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阴离子交换膜电解池的传热与传质研究

孙宇硕
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摘  要：该研究以阴离子交换膜（AEM）电解池为研究对象，基于两相、单通道全电解池模型，系统探究其
工作机制并制定优化策略。运用有限元模拟方法，耦合电化学反应、多孔介质流动以及传热物理场，着重剖
析电解池热管理、流道设计参数以及膜电极结构参数对其性能的影响。研究结果显示，采用逆流模式能够有
效降低电解池的工作温度；对流道几何结构进行优化，有助于提升质量与热传递效率；改进膜电极结构参
数，则可增强电解池的整体性能。上述研究发现为AEM电解池的设计优化提供了坚实的理论支撑。

关键词：阴离子交换膜电解池；两相流；热管理；流道设计；传热传质；有限元模拟

引言

化石燃料的过度开发引发了环境退化和能源危机，推动全球探索替代能源。氢能因其清洁、高效和可再
生特性，成为重要选择。水电解制氢技术，尤其是阴离子交换膜（AEM）电解，结合了碱性电解的低成本和
质子交换膜（PEM）电解的高效率，展现出巨大潜力。然而，AEM电解池的寿命较短和技术成熟度不足仍是
主要挑战[1]。

AEM电解池内部的两相流（氧气和水）对电解性能有显著影响。研究表明，理解两相流的传质机制是优
化电解池性能的关键。数值模拟是研究电解池性能的重要工具。Zhao等人建立了AEM电解池的一维数学模
型，分析了膜厚度和气体扩散层液体饱和度对性能的影响[2]。Nafchi等人[3]则通过三维模型研究了温度和压
力对电解池性能的影响。
流场结构对AEM电解池性能至关重要。平行流场压降低但制氢速率慢，蛇形流场温度分布均匀但压降

高。金属泡沫流场在电流密度和温度分布上表现更优，压降也更小[4]。目前，针对AEM电解池的全电池系统
建模研究较少。为此，本文在上述研究的基础上构建了AEM电解池的单通道模型，耦合多个物理场，以全面
分析电解池内复杂的物理化学过程。通过实验验证模型的准确性，该研究探讨了操作参数和电解池特性对性
能的影响，为AEM电解池的优化设计提供了理论和实验支持。

1. 模型构建与验证

1.1. AEM电解池工作原理
AEM电解池的结构主要由阳极板、阴极板、阳极扩散层、阴极扩散层、两侧的阳极催化层和阴极催化

层，以及位于中间的隔膜组成。单AEM电解池的结构如图1所示。
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图1 AEM电解池结构示意图

AEM电解池的工作原理如下：在阳极和阴极板两端施加直流电源，为电化学反应提供能量输入。水分子
在阳极侧被引入，通过阴离子交换膜迁移至阴极催化层，在催化剂作用下发生电化学还原反应，生成   和 

。其具体反应方程式如式（1）：

（1）

生成的   通过阴极催化层和阴极扩散层进入流场，最终从出口排出。   穿过阴离子交换膜到达阳
极催化层，在阳极发生氧化反应生成   和  。具体反应方程式如式（2）：

（2）

生成的   穿过阳极催化层和阳极扩散层，进入流场，随后排出。具体的反应和传质过程如图2所示：

图2 AEM电解池工作原理

1.2. 数学建模
在建模之前，有必要对模型进行一些假设，目的是在确保计算准确性的同时简化计算过程。
（1） 水在通道内流动时，雷诺数较低，因此采用层流模型。
（2） 不考虑水的蒸发，电解池内的气相仅由氢气和氧气组成。
（3） 忽略阴离子交换膜的干燥状态，膜电导率仅取决于温度。
（4） 催化层和扩散层在各个方向上均表现出各向同性。
（5） 不考虑各组件之间的接触电阻。
（6） AEM 电解池在稳态和等温条件下运行。
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1.2.1. 传质模型

基于多孔介质中的非饱和流理论，可以假设扩散层内的液体压力保持恒定，并且生成的气体在毛细管力
的作用下返回流场。扩散层内的两相传质过程可以由以下方程描述[5]：

（3）

式中，  ——气体密度；    ——气体摩尔质量；   ——表面速度矢量。
  可通过达西定律计算：、

（4）

式中，   ——催化层的绝对渗透率；   ——气体相对渗透率；   ——动态黏度系数；   ——气压
梯度。气体相对渗透率  可通过以下方程定义：、

（5）

催化层内部的气液压力差与毛细压力相关，这种关系可用以下方程表示[6]：

（6）

式中，  ——勒韦雷特函数，可以通过式（7）计算。

（7）

式中，  ——液体饱和度。在液体压力恒定的条件下，上述方程可积分如下：

（8）

1.2.2. 电化学模型

电解电压是反映AEMEC性能的重要指标之一，其主要由开路电压 、欧姆过电压 、活化过电压 和传质损失过
电压 四部分组成，具体如式（9）所示[7]：

（9）

式中，  ——开路电压（电化学反应所需的最小电压）。可以表示为[5]：

（10）

式中，   ——可逆电压，在标准条件（压力P=1bar、温度T=298.15 K）下，水分解的可逆电池电压为
1.229 V；   ——法拉第常数；   为反应温度；   、   和   ——分别为   ，    和   在电极处的
分压。
欧姆过电压主要由膜电阻和电极表面电阻引起，其与电流呈线性关系。具体如式（11）[8]：

（11）

在AEMEC中，电极活化过电势由电极反应的活化能垒产生。电流通过时，电极电势偏离平衡值形成活化
过电势，反映电极反应的动力学障碍。阴阳极的活化电动势可以用Butler-Volmer方程来描述[8]：
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（12）

传质损失过电压是由于AEMEC阳极处生成的氧气未能及时的排出引起的。阳极未排出的氧气会阻塞在多
孔电极和扩散层中，覆盖在部分催化剂表面，从而阻碍了电解液与催化剂之间的接触，从而降低催化剂的利
用率。具体原理如图2所示：
传质损失过电压可以计算为[8]：

（13）

式中，“0”表示标准条件，    ——电极表面与阴离子交换膜之间界面处的氢含量，    ——电极
表面与阴离子交换膜之间界面处的氧含量。

1.2.3. 传热模型
当电解池工作时，放热和吸热过程通常同时发生。虽然电解反应通常是吸热过程，但过电位会导致额外

热量的产生。电解池的热平衡方程可表示为[9]：

（14）

式中，    ——有效导热系数；   ——有效密度；  ——有效热容。以上三个参数可通过式
（15）计算：

（15）

式中，   ——固体区域的热导率；   ——固体区域的密度；   ——固体区域的比热容；   ——流体
混合物的热导率；   ——流体混合物的密度；   ——流体混合物的比热容。
在电解池的运行进程中，电能会被转化为化学能与热能。其中，热能的生成项主要涵盖以下几种类型：

其一为不可逆热   ，它源于克服电化学反应活化能；其二是熵热源   ，由电化学反应产生；其三是欧
姆热源   ，是由极板、多孔介质以及质子交换膜内部质子和电子传导时所受阻力导致；其四是浓差极化
热源  ，由扩散过电位引发：

（16）

（17）
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1.3. 实验验证
1.3.1. 实验系统

本研究设计并制造了AEM电解池的各个组件，随后进行了组装。AEM电解池的实物图如图4（a）所示。
为了便于观察内部两相流状态，本电解池的阴极和阳极电极板采用透明亚克力材料制成。电极板由铜材

料制成，并在表面镀有1微米厚的金层以防止腐蚀。电极板上刻有镂空的流场，以确保反应物水的均匀分布和
生成气体的快速排出。扩散层采用Bekaert生产的烧结钛毡，厚度为0.5毫米，孔隙率为42%。在膜电极组件
中，阴离子交换膜位于中间，阴极和阳极侧分别涂覆0.5mg/cm²的金属Pt和3 mg/cm²的Ir及IrO₂作为催化层。由
于水和生成气体容易泄漏，因此在电解池中间需加入硅胶密封垫。AEM制氢系统不仅包括AEM电解池，还包
括水循环系统、电源系统、气体后处理系统和数据采集系统，如图4（b）所示。

AEM电解池实物图
AEM电解池制氢系统

图4 AEM电解池和制氢系统

电解池的性能评价标准是制氢能耗，通常通过I-V曲线来表示。在该制氢系统中，反应水在恒温水浴中预
热至80°C，经过去离子处理后以5 ml/min的流速泵入阴极和阳极流场。电解池的电能由24V直流电源提供，电
源电压可调节。本实验中，电源电压初始设置为1.2V，待稳定后，以0.01V的增量逐步增加至2.0V。在每个电
压设置下进行多次实验，测量电解池的多个电流值，并将数据传输至计算机存储，最终取每组电流值的平均
值作为最终数据。

1.3.2. 模型验证
在本研究中，使用COMSOL 6.1多物理场仿真软件建立了AEM单通道电解池的三维模型，几何参数和物

性参数如表1所示。
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表1 AEM单通道电解池几何参数和物性参数

参数 符号 数值

极板高度 HBP 1.5mm
扩散层厚度 HGDL 200μm
催化层厚度 HCL 10μm
膜厚度 Hm 70μm
流道深度 Hch 2mm
流道宽度 Wch 2mm
脊宽度 Wrib 2mm
流道长度 L 50mm
参考压力 1bar
初始温度 T 3515K
阳极传递系数 0.5
阴极传递系数 0.5
扩散层孔隙率 0.6
催化层孔隙率 0.5

该模型集成了三个物理场：电化学、多孔介质流动以及固-液传热。为了验证数值模型的准确性，使用极
化曲线作为验证指标。实验数据与模拟数据拟合结果如图5所示。经计算，实验数据与模拟数据的偏差为
8%，表明拟合结果良好。

图5 模型验证（温度：80℃）

2. 结果与讨论

本研究的重点是考察不同参数对AEM电解池极化曲线的影响。此外，本研究还评估了供水模式、水流
量、通道尺寸以及膜电极结构参数对电解池性能和传质传热特性的影响。

2.1. AEM电解池的热管理和水管理
理论上，提高AEM电解池的工作温度可以在相同电压下提升电流密度如图6所示。这一提升主要归因于

两个关键因素：
（1） 电化学反应速率加快：在适当的温度范围内，温度升高能够显著加速电化学反应的速率。这种加

速不仅提高了反应速度，还有助于增强催化剂的活性，从而降低活化过电位。活化过电位的降低意味着电解
池在相同电压下能够维持更高的电流密度，进而提高电解效率。

Pref

αa

αc

εgdl

εcl



《时代技术》	2025	年	第	3	期

·	34	·

（2） 材料导电性增强：随着温度升高，AEM电解池中膜材料和离子传输介质的导电性得以改善。这种
导电性的提升有助于减少电解过程中的欧姆过电位，从而降低由电阻引起的能量损失。因此，在相同电压
下，电解池能够更高效地传输电流，实现更高的电流密度。

图6 不同温度下AEM电解池的极化曲线。

然而，过高的电解池温度可能导致阴离子交换膜破裂，从而显著缩短AEM电解池的运行寿命。因此，将
电解池温度维持在适当范围内对其长期稳定高效运行至关重要。
在AEM电解池中，水通常被供应到阳极或同时供应到阳极和阴极。供应到阳极的水部分穿过阴离子交换

膜到达阴极催化剂层，在那里发生电化学反应生成氢气。而供应到阴极的水则直接在阴极催化剂层参与电化
学反应。在AEM电解池中，水不仅作为反应物，还充当冷却剂。在仅供应阳极水的情况下，AEM电解池阴极
侧的温度高于阳极侧，导致膜两侧存在显著的温度梯度。这种温差会在膜厚度方向上产生较大的热应力，可
能导致膜破裂，从而影响电解池的长期稳定运行。同时向阳极和阴极供水可以有效改善电解池内的温度分
布。通常，阳极和阴极供水有两种模式：并流和逆流，如图7所示：

图7 两种供水模式

当电解池工作温度为80°C、电压为2.2V时，两种水流模式下的温度分布如图8所示。并流模式下，温度沿
水流方向上升，出口处最高，原因是液态水参与反应后体积分数降低，气体传热效率差。逆流模式下，最高
温度出现在中间区域，因该区域液态水体积分数最低，传热性能减弱。
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图8 两种供水模式下电解池内的温度分布

在并流和逆流模式下，膜沿电解池长度的温度分布如图9所示：

图9 两种供水模式下膜的温度分布（温度：80℃，电解池电压：2.2V）

从图9中可以推断，在逆流模式下，电解池内的温度分布更加均匀，且最高温度较低。
除了水流模式外，水的流速也会影响电解池温度的大小和分布。通常，水的流速越高，AEM电解池的整

体温度越低，如图10（a）所示。这主要有两个原因。一方面，随着水流速的增加，流道和扩散层中的水含量
会更高，如图10（b）所示。由于水的导热系数远高于气体，较高的水含量更有利于AEM电解池的散热。另
一方面，水流速的增加增强了对流换热效果，从而降低了AEM电解池的整体温度。
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a. 电解槽平均温度及水平均摩尔分数随流速变化 b.不同流速下水的摩尔分数分布

图10 入口水流速对AEM电解池温度和水摩尔分数的影响（温度：80℃，电解池电压：2.2V）

可以观察到，随着水流量的增加，电解池最高温度的下降速率逐渐减缓。然而，增加水流量会增加额外
的泵功率，从而提高制氢系统的整体能耗。因此在选择水流量时应该综合考虑二者。

2.2. 流道几何参数对电解池性能的影响
2.2.1. 流道深度对电解池性能的影响

在通道宽度为2 mm、脊宽度为2 mm、电解池初始温度为80°C、液态水流量为5 ml/s以及逆流供水模式
下，通道深度分别设置为1 mm、2 mm和3 mm。通过仿真结果评估通道深度对AEM电解池电压和温度的影
响，如图11（a）和图11（b）所示。根据图11（a），可以观察到流道深度对AEM电解池的极化曲线影响有
限。随着流道深度的增加，电解池的电解电压略有上升。图11（b）展示了不同流道深度下膜电极表面的温度
分布，表明随着流道深度的增加，温度逐渐升高。这主要归因于两个原因。首先，在水流量不变的情况下，
较深的流道会导致水流速度减慢，从而降低对流换热的效果。其次，较深的流道会阻碍催化层生成的氧气的
高效排出，导致氧气气泡积聚，进而影响热量的及时散发。

a.不同流道深度下电解槽的极化曲线 b.不同流道宽度下膜的温度分布

图11 流道深度对AEM电解池极化曲线和温度的影响（温度：80℃，电解池电压：2.2V）

2.2.2. 流道深度对电解池性能的影响

将流道深度设置为2 mm，流道宽度与脊宽度之和为4 mm，流道宽度分别设置为1 mm、1.5 mm、2 mm、
2.5 mm和3 mm。研究流道宽度对AEM电解池温度和电压的影响。根据图12（a），随着流道宽度的增加，
AEM电解池的电解电压呈现上升趋势。这一现象可以归因于流道宽度增加导致脊宽度减小，从而减少了双极
板与扩散层之间的接触面积。接触面积的减小导致接触电阻增加，进而引起AEM电解池电解电压的上升。
图12（b）展示了不同流道宽度下膜的温度分布，图12（c）则显示了不同流道宽度下电解池膜的最高温

度。两者均表明，电解池膜的温度与流道宽度呈正相关。这是因为在水流量不变的情况下，增加AEM电解池
的流道宽度会导致水流速度降低，从而减弱电解池内的对流换热效果，进而导致阴离子交换膜的温度升高。
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此外，流道宽度增加还意味着电极板的电阻增大，在相同电流密度下会产生更多的焦耳热。这两个因素共同
作用，导致随着流道宽度的增加，膜的温度升高。

a.不同流道宽度下电解槽的极化曲线 b.不同流道宽度下膜的温度分布

c.不同流道宽度下膜的最高温度

图12 流道宽度对AEM电解池极化曲线和温度的影响（温度：80℃，电解池电压：2.2V）

2.3. 膜电极组件结构参数对电解池性能的影响
2.3.1. 扩散层孔隙率对电解池性能的影响

AEM电解池的扩散层具有多孔结构，其孔隙率对电解池内的气液传输有显著影响。通常，增加孔隙率可
以增强反应物与催化位点的接触，并促进生成气体的排出，从而优化气液两相流动。图13表明，在相同电压
下，增加扩散层的孔隙率可以提高电解池的电流密度，从而提升其性能。然而，扩散层孔隙率过高会导致机
械支撑性能下降，同时也会增加扩散层与催化剂层之间的接触电阻。通常，扩散层的孔隙率在0.4到0.8之间。
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图13 展示了电解池在不同扩散层孔隙率下的极化曲线

2.3.2. 催化剂层孔隙率对电解池性能的影响

图14表明，增加催化剂层的孔隙率可以有效降低电解池的电解电压。这是因为增加催化剂层的孔隙率可
以促进反应水与催化剂层的接触，以及生成气体的及时排出，从而加速电化学反应，提高AEM电解池的性
能。然而，催化剂层孔隙率过高也会导致机械支撑性能下降，同时增加催化剂层与扩散层之间的接触电阻。
因此，催化剂层孔隙率的选择需要综合考虑这两个因素。

图14 不同催化剂层孔隙率下AEM电解池极化曲线

2.3.3. 膜厚度对电解池性能的影响
AEM的厚度对AEM电解池的性能有显著影响。图15表明，增加膜的厚度会导致电解池的电解电压上升。

这主要是因为AEM的厚度影响其离子导电性。通常，较薄的膜具有更高的离子导电性，因为离子传输路径更
短，电阻更低。然而，较薄的膜在高压操作或长期使用中更容易破裂或损坏，可能影响电解池的寿命和稳定
性。较厚的膜通常具有更高的机械强度和耐久性，能够在更苛刻的条件下保持结构完整性。
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图15 不同膜厚度下AEM电解池极化曲线

3. 结论

本文建立了用于制氢的单通道AEM电解池模型，该模型耦合了传质和传热物理场，并通过实验验证了模
型的准确性。在AEM电解池中，与并流水流配置相比，采用逆流模式可以降低膜-电极界面的峰值温度，同时
温度分布更加均匀，有助于减少膜-电极界面的热应力，降低膜破裂的风险。阴离子交换膜电解池中流道的几
何参数会影响电解池电压和内部温度分布。这些几何参数主要包括流道的宽度和深度。随着流道宽度的增
加，AEM电解池的温度和电压均会上升。同样，流道深度的增加也会导致电解池温度和电压的升高。作为
AEM电解池的核心组件，膜电极的结构参数对电解池性能有显著影响。具体而言，扩散层和催化剂层孔隙率
的增加可以提高催化剂的利用率，从而降低电解电压并提升电解池的整体性能。然而，过高的孔隙率会削弱
这些层的机械强度，因此通常将孔隙率控制在0.4到0.8之间以实现最佳性能。减小膜的厚度可以降低电解池的
电阻，从而降低电解电压并提升性能。然而，过薄的膜更容易破裂，因此通常将膜厚度控制在约100微米以平
衡性能和耐久性。
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