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В статье представлен анализ результатов кинетического исследования углекислотной конверсии
метана (УКМ) в реакторах с традиционным (TК) и мембранным катализаторами (MК). Кинетиче-
ский эксперимент в реакторах с мембранным и традиционным катализаторами выполнен в интервале
температур 820–900°С и соотношении CH4 : CO2 = 1 : 1. В эксперименте установлена интенсификация
процесса реакции крекинга метана, константа скорости которого, возрастает на порядок. Такая разни-
ца в результатах УКМ на исследуемых катализаторах обусловлена интенсификацией массопереноса
на МК, в основе которой лежит явление теплового скольжения. Предложено математическое опи-
сание, соответствующее кинетической схеме процесса, и найдены константы скоростей прямых и
обратных реакции в обоих реакторах. В процессе УКМ на TК образуется водяной газ, а на MК –
синтез-газ. На TК процесс УКМ сопровождается накоплением углеродных отложений (УО), а на
MК это накопление отсутствует. Процесс УКМ на традиционном катализаторе характеризуется
тремя основными реакциями (крекингом метана, газификацией УО диоксидом углерода и/или во-
дяным паром, обратной реакцией сдвига водяного газа), которые предполагались обратимыми в
условиях эксперимента. Оказалось, что на ТК газификация УО происходит в обратной реакции
крекинга метана, а на MК – в реакциях газификации УО водяным паром (в основном) и углекис-
лым газом. Процесс на МК характеризуется необратимыми реакциями крекинга метана, газифика-
ции УО водяным паром и диоксидом углерода. Обратная реакция сдвига водяного газа на МК оста-
ется обратимой, а значения констант прямой и обратной реакций оказались на порядок ниже ана-
логичных констант на ТК.

Ключевые слова: интенсификация, углекислотная конверсия метана, тепловое скольжение, активи-
рованный массоперенос, кинетический эксперимент, константы скорости
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1. ВВЕДЕНИЕ
Основной принцип представления мембранных

реакторов. По расположению катализатора и
мембраны в мембранных реакторах последние
можно разделить на две группы – реакторы с тра-
диционным каталитическим слоем и селектив-
ной мембраной и реакторы с мембранным ката-
лизатором [1]. В обоих типах реакторов мембрана
делит реакционное пространство на две части.
Принципиальное различие между мембранными
реакторами заключается в функциях, которые
выполняет мембрана. В реакторах с традицион-
ным каталитическим слоем (или слоями) роль се-
лективной мембраны заключается в изменении
равновесных условий обратимой реакции в объе-
ме, занимаемом традиционным катализатором
[2]. В реакторе с мембранным катализатором, в
котором каталитически активное вещество раз-

мещается непосредственно на мембране появля-
ется возможность воздействовать на транспорт
веществ внутри поровой структуры катализатора.
Долгое время предпочтение исследователей отда-
валось реактору с традиционным катализатором
и селективной мембраной, однако, из-за низкой
проницаемости селективных мембран, как для
режима экстрактора, так и дистрибьютора, такой
мембранный реактор не получил широкого при-
менения на практике.

Одной из ключевых проблем мембранного ка-
тализа является кинетическая совместимость
расхода смеси реагентов в традиционном катали-
тическом реакторе и проницаемости селективной
мембраны. В книге А. Зайдель-Моргенштерна [3]
приведен диапазон оценок кинетической совме-
стимости, выраженный как отношение потока
реагентов или продуктов, образующихся в тради-
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ционном каталитическом реакторе с объемом
(Vк), к потоку тех же веществ, которые могут про-
ходить через мембрану с поверхностью (Амем). На
момент написания упомянутой выше моногра-
фии более перспективным считался реактор с
традиционным каталитическим слоем и селек-
тивной мембраной. Такой реактор может вме-
стить большую массу катализатора, чем масса,
которая может быть размещена на мембране. Для
такого реактора соотношение Vк/Амем может ва-
рьироваться от 1 до 10. Поток реагентов, подавае-
мый в традиционный каталитический реактор,
превышал на порядок поток, который мог прак-
тически проходить через мембрану. Увеличение
на порядок величины Vк/Амем, путем изменения
поровой структуры мембраны, без потери ее экс-
плуатационных свойств, казалось неразрешимой
задачей. Кинетическая совместимость для мем-
бранного катализатора формально равна едини-
це, но количество активного вещества на мембра-
не ограничено. Производительность реактора с
мембранным катализатором также будет опреде-
ляться и ограничиваться проницаемостью про-
дуктов реакции через поровую структуру мембран-
ного катализатора. При этом, время контакта реак-
ционной смеси с мембранным катализатором
некоторыми исследователями оценивалось как
недостаточное для достижения высокой конвер-
сии. Таким образом, преимущества реактора с
мембранным катализатором также долгое время не
были очевидными.

В начале девяностых годов был опубликован тер-
модинамический анализ [4] массопереноса в раз-
личных типах мембран. Из этого анализа следовало,
что проницаемость мембран может быть на порядки
выше, если будут созданы условия для активирован-
ного массопереноса. Такое явление может возни-
кать, например при нарушении изотермических
условий, при этом кинетические коэффициенты в
этих условиях могут изменяться на порядки.

Современная теория, объясняющая преиму-
щества мембранного катализа, предполагает, что
основным механизмом воздействия мембраны на
обратимую реакцию является селективный пере-
нос (удаление) через пористую структуру мембраны
одного или нескольких продуктов реакционной
смеси [1–3, 5, 7]. Это положение было сформули-
ровано академиком В.М. Грязновым и основыва-
лось на экспериментах по проницаемости водо-
рода через палладиевую фольгу. Однако, перене-
сти этот принцип на другие мембраны в полной
мере не удавалось. Например, Хааг с соавторами [7],
использовали пористые мембраны с селективны-
ми слоями оксидов кремния и никеля в реакторе
с традиционным катализатором (Ni–Al2O3). Они
сравнили мембранный реактор с традиционным в
условиях углекислотной конверсии метана (УКМ).
Результаты, полученные в обоих реакторах, срав-

нивались с результатами термодинамических
расчетов. И хотя в реакторе с Ni-мембраной ре-
зультаты были лучше, чем в традиционном реак-
торе с тем же катализатором, но они не позволяли
полностью компенсировать снижение темпера-
туры. Увеличение равновесных концентраций
достигалось только при значительном снижении
объемного расхода смеси реагентов, поступаю-
щих на селективную мембрану. Возможно, поло-
жительный результат на Ni-мембране был обу-
словлен ее непосредственным участием в самой
реакции в качестве катализатора, а не только ее
селективными свойствами.

Однако существует и другой подход к реализа-
ции преимуществ мембранного катализа. Этот
подход заключается в возможности интенсифи-
кации процессов (ИП) на мембранном катализа-
торе, в так называемых проточных (flow-through и
forced f low-through) реакторах [8]. Установлено,
что принудительный перенос реагентов (forced
flow-through) через пористую структуру мембран-
ного катализатора приводит к значительному уве-
личению скорости химической реакции [9–11].
Однако до недавнего времени не было ясно, ка-
кое физическое явление лежит в основе такой ин-
тенсификации процесса.

Сравнивая реакторы с мембранными и тради-
ционными катализаторами в наших предыдущих
публикациях [12], мы обнаружили, что процесс
углекислотной конверсии метана в реакторе с
мембранным катализатором происходит более
интенсивно, чем в реакторе с традиционным ка-
тализатором. Константа скорости реакции кре-
кинга метана на углерод и водород в реакторе с
мембранным катализатором оказалась на поря-
док (в 20–40 раз) выше, чем в реакторе с традици-
онным катализатором. В этих экспериментах
фиксировались температуры по обе стороны
мембранного катализатора, что позволило экспе-
риментально установить существенную разность
температур от 10° до 60° в реакционном простран-
стве реактора (детали этих экспериментов пред-
ставлены в [13, 14]). Разность температур по обе-
им сторонам мембранного катализатора возника-
ет из-за теплового эффекта химической реакции.
Этот факт указывает на существование градиента
температур в поровых каналах мембранного ката-
лизатора. Известно [15], что в поровых каналах,
диаметр которых соответствует длине свободного
пробега молекул, тангенциальный градиент тем-
пературы индуцирует специфический массопере-
нос, который имеет несколько названий, – теп-
ловое скольжение, (в зарубежной литературе –
тепловая транспирация, тепловой крип и т.д.).
Специфичность этого транспорта проявляется в
том, что он наблюдается в пристеночном слое га-
за вблизи стенок порового канала, диаметр кото-
рого равен или меньше длины свободного пробега
молекул газа. При этом, молекулы газа движутся
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из объема газа, температура и давление, в кото-
ром ниже, чем эти параметры в объеме, в который
они направляются. То есть молекулы движутся в
направлении обратном направлению градиента
температур. Выше, на рис. 1, иллюстрируются
особенности этого массопереноса, который, по
нашему мнению, определяет интенсификацию
каталитического (УКМ) процесса, происходяще-
го на мембранном катализаторе.

На рис. 1а показана упрощенная принципи-
альная схема мембранного реактора, в режиме
контактора, в котором реагенты проникают в по-
ры катализатора за счет диффузии. (Стрелки на
эскизе указывают траекторию движения реаген-
тов в реакторе) На рис. 1б представлен фрагмент
поперечного сечения реактора и стенки цилин-
дрического мембранного катализатора. Поровая
структура стенки катализатора для простоты
представлена двумя прямыми открытыми поро-
выми каналами, длина которых соответствует
толщине стенки мембранного катализатора.
Справа от корпуса реактора на этом рисунке так-
же показан нагреватель (поз. 1). Слева от стенки
цилиндрического мембранного катализатора по-
казана часть реакционного объема внутри него.
Температура и давление реакционной смеси в
процессе УКМ внутри мембранного катализато-
ра (Tхол, Pхол – на рис. 1б слева) устанавливается
ниже, чем температура в кольцевом пространстве
реактора (Tгор, Pгор – на рис. 1б справа). Разность
температур по обе стороны катализатора создает в
поровых каналах тангенциальный (продольный)

температурный градиент, направление которого
зависит от знака теплового эффекта (экзо- или
эндо-) процесса. При этом, температуры в усло-
виях эндотермической реакции на внутренней и
внешней поверхностях мембранного катализа-
тора будут ниже, чем температуры соприкасаю-
щихся с ними газовых потоков [16].

Микропотоки на рис. 1, возникающие в по-
ровой структуре МК, представлены с учетом со-
временных взглядов о тепловом скольжении [15]
и структурной аналогии внутренней поровой
структуры мембранного катализатора и диа-
фрагмы в компрессоре Кнудсена, который мы
рассматриваем [13], как прототип устройства с
аналогичным массопереносом.

В результате переноса молекул газа потоком теп-
лового скольжения (на рис. 1б розовые стрелки) во
внутреннем объеме МК устанавливается разре-
жение, а в кольцевом объеме реактора (со сторо-
ны корпуса реактора) – избыточное давление ре-
акционной смеси (Рхол < Ргор). Из-за разности дав-
лений в единичном поровом канале, в котором уже
существует поток теплового скольжения, вдоль оси
канала возникает обратный поток газа (рис. 1б): си-
ние стрелки – вязкий массовый поток). В конце пе-
реходного периода генерации теплового скольже-
ния устанавливаются некоторые постоянные пе-
репады давления и температуры между объемами
реакционного пространства, прилегающими к
мембранному катализатору. Оба потока (тепло-
вое скольжение и вязкостный поток) одновре-

Рис. 1. Иллюстрация структуры массовых потоков в поровых каналах мембранного катализатора в установившихся
условиях: (а) поперечное сечение реактора и траектория реакционной смеси в режиме “диффузионного транспорта”;
(б) фрагмент поперечного сечения реактора и мембранного катализатора с предполагаемой структурой потоков реак-
ционной смеси (внутреннее пространство МК – замкнутое пространство внутри мембранного катализатора; кольце-
вое пространство в реакторе – между поверхностью МК и корпусом реактора; 1 – внешний нагреватель; красные
стрелки – тепловой поток от нагревателя; розовые стрелки – смесь реагентов; зеленые – продукты реакции; оранже-
вые – массовый поток теплового скольжения; синий – вязкий массовый поток).

бa

Тхол; Рхол

Тгор; Ргор

1
Тгор – Тхол = f(F�Нреакции)

Дренажный канал

Мембранный катализатор

Напорный канал

Продукты

Ячейка мембранного реактора
Исходная смесь
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менно сосуществуют в единичном поровом кана-
ле и образуют циркуляционный контур.

Формирование потоков микроциркуляции в
пористых диафрагмах учитывали при моделиро-
вания теплового скольжения в работе Варго [17],
в которой были сформулированы основные
принципы конструирования компрессора Кнудсе-
на. Эти принципы создания микрокомпрессора,
изложенные в этой работе, были успешно под-
тверждены в работах [18, 19].

Массовый поток газа, движущегося вблизи
стенок канала, подчиняется законам разреженных
газов (закон Больцмана), а вязкий поток, движу-
щийся по оси канала, подчиняется законам
сплошных сред (закон Дарси). Благодаря высоким
скоростям молекул в разреженном потоке тепло-
вого скольжения, возникает интенсивный (активи-
рованный) массоперенос молекул между частями
реакционного пространства, прилегающими к
мембранному катализатору. Если на мембранном
катализаторе происходит химическая реакция,
сопровождающаяся поглощением или выделени-
ем тепловой энергии, а поровая структура мем-
бранного катализатора обеспечивает разрежен-
ное состояние газов в нем, то в его поровых кана-
лах будут соблюдены условия, необходимые для
возникновения активированного массопереноса.
Высокая средняя скорость молекул в потоке теп-
лового скольжения обеспечивает больший при-
ток реагентов к внутренней поверхности мем-
бранного катализатора, чем в традиционном ка-
тализаторе. Очевидно, что это явление следует
учитывать, как при организации режимов в реак-
торах с мембранными катализаторами, так и при
анализе кинетики гомогенных и гетерогенных ре-
акций в них.

В последнее время углекислотная конверсия
метана на традиционном катализаторе рассмат-
ривается как многоступенчатый процесс, кото-
рый сопровождается кинетическими и термоди-
намическими ограничениями [19, 20]. Ранее уже
отмечалось, что при использовании мембранного
катализатора кинетические ограничения не обна-
руживаются [21]. Напротив, в мембранном реак-
торе с мембранным катализатором наблюдается
повышение его производительности.

Многие исследователи считают крекинг мета-
на лимитирующей стадией процесса УКМ, но по-
прежнему остается неизвестным, как изменяются
константы скорости других параллельно-после-
довательных реакций этого процесса. Также оста-
ется неясным, как именно активированный мас-
соперенос может изменить ход промежуточных
стадий сложной химической реакции. Разумное
объяснение можно получить, только проанализи-
ровав скорость реакций на всех стадиях процесса
УКМ. Эта задача может быть решена только пу-

тем применения кинетического анализа к полу-
ченным экспериментальным результатам.

Целью данной статьи является создание матема-
тического описания кинетической схемы углекис-
лотной конверсии метана для реакторов с традици-
онным и мембранным катализаторами, определе-
ние констант скоростей всех промежуточных
стадий и кинетический анализ причин интенсифи-
кации этого процесса на мембранном катализаторе.

2. МАТЕРИАЛЫ И МЕТОДЫ
Экспериментальные результаты, которые ра-

нее были опубликованы в [13, 14], были использова-
ны в этой работе для создания и проверки матема-
тического описания кинетической схемы углекис-
лотной конверсии метана. Также были подробно
представлены методы, относящиеся к кинетиче-
скому эксперименту в традиционных и мембран-
ных реакторах.

2.1. Общая характеристика
мембранных и традиционных катализаторов
Мембранный катализатор Mo2C/Al2O3 готови-

ли в два этапа: первый, слой предшественника –
диоксида молибдена формировали на пористой
подложке путем химического осаждения из паро-
вой фазы (CVD), который затем превращали в
карбид молибдена. В качестве подложки исполь-
зовались трубчатые микрофильтрационные мем-
браны из α-Al2O3 длиной 20 см, наружным диа-
метром 10 мм и толщиной стенки около 1 мм.
Слой наносили на внешнюю сторону микро-
фильтрационной мембраны. Осаждение оксида
молибдена проводили в CVD-реакторе с “холод-
ными” стенками при атмосферном давлении.
В качестве исходных летучих молибденовых со-
единений использовался гексакарбонил Mo(CO)6
(химически чистый). CVD – осаждение проводи-
ли в инертной атмосфере (азот “особо чистый”)
при 250°С. Процесс температурно-программиру-
емого карбидирования (TПК) заключается в об-
работке осажденного диоксида молибдена карби-
дирующей смесью при определенных темпера-
турных условиях. В качестве карбидирующей
смеси использовалась смесь CH4 : H2 (20 : 80 по
объему), которая подавалась в реактор со скоро-
стью потока 50 см3 (н. у.)/мин. Процедура полу-
чения мембранного катализатора подробно опи-
сана в [22]. Мембранный катализатор имел следу-
ющие характеристики: фазовый состав (β-Мо2С,
η-МоС), основные пористые характеристики
(Sуд = 0.8 м2/г, Vпор = 0.053 см3/г, dпор = 4 нм, гео-
метрия пор – щелевые).

Порошковый катализатор Мо2С (Sуд = 3.2 м2/г,
Vпор = 0.010 см3/г, dпор = 4 нм, геометрия пор – ще-
левые) был получен путем температурного разло-
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жения ксерогелей молибденовых синей в инерт-
ной атмосфере при 900°C [23]. Золь–гель-метод
позволяет варьировать фазовый состав катализа-
тора в широком диапазоне, включая возможность
получения образцов с тем же фазовым составом
(β-Mo2C, η-MoC), что и метод CVD, упомянутый
выше. Применимость этих способов для получе-
ния идентичных образцов использовалась ранее
в [24].

Основная идея, которая была использована в
этой работе, заключалась в том, что слой катали-
затора на каталитически инертной мембране
можно рассматривать, как массивный слой ката-
лизатора, идентичный по свойствам традицион-
ному порошкообразному катализатору. Традици-
онный (порошкообразный) катализатор относится
к массивному типу. Идентичность фазового и хи-
мического составов мембранных и традиционных
катализаторов позволяет исключить при анализе
влияние этих характеристик на каталитическую
активность образцов. Определяющими, в таком
случае, станут особенности массопереноса в по-
ровых каналах.

2.2. Кинетический эксперимент проводили в
разных реакторах в одинаковом температурном
диапазоне (820–900°С), при одинаковом соотно-
шении смеси реагентов (CH4 : CO2 = 1 : 1) и при
одинаковых объемных расходах смеси реагентов
на входе в реакторы (40–320 см3/мин).

Из двух вариантов режима контактора в мем-
бранном реакторе (рис. 2), которые эксперимен-
тально исследовались в работе [14], для математи-
ческого моделирования, были выбраны данные
для режима “диффузионного” транспорта реа-
гентов к внешней поверхность мембранного ка-
тализатора (рис. 2а). В отличие от режима прину-
дительного переноса (рис. 2б), смесь реагента
проходила только над наружной поверхностью
мембранного катализатора. Избыточное давле-
ние реакционной смеси на входе в реактор с мем-
бранным катализатором соответствовало гидрав-
лическому сопротивлению кольцевого простран-
ства и было близким к атмосферному. В этом
режиме реагенты достигали внутренней поверх-
ности каталитического слоя мембранного ката-
лизатора только за счет теплового скольжения. Во
время кинетического эксперимента в реакторе с
мембранным катализатором температуру реги-
стрировали в обеих частях реактора (во внутрен-

нем пространстве мембранного катализатора и в
кольцевом пространстве реактора). Наличие раз-
ности температур указывало на возникновение
теплового скольжения в порах мембранного ката-
лизатора.

Все компоненты реакционной смеси реги-
стрировались с помощью хроматографа, за ис-
ключением водяного пара, который определялся
расчетным способом из материального баланса
реакции углекислотной конверсии метана. По-
скольку образование продуктов реакции УКМ
сопровождается увеличением объема реакцион-
ной смеси, при составлении материального ба-
ланса процесса учитывали это “разбавление”.
В предварительных экспериментах было под-
тверждено, что при эквимолярном соотношении
реагентов (CH4 : CO2 = 1 : 1) углерод не накаплива-
ется на поверхности мембранного катализатора.

2.3. Математическое описание углекислотной
конверсии метана была основано на предположе-
нии, что данный процесс представляет собой по-
следовательность промежуточных и обратимых
реакций (см. уравнения реакций (I)–(IV) ниже).
Этой последовательности соответствовала систе-
ма дифференциальных уравнений, выражающих
скорость расходования или образования каждого
компонента реакционной среды, которую реша-
ли методом конечных разностей. Используя ма-
тематическое описание, были установлены кон-
станты скоростей прямых и обратных реакций
для уравнения каждой стадии процесса УКМ.
При этом предполагая, что все реакции обратимы
и соответствуют первому порядку.

Для обоих катализаторов использовалась одна
и та же система дифференциальных уравнений,
основанная на предположении, что химические
превращения определяются составом катализа-
тора. Концентрации компонентов, обнаружен-
ных на каждом этапе расчетов, проверялись с по-
мощью элементного баланса атомов углерода,
кислорода и водорода на входе и выходе из реак-
тора. Наименьшая сходимость расчетных и экс-
периментальных результатов наблюдалась для
концентрации водяного пара в традиционном ре-
акторе. Во всех остальных случаях результаты
расчетов концентраций компонентов удовлетво-
рительно совпадали с экспериментом.

Рис. 2. Транспорт смеси реагентов к внешней поверхности мембранного катализатора: (а) “диффузионный” транс-
порт; (б) “принудительный” транспорт.

бa
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3. РЕЗУЛЬТАТЫ

Углекислотная конверсия метана в большей
степени, чем паровая конверсия, является удоб-
ным объектом для кинетических исследований.
И пока, несмотря на ее экологическую и эконо-
мическую привлекательность она не получила
практической реализации. Большинство компо-
нентов реакционной смеси представляют собой
простые газы и легко регистрируются современ-
ными хроматографами. Вместе с тем, она, как
любая другая конверсия, сопровождается термо-
динамическими и кинетическими ограничениями
Способность мембранных катализаторов “пре-
одолевать” кинетические ограничения давно от-
мечена некоторыми исследователями. Однако
причины такой способности мембранных ката-
лизаторов были неясны из-за отсутствия систе-
матических кинетических исследований мем-
бранных катализаторов.

В [25] была представлена кинетическая схема,
в которой авторы рассматривают УКМ, как сум-
му уравнений промежуточных параллельно-по-
следовательных реакций:

(1)

(I)

(II)

(III)

Эта схема была признана в различных публи-
кациях [26, 27]. Углекислотная конверсия метана
часто рассматривается как одновременное обра-
зование углеродных отложений на поверхности
катализатора в реакции (I) и их последующая га-
зификация в реакции (II). Обратная реакция
сдвига водяного газа (III) при высоких темпера-
турах считается гомогенной и может протекать в
газовой фазе по некаталитическому механизму. В
кинетической схеме, представленной выше, ре-
акция газификации углеродных отложений явля-
ется вторичной по отношению к крекингу мета-
на. Обратная реакция сдвига водяного газа (реак-
ция (III)) является источником водяного пара,
который может взаимодействовать с углеродны-
ми отложениями. Для традиционных катализато-
ров реакция (II) – газификация углекислым га-
зом – считается наиболее вероятной, по сравне-
нию с паровой газификацией (IV).

(IV)

+ = +
Δ =

4 2 2CH  CO 2CO 2H
247 кДж/моль,H

↔ + Δ =0
4 2 298CH C 2H 75 кДж/моль,s H

+ ↔ Δ =0
2 298C CO 2CO 172.5 кДж/моль,s H

+ ↔ +
Δ =

2 2 2
0
298

CO H CO H O

41 кДж/моль.H

+ ↔ +
Δ =

2 2
0
298

C H O CO H

131.3  кДж/моль.
s

H

В принципе, реакции (II) и (IV) при опреде-
ленных условиях могут конкурировать друг с дру-
гом в процессе газификации углеродных отложе-
ний. Включив реакцию газификации углеродных
отложений водяным паром в кинетическую схему
УКМ, мы исходили из особенностей массопере-
носа в поровой структуре мембранного катализа-
тора, которые мы представили на рис. 1 во Введе-
нии. В частности, в стационарных условиях про-
цесса УКМ в поровых каналах активного слоя
мембранного катализатора все эндотермические
гетерогенные реакции (I, II, IV) будут локализо-
ваны в потоке теплового скольжения (т.е. они бу-
дут происходить в условиях разрежения). Как уже
показано выше, именно поток теплового сколь-
жения находится непосредственно в контакте со
стенками каналов поровой структуры в мембран-
ном катализаторе. При этом, возникающая в
условиях УКМ циркуляция реакционной смеси
газов создает благоприятные условия для взаимо-
действия водяных паров с образующимися в этом
процессе углеродными отложениями на внутрен-
ней поверхности мембранного катализатора.

Обратная реакция сдвига водяного газа (реак-
ция (III)) является некаталитической и гомоген-
ной, и может происходить самопроизвольно
только в условиях сплошности (или континуаль-
ности). В основном, эта реакция в реакторе будет
локализована в его кольцевом пространстве и во
внутреннем объеме мембранного катализатора
(рис. 1). Разреженное состояние реакционной
смеси в мембранном реакторе, будет локализова-
но только в тех каналах поровой структуры мем-
бранного катализатора, которые соответствовуют
условиям диффузии Кнудсена.

Основной особенностью массопереноса в
мембранном катализаторе является структуриро-
вание потоков в поровых каналах с образованием
циркуляционных контуров, в которых массовые
потоки (теплового скольжения и вязкостный)
оказываются энергетически сопряженными и ре-
гулируются законами разреженного и вязкостного
состояния газов, соответственно. Особенность
заключается также в том, что в реакторе с мем-
бранным катализатором реакционная смесь,
циркулирующая в реакционном объеме, будет
последовательно менять свое состояние, перехо-
дя из разреженного состояния в состояние нераз-
рывности. При этом, устанавливается определен-
ная последовательность промежуточных стадий
процесса УКМ. То есть взаимодействие водорода
и СО2 будет преимущественно происходить вне
поровой структуры мембранного катализатора.
В определенном смысле можно говорить о раз-
личной локализации гетерогенных и гомогенных
реакций в реакторе с мембранным катализатором
в процессе УКМ.
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Для гетерогенных реакций, происходящих в
потоке теплового скольжения, следует учитывать
особенность, характерную для диффузии Кнудсе-
на. А именно то, что все молекулы в этом потоке
будут перераспределяться в соответствии со ско-
ростями обратно пропорциональными их моляр-
ным массам. Это означает, что все молекулы бу-
дут сталкиваться с каталитической поверхностью
с разной частотой и вероятностью при полном от-
сутствии межмолекулярных взаимодействий
между ними в этом потоке. Как было термодина-
мически обосновано в работах [26, 27], крекинг
(диссоциация) метана будет иметь наибольшую
вероятность осуществления из всех термодинами-
чески возможных промежуточных реакций УКМ.
Поэтому мы можем рассматривать реакцию (I) как
определяющую начало процесса. Молекулярный
водород, образующийся на каталитической по-
верхности порового канала в реакции (I), будет
транспортироваться в поровых каналах потоком
теплового скольжения в кольцевую часть реакци-
онного объема реактора, где он будет реагировать
с диоксидом углерода. В этом случае концентра-
ция СО2 в кольцевом объеме уменьшится, и в ре-
акционной смеси появится водяной пар. Реакци-
онная смесь, образующаяся в кольцевом объеме,
будет транспортироваться вязкостным потоком к
внутреннему объему трубчатого мембранного ка-
тализатора. Из этого объема реакционная смесь
возвращается в каналы поровой структуры и в по-
токе теплового скольжения ее компоненты пере-
распределяются по скоростям в соответствии с
молекулярнми массами. А именно, из-за разре-
женного состояния газов в потоке теплового
скольжения вероятность реакции паровой гази-
фикации будет повышена. Очевидно, что при вы-
сокой конверсии метана реакционная смесь бу-
дет содержать большое количество водорода, ко-
торый останется в реакционной смеси даже после
реакции с СО2. Также можно предположить, что
водород, который чаще других молекул сталкива-
ется с каталитической поверхностью, является
“доставщиком” тепловой энергии для компенса-
ции эндотермического эффекта.

Из представленной выше схемы промежуточ-
ных стадий УКМ следует, что в начальный мо-
мент на поверхности катализатора происходит
диссоциативная адсорбция СН4 и СО2. Оба газа,
возможно, конкурируют за одни и те же активные
центры на поверхности катализатора. В этом слу-
чае метан с большей вероятностью выиграет в
конкурентной борьбе, так как диффузия Кнудсе-
на должна преобладать в мезопорах. Метан, кото-
рый имеет более низкую молярную массу, будет
двигаться через поры с более высокой средней
скоростью, чем углекислый газ. В этих условиях
реакция (I) будет предпочтительной, что было

подтверждено результатами, полученными авто-
рами работы [26]. Это подтверждают и термоди-
намические расчеты [27], результаты которых
свидетельствуют о том, что при температурах вы-
ше 640°С в этих условиях предпочтительным ста-
новится крекинг метана на углерод и водород.

В дополнение к промежуточным реакциям,
представленным выше, отметим, что некоторые
исследователи УКМ включают образование угле-
рода в реакции Будуара, для которой обратной ре-
акцией является реакция газификации углекис-
лого газа углеродных отложений (II). Термодина-
мические расчеты показывают, что реакция
Будуара ограничена максимальной температу-
рой. Выше 700°С ее осуществление является ма-
ловероятным. Поэтому реакция (I), как первая
стадия процесса УКМ, рассматриваются автора-
ми другой работы [24]. Температура, при которой
начинается диссоциация метана, зависит от соот-
ношения CO2 : CH4. Чем выше это соотношение,
тем выше температура, при которой начинается об-
разование углеродных отложений на катализаторе.

Из приведенного выше обоснования следует,
что водяной пар будет присутствовать в продуктах
реакции вместе с водородом и оксидом углерода.
Кроме того, возможно, что при увеличении коли-
чества СО2, участвующего в двух реакциях (реак-
ция газификации диоксида углерода (II) и (III)).
Таким образом, можно предположить, что водя-
ной пар может также, при определенных, услови-
ях взаимодействовать с углеродными отложения-
ми по реакции паровой газификации углеродных
отложений (IV).

Таким образом, учитывая вышеуказанные до-
пущения для математического описания УКМ
(реакция (1)), была принята следующая кинети-
ческая схема промежуточных реакций (2)–(5):

(2)

(3)

(4)

(5)

В расчетах с использованием этой модели по-
рядок для метана и углекислого газа при вычисле-
нии констант был принят равным единице. Та-
ким образом, математическое описание кинети-
ческой схемы углекислотной конверсии метана
для традиционного и мембранного катализаторов

←⎯⎯→ +1

2

 
4 2CH   C ,2Hk

k

+ ←⎯⎯→3

4
2C CO   2CO,k

k

←⎯ →+ +⎯5

6

 
2 2 2CO H CO H O,k

k

+ ←⎯⎯→ +7

8
2 2C H O CO .Hk
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включало следующие дифференциальные урав-
нения:

(6)

(7)

(8)

(9)

(10)

(11)

Значения констант (k1, k2, k3, k4, k5, k6, k7 и k8)
определялись методом Ньютона–Котса. Он ос-
нован на аппроксимации интегральной кривой
кусочно-линейной функцией, которая достаточ-
но точно описывает экспериментальные зависи-
мости. Константы скоростей определялись чис-
ленным методом.

3.1. Кинетический эксперимент
на традиционном катализаторе

В подавляющем большинстве кинетических
исследований авторы ограничиваются определе-
нием константы скорости реакции для лимитиру-
ющей (самой медленной) стадии. Определение
констант скорости реакции на промежуточных
стадиях позволит подтвердить или опровергнуть
правильность принятых предположений в кине-
тической схеме процесса. Температурный диапа-
зон (850–900°C) был выбран нами для сравнения
в одинаковых условиях УКМ традиционных и
мембранных катализаторов, имеющих одинако-
вый химический и фазовый состав активного
компонента. При этом для обоих катализаторов
мольные соотношения реагентов на входе в реак-
тор оставались одинаковыми. Предполагалось, что
одинаковые химические и фазовые составы обоих
катализаторов и одинаковые условия осуществле-
ния углекислотной конверсии позволят выявить
роль массопереноса в этих катализаторах.
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Как видно на рис. 3, при повышении темпера-
туры концентрация монооксида углерода увели-
чивается наиболее быстрыми темпами. Если оце-
нивать значения концентраций продуктов, то
вторым по темпам возрастания является водяной
пар. Помимо монооксида и водяного пара, реак-
ционная смесь содержит реагенты (СН4 и СО2).
Водород и углерод при всех температурах присут-
ствуют в низких концентрациях.

Состав получающихся продуктов меняется в
зависимости от температуры процесса только ко-
личественно. Качественного изменения состава
смеси продуктов реакции на традиционном ката-
лизаторе в исследуемом диапазоне температур не
происходит. В ней, помимо начальных реагентов
в значительных концентрациях содержатся CO,
H2O и в незначительных количествах водород.
Фактически, традиционный катализатор в дан-
ных условиях производит “водяной газ”, который
содержит также непрореагировавшие реагенты –
СН4 и СО2

Как видно из табл. 1, константы скорости об-
ратных реакций (I)–(IV) на каждой промежуточ-
ной стадии больше в абсолютных значениях, чем
константы скорости прямых реакций.

Это означает, что на традиционном катализа-
торе равновесие в процессе УКМ смещено в сто-
рону образования исходных веществ для каждой
промежуточной стадии. Константа скорости пря-
мой реакции (IV) равна нулю во всем температур-
ном диапазоне. Вместо прямой реакции газифи-
кации углеродных отложений водяным паром
происходит образование отложений углерода и
образование водяного пара. В реакциях (II) и (IV)
преобладает накопление углеродных отложений,
которые могут расходоваться только в обратной
реакции (I). Обратная реакция сдвига водяного
газа (III), как упоминалось выше, действительно
происходит вблизи равновесия, но константа
скорости обратной реакции также выше констан-
ты скорости прямой реакции (крекинга метана)
по абсолютной величине. Следовательно, в этой
реакции равновесие также смещается в сторону
образования исходных веществ этой стадии. То
есть в ней образуется диоксид углерода и водород.
Для реакций (I) и (II) константы прямой скоро-
сти увеличиваются с температурой, но абсолют-
ное значение константы скорости обратной реак-
ции (I) на порядок выше константы прямой ско-
рости. В исследуемом температурном диапазоне
на традиционном катализаторе все константы об-
ратных скоростей уменьшаются с повышением
температуры, но остаются выше констант скорости
прямых реакций на всех стадиях процесса УКМ.

Очевидно, что на традиционном катализаторе
реакция газификации отложений углерода с во-
дяным паром не вносит существенного вклада в
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Рис. 3. Сопоставление расчета концентраций и времени контакта в модели n УКМ с экспериментальными результа-
тами на традиционном катализаторе при: (a) 850, (б) 870 и (в) 900°C.
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Таблица 1. Значения констант скорости для прямых и обратных реакций для системы уравнений (I)–(IV) на тра-
диционном катализаторе

* Примечание. Константы скоростей в табл. 1 и 2 были получены при использовании системы дифференциальных уравне-
ний (6)–(11).

Реакция
Константы скорости

[см3(ст. усл)/(г с)]
Температура, °С

850 870 900

К1 2 3.5 4.5
К2 30 30 8
К3 1.5 2.5 3
К4 5 6 5
К5 30 25 25
К6 40 35 15
К7 0.0 0.0 0.0
К8 3 4 1

↔ +4   2CH C 2Hs
→
←

+ ↔2C CO 2COs
→
←

+ ↔ +2 2 2CO H CO H O
→
←

+ ↔ +2 2C H O CO Hs
→
←

процесс и может не включаться в кинетическую
схему. В целом представленные выше результаты
не противоречат выводам из термодинамических
расчетов, сделанных в работе [27], о том, что наи-

более благоприятными температурами для пол-
ного превращения метана и углекислого газа в уг-
лекислотной конверсии являются температуры
выше 1000°С.



514

МЕМБРАНЫ И МЕМБРАННЫЕ ТЕХНОЛОГИИ  том 13  № 6  2023

ГАВРИЛОВА и др.

Таким образом, из приведенного выше анализа
следует, что на традиционном катализаторе в
условиях нашего эксперимента образуется смесь
продуктов, которая не является синтез-газом и
больше соответствует названию “водяной газ”.
Если исходить из того, что константы скорости
реакции, показанные в табл. 1, соответствуют
стационарному процессу, то кинетическая схема
уравнений на традиционном катализаторе иссле-
дованном температурном интервале может быть
представлена в следующем виде:

(II')

(IV')

(III')

(I')
Примечание. Прямые реакции на всех стадиях

обозначены римской цифрой в скобках – ( ). Для
обратных реакций использованы скобки со
штрихом – (').

В условиях данного эксперимента на традици-
онном катализаторе основным продуктом явля-
ется водяной газ. Помимо водяного газа, при вза-
имодействии образуется небольшое количество
отложений углерода и водород. Образование по-

↔ +22CO CO C ,s

+ ↔ +2 2CO H C H O,s

+ ↔ +2 2   2CO H O CO H ,

+ ↔2 4C 2H CH .s

следнего представлено уравнением (III)', прямой
реакции которого соответствует одна из наиболее
значимых констант скорости реакции. А газифи-
кация углеродных отложений происходит в об-
ратной реакции крекинга метана.

3.2. Кинетическая модель УКМ
в мембранном катализаторе

На рис. 4 показано изменение концентраций
реагентов (CH4, CO2), целевых продуктов (CO, H2)
и промежуточных продуктов (H2O, C) от времени
контакта, в процессе УКМ на мембранном ката-
лизаторе.

Отметим, что в эксперименте на мембранном
катализаторе состав продуктов полностью соот-
ветствует термину “синтез-газ”. Водяной пар в
продуктах реакции присутствует в относительно
низких концентрациях. Сравнение результатов
на мембранном катализаторе с результатами тра-
диционного катализатора показывает, что в мем-
бранном реакторе процесс УКМ протекает гораз-
до интенсивнее. Реагенты почти полностью рас-
ходуются во всем температурном диапазоне и
исследованных временах контакта. Селектив-
ность процесса для целевых продуктов возросла,

Рис. 4. Сравнение результатов расчета концентраций от времени контакта в процессе УКМ по модели с эксперимен-
тальными результатами на мембранном катализаторе при: (а) 820, (б) 850, (в) 870 и (г) 890°C.
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а концентрация водяного пара осталась на низ-
ком уровне. Экспериментальные и расчетные
данные хорошо коррелируют друг с другом. Хоро-
шо видно, что при повышении температуры с 820
до 870°С, как экспериментальные значения кон-
центраций целевых продуктов (СО и водорода),
так и значения, полученные расчетным методом,
приближаются к полному совпадению. При тем-
пературе 890°С концентрация монооксида снова
начинает превышать концентрацию водорода.
И если при температуре 820°С концентрация во-
дяного пара почти достигает 10% по объему, то
при 870°С их концентрация снижается почти на
порядок. Если сравнить результаты, полученные
в данном температурном диапазоне на традици-
онных и мембранных катализаторах, то можно
сделать вывод, что на мембранном катализаторе
отчетливо видны все тенденции, не противореча-
щие термодинамическим расчетам Никоо [27].
Результаты расчета, полученные с использовани-
ем математического описания кинетической схе-
мы, хорошо подтверждают допущения, сделан-
ные нами при построении кинетической схемы.
При всех температурах графики зависимостей
показывают, что на начальных участках кинети-
ческих кривых концентрации метана ниже кон-
центрации СО2, а образование водорода превы-
шает образование монооксида. То есть, крекинг
метана на начальном участке времен контакта
опережает конверсию диоксида углерода. Одна-
ко, по мере увеличения времени контакта эти за-
висимости меняют свое положение на противо-
положное. В диапазоне температур от 820 до
870°C эти зависимости, практически, совпадают
в исследованном диапазоне времен контакта.
Этот подтверждает предположение о перераспре-
делении массовых скоростей молекул всех ком-
понентов обратно пропорционально молярным
массам. Напомним еще раз, что на мембранном
катализаторе в потоке теплового скольжения (т.е.

в условиях разрежения) осуществляются все гете-
рогенные реакции углекислотной конверсии ме-
тана. Представленному выше эксперименту соот-
ветствует следующая кинетическая схема:

(I)

(III)

(IV)

(II)
Синтез-газ образуется во всем температурном

диапазоне и при всех временах контакта. Водя-
ной пар образуется, но в низких концентрациях.
Это также подтверждает более раннее предполо-
жение о том, что интенсификация УКМ связана с
интенсификацией массопереноса (активирован-
ный массоперенос), который индуцируется теп-
ловым скольжением.

Результаты, представленные в табл. 2, демон-
стрируют довольно неожиданный факт: Все ре-
акции, представленные в кинетической схеме
процесса на мембранном катализаторе, за ис-
ключением обратной реакции сдвига водяного
газа – необратимы. По абсолютным значениям
константы скорости для всех реакций на мем-
бранном катализаторе, примерно, на порядок
выше, чем на традиционном катализаторе. Мож-
но сделать вывод, что для каждой реакции на
мембранном катализаторе возникают более бла-
гоприятные условия, чем на традиционном об-
разце. При этом предполагаемая конкуренция ре-
акций газификации углеродных отложений пред-
ставлена в таблице очень четко и ясно.
Константа скорости газификации углекислым
газом (II) уменьшается с повышением темпера-
туры УКМ-процесса, а константа скорости гази-
фикации водяным паром (IV) увеличивается.

И если при температуре 850°С константы ско-
рости обеих реакций становятся равными, то при

→ +4 2C ,H C 2Hs

+ → +2 2 2CO H CO H O,

+ → +2 2C H O CO H ,s

+ →2C CO 2CO.s

Таблица 2. Значения констант расхода для прямых и обратных реакций для системы уравнений (I)–(IV) на мем-
бранном катализаторе

Реакция
Константа скорости,

[см3(ст. усл)/(г с)])

Температура, °С

820 850 870 890

К1 50 40 105 110
К2 2 0 0 0

К3 30 15 15 15
К4 1 0.0 0.0 0

К5 2 1.8 1.5 1.2
К6 2 1.5 2 0

К7 5 15 60 60
К8 0 0 0 0

↔ +4   2CH C 2Hs

→
←

+ ↔2C CO 2COs

→
←

+ ↔ +2 2 2CO H CO H O
→
←

+ ↔ +2 2C H O CO Hs

→
←
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870–890°С константа скорости газификации во-
дяным паром становится в несколько раз выше
константы скорости реакции (II). Значения кон-
стант скорости прямой и обратной реакции сдви-
га водяного газа (III) были самыми низкими по
сравнению со значениями всех констант проме-
жуточных стадий. И этот факт свидетельствует о
снижении вклада реакции (III) и увеличении
вклада реакций газификации углеродных отложе-
ний (реакции (II) и (IV)) в процессе УКМ на мем-
бранном катализаторе в отличие от традиционно-
го катализатора.

Образование водяного пара на традиционных и
мембранных катализаторах. Образование водя-
ного пара и его последующее расходование явля-
ется ключевым фактором, так как в этих процес-
сах формируется конечный состав продуктов.
Образование водяного пара наблюдалось на обо-
их катализаторах (традиционном и мембранном),
но при прочих равных условиях в реакторах, как
показано выше, в исследуемом температурном
диапазоне образовывались два разных газовых
продукта. На традиционном катализаторе обра-
зовывался водяной газ (СО и Н2О), а на мембране –
синтез-газ (СО и Н2). На рис. 5 показана зависи-
мость изменений концентрации водяного пара от
количества реагирующего метана для традицион-
ных и мембранных катализаторов.

Эта форма представления экспериментальных
результатов может быть интерпретирована, как
математическое выражение некоторой функции,
характеризующей химическую закономерность,

которая связывает потребление одного из реаген-
тов и образование одного из продуктов.

Поскольку составы катализаторов и условия в
обоих реакторах были одинаковыми, можно было
бы ожидать совпадения или сходства этих зависи-
мостей. Отсутствие совпадений (зависимости
расположены в разных частях графика) – очевидно.
Сходство наблюдается только в том, что эти зави-
симости представлены кривыми с экстремумами.

Математическое описание кинетической схе-
мы для традиционного катализатора не вполне
удовлетворительно описывает эксперименталь-
ные зависимости изменения концентраций реа-
гентов от времени контакта, представленного на
рис. 5, в отличие от результатов на мембранном
катализаторе. Видно, что величины значений
концентраций на кривых для каждого из катали-
заторов расположены на графике близко друг к
другу, но охватывают разные интервалы по оси
абсциссы. Для мембранного катализатора экспе-
риментальные концентрации водяного пара ре-
гистрировались, как на восходящей, так и на нис-
ходящей частях кривых во всем диапазоне изу-
ченных значений реагирующегося метана. Для
традиционного катализатора экспериментальные
концентрации водяного пара регистрировались
только на нисходящей части этой зависимости и в
диапазоне малых значений прореагировавшего
метана. На рис. 5 показано, что положение каж-
дой серии измерений экспериментальных значе-
ний определяется температурой процесса. По-
ложение экспериментальных концентраций во-
дяного пара для традиционного катализатора
смещено в область более высоких значений реа-
гирующего метана с повышением температуры,
приближаясь к значениям для мембранного ката-
лизатора. Кроме того, этот эксперимент прово-
дился в неблагоприятных для традиционного ка-
тализатора условиях получения синтез-газа. Как
показано выше, взаимодействие метана и угле-
кислого газа на традиционном катализаторе про-
исходило в условиях накопления (осаждения) уг-
лерода. На мембранном катализаторе осаждение
углерода в этих условиях не происходило, и кон-
центрация водяного пара регистрировалась с
меньшей погрешностью. Наконец, зависимость
концентрации водяного пара на традиционном
катализаторе не изменяет основного вывода из
наших предыдущих публикаций о том, что интен-
сивность химических превращений на мембран-
ном катализаторе на порядок выше, чем на тради-
ционном катализаторе. Однако использование
математического описания кинетической схемы
УКМ при анализе результатов на традиционном
катализаторе позволило оценить результаты с
другой позиции.

На традиционном катализаторе все реакции,
включенные в кинетическую схему, обратимы.

Рис. 5. Зависимость концентрации водяного пара ре-
акционной смеси от количества прореагировавшего
метана на традиционных (850–900°С) и мембранных
(820–890°С) катализаторах при объемных потоках
(20–340 см3 (при ст. усл.)/мин и 70–340 см3(при ст.
усл.)/мин соответственно).
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На мембранном катализаторе эти же реакции не-
обратимы. При этом, если на мембранном ката-
лизаторе реакции (II и IV) представлены только
константами скорости прямых реакций, то на тра-
диционном катализаторе для тех же реакций кон-
станты обратной скорости превышают значения
для константы прямой скорости. На мембранном
катализаторе вода образуется в реакции (III), но на
традиционном катализаторе она образуется в ре-
акции гидрирования монооксида (IV), которая
представляет собой обратную реакцию газифика-
ции водяным паром. Водяной пар расходуется на
мембранном катализаторе в реакции газифика-
ции углеродных отложений с образованием син-
тез-газа, а на традиционном – в прямой реакции
водяного газа с образованием углекислого газа и
водорода.

Таким образом, приведенный выше результат
можно рассматривать как свидетельство того, что
причиной интенсификации УКМ на мембран-
ном катализаторе действительно является тепло-
вого скольжения, которое не только усиливает
массоперенос, но и может изменять кинетиче-
скую схему процесса.

4. ОБСУЖДЕНИЕ
Объективную оценку интенсификации можно

получить, сравнив константы только одной ос-
новной стадии процесса (или лимитирующей
стадии), определяющей его скорость в целом [28].
Такая оценка интенсификации, однако, не поз-
воляет оценить вклад промежуточных стадий
процесса. В случае сложной реакции, такой как
углекислотная конверсия метана, объяснить ме-
ханизм интенсификации процесса в целом, ис-
пользуя только константу скорости крекинга ме-
тана, невозможно.

При анализе результатов в традиционных и
мембранных реакторах следует учитывать, что
экспериментальные результаты обычно получают в
стационарных условиях, когда все параметры
пришли в равновесное состояние. Более того, все
значения концентраций в кинетических экспери-
ментах фиксируют уже после окончания переход-
ного периода условий процесса УКМ. Отметим,
что сравнение традиционных и мембранных ка-
тализаторов проводилось на образцах с активным
компонентом катализатора, имеющим одинако-
вый химический и фазовый состав. Предполага-
лось, что механизм реакций останется неизмен-
ным на обоих катализаторах. Мы также предпо-
лагали, что процесс УКМ начинается со стадии
адсорбции CH4 и CO2, а крекинг метана (реакция (I))
является термодинамически наиболее вероятной
начальной реакцией, с которой начинаются хи-
мические превращения на обоих катализаторах.
Предполагалось, что на всех промежуточных ста-
диях процесса УКМ все промежуточные реакции

будут обратимыми. Исходя из этих предположе-
ний, можно было бы считать, что константы ско-
рости реакций в процессе УКМ на обычных и
мембранных катализаторах будут определяться
только массопереносом реагентов из газовой фа-
зы на каталитическую поверхность.

Как показано выше, в диапазоне температур
850–900°C на традиционном катализаторе все
промежуточные реакции УКМ действительно
были обратимыми. Это означает, что на переход-
ной стадии (при изменяющихся условиях) про-
цесса УКМ и в стационарных условиях (при по-
стоянных условиях) уравнения кинетической
схемы этого процесса могут отличаться в зависи-
мости от соотношения констант скорости пря-
мой и обратной реакций. Как оказалось, основ-
ными продуктами, которые образуются на тради-
ционном катализаторе, являются моноксид
углерода и водяной пар, а вместо синтез-газа об-
разуется, так называемый, “водяной газ”.

Наибольшие значения констант скорости на
традиционном катализаторе наблюдаются для
обратного крекинга метана (реакция (I)) и обрат-
ной реакции сдвига водяного газа, которые были
сопоставимы по величине при всех температурах.
Константы скоростей реакций газификации (II)
и (IV), примерно на порядок ниже, чем у констан-
ты скорости обратного крекинга метана (I), но
того же порядка, что и константа скорости реак-
ции прямого крекинга. Для газификации угле-
родных отложений углекислым газом равновесие
сместилось в сторону обратной реакции (к накоп-
лению углеродных отложений). А для газифика-
ции водяным паром (IV) прямой реакции не было
вообще. Вопреки ожиданиям, на традиционных
катализаторах углеродные отложения накаплива-
лись в реакциях (II) и (IV) в исследуемых стацио-
нарных условиях.

В реакторе с мембранным катализатором все
промежуточные гетерогенные реакции в процессе
УКМ происходят только в прямых реакциях об-
разования целевых и промежуточных продуктов.
Только одна реакция (III) осталась обратимой.
Значения прямой и обратной констант скорости
этой реакции на мембранном катализаторе ока-
зались на порядок меньше, чем на традицион-
ном катализаторе. В реакторе с мембранным ка-
тализатором реакция (III) также оставалась го-
могенной и происходила в объеме газовой фазы в
реакционном пространстве без участия катализа-
тора. Константы скорости прямой и обратной ре-
акции (III) также оставались близкими друг к
другу. То есть, эта реакция на мембранном ката-
лизаторе также происходила вблизи термодина-
мического равновесия. В отличие от процесса
УКМ на традиционном катализаторе, основным
продуктом этого процесса на мембранном ката-
лизаторе был синтез-газ. На мембранном катали-
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заторе процесс углекислотной конверсии проте-
кает более полно и с минимальным содержанием
примесей в продуктах реакции. К аналогичному
выводу пришли авторы работы [29], сравнивая
селективное окисление пропана в акролеин в ре-
акторах с мембранными и традиционными ката-
лизаторами. Во время окисления в мембранном
реакторе побочные продукты присутствовали в
следовых концентрациях.

Основной причиной образования различных
продуктов на традиционных и мембранных катали-
заторах является различие процессов массоперено-
са в этих катализаторах. Наиболее благоприятные
условия возникают на мембранном катализаторе,
благодаря активированному массопереносу в поро-
вой структуре мембранного катализатора вслед-
ствие теплового эффекта реакции и индуцирова-
ния в поровых каналах явления теплового сколь-
жения.

Перечислим причины привлечения этого яв-
ления для объяснения механизма интенсифика-
ции каталитического процесса:

1. Структурная аналогия мембранного катали-
тического реактора и микрокомпрессора Кнудсена.
Как пористая диафрагма в микрокомпрессоре,
мембранный катализатор делит рабочий объем
реактора на две части, что позволяет воздейство-
вать на массоперенос в поровой структуре этих
устройств. Структурная аналогия компрессора
Кнудсена и реактора  с мембранным катализато-
ром позволяет опираться в анализе химических
превращений на закономерности массопереноса,
полученные для компрессора.

2. Разность температур. Так же, как и в мик-
рокомпрессоре, в мембранном реакторе суще-
ствует разность температур в объемах реакционного
пространства по обе стороны от мембранного ката-
лизатора. Эта разность температур, которая явля-
ется следствием теплового эффекта процесса
УКМ и создает тангенциальный градиент темпе-
ратуры в каналах поровой структуры. Именно
тангенциальный градиент температуры вызывает
явление теплового скольжения. Это явление, –
один из видов массопереноса, который наблюда-
ется в разреженных газах в узких каналах вызыва-
ется градиентом температур должно воспроизво-
диться в реакторе с мембранным катализатором.

3. Циркуляционные контуры в единичных поровых
каналах. Особенностью циркуляционных конту-
ров является одновременное сосуществование в
микро каналах двух потоков газов, подчиняю-
щихся разным физическим законам. Оба потока
энергетически сопряжены. Интенсификация
массопереноса в потоке теплового скольжения
оказывает существенное влияние на сопряжен-
ный с ним вязкостный поток, и – наоборот. Ин-

тенсификация массопереноса и масообмен меж-
ду объемами реакционного пространства через
поровую структуру мембранного катализатора
должны воспроизводиться ы мембранных реак-
торах.

4. Интенсификация массопереноса в гетероген-
ном катализе. Экспериментальные результаты,
полученные на различных мембранных катализа-
торах не только нами, но и другими исследовате-
лями, подтверждают интенсификацию каталити-
ческих реакций. Физическая причина интенсифи-
кации массопереноса обусловлена увеличением
скорости молекул в потоке теплового скольжения
(в условиях разрежения) в поровых каналах мем-
бранного катализатора и генерацией в них микро
циркуляционных контуров.

5. Характеристика поровой структуры тради-
ционных и мембранных катализаторов, используе-
мых в данной работе. Поровая структура обоих ка-
тализаторов соответствовала условиям возникно-
вения диффузии Кнудсена в поровых средах.
Можно предполагать, что особенности транспор-
та газов в диафрагмах компрессора Кнудсена бу-
дут воспроизводиться в мембранных реакторах,
так как в этих устройствах поровые характеристи-
ки близки. 

ВЫВОДЫ
Полученные в кинетических экспериментах

результаты, позволяют по-новому взглянуть на
преимущества мембранного реактора. Принцип
селективного массопереноса, определяющий
сущность мембранного катализа и сформулиро-
ванный академиком В.М. Грязновым получил
новое подтверждение. Это подтверждение осно-
вано на новом для пористых мембранных катали-
заторов физическом явлении, называемом тепло-
вым скольжением, которое было обнаружено в
реакторе с мембранным катализатором. Это явле-
ние стало ключевым в обосновании интенсифи-
кации УКМ при использовании мембранного ка-
тализатора и в построении кинетической схемы
процесса и ее математического описания в мем-
бранном реакторе.

Результаты, полученные в данной работе по
углекислотной конверсии метана, имеют боль-
шое значение для мембранного катализа. Они
позволяют по-новому подойти к проблеме кине-
тической совместимости мембранного модуля и
каталитического реактора в одном устройстве.
Индуцирование теплового скольжения позволяет
повысить проницаемость мембраны без измене-
ния пористости мембраны и снижения ее меха-
нических свойств. Повышение проницаемости
мембраны или мембранного катализатора до-
стигается в результате создания тангенциально-
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го градиента температуры (искусственно или са-
мопроизвольно), индуцирующего активирован-
ный массоперенос в поровых каналах по
механизму теплового скольжения.

Математическое описание кинетической схе-
мы УКМ, основанное на уравнениях реакций
промежуточных стадий, выбранных для кинети-
ческой схемы с учетом особенностей теплового
скольжения, оказалось принципиально приме-
нимым, как для мембранных, так и для традици-
онных катализаторов. Результаты, полученные с
использованием этого описания УКМ на тради-
ционном катализаторе, согласуются с известны-
ми термодинамическими расчетами и позволяют
оценить константы скорости промежуточных ре-
акций для обоих типов катализаторов. Оказалось,
что интенсификация массопереноса в сложной
каталитической реакции углекислотной конвер-
сии метана, вызванная градиентом температуры,
может сопровождаться не только ускорением са-
мого процесса, но и изменять реакции на проме-
жуточных стадиях.

Можно ожидать, что интенсификация высо-
котемпературных каталитических реакций с уча-
стием мембранных катализаторов вновь привлечет
внимание не только исследователей, но и кон-
структоров мембранных реакторов. Это позволит
создавать компактные малогабаритные мембран-
ные реакторы и компактные установки на их ос-
нове, спрос на которые давно существует в раз-
личных отраслях химической промышленности.
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The article presents an analysis of the results of a kinetic study of dry reforming of methane (UCM) in reac-
tors with traditional (TC) and membrane catalysts (MC). The kinetic experiment in reactors with MC and
TC was performed in the temperature range of 820–900°C and the ratio CH4 : CO2 = 1 : 1. In the experiment,
an intensification of the process of the methane cracking reaction was established, the rate constant of which
increases by an order of magnitude. Such a difference in the results of the DRM on the studied catalysts are
due to the intensification of mass transfer on the MC, which is based on the phenomenon of thermal slip. A
mathematical description corresponding to the kinetic scheme of DRM process is proposed, and the rates
constants of direct and reverse reactions in both reactors are found. In the DRM process, water gas is formed
on the TC, and synthesis gas is formed on the MC. At TC, the DRM process is accompanied by the accumu-
lation of carbon deposits (CD), and at MC this accumulation is absent. The DRM process on both catalysts
is characterized by three main reactions (methane cracking, gasification of the CD with carbon dioxide
and/or water vapor and the reverse water gas shift), which were assumed to be reversible under experimental
conditions. It turned out that on TC the gasification of the CD occurs in the reverse reaction of methane
cracking, and on the MC—in the reactions of gasification by water vapor (mainly) and carbon dioxide. The
process on the MC is characterized by irreversible reactions of methane cracking, gasification of the CD with
water vapor and carbon dioxide. The reverse water gas shift reaction on the MC remains reversible, and its
rate constants of the direct and inverse reactions turned out to be an order of magnitude lower than similar
constants on the TC.

Keywords: intensification, dry methane reforming, thermal creep, activated mass transfer, kinetic experi-
ment, reaction rate constants


