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摘 要:硫酸分解反应器作为热化学硫碘制氢系统中的重要设备，其换热需要匹配系统的产氢量换热

需求。为研究硫酸分解反应器不同结构对换热的影响，使反应器的换热满足系统需求，同时满足制造
工艺的限制。通过试验对硫酸分解反应进行反应动力学参数标定并建立反应动力学模型，用
gPＲOMS软件对反应器进行仿真，得到反应器内的压力、温度、流量和各组分浓度等参数。结果表明:
反应器总长度不变，调整预热段和反应段长度比或提高填充颗粒热导率无法提升总转化率。反应器
增加预热段长度可显著增加总转化率，关键原因是预热段长度决定了反应器内温度能否达到 SO3分

解反应所需最佳温度 850 ℃。减小反应器直径并不能增加总转化率，虽然反应器的直径减小有利于
传热，但由于整体入口流量不变，流体流速显著提高，减少了反应物的停留时间，同时还会显著增加反

应器流阻。采用套筒环腔内、外加热结构作为反应器预热段可有效提高总转化率。采用内外同时加
热时，增加了换热面积，有利于缩短预热段长度，预热段长度仅需 900 mm 左右反应器出口温度即可
达到 850 ℃，得到了符合要求的反应器结构设计。
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Heat transfer performance of sulfuric acid decomposition reactor in
thermochemical sulfur iodine hydrogen production system

LI Mingyang1，2，BIE Yiran1，HE Yong1，WANG Bo2，WANG Xiaoding2，WANG Zhihua1

( 1．State Key Laboratory of Clean Energy Utilization，Zhejiang University，Hangzhou 310027，China;

2．Dongfang Electric Co．，Ltd．，Chengdu 611731，China)

Abstract: The sulfuric acid decomposition reactor is an important equipment in the thermochemical sulfur iodine hydrogen production sys-
tem，its heat transfer needs to match the hydrogen production capacity of the system． In order to study the effect of different structures of
sulfuric acid decomposition reactors on heat transfer，and to ensure that the heat transfer of the reactor meets the system requirements while
also meeting the limitations of manufacturing processes． Through experiment，the reaction kinetics parameters of sulfuric acid decomposi-
tion reaction were calibrated and a reaction kinetics model was established． The reactor was simulated by gPＲOMS to obtain parameters
such as pressure，temperature，flow rate，and component concentrations within the reactor． Ｒesults show that the total conversion rate can
not be improved by adjusting the length ratio of the preheating section and the reaction section or increasing the thermal conductivity of the
packed particles，while the total length of the reactor remains unchanged． Increasing the length of the preheating section in the reactor can
significantly increase the total conversion rate． The key reason is that the length of the preheating section determines whether the tempera-
ture inside the reactor can reach the optimal temperature of 850 ℃ required for the SO3 decomposition reaction． Ｒeducing the reactor diam-
eter does not increase the total conversion rate，although reducing the diameter of the reactor is beneficial for heat transfer，due to the un-
changed inlet flow rate，the fluid flow rate increases significantly，reducing the residence time of the reactants and significantly increasing
the reactor flow resistance． Using a sleeve annulus internal and external heating structure as the preheating section of the reactor can effec-
tively improve the total conversion rate． When both internal and external heating are used，increasing the heat transfer area is beneficial for
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shortening the length of the preheating section． The length of the preheating section requires about 900 mm to achieve a reactor outlet tem-
perature of 850 ℃ ． A reactor structure design that meets the requirements has been found．
Key words: thermochemical H2 production; sulfur iodine cycle; sulfuric acid decomposition reactor; gPＲOMS; reactor structure

0 引 言

氢能作为一种可再生能源载体，具有高效、清
洁、可持续等特点，近年来得到各国高度重视和深入
研究［1－2］。与目前主流制氢方法如化石能源制氢和
电解水制氢相比，热化学循环制氢具有反应温和、热
效率高、无污染、可实现大规模工业化、可匹配核
能［3］、太阳能［4］等热源等特点，直接由热能制氢，不
经过电能转化，是一种理想的绿氢生产方式，其中热

化学硫碘循环是当前最有望实现工业化的制氢循环

之一［5－7］。
硫碘循环工艺最早由美国通用原子( GA) 公司

提出，并搭建了第一套闭路循环系统［8］，后又与桑

迪亚国家实验室( SNL) 和法国国家原子能委员会
( CEA) 合作［9］，经多次改造完成了产氢速率 10 ～
75 L /h( 标况下，下同) 系统，受材料性能限制，连续
运行了 18 h。意大利国家新技术、能源和可持续经
济发展署( ENEA) 与意大利部分大学合作，共同完
成并成功连续运行 48 h、产氢速率 10 L /h的硫碘制
氢系统［10－11］。韩国原子能研究所( KAEＲI) 已建成
一个在加压环境下运行的 50 L /h 硫碘试验装
置［12］。1997年，日本原子能机构( JAEA) 连续 48 h
运行一套由玻璃制成的 1 L /h 实验室规模装置［13］。
2004年建成和运行了 30 L /h 左右的实验室放大系
统［14］。2014年，JAEA建成了一个由工业材料制成
的 100 L /h 中试平台，首次试运行中连续运行 8 h，
产氢速率约 10 L /h［15］。后通过一系列改进措施，该
中试平台实现了 150 h 连续运行，产氢速率在 10 ～
30 L /h［16］。国内，清华大学核研院( INET) 设计并
建立了一个由玻璃制成的产氢速率 10 L /h的 IS－10
系统［17－18］，并于 2009年成功以 10 L/h 连续产氢 7 h。
之后在 IS－10 基础上建设了实验室扩大系统 IS －
100［19］，该系统以 60 L /h 产氢速率运行 86 h ( 产氢
时长超 60 h) ［20］。浙江大学能源高效清洁利用全国
重点实验室( CEU) 2010 年完成了开路循环系统建
设，并搭建了产氢速率 50 L /h 的实验室规模装
置［21－22］。目前，采用工业材料建成了设计产氢速率
5 m3 /h的中试系统，以 80 L /h 产氢速率连续运行
4 h［23］。
尽管国内外多次进行硫碘循环产氢试验，但均

未实现较大产氢量的长时间连续稳定运行。主要是

由于循环过程中强腐蚀性环境、较高的 H2SO4分解

温度和极其复杂的气液相变过程，对系统中的设备

性能提出了很高的要求。而国内外热化学硫碘制氢
系统中的设备换热性能研究鲜见报道。
笔者团队近期正进行热化学硫碘制氢系统制氢

速率 1 m3 /h( 标况下) 试验。其中硫酸分解反应为
吸热反应，原有反应器无法满足反应在 1 m3 /h 制氢
速率下的换热需求，因此需对反应器换热进行研究，

改进原有结构设计。
目前，碳化硅是最适用于硫酸分解反应器的材

料。反应器是全碳化硅制造，须留足够空间填充化
硅小球负载催化剂。且碳化硅难以烧结强度高的复
杂结构，同时碳化硅设备设计无相关标准可参考。
因此笔者在满足上述限制条件的基础上，从增强换

热的原理出发，通过仿真方法，模拟了不同结构设计

反应器内反应和换热情况，找到一种能达到系统性

能需求的反应器结构设计，解决了热化学硫碘制氢

系统中关键设备的性能问题，为系统的稳定长期运

行奠定基础，推进该制氢方式走向工程化应用。

1 热化学硫碘制氢原理和系统流程

1. 1 原理
热化学硫碘循环具体反应机理如图 1 所示，该

循环由以下 3步化学反应构成:
Bunsen反应:

I2+SO2+2H2 ===O H2SO4+2HI( 85 ℃ ) ， ( 1)
HI分解反应:

===2HI H2+I2( 450 ℃ ) ， ( 2)
H2SO4分解反应:

图 1 热化学硫碘循环原理
Fig．1 Principle of thermochemical sulfur iodine cycle
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H2SO ===4 SO2+ 0．5O2+H2( 850 ℃ ) 。 ( 3)
1. 2 系统流程

I2、SO2、H2O在 85 ℃左右发生氧化还原反应生

成 H2SO4和 HI。H2SO4和 HI 根据密度差进行液液
分离，H2SO4相经过纯化、精馏，在 850 ℃下催化分
解成为 SO2、O2和 H2O，O2不被吸收作为产物被排

出，SO2和 H2O则返回到 Bunsen 反应器中，SO2被 I2
和 H2O吸收发生化学反应。HI 相经过纯化、精馏
浓缩后，在 450 ℃被催化分解为 H2和 I2，冷凝后实
现 H2、I2以及水蒸气的分离，H2作为产物输出，剩余

的 HI /I2 /H2O混合溶液则返回 Bunsen 反应循环使
用。整个循环过程实现了 H2O的分解制氢，系统输
入仅为热源和 H2O，产出为 H2和 O2，其他物料循环

使用。

2 仿真模型及控制方程

利用 gPＲOMS 平台及模型库搭建的硫酸分解
反应器 2D模型如图 2 所示，分别包含了进出口模
块、惰性颗粒段、催化反应段、出口混合段，以及各段
对应的加热模块。模型中，惰性颗粒段主要填
充 SiC颗粒，催化反应段填充 Fe2O3催化剂颗粒，出

口混合段仅为空腔。通过选择合适的差分格式和离
散点数量，以及对方程变量进行量级缩放等数学处

理，保证了计算求解的稳定性。模型采用参数化的
分布式模型，能够对反应器内部物理场分布及变化

特点进行研究。

图 2 硫酸分解反应器换热模型
Fig．2 Heattransfer model of sulfuric acid decomposition reactor

2. 1 固定床压降
轴向固定床内压降可采用下式计算描述:

∂P
∂L

= － fD
ρfu

2
f

dp
， ( 4)

式中，P 为压力，Pa; L 为固定床的轴向位置，m; fD
为达西阻力系数; ρf 为流体质量密度，kg /m

3 ; uf 为

流体表面流速，m/s; dp 为具有相同比面积的球的等

效粒径，m。
阻力系数 fD 可用以下关联式计算，Ergun 关系

式将通道内高度湍流流动中的阻力系数方程与空管

道内层流流动方程相结合:

fD = Af
1 － ε
ε

150B f
1 － ε
Ｒep

+ 1．75C f( ) ， ( 5)
式中，A f 为压降方程的可调系数; ε 为平均床层
孔隙率; B f 为压降方程层流项的可调系数; C f 为

压降方程湍流项的可调系数; Ｒep 为固定床的雷
诺数。
2. 2 床层－壁面换热系数
2. 2. 1 动态项

Specchia关联式:
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Nua
ωs，d =

0．083 5Aαωs
Aαωs，d

Ｒeap( ) 0．91 Pr
Prair( )

1 /3

，10≤ Ｒep ≤ 1 200

1．23Aαωs
Aαωs，d

Ｒeap( ) 0．53 Pr
Prair( )

1 /3

，1 200≤ Ｒep ≤ 104

，











( 6)

式中，Nua
ωs，d 为修正的床层壁面换热动态项的努塞

尔数; Aαωs 为整体床层壁面换热系数的可调系数;

Aαωs，d 为床层壁面换热系数动态项的调整系数; Ｒe
a
p

为填充床的修正雷诺数; Pr 为固定床内流体的普朗

特数; Prair 为空气的普朗特数，适用范围 10≤
Ｒep≤104。
2. 2. 2 静态项

Specchia关联式:

Nuv
ωs0 =Aαωs

Aαωs0

2εz，r +
1－εz，r

0．002 4(
D
dv
p

) 1．58+
1
3

λ f

λp

+αωs，rad
dv
p

λ f










， ( 7)

式中，Nuv
ωs0为修正的床层壁面换热静态项的努塞尔

数; Aαωs0 为床层壁面换热系数静态项可调因子; εz，r

为分布式床层孔隙率，m3 /m3 ; D为管径，m; dv
p 为相

同体积球体的等效粒径，m; αωs，rad为床层－壁面辐射
换热系数，W/ ( m2· k ) ; λ f 为流体的导热系数，

W/ ( m·k) ; λp 为球团热导率，W/ ( m·k) 。
2. 3 流－固换热系数

Hougen关联式:
Nup = Ahf jHＲepPr

1 /3， ( 8)
式中，Nup 为固体－流体换热的努塞尔数; Ahf 为固

体－流体传热系数的可调系数; jH 为用于换热的
Colburn j因子。

j因子按照如下关联式计算:

jH =
1．66Ｒe－0．51p ，Ｒep＜190

0．983Ｒe－0．41p ，Ｒep≥190{ 。 ( 9)

3 反应动力学试验

3. 1 试验装置
为获得 H2SO4分解的精确动力学参数，开展了

H2SO4分解的反应动力学试验，试验装置如图 3 所
示，包含气瓶、硫酸溶液储罐、蠕动泵、质量流量计、
硫酸分解炉、SO3分解炉、冷凝管、洗气瓶、干燥瓶和
氧气分析仪等主要设备。
本次动力学测定试验中，载气 N2 流量为

140 mL /min，96%硫酸溶液流量为 5． 354 g /min
( 2．919 mL /min) ，催化剂质量为 30 g，粒径为 5 mm
左右。温度在 700 ～ 850 ℃，每 50 ℃测一组。根据
文献［24］，SO3分解转化率与温度存在以下关系:

ln( － ln( 1 － X) ) = ln( At) －
Ea

ＲT
。 ( 10)

其中，X为 SO3 分解转化率; Ea为催化分解 SO3

的活化能，kJ /mol; A 为催化分解 SO3的指前因子，

s－1 ; Ｒ为摩尔气体常数，8．314 J / ( mol·K) ; t为过程

图 3 试验装置示意
Fig．3 Experimental device diagram

反应时间，s。根据试验测定的 SO3分解转化率 X 与
相应的反应温度 T，做出 ln［－ln( 1－X) ］随 1 /T的变
化图，对数据进行线性拟合，如图 4所示。

图 4 数据拟合图
Fig．4 Data fitting chart

拟合线斜率 －
Ea

Ｒ
= －17 371．281 96，求得 Ea =

144．42 kJ /mol，文献［25］中 Ea为 165 kJ /mol 左右。
线性拟合度为－0．990 9( 与完全线性负相关－1 非常
接近) ，试验效果较好。
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3. 2 反应动力学模型
硫酸的分解反应可分为两步:

硫酸脱水分解反应:

H2SO ===4 SO3+H2O( 400～500 ℃ ) ， ( 11)
三氧化硫分解反应:

SO ===3 SO2+1 /2O2( 850 ℃ ) 。 ( 12)
3. 2. 1 硫酸脱水反应

H2SO4的脱水分解反应较易发生，在 400～500 ℃

下分解转化率达 100%。
本模型中，通过吉布斯自由能计算硫酸脱水分

解反应平衡常数与温度的关系:

Keq = 8．829 63e－1．134×104
1
T －

1
Tref

( ) ， ( 13)
反应速率方程为

r( H2SO4 ) = k x( H2SO4 ) －
1
Keq

x( SO3 ) x( H2O)( )，
( 14)

式中，Keq 为硫酸脱水分解反应平衡常数; Tref 为参

考温度( 设置为 773．15 K) ; r( H2SO4 ) 为硫酸脱水分

解反应速率，mol /L /s; k为动力学系数; x( i) 为 i物
质的摩尔分数，mol /mol。
3. 2. 2 三氧化硫分解反应

SO3分解十分困难，需在催化剂条件下于 700 ～

850 ℃进行。利用试验结果对 SO3分解反应的反应

速率方程进行标定，得到方程如下:

r( SO3 ) = 0．017 57e －2．84
×105
Ｒ

1
T － 1

Tref
( ) x2( SO3 ) ， ( 15)

式中，r( SO3 ) 为 SO3分解反应速率，mol / ( L·s) 。
该动力学模型的预测值与实测值对比见表 1。

预测值与实测值相近，该动力学模型能较准确描述

该工况条件下的硫酸分解反应。
表 1 SO3转化率计算值与试验值对比

Table 1 SO3 conversion rate comparison between
calculated and experimental values

温度 /℃
SO3转化率

预测值 实测值
误差 /%

700 0．08 0．10 20

750 0．23 0．22 4．5

800 0．47 0．44 6．8

850 0．66 0．68 2．9

4 硫酸分解反应仿真结果

在 gPＲOMS 中设置结构参数、反应动力学参
数、物性参数( 表 2) 和加热边界条件( 900 ℃定壁温)
等，对热化学硫碘循环制氢过程中的硫酸分解换热进

行仿真，除有说明，设置的参数和条件保持不变。

表 2 物性参数
Table 2 Parameter of properties

参数 数值

壁面( SiC)

热导率 / ( W·( m·K) －1 ) 280

比热容 / ( J·( g·K) －1 ) 0．65

密度 / ( g·cm－3 ) 3．21

灰度 0．5

惰性颗粒( SiC)

粒径( 直径) /mm 12

密度 / ( g·cm－3 ) 3．21

比热容 / ( J·( g·K) －1 ) 0．65

热导率 / ( W·( m·K) －1 ) 280

灰度 0．5

催化剂颗粒

( Fe2O3 )

粒径( 直径) /mm 2

密度 / ( kg·m－3 ) 4 700

比热容 / ( J·( kg·K) －1 ) 670

热导率 / ( W·( m·K) －1 ) 0．55

灰度 0．5

颗粒孔隙率 0．4

4. 1 不同预热段 /催化段比例及催化剂颗粒导热系
数对反应器性能的影响

在原有模型基础上，反应器总长度不变，研究惰

性颗粒段、催化反应段长度比例及催化颗粒段的导
热系数对换热性能的影响，主要算例工况见表 3。

表 3 算例工况
Table 3 Example operating conditions

算例 长度比 / ( mm·mm－1 )
催化剂颗粒导热

系数 / ( W·( m·K) －1 )

CASE1 157 /1 243 0．55

CASE2 600 /800 0．55

CASE3 600 /800 280

各算例总壁面加热功率、各物质转化率和平均
出口温度见表 4，其中 H2 SO4转化率为整个反应器

过程中 H2SO4脱水转化为 SO3的转化率; SO3转化率

为 SO3转化为 SO2的转化率; SO2总生成率为 H2SO4

转化为 SO2的效率( 即整个反应器的总转化率) 。
表 4 各算例计算结果

Table 4 Calculation results of each example

算例
H2SO4

转化率 /%

SO3

转化率 /%

SO2

总生成率 /%

出口

温度 /K

CASE1 44．07 8．15 3．59 652．22

CASE2 48．93 6．85 3．35 660．15

CASE3 61．58 4．97 3．06 681．81

3种算例下惰性段及催化反应段内流体温度在
轴向和径向归一化分布云图如图 5 ～ 7 所示。结合
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表 3、4知，原有模型总长度不变的情况下，整个反应
器各物质的转化率均较低。其中 H2SO4的整体脱水

转化率仅 45%左右，增加惰性颗粒段长度及催化颗

图 5 CASE1的惰性段及催化反应段的流体温度分布
Fig．5 Fluid temperature distribution in the insert section and

catalytic reaction section of CASE1

图 6 CASE2的惰性段及催化反应段的流体温度分布
Fig．6 Fluid temperature distribution in the insert section

and catalytic reaction section of CASE2

粒的导热系数均可增加 H2SO4脱水反应的转化率，

但总长度不变的情况下，增加惰性颗粒段长度对

H2SO4的转化率影响有限，而提高催化颗粒导热系

数则对 H2SO4转化率影响较大。同时分析 SO3转化

率，改变长度比例及催化颗粒的导热系数均对其影

响有限。

图 7 CASE3的惰性段及催化反应段的流体温度分布
Fig．7 Fluid temperature distribution in the insert section

and catalytic reaction section of CASE3

分析内部流体温度分布及出口温度发现所有工

况出口温度均较低，不到 400 ℃，且中心流体温度不
到 200 ℃，而温度是影响反应器内部各类反应的主
要因素，因此这也是 H2 SO4和 SO3转化率低最终导

致 SO2总生成率低的主要原因。
4. 2 不同预热段长度及反应器直径对反应器性能
的影响

为提高反应器内部温度，为反应器增加预热段，

研究预热段长度及反应器直径对整个反应过程的影

响，其中反应管直径设置了 2 组对照，分别为 110、
80 mm; 而预热段长度设置多个长度，催化反应段的
长度为 800 mm保持不变。
反应器直径 110 mm，预热段长度设置为 600 ～

2 400 mm时，计算得到反应器主要特征参数如图 8、
9所示。
由图 8 可知，总 H2 SO4转化率在预热段长度

1 600 mm时已达 99%，而预热段出口 H2SO4转化率

则不段上升。总 SO2生成率随预热段长度增加而不
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图 8 不同预热段长度工况中各类转化率变化
Fig．8 Changes in various conversion rates under

different preheating section lengths

图 9 不同预热段长度工况中预热段出口、反应器出口温度及压降
Fig．9 Temperature and pressure drop at the outlet of the preheating
section and reactor under different preheating section lengths

断增加。在原有设计上增加预热段长度可显著增加
反应器的总转化率。
由图 9 可知，对于预热段出口及反应器总出口

处温度，预热段长度不足时，2 个出口温度非常低。
随预热段长度增加，预热段出口及反应器总出口处

温度不断上升，随温度上升后，SO3分解反应逐渐增

加，其吸热功率不断增加，因此预热段较长时，总反

应器出口温度增势减缓。其中预热段长度 2 400 mm
时，预热段出口温度达 800 ℃左右。增加预热段长
度的同时，显著增加整个反应器流阻。预热段长度
2 400 mm时，整个反应器流阻达近 50 000 Pa左右。
因此增加预热段长度，对反应器前端供给泵提出更

高要求。
综上所述，在预热段长度较短的情况下 H2SO4

转化率即较高，但总 SO2生成率较低，原因是 H2SO4

脱水反应在 450 ℃以上就能完全进行，而 SO3分解

反应在加催化剂条件下的最佳反应温度要求在 850 ℃。
因此若要提高总 SO2生成率，温度超过 500 ℃，
H2SO4几乎完全分解成 SO3和 H2O 后，需尽可能使
反应器温度达到 SO3分解反应所需最佳温度。
为比较反应器直径不同时对整个反应过程的影

响，列出反应器直径 80 mm 时，预热段长度 600 ～
1 200 mm内 4 个长度值的计算结果。主要反应器
主要特征参数见表 5、6。
表 5 不同预热段长度工况中各类物质的转化率

Table 5 Conversion rates of various substances under
different preheating section lengths

预热段

长度 /mm

预热段出口

H2SO4转化率 /%
总 H2SO4

转化率 /%

SO3

转化率 /%

SO2

生成率 /%

600 43．38 85．51 16．24 13．89

800 54．17 89．36 20．47 18．29

1 000 64．02 92．34 25．56 23．60

1 200 72．61 94．67 31．82 30．12

表 6 不同预热段长度工况中反应器温度及压降
Table 6 Temperature and pressure drop of the reactor

under different preheating section lengths

预热段长度 /mm
预热段出口

温度 /℃
反应器出口

温度 /℃
反应器压

降 /Pa

600 497．37 576．07 29 230

800 542．94 629．62 37 350

1 000 582．74 679．66 47 780

1 200 619．92 723．20 62 400

由表 5、6可知，预热段长度相同时，反应器直径
降至 80 mm后，虽然反应器直径减小，有利于外界
传热，提高了预热段和反应器出口温度。但由于整
体入口流量不变，流体流速显著提高，减少了反应物

停留时间，并无法增加总 SO2生成率。而且减少直
径，会显著增加反应器流阻，需要功率更大的供

给泵。
4. 3 不同预热段形式对反应器性能的影响
由前面计算结果可知圆筒结构的反应器换热效

率较低。且受限于碳化硅材料特性和加工工艺的限
制，碳化硅反应器的长径比不宜过大，复杂结构难以

制造。将反应器设计成套筒环腔内、外加热结构进
行仿真，主要结构如图 10所示，采用中心加热方式，
中心加热棒直径 140 mm，外管内径为 180 mm，壁厚
10 mm，硫酸通道中填充碳化硅小球。由前文分析
可得，H2SO4转化率和反应温度是影响总 SO2生成率

的两大要素，因此主要对预热段出口温度和 H2SO4

转化率进行研究。
套筒环腔结构的预热段可考虑 2 种加热方式:

① 只采用内部中心加热棒形式加热，外壁面进行保
温;② 在内部中心加热的同时，在管外布置加热装
置，加热条件与内部加热条件一致。
仅内部加热工况下，不同预热段长度反应器

H2SO4转化率与出口温度见表 7。内外同时加热工
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图 10 采用套筒环腔内、外加热的结构
Fig．10 Internal and external heating with sleeve annulus

structure

况下，不同预热段长度的反应器 H2SO4转化率与预

热段出口温度见表 8。
表 7 仅内部加热工况下，不同预热段长度的反应器 H2SO4

转化率与预热段出口温度

Table 7 H2SO4 conversion rate and outlet
temperature of different preheating section
lengths under internal heating conditions

预热段长度 /mm H2SO4转化率 /% 出口温度 /℃

1 500 99．60 781．68

1 600 99．77 814．51

1 700 99．85 838．68

1 800 99．89 856．20

1 900 99．91 868．78

2 000 99．92 877．76

表 8 内外同时加热工况下，不同预热段长度的反应器
H2SO4转化率与预热段出口温度

Table 8 H2SO4 conversion rate and outlet temperature
of different preheating section lengths under

simultaneous internal and external heating conditions

预热段长度 /mm H2SO4转化率 /% 出口温度 /℃

700 97．72 746．85

800 99．20 813．84

900 99．68 853．11

1 000 99．84 874．84

1 100 99．90 886．55

1 200 99．92 892．80

由表 7、8 可知，仅采用内部加热时，预热段需
1 800 mm 左右长度可实现预热段出口最佳反应温

度 850 ℃的要求，H2SO4转化率超过 99%; 采用内外
同时加热时，预热段需 900 mm 左右的长度可以实
现预热段出口温度 850 ℃的要求，H2 SO4转化率超

过 99%。采用内、外部加热的形式加热，增加了反
应器单位体积换热面积，有利于缩短预热段长度，符

合碳化硅反应器的加工要求，满足热化学硫碘制氢

系统所需性能。

5 结 论

1) gPＲOMS平台及模型库搭建了硫酸分解反应
器 2D模型，模型采用参数化的分布式模型，能对反
应器内部物理场分布及变化特点进行仿真。为保证
仿真所有输入参数的准确性，对后期试验工况下的

反应动力学参数进行标定，将计算值与试验值、文献
数据进行对比，误差较小，获得了较准确的反应动力

学参数。
2) 在原有反应器基础上改变结构，研究不同结

构反应器的换热效果: ① 反应器总长度不变时，调
整预热段、反应段长度比或提高颗粒热导率无法提
升总反应转化率。关键原因是反应器换热量不足，
反应器内温度未达到反应所需理想温度。② 反应
器增加预热段长度显著增加反应器转化率。预热段
长度较短即可达到较高的 H2 SO4脱水转化率，但

总 SO2生成率较低，原因是 H2SO4脱水反应( 450 ℃
以上) 和 SO3分解反应( 850 ℃ ) 温度要求不同。因
此提高总反应转化率，需尽可能使反应器温度达

到 SO3分解反应所需最佳温度。③ 减小反应器直
径无法增加 SO2生成率，因为减小直径虽然有利于

外界传热，同时使反应物流速提高，停留时间减少，

显著增加反应器流阻，增加泵的负荷。
3) 根据对仿真结果分析，采用圆筒结构反应器

难以同时满足性能和制造要求。将结构改进采用套
筒环腔内、外加热的结构作为预热段后，仅采用内部
加热时，预热段需 1 800 mm左右长度可实现出口最
佳反应温度 850 ℃的要求; 采用内外同时加热时，预
热段需 900 mm左右的长度可实现出口温度 850 ℃
的要求。这 2 种加热方式因温度足够高，H2 SO4转

化率很高，具备了高总 SO2生成率的两大要素。经
仿真验证了该结构设计满足系统要求。

4) 后续工作将通过产氢速率 1 m3 /h 中试试验
验证该反应器的性能，为硫碘制氢的工程化奠定基

础。仿真计算还得到了各组分浓度和反应速率等关
键变量分布，未来可进一步分析结果，在类似化工反

应中作为参考。
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