重要作用。压力容器内降压闪蒸产生的蒸汽在经波动管流入
稳压器时，会妨碍水从稳压器返回管道，结果稳压器会形成虚浮水
位。这就是说，稳压器内的水位不再反映回路中冷却剂储量的多少。



如果反应堆操纵员这时仅根据控制室中稳压器液位指示来判断回路中

冷却剂的储量，就会造成误判或误操作。为了正确判断在压力容器内
水位下降的情况，已提出要在压力容器内堆芯上部设置水位监测器。
另外，由于在事故过程中稳压器内积存了一部分水，堆芯的裸露时间

会提前。

3）自然循环的作用和工况

在反应堆冷却剂循环泵停转以后，自然循环是把堆芯衰变热输送

到蒸汽发生器去的唯一输热机制。所以自然循环在事故过程中起重要
作用。

如4.5节中所讨论的那样，自然循环的驱动压头是回路上行段（上
升段）和下行段（下降段）中冷却剂的密度差造成的，并与堆芯和蒸

汽发生器的相对标高成正比。冷却剂主泵惰转停止以后，自然循环开
始为单相流。随着系统降压，回路中冷却剂温度最高部分（堆芯出口
和热段管道）开始出现闪蒸。闪蒸产生的气泡在进入蒸汽发生器传热

管后很快就会被凝结。气泡的存在可增大回路上行段和下行段冷却剂
的密度差，因而可使循环流量增大。但不久之后，当一回路压力降到
接近二回路压力时，蒸汽发生器倒U形管顶部的水也接近了闪蒸点，致
使进入倒U形管的蒸气泡得不到凝结而滞留在顶部形成汽腔，使自然循
环中断。这种汽水分层效应是小破口事故中最受关注的现象之一。

在自然循环中断之后，堆芯中产生的蒸汽通过热段管道流到蒸汽
发生器，并在上升段中冷凝，凝结后的水又沿原来的路径返回堆芯。

这种传热模式称为回流冷凝。蒸汽和冷凝水在热段主管道中流动方向
相反，有可能形成阻流现象。在蒸汽发生器传热管上升段中，由于管
径较细，会有一部分管子间歇地被堵塞。

不凝性气体的存在会降低冷凝传热系数，妨碍蒸汽发生器的传

热。还会在倒U形管顶部高点形成不凝性气腔，妨碍自然循环的恢复。
不凝性气体的来源主要是锆—水反应生成的氢气、燃料元件内充压用
的氦气、裂变气体、安全注射带入的氮气和空气等。应该估算这些气

体的量和它们造成的影响。实验和分析表明，只要不凝性气体不是异
常地多，而且蒸汽发生器二次侧热阱有大约15%是可用的，那么在回流
冷凝的模式下，也可以使反应堆堆芯得到适当的冷却。



6.7.3　大破口事故后的工况

大破口失水事故是一种极限事故。在安全分析中，设想最严重的
情况是一根冷却剂主管道发生脆性断裂，管道在一瞬间完全断开并错
位。这时冷却剂从断开的两个端口，即从相当于两倍主管道截面的开

口同时向外喷放。这种断裂称为“双端断裂”。这种失水事故会造成多
种危害，如下所述。

①在管道断开的一瞬间，冷却剂在破口处突然失压，会在一回路
内形成一个很强的冲击波。这种冲击波在系统内传播，可能会使堆芯

结构遭到破坏。此外，冷却剂的猛烈喷放，其反作用力会造成管道甩
击，破坏安全壳内的设施或相邻的回路管道。

②冷却剂持续流失有会使堆芯裸露，传热能力大为下降，使燃料
元件受到破坏。如果堆芯大量元件发生熔化，熔融的燃料同残存在压

力容器底部的水接触，发生剧烈的放热化学反应。燃料还可能把压力
容器熔穿，进入地基里去。

③高温高压的冷却剂喷入安全壳，使安全壳内的气体压力、温度

升高，危及安全壳的完整性。

④燃料元件的锆包壳在高温时会与水蒸气发生剧烈的化学反应：
反应产生的氢积存在安全壳中，在一定条件下会发生爆炸。锆水反应

还会使包壳脆化，导致包壳破裂。锆水反应产生的热量还会使堆芯过
热。

⑤反应堆冷却剂中的放射性物质进入安全壳后，通过安全壳泄
漏，会污染环境。

对于应急冷却系统起作用的情况，大破口冷却剂丧失事故中发生
的事件序列可分为4个连续阶段，即喷放、再灌水、再淹没和长期冷
却。这个时间序列所包含的相应热工水力现象可借助图6-24来加以说
明。图中给出了冷段主管道破裂（实线）和热段主管道破裂（虚线）
两种情况的计算结果。



图6-24　压水堆大破口事故的冷却剂特性

1）喷放阶段

（1）堆功率变化



由于大破口事故中系统压力降低极快，大约在0.1 s内即可降至冷
却剂的饱和压力，从而生成大量的蒸汽。空泡效应引入的负反应性使

反应堆自行停堆，此后堆芯长期处于衰变热功率水平。

（2）卸压过程

破口出现之前，系统中的冷却剂是过冷的。在管道破裂时，破口
处的压力在几十毫秒内突然降到饱和压力。该压力突降产生一个膨胀

压力波。这种压力波在一回路系统和压力容器内传播，作用在堆芯吊
篮等堆内构件上，产生很大的动态负荷。过冷卸压之后，系统内的冷
却剂达到饱和态，以汽液两相临界流速通过破口向外喷放，通常把这

种工况称为饱和喷放。饱和喷放卸压比较缓慢。

（3）堆芯流量

热段主管道破裂将会使堆芯冷却剂瞬时加速，而冷段主管道破裂
则会使堆芯冷却剂瞬时减速，并使流向由向上流转为向下流动。在转
向过程中会出现流动停滞，传热恶化。随后的喷放阶段堆芯冷却剂的

流量由堆芯至两个喷放端口的流动阻力决定。热段管道破裂时堆芯冷
却剂流量较大。而冷段破裂时堆芯冷却剂流量很小，这对堆芯的冷却
是很不利的。

（4）包壳温度

由于冷段管道破裂时堆芯冷却剂会出现停滞，包壳表面会出现偏
离核态沸腾（DNB）工况。这种工况在冷段破口出现后0.5～0.85 s时就
会发生。DNB后包壳温度上升到一个峰值，有时把它称为第一包壳峰
值温度。该峰值温度主要是燃料储热再分配形成的。峰值的幅度主要
由3个因素决定：

①燃料芯块和包壳之间的间隙热阻越大，则燃料芯块的温度越
高，即储能越大。

②喷放开始瞬间流过堆芯的水带走的热量。

③随后堆芯内蒸汽带走的热量受到水滴夹带量的强烈影响。

根据保守的分析，冷段双端断裂事故的第一峰值温度接近900℃。

在第一包壳峰值温度之后，包壳温度的变化主要由能量的产生和
传出之间的平衡以及传热工况所决定。开始时，衰变热的减小使包壳



温度有所降低，但是到后来（约15 s），由于堆芯开始裸露，传热恶
化，包壳温度又开始上升。锆—水反应会加剧温度的上升。

（5）堆芯应急冷却水的注入

在喷放开始10～15 s后，一回路系统压力会降到安注箱的氮气压力
以下，箱内储存的含硼水开始从冷段管道向一回路注入。

然而在冷段管道破裂的情况下，开始时，注入的应急冷却水未必
能到达堆芯。这是因为冷段破裂时，冷却剂从堆芯下腔室经堆芯周围
的环形通道向上流动，然后从冷段管道破口排出。在注入开始时，这

股喷放流量还相当大，它所形成的逆向流动限制现象（CCFL）会阻止
注入的应急冷却水在环形通道中向下流动到达堆芯下腔室。结果，从
完整的环路冷段管道注入的冷却水在环形通道中绕过堆芯之后又从破

裂的冷段管道排出，这种现象称为安全注射的旁通现象。在系统压力
进一步降低之后，冷却剂喷放流量减小，注入的应急冷却水才能够到
达堆芯。

热段管道破裂时不存在上述问题。注入冷管段的应急冷却剂可以
顺利地穿过环形通道到达堆芯下腔室。

通常认为，当一回路的压力与安全壳的压力达到平衡时（约0.3
MPa），喷放阶段结束。喷放阶段所经历的时间预计是10～20 s。

2）再灌水阶段

由于冷却剂大量喷放，压力容器内的水位可以降到堆芯底端以
下。尽管在喷放阶段安全注射已经开始，但在进行安全分析时，一般
都保守地假设，只有在喷放阶段结束后，注射的应急冷却水才能到达

堆芯。从冷却剂注入堆芯下腔室开始，到水位恢复到堆芯底端为止的
这段时间称为再灌水阶段。

从安注开始到再灌水阶段结束的这段时间里，堆芯基本上是裸露

的。在充满蒸汽的堆芯中，燃料棒除了靠热辐射和不大的自然对流以
外，没有别的冷却方式。堆芯在衰变热作用下几乎是绝热升温，温度
上升的速率为8～12℃/s。如果燃料元件从800℃左右开始上升，那么在
经过30～50 s之后，温度就将增加到1 100℃以上，此时锆合金和水蒸
气的化学反应已相当剧烈，成为包壳表面上一个附加的热源。因此，



再灌水阶段是整个冷却剂丧失事故过程中堆芯冷却最差的阶段。喷放
结束时的下腔室水位和下腔室再灌水的终止时间是两个关键参量，它
们决定了这个阶段内可能达到的最高燃料包壳温度。

3）再淹没阶段

再淹没阶段开始于压力容器内的水位达到堆芯底端并开始向上升
的时刻。在这一阶段中会出现下列重要的物理现象。

（1）第二峰值包壳温度

再淹没是从堆芯底部开始的，在堆芯下部淹没时，堆芯上部燃料

元件可能还在继续升温，所以堆芯包壳温度峰值的高低决定于堆芯上
部燃料元件温度升高的趋势得到抑制的时间。在应急冷却剂进入堆芯
时，遇到温度很高的包壳表面，沸腾过热十分剧烈。产生的蒸汽夹带

着许多液滴，向上流出堆芯，并对其流经的元件表面提供预冷，其冷
却的效果随着再淹没水位的上升越来越好，从而使堆芯上部燃料温度
上升的趋势逐渐得到抑制。第二峰值包壳温度大约出现在事故出现后

的60～80 s。峰值的幅度取决于燃料元件的气隙热阻。如果气隙热阻较
小，则在第一包壳峰值温度出现时，即已经将大部分贮热传给包壳，
形成较高的第一峰值温度，而第二峰值温度较低。反之，如果气隙热

阻很大，则会形成较高的第二峰值温度。

（2）骤冷过程

在包壳温度很高时，水在接触壁面之前即已汽化，并形成强烈的
液滴飞溅。这种过程可以对包壳起降温作用，只有温度降到一定程度

时，液体才能浸润包壳表面，形成稳定的核态沸腾或单相水对流换
热。由于浸润后传热系数大大增加，致使壁温突然降低，这就是骤冷
过程。当整个堆芯都被骤冷，且水位最终达到顶端时，即认为再淹没

阶段结束。结束的时间在事故瞬态开始后1～2 min。

（3）蒸汽的气塞作用

在再灌水和再淹没期间，从堆芯出来的蒸汽在流向破口时受到阻
力，从而使上腔室形成一个背压。在气流经过蒸汽发生器时，由于二
次侧的温度还相当高，会使蒸汽中夹带的液滴蒸发或过热流速增加，



从而会使流动阻力进一步增加。上腔室存在的气压好像是一个气塞，
抵消应急冷却水注入堆芯的驱动压头，降低再淹没的速度。

（4）锆水反应

由于在1 000℃以上时锆水反应变得相当剧烈，会使包壳严重氧
化。包壳的氧化会导致包壳的脆化。在随后燃料包壳被骤冷时产生很

大的热应力，会使脆化的包壳碎裂。燃料包壳的碎片和散落的燃料芯
块可能会使流道堵塞。

4）长期冷却阶段

再淹没阶段结束之后，低压安注系统继续运行。当它的正常水源
（换料水）中的水全部用尽时，低压安注系统水泵的进口转接到安全
壳地坑，用地坑中汇集的水对堆芯进行长期冷却。地坑的水进入水泵

之前要流经热交换器进行冷却，以排出它从堆芯带出的热量。

6.7.4　燃料元件的再淹没过程

1）燃料元件的再湿过程

在大破口失水事故中，从应急冷却水到达堆芯底部开始的燃料元

件再淹没过程是一个相当复杂的过程。安全审评计算中通常都假设在
大破口或中等破口失水事故喷放结束时，衰变热使包壳温度升得很
高。应急冷却水进入堆芯时，并不能马上润湿包壳壁面。当水接近赤

热的壁面时，急剧蒸发的气泡在壁面形成汽膜把冷却水与壁面分开。
然而蒸汽和两相混合物对壁面会起到预冷作用。当温度降到一定数值
时，壁面上开始建立湿斑，液体开始浸润壁面。随后湿斑范围迅速扩

展，在整个壁面上建立起稳定的核态沸腾工况，壁温很快降下来。这
种冷却水重新浸润壁面温度突然降低的过程称为再湿（骤冷）过程。
随着润湿区下游壁面不断地被冷却，润湿前沿将不断向下游推进。



图6-25　快速再淹没的流动图像

依照应急冷却水注入流量的不同，再淹没过程可分成两种图像。

图6-25表示注水速率比较高（大于4 cm/s）时的情形。此时液位zrp向上

移动的速度大于再湿前沿z0点移动的速度，再湿前沿下游处于反环状流

膜态沸腾。图6-26表示注水速率比较低时的情况。此时液位zrp向上移动

的速度赶不上再湿前沿z0点移动的速度。再湿前沿点的下游是环状流。

两种再湿过程图像的共同点是在再湿点附近换热系数h非常高，跨越再
湿点前后包壳温度有一个突变。



图6-26　慢速再淹没的流动图像

2）再湿过程传热模型

对于再淹没过程，最关心的是骤冷前沿上升的速度。计算模型可
分成两类，一类是根据再湿前沿附近实际存在的传热和流动工况求解

再淹没过程，现代大型计算机程序使用这种方法。另一类是所谓的“导
热再湿模型”，认为壁面再湿润是由再湿前沿附近包壳的轴向导热决定
的。下面我们介绍这种方法。

图6-27表示包壳表面再湿前沿附近的传热工况。假设：①包壳的壁
厚δ和物性为常数，包壳无限长；②燃料的热导率比包壳低得多，因而
可以把燃料与包壳的交界面看作是绝热的；③包壳无内热源；④冷却

剂的温度为常数且等于饱和温度。上述假设意味着在包壳内进行的是
一维导热过程，其导热方程为：

式中 h——再湿前沿处湿区换热系数。



设再湿前沿以不变速度V向前推进。为求解方便，引进一个新的坐
标ζ=z-Vτ。该坐标以再湿前沿为原点，并跟随再湿前沿一起移动。由于

图6-27　导热再湿模型

方程（6-110）可以写成

式（6-113）建立了速度V与轴向导热过程的联系。湿区（ζ≤0）换
热系数h等于常数，干区（ζ>0）的换热系数等于零，且方程的边界条
件为



式中 T0——再湿温度，即壁面可被水浸润时的温度；

Tco——上游壁面初始温度；

Ts——饱和温度。

这样，方程（6-113）在湿区的解为

利用包壳传给水的热量是靠自身温度的降低来补偿的热平衡的概
念，即

将方程（6-114）代入式（6-115）左侧，积分可得

式中 l——包壳周界长度。

将式（6-115）和式（6-116）联立，可以得到再湿前沿移动速度的
计算式：

如果初始壁温很高，致使（Tco-Ts）≫（T0-Ts），面积（Tco-Ts）≈
（Tco-T0），这时式（6-117）可以简化为



式（6-118）表明，再湿前沿移动速度的倒数近似与包壳再湿温度
之间的壁温初始值呈线性关系，这已为实验所证实。但式（6-117）中
却隐藏着一个不合理的成分，即在用该式拟合实验数据时，导出的换

热系数为106 W/（m2·℃）的量级，这样大的换热系数是难以想象的。
为了得到更合理的解，需要考虑使用二维模型，并对换热工况做出更

合理的假设。

在讨论上述解法时，都是将再湿温度T0当作已知参数。但是准确

地确定这个温度非常困难。这主要是因为表面骤冷是一种很快的瞬态
过程，再湿温度很难测准。而且这一温度似乎还与固体表面的状况，
例如是否有氧化膜等因素有关。目前还没有公认的再湿温度数据。在

整理实验数据时，每位学者选用的再湿温度都是不同的。但是他们根
据再湿温度T0与骤冷前沿处的换热系数h（z）总是在模拟中同时出现的
特点，配套选用它们的数值，即可得到很好的模拟效果，可以回避选

择再湿温度是否准确的问题。图6-28给出了一组再湿温度的实验数据。
根据这些数据可以看出，压力在4 MPa以下时，再湿温度大约比饱和温
度高100℃，而在4 MPa以上的压力下，数据很分散，但总的趋势是压
力越高，再湿温度与饱和温度的差值越小，有时甚至高出饱和温度只
有20℃左右。



图6-28　再湿温度与压力的关系

3）堆芯顶部再淹没时的液泛现象

大多数压水堆设计成从底部再淹没，但也有设计成从堆芯底部和

顶部两个方向注入冷却水淹没堆芯的方案。即使是那些把冷却水注入
堆芯底部的情况，在冷却水淹没堆芯的过程中也会出现冷却水从堆芯
底部向上和从堆芯顶部向下两个方向冷却堆芯的现象。这是因为冷却

水从下端进入堆芯后，在燃料元件表面剧烈的蒸发造成液体飞溅，蒸
汽夹带着大量液滴进入上腔室。在上腔室由于流速降低和各种结构件

的阻挡，许多液滴会落下来，积存在堆芯上方，并进入堆芯冷却燃料
元件。然而从顶部流进燃料通道的冷却剂会受到向上流动蒸汽的阻
流。这些蒸汽一部分是从下端淹没时产生的，另一部分是从上端进入

堆芯的冷却剂本身蒸发时产生的。这种阻流限制了可流进堆的冷却剂
流量，从而也限制了顶部冷却水淹没堆芯的速度。

根据实验数据的拟合，在竖直管道中汽液逆向流动的汽相和液相
流量大小遵循下列半经验关系式：

式中

式中，jg和jf分别为汽相和液相的表观流速，jg=Wg/（ρgA），jf=Wf/
（ρfA），A是流道截面积；De是当量直径；m和C是两个常数，其数值
与流体的黏度、过冷度和壁面状况等有关。对于水，取值为m=0.8～
1，C=0.7～1。式（6-119）表明，在逆向流动时，汽、液两相的流量是
相互制约的，汽相流量越大，液相流量越小。当汽相流量达到j*1/2 g≥C
时，液膜会停滞，甚至在汽液混合物的推动下向上流动，不过液膜一
旦往下流，燃料通道中产生的蒸汽量也就少了，这时液膜又可重新流



入堆芯。从堆芯上部淹没堆芯的速率最终要由上述流动机理所决定的
可进入堆芯的冷却水流量和传热机理所决定的骤冷前沿推进速度这两
个因素所制约。

6.7.5　安全壳内气体压力的计算

安全壳的体积很大，一个大型压水堆的安全壳内部空间高度约为

60 m，直径近40 m。在正常运行工况下，安全壳内的气压接近于常
压。而在失水事故发生以后，一回路排出大量的高温高压冷却剂，可
能使安全壳超温超压。温度的升高还会使安全壳内的结构体产生热应

力。因此在失水事故的分析中，要求计算安全壳内气体的压力和温
度。

最简单的安全壳是“全压式”安全壳。在这种安全壳中，从一回路
排放出来的高温高压冷却剂可以认为是直接膨胀到整个空间，而没有

任何降压措施。下面用一种保守的方法来估算在这种安全壳中可能产
生的最大压力。这种方法的基本假设是：处于一回路内的全部冷却剂
瞬时排放出来，立即蒸发汽化后，与安全壳内的空气均匀混合，达到

一种热力学平衡状态。瞬时混合的过程是绝热的，而且没有做功，所
以混合前后热力学能相等，即

式中 M——一回路冷却剂的总质量，kg；

m——安全壳中空气的总质量，kg；

uf1，uf2——分别为冷却剂喷放前后的初始比热力学能和与空气均
匀混合后的比热力学能，J/kg；

ug1，ug2——分别为安全壳中空气的初始比热力学能和与蒸汽均匀
混合后的比热力学能，J/kg。

空气的特性与理想气体几乎相同，其状态参数可按理想气体的状

态方程计算，因而



式中 pv1——安全壳内的初始空气压力，Pa；

Vv——安全壳内的有效容积，即安全壳内自由空间的容积，m3；

Tv1——空气的初始温度，℃；

R——气体常数，

Mg——空气的相对分子质量。

若混合气体的终温是Tvg，则

式中 cV——空气的定容比热容，J/（kg·℃）。

利用上述关系，可得到

另外，还可以写出

式中 Vp——一回路系统的总容积，m3；

——冷却剂的初始平均密度，kg/m3；



ufs——冷却剂在安全壳内膨胀后的饱和液体比热力学能，J/kg；

x——冷却剂降压蒸发后的含汽量；

vgs，2——在终态蒸汽压力下饱和蒸汽的比体积，m3/kg。

将式（6-122）、式（6-123）和式（6-124）代入式（6-121），经
整理后可得

如果已知一回路冷却剂和安全壳内的初始参数，并已知安全壳的
有效容积和一回路的容积，那么就可以利用式（6-128）确定混合后的
状态参数。或者如果要求混合后达到某个终态，也可利用式（6-128）
求出所需要的安全壳有效容积和一回路系统容积之比，式中蒸汽的终
态参数有Tv2，ufs，hfg，2和vgs，2等4个，它们之间的关系不是一种简单的
显函数，而通常是用参数表或物性关系式表达出来的，因而在用式（6-
128）求解终态参数时需要迭代。例如，为计算达到某个终态压力pt所

需要的安全壳有效容积，我们可以先假设一个终态蒸汽分压力pg，由此

查表可确定出对应于该压力的饱和温度，即混合气体的终态温度Tv2。

此时安全壳总压力由式（6.129）计算：

若计算出的p′t与所要求的终态压力pt不符，则需重新选择pg；若相

符，则可按该压力查表得出状态参数hfg，2，hfs，2，vfs，2和vgs，2，并利用

关系ufs=hfs，2-pvfs，2计算出ufs。　将这些参数代入式（6-129），即可求
出所需要的安全壳有效容积比。

上述方法只能用来粗略地估算失水事故后安全壳内的最大压力。
若要详细计算事故期间安全壳压力随时间的变化，还需要考虑许多因



素，列出更完善的方程。所需进一步考虑的主要因素有：

①回路内的水不会在一瞬间全部喷放到安全壳中去。因此需要求

出冷却剂从一回路排出的速度，确定一回路向安全壳释放能量随时间
的变化。在释放的能量中，还应该包括二回路通过蒸汽发生器传到一
回路的热量。

②在失水事故过程中，安全壳喷淋系统喷淋的冷却水对安全壳空
间起降温降压作用。

③安全壳内的气体与壳壁和壳内的结构体之间存在传热过程，高
温的结构体放出热量，低温的结构体和壳壁吸收热量。

④安全壳内可能积存氢气，它的燃烧和爆炸会放出热量。

【例6-4】 某压水堆一回路系统内的初始压力为pp1=15 MPa，冷却
剂平均温度为310℃，安全壳内的初始压力为pv1=0.09 MPa，温度为
Tv1=50℃。要求在冷却剂从一回路全部排出后安全壳内的压力pt不超过

0.35 MPa，试求安全壳有效容积与一回路系统容积之比。

解 由热物性表可以查出初始状态下水的比焓hf1=1.39×106 J/kg，比

体积vf1=1.42×10-3m3/kg，空气的比定容热容cV=0.715×103 J/kg，水的热
力学能为

假 设 蒸 汽 的 终 压 力 p′g=0.196 MPa ， 对 应 的 饱 和 温 度 为
Tv2=119.6℃，根据式（6.129），得到此时的总压力为

该压力小于指定压力0.35 MPa，所以需要重新假设一个较大的蒸
汽分压进行计算。经试算选定，pg=0.24 MPa时壳内总压力pt=0.35

MPa，满足条件。按pg查出物性为Tv2=125℃，hfg，2=2 188×103 J/kg，



hfs，2=525×103 J/kg，vgs，2=0.780 m3/kg，饱和水的比焓近似等于它的热

力学能，因而ufs=523×103 J/kg。空气的相对分子质量M≈28.8。利用上
述数据代入式（6-128）进行计算，该式的分母为

因而

思考题

6-1 进行瞬态热工分析的两相流数学模型主要有哪些？它们各适用
于何种场合？

6-2 如何选择质量、动量和能量这三个守恒方程中的未知参量？为
求解这组方程尚需要补充哪些方程或关系？

6-3 在进行安全分析时，通常把核电厂事故分成几类？对每类事故
的安全要求有何不同？

6-4 核电厂设置了哪些“专设安全系统”？它们的作用如何？

6-5 核电事故运行参数的极限值是如何确定的？

6-6 如何理解在失流事故发生时燃料元件内热量重新分配会有包壳
上升的现象？如果在主泵同时断电后不考虑停堆后的释热，包壳的温
度会上升吗？

6-7 大破口失水事故可以分为哪几个阶段？每个阶段的主要热工水
力过程是什么？这些过程如何危及反应堆的安全？



6-8 为什么压水堆一回路冷段大破口事故比热段同类事故更严重？

6-9 什么是再湿温度？它的数值大约是多少？骤冷前沿附近传热和
流动机理如何？

6-10 再淹没速度与注水速度（即根据注水量直接算出的堆芯液位
上升速度）相同吗？为什么？

6-11 举例说明在整个失水事故过程中有哪些汽—水逆向流动现
象？它们对失水事故的过程产生什么影响？

6-12 什么是控制容积？控制容积划分的原则是什么？

6-13 各种堆型冷却剂丧失事故的热工过程各有什么特点？

习　题

6-1 某压水堆压力10 MPa，堆芯内水的平均温度为30℃，停堆前冷
却剂的流量为75 000 m3/h，主泵扬程50 m水柱，转速1 500 r/min，效率
为0.8，一回路几何因子 30，在某时刻主泵同时断电。

①假定在断电后泵的扬程突然降到零，求冷却剂流量衰减曲线。

②假定泵转速与流量以同一速度下降，断电后泵的效率不变。若

要求断电后3 s时流量减速到原来的80%，问泵转子的转动惯量需要多
大？

6-2 一座小型水冷反应堆在正常运行时冷却剂流量为0.12 m3/h，平
均温度为65℃，一回路总阻力为0.28 MPa，回路处于低压。当泵失去
电源时其扬程按下式变化： ，其中hp0为正常运行时的压

头，t的单位是s；并且假定这时回路的阻力与流量呈线性关系变化，回
路的几何参数∑（L/A）=2 000，试求流量下降到0.012 m3/h需要多少时
间？

6-3 一座试验水堆，正常运行时堆芯进口水温为50℃，压力为1.5
MPa，流量为240 kg/s，一回路总阻力为0.3 MPa。反应堆长期运行
2×104 kW下。堆芯中点比热交换器中点低6 m。试估算主泵同时断电后



半小时的循环流量。估算时可以假定堆芯和热交换器分别为点热源和
点热阱，水在回路中始终处于湍流状态，且无沸腾工况出现，堆芯进

口水温维持在50℃。

6-4 一个金属铀板状燃料元件，半厚度为3 mm，从某时刻开始，
释热率以4 s的周期按指数规律上升，求在放热系数分别等于5×104 kW/
（m2·℃）和103 W/（m2·℃）下，元件内的渐近相对温度分布ε（x），
画出分布曲线，并分析两个曲线的特征[金属铀的物性可取ku=38 W/

（m·℃），c=194 J/kg·℃，ρ=18.3 g/cm3，a=1.07×10-6 m2/s]。

6-5 某压水堆堆芯再淹没时压力为0.2 MPa，燃料元件上某点包壳
温度为600℃，包壳厚1 mm，材料为锆-4合金。若再湿前沿附近湿区放
热系数为1.5×106 W/（m2·℃），求骤冷前沿移动速度。如果材料是
铜，结果如何？试从上述计算结果说明材料特性对骤冷前沿移动速度

的影响，计算时可取再湿温度T0=Ts+100℃。材料的特性可取下列数
值：

表6-7

6-6 沸水堆堆芯顶部再淹没时，堆芯压力为0.2 MPa，燃料元件直
径12 mm，中心距17 mm。

①求当饱和蒸汽向上流动表观流速为3 m/s时，水膜向下能达到多
大表观流速？合多大流量（kg/s）？

②向上流动的蒸汽表观流速为多大时，液膜下降速度降到零？
（计算时可取式中的常数m=1，c=0.7）

6-7 若液面下蒸汽质量为Mgb，汽水混合物体积为Vm，蒸汽密度为

ρs，试按Mgb/（Vmρs）等于0.8和0.4两种情况分别画出c0=0，0.5和1时液
面下相对密度ρgb/ρg随时对高度z/zm的分布。



6-8 一反应堆及其一回路系统中包含9 m3的饱和水和1.5 m3的饱和

蒸汽，压力为10 MPa。在发生失水事故后，这些介质排入容积为2 000
m3的安全壳中。安全壳的初始压力为0.1 MPa（绝对），温度为40℃。
假定水和蒸汽与环境之间不发生热交换。问形成的平衡压力是多少？
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