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Введение 

В настоящее время проявляется большой интерес к исследованию, разработке и 

коммерциализации топливных элементов (ТЭ) – электрохимических устройств, 

непосредственно преобразующих химическую энергию топлива в электричество. 

Энергоустановки на основе ТЭ считаются перспективными источниками электроэнергии 

благодаря высокой эффективности, экологичности, модульной конструкции, позволяющей в 

рамках единой технологии создавать модельный ряд устройств в широком интервале 

мощностей. Постепенно из разряда экзотических высокотехнологичных устройств, 

использовавшихся ранее преимущественно в космической отрасли, топливные элементы все 

чаще начинают восприниматься как неотъемлемый атрибут повседневной жизни. Во всем мире 

наблюдается устойчивый рост совокупной установленной мощности ТЭ за счет введения в 

эксплуатацию новых стационарных энергоустановок и резервных источников электроэнергии 

на основе топливных элементов, используемых для нужд распределенной энергетики. Растет и 

общее количество мобильных устройств мощностью от нескольких Вт, ориентированных на 

обеспечение электроэнергией всевозможных электронных гаджетов, до сотен кВт, 

применяемых на автомобильном, железнодорожном и морском транспорте [1, 2]. Интерес к 

разработке энергоустановок на основе ТЭ малой мощности среди прочего связан с 

возникновением новых ниш применения компактных высокоэффективных источников энергии 

– беспилотных летательных аппаратов, мобильных транспортных платформ, автономных 

систем связи и слежения и др. При этом неуклонно возрастает доля частного капитала, готового 

наряду с государством инвестировать в проекты, направленные на разработку и внедрение 

электрохимических устройств, в том числе и в Российской Федерации [3, 4]. 

Актуальность темы исследования 

Одними из наиболее распространенных ТЭ являются низкотемпературные 

протонобменные мембранные топливные элементы (ПОМТЭ), рабочая температура которых 

обычно находится в пределах 50-100
о
С, что в основном определяется термической 

устойчивостью полимерной мембраны. Топливом для ПОМТЭ может служить как чистый 

водород, так и водородсодержащие газовые смеси (реформат), получаемые в процессе 

окислительной конверсии углеводородов или кислородсодержащих органических соединений с 

последующим проведением реакции паровой конверсии СО [5]. Помимо водорода, реформат 

обычно содержит, об.%: ~0,5−2 СО, ~20 СО2 и ~10 Н2О. Монооксид углерода, присутствующий 

в реформате в таком количестве, является ядом для анода топливного элемента: прочно 

адсорбируясь на платине, СО блокирует места адсорбции водорода, из-за чего существенно 

снижаются показатели работы ПОМТЭ. Поэтому водородсодержащую смесь необходимо 
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дополнительно очищать от монооксида углерода, снижая его концентрацию ниже уровня  

10
-3 
об.% (10 ppm) [6, 7]. 

В качестве альтернативы процессу короткоцикловой адсорбции (КЦА), применяемому в 

промышленных установках получения больших количеств водорода для нужд 

нефтепереработки, с конца 90-х годов прошлого века интенсивно исследуются два 

каталитических процесса глубокой очистки реформата от монооксида углерода: избирательное 

(селективное) окисление СО и избирательное метанирование СО. Их основное преимущество 

заключается в возможности применения в составе компактных топливных процессоров 

(устройствах получения реформата), рассчитанных на производительность до нескольких 

десятков кубических метров водородсодержащего газа в час, там, где использование процесса 

КЦА технически и экономически неоправданно. Актуальность данной темы обусловлена: 

отсутствием активных и при этом селективных катализаторов, позволяющих избирательно 

проводить очистку водородсодержащих смесей от СО; отсутствием подходов по 

приготовлению структурированных систем, обеспечивающих высокую теплопроводность 

катализаторов, что продиктовано высокими экзотермическими эффектами протекающих 

реакций в обоих процессах очистки.  

В итоге, основные требования, предъявляемые к системе очистки реформата от 

монооксида углерода, заключаются в обеспечении содержания СО в водородсодержащем газе 

не выше 10 ppm в течение длительного срока эксплуатации топливного процессора, простоте 

конструкции, возможности быстрого запуска и останова.  

Степень разработанности темы исследования 

Реакцию избирательного окисления СО в качестве метода очистки водородсодержащих 

смесей от монооксида углерода предлагалось использовать еще в 20-30-х годах 20-го века [8]. 

После формулирования требований к составу водородсодержащих смесей, способных 

выступать в качестве топлива для низкотемпературных ПОМТЭ, стало ясно, что предложенные 

ранее катализаторы не обеспечивают требуемый уровень очистки от СО и высокую 

селективность. В этой связи, начиная с 90-х годов прошлого века, ведутся обширные работы по 

поиску активных и селективных катализаторов избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях. Исследования, результаты которых обобщены в тексте 

диссертации, были инициированы в 1999 г и поэтому оказали весомое влияние на 

формирование основных направлений данной тематики. 

Несмотря на то, что реакция метанирования СО также известна уже достаточно давно [9], 

процесс избирательного метанирования СО в присутствии СО2 и паров воды был мало изучен. 

Согласно литературным данным активными катализаторами метанирования оксидов углерода 

являются нанесенные на оксидные носители металлы VIII группы (преимущественно Ru и Ni). 
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В литературе часто приводятся данные по активности и селективности катализаторов в 

модельных смесях, содержащих недостаточное количество СО, СО2 или H2O, что не позволяет 

достоверно и обоснованно оценить их работу в реальной водородсодержащей смеси 

(реформате). При этом нет достаточной информации о влиянии предшественников активного 

компонента и природы нанесенного металла на свойства катализаторов избирательного 

метанирования СО. 

Цель работы – разработка эффективных катализаторов и структурированных систем на 

их основе для очистки водородсодержащих смесей от монооксида углерода, установление 

закономерностей протекания реакций избирательного окисления и избирательного 

метанирования СО в реформате. 

Для достижения данной цели решались следующие задачи: 

в области избирательного окисления СО 

1. Синтез и исследование оксидных медно-цериевых катализаторов в реакции 

избирательного окисления СО в реформате. Выбор способа приготовления катализаторов, 

подходящего для нанесения на стенки каналов микроструктурированных реакторов. 

Установление взаимосвязи между структурой катализаторов и их активностью и 

селективностью в реакции избирательного окисления СО в реформате. 

2. Разработка способа нанесения оксидных медно-цериевых катализаторов на стенки 

микроканальных реакторов и проведение систематических исследований в реакции 

избирательного окисления СО в реформате. Проведение масштабирования процесса 

очистки реформата от монооксида углерода: изготовление и испытание реакторного 

блока, состоящего из параллельно соединенных микрореакторов. 

3. Разработка кинетической модели протекания реакции избирательного окисления СО в 

реформате на оксидных медно-цериевых катализаторах и проведение математического 

моделирования работы микроканальных реакторов. Оценка влияния внутренней 

диффузии и определение оптимальной толщины слоя катализатора. 

4. Синтез биметаллических Au-Cu и Pt-M (M=Fe, Co, Ni) нанесенных катализаторов с 

использованием двойных комплексных солей и их исследование в реакции 

избирательного окисления СО в реформате. Определение влияния структуры нанесенных 

биметаллических частиц на свойства (активность и селективность) катализаторов. 

в области избирательного метанирования СО 

5. Синтез и исследование Fe-, Co- и Ni-содержащих катализаторов, нанесенных на CeO2 

Al2O3, ZrO2 в реакции избирательного метанирования СО в реформате. Определение 

влияния носителя, природы металла и предшественника на свойства катализаторов. 

Изучение влияния галогенов (F, Cl и Br) на активность, селективность и структурные 
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характеристики Ni/CeO2 катализаторов. Оптимизация состава и способа приготовления 

хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов. 

6. Систематическое изучение механизма и разработка кинетической модели реакций 

метанирования оксидов углерода, определение ее кинетических параметров; установление 

закономерностей протекания реакции избирательного метанирования СО в реформате на 

наиболее эффективных хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторах. 

7. Разработка оригинального способа синтеза, приготовление и исследование 

хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов, нанесенных на подложки из металлических 

сеток. Проведение масштабирования процесса: изготовление пилотного реактора и его 

испытание в реакции избирательного метанирования СО в реформате.  

Научная новизна работы 

Предложены новые методы синтеза медно-цериевых катализаторов, показано, что 

реакционная среда оказывает решающее действие на окончательное формирование структуры 

катализатора и его активных центров. Установлена взаимосвязь между структурой 

катализаторов, их активностью и селективностью в реакции избирательного окисления СО в 

реформате. 

Впервые систематически исследовано протекание реакции избирательного окисления СО 

в водородсодержащих смесях в микроканальных реакторах с нанесенным Cu/CeO2 

катализатором. Определены оптимальные условия очистки реформата от монооксида углерода, 

при которых достигается снижение концентрации СО до уровня менее 10 ppm.  

Проведено моделирование работы микроканального реактора и выполнена оценка 

оптимальной толщины каталитического покрытия. Продемонстрирована возможность 

масштабирования микрореакторной технологии: успешно испытан блок микрореакторов, 

позволяющий проводить очистку реформата от СО в количестве, достаточном для обеспечения 

питания ПОМТЭ мощностью ~100 Вт.  

Впервые с использованием двойной комплексной соли [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O 

приготовлены биметаллические Au-Cu катализаторы, нанесенные на SiO2, γ-Al2O3 и CeO2, и 

изучены их свойства в реакции избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях. 

При помощи комплекса физико-химических методов надежно доказан факт формирования 

двойной комплексной соли в пористом пространстве носителей, и показано, что при ее 

разложении происходит диспергирование с образованием частиц Au-Cu твердых растворов, 

состав которых варьировался в зависимости от носителя. Продемонстрировано определяющее 

влияние носителя на активность и селективность биметаллических Au-Cu катализаторов в 

реакции избирательного окисления СО в реформате. 
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Впервые с использованием двойных комплексных солей [Pt(NH3)5Cl][Fe(C2O4)3]∙4H2O, 

[Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, [Pt(NH3)4][Ni(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O приготовлены 

катализаторы в виде биметаллических нанопорошков Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni), активность и 

селективность которых в реакции избирательного окисления СО в реформате превышала 

активность монометаллических частиц Pt. На примере Pt0,5Со0,5/SiO2 катализатора при помощи 

комплекса физико-химических методов надежно доказан факт формирования двойной 

комплексной соли на поверхности носителя. Показано, что при ее разложении происходит 

диспергирование с образованием частиц твердого раствора Pt0,5Со0,5, который проявлял 

высокую активность и селективность в реакции избирательного окисления СО, позволяя 

снижать концентрацию СО до уровня менее 10 ppm при температурах 70-95 
о
С. 

Впервые для применения в реакции избирательного метанирования CO в реформате 

предложены Fe-, Co- и Ni/CeO2 катализаторы, приготовленные из нитратов и хлоридов 

металлов, и проведено их систематическое исследование. Изучение роли галогенов (F, Cl и Br) 

позволило выявить, что только введение хлора способствует увеличению селективности по 

отношению к метанированию СО.  

Показано, что Cl-содержащие Ni/CeO2 катализаторы являются наиболее эффективными 

для глубокой очистки реформата от CO. При помощи комплекса физико-химических методов 

было доказано, что введение хлора приводит к образованию фазы и устойчивых поверхностных 

оксихлоридов церия (CeOCl), которые препятствуют активации CO2 на поверхности CeO2, тем 

самым активность катализатора в метанировании CO2 уменьшается, а селективность реакции 

избирательного метанирования CO увеличивается.  

Впервые изготовлены структурированные каталитические системы на основе Cl-

содержащих Ni/CeO2 катализаторов, нанесенных на металлические сетчатые подложки. 

Испытания процесса избирательного метанирования CO в реформате, проведенные в 

лабораторных и пилотных реакторах, продемонстрировали, что процедура приготовления 

структурированных систем позволяла сохранить каталитические свойства Cl-содержащих 

Ni/CeO2 катализаторов. Проведенные оценки показали, что разработанный структурированный 

катализатор является перспективным для использования в устройствах глубокой очистки 

реформата от СО для питания низкотемпературных ПОМТЭ мощностью от нескольких сотен 

Вт до нескольких десятков кВт. 

Теоретическая и практическая значимость работы 

Исследование закономерностей протекания реакции избирательного окисления и 

избирательного метанирования СО в реформате позволило получить новые как 

фундаментальные, так и прикладные знания.  
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Детальное изучение структуры оксидного медно-цериевого катализатора, условий 

протекания, механизма и кинетики реакции избирательного окисления монооксида углерода 

совместно с разработкой подходов по нанесению активного компонента в виде покрытий на 

стенки каналов микроструктурированных реакторов позволило успешно продемонстрировать 

эффективную работу блока из 26 параллельно соединенных микрореакторов, позволяющих 

проводить очистку реформата от СО до уровня ниже 10 ppm для обеспечения питания ПОМТЭ 

мощностью ~100 Вт.  

На примере синтеза Au-Cu и Pt-M (M=Fe, Co, Ni) нанесенных катализаторов 

продемонстрированы преимущества нового способа получения биметаллических систем с 

заданной структурой активного компонента, основанного на разложении двойных комплексных 

солей в пористом пространстве носителей. При использовании биметаллических катализаторов 

наблюдали синергетический эффект: добавка второго металла приводила к улучшению 

каталитических свойств по сравнению с монометаллическими образцами. Использованный 

метод приготовления биметаллических катализаторов посредством разложения двойных 

комплексных солей отличался простотой реализации, не требовал использования дорогих или 

сложных реактивов и поэтому может быть легко адаптирован для получения других 

каталитических композиций, представляющих интерес для широкого круга каталитических 

процессов. 

Детальное изучение влияния природы металла, добавок галогенов, условий протекания, 

механизма и кинетики реакций метанирования оксидов углерода позволило разработать 

эффективный хлорсодержащий Ni/CeO2 катализатор избирательного метанирования СО в 

реформате. Востребованные на практике структурированные системы на основе Cl-

содержащего Ni/CeO2 катализатора, нанесенного на металлосетчатую подложку, были 

способны снижать содержание СО в реформате до уровня ниже 10 ppm. Присутствие на 

поверхности катализатора хлора или фазы оксихлорида церия, препятствующих активации СО2, 

позволяло проводить глубокую очистку водородсодержащей смеси от СО при селективности 

выше 70% в широком температурном диапазоне. Полученные в этой работе результаты были 

использованы при разработке и проведении испытаний пилотных реакторов для глубокой 

очистки реформата от СО.  

Таким образом, каталитическими методами решена проблема глубокой очистки 

водородсодержащих смесей от монооксида углерода до уровня ниже 10 ppm. 

Методология и методы исследования 

Методология исследования включала в себя этапы синтеза катализаторов методом 

полимерного предшественника (методом Пекини), методом пропитки по влагоемкости 

носителя водными растворами предшественника. Приготовленные катализаторы были 
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исследованы методами низкотемпературной адсорбции азота, элементного анализа, 

рентгенофазового анализа, сканирующей и просвечивающей электронной микроскопии, 

рентгеновской фотоэлектронной спектроскопии и хемосорбции СО. Для изучения механизмов 

протекания реакций избирательного окисления СО и избирательного метанирования СО и 

разработки кинетических моделей были определены кинетические параметры из 

экспериментальных данных. Природу поверхностных соединений на поверхности 

катализаторов при протекании метанирования СО и СО2 исследовали методом ИК-

спектроскопии in situ. 

Положения, выносимые на защиту 

- Взаимосвязь между структурой оксидных медно-цериевых катализаторов и их 

активностью и селективностью в реакции избирательного окисления СО в реформате. 

- Кинетическая модель протекания реакции избирательного окисления СО в 

реформате на оксидных медно-цериевых катализаторах, нанесенных на стенки микроканальных 

реакторов. 

- Биметаллические Au-Cu и Pt-M (M=Fe, Co, Ni) нанесенные катализаторы, 

приготовленные с использованием двойных комплексных солей, и закономерности протекания 

реакции избирательного окисления СО в реформате на этих катализаторах. 

- Влияние природы металла, носителя и добавок галогенов (F, Cl и Br) на 

каталитические и физико-химические свойства Fe-, Co- и Ni-содержащих катализаторов в 

реакции избирательного метанирования СО в реформате. 

- Хлорсодержащий Ni/CeO2 катализатор, основные закономерности и механизм 

протекания реакции избирательного метанирования СО в реформате. 

- Структурированный хлорсодержащий Ni/CeO2 катализатор, нанесенный на 

металлосетчатые подложки, и его каталитические свойства в реакции избирательного 

метанирования СО в реформате. 

Степень достоверности и апробация результатов 

Достоверность полученных результатов подтверждается применением комплекса 

общепринятых каталитических и физико-химических методов и подходов исследования 

свойств катализаторов. Полученные экспериментальные результаты воспроизводятся и 

согласуются с литературными данными.  

Основные результаты работы были представлены и обсуждались на российских и 

международных конференциях: Российской конференции «Механизмы каталитических 

реакций», MCR (2006, Санкт-Петербург, Россия); Международной конференции «Механизмы 

каталитических реакций», MCR (2009, Новосибирск, Россия; 2017, Светлогорск, Россия); 

Европейском конгрессе по катализу, EUROPACAT (2005, София, Болгария; 2007, Турку, 
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Финляндия; 2009, Саламанка, Испания; 2011, Глазго, Великобритания; 2013, Лион, Франция; 

2015, Казань, Россия; 2017, Флоренция, Италия; 2019, Аахен, Германия); Международной 

конференции по микрореакторным технологиям IMRET-11 (2010, Киото, Япония); 

Международном симпозиуме по химической технологии ISCRE-22 (2012, Маастрихт, 

Нидерланды); Международной конференции по получению водорода, ICH2P (2011, Салоники, 

Греция; 2018, Загреб, Хорватия); Международном форуме «Водородные технологии для 

производства энергии» (2006, Москва, Россия); II Международном форуме «Водородные 

технологии для развития мира (2008, Москва, Россия); III Всероссийском семинаре с 

международным участием «Топливные элементы и энергоустановки на их основе» (2006, 

Екатеринбург, Россия); Всероссийской конференции с международным участием «Топливные 

элементы и энергоустановки на их основе», (2017, 2018, Суздаль, Россия); Семинаре по 

топливным элементам и выставке по энергетике (2015, Лос-Анджелес, США); VI Российской 

конференции "Научные основы приготовления и технологии катализаторов", V Российской 

конференции "Проблемы дезактивации катализаторов" (2008, Туапсе, Россия); Международном 

форуме по нанотехнологиям (2008, 2010, Москва, Россия); Международной конференции по 

структурированным катализаторам и реакторам, ICOSCAR-3 (2009, Искья, Италия); VI 

Всероссийской конференции по химии полиядерных соединений и кластеров (2009, Казань, 

Россия); XIX Международной Черняевской конференции по химии, аналитике и технологии 

платиновых металлов (2010, Новосибирск, Россия); XXV Международной Чугаевской 

конференции по координационной химии (2011, Суздаль, Россия); Международной 

конференции «Катализ для возобновляемых источников: Топливо, Энергия, Химическое 

сырье», CRS-4 (2017, Габиче-Маре, Италия); Международной конференции по химическим 

реакторам CHEMREACTOR (2008, Мальта; 2010, Вена, Австрия; 2012, Люксембург; 2018, Гент, 

Бельгия); Токийской конференции по передовой каталитической науке и технологии, TOCAT-8 

(2018, Йокогама, Япония), Российском конгрессе по катализу «РОСКАТАЛИЗ» (2014, Самара, 

Россия; 2017, Нижний Новгород, Россия). 

Публикации 

По материалам диссертации опубликовано 23 статьи и 1 обзор в рецензируемых научных 

журналах, индексируемых в базах данных Web of Science и/или Scopus и входящих в список 

ВАК, получено 8 патентов на изобретения Российской Федерации. 

Личный вклад соискателя заключался в формулировании цели и задач исследования, 

выборе методов проведения экспериментальной работы, планировании и разработке новых 

методик синтеза катализаторов, проведении каталитических экспериментов, математическом 

моделировании, участии в разработке конструкций пилотных реакторов и их тестировании, 

интерпретации данных каталитических экспериментов и физико-химических методов, 
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обработке полученных данных, анализе научной литературы и результатов исследований с 

последующим оформлением их в виде публикаций, в обеспечении условий для практического 

применения этих результатов. К личному вкладу автора можно отнести и подготовку кадров 

при проведении данного исследования, так как значительная часть соавторов публикаций по 

теме диссертации являлись аспирантами и студентами, обучавшимися или выполнявшими 

научно-исследовательские работы под руководством автора: в тексте диссертации частично 

используются результаты, представленные в трех кандидатских диссертациях и четырех 

дипломных работах.  

Связь с выполненными научно-исследовательскими работами 

Руководство проектами: 

1. Проекты в рамках базового бюджетного финансирования Института катализа СО РАН 

(2005-2020 гг.), - руководитель блоков (направлений) проектов по исследованиям 

катализаторов для удаления СО из синтез-газа. 

2. Государственный контракт № 02.442.11.7070, «Разработка и исследование 

наноструктурированного медно-цериевого катализатора для процесса получения 

водорода для питания топливных элементов» (2005 г.). 

3. Государственный контракт № 02.442.11.7239 «Получение и очистка водорода из 

диметилового эфира для питания топливных элементов» (2006 г.). 

4. Персональный грант ИНТАС для молодых ученых - кандидатов наук «Исследование 

катализаторов избирательного окисления СО в микроканальных реакторах» (INTAS YS 

Fellowship № 06-1000014-5774 «Investigations of preferential CO oxidation catalysts in 

microstructured reactors») (2007-2008 гг.), стажировка Снытникова П.В. в Техническом 

университете Эйндховена, Нидерланды. 

5. Грант Фонда «Глобальная энергия» МГ-2007/04/1 «Получение водорода из метанола, 

диметилового эфира и этанола для питания топливных элементов» (2007-2009 гг.). 

6. Государственный контракт № 999 «Наноструктурированные полиметаллические 

катализаторы и мембраны, полученные с использованием двойных комплексных солей и 

продуктов их термолиза: разработка методов синтеза, исследование физико-химических 

и каталитических свойств» (2009-2011 гг.). 

7. Грант Президента Российской Федерации для государственной поддержки молодых 

российских ученых МК-5602.2010.3 «Технология глубокой очистки водородсодержащих 

газовых смесей от монооксида углерода на основе наноструктурированных никель- и 

медно-цериевых катализаторов в микро- и милликанальных реакторах» (2010-2011 гг.). 

8. Государственный контракт № 11.519.11.3021 «Дизайн и синтез наноматериалов для 

интенсификации и рационального применения химических процессов» (2011-2013 гг.). 
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Участие в качестве исполнителя: 

9. Междисциплинарный интеграционный проект СО РАН № 112 «Физико-химические и 

каталитические свойства наноструктурированных полиметаллических систем, 

полученных с использованием двойных комплексных солей и продуктов их термолиза» 

(2009-2011 гг.), ученый секретарь проекта. 

10. Грант РФФИ 14-03-00457а «Исследование катализаторов, содержащих оксид церия, в 

реакциях окисления и гидрирования: корреляции "состав - структура поверхности - 

каталитические свойства" (2014-2016 гг.), исполнитель проекта. 

Объём и структура работы 

Диссертация состоит из введения, шести глав, заключения и выводов, а также списка 

цитируемой литературы. Работа изложена на 325 страницах, содержит 102 рисунка, 27 таблиц, 

список литературы содержит 468 наименований. 

Глава 1 посвящена литературному обзору, в котором представлены способы очистки 

реформата от СО и рассмотрено современное состояние исследований в области разработки 

катализаторов и условий проведения реакции избирательного окисления и избирательного 

метанирования СО в реформате. Выбраны наиболее перспективные каталитические системы. 

На основании литературного обзора поставлены задачи работы. В Главе 2 приведено описание 

методик каталитических экспериментов, синтеза катализаторов, методов исследования их 

физико-химических свойств, а также конструкций микрореакторов избирательного окисления 

СО и пилотных реакторов избирательного метанирования СО, использованных в 

экспериментах при масштабировании процессов очистки реформата от монооксида углерода. 

Глава 3 посвящена исследованию оксидных медно-цериевых катализаторов и биметаллических 

Au-Cu и Pt-M (M=Fe, Co, Ni) нанесенных катализаторов. Обсуждаются закономерности между 

структурой катализаторов и их активностью и селективностью в реакции избирательного 

окисления СО в реформате. В Главе 4 представлены результаты по исследованию 

микроструктурированных реакторов с нанесенным на стенки каналов оксидным медно-

цериевым катализатором. Обсуждается макрокинетическая модель протекания реакции 

избирательного окисления СО в реформате, проводится оценка влияния внутренней диффузии, 

на основании результатов математического моделирования делается заключение об 

оптимальной толщине слоя катализатора в микроканалах. Приведены результаты по 

масштабированию технологии: испытаниям реакторного блока, состоящего из параллельно 

соединенных микрореакторов. Глава 5 посвящена исследованию протекания реакции 

избирательного метанирования СО в реформате на промышленных Ni-содержащих 

катализаторах, а также Fe-, Co- и Ni-содержащих катализаторах, нанесенных на различные 

носители. Обсуждается влияние добавок галогенов (F, Cl и Br) на свойства Ni/CeO2 
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катализаторов в реакции избирательного метанирования СО в реформате. Подробно 

рассмотрены способы приготовления, каталитические и физико-химические свойства Cl-

содержащих Ni/CeO2 катализаторов. По результатам исследований установлена зависимость 

свойств катализаторов от природы металла и предшественника. Также обсуждаются 

закономерности, механизм и кинетическая схема протекания реакций метанирования оксидов 

углерода; роль каждого компонента катализатора в проведении реакции. В Главе 6 рассмотрены 

результаты испытаний процесса избирательного метанирования CO в реформате, проведенных 

в лабораторных и пилотных реакторах. Обсуждаются перспективы использования 

разработанного структурированного катализатора в устройствах глубокой очистки реформата 

от СО для питания низкотемпературных ПОМТЭ мощностью от нескольких сотен Вт до 

нескольких десятков кВт. 

Соответствие диссертации паспорту специальности 

Диссертация по своим задачам, содержанию, новизне, методам исследования 

соответствует формуле специальности 02.00.15 «Кинетика и катализ» и областям исследований 

по пунктам:  

- п.2 «Установление механизма действия катализаторов. Изучение элементарных стадий и 

кинетических закономерностей протекания гомогенных, гетерогенных и ферментативных 

каталитических превращений. Исследование природы каталитического действия и 

промежуточных соединений реагентов с катализатором с использованием химических, 

физических, квантово-химических и других методов исследования»; 

- п.3 «Поиск и разработка новых катализаторов и каталитических композиций, 

усовершенствование существующих катализаторов для проведения новых химических реакций, 

ускорения известных реакций и повышения их селективности»; 

- п.6 «Разработка новых и усовершенствование существующих каталитических процессов 

и технологий. Макрокинетика. Математическое моделирование и оптимизация каталитических 

процессов и реакторов. Нестационарные химические превращения». 

 

Диссертационное исследование соответствует приоритетному направлению развития 

науки, технологий и техники в Российской Федерации «Энергоэффективность, 

энергосбережение, ядерная энергетика»; соответствует критической технологии «Технологии 

новых и возобновляемых источников энергии, включая водородную энергетику», а также 

соответствует задачам и ключевым мерам развития водородной энергетики, 

сформулированным в Энергетической стратегии Российской Федерации на период до 2035 года 

(утвержденной распоряжением Правительства Российской Федерации от 09.06.2020 №1523-р).  

https://teacode.com/online/vak/chemical.html
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Глава 1 Обзор литературы 

1.1 Вводные замечания 

Несмотря на рост производства и потребления энергии за счет возобновляемых ресурсов 

(солнечно - ветровой энергетики, использование биомассы), активному распространению и 

внедрению различных соответствующих устройств генерации и аккумулирования энергии, 

прогнозируется, что еще на многие десятилетия ископаемые ресурсы (в первую очередь нефть и 

природный газ) будут составлять основу мирового энергопотребления. Увеличение 

эффективности использования углеводородного сырья при улучшении эксплуатационных 

характеристик (немаловажный фактор для конечного потребителя) связывается с применением 

топливных элементов и технологий хранения водорода для нужд распределенной энергетики 

[10, 11]. 

Одними из наиболее распространенных ТЭ являются низкотемпературные ПОМТЭ, 

которые, как и любой другой тип топливных элементов, состоят из электролита, анода и катода. 

В качестве электролита в ПОМТЭ используют мембраны на основе перфторированной 

полимерной сульфокислоты, из которых наибольшую известность и распространение получила 

мембрана марки «Nafion». Исследования по совершенствованию электролита продолжаются в 

направлении увеличения стабильности, расширения диапазона рабочих температур, 

устойчивости к замерзанию, повышения плотностей тока [12–23]. Обычно электроды–

катализаторы ПОМТЭ (анод и катод) состоят из одного или более благородных металлов, 

преимущественно платины, нанесенных на углеродный материал. Из-за термической 

стабильности полимерной мембраны, максимальная температура работы ПОМТЭ не превышает 

120 
о
С, рабочая температура обычно находится в пределах 50-100

 о
С. С одной стороны, это 

имеет ряд преимуществ: в первую очередь - простота конструкции и возможность быстрого 

запуска и останова. С другой стороны, низкая рабочая температура предъявляет высокие 

требования к чистоте используемого топлива: содержание СО в водороде не должно превышать 

10
-3

 об.% (10 ppm).  

Кроме стационарного применения (основное и резервное электропитание различных 

объектов) привлекательные технические характеристики и потребительские свойства 

электрохимических генераторов (высокий коэффициент полезного действия, отсутствие шума и 

вибраций) обусловили высокий интерес всех мировых концернов автопроизводителей к 

разработке электротранспорта с силовой установкой на базе ПОМТЭ [24]. На сегодняшний 

день можно констатировать, что работы, начатые в начале 90-х годов прошлого века в итоге 

увенчались успехом, и коммерческие мелкосерийные продажи легковых автомобилей с 

топливными элементами стартовали у ряда компаний [25]. Например, с декабря 2014 года 
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Тойота предлагает модель Toyota Mirai, компания Хёндэ, начав в 2013 году продажи Hyundai 

ix35 FCEV, в 2018 вывела на рынок второе поколение легкового автомобиля с ПОМТЭ - 

Hyundai NEXO. C 2017 года Хонда осуществляет продажи Honda Clarity Fuel Cell. Во всех этих 

автомобилях хранение водорода осуществляется в баллонах при давлении до 700 атм. Из этого 

следует, что разрабатываемые ранее технологии [24] по конверсии привычного 

углеводородного топлива (в первую очередь бензина и дизеля) в топливном процессоре 

(устройстве, предназначенном для получения водородсодержащего газа из различного сырья) 

на борту транспортных средств временно отошли на второй план. Учитывая явные успехи в 

технологиях компактного безопасного криогенного и компримированного хранения и 

транспортировки водорода, совершенно ясно, что именно в эту сторону будет направлен вектор 

дальнейшей коммерциализации и стратегического развития технологий водородной энергетики 

для легкового автотранспорта. 

Но существует и обратная сторона медали. В большинстве научно-исследовательских 

работ, выполненных за последние 20 - 25 лет, ожидалось, что на момент начала массового 

использования топливных элементов инфраструктура по снабжению топливом (водородом) 

будет уже в основном создана, отлажена логистика: будет доступно с точки зрения конечного 

потребителя достаточное количество водородных заправок и проблема «курицы и яйца» будет 

тем самым решена. Однако эти прогнозы оказались чрезмерно оптимистичными. 

Действительно, ряд компаний (Air Liquide, Linde, Shell, Hydrogenics, и др.) предлагают свои 

решения и готовые продукты, обоснованно полагая, что основное количество водорода будут 

продолжать производить стационарно из природного газа (по технологии паровой конверсии с 

последующей мембранной или короткоцикловой адсорбционной очисткой), а в долгосрочной 

перспективе из синтетического метана или путем электролиза воды и водяного пара (эти 

процессы позволяют сглаживать суточные и сезонные колебания производства и потребления 

электроэнергии) [26–33]. Тем не менее, количество введенных в эксплуатацию водородных 

заправок все еще невелико. По данным различных обзоров, пресс-релизов, по всему миру 

начинают строиться водородные заправки: в США (в основном в штате Калифорния), в Южной 

Корее их количество исчисляется уже десятками. Германия планирует увеличить количество 

водородных заправок с 50 до 400 к 2023 году, в планах Японии заложено строительство 700 

заправочных станций к 2025 году в дополнение к ста уже построенным. Но даже после этого их 

количество будет на порядок меньше количества автозаправочных станций, распространяющих 

привычные всем углеводороды. Использование имеющейся и активно развиваемой 

инфраструктуры транспортировки и потребления природного газа также пока оказывается 

недостаточно для удовлетворения всех нужд массового потребления и масштабное применение 

как стационарных энергоустановок, так и автомобилей с ТЭ, заправляющихся чистым 
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водородом, может затянуться на долгие годы, сдерживаясь развитием необходимой 

инфраструктуры. 

Именно поэтому, все мировые научно-исследовательские центры и инженерные 

компании, занимающиеся разработкой энергоустановок на основе топливных элементов, 

продолжают проводить научные исследования и конструкторские работы по получению 

водорода в компактных топливных процессорах из веществ с высокой энергетической 

плотностью, удобных для хранения и транспортировки: природного газа и пропан-бутановых 

смесей, основных логистических топлив (авиационного керосина и дизельного топлива), 

синтетических кислородсодержащих соединений (метанола, этанола, диметилового эфира, 

диметоксиметана) [34, 35]. Предлагаемая альтернативная концепция связана с гибридными 

системами, когда топливные элементы выступают в качестве вспомогательной энергоустановки 

в дополнение к основной силовой системе: например, блоку аккумуляторных батарей, 

обеспечивающему базовую дистанцию пробега легкового автомобиля; дизельному двигателю, 

установленному на грузовом автомобиле или авиационным турбинам на самолете [36, 37]. 

Такой подход призван многократно увеличить дальность пробега электромобиля без 

подзарядки от стационарной электросети, сделав его более автономным, или улучшить 

эффективность использования топлива в режимах, когда основной двигатель либо выключен, 

либо работает наименее эффективно на холостом ходу - во время остановок, во время 

погрузочных работ в грузовых терминалах, стоянок в аэропорту [38–42]. Также интеграция 

топливный процессор – ПОМТЭ весьма востребована в стационарных системах, как для 

основного, так и резервного электропитания различных объектов, когда задача длительного 

компактного безопасного хранения необходимого количества топлива является приоритетной 

[3].  

Получение водородсодержащего газа (реформата) для питания ПОМТЭ в зависимости от 

типа топлива проводят в топливном процессоре в несколько стадий [24, 43–49]. Эти стадии 

схематично представлены на Рисунке 1.1. В процессе паровой конверсии (ПК), парциального 

окисления (ПО) или автотермического реформинга (АТР) углеводородов или 

кислородсодержащих органических соединений и последующей реакции паровой конверсии 

СО (ПК СО) получают газовую смесь, которая наряду с Н2 и N2 (в случае ПО и АТР) содержит 

~20 об.% СО2, ~10 об.% Н2О и ~0,5−2 об.% СО. Как уже отмечалось выше, монооксид углерода, 

присутствующий в таком количестве, является ядом для анода ПОМТЭ и его концентрация 

должна быть уменьшена до уровня ниже 10 ppm. В качестве альтернативы промышленному 

процессу короткоцикловой адсорбции (КЦА), применение которого экономически оправдано 

для получения водорода при производительности, начиная от нескольких сотен м
3
/ч, и который 

сложно реализуем в компактных топливных процессорах из-за необходимости использования 
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последовательно переключаемых 3-4 реакторов-адсорберов, с конца девяностых годов 

прошлого столетия интенсивно исследовали два каталитических процесса: избирательное 

окисление СО (ИзбОк СО) и избирательное метанирование СО (ИзбМет СО) в 

водородсодержащих смесях, иногда также называемые «селективное окисление СО» и 

«селективное метанирование СО», соответственно. В ряде недавних работ был проведен 

сравнительный анализ этих двух методов глубокой очистки в составе топливного процессора 

для водородных заправок (система, не интегрированная с ПОМТЭ) и в составе резервного 

источника питания или вспомогательной силовой установки (ВСУ- система, интегрированная с 

ПОМТЭ) [50, 51]. Авторы сделали вывод, что для одного и того же типа реформера (АТР или 

ПК) в системе, не интегрированной с топливным элементом, различия в свойствах и 

характеристиках реакторов избирательного окисления и избирательного метанирования СО не 

существенны, преимущества и недостатки обоих процессов были равноценны [50]. Для 

интегрированной с ТЭ системы (ВСУ) наилучшие показатели были у топливного процессора, 

схема работы которого состояла из реактора ПК природного газа, неизотермического реактора 

ПК СО и реактора избирательного метанирования СО [51].  

 

 

 

 

Рисунок 1.1 – Схема получения реформата для питания ПОМТЭ в топливном процессоре. 

 

Это заключение отчасти вступает в противоречие с основной тенденцией последних 20 лет, 

в течение которых научные поиски наиболее интенсивно были направлены на исследование 

процесса ИзбОк СО, для которого было предложено значительное количество активных 

каталитических систем [24, 52–57]. Благодаря высокой производительности этот метод очистки 

считался наиболее перспективным для применения в мобильных энергоустановках, когда 

вопросы компактности и веса являются определяющими. Были неоднократно 

продемонстрированы широкие возможности модификации активности и селективности 

катализаторов избирательного окисления СО, что предоставляет определенные преимущества 

при управлении параметрами протекающего процесса и интеграции с другими частями 

топливного процессора и энергоустановки в целом. 
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При глубокой очистке реформата от монооксида углерода при помощи ИзбОк СО в него 

подают кислород (воздух), что приводит к протеканию как целевой реакции окисления CO: 

2CO + О2 → 2CО2,  ΔrH
o
298 = -566 кДж/моль    (1.1), 

так и нежелательной реакции окисления H2: 

2H2 + О2 → 2H2O,  ΔrH
o
298 = -484 кДж/моль    (1.2). 

Однако применение этой реакции для глубокой очистки реформата от CO ограничено 

рядом факторов. Необходимо контролировать соотношение концентраций О2/СО, которое, как 

правило, превышает стехиометрическое значение в соответствии с реакцией (1.1) из-за 

побочного протекания реакции (1.2). Для окисления CO используется воздух, который подается 

в реформат, что приводит к разбавлению водородсодержащей смеси азотом. Кроме этого, 

нельзя полностью исключить вероятность самопроизвольного взрыва в случае ошибочного 

смешения реформата и воздуха в соотношении, приводящего к получению взрывоопасных 

концентраций водорода и кислорода в смеси. Это требует применения датчиков и других 

дополнительных устройств, что усложняет конструкцию топливного процессора. 

Альтернативным способом глубокой очистки реформата от CO является процесс 

избирательного метанирования монооксида углерода. По сравнению с избирательным 

окислением CO в этой области опубликовано существенно меньше работ (см., например, [50–

52, 54, 55, 58–61]). Было показано, что основная трудность осуществления процесса 

избирательного метанирования CO связана с высоким содержанием CO2 в реформате (~ 20 

об.%). Присутствие углекислого газа приводит к протеканию не только целевой реакции 

метанирования CO: 

CO + 3H2 → CH4 + H2O,  ΔrH
o
298 = -206 кДж/моль    (1.3), 

но и побочных реакций метанирования CO2 и обратной паровой конверсии CO: 

CO2 + 4H2 → CH4 + 2H2O,  ΔrH
o
298 = -165 кДж/моль   (1.4) 

CO2 + H2 → CО + H2O,  ΔrH
o
298 = +41 кДж/моль   (1.5) 

Предложенные для реакции избирательного метанирования монооксида углерода Ni- и 

Ru- содержащие катализаторы были активны в области температур 175-350 
o
C при скорости 

потока реакционной смеси 1000-27000 см
3
 г

-1
катч

-1
. Они хоть и обеспечивали в этих условиях 

уменьшение содержания CO в реформате до ~ 10 ppm, но лишь в достаточно узком 

температурном интервале (~ 20 
o
C) при селективности ≤ 80%.  

По сравнению с процессом избирательного окисления CO основными недостатками 

избирательного метанирования CO являются более низкая производительность (активность) 

катализаторов и большее расходование водорода, обусловленное стехиометрией реакций (1.3) и 

(1.4). При этом, если катализатор имеет низкую селективность или, другими словами, высокую 
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активность в метанировании СО2, то при недостаточном теплоотводе процесс становится 

неуправляемым из-за перегрева катализатора и вовлечением в реакцию (1.4) всего 

присутствующего в смеси количества углекислого газа.  

В то же время, в отличие от процесса избирательного окисления CO, при избирательном 

метанировании CO не требуется использовать дополнительные реагенты, что существенно 

упрощает конструкцию топливного процессора и не приводит к разбавлению получаемого 

водородсодержащего газа азотом. Несмотря на более высокий расход водорода в 

избирательном метанировании монооксида углерода по сравнению с ИзбОк СО, получаемый 

метан, как правило, утилизируется на выходе из топливного элемента в дожигателе анодных 

газов, а выделяющееся при этом тепло используется на нужды топливного процессора при 

проведении эндотермической стадии паровой конверсии исходного топлива. 

Таким образом, оба метода имеют как преимущества, так и недостатки. В этой связи для 

компенсации недостатков этих способов глубокой очистки водородсодержащей смеси от CO 

предлагалось совмещать обе реакции в одном реакторе [59, 62, 63] и проводить очистку в 

реакторе с ниспадающим профилем температуры по слою катализатора [64–67]. 

Далее в этой главе суммированы литературные данные по исследованию закономерностей 

протекания реакции избирательного окисления СО и избирательного метанирования СО в 

реформате на нанесенных катализаторах. Основное внимание было уделено реализации этих 

процессов на каталитических системах, не содержащих благородные металлы, а также их 

применении в компактных реакторах, входящих в состав топливных процессоров для питания 

топливных элементов с протонобменной мембраной. Рассмотрены основные представления о 

механизмах протекания избирательного окисления СО и гидрирования оксидов углерода. 

1.2 Избирательное окисление СО 

Протекание реакции избирательного окисления СО принято характеризовать выходной 

концентрацией СО ([CO]выход), конверсиями СО (ХСО), О2 (XO2) и селективностью (SCO), которая 

определяется как отношение количества кислорода, израсходованного на окисление 

монооксида углерода, к суммарному количеству израсходованного кислорода.  

Как уже упоминалось ранее, водородсодержащие смеси, получаемые при помощи 

паровой, автотермической конверсии или парциального окисления углеводородных топлив и 

последующей реакции паровой конверсии СО, обычно имеют состав (об.%): 40 − 75 Н2, 15 − 25 

СО2, 10-15 Н2О, 0 − 25 N2, 0,5 − 2 СО и до 1 СН4 [24, 43, 44, 68]. Поэтому катализатор ИзбОк 

СО должен с высокой селективностью окислять монооксид углерода в присутствии 



24 

значительных количеств углекислого газа и паров воды, также присутствующих в 

водородсодержащей смеси. 

Наряду с перечисленными выше характеристиками еще одним важным параметром 

протекания реакции является отношение входных концентраций О2/СО ([O2]вход/[CO]вход) 

необходимое для достижения требуемой глубины очистки водородсодержащего газа от 

монооксида углерода. Чем ниже [СО]выход и, соответственно, выше ХСО и SCO при меньшем 

отношении [O2]вход/[CO]вход, тем лучше катализатор и эффективнее процесс очистки. Поскольку 

содержание СО в водородсодержащей газовой смеси, подаваемой в ПОМТЭ, не должно 

превышать 10 ppm, то при начальной концентрации СО в водородсодержащем газе, например, 

~1 об.%, конверсия СО должна достигать 99,9%.  

В дополнение к этому, важной характеристикой катализаторов ИзбОк СО является 

ширина температурного интервала или «температурное окно» (ΔT10), в котором достигается 

требуемая (ниже 10 ppm) глубина очистки от СО. 

В начатых в Институте катализа СО РАН в 1999 году работах по систематическому 

исследованию реакции избирательного окисления монооксида углерода было показано, что на 

ее протекание влияет целый ряд факторов, основные из которых – природа катализатора и 

условия проведения процесса (температура, скорость подачи и состав реакционной смеси) [69]. 

Многие представленные далее литературные данные по окислению СО в водородсодержащих 

газовых смесях были получены в период выполнения настоящего исследования. Известные на 

тот момент катализаторы ИзбОк СО можно условно разделить на несколько основных групп: 

системы на основе платиновых металлов (в основном рассматривались Pt, Ru и Pd) [70–83]; 

биметаллические платиносодержащие катализаторы [74, 84–91]; золотосодержащие 

катализаторы [72, 92–97]; оксидные медно-цериевые системы [72, 98–103]. Впоследствии с 

каждым годом количество публикаций, посвященных исследованию реакции избирательного 

окисления СО в водородсодержащих смесях, увеличивалось лавинообразно. В работе [56] на 

основании литературных данных были сопоставлены свойства различных каталитических 

систем в избирательном окислении СО в модельных (не содержащих СО2 и Н2О) смесях. 

Проведенный сопоставительный анализ выявил, что лучшими характеристиками обладают 

нанесенные Au-содержащие, оксидные Cu/CeO2 и Cu/Fe2O3 и нанесенные биметаллические Pt-

содержащие катализаторы.  

Однако, как было убедительно показано [73, 101, 102], присутствие СО2 и Н2О в 

водородсодержащей смеси может значительно влиять на свойства катализаторов, уменьшать 

селективность реакции, сдвигать температурное окно ΔT10 в область более высоких температур, 

а также приводить к его сужению, поэтому, по аналогии с [56], в работе [104] были 

сопоставлены свойства катализаторов различных типов в реакции избирательного окисления 
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СО в реформате (в газовых смесях, в дополнение к Н2 содержащих СО2 и Н2О). На Рисунке 1.2 

представлены усредненные данные по максимальной конверсии СО и областям температур, при 

которой она достигается при протекании реакции избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях в присутствии СО2 и Н2О на катализаторах различных типов. 

Также на Рисунке 1.2 представлена типичная кривая зависимости XCO от температуры при 

проведении каталитической реакции избирательного окисления монооксида углерода на 

примере Pt/Al2O3 катализатора [79]. На всех катализаторах с увеличением температуры 

конверсия СО сначала возрастала, достигала максимума, а затем снижалась. Наблюдаемое 

уменьшение конверсии СО обусловлено ускорением конкурирующей реакции окисления Н2 и 

протеканием реакции обратной паровой конверсии СО. Как видно из Рисунка 1.2, близкая к 

~100 % XCO достигалась на Cu/CeO2 и биметаллических Pt-Co, Pt-Cu катализаторах. На Pt- и Ru-

содержащих катализаторах также возможно добиваться почти 100 %-ой конверсии СО путем 

подбора носителя и оптимальных условий процесса: правильного подбора параметров реактора, 

снижения скорости потока и увеличения отношения входных концентраций О2/СО. Далее будут 

кратко рассмотрены свойства катализаторов из этих групп. 

 
Рисунок 1.2 – Усредненные данные о максимальной конверсии СО при протекании 

избирательного окисления СО в реальных водородсодержащих смесях, содержащих СО2 и Н2О, 

на катализаторах различных типов при скоростях потока 25000 − 100000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 и 

[O2]вход/[CO]вход = 0,5 – 1,0 [55, 56, 61, 69, 72, 73, 75, 79, 84, 91, 101, 102, 105–136]. (1) − 

типичная кривая температурной зависимости конверсии СО при проведении каталитической 

реакции избирательного окисления СО на примере Pt/Al2O3 катализатора [79], (Рисунок 

заимствован из [104]). 
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1.2.1 Монометаллические катализаторы на основе платиноидов 

Среди работ, посвященных исследованию монометаллических катализаторов на основе 

платиноидов, нет ни одной публикации, где бы была показана высокая эффективность Ir- и Os-

содержащих систем. Рассматривавшиеся поначалу как потенциально перспективные Pd-

содержащие катализаторы, при сравнимой активности с Pt и Ru, оказались неселективны в 

избирательном окислении СО [70, 73]. В условиях реакции они преимущественно 

катализировали окисление водорода, требуемый уровень очистки водородсодержащей смеси не 

достигался. Впоследствии Pd использовали как структурообразующую промотирующую 

добавку при синтезе биметаллических катализаторов, которые будут более подробно 

обсуждаться далее в разделе 1.2.2 данной Главы. Монометаллические платиновые и рутениевые 

нанесенные катализаторы преимущественно показывали высокую активность и являлись 

стабильными в ИзбОк СО [55, 73, 79]. Однако SCO значительно снижалась, а ΔT10 сужался в 

присутствии в водородсодержащей смеси значительных количеств СО2 и Н2О. Это было 

связано с протеканием реакции обратной паровой конверсии СО [73]. Негативное влияние Н2О, 

по всей видимости, было также обусловлено ее адсорбцией на поверхности катализатора и 

блокированием активных центров. В дополнение к этому на Ru-содержащих катализаторах с 

повышением реакционной температуры начинала протекать побочная реакция метанирования 

оксидов углерода, снижавшая количество водорода в очищаемом реформате. Каталитические 

свойства Rh-содержащих катализаторов на различных носителях были подробно исследованы в 

работах [122, 123, 137]. Активность этих катализаторов в отношении избирательного окисления 

СО и селективность процесса сильно зависели от природы носителя. Наилучший результат 

достигался на цеолите 3А с размером пор 3 Å, что близко к диаметру молекул СО2. Было 

сделано предположение [123], что внутри пор носителя концентрация углекислого газа 

значительно снижена, что ускоряет целевую реакцию окисления СО и снижает протекание 

побочных реакций с участием СО2. Необходимой глубины очистки удавалось достигать в 

широком температурном интервале (80–120°С) только при больших отношениях 

[O2]вход/[CO]вход = 1,5−2. 

Катализаторы на основе платиновых металлов являются высокоэффективными 

катализаторами окисления водорода, которое протекает по классическому механизму 

Ленгмюра-Хиншельвуда. Присутствие монооксида углерода в водородсодержащей смеси даже 

в незначительных количествах приводит к ингибированию окисления водорода благодаря 

сильной адсорбции СО на металлических частицах. При температуре ниже ~100 °C их 

поверхность практически полностью покрыта молекулами СО, из-за чего адсорбция водорода и 

кислорода сильно затруднена. Как было ранее убедительно доказано [69, 75], с повышением 
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температуры покрытие СО начинает уменьшаться, а покрытие водорода расти; кислород, 

диссоциативно адсорбируясь на поверхности металла, незамедлительно реагирует с 

адсорбированным водородом и монооксидом углерода, тем самым реакции окисления СО и Н2 

начинают конкурировать между собой. Поэтому селективность и низкотемпературная 

активность монометаллических нанесенных Pt-содержащих катализаторов как правило 

невысоки. Детальное обсуждение вопросов применения катализаторов на основе металлов 

платиновой группы с целью получения водорода, в том числе использования в реакции ИзбОк 

СО, проводилось в ряде обзоров [24, 28, 56]. 

1.2.2 Биметаллические Pt-содержащие катализаторы 

Так как проведенные многочисленные исследования показали, что монометаллические 

катализаторы на основе платиноидов не всегда способны обеспечивать глубокую очистку 

реформата от монооксида углерода и удовлетворять требованиям, предъявляемым к процессу 

ИзбОк СО, то в дальнейшем работы преимущественно были направлены на улучшение свойств 

наиболее эффективных Pt- и Ru-содержащих катализаторов. В основном их каталитические 

характеристики подвергали значительной модификации за счет допирования вторым металлом. 

Одно направление исследований было сосредоточено на разработке подходов, 

позволяющих проводить синтез биметаллических наночастиц, состоящих их двух платиновых 

металлов, например, со структурой твердых растворов: Pt-Ru [74, 124], Pt-Pd [125], систем со 

структурой "ядро-оболочка" (часто обозначаются как "Pt@Ru", "Ru@Pt") [129], и других. По 

всей видимости, синергетический эффект в таких катализаторах обусловлен электронными 

эффектами, возникающими при образовании биметаллических наночастиц, которые, в свою 

очередь, приводят к изменениям теплот адсорбции СО, О2 и Н2. Однако предсказать как будут 

проявлять себя такие системы в условиях каталитических реакций весьма непросто. 

Второй подход связан с синтезом систем, активный компонент которых состоит из 

металлов платиновой группы (в основном Pt), находящихся в тесном контакте с атомами 

металлов с переменной валентностью (или их оксидов): Fe [86, 119, 120], Cu [112, 115–118], Co 

[69, 84, 91, 108–114, 117], Sn [126] [34] и других. Синергетический эффект добавления атомов 

металла с переменной валентностью обусловлен реализацией низкотемпературного маршрута 

реакции окисления СО. При температурах, когда поверхность платинового металла еще плотно 

покрыта прочно адсорбированными молекулами СО, и протекание реакции по классическому 

механизму Ленгмюра-Хиншельвуда не реализуется, активация кислорода происходит на атомах 

второго металла. В этом случае окисление СО преимущественно протекает на границе двух 

металлов. Изменение электронных свойств наночастиц платины при образовании сплавов, и, 
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как следствие, изменение теплот адсорбции СО, О2 и Н2 также нельзя исключать из 

рассмотрения. В итоге, низкотемпературная активность и селективность таких систем 

значительно превышает активность и селективность монометаллических катализаторов. Из 

опубликованных работ следует, что наилучшими каталитическими характеристиками обладают 

биметаллические Pt-Co системы. Синергетический эффект связывали с образованием 

наночастиц твердых растворов Pt-Co [91, 109, 110, 113], наночастиц интерметаллидов, в 

частности Pt3Co [69, 111, 112], границы Pt-CoOx [117]. Из этого следует, что свойства Pt-Co 

катализаторов в реакции избирательного окисления СО изучены достаточно подробно, надежно 

доказано, что Pt-Co система действительно обладает существенной низкотемпературной 

активностью и высокой селективностью в сравнении с монометаллическими  Pt- и Со-

содержащими системами. С другой стороны, есть все основания считать, что методы 

приготовления, количественный и фазовый состав исследованных в литературе Pt-Co 

катализаторов далеки до оптимальных. Связано это в первую очередь с тем, что описанные 

синтетические подходы не обеспечивают селективное образование тех или иных фаз на 

поверхности носителя; роль геометрического и электронного эффектов в наблюдаемой 

синергии также не определена. 

Поэтому значительные усилия были направлены на развитие подходов, использующих 

методы и достижения коллоидной химии, летучих биметаллических кластеров, а также способа 

приготовления нанесенных полиметаллических катализаторов [138], основанного на 

разложении двойных комплексных солей (соединений, содержащих в своем составе 

комплексный катион одного металла и комплексный анион другого металла) в пористом 

пространстве носителей. Данный метод получил свое развитие в ряде работ по приготовлению 

массивных Rh-Co [139] и Pd-Au [140, 141], нанесенных Pd-Rh/Al2O3 [142], Rh-Co/ZrO2 [143], Pt-

Co/C [69, 91], Pt-Co/Al2O3 [69, 91] и Pd-Au/Al2O3 [144] каталитических систем. Как будет 

продемонстрировано далее в разделе 3.2 Главы 3, предложенный подход позволяет 

контролировать ключевые параметры синтеза, добиваясь селективного получения заданных 

структур. 

1.2.3 Au-содержащие катализаторы 

Золотосодержащие катализаторы наиболее активны в низкотемпературной области 

(Т < 100 °C). Катализаторы Au/TiO2 хорошо известны своей активностью в полном окислении 

СО, более того, реакция идет даже при отрицательных температурах [127]. Однако в условиях 

избирательного окисления СО селективность золотых катализаторов быстро падает с 

повышением температуры [128]. Также отмечается их низкая стабильность и потеря 
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каталитической активности с течением времени под воздействием реакционной среды [105, 

106]. Отличительная особенность Au-содержащих катализаторов заключается в том, что они 

наиболее чувствительны к присутствию в водородсодержащем газе СО2 и Н2О. При работе 

катализатора с реформатом, содержащим углекислый газ и пары воды, происходит 

значительное снижение конверсии СО и селективности из-за конкурентной адсорбции СО, СО2 

и Н2О на активных центрах [72, 128, 131]. Все попытки варьирования носителя (Al2O3, MgO, 

FexOy, MnOx, TiO2, ZnO) с целью поиска оптимального состава катализатора не увенчались 

успехом [72, 92–97, 145–147]. В итоге, монометаллические золотые катализаторы не могут 

применяться для глубокой очистки реформата от монооксида углерода из-за недостаточной 

селективности и невозможности обеспечить условия, позволяющие достигать требуемый 

уровень СО ниже 10 ppm [69]. Одним из способов модификации каталитических свойств и 

повышения стабильности золотых катализаторов является допирование золота вторым 

металлом, например, медью. По сравнению с другими металлами медь может легко 

образовывать сплавы с золотом. В избирательном окислении CO свойства нанесенных 

биметаллических Au-Cu катализаторов изучались в ряде работ [148–155]. Во всех работах был 

отмечен синергетический эффект от взаимодействия Au-Cu, выражавшийся в увеличении 

селективности по сравнению с монометаллическими золотыми катализаторами, и в увеличении 

активности по сравнению с монометаллическими медными катализаторами.  

Исследованные Au-Cu катализаторы можно разделить на две группы: катализаторы, 

содержащие наночастицы Au в контакте с оксидом CuO (далее обозначены как "Au+CuO") 

[153–155] и катализаторы, содержащие биметаллические Au-Cu наночастицы [148–152]. При 

исследовании системы типа "Au+CuO" было показано, что оксид меди выполняет роль 

активатора и "буфера" кислорода. Поэтому их каталитические свойства были достаточно 

близки со свойствами золотых катализаторов, нанесенных на CeO2, TiO2 и другие оксиды с 

подвижным кислородом решетки.  

При исследовании реакции избирательного окисления СО на биметаллических Au-

Cu/Al2O3 катализаторах с мольным отношением Au/Cu = 1,6 и 0,8 было продемонстрировано, 

что они превосходят монометаллический Au/Al2O3 катализатор по активности и селективности 

[148]. Было выдвинуто предположение, что это обусловлено образованием биметаллических 

Au-Cu наночастиц на поверхности γ-Al2O3. К сожалению, других аргументов в пользу 

образования биметаллических наночастиц, как и сведений об их химическом составе в работе 

не приведено.  

В работе [150] были проведены исследования свойств нанесенных на силикагель 

наночастиц Au-Cu сплавов с различным мольным соотношением Au/Cu (общее содержание 

металлов 6 мас.%, мольное отношение Au/Cu = 4  20) в реакции избирательного окисления СО 
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в модельной смеси (состав, об.%: 1 СО, 0,5 О2, 50 Н2 и Не-баланс) при скорости потока 

40000 см
3
г

-1
ч

-1
. На предварительно восстановленный золотосодержащий катализатор проводили 

нанесение меди, после чего восстанавливали NaBH4. Показано, что все биметаллические Au-

Cu/SiO2 катализаторы являются более активными и селективными, чем монометаллический 

Au/SiO2 катализатор (монометаллический Сu/SiO2 катализатор в этих условиях был 

неактивным). Активность и селективность катализаторов увеличивалась с уменьшением 

соотношения Au/Cu. Наибольшую активность и селективность показал катализатор с мольным 

отношением Au/Cu = 4. Исследование Au-Cu/SiO2 катализаторов методами рентгенофазового 

анализа (РФА) и просвечивающей электронной микроскопии (ПЭМ) показало, что они 

содержат наночастицы Au-Cu сплавов размером около 3 нм, состав которых неоднороден. Этот 

синергетический эффект был объяснен изменениями электронного состояния золота и меди. 

При низких температурах реализовывался бифункциональный механизм, в ходе которого 

активация кислорода протекает на Cu, монооксид углерода адсорбируется и активируется на 

Au, а реакция протекает на границе Au и Cu. 

Проведенные исследования стабильности в различных средах биметаллических Au-Cu 

наночастиц, нанесенных на SBA-15, показали, что в условиях избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях биметаллические Au-Cu наночастицы стабильны, не спекаются и 

не сегрегируются [149]. 

В работе [151] были исследованы свойства нанесенных биметаллических Au-Cu/CeO2 

катализаторов (содержание Au 2 мас.%, мольное отношение Au/Cu = 3; 1; 0,33). Эти 

катализаторы получали двухстадийным нанесением солей золота и меди (анионным обменом 

H[AuCl4] и пропиткой Cu(NO3)2). Было продемонстрировано, что все биметаллические Au-

Cu/СеO2 катализаторы являются более активными и селективными, чем монометаллические 

Au/СеO2 и Сu/СеO2 катализаторы. Наибольшую активность и селективность показал 

катализатор с мольным отношением Au/Cu = 1. Исследование катализаторов методами РФА и 

ПЭМ ВР показало, что катализатор с мольным отношением Au/Cu = 0,33 содержал 

наночастицы сплава AuCu3 и металлической меди, средний размер металлических частиц 

составлял 23 нм. К сожалению, структуру наиболее активного катализатора с мольным 

отношением Au/Cu = 1 установить не удалось, наиболее вероятно, катализатор содержал 

наночастицы золота или обогащенных золотом Au-Cu сплавов. Это не позволило однозначно 

связать образование биметаллических наночастиц определенного состава с наблюдаемыми 

каталитическими характеристиками. 

Как и в случае с биметаллическими платиновыми катализаторами, рассмотренные выше 

примеры наглядно демонстрируют, что препаративные методы, позволяющие добиваться 

селективного получения заданных структур на поверхности носителя, весьма востребованы для 
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создания золотосодержащих катализаторов, отличающихся высокой активностью и 

селективностью в избирательном окислении СО в реформате. 

1.2.4 Cu-содержащие катализаторы 

Реакции окисления на металл-оксидных катализаторах обычно протекают по 

окислительно-восстановительному механизму (механизму Марса-ван Кревелена). Упрощенно 

механизм таких реакций можно описать следующей схемой: 

1. Кат–O + S → Кат+ S–O      (1.6) 

2. Кат + Ox–O → Кат–O + Ox,     (1.7) 

где стадия 1 – восстановление катализатора, а стадия 2 – реокисление катализатора, S – 

окисляемая молекула (субстрат), Ox–O – молекула окислителя, Кат–O – окисленная форма 

катализатора, Кат – восстановленная форма катализатора. 

Окисление субстрата (при протекании реакции избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях в этой роли выступают СО или Н2) осуществляется кислородом с 

поверхности или из решетки оксидного компонента. При этом взаимодействие молекулы 

субстрата с поверхностью катализатора может осуществляться как через стадию 

промежуточной адсорбции, так и по ударному механизму. Образовавшаяся на поверхности 

кислородная вакансия служит центром адсорбции и диссоциации кислорода непосредственно 

из газовой фазы или заполняется атомом кислорода из объема решетки оксидного катализатора. 

Таким образом, для оксидных катализаторов, помимо состава и структуры поверхности, 

подвижность кислорода решетки и структура носителя являются ключевыми факторами, 

определяющими каталитические свойства.  

К сожалению, можно констатировать, что многочисленные попытки (проводившиеся еще 

в 20-30-х годах 20-го века [8]) разработать активные и селективные катализаторы на основе 

оксидов переходных металлов так и не увенчались успехом. Изучение свойств Co, Zn, Ni, Mn, 

Cr, Ba, Fe, Ag, Cu оксидов [61, 156–161] и Cu, Ni, Ba и Zn ферритов [156]; Zn-, Fe- и Al-

содержащих кобальтовых шпинелей [162] в отношении реакции избирательного окисления СО 

в водородсодержащих смесях не выявило ни одной каталитической системы, способной 

удовлетворять требованиям, предъявляемым к этому процессу, и конкурировать с 

рассмотренными выше Pt- и Au-содержащими катализаторами.  

Отдельного внимания заслуживает лишь оксидная медно-цериевая система. Высокие 

активность и селективность этого катализатора в реакции избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях, продемонстрированные впервые в работе [103], инициировали 

огромный интерес к этой системе, который до сих пор не ослабевает. Изучению ее 
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каталитических характеристик посвящено множество работ [61, 69, 72, 99, 101–103, 107, 108, 

128, 131, 163–189], предпринимались попытки модификации свойств оксидного медно-

цериевого катализатора путем допирования катионами Co [132], Sn [133], Zr [98, 134, 135, 174, 

190–192], Al [135, 191], Sm [100] и других металлов, в результате чего изменялась подвижность 

кислорода решетки оксида церия. 

Многочисленные исследования показали, что в зависимости от используемых 

реакционных условий каталитические свойства CuO-CeO2 наилучшим образом проявляются 

при температурах от 100 до 250 °C. Однако при очистке реформата, содержащего СО2 и Н2О, 

концентрация СО ниже 10 ppm достигается лишь в узком интервале температур, после чего 

происходит достаточно резкое снижение конверсии СО и селективности процесса [69, 101]. 

Поэтому для обеспечения эффективной работы оксидных медно-цериевых катализаторов 

необходим правильный подбор параметров процесса с их последующим точным контролем в 

ходе реакции. 

В работе [72] каталитические свойства медно-цериевых катализаторов были сопоставлены 

с Pt- и Au-содержащими катализаторами в одинаковых реакционных условиях. Сравнения, 

проведенные как в модельной водородсодержащей смеси, так и в реформате в присутствии 

воды и углекислого газа, выявили, что наиболее активным при низких температурах являлся 

Au/α-Fe2O3 катализатор, в то время как CuO-CeO2 система при большей активности, чем Pt/γ-

Al2O3, значительно превосходила другие катализаторы по селективности. 

В работах [69, 101, 102] было исследовано влияние состава водородсодержащей смеси на 

протекание избирательного окисления СО на 15 ат.% Cu/CeO2 катализаторе. В модельной 

смеси, содержащей, об.%: 1 CO, 1 О2, 65 Н2 и Не-баланс при скорости потока 24000 ч
-1

, 

концентрация СО ниже 10 ppm достигалась в интервале температур 150  170 °С. Присутствие 

в газовой смеси 20 об.% СО2 или 10 об.% Н2О приводило к снижению активности катализатора 

в обеих реакциях окисления СО и Н2 и сдвигу температурных зависимостей конверсии СО, О2 и 

селективности в область более высоких температур на 30  70 °С по сравнению с модельной 

водородсодержащей смесью. Одновременное присутствие углекислого газа и паров воды 

влекло еще большее снижение активности катализатора: максимальная конверсия СО 

составляла только 97,7 % при 195 °С и селективности около 50 %. Близкие данные о влиянии 

СО2 и Н2О на протекание избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях на 

медно-цериевых катализаторах были получены в работах [72, 128]. Поэтому для достижения 

более высокой конверсии СО реакцию необходимо проводить при более высоких отношениях 

О2/СО на входе в реактор. Правильный выбор этого параметра, а также времени контакта 

реакционной смеси с катализатором, позволял подобрать условия, в которых активность медно-

цериевых катализаторов в окислении СО значительно превышала активность в окислении Н2, 
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тем самым достигалась приемлемая ширина "температурного окна" ΔT10 при высоких 

значениях селективности. 

Проведенные исследования [69, 101, 102, 163, 166, 167] по влиянию содержания меди и 

метода приготовления на свойства CuО-CeO2 катализаторов в реакции избирательного 

окисления СО показали, что активность катализаторов возрастала  с увеличением количества 

меди от 0 до ~10 мас.%, достигала максимума при 5 − 10 мас.% Cu и снижалась при 

дальнейшем увеличении содержания меди. Избыточное количество меди в катализаторе 

приводило к появлению крупных, размером от нескольких десятков до сотен нанометров в 

диаметре, частиц оксида меди, которые в реакционной среде восстанавливались до металла, при 

этом снижалась величина удельной поверхности катализаторов (SБЭТ), активность и 

селективность в реакции избирательного окисления СО.  

Стоит отметить, что катализаторы с близким содержанием меди, но приготовленные 

разными методами, обладали близкими каталитическими свойствами, несмотря на 

значительные отличия в величине удельной поверхности и структурных характеристиках 

оксида церия (размер кристаллитов, число кислородных вакансий). Данный факт можно 

объяснить сильным влиянием реакционной среды на окончательное формирование активных 

центров катализатора, а также сильным влиянием процессов тепло- и массопереноса при 

изучении каталитических свойств образцов в экспериментах, выполненных различными 

исследовательскими группами.  

Для ответа на вопросы, какова структура активных центров в CuO-CeO2 катализаторах, и 

что обеспечивает их высокую активность и селективность в реакции окисления СО в 

присутствии водорода, в работах [69, 98, 99, 101, 102] был задействован комплекс физико-

химических методов: РФА, рентгеновская фотоэлектронная спектроскопия (РФЭС), 

электронный парамагнитный резонанс (ЭПР), ультрафиолетовая спектроскопия (УФ-

спектроскопия), термопрограммируемое восстановление (ТПВ) образцов в водороде и др. Было 

показано, что медь в наиболее активных CuO-CeO2 катализаторах присутствует в виде ионов 

Cu
2+

 и Cu
+
, находясь в высокодисперсном состоянии. В частности, были обнаружены как 

изолированные ионы меди, расположенные в объеме и на поверхности СеО2, так и более 

сложные образования: димеры Cu
2+

-Cu
2+
, наноразмерные плоские кластеры CuO, 

расположенные на поверхности СеО2. Было сделано предположение, что медь может 

образовывать "поверхностные" твердые растворы с оксидом церия [99, 164]. Исследования 

зарядового состояния меди и церия в приготовленном методом соосаждения Cu0,2Ce0,8O2 

катализаторе, проведенные методом XANES спектроскопии in situ в условиях протекания 

избирательного окисления СО [168], показали, что до 120 °С практически все атомы меди в 

катализаторе находились в виде ионов Cu
2+
, при дальнейшем повышении температуры 
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начиналось их постепенное восстановление до Cu
+
, а начиная с ~200 °С до Cu

0
. Активное 

восстановление церия (IV) до церия (III) начиналось только при температуре выше 200 °С. С 

другой стороны, наличие Ce
3+

 на поверхности катализатора при комнатной температуре в 

исходных CuO-CeO2 катализаторах, приготовленных методом соосаждения и пропитки было 

подтверждено методом РФЭС [69, 102]. По всей видимости, именно легкость протекания 

процесса восстановления-окисления дисперсных состояний меди является ответственным за 

высокую активность и селективность CuO-CeO2 катализаторов в реакции избирательного 

окисления СО в водородсодержащих смесях, что было подтверждено в работах [179, 184, 185], 

в которых была продемонстрирована связь между активностью катализаторов, количеством 

высокодисперсной меди в катализаторе и ее окислительно-восстановительным свойствами. При 

этом крупные частицы меди, рефлексы которых часто наблюдали на дифрактограммах медно-

цериевых катализаторов [69, 102], показывали слабую каталитическую активность в реакции 

окисления СО [179, 184, 185]. 

Исследования реакции окисления СО, проведенные методом инфракрасной 

спектроскопии (ИК спектроскопии) in situ на CuО-CeO2 катализаторе в токе N2, содержащего 1 

об.% СО, показали при температурах ниже 75 
о
С наличие в спектрах линии на частоте 2110 см

-1
, 

соответствующей колебаниям линейно адсорбированных молекул СО на атомах меди [174]. 

Близкие результаты были получены уже непосредственно в условиях протекания реакции 

избирательного окисления СО [69, 102], где методом ИК спектроскопии in situ были проведены 

исследования в реакционной среде, содержащей 0,7 об.% СО, 0,7 об.% О2, 50% H2  в He. 

Наблюдаемая в процессе реакции полоса поглощения 2100 см
-1

 была отнесена колебаниям 

молекул СО, адсорбированных на восстановленных двумерных и трехмерных медных 

кластерах, расположенных на поверхности оксида церия. С увеличением температуры реакции 

интенсивность пика при 2100 см
-1

 снижалась и при температуре выше 150 
о
С была близка к 

нулю. 

По мнению авторов работ [69, 98, 99, 102, 178], легкость протекания процесса 

восстановления – окисления дисперсных состояний меди обеспечивает высокую активность и 

селективность CuO-CeO2 катализаторов в реакции избирательного окисления СО. Катионы 

меди участвуют в окислительно-восстановительном равновесии: 

Ce
4+

+Cu
+
 = Ce

3+
+Cu

2+
,        (1.8) 

которое обеспечивает их наличие в катализаторе даже в восстановительных условиях. 

Исследование CuО-CeO2 катализатора методом ЭПР in situ показало присутствие на 

поверхности кислорода в виде промежуточного соединения с церием Сe
4+

-O2
-
 [174], позволив 

сделать предположение, что реакция окисления СО преимущественно протекает в местах 

контакта фаз оксидов меди и церия. 



35 

Кинетические исследования реакции избирательного окисления СО в водородсодержащих 

смесях на медно-цериевых катализаторах в основном были направлены на измерение 

наблюдаемых порядков по компонентам реакционной смеси и энергий активации [174, 177–

179, 183–185, 193, 194]. Было обнаружено, что протекание реакций окисления СО и Н2 можно 

рассматривать как два параллельных процесса, идущих с поглощением общего реагента – 

кислорода [177]. Для реакции окисления СО порядок по СО составил 0,91, по О2 − ~0, по Н2О − 

-0,62, по СО2 − -0,37, наблюдаемая энергия активации была равна 94 кДж/моль. Для реакции 

окисления Н2 порядок по Н2 составил 1, по О2 − ~0, по Н2О − -0,69, по СО2 − -0,48, наблюдаемая 

энергия активации была равна 142 кДж/моль. Определенные в работах [178, 193] значения 

порядков реакций по СО и О2 были близки к этим значениям. Исследования реакции окисления 

СО на оксидном медно-цериевом катализаторе [183] выявили наблюдаемый порядок реакции 

по СО -0,73, по О2- ~0, наблюдаемая энергия активации составляла 55 кДж/моль. В итоге, было 

продемонстрировано [177], что найденные зависимости позволяют с приемлемой точностью 

описывать экспериментальные данные и проводить моделирование реактора. 

Несмотря на обширные проведенные исследования, детальный механизм реакции 

избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях на медно-цериевых катализаторах 

до конца не определен, продолжаются дискуссии о строении активных центров. Преобладает 

мнение, что окисление СО и Н2 на медно-цериевых катализаторах идет по окислительно-

восстановительному механизму (механизм Марса-ван Кревелена) [69, 102, 174, 177–179, 183–

185, 193, 194]. Предложенные механизмы в основном отличаются предполагаемым строением 

окисленных и восстановленных форм катализатора и наличием стадии адсорбции СО. В пользу 

окислительно-восстановительного механизма избирательного окисления СО на медно-

цериевых катализаторах говорят данные физико-химических исследований катализаторов до и 

после проведения реакции, в том числе in situ исследования [69, 102, 174, 179, 184, 185]. 

Детальное описание наблюдаемых (интегральных) характеристик процесса избирательного 

окисления СО в водородсодержащих смесях на CuО-CeO2 катализаторах с учетом 

предлагаемых стадий механизмов реакции в итоге оказывается громоздкой и от этого весьма 

трудоемкой задачей. Поэтому использование макрокинетического подхода для моделирования 

реакторов избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях с медно-цериевыми 

катализаторами пока дает неоспоримые преимущества. 

Исходя из рассмотренных данных, можно утверждать, что наилучшими каталитическими 

характеристиками обладают системы, содержащие 5–10 мас.% Cu. По мнению большинства 

исследователей, в этом случае медь преимущественно находится в дисперсном состоянии в 

виде кластеров на поверхности носителя и/или твердого раствора с оксидом церия, что 

обеспечивает высокую активность и селективность катализаторов. 
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1.2.5 Возможности и перспективы применения структурированных катализаторов и 

реакторов 

С учетом всей схемы получения водорода из различных видов углеводородного топлива в 

топливном процессоре, взаимной компоновки его отдельных частей и стыковки с батареей 

топливных элементов, предпочтительная температурная область работы катализаторов 

(«температурное окно») избирательного окисления СО должна находиться между 50 °С 

(рабочая температура ПОМТЭ на основе мембран "Nafion") и ~250 °С (температура 

реакционной смеси на выходе из реактора паровой конверсии СО). В этом интервале должно 

достигаться снижение концентрации СО с 1−2 об.% до уровня менее 10 ppm при потреблении 

минимального количества кислорода (т.е. протекание побочной реакции окисления водорода 

должно быть сведено к минимуму). Значительное количество систем (Cu/CeO2, Pt-, Ru-, 

биметаллические Pt-содержащие катализаторы) удовлетворяют указанным требованиям, 

поэтому при выборе катализатора избирательного окисления СО на первое место выходят такие 

параметры, как максимально возможная ширина температурного окна, максимальная скорость 

потока и минимальное отношение входных концентраций О2 и СО, при которых достигается 

приемлемая ширина температурного окна, процесс удаления СО из смеси становится более 

эффективным, а реактор – более компактным. 

Ширина температурного окна для всех исследованных в литературе катализаторов была 

невелика и обычно не превышала 50 °С. С повышением температуры происходило резкое 

ускорение нежелательных побочных реакций окисления Н2 и/или обратной паровой конверсии 

СО. В ряде работ [121, 136] было показано, что такое поведение катализаторов обусловлено 

возникновением локальных перегревов катализатора при проведении избирательного 

окисления СО в традиционных лабораторных или трубчатых реакторах из-за высокой 

экзотермичности реакций окисления СО и Н2, что приводит к ускорению побочных реакций, 

повышению выходной концентрации СО и снижению селективности процесса. С помощью 

квазигомогенной трехмерной модели реактора с 2 мас.% Pt/Al2O3 катализатором были 

проведены расчеты полей температур и концентраций реагентов в трубчатом кварцевом 

реакторе (внутренний диаметр 2 или 4 мм), и показана возможность возникновения сильных 

перегревов центральной области реактора (перегрев которой может достигать 450 °С даже при 

столь малых диаметрах). Такие перегревы приводят к ускорению реакции обратной паровой 

конверсии СО и экзотермичных реакций окисления Н2 и метанирования СО2, что 

дополнительно способствует росту температуры в слое катализатора и делает невозможным 

обеспечение достаточной глубины очистки от СО. 
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Таким образом, организация эффективного отвода выделяющегося тепла и обеспечение 

изотермичности слоя катализатора имеют ключевое значение при проведении процесса 

избирательного окисления СО, что должно учитываться при конструировании реакторов. 

Одним из подходов для обеспечения изотермичности является нанесение катализатора в виде 

тонкого слоя на подложку с высокой теплопроводностью, например, на сталь или алюминий. 

Подложка может иметь различную первичную форму (сетки из проволоки, металлическая 

фольга, пенометаллы [195, 196]), из которой далее формируется структурированный 

каталитический блок с системой каналов для подачи реагентов и вывода продуктов из зоны 

протекания реакции. Геометрия блока зачастую определяется предпочтительной геометрией 

каталитического реактора, уже являясь, по-сути, его конструктивным элементом. Кроме этого, 

структура милли- и микроканалов может быть сформирована на самой подложке. Применение 

таких микроканальных реакторов позволяет не только добиваться изотермичности слоя 

катализатора, но и минимизировать диффузионные торможения и значительно уменьшать 

размеры реактора.  

Последняя пара десятков лет была ознаменована огромным интересом к изучению 

особенностей протекания разнообразных процессов в микроканальных реакторах различной 

конструкции. Микрореакторы применяли для проведения каталитических процессов [55, 121, 

136, 197–200], процессов сепарации, экстракции [201], процессов, представляющих интерес в 

аналитической химии [202], биотехнологии и биохимии [203], фармацевтике, тонком 

органическом синтезе и энергетике [197, 198, 204–206]. 

Микроструктурированные реакторы (микроканальные реакторы, микрореакторы) 

представляют собой класс химических реакторов, один из геометрических размеров которых не 

превышает 1 мм. Обычно микрореакторы содержат один или несколько микроканалов с 

диаметром 0,2-0,5 мм. В таких каналах обеспечивается ламинарное течение флюидов. По 

сравнению с традиционными химическими реакторами микрореакторы характеризуются 

высокими значениями величины отношения площади стенок реактора к его объему. Это дает 

определенные преимущества при проведении каталитических процессов. В частности, 

использование высокотеплопроводных материалов в качестве материала реактора и тонких 

пленок катализаторов, нанесенных на стенки каналов, обеспечивает эффективный массо- и 

теплоперенос. Высокое отношение внутренней поверхности к объему микроректора позволяет 

безопасно проводить реакции в ранее недоступных режимах, например, при работе со 

взрывоопасными газовыми смесями, когда цепной маршрут образования радикалов в объеме 

реактора подавляется их гибелью на стенках. 

Весьма перспективным представляется использование микроканальных реакторов для 

проведения реакций селективного окисления различных соединений – когда процесс 
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необходимо остановить на стадии образования промежуточного целевого продукта (спирта, 

альдегида, кетона, эпоксида и др.), при этом предотвратив развитие нежелательного процесса 

полного окисления до углекислого газа и воды. Тепловые эффекты реакций селективного 

окисления, как правило, находятся в пределах 100 – 300 кДж/моль, в то время как полное 

окисление - еще более высокоэкзотермичный процесс (Q ~ 1000 кДж/моль и более), что часто 

делает их проведение трудноуправляемым. Эффективность применения микрореакторов в 

реакциях селективного окисления была продемонстрирована на примере эпоксидирования 

этилена на серебряных катализаторах [207, 208]. 

Основными методами изготовления микрореакторов являются хорошо разработанные для 

нужд микроэлектроники процессы травления (в случае металлических или кремниевых 

микрореакторов), а также хорошо развитые процессы литья и отверждения полимеров, что 

позволяет получать реакторы сложной формы с элементами очень малых размеров (вплоть до 

нескольких микрон) [209]. В последние годы эти методы дополнились технологиями 3-D 

печати, ведутся работы по адаптации методов штамповки, что позволило бы снижать стоимость 

микрореакторов при масштабировании и увеличении объемов производства. Четкий контроль 

температуры и возможность интегрировать различные нагреватели, теплообменники и 

мембраны в конструкцию реактора [205, 206, 210–213], а также малый объем реакционной зоны 

улучшают управляемость процесса, что повышает безопасность его проведения. Компактность 

микрореакторов и простота изготовления позволяют в случае необходимости быстро заменять 

реактор, а также открывают путь к созданию модульных технологических аппаратов, что 

удобно при малых и непостоянных режимах выпуска продукции. Существуют вполне 

успешные примеры применения микрореакторов и для крупнотоннажных процессов: в 

пилотном масштабе были продемонстрированы преимущества получения жидких топлив по 

реакции Фишера-Тропша [200, 204, 214]. Тем не менее, основная ниша, занятая на сегодняшний 

день микроканальными реакторами, относится к выпуску продукции с очень высокой 

добавленной стоимостью, но объемы производства которой при этом невелики. 

Кроме преимуществ технология микроканальных реакторов имеет и свои недостатки. В 

первую очередь встает проблема неравномерного распределения потока реагентов между 

отдельными реакторами, по каналам реактора, а также по сечению каждого канала [215, 216]. 

Другая проблема связана с необходимостью использования более активных катализаторов, 

поскольку их загрузка в микрореактор мала, а также с разработкой новых специфических 

методов их синтеза и нанесения на стенки микроканалов [198, 217–219]. 

Выполненные исследования в области разработки топливных процессоров (генераторов 

водорода для топливных элементов) показали, что наиболее привлекательная ниша для 

использования микрореакторной технологии связана с получением водорода для топливных 
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элементов небольшой мощности: от нескольких десятков Вт до нескольких кВт [54, 55, 197, 

210, 211, 220–229]. Даже в устройствах кВт-го класса, микроканальные устройства (горелки, 

теплообменники, каталитические реактора) по своим массогабаритным характеристикам 

превосходят аналогичные устройства, изготовленные в соответствии с традиционными 

подходами [230].  

Как и для описанных выше реакций селективного окисления, для реакции избирательного 

окисления СО в водородсодержащих смесях также важен точный контроль температуры для 

предупреждения возникновения локальных перегревов катализатора, приводящих к ускорению 

нежелательных побочных реакций и снижению глубины очистки от СО. Преимущества 

применения микроканальных реакторов были неоднократно продемонстрированы с 

каталитическими покрытиями различного состава: Pt/Al2O3 [121, 136, 218, 226], Pt/Y [231], Pt–

Co/Al2O3 [108, 114, 218, 232], Pt–Ru/Al2O3 [218, 233], Pt–Rh/Al2O3 [218], Ru/Al2O3 [218], 

Rh/Al2O3 [234], Rh/3A-Al2O3[235], Au/CeO2 [236], Au/α-Fe2O3 [236] и CuO/CeO2 [108, 224, 236–

238]. Сопоставительные исследования избирательного окисления СО, проведенные в 

микрореакторах с пленкой Pt/Al2O3 и в трубчатых кварцевых реакторах с катализатором в виде 

гранул, показали, что использование микроканального реактора позволяло достигать большей 

глубины очистки от СО, приводило к увеличению селективности процесса, снижению 

газодинамического сопротивления. Какого–либо перегрева катализатора, а также 

существенного влияния внешней диффузии на скорость реакции не наблюдали. Применение 

микрореакторов позволяло проводить реакцию при значительно более высоких объемных 

скоростях потока реакционной смеси: микроканальный реактор с Rh-K/Al2O3 катализатором 

обеспечивал очистку от СО до уровня ниже 50 ppm при объемных скоростях до 500 000 ч
-1

 

[234]. В микрореакторе с пленкой Pt–Co/Al2O3 катализатора  при очистке водородсодержащей 

смеси, об.%: 0,5 СО, 1,6 О2, 18 СО2, 56 Н2, Не-баланс, при скорости потока 120000 см
3
г

-1
ч

-1
 

выходную концентрацию СО удавалось снижать до 7 ppm при выходной температуре смеси 

130 °С [232]. К сожалению, из-за обнаруженной дезактивации катализатора концентрация СО 

возрастала до 300 ppm уже через 4 ч. В микрореакторах с Pt-Ru/Al2O3, Pt–Rh/Al2O3 и Rh/Al2O3 

катализаторами при очистке водородсодержащей смеси в присутствии 21 об.% СО2, при 

большом избытке кислорода ([O2]вход/[CO]вход = 4) удавалось снижать концентрацию СО с 

1,12 об.% до 4 ppm при 126, 140 и 144 °С, соответственно [218]. Исследования, проведенные 

при более низком отношении [O2]вход/[CO]вход = 1,5, позволяли добиваться на Pt–Rh/Al2O3 

катализаторе в течение 1000 ч стабильного снижения выходной концентрации СО ниже 

100 ppm при температуре 160 °С и скорости потока 180000 см
3
г

-1
ч

-1
 [221]. В микрореакторе с 

Pt/Y катализатором концентрацию СО удавалось снижать ниже 100 ppm при температуре 

120 °С, скорости потока 120000 см
3
г

-1
ч

-1
 и отношении [O2]вход/[CO]вход = 1 [231]. 
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Микрореакторы с Cu/CeO2 катализаторами, исследованные в работах [108, 224, 236–238], не 

показали высоких характеристик, достигнутые минимальные выходные концентрации СО были 

выше 100 ppm. Это несколько неожиданно, так как исследования, проведенные с гранулами 

медно-цериевых оксидных катализаторов, показывали, что эти системы являются одними из 

наиболее активных и селективных в реакции избирательного окисления СО.  

В целом, рассмотренные литературные данные свидетельствуют о том, что применение 

микрореакторов для процесса избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях 

весьма оправдано, целесообразно проведение дальнейших работ, направленных на развитие и 

совершенствование методов синтеза и нанесения активного каталитического слоя на 

поверхность микроканалов. 

1.3 Избирательное метанирование СО 

Реакцию ИзбМет СО в водородсодержащих смесях принято характеризовать выходными 

концентрациями CO ([CO]вых) и CH4 ([CН4]вых), конверсией CO (XCO) и селективностью по CO (S), 

которая равна отношению количества метана, полученному из СО, к суммарному количеству 

метана, образующемуся при метанировании оксидов углерода. В ряде работ дополнительно еще 

используют конверсию СО2 (XCO2
). Очевидно, что чем выше XCO и S, тем лучше катализатор и 

эффективнее процесс очистки. Так, при типичной начальной концентрации CO ~ 1 об.% в 

реформате, XCO должна быть ~ 99,9 %, чтобы обеспечить требуемое содержание CO (≤ 10 ppm) в 

водородсодержащей смеси, подаваемой в ПОМТЭ. 

Поэтому важными каталитическими характеристиками глубокой очистки реформата от CO 

также являются прямые данные о концентрации CO на выходе из реактора (что непосредственно 

позволяет судить о глубине очистки) и о температурном окне (∆T10) – интервале температур, в 

котором достигается концентрация CO ≤ 10 ppm (чем шире ∆T10, тем легче обеспечить устойчивую 

работу каталитического реактора). 

На Рисунке 1.3 приведены типичные зависимости селективности и концентрации CO на 

выходе из реактора от температуры в ходе глубокой очистки реформата при помощи 

каталитической реакции избирательного метанирования CO. Видно, что с увеличением 

температуры селективность уменьшается, а концентрация CO вначале уменьшается, достигает 

минимума и затем увеличивается. Такие зависимости были зарегистрированы многими 

исследователями (см., например, работы [239–246]). Считается, что уменьшение селективности 

связано с метанированием CO2, а увеличение концентрации CO после достижения минимального 

значения обусловлено увеличением вклада побочной реакции обратной паровой конверсии СО. 
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Эффективность катализаторов в первую очередь определяется их химическим составом и 

условиями проведения реакции (температура, состав реакционной смеси, скорость подачи смеси). 

Среди первых работ, в которых исследовалась реакция избирательного метанирования CO в 

присутствии CO2, можно выделить [247, 248]. В этих работах были предложены катализаторы на 

основе Ru, Rh и Ni, нанесенные на Al2O3. В последующие годы реакцию избирательного 

метанирования CO исследовали на Ru-, Rh-, Ni-, Pt-, Pd-содержащих катализаторах, нанесенных на 

различные носители (см., например, [55, 249, 250]). Было показано, что наиболее перспективными 

системами являются катализаторы, содержащие в качестве основного компонента Ru и Ni [58–60, 

62–67, 239–286]. Их активность и селективность зависела от способа приготовления, 

промотирующих добавок, природы предшественника активного компонента и носителя. Ниже 

полученные результаты представлены более подробно. Сразу отметим, что каталитические 

эксперименты во всех рассмотренных работах проводили в проточном реакторе, при атмосферном 

давлении. К сожалению, во многих работах отсутствовали данные по расчету селективности 

реакции, что затрудняло проведение сопоставления. Поэтому далее, где это было возможно, 

приведены значения селективности, полученные на основании собственных оценок, исходя из 

приведенных авторами экспериментальных значений. 

 

Рисунок 1.3 – Типичный вид зависимостей концентрации CO на выходе из реактора и 

селективности от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в 

реформате. 

1.3.1 Ru-содержащие катализаторы 

В пионерских работах начала 1970-х годов [247, 248] исследование реакции 

избирательного метанирования CO было проведено с использованием катализатора 

0,5мас.%Ru/Al2O3 при составе исходной смеси, об.%: ~0,30 CO, ~17-20 CO2, 68-80 H2, 0-15 H2O. 

Было показано, что катализатор обеспечивал минимальную концентрацию CO на выходе из 
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реактора [CO]вых ~ 100 ppm при 157 
o
C (исходная смесь содержала 15% H2O, при объемной 

скорости подачи реагентов 500 ч
-1

) [247] и [CO]вых ~ 50 ppm при 250 
o
C (исходная смесь не 

содержала H2O, объемная скорость 9000 ч
-1

) [248]. Значения селективности в этих работах не 

приводятся, отмечается лишь факт, что конверсия CO2 при протекании реакции была 

небольшой. Последующие работы были направлены на разработку более эффективных Ru-

содержащих катализаторов для реакции избирательного метанирования CO. 

1.3.1.1 Ru-содержащие катализаторы, нанесенные на оксид алюминия 

Свойства 0,5-7 мас. % Ru/Al2O3 катализаторов были детально исследованы в работах [249, 

258, 259, 261, 283, 284]. Было обнаружено [249], что высокая активность 0,5 мас.% Ru/Al2O3 

катализатора, приготовленного методом пропитки водным раствором Ru(NO)(NO3)3, 

достигается за счет высокой дисперсности рутения на поверхности оксида алюминия (средний 

размер металлических частиц, определенный по хемосорбции Н2, составлял 1,3 нм). Несмотря 

на высокую активность в реакции метанирования СО, каталитические характеристики Ru/Al2O3 

в условиях ИзбМет СО (1 об.% СО, 15 об.% СО2, 50 об.% Н2 и He – баланс, при объемной 

скорости 80 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
) были неудовлетворительными. Этот катализатор обеспечивал 

максимальную конверсию СО ~ 50% при ~ 320 °С. Выше этой температуры скорость 

образования СО посредством реакции обратной паровой конверсии монооксида углерода 

превышала скорость его метанирования, что приводило к общему увеличению концентрации 

СО на выходе из реактора. Присутствие 30 об.% водяного пара подавляло активность 

катализатора в метанировании СО2, не влияя на метанирование СО. 

При исследовании катализаторов 1-7 мас.% Ru/Al2O3, приготовленных методом пропитки 

водным раствором Ru(NO)(NO3)3, было обнаружено, что на эффективность реакции ИзбМет СО 

заметно влияют количество нанесенного металла и размер его кристаллитов на поверхности 

носителя [283]. Было замечено, что высокая дисперсность рутения в катализаторе и, 

соответственно, большее количество активных центров ускоряет не только реакцию 

метанирования СО, но и метанирование СО2. Увеличение размеров кристаллитов Ru с 11 до 

34 нм вызывало небольшое снижение активности катализатора в метанировании СО (для 

кривой конверсии СО наблюдался сдвиг на 20 
o
C в область более высоких температур) и 

значительно подавляло метанирование СО2. Было показано, что конверсия CO2 не превышала 

6% для плохо диспергированного катализатора, в то время как она достигала 18% для более 

дисперсного. В изученных условиях (0,9 об.% СО, 24,5 об.% СО2, 68,9 об.% Н2, 5,7 об.% Н2О 

при объемной скорости 13500 ч
-1
) наиболее перспективный катализатор 3 мас.% Ru/Al2O3 с 

размером кристаллитов 34 нм показал снижение концентрации СО менее 100 ppm в диапазоне 
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температур 240-280 
o
C при потреблении менее 10% водорода. Это соответствует (по нашим 

оценкам) селективности не менее 40%. 

В работе [284] были изучены 3-5 мас.% Ru/Al2O3 катализаторы. В отличие от [283], 

катализаторы готовили методом пропитки по влагоемкости с использованием водного раствора 

RuCl3. Использованная методика приготовления приводила к образованию на поверхности 

носителя крупных частиц Ru размером в десятки нанометров. Тем не менее, было обнаружено, 

что катализаторы, содержащие 3, 4 и 5 мас.% Ru, обеспечивали полную конверсию СО при 

объемной скорости 20000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 в смеси модельного реформата (0,5 об.% СО, 18 об.% СО2, 

40 об.% Н2, 15 об.% H2O и He -баланс) при селективности ~70-80% в интервалах температур 

310-330
o
C, 300-340

o
C и 280-310

o
C, соответственно. Полученный результат согласовывался с 

[283], подтверждая, что крупные частицы Ru на поверхности оксида алюминия способствуют 

более эффективному протеканию реакции ИзбМет СО. 

1.3.1.2 Ru-содержащие катализаторы, нанесенные на оксид титана 

Большое количество исследований было посвящено Ru/TiO2 катализаторам [242, 257–260, 

266, 267, 285].  

Изучение реакции ИзбМет СО на 5 мас. % Ru/TiO2 катализаторе, приготовленном 

пропиткой носителя водным раствором RuCl3, проводили в реакционном потоке, состоящем из, 

об.%: 0,5 CO, 14,8 CO2, 59,2 H2, 0,8 H2O, 24,7 He [257]. Было показано, что при скорости потока 

~ 150000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 обеспечивалось удаление СО до ~ 20 ppm в интервале температур 220-

260 
o
C (∆T20 = 40 

o
C) с селективностью (по нашим оценкам) ~ 70-20%. По мнению авторов, 

достаточно глубокая степень очистки от CO была обусловлена высокой дисперсностью частиц 

Ru, размер которых не превышал 5 нм. 

Сравнение свойств катализаторов, содержащих 0,5 мас.% Ru, нанесенных на Al2O3 и TiO2, 

приготовленных пропиткой водным раствором Ru(NO3)3, проводили в работе [266]. В 

экспериментах газовую смесь состава, об.%: ~ 0,2 CO, 15,5 CO2, 62,3 H2, 22 H2O подавали при 

скорости потока 11000 ч
-1
. Было показано, что катализатор Ru/TiO2 более эффективен в ИзбМет 

СО, чем Ru/Al2O3. Действительно, температурное окно, где уровень CO был менее 500 ppm 

(T500) при конверсии CO2 < 1%, для Ru/TiO2 находилось в пределах 200-265 
o
C, что 

превосходило таковое для Ru/Al2O3 (210-240 
o
C). По сравнению с Ru/Al2O3 реакция 

метанирования СО на Ru/TiO2 начиналась при более низкой температуре, а метанирование СО2 

- при более высокой. Наблюдаемые различия авторы связали с меньшим размером частиц 

рутения в Ru/TiO2 (в среднем ~ 4 нм) по сравнению с Ru/Al2O3 (в среднем ~ 7 нм). Была 

обнаружена тесная корреляция между скоростью метанирования CO2 и длиной межфазной 
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границы частиц Ru и носителя. Это указывало на то, что в этом катализаторе реализуется 

сильное взаимодействие металл-носитель, и именно на поверхности раздела располагаются 

активные центры, ответственные за протекание реакции метанирования CO2 в смеси, 

одновременно содержащей CO и CO2. При этом метанирование CO2 на катализаторе Ru/TiO2 

было подавлено, несмотря на большую длину межфазной границы нанесенных частиц и 

носителя по сравнению с Ru/Al2O3, что было обусловлено малым количеством CO2, 

адсорбированным на Ru/TiO2 [266]. 

Катализатор 2 мас.% Ru/TiO2 [285], полученный методом осаждения в присутствии NH3 

обладал высокой дисперсностью рутениевых частиц (1,2 нм). Этот катализатор обеспечивал 

снижение концентрации СО до уровня 100 ppm при 150°С, однако увеличение температуры до 

200°С приводило к значительному метанированию СО2 и падению S, по нашим оценкам, до 

~20%. Ru/TiO2 катализатор, полученный методом осаждения в присутствии NaOH, обладал 

низкой селективностью по СО. Натрий, присутствующий в катализаторе, способствовал 

протеканию реакции обратной паровой конверсии СО.  

Продолжение исследования, выполненного той же исследовательской группой в тех же 

условиях, что и в [266], было сосредоточено на изучении влияния Ni, Co, Fe, La и K на свойства 

0,5 мас.% Ru/TiO2 в реакции ИзбМет СО [267]. Катализаторы готовили методом пропитки 

носителя водными растворами нитратов металлов. Содержание Fe, Co и Ni составляло 5 мас.%, 

La и K – 0,1 мас.%. Оказалось, что катализаторы, промотированные Co, Fe, и K, были менее 

эффективными в отношении удаления CO из реформата, чем непромотированный 0,5 мас.% 

Ru/TiO2, потому что эти промоторы способствовали нежелательному протеканию реакций 

метанирования CO2 и обратной реакции паровой конверсии СО. Катализатор Ru/TiO2 снижал 

концентрацию СО до уровня <100 ppm в температурном диапазоне 210-285°С при S ≥ 30%. 

Наиболее эффективной добавкой к Ru-содержащим катализаторам оказались Ni и La. По 

сравнению с непромотированным Ru/TiO2, модифицированный никелем катализатор показал 

лучшую эффективность в удалении СО. Ru/TiO2 обеспечивал минимальную концентрацию CO 

на выходе из реактора ~ 100 ppm при 210 °C, тогда как (Ru-Ni)/TiO2 позволял достигать 

[CO]вых ~ 50 ppm уже при ~ 200 °C. По нашим оценкам, селективность в обоих случаях 

составляла ≤ 80%. При добавлении никеля температурный диапазон, при котором концентрация 

СО снижалась до <100 ppm, увеличивался до 90°С (200–290°С). Введение Ni приводило к 

увеличению активной поверхности, на которой происходило метанирование СО, при этом, как 

и в [266], было сделано предположение, что активные центры для метанирования СО2 

располагаются вдоль границы раздела Ru-TiO2. Поэтому промотирующий эффект Ni объясняли 

также уменьшением межфазного контакта Ru-TiO2, поскольку мелкие частицы Ru находились 

преимущественно на крупных частицах Ni. Добавка La, по мнению авторов [267], приводила к 
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взаимодействию между Ru и La2O3 и увеличению электронной плотности на Ru, что 

способствовало диссоциации связи С-О. Катализатор Ru-Ni-La/TiO2 при 185–265°C был 

способен проводить глубокую очистку водородсодержащей смеси от СО до <100 ppm при 

S > 30%. 

Влияние содержания Ru и Ni на свойства биметаллических Ru-Ni/TiO2 катализаторов 

было изучено подробно в работе [286]. Содержание рутения варьировали в диапазоне 0-

0,5 мас.%, никеля – в интервале 0-9 мас.%. Эксперименты проводили при составе реакционной 

смеси, об.%: 0,49 CO, 15,8 CO2, 65,6 H2, 18,1 H2O и скорости потока 10000 ч
-1
. Образец 

0,2 мас.% Ru–9 мас.% Ni/TiO2 обеспечивал снижение [CO]вых до < 100 ppm при S > 30% в 

температурном диапазоне 186–290°С. Этот катализатор обладал высокой дисперсностью 

металлических частиц и проявлял низкую активность в реакции обратной паровой конверсии 

СО за счет низкого содержания Ru. 

Промотирующий эффект Ni был подтвержден в работе [242]. Реакцию ИзбМет СО 

изучали с мезопористыми нанокомпозитными системами Ru-Ni-TiO2-Al2O3 с содержанием Ru ~ 

1 мас.% и Ni до 50 ат.% по отношению к (Al + Ti). Модельную газовую смесь, состоявшую из, 

об.%: 1 СО, 20 СО2, 50 Н2, 29 He, подавали при объемной скорости 2400 ч
-1
. Было показано, что 

катализаторы Ru-Ni-TiO2-Al2O3 превосходят по эффективности Ru-TiO2-Al2O3. Так, в 

отсутствии никеля в катализаторе снижать концентрацию СО удавалось лишь до ~ 200 ppm при 

~ 290 °C, в то время как Ru-Ni-TiO2-Al2O3 позволял получать [CO]вых ~ 10 ppm при 210 
o
C. По 

нашим оценкам, селективность метанирования СО у обоих катализаторов составляла ≤ 80%. 

Авторы связывали высокую эффективность Ru-Ni-TiO2-Al2O3 с мезопористой структурой и 

высокой дисперсностью активных центров. 

Допирование никелем нанотрубок из оксида титана (ТNT) с одной стороны 

способствовало улучшению их термической стабильности, сохранению трубчатой морфологии, 

а с другой стороны позволяло увеличить эффективность Ru-содержащих катализаторов в 

ИзбМет СО [246]. Все исследованные катализаторы Ru/TNT и Ru/xNi-TNT (где x- атомное 

отношение Ni/Ti = 0,5, 1 и 5 ат.%), содержащие 1 мас. % Ru, были приготовлены методом пропитки 

водным раствором RuCl3 с последующей сушкой на воздухе и восстановлением при 300 
о
С. Их 

активность при исследовании реакции ИзбМет СО в газовой смеси, содержащей, об.%: 1 СО, 

20 СО2, 79 Н2, при объемной скорости 7500 ч
-1

 была сопоставимой, что позволяло снижать 

концентрацию СО ниже 10 ppm, начиная с ~220-230 
о
С. Селективность катализаторов 

увеличивалась в ряду: Ru/TNT < Ru/0,5Ni-TNT < Ru/1Ni-TNT < Ru/5Ni-TNT. Оптимальными 

свойствами, обеспечивающими наибольшую ширину температурного окна T10 ~ 75 
o
C, обладал 

катализатор Ru/1Ni-TNT, что, по мнению авторов, было связано с высокой удельной поверхностью 

и хорошей термической стабильностью Ni-TNT носителя, высокой дисперсностью Ru и 
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повышенной хемосорбцией СО. При этом возможное влияние остаточного содержания хлора на 

поверхности катализатора никак не обсуждается (как будет рассмотрено в последующих разделах, 

наличие хлора может являться ключевым фактором, приводящим к увеличению селективности 

катализаторов в ИзбМет СО).  

1.3.1.3 Влияние природы оксидного носителя на свойства Ru-содержащих катализаторов 

В работах [258–260] было исследовано влияние природы носителя на эффективность Ru-

содержащих катализаторов в реакции избирательного метанирования CO. 

В [258] были изучены каталитические свойства нанесенных рутениевых катализаторов 

ИзбМет СО в отношении содержания металла (0,5–5,0 мас.%), среднего размера его 

кристаллитов (1,3–13,6 нм), а также природы носителя: Al2O3, TiO2, YSZ (ZrO2, 

стабилизированный Y2O3), CeO2 и SiO2. Катализаторы готовили методом пропитки водным 

раствором Ru(NO)(NO3)3. Эксперименты проводили при исходном составе газовой смеси, об.%: 

1 СО, 15 СО2, 50 Н2, 0–30 Н2О, He-баланс и объемной скорости 80000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. Было 

обнаружено, что для всех исследованных катализаторов конверсия СО2 полностью подавлена 

до тех пор, пока конверсия СО не достигнет своего максимального значения. Увеличение 

содержания рутения в катализаторе приводило к значительному сдвигу кривой конверсии СО в 

сторону более низких температур, где протекание нежелательной обратной реакции паровой 

конверсии СО становилось менее значительным. Было установлено, что природа носителя 

влияет на свойства катализаторов, и их эффективность уменьшается в ряду: Ru/TiO2 > Ru/-

Al2O3 > Ru/CeO2 > Ru/YSZ >> Ru/SiO2. Однако авторы отметили, что в этих катализаторах 

размер кристаллитов Ru варьировался в диапазоне 2,2-5,5 нм и, следовательно, наблюдаемое 

ранжирование носит условный характер и может измениться в том случае, если удастся 

приготовить Ru-содержащие катализаторы с одинаковым размером нанесенных металлических 

частиц. Кроме того, удельная поверхность SБЭТ для носителей также значительно 

варьировалась: от 144 и 83 м
2
/г для SiO2 и Al2O3 до 42, 12 и 3,3 м

2
/г для TiO2, YSZ и CеO2, 

соответственно. По результатам кинетических измерений, был проведен расчет атомной 

каталитической активности (АКА), который показал, что реакции метанирования СО и СО2 на 

Ru-содержащих катализаторах являются структурно чувствительными, то есть скорость 

реакции, отнесенная на один атом поверхности металла, сильно зависела от размера его 

кристаллитов. В частности, для Ru/TiO2 катализаторов АКА как для реакции метанирования CO 

(при 215 °C), так и CO2 (при 330 °C) увеличивались в 40 и 25 раз соответственно, с увеличением 

среднего размера кристаллитов Ru с 2,1 до 4,5 нм. Качественно аналогичные результаты были 

получены на Ru/Al2O3 катализаторах. Катализатор Ru/TiO2 с высоким содержанием Ru (~ 5 
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мас.%) продемонстрировал наилучшие характеристики и стабильную работу, достигая XCO ~ 

100% в интервале температур ~ 235-285 
o
C. Добавление водяного пара в газовую смесь не 

влияло на метанирование СО, но сдвигало кривую конверсии СО2 в сторону более высоких 

температур, тем самым дополнительно улучшая свойства этого катализатора в реакции ИзбМет 

СО. 

Исследование влияния природы носителя на каталитические свойства было также 

проведено в работе [259]. Катализаторы, содержавшие0,5-2 мас.% Ru, готовили пропиткой 

водным раствором Ru(NO)(NO3)3 следующих носителей: TiO2 (рутил и анатаз), -Al2O3, ZrO2 

(моноклинный и тетрагональный), MgO, H-Y и H-бета цеолиты. Эксперименты проводили при 

составе газовой смеси на входе в реактор, об.%: ~ 0,2 СО, 16-18 СО2, 65-71 Н2, 11-18 Н2О и 

скорости потока 10000 ч
-1
. Было обнаружено, что свойства катализаторов на основе Ru зависят 

от природы носителя, аналогично [258]. Ru/MgO был неактивным в ИзбМет СО, 

Ru/ZrO2 (моноклинный) и Ru/ZrO2 (тетрагональный) были менее активными и селективными, 

чем Ru/TiO2 (анатаз), Ru/TiO2 (рутил), Ru/-Al2O3, Ru/H-Y и Ru/H-бета. Также было показано, 

что скорость метанирования CO2 для Ru/TiO2 (рутил) была намного выше, чем для Ru/TiO2 

(анатаз). Согласно представленным в работе данным и нашим оценкам, наиболее активными и 

селективными катализаторами были 0,5 мас.% Ru/TiO2 (анатаз) и 2 мас.% Ru/-Al2O3. В 

интервале температур 200-275 ° С они обеспечивали удаление СО до уровня ≤100 ppm при 

селективности ≤50-60%. Следует отметить, что средний размер частиц Ru составлял ~ 30 и 

70 нм для Ru/TiO2 (анатаз) и Ru/-Al2O3, соответственно. Качественно эти результаты 

соответствовали данным, которые обсуждались выше в работах [258, 283, 284]. 

В работе [260] были изучены свойства 5 мас.% Ru-содержащих катализаторов, 

нанесенных на TiO2, CeO2 и ZrO2. Катализаторы готовили пропиткой носителей водным 

раствором RuCl3 с последующими сушкой, прокаливанием и восстановлением в H2 при 350 
o
C. 

Эксперименты проводили при составе реакционной смеси, об.%: 0,5 CO, 18 CO2, 40 H2, 15 H2O, 

26,5 He и объемной скорости 27000 см
3
г

-1
катч

-1
. Было установлено, что все катализаторы 

обеспечивали снижение концентрации CO до ~ 10 ppm. Это достигалось для Ru/TiO2 в 

интервале температур 220-260 
o
C (∆T10=40 

o
C), для Ru/CeO2 при 250-300 

o
C (∆T10=50 

o
C) и для 

Ru/ZrO2 при 265-310 
o
C (∆T10=45 

o
C). Проведенные нами оценки показали, что селективность 

катализаторов в этих температурных интервалах была равна ~ 60-20%, ~ 75-30% и ~ 80-50%, 

соответственно. С нашей точки зрения, эта работа является одной из немногих, где надежно 

установлено, что Ru-содержащие катализаторы способны снижать концентрацию CO в 

реформате до ~ 10 ppm, хотя высокое содержание Ru (~ 5 мас.%) в катализаторах и, 

следовательно, их высокая стоимость будут затруднять их практическое применение. 
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В последующих работах, проведенных той же исследовательской группой, было изучено 

влияние остаточного хлорид-иона на поверхности катализатора на активность и селективность 

1-5 мас.% Ru катализаторов, нанесенных на Al2O3 и CeO2 [262–264]. Катализаторы готовили 

пропиткой носителей водными растворами RuCl3 или Ru(NO)(NO3)3 (далее обозначенными как 

Ru(Cl)/Al2O3, Ru(Cl)/CeO2 и Ru(N)/Al2O3, Ru(N)/CeO2, соответственно). В экспериментах 

использовали модельный реформат с составом, об.%: ~ 0,5 СО, ~20 СО2, ~41 Н2, ~40 N2 при 

объемной скорости ~ 20000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. Как было показано [263], катализаторы, приготовленные 

с использованием RuCl3, были более эффективными, чем катализаторы, приготовленные из 

нитратного предшественника. Так, 5 мас.% Ru(Cl)/CeO2 обеспечивал XCO = 100% при Т = 213-

217
o
C и S> 67%; в случае 5 мас.% Ru(N)/CeO2 полная конверсия СО достигалась при низкой 

селективности (~ 9%); 5 мас.% Ru(Cl)/Al2O3 показал XCO = 100% при Т = 210-244
o
C и S> 67%, 

тогда как 5 мас.% Ru(N)/Al2O3 обеспечивал XCO = 100% при T ~ 201 
o
C и S ~ 67%. Данные, 

приведенные в [262, 264], подтверждали высокую эффективность Ru(Cl)/Al2O3 и Ru(Cl)/CeO2 в 

реакции ИзбМет СО. Согласно [264], Ru(Cl)/Al2O3 катализаторы были менее активными, но 

более селективными в отношении метанирования СО в присутствии CO2, чем Ru(N)/Al2O3 (все 

исследованные катализаторы имели одинаковый средний размер частиц Ru ~ 33 нм). Хлор в 

катализаторах сохранялся даже после прокаливания при 200 °С и восстановления при 350 °С. 

Катализаторы Ru(Cl)/Al2O3 с содержанием металла 1 и 3 мас.%, синтезированные из 

предшественника Ru (NO)(NO3)3, пропитанные соответствующим количеством NH4Cl (Cl/Ru = 

3) и восстановленные в условиях реакции, показали лучшие характеристики в реакции ИзбМет 

СО. Эти катализаторы обеспечивали XCO ~ 100% и S> 67% в интервалах температур 219-281 °С 

и 190-249 °С, соответственно. К сожалению, никаких данных об эффективности удаления СО 

(значений минимальной достигаемой концентрации [CO]вых) и о влиянии водяного пара 

представлено не было [262–264]. Можно предположить, что остаточное содержание хлорид-

иона на поверхности носителя является ключевым фактором, влияющим на эффективность 

катализаторов в реакции ИзбМет СО, что позволило бы объяснить наблюдаемые различия 

между некоторыми противоположными результатами, рассмотренными выше. 

Достаточно интересные результаты были получены в недавно опубликованных работах, 

посвященных исследованию Ru-содержащих катализаторов, нанесенных на NiAl смешанные 

оксиды, полученные прокаливанием слоистых двойных гидроксидов (СДГ) [287, 288]. Было 

показано, что использование СДГ со структурой таковита Ni6Al2CO3(OH)164H2O в качестве 

предшественника позволяет получать после прокаливания при 400
о
С и последующего 

восстановления при 450
о
С высокодисперсные никелевые частицы со средним размером 4 нм на 

поверхности -Al2O3. [287]. Эксперименты, проведенные при составе реакционной смеси, об.%: 

1,15 CO, 23 CO2, 72 H2, 15 H2O и объемной скорости 2400 ч
-1
, продемонстрировали 
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преимущества такой системы по сравнению с 30 мас.% Ni/-Al2O3 катализатором, 

приготовленным стандартным методом осадительного нанесения. Температурное окно, в 

котором наблюдали концентрацию СО ниже 100 ppm, для Ni/-Al2O3(СДГ) находилось в 

интервале 175-210 
о
С, в то время как для 30 мас. % Ni/-Al2O3 минимальная концентрация 

монооксида углерода ~200 ppm достигалась выше 210
 о
С. Нанесение дополнительно 

~0,9 мас.% Ru методом пропитки раствором Ru(NO)(NO3)3 незначительно увеличивало 

активность катализатора, приготовленного разложением СДГ, расширяя T100 до 100 
о
С, 

концентрацию СО ниже 100 ppm достигали при 175-210 
о
С. К сожалению, какие-либо данные 

по селективности катализаторов в этой работе отсутствовали.  

Подходы по применению СДГ в качестве носителя получили свое развитие в работе [288], 

где было продемонстрировано, что добавки титана при приготовлении слоистого двойного 

гидроксида на основе никеля и алюминия позволяют после прокаливании получать TiO2 - NiAl 

смешанные оксиды с более высокой удельной поверхностью и более стабильной структурой. 

Было показано, что нанесение на них методом пропитки 1 мас.% Ru позволяет получать более 

эффективные катализаторы по сравнению с образцом без добавки оксида титана. Исследования, 

проведенные в модельной газовой смеси, содержащей, об.%: 1 CO, 20 CO2, 79 H2, при объемной 

скорости 5000 ч
-1
, выявили следующий ряд увеличения селективности в реакции ИзбМет СО, 

совпадавший с увеличением содержания TiO2 (мас.%) в исходном слоистом двойном 

гидроксиде: Ru/NiAl<< Ru/5TiO2-NiAl<Ru/15TiO2-NiAl<Ru/25TiO2-NiAl. Этот ряд совпадал с 

тенденцией по уширению температурного окна, в котором достигалась концентрация СО ниже 

10 ppm при селективности выше 50%. Так, T10 = 25 
o
C при 195-220 

o
C для Ru/NiAl, в то время 

как для катализаторов, содержащих 5, 10 и 25 мас.% TiO2, T10 составляла 65, 85 и 85 
o
C при 

180-245, 175-260 и 200-285 
o
C, соответственно. В итоге, Ru/15TiO2-NiAl катализатор был 

наиболее эффективным, учитывая, что для него T10 был максимальным при более низких 

температурах. Улучшенные характеристики катализатора авторы связывали с высокой 

дисперсностью частиц TiO2, присутствовавших в модификации анатаза, частиц Ru, средний 

размер которых составлял 4,5 и 1,8 нм, соответственно, а также пониженной температурой 

начала восстановления NiO, совместно приводивших к наблюдаемому синергетическому 

эффекту. Слабым местом данной работы является отсутствие данных по влиянию паров воды 

на характеристики изученных катализаторов, которые могут значительно ухудшаться в случае 

использования реального реформата.  
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1.3.1.4 Ru-содержащие катализаторы, нанесенные на углеродные материалы 

В работах [243, 244, 265, 289] реакция избирательного метанирования CO в присутствии 

CO2 была изучена на Ru-содержащих катализаторах, нанесенных на углеродные материалы. В 

[265] было показано, что Ru-содержащие катализаторы, нанесенные на углеродные 

нановолокна не являются эффективными для реакции избирательного метанирования CO. Они 

обеспечивали конверсию CO ниже 50%, что было связано с протеканием побочных реакций 

обратной паровой конверсии CO и метанирования CO2. Вместе с тем, согласно работам [243, 

244], Ru-содержащие катализаторы, нанесенные на углеродные нанотрубки (УНТ) были весьма 

активны и селективны в избирательном метанировании CO. ИзбМет СО изучали на 

непромотированном Ru/УНТ и промотированных Zr, Co, La, Fe и Ca катализаторах (общее 

содержание металлов составляло ~ 30 мас.%, атомное отношение Ru/промотор = 2:5) [243]. 

Катализаторы готовили методом пропитки из водно-этанольного раствора RuCl3. 

Эксперименты проводили при составе исходной газовой смеси, об.%: 1,2 CO, 20 CO2, 78,8 H2 и 

объемной скорости 12000 см
3
 г

-1
катч

-1
. Было показано, что добавка Co, La, Fe и Ca не приводит к 

увеличению эффективности Ru/УНТ катализатора. Улучшение характеристик наблюдали 

только для 30 мас.%(Ru-ZrO2)/УНТ катализатора, который обеспечивал минимальную 

концентрацию СО <10 ppm в интервале температур 180-240 °С (T10 = 60 °С) с селективностью 

~ 100-35%, в отличие от 30 мас.% Ru/УНТ катализатора, который позволял снижать СО лишь 

до уровня 22 ppm при 220 °С. Преимущества Ru-ZrO2/УНТ катализатора объяснялись 

ослаблением взаимодействия между Ru и УНТ, более высокой дисперсностью Ru (размер 

частиц варьировался в диапазоне от 4 до 8 нм) и окисленным состоянием поверхности Ru. 

В одной из недавних работ были исследованы Ru-содержащие катализаторы, нанесенные 

на УНТ, N-УНТ (углеродные нанотрубки, допированные азотом) и УНТ, дополнительно 

покрытые TiO2 (анатаз). Содержание рутения во всех образцах составляло 5 мас.% [289]. 

Эксперименты проводили при составе исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 20 CO2, 10 N2, H2 – 

баланс и объемной скорости 5400 см
3
 г

-1
катч

-1
. Было показано, что Ru/УНТ и Ru/N-УНТ 

обладали крайне низкой активностью и селективностью в ИзбМет СО, подтверждая выводы 

работы [265]. Нанесение TiO2 на поверхность углеродных нанотрубок хоть и способствовало 

некоторому увеличению активности и селективности, в целом эти катализаторы оставались 

малоэффективными. При полной конверсии СО, наблюдавшейся только при ~260 
o
С, 

селективность (по нашим оценкам) составляла ~20%.  

К сожалению, существенным недостатком работ [243, 244, 289] является отсутствие 

данных о влиянии воды на свойства УНТ-содержащих катализаторов, а также слишком высокое 

содержание Ru в исследованных образцах. 
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Подводя итог, можно сделать заключение, что среди катализаторов, содержащих 

благородные металлы, наиболее эффективными в реакции избирательного метанирования СО в 

присутствии СО2 являются Ru-содержащие катализаторы. Их активность и селективность 

может регулироваться за счет правильной комбинации предшественника металла, носителя и 

введения промотирующих добавок. Добавка хлора в катализаторы оказывает положительный 

эффект на протекание избирательного метанирования СО, в частности, увеличивает S и 

глубину очистки реформата от СО. Катализаторы, позволяющие снижать концентрацию CO до 

~ 10 ppm, как правило, содержали достаточно высокое количество Ru (~ 5 мас.%), что является 

сдерживающим фактором для их практического применения. 

1.3.2 Ni-содержащие катализаторы 

В одной из первых работ, посвященных исследованию катализаторов избирательного 

метанирования СО, помимо Ru-содержащего катализатора также исследовали и 

никельсодержащие системы [248]. Были изучены никелевые катализаторы Ренея 35% Ni-5%Al-

60% Al2O3H2O и 30% Ni-18% Al-52% Al2O3H2O, 58% Ni/кизельгур, 47% NiO/Al2O3, 32 % Ni/α-

Al2O3. Эксперименты проводили при составе исходной смеси, об.%: ~0,3 CO, 20 CO2, 80 H2 и 

объемной скорости 9000 - 36000 ч
-1
. Наилучшие показатели были у катализаторов на основе 

никеля Ренея. Они обеспечивали снижение концентрации CO до 60-100 ppm при 200-225 
o
C. 

Другие катализаторы оказались неэффективными – минимальные значения [CO]вых составляли 

величину 930-2750 ppm. По мнению авторов, такое положение дел обусловлено более высокой 

удельной поверхностью и высокой дисперсностью никелевых частиц в катализаторах Ренея по 

сравнению с другими Ni-содержащими системами. В этой работе было показано, что 

увеличение потока реагентов приводило для всех катализаторов к уменьшению глубины 

очистки от CO и сдвигу минимальной [CO]вых в область более высоких температур. Этот факт 

подтверждается во всех последующих работах. К сожалению, в работе отсутствуют данные о 

селективности в отношении реакции избирательного метанирования CO и влиянии на 

протекание этой реакции паров воды, которая всегда присутствует в реформате. 

1.3.2.1 Влияние природы носителя и предшественника Ni на каталитические свойства 

В работе [257] была систематически исследована активность металлов триады железа: Fe-, 

Co- Ni-содержащих катализаторов, нанесенных на MgO, Al2O3, SiO2, TiO2 и ZrO2 в реакции 

избирательного метанирования СО. Катализаторы были получены методом пропитки носителей 

по влагоемкости водными растворами Fe(NO3)3, Co(NO3)2, Ni(NO3)2. Содержание металла в 
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образцах составляло 10 мас.%. Эксперименты проводили в газовой смеси, содержавшей, об.%: 

0,5 СО, 15 СО2, 60 Н2, 0,9 H2O, 24,9% He, при объемной скорости ~150000 см
3
∙г

-1
кат∙ч

-1
. 

Катализатор Ni/ZrO2 оказался наиболее эффективным. Было показано, что он обеспечивает 

уменьшение концентрации CO до уровня 20 ppm в температурном интервале 280-300 
o
C (∆T20 = 

20 
o
C). Значения селективности в работе не приводятся, по нашим оценкам в этом интервале 

она составляла ~ 90-70%, соответственно. Однако дальнейшее увеличение температуры 

способствовало метанированию СО2 и протеканию реакции обратной паровой конверсии СО с 

быстрым снижением селективности. Низкая величина удельной поверхности ZrO2 (SБЭТ ~ 14 

м
2
г

-1
) и высокое содержание Ni (~10 мас. %) в катализаторе позволило авторам работы 

предположить, что крупные частицы Ni (размером несколько десятков нанометров) 

обеспечивают глубокую очистку водородсодержащего газа от CO в присутствии CO2. Это 

предположение противоречит более поздним результатам работ [241, 268], где было показано, 

что увеличение содержания Ni до 20 мас.% в Ni/ZrO2 катализаторах приводило к агломерации 

частиц Ni и снижению селективности ИзбМет СО из-за увеличения вклада реакции 

метанирования CO2. Слабой стороной работ [241, 257, 268], с нашей точки зрения, является то, 

что избирательное метанирование CO изучали в водородсодержащей смеси с низкой 

концентрацией H2O ≤ 3 об.%. Именно поэтому полученные результаты не являются 

представительными для очистки реформата, обычно содержащего воду в значительно более 

высоких концентрациях. 

Авторы [290] исследовали свойства Ni-, Co- и Fe-содержащих катализаторов, нанесенных 

на Al2O3 и TiO2, в реакции избирательного метанирования СО. Образцы были получены 

методом пропитки носителей водными растворами нитратов металлов. Эксперименты 

проводили в смеси, содержавшей, об.%: 0,2 СО, 16,1 СО2, 65,3 Н2, 18,4 H2O, при объемной 

скорости потока 10000 ч
-1
. Содержание металла во всех образцах составляло ~10 мас.%. 

Катализаторы Fe/Al2O3 и Fe/TiO2 были неактивны в избирательном метанировании СО и 

обеспечивали протекание реакции обратной паровой конверсии СО. Кобальтсодержащие 

катализаторы были способны снижать концентрацию СО до 500 ppm при 200°С. Катализаторы 

Ni/Al2O3 и Ni/TiO2 снижали концентрацию СО до <500 ppm в температурных интервалах 200–

250°С и 180–300°С при селективности, по нашим оценкам, ~ 20% и ≥ 30%, соответственно. 

Более высокая эффективность катализатора Ni/TiO2 при протекании реакции избирательного 

метанирования СО, по мнению авторов работы [290], обеспечивалась за счет низкой активности 

в реакции метанирования СО2 и реакции обратной паровой конверсии СО. 

В работе [291] были исследованы катализаторы Ni/γ-Al2O3 в реакции избирательного 

метанирования СО. На мезопористый нанокристаллический γ-Al2O3 с удельной поверхностью 

328 м
2
г

-1
, методом пропитки наносили 5-50 мас.% Ni. Эксперименты проводили с 
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использованием газовой смеси, содержавшей, об.%: 5 СО, 10 СО2, 80 Н2, 5 H2O, при объемной 

скорости потока 60000 см
3
г

-1
катч

-1
. Наиболее активным в метанировании СО был  

25 мас.% Ni/γ-Al2O3 катализатор. По-видимому, из-за очень высокой концентрации СО на входе 

в реактор (обычно в экспериментах ИзбМет СО она редко превышает 1 об.%) максимальная 

ХСО составила около 90% при 320°С, при этом также наблюдалось метанирование СО2. К 

сожалению, авторы статьи не привели данные по значениям S. Очевидно, что из-за высокой 

активности как в метанировании СО, так и в метанировании СО2, данный катализатор будет 

обладать низкой селективностью по СО. В продолжение этой работы были проведены 

исследования серии никельсодержащих катализаторов, нанесенных на MgAl2O4 шпинель 

методом пропитки по влагоемкости водным раствором нитрата никеля [292]. Увеличение 

содержания Ni в катализаторе с 5 до 50 мас.% закономерно приводило к росту размера 

кристаллитов никелевых частиц на поверхности с ~6 до 17 нм с одновременным снижением 

удельной поверхности катализаторов с 250 до 67 м
2
/г. Наибольшей активностью в реакции 

метанирования СО обладал 25 мас.%Ni/MgAl2O4, в котором частицы никеля имели размер 

около 11 нм. Экспериментальные условия по изучению реакции ИзбМет СО были аналогичны 

[291]. Было показано, что максимальная конверсия СО ~96 % достигалась при температуре 340 

о
С, при этом конверсия СО2 составляла ~75 %, что свидетельствует о крайне низкой 

селективности этого катализатора.  

В работе [293] были исследованы свойства механических смесей Ni-α-Al2O3, Ni-SiO2, Ni-

γ-Al2O3, Ni-TiO2 и Ni-ZrO2 в реакции избирательного метанирования СО в присутствии СО2. 

Катализаторы были получены механическим смешиванием (растиранием в порошок) оксидов и 

пористого никеля (губки) в небольшом количестве этанола. Показано, что в смеси, 

содержавшей, об.%: 0,2 CO, 16,4 CO2, 18,6 H2O, 64,8 H2, при объемной скорости 10000 ч
−1

 все 

образцы, кроме Ni-α-Al2O3, снижали [CO]вых до < 100 ppm в интервале температур 220–230°С. 

При этом, только на Ni-TiO2 наблюдали снижение [CO]вых до 10 ppm при 225–300°С и S ~ 15%. 

Стоит отметить, что физическая смесь Ni-TiO2 обладала самой низкой активностью в 

метанировании СО2. Авторы [293] связывали эффективность Ni-TiO2 в избирательном 

метанировании СО с взаимодействием Ni и TiO2, которое приводило к увеличению 

дисперсности никеля. 

В работе [279] реакция избирательного метанирования CO была изучена на Ni/TiO2 

катализаторах. Катализаторы готовили методом пропитки носителя TiO2 водными растворами 

солей Ni (II): нитратом - Ni(н)/TiO2, ацетатом - Ni(а)/TiO2, формиатом - Ni(ф)/TiO2, хлоридом - 

Ni(х)/TiO2 и сульфатом - Ni(с)/TiO2. Эксперименты проводили при составе исходной газовой 

смеси, об.%: 0,2 CO, 16,1 CO2, 65,3 H2, 18,4 H2O и скорости потока 10000 ч
-1
. Было обнаружено, 

что свойства катализаторов зависят от содержания и природы предшественника Ni, 
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температуры прокаливания и восстановления. В частности, эффективность удаления CO для 

~10 мас.% Ni/TiO2 катализаторов уменьшалась в ряду: Ni(а)/TiO2 ≥ Ni(н)/TiO2 > Ni(ф)/TiO2 > 

Ni(х)/TiO2 >> Ni(с)/TiO2. Причем, Ni(а)/TiO2 и Ni(н)/TiO2 обеспечивали очистку от CO до 

уровня менее 250 ppm в интервале температур 150-300 
o
C, достигая минимальной концентрации 

монооксида углерода 10 ppm при 200 
o
C. Данные о селективности метанирования СО в статье 

не представлены. По нашим оценкам, она снижалась с ~ 80% при 200ºC до ~ 20% при 300ºC. 

Авторы полагали, что более низкая активность (эффективность удаления СО) катализаторов, 

приготовленных из формиата и хлорида никеля, связана с образованием более крупных Ni 

частиц (23 и 41 нм) по сравнению с таковыми (17 и 18 нм) в катализаторах, приготовленных из 

нитратного и ацетатного предшественников, соответственно. Образец, приготовленный из 

сульфата никеля, был абсолютно неактивным (наиболее вероятно, при приготовлении 

катализатора разложение предшественника не происходило). Прокаливание при температуре 

выше 600 
o
C приводило к образованию титаната никеля, который был неактивен в ИзбМет СО. 

Таким образом, приемлемая температура прокаливания должна составлять 400-500 °С. 

Восстановление при температуре ниже 450 
o
C не позволяло полностью восстанавливать 

нанесенный оксид никеля. Восстановление же катализатора при температурах, превышающих 

550 
o
C, увеличивало его активность в реакциях метанирования CO2 и обратной паровой 

конверсии СО, вероятно, из-за фазового превращения анатаза в рутил (что также наблюдалось 

для катализаторов Ru/TiO2 [259]). С увеличением содержания Ni в катализаторе размер частиц 

никеля изменялся незначительно (в интервале от 20 до 30 нм). В результате ширина 

температурного окна, наблюдаемая для катализаторов Ni/TiO2, была постоянной, смещаясь в 

область более низких температур с увеличением содержания никеля.  

Авторы [294] попытались определить влияние Cl на свойства катализатора Ni/TiO2 в 

реакции избирательного метанирования СО в реформате. Для сравнения была приготовлена 

серия катализаторов 10 мас.% Ni/TiO2 методом пропитки смесью водных растворов нитрата и 

хлорида никеля (II). Было установлено, что увеличение количества хлорида никеля в 

пропиточном растворе приводило к уменьшению дисперсности никеля в катализаторе, снижая 

его активность. Однако хлор, присутствующий в катализаторе, оказывал положительный 

эффект на селективность по СО поскольку подавлял метанирование СО2 и реакцию обратной 

паровой конверсии СО. 

Эффект от добавления хлора также наблюдали в работе [58] при систематическом 

исследовании NiAlхОy катализаторов в отношении реакции избирательного метанирования СО. 

В более ранних публикациях [239, 240], подготовленных этой же группой исследователей, 

важную роль приписывали добавкам рутения, который, по мнению коллектива авторов, 

способствовал восстановлению частиц Ni-Al оксида путем спилловера водорода с 
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металлического Ru на смешанный оксид и подавлению метанирования CO2 за счет 

ингибирования диссоциации CO2 в адсорбированные формы CO на поверхности никеля. В 

результате, 1 мас.% Ru/Ni-Al оксидные катализаторы, содержавшие до ~ 50 ат.% Ni (по 

отношению к Al), приготовленные золь-гель методом с последующей пропиткой водным 

раствором RuCl3, проявляли высокую каталитическую активность в ИзбМет СО [240]. 

Эксперименты проводили с газовой смесью, об.%: 0,9 СО, 17 СО2, 67,1 Н2, 15 Н2О при скорости 

потока ~ 2800 ч
-1
. Катализаторы с содержанием Ni 33, 40 и 50 ат.% (средний размер 

металлических частиц Ni ~ 6 нм) были наиболее эффективными: температурные интервалы, в 

которых концентрация СО на выходе из реактора снижалась до 10 ppm (при селективности ≥ 

50%, по нашей оценке), составили 185-245 
о
С (∆T10 = 60 

о
С), 185-260 

о
С (∆T10 = 75 

о
С) и 195-270 

о
С (∆T10 = 75 

о
С), соответственно.  

Однако позднее был сделан вывод [58], что именно добавка хлора во время приготовления 

катализатора была ключевым фактором для достижения наблюдаемых характеристик в реакции 

ИзбМет СО. NiAlхОy катализатор, приготовленный методом плазменного распыления, 

представлял собой смесь шпинели NiAl2O4, оксидов никеля и алюминия. Введение хлора в 

NiAlхОy осуществляли методом пропитки водными растворами RuCl3, NH4Cl или HCl. 

Расчетное содержание введенного Cl из NH4Cl и HCl составило 1 мас.%, содержание RuCl3 

варьировали в диапазоне 1-3 мас.%. Исследование каталитических свойств проводили в смеси, 

содержавшей, об.%: 0,87 CO, 17,4 CO2, 15 H2O, H2 – баланс. Наиболее активным, но не 

селективным катализатором оказался NiAlхОy без добавок хлора. Данный образец обеспечивал 

при 210°С минимальное значение [CO]вых ≥ 100 ppm и S = 55%. Хлорсодержащие катализаторы 

обладали более низкой активностью, но высокой селективностью. Так, катализатор NiAlxOy, 

обработанный раствором NH4Cl, снижал [CO]вых до ~ 40 ppm при S > 85% в диапазоне 

температур 250–290°С. Детальное исследование реакций раздельного гидрирования СО и СО2 

методом ИК-спектроскопии позволило авторам [58] сделать вывод, что введение хлора 

ингибирует диссоциацию СО2 на поверхности катализатора. 

В работе [295] были изучены нанесенные на мезопористый ZrO2 никельсодержащие (1-

7 мас.% ) катализаторы в реакции избирательного метанирования СО, среди которых наиболее 

эффективным был 5 мас.% Ni/ZrO2. В смеси, содержавшей, об.%: 0,5 CO, 20 CO2, 7,5 H2O, 5 N2, 

H2 – баланс, при объемной скорости потока 10000 ч
−1

 на этом катализаторе минимальная 

[CO]вых ~ 10 ppm достигалась в температурном интервале 235–307°С при и S > 70% по крайне 

мере в течение 140 ч. Авторы [295] связывали высокую эффективность Ni/ZrO2 с тем, что в 

носителе (мезопористый ZrO2) присутствовал хлор, оставшийся от хлоридного 

предшественника в процессе приготовления катализатора. 

В работе [296] исследовали катализатор Zr1-xNixO2 (где х=0,0-0,7), полученный 
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осаждением из совместного раствора ZrO(NO3)2 и Ni(NO3)3 в присутствии мочевины. В смеси, 

содержавшей, об.%: 1,15 CO, 23 CO2, 15 H2O, 72 H2, N2 – баланс, при объемной скорости 2400 

ч
−1

 максимальной эффективностью в реакции избирательного метанирования СО обладали 

катализаторы Zr0,5Ni0,5O2 и Zr0,3Ni0,7O2. Было обнаружено, что при 170°С минимальная [CO]вых 

достигала 10 ppm, с увеличением температуры до 250°С наблюдался ее рост до ~ 100 ppm, что 

было обусловлено протеканием метанирования СО2 и реакции обратной паровой конверсии СО. 

Катализатор Zr0,5Ni0,5O2 обладал высокой стабильностью при 170°С, значение [CO]вых не 

изменялось и составляло ~10 ppm в течение 20 ч. По мнению авторов, наблюдаемая 

эффективность наноструктурированных катализаторов Zr1-xNixO2 была обусловлена высокой 

дисперсностью частиц Ni.  

Авторы [297] исследовали влияние добавок хлора на свойства катализатора Ni/ZrO2 в 

глубокой очистке реформата от СО. Хлорсодержащие катализаторы 15 мас.% Ni(Clx)/ZrO2 были 

получены методом пропитки носителя ZrO2 водным раствором нитрата никеля и хлорида 

аммония. Атомное соотношение Cl/Zr варьировали в диапазоне x = 0,0–0,6. Было показано, что 

катализатор Ni(Cl0,1)/ZrO2 снижал [CO]вых до < 10 ppm в смеси, содержащей, об.%: 1 CO, 

18 CO2, 70 H2, 11 N2, при скорости потока 15000 см
3
г

-1
катч

-1
 в температурном интервале 220–

300°C при S > 50%. Авторы [297] установили, что увеличение содержания хлора приводило к 

уменьшению дисперсности никелевых частиц и снижению активности катализаторов, при этом 

метанирование СО2 значительно затруднялось.  

Для увеличения активности и селективности Ni/ZrO2 катализаторов авторами [298] было 

предложено в качестве предшественника использовать металлорганическую каркасную 

структуру UiO-66. После пропитки раствором этанола, содержавшем хлорид никеля, 

полученный предшественник катализатора подвергали прокаливанию при 450 
о
С и 

восстановлению в водороде при 350 
о
С. Было показано, что все приготовленные данным 

методом катализаторы, содержавшие от 6,5 до 14,5 мас. % Ni, позволяли проводить очистку 

водородсодержащего газа от СО. Наилучшую эффективность продемонстрировал 

13 мас. % Ni/ZrO2. В смеси, содержавшей, об.%: 1 CO, 20 CO2, 79 H2, при объемной скорости 

8500 ч
-1

 концентрация СО < 10 ppm достигалась в температурном интервале 215–350°C (T10 = 

135 
o
C) при S> 50%. По этим параметрам катализатор значительно превосходил образец, 

приготовленный по стандартной методике, включавшей осаждение гидроксида циркония, 

прокаливание с последующей пропиткой хлоридом никеля. Для этого образца минимальная 

концентрация СО = 20 ppm достигалась при 340 
о
C. Так как содержание хлорид ионов в 

приготовленных катализаторах по данным химического анализа было крайне низким (< 5 ppm), 

то высокую эффективность приготовленных из UiО-66 катализаторов авторы были склонны 

связывать с высокой дисперсностью частиц никеля (средний размер составлял 3,5 нм), высокой 
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удельной поверхностью (для 13 мас. % Ni/ZrO2 катализатора она составляла 98 м
2
/г), а также 

образованием тетрагональной фазы оксида циркония, что было в согласии с результатами 

работы [272]. Для катализатора сравнения, приготовленного по стандартной методике, 

наблюдали смесь моноклинной и тетрагональной фазы, SБЭТ = 43 м
2
/г, а средний размер 

нанесенных частиц никеля составлял 11 нм.  

Результаты работы [298] отчасти вступают в противоречие с [299], где было показано, что 

16 мас.% Ni/ZrO2 катализатор, приготовленный методом пропитки оксида циркония, 

представлявшего собой моноклинную фазу с примесью тетрагональной, был более активный и 

селективный, чем 16 мас.% Ni/ZrO2 катализатор, приготовленный методом соосаждения, и 

содержавший только тетрагональную фазу оксида циркония. Несмотря на более низкую 

удельную поверхность пропиточного катализатора (SБЭТ = 36 м
2
/г, при размере кристаллитов 

моноклинной фазы DZrO2 = 18 нм), средний размер частиц никеля, определенный методом 

рентгеновской дифракции, был значительно меньше (DNi = 35 нм) по сравнению с образцом, 

полученным методом соосаждения (DNi =71 нм при SБЭТ = 82 м
2
/г и размере кристаллитов 

тетрагональной фазы DZrO2 = 5 нм). Увеличение количества никеля в образцах, приготовленных 

методом пропитки и соосаждения, не влияло на размер кристаллитов моноклинной и 

тетрагональной фазы ZrO2, но существенно сказывалось на размере самих частиц Ni. Так, для 

пропиточного образца увеличение содержания никеля до 58 мас. % приводило к увеличению 

размеров DNi до 71 нм, в то время как для катализатора с аналогичным количеством металла, 

приготовленного методом соосаждения, наоборот, наблюдали снижение размера частиц никеля 

до 59 нм. Это, в свою очередь, сказывалось на активности и селективности катализаторов. Для 

пропиточного катализатора увеличение содержания никеля с 16 до 58 мас.% практически не 

влияло на вид зависимостей выходной концентрации СО от температуры (Т10 =40 
о
C в 

интервале 240-280
 о

C), но при этом происходило существенное снижение селективности 

катализаторов. Для катализаторов, приготовленных методом соосаждения, с увеличением 

количества никеля кривые зависимостей выходной концентрации СО от температуры 

сдвигались в область более низких температур и происходило увеличение температурного окна 

с Т10 = 40 
о
C в интервале 280-320

 о
C (где S снижалась с 95 до 70 %) для 16 мас.% Ni/ZrO2 до 

Т10 = 80
 о

C в интервале 220-300
о
C (при снижении S со 100 до 27%) для 58 мас.% Ni/ZrO2. Было 

также отмечено, что восстановление катализаторов непосредственно реакционной смесью 

снижает их активность и селективность, по сравнению с образцами, предварительно 

восстановленными смесью H2/N2. Наличие воды в реакционной смеси показало, что активность 

катализаторов в реакции метанирования СО и СО2 снижается, что выражалось в сдвиге кривых 

температурных зависимостей [СО]вых и S в область более высоких температур на ~15 
о
С. Так 

как катализаторы готовили из хлоридных предшественников, то хлор был обнаружен в составе 
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образцов катализаторов после процедуры прокаливания на воздухе, восстановления и после 

проведения реакции. Соглашаясь с тем, что наличие хлора затрудняет реакцию метанирования 

СО2, тем самым улучшая селективность катализаторов, авторы не смогли интерпретировать 

полученные в работе результаты на основании данных по исследованию поверхности методом 

РФЭС из-за сильного наложения слабого пика Cl2p и значительно более интенсивной линии 

Zr3d. 

Авторы [300, 301] исследовали катализаторы 5-70 мас.% Ni/CeO2, которые были получены 

методом соосаждения из раствора нитратов Ni и Ce в присутствии бромида 

цетилтриметиламмония раствором NaOH. Было установлено, что в смеси, содержащей, об.%: 5 

CO, 10 CO2, 5 H2O, 80 H2, при объемной скорости потока 60000 см
3
г

-1
катч

-1
 наиболее активным в 

избирательном метанировании СО был 50 мас.% Ni/CeO2 катализатор. Стоит отметить, что этот 

катализатор был активен как в метанировании СО, так и в метанировании СО2. К сожалению, 

авторы не приводят данных о глубине очистки и селективности по СО. Наши оценки 

показывают, что Ni/CeO2 катализаторы, изученные в [300, 301], не эффективны в 

избирательном метанировании СО. 

В работе [302] были исследованы свойства катализаторов 20 мас.% Ni/CeO2, 

приготовленных методом соосаждения из раствора нитратов никеля и церия, в зависимости от 

типа осадителя: водного раствора аммиака, мочевины, лимонной кислоты, карбоната аммония. 

Было установлено, что катализатор, полученный осаждением водным раствором аммиака, имел 

более высокую SБЭТ и дисперсность никелевых частиц, что обеспечивало его высокую 

активность в реакции избирательного метанирования СО и снижение [CO]вых до уровня 100 

ppm. Обработка катализатора Ni/CeO2 водным раствором NH4Cl позволила увеличить 

селективность по СО и глубину очистки реформата от СО [302, 303]. Содержание введенного 

хлора к носителю CeO2 (атомное соотношение Cl/Ce) варьировали в диапазоне 0,0–0,50. 

Катализатор Ni(Cl0,3)/CeO2 в смеси, содержавшей, об.%: 1 CO, 18 CO2, 70 H2, 11 N2, при 

скорости потока 60000 см
3
г

-1
катч

-1
 снижал [CO]вых ниже 10 ppm в температурном диапазоне 217–

290°С при S > 50% [303]. Он был стабилен при 220°С в течение 40 ч, лишь после 50 ч 

наблюдалось снижение S при [CO]вых менее 10 ppm за счет уменьшения количества хлора в 

катализаторе. Авторы [303] связывали эффективность хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов 

в реакции избирательного метанирования с присутствием хлора на поверхности (возможно 

даже в виде NiCl2), который препятствовал активации СО2.  

То, что хлор оказывает определяющее влияние на эффективность катализаторов на основе 

Ni в реакции ИзбМет СО, впервые было обнаружено в ходе выполнения исследований, 

результаты которых представлены в данной диссертационной работе (см. Главы 5 и 6). 

Независимо полученные данные, впоследствии опубликованные в работах [58, 294, 295, 297, 
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302, 303], служат дополнительным подтверждением правильности сделанных нами выводов. 

1.3.2.2 Влияние промотирующих добавок на каталитические свойства 

Далее рассмотрим свойства нанесенных Ni-содержащих катализаторов с различными 

добавками в реакции избирательного метанирования СО.  

В работах [275, 276] были изучены Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на Al2O3, и 

Al2O3, допированный ванадием (AlVOx). Эти катализаторы готовили пропиткой носителя 

раствором нитрата Ni (II). Носитель AlVOx получали методом совместного осаждения из 

раствора нитрата алюминия и ванадата аммония при помощи карбоната аммония. 

Эксперименты проводили при составе исходной газовой смеси, об.%: 0,5 CO, 17 CO2, 68 H2, 

14,5 H2O и объемных скоростях потока 2400-10000 ч
-1
. Допирование ванадием приводило к 

улучшению свойств катализатора в удалении монооксида углерода из реформата. Так, 

минимальная выходная концентрация CO для Ni/Al2O3 катализатора составляла ~ 250 ppm при 

230 
o
C и селективности (по нашей оценке) ~ 46%, что близко к результатам работ [58, 248], 

тогда как для Ni/AlVOx [CO]мин ~ 35 ppm достигалась при 190
 o
C и селективности ~ 80%.  

В работах [275, 276] также было исследовано влияние добавок SiO2 и Fe к Ni/AlVOx 

катализаторам. Было показано, что нанесение на Ni/AlVOx мезопористого слоя оксида кремния 

(толщина слоя ~ 15 нм, катализатор был обозначен как SiO2/Ni/AlVOx) приводило к более 

глубокому удалению CO из водородсодержащего газа до ~ 10 ppm в интервале температур 170-

210 
o
C (∆T10 = 40 

o
C) при S (согласно нашим оценкам) = 100-23%. Этот факт был связан с тем, 

что в ходе приготовления SiO2/Ni/AlVOx катализатора Ni и V переносятся из Ni/AlVOx в пленку 

мезопористого оксида кремния, образуя там Ni-V активные центры для метанирования СО. 

Введение Fe в SiO2/Ni/AlVOx уменьшало вклад побочной реакции гидрирования CO2. По 

мнению авторов, Fe является ответственным за стабильную работу катализатора 

Fe/SiO2/Ni/AlVOx в течение ~ 1000 ч.  

Co/ZrO2, Ni/ZrO2 и Ni/ZrO2-Sm2O3 катализаторы были исследованы в смеси, содержавшей, 

об.%: 14,4 СО, 13,3 СО2, 5,4 N2, 2,1 CH4, 64,8% H2, при объемной скорости 5400 см
3
г

-1
катч

-1
 

[304]. Каталитическая активность в реакции избирательного метанирования СО уменьшалась в 

ряду Ni/ZrO2-Sm2O3 > Co/ZrO2 > Ni/ZrO2. Полная конверсия СО на Ni/ZrO2-Sm2O3 и Co/ZrO2 

достигалась при 200 и 245°С, соответственно. При этом Co/ZrO2 катализатор обладал низкой 

активностью в метанировании СО2. Sm2O3 оказывал промотирующее действие и увеличивал 

активность Ni/ZrO2 катализатора. 

В работе [245] реакция избирательного метанирования CO была изучена на нанесенных 

Ni-содержащих катализаторах (Ni/Al2O3, Ni/ZrO2, Ni/SiO2, Ni/MgO), а также на 
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никельсодержащем смектите (Ni/смектит), в том числе с добавками Pt. Нанесенные Ni-

содержащие катализаторы получали пропиткой носителей раствором нитрата Ni (II). Ni/смектит 

(мольное отношение Si/Ni = 8/6) готовили смешением водных растворов NiCl2, жидкого стекла 

и NaOH. Полученный осадок затем обрабатывали в автоклаве, промывали, сушили и 

прокаливали. Pt вводили в Ni/смектит методом пропитки водным раствором H2PtCl6. Для всех 

образцов содержание Ni составляло ~35 мас. %. Эксперименты проводили при составе газовой 

смеси, об.%: 0,5 CO, 7 CO2, 23 H2, 69,5 N2 при объемной скорости ~ 14000 ч
-1
. Наиболее 

активным и селективным был Ni/Al2O3 катализатор. Он обеспечивал максимальную конверсию 

CO, равную 99%, при 200 
o
C и селективности 65%, что в целом согласуется с ранее 

полученными данными [58, 248, 275, 276]. Ni/ZrO2, Ni/SiO2, Ni/MgO, Ni/смектит оказались 

неэффективными катализаторами глубокой очистки реформата от CO: максимальная конверсия 

XCO и температура, при которой она достигалась, составили: 95% при 250 
o
C, 75% при 250 

o
C, 

85% при 250 
o
C, 66% при 300 

o
C, соответственно. Селективность во всех случаях была < 80%. 

Столь низкую конверсию CO на Ni/смектит авторы связывали с крайне низкой удельной 

поверхностью никеля. Введение Pt в Ni/смектит способствовало значительному увеличению 

поверхности никеля, благодаря чему улучшалась глубина очистки водородсодержащего газа от 

CO. Катализатор, содержавший 1 мас.% Pt, был наиболее эффективным: минимальная 

концентрация CO составила ~ 20 ppm при 200 
o
C и селективности ~ 90%. Кроме этого, по 

аналогии с [58], авторам следовало бы обратить внимание на возможное влияние хлора, 

который мог оставаться в катализаторе после пропитки катализатора 

платинохлористоводородной кислотой. Как уже обсуждалось в предыдущем разделе, именно 

наличие хлора могло оказывать решающее влияние на увеличение селективности катализатора, 

допированного платиной.  

Кроме того, для катализатора Pt-Ni/смектит было найдено [245], что добавка в исходную 

водородсодержащую смесь ~10 об.% H2O приводила к снижению эффективности очистки, а 

именно: селективность уменьшалась, а минимальная концентрация CO увеличивалась с 20 до ~ 

100 ppm. К сожалению, причины этого явления авторы работы [245] не обсуждали.  

В развитие работ по исследованию Ni/ZrO2 катализаторов [241, 268], результаты которых 

обсуждались ранее в предыдущем разделе, реакция избирательного метанирования CO была 

изучена на рентгеноаморфных Ni-B-Zr-Oδ и Ni-Ru-B-Zr-Oδ катализаторах различного состава 

[271–274]. Эти катализаторы были приготовлены из водных растворов NiCl2 и ZrOCl2 или NiCl2, 

RuCl3 и ZrOCl2 методом соосаждения-восстановления водным раствором KBH4 и NaOH с 

последующим фильтрованием, промывкой и сушкой получаемого осадка. Эксперименты 

проводили при составе исходной смеси, об.%: 1,08 CO, 23,68 CO2, 73,15 H2, 0,52 H2O, 1,57 N2 и 

объемной скорости 12000 ч
-1
. Катализатор состава Ni29B13Zr58Oδ оказался наиболее 
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эффективным и обеспечивал снижение концентрации CO до ~ 20 ppm в интервале температур ~ 

240-250 
o
C (∆T20 ~ 10 

o
C) при селективности (по нашей оценке) ~ 70% [271]. 

В работах [273, 274] было показано положительное влияние добавок Ru на эффективность 

Ni-B-Zr-Oδ катализаторов в избирательном метанировании CO. Например, 

30 мас.% Ni61Ru9B30/ZrO2 обеспечивал удаление CO до ~ 10 ppm в температурном интервале 

~230-250 
o
C (∆T10 ~ 20 

o
C) при селективности (согласно нашей оценке) ~ 85-75%. 

Промотирующее влияние Ru на каталитические свойства связывали с увеличением 

термической стабильности аморфной структуры, улучшением дисперсности частиц в 

катализаторе и усилении адсорбции CO. Отметим, что роль бора и возможное влияние 

остаточного количества хлорид-ионов не обсуждались, авторы только предполагали, что 

цирконий стабилизирует никель в дисперсном состоянии. Слабой стороной работ [271–274] 

является то, что ИзбМет СО изучали в водородсодержащей смеси с низкой концентрацией 

воды. 

В продолжение исследований, проведенных в отношении реакции избирательного 

метанирования CO с Ru/TiO2 [259] и Ni/TiO2 [279], в работах [277, 278] были сопоставлены 

свойства Ni/TiO2, Ru-Ni/TiO2 и Ru/TiO2 катализаторов. Катализаторы готовили методом 

пропитки TiO2 водными растворами нитратов Ni (II) и Ru (III). Содержание Ru в катализаторах 

было равно 0,5 мас.%, Ni – 5-10 мас.%. Эксперименты проводили при составе реакционной 

смеси, об.%: ~ 0,2 CO, 15-16 CO2, 62-65 H2, 18-22 H2O и объемных скоростях 2500-11000 ч
-1

. 

Было обнаружено, что ни один из катализаторов не обеспечивал очистку водородсодержащего 

газа от CO до ~ 10 ppm. Данные о селективности в реакции избирательного метанирования CO 

в работах [277, 278] отсутствовали, и лишь констатировалось, что температурные окна (∆T500), 

где выходные концентрации CO и CH4 были ≤ 500 ppm и ≤ 5000 ppm, соответственно, 

составляли следующие значения: ∆T500 = 80 
o
C (205-285 

o
C) для Ru/TiO2, ∆T500 = 100 

o
C (190-

290 
o
C) для Ru-Ni/TiO2 и ∆T500 ≥ 85 

o
C (215-300 

o
C) для Ni/TiO2. Наиболее широкое 

температурное окно, наблюдаемое при более низкой температуре для Ru-Ni/TiO2 по сравнению 

с другими катализаторами, авторы связывали с наличием прямого взаимодействия между 

атомами Ru и Ni. Наличие рутения в катализаторе улучшало восстановление никеля. Кроме 

этого, разложение формиатов (промежуточных соединений при протекании метанирования 

CO2) на Ru-Ni/TiO2 было подавлено по сравнению с Ru/TiO2, что приводило к уменьшению 

скорости превращения CO2 в CO. В Ru-Ni/TiO2 основное количество частиц Ru было 

расположено на Ni и, следовательно, межфазная граница между Ru и TiO2, ответственная за 

протекание метанирования CO2 была минимизирована. 

С целью поиска новых составов катализаторов избирательного метанирования CO в 

работе [250] с использованием методов комбинаторного катализа был проведен скрининг 1000 
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Ni-содержащих систем. Отметим, что при приготовлении этих систем использовались 

соединения более, чем 50 элементов. Было обнаружено, что наиболее эффективными являются 

системы Re2Y9Ni89Ox и Ti8Hf9Ni83Ox. Эти катализаторы были изучены в обычном проточном 

реакторе при составе реакционной смеси, об.%: 2 CO, 14,9 CO2, 63,3 H2, 19,8 He, насыщаемой 

при комнатной температуре парами H2O, при объемной скорости потока 75000 см
3
г

-1
катч

-1
. Было 

показано, что Re2Y9Ni89Ox и Ti8Hf9Ni83Ox обеспечивают конверсию CO ~ 100% при 

селективности (согласно нашим оценкам) ~ 50-60 % в интервале температур 250-275 
o
C и 285-

315 
o
C, соответственно. В этой работе использовалась водородсодержащая смесь с низкой 

концентрацией H2O, отсутствовали данные, позволяющие оценить достигаемую глубину 

очистки водородсодержащей смеси от CO и какое-либо объяснение причин влияния добавок Ti, 

Hf, Y и Re на каталитические свойства Ni-содержащих катализаторов. 

В работе [270], которая является продолжением [250], был предложен Re2Zr10Ni88Ox 

катализатор, более эффективный по сравнению с Re2Y9Ni89Ox и Ti8Hf9Ni83Ox. Этот катализатор 

в тех же экспериментальных условиях, как и в работе [250], обеспечивал XCO ~ 100% при 

селективности (по нашей оценке) 70-50% в интервале температур 220-300 
o
C. К сожалению, 

здесь также отсутствовали данные, позволяющие оценить глубину очистки 

водородсодержащего газа от CO. Тем не менее, при помощи комплекса физико-химических 

методов с учетом данных о каталитических свойствах Ni100Ox, Re2,2Ni97,8Ox и Zr10Ni90Ox уже 

была предпринята попытка объяснить влияние добавок Zr и Re на каталитические свойства 

Re2Zr10Ni88Ox. По мнению авторов работы [270], метанирование CO и CO2 на этом катализаторе 

протекает на разных активных центрах. Их природа и структура не уточнялись, лишь 

констатировалось, что они содержат одновременно Ni, Re и Zr. Zr стабилизировал никель в 

дисперсном состоянии; Re не влиял на свойства активных центров метанирования CO, но 

модифицировал активные центры метанирования CO2, замедляя скорость этой нежелательной 

реакции. 

Каталитические свойства Ni-MgO/γ-Al2O3 систем с добавками благородных металлов (Ru, 

Rh, Pt и Ir) были исследованы в реакции избирательного метанирования СО [305]. Катализатор 

Ni-MgO/γ-Al2O3 был получен методом наосаждения из растворов нитрата Ni
2+

 и Mg
2+

 раствором 

КОН на γ-Al2O3. Допирование катализатора благородными металлами осуществляли методом 

пропитки водными растворами Ru(NO)(NO3)x(OH)y, Rh(NO3)3, Pt(NH3)4(NO3)2 и IrCl3. 

Содержание этих металлов во всех образцах составило 1 мас.%. При проведении 

каталитических экспериментов использовали смесь, содержавшую, об.%: 1 СО, 20 СО2, 57 Н2, 

22 N2, при скорости потока 2400 ч
-1
. Было показано, что минимальная [CO]вых на катализаторе 

Ni-MgO/γ-Al2O3 составляла 200 ppm. Среди исследованных катализаторов Ir/Ni-MgO/γ-Al2O3 

проявлял самую низкую активность в реакции метанирования СО2 и был наиболее 
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эффективным в избирательном метанировании СО. Он снижал [CO]вых до <10 ppm в интервале 

температур 190 – 230°С при S> 40% (по нашим оценкам). 

1.3.3 Структурированные катализаторы 

Поскольку реакции метанирования оксидов углерода (уравнения 1.3, 1.4) являются сильно 

экзотермичными процессами, конструкция реактора каталитической очистки реформата от СО 

должна обеспечивать достаточно эффективный отвод тепла из реакционной зоны и надежный 

контроль температуры слоя катализатора. Использование катализаторов в виде порошка или 

мелких гранул, приемлемое при проведении лабораторных экспериментов, крайне 

затруднительно при масштабировании до полноразмерного процесса из-за возрастания 

гидравлического сопротивления каталитического слоя. Увеличение размера гранул приводит к 

ухудшению тепло- и массопереноса. Решением данной проблемы является использование 

структурированных катализаторов, представляющих собой композиты из 

высокотеплопроводных носителей (металлических сеток, пенометаллов, керметов и т.п.), на 

которые нанесен активный каталитический слой, или микроканальных реакторов, в которых 

катализатор нанесен на стенки каналов [197, 221, 306]. Далее рассмотрены технические 

решения и методические подходы, предложенные в этой области.  

В работе [307] был исследован микроканальный реактор, состоящий из 27 пластин из 

нержавеющей стали с микроканалами, на стенки которых были нанесены катализаторы 

Ru/Al2O3 и Ru/SiO2. Нанесение активного компонента было последовательным: на первой 

стадии формировали слой Al2O3 или SiO2, затем пропиткой водным раствором RuCl3 наносили 

Ru. В реакционной смеси, содержавшей, об.%: 1 СО, 25 H2, 0-1 O2, 4,5 СО2, N2 – баланс, оба 

катализатора при 300°С практически полностью удаляли СО. Присутствие кислорода в смеси 

приводило к окислению водорода и СО. При добавлении в реакционную смесь 25 об.% Н2О 

наблюдали снижение активности катализатора в метанировании СО, что авторы [307] 

связывали с конкуренцией воды и СО за активные участки на поверхности Ru. К сожалению, в 

статье не приводятся данные о глубине очистки смеси от СО и селективности процесса.  

Для очистки реформата от СО в работе [262] был предложен реактор, состоящий из 6 

микроканальных пластин (из сплава Fe-Cr-Ni (5×5×0,1 см)), на поверхность которых методом 

осаждения был нанесен катализатор 3 мас.% Ru/γ–Al2O3. Было показано, что этот реактор в 

смеси, содержащей, об.%: 0,5 СО, 40 Н2, 18 CO2 и N2-баланс, обеспечивал [CO]вых до 100-

150 ppm при 310°С, и, соответственно, был неэффективным для глубокой очистки реформата от 

СО.  
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В работе [269] реакция избирательного метанирования CO была исследована на 

катализаторах 35 мас.% Ni/Al2O3, (35 мас.% Ni + 4 мас.% MgO)/Al2O3, (43 мас.% Ni + 6 мас.% 

CaO)/Al2O3, 35 мас.% Ni/TiO2 и 10 мас.% Ni/TiO2, нанесенных на стенки микроканального 

реактора. Эксперименты проводили при составе исходной смеси, моделирующей реформат 

после проведения паровой конверсии метанола, об.%: 1,6 CO, 12,5 CO2, 37,5 H2, 25 H2O, 23,4 

N2, и объемной скорости ~ 180000 см
3
г

-1
катч

-1
. Было показано, что активность катализаторов в 

метанировании CO уменьшается в ряду: Ni-CaO/Al2O3 ≥ Ni-MgO/Al2O3 ≥ Ni/Al2O3 >> Ni/TiO2. 

Наиболее активный Ni-CaO/Al2O3 катализатор обеспечивал конверсию CO ~ 93% при 

температуре 290 
o
C. Другие катализаторы при этой же температуре обеспечивали XCO ≤ 80%. В 

этой работе значения селективности не приводятся, причины обнаруженного ряда активности 

не обсуждаются. Следует отметить, что в [269] были также исследованы Ru-содержащие 

катализаторы: 5-10 мас.% Ru/Al2O3 и 5 мас.% Ru/Y/ZrO2. Они показали существенно более 

низкие величины конверсии CO по сравнению с Ni-содержащими катализаторами. Для 

наиболее активного 10 мас.% Ru/Al2O3 максимальная XCO = 44% наблюдалась при 350 
o
C. 

Авторы не объясняют столь низкую активность изученных катализаторов, при этом 

констатируя, что применение микроканальных реакторов весьма перспективно для реализации 

реакции избирательного метанирования CO. 

В недавней работе была продемонстрирована возможность нанесения Ru/Al2O3 

катализатора, приготовленного методом пропитки водным раствором Ru(NO)(NO3)3, на 

подложку из фехралиевой фольги [308]. На металлический блок сотоподобной структуры, 

полученный сворачиванием плоской и гофрированной металлической ленты, с последующим 

прокаливанием для образования на поверхности тонкого слоя -Al2O3 для улучшения адгезии, 

методом окунания в водную суспензию, содержавшую 8 мас.% Ru/-Al2O3, поливиниловый 

спирт и коллоидный оксид алюминия (Nyacol Al20), наносили активный каталитический слой. 

Эксперименты проводили в газовой смеси, содержавшей, об.%: 0,03 СО, 15 СО2, 50 Н2, N2 – 

баланс, при объемной скорости потока 80000 см
3
г

-1
ч

-1
. Было продемонстрировано, что 

полученный структурированный катализатор был более эффективным в ИзбМет СО, чем 

исходный 8 мас.% Ru/-Al2O3. Он позволял снижать концентрацию СО до 20 ppm в интервале 

температур 165-232 
о
С (Т20=67 

о
С) при селективности 50-30%, в то время как на порошке  

Ru/-Al2O3 катализатора температурное окно наблюдали при 217-226 
о
С (Т20=9 

о
С) и 

селективности менее 10%. Наблюдаемое улучшение активности и селективности авторы 

связывали с увеличением (хоть и незначительным) дисперсности рутения и снижением 

температуры его восстановления, влиянием добавки коллоидного оксида алюминия, 

приводившего к увеличению количества гидроксильных групп на поверхности. Присутствие 

поливинилового спирта, кислотность суспензии и последующая термическая обработка, по 
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мнению авторов, также могли оказывать влияние на структурные изменения в катализаторе, 

улучшая его эффективность в реакции ИзбМет СО. 

Подходы, применяемые для синтеза эффективных катализаторов в форме порошка, 

применялись впоследствии для синтеза композиционных структурированных катализаторов, 

где в качестве теплопроводной подложки использовалась никелевая пена.  

В работе [309] в отношении реакции избирательного метанирования СО в смеси, 

содержавшей, об.%: 1 CO, 20 CO2, 79 H2, при скорости потока 250∙ч
-1

 был исследован ряд 

катализаторов состава Ru/xNi-Al2O3/Ni-пена. Эти катализаторы представляли из себя блоки из 

никелевой пены с пористостью 110 PPI (пор на дюйм) и размером (30×20×1,8 мм), покрытые 

мезопористым Ni-Al оксидом, с различным содержанием никеля (x = Ni/(Ni+Al)*100, ат.%). 

Количество нанесенного оксидного слоя составляло ~ 15 мас.% для 10Ni-Al2O3/Ni-пена 

катализатора. На поверхность сформированного композитного носителя методом пропитки по 

влагоемкости из водного раствора RuCl3 наносили 3 мас.% Ru (по отношению к оксидному 

слою). Было обнаружено, что наиболее эффективный Ru/50Ni-Al2O3/Ni-пена катализатор 

снижал [CO]вых ниже 10 ppm в температурном диапазоне 180 – 280°С при S > 50% и показывал 

стабильные характеристики в течение 120 ч. 

Обнадеживающие результаты, полученные с Ru-ZrO2/УНТ катализатором [243], были 

использованы при проведении исследования, сосредоточенного на разработке 

высокотеплопроводного композитного катализатора [244]. Для этого методом пропитки 

водными растворами RuCl3 и ZrOCl2 был приготовлен катализатор Ru-ZrO2/(20 мас.% УНТ-Ni 

пена) с загрузкой 7 мас.% Ru (Ru/Zr = 1). Эксперименты проводили при составе исходной 

газовой смеси, об.%: 1,2 CO, 20 CO2, 78,8 H2, аналогичной использованной в работе [243], но 

которую подавали при более низкой объемной скорости ~4000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. Глубокую очистку от 

СО наблюдали в интервале температур 200-300 °C, тем самым нанесение активного компонента 

на пеноникель (и понижение объемной скорости потока реакционной смеси) позволило 

расширить температурное окно T10 до 100 °C при селективности ≥50%. Авторы объясняли 

высокую эффективность катализатора Ru-ZrO2/(УНТ-Ni пена) для реакции ИзбМет СО высокой 

дисперсностью частиц Ru-ZrO2 (<20 нм) и высокой теплопроводностью композита 

(катализаторы + никелевая пена).  

Синергетический эффект от применения углеродных нанотрубок, слоистых двойных 

гидроксидов и пеноникеля был продемонстрирован в работе [310], посвященной исследованию 

иерархического композитного катализатора RuNi/Al2O3-УНТ/Ni-пена. Примененный 

синтетический подход заключался в синтезе углеродных нанотрубок на поверхности 

пеноникеля, что позволяло более чем на два порядка увеличить удельную поверхность носителя 

с 0.01-0.1 до 40 м
2
/г для Ni-пены и УНТ/Ni-пены, соответственно. Нанесение СДГ на 
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поверхность УНТ с последующим прокаливанием и восстановлением еще более увеличивало 

удельную поверхность композитного материала до 69 м
2
/г и способствовало закреплению 

рутения и никеля в дисперсном состоянии на носителе. В итоге катализатор, состоявший из 

2,5 мас.%Ru, 36,7мас.%Ni, 25,3мас. %Al2O3 и 30,5 мас.% УНТ на поверхности пеноникеля, в 

реакционной смеси, содержавшей, об.%: 1 CO, 20 CO2, 79 H2, при скорости потока 1400 ч
-1

 

обеспечивал удаление СО до 10 ppm в интервале температур 190-250 
о
С при селективности 

более 50%. Было продемонстрировано, что стабильные характеристики катализатора 

сохранялись по крайней мере в течении 120 ч.  

В работах [59, 256] для реакции избирательного метанирования CO была предложена 

эффективная композиционная система, состоявшая из Ni-Cr катализатора (атомное отношение 

Ni:Cr=7:3), закрепленного в высокотеплопроводной пористой матрице из дендритной меди. 

При составе исходной смеси, об.%: 1 CO, 21 CO2, 60 H2, 18 H2O и объемной скорости потока 

12000 ч
-1

 эта система обеспечивала снижение концентрации CO до ~ 10 ppm в температурном 

интервале 200-220 
o
C (∆T10 = 20 

o
C) с селективностью 80-50%. 

Рассмотренные в этом разделе литературные данные свидетельствуют о том, что до сих 

пор опубликовано не так много работ, в которых реакция избирательного метанирования СО 

исследована с использованием Ni- или Ru-содержащих каталитических систем, нанесенных на 

структурированные (блочные) высокотеплопроводные носители или на стенки каналов 

микрореакторов. Вместе с тем показано, что использование структурированных катализаторов 

позволяет достаточно эффективно реализовывать процесс глубокой очистки реформата от СО. 

Учитывая это, представляется целесообразным дальнейшие исследования сосредоточить на 

совершенствовании способов нанесения активного компонента на металлические подложки и 

исследовании закономерностей протекания реакции избирательного метанирования СО с 

использованием структурированных блочных катализаторов и микрореакторов.  

1.3.4 Возможные механизмы метанирования оксидов углерода 

Несмотря на значительное число работ (как показано выше) по избирательному 

метанированию CO в присутствии CO2 на Ni- и Ru- содержащих катализаторах, представления 

о механизме ее протекания крайне неполные и носят описательный характер. В частности, 

известно лишь несколько работ, в которых изучался механизм этой реакции на Ru- [280–282, 

311–318] и Ni-содержащих катализаторах [58, 275]. Обычно для интерпретации данных по 

избирательному метанированию CO в присутствии CO2 использовали представления о 

механизмах реакций раздельного метанирования CO и CO2, которые были предметом 

исследования во многих работах. На Рисунке 1.4 схематично представлены предлагаемые в 
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литературе основные стадии, определяющие пути протекания реакций метанирования оксидов 

углерода. 

 

Рисунок 1.4 – Основные стадии механизмов протекания реакций метанирования СО и СО2. 

Согласно современным представлениям, метанирование CO может протекать по двум 

путям: через стадию диссоциативной адсорбции CO с последующим гидрированием Cадс и Oадс 

до метана и воды (путь I); или через стадию образования поверхностных соединений (COHx)адс 

и их последующим гидрированием до метана и воды (путь II). Метанирование CO2 также может 

протекать по двум путям: через стадию адсорбции CO2 с промежуточным образованием CO 

(путь III), который впоследствии подвергается гидрированию до метана по пути I или II; или 

через образование поверхностных соединений (CO2Hx)адс с их последующим гидрированием до 

метана и воды (путь IV). Протекание реакций метанирования оксидов углерода по тому или 

другому пути зависит от используемых условий и природы катализатора. Отметим, что в схеме 

механизма метанирования оксидов углерода (Рисунок 1.4) не детализированы активные 

(адсорбционные) центры на поверхности катализатора. Считается, что для нанесенных 

металлических катализаторов в реакцию могут быть вовлечены центры на поверхности 

металла, носителя и на границе раздела металл-носитель. Ниже рассмотрим это на конкретных 

примерах более подробно. Сразу отметим, что исследования механизмов метанирования CO и 

CO2, как правило, проводили с помощью стационарных и нестационарных кинетических, 

изотопных и спектральных методов. 

1.3.4.1 Метанирование CO 

Механизм метанирования CO был изучен на массивных Ni[319–322] и Ru [320, 323] 

катализаторах. Показано, что реакция идет через диссоциативную адсорбцию CO (путь I, 

Рисунок 1.4).  

I

II

III 

IV
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Исследование механизма метанирования CO на нанесенных Ni/-Al2O3 [324–327], 

Ni/CeO2 [328–330], Ni/SiO2 [331] и Ru/TiO2 [323] катализаторах также позволило сделать 

заключение, что реакция протекает по пути I. Центры адсорбции и диссоциации CO 

располагаются на поверхности нанесенного металла [323–325] или на границе раздела металл-

носитель [328–330]. На основании результатов исследований методом SSITKA была 

продемонстрирована прямая связь между скоростью реакции метанирования CO и количеством 

Cадс [325]. Кислородные вакансии оксида церия, как было показано при помощи метода 

измерения электропроводности [329, 330], облегчают диссоциацию CO на никеле за счет 

увеличения на нем электронной плотности. Кроме этого, вакансии, расположенные на границе 

раздела Ni-CeO2, могут захватывать образующийся адсорбированный кислород Oадс, 

освобождая активную поверхность никеля и, тем самым, делая ее доступной для реагентов и 

облегчая последующее протекание реакции [329, 330]. В работе [332] при исследовании Ni/SiO2 

было сделано предположение, что лимитирующей стадией метанирования монооксида углерода 

является реакция между адсорбированным СО и адсорбированным водородом с образованием 

Cадс и H2O.  

В работах [333–339], напротив, было установлено, что механизм метанирования CO на 

катализаторах Ni/кизельгур, Ni/SiO2, Ru/Al2O3, Ni/TiO2, Ni/-Al2O3, Ru/цеолит протекает через 

образование водородсодержащих соединений по пути II. Применение метода кинетического 

изотопного эффекта в [334–337] позволило определить, что Cадс в ходе метанирования CO не 

образуется, то есть путь I не реализуется. Прямые корреляции между скоростью 

образования/расходования формильных групп (HCOадс) и скоростью образования CH4 давали 

основание полагать, что реакция протекает по пути II [333]. В [333, 336, 338] также отмечается, 

что адсорбция CO в случае катализаторов Ni/кизельгур, Ni/SiO2, Ru/цеолит и Ru/Al2O3 идет на 

нанесенном металле (Ni или Ru). 

1.3.4.2 Метанирование CO2 

Механизм метанирования CO2 на массивном Ni был изучен в работах [322, 340, 341]. 

Показано, что реакция идет через образование COадс по пути III с его последующим 

метанированием по пути I (Рисунок 1.3).  

Изучение механизма метанирования CO2 на нанесенных Ni/-Al2O3 [325, 327], Ni/ZrO2 

[342], Ni/SiO2 [343–345], Ru/TiO2 [346], Ru/цеолит и Ru/Al2O3 [333], Rh/CeO2, Ir/CeO2, Ru/CeO2, 

Pt/CeO2, Pd/CeO2 [347] катализаторах также показало, что реакция протекает через образование 

COадс, то есть по пути III. Дополнительно было подчеркнуто, что реакция идет на нанесенных 

частицах Ru, или на нанесенных частицах Ni (катализаторы Ni/SiO2, Ni/-Al2O3) [343–345]. 



69 

Авторы полагали [347], что CO2 адсорбируется на Ce
3+
, а образующийся при этом COадс и/или 

поверхностные карбонаты затем быстро гидрируются до CH4 по пути I на границе раздела 

металл-носитель, а Oадс встраивается на места кислородных вакансий оксида церия. В [346] 

было уточнено, что реакция идет через образование формиатов на границе раздела Ru-TiO2 и 

последующего образования COадс на Ru. Как протекает дальнейшее метанирование COадс 

обсуждалось только в работе [345], где авторы утверждали, что именно путь I хорошо 

описывает полученные ими кинетические данные.  

В работе [348] на основе имеющихся литературных данных по катализатору Pt/CeO2 

авторы сделали предположение, что метанирование CO2 на Ni/CeO2 идет на границе раздела 

металл-носитель через образование COадс по пути III. В то же время, исследование реакции 

метанирования CO2 на Ni/(CeO2-ZrO2) [343], Ni/Ce0,5Zr0,5O2 и Ni/-Al2O3 [349] показало, что 

реакция идет без образования COадс по пути IV, причем активация CO2 происходит на носителе. 

1.3.4.3 Избирательное метанирование CO 

Механизмы реакций метанирования CO и CO2, и реакции избирательного метанирования 

CO в присутствии CO2 были исследованы при помощи кинетических методов и ИКС in-situ на 

катализаторе Ru/TiO2 [280–282, 316], Ru/Al2O3 и Ru/Цеолит [311–315, 317, 318].  

Было показано [280–282], что метанирование CO на Ru/TiO2 протекает как по пути I, так 

и по пути II, Рисунок 1.3. При температурах 200-300 
o
C преимущественно реализуется путь I, 

включающий последовательные стадии адсорбции CO, его диссоциации на поверхности Ru и 

гидрирование образующегося поверхностного углерода. При температуре ниже 250
о
С, 

эффективного удаления адсорбированного на поверхности кислорода, образующегося в 

результате диссоциации СО, не происходит. Это приводит к постепенному окислению 

поверхности и снижению каталитической активности. Возврат катализатора в активированное 

состояние достигается только при повышенных температурах, когда окисленные активные 

центры катализатора восстанавливаются адсорбированным водородом. При температуре выше 

300 
o
C в основном реализуется путь II, при котором CO, адсорбируясь на поверхности Ru (в том 

числе с вовлечением рутения на границе раздела металл-носитель), подвергается 

последующему гидрированию до CH4 и H2O.  

Метанирование CO2 на катализаторе Ru/TiO2 начинается при температуре 200 
o
C и 

протекает по пути III с вовлечением активных центров на границе раздела Ru-TiO2 и водорода, 

адсорбированного на поверхности металла. Преимущественно адсорбируясь на носителе, CO2 

реагирует с водородом с образованием COадс (по реакции обратной паровой конверсии CO) на 

металле, где монооксид углерода далее подвергается гидрированию по пути II.  
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Полученные данные по механизмам метанирования CO и CO2 были использованы для 

интерпретации данных по избирательному метанированию CO в присутствии CO2 [280–282]. 

Отмечая, что присутствие 1 об.% CO2 в исходной смеси не оказывает влияния на 

метанирование CO, был сделан вывод, что для протекания c высокой селективностью 

избирательного метанирования CO в присутствии CO2 на катализаторе Ru/TiO2 необходимо, 

чтобы реакционные условия соответствовали реализации пути I - диссоциативной адсорбции 

CO с образованием Cадс и Oадс, в то время как путь II был бы полностью подавлен. К сожалению, 

своих предложений, как это реализовать на практике, авторы не привели. Отметим, что в [280–

282] механизм реакции избирательного метанирования CO был изучен для смесей, далеких по 

составу от реформата: влияние воды изучено не было, а концентрация CO2 была слишком мала. 

Это, несомненно, затрудняет практическое применение полученных данных. 

Исследования, проведенные методом ИК-спектроскопии c Ni/Al2O3, показали, что 

введение хлора ингибирует диссоциацию СО2 на поверхности катализатора, что существенно 

увеличивает селективность реакции избирательного окисления СО [58]. 

1.4 Выводы из литературного обзора 

Из литературного обзора можно сделать следующие выводы: 

1. Для осуществления глубокой очистки реформата от монооксида углерода внимание 

каталитического сообщества привлекают два альтернативных процесса: избирательное 

окисление и избирательного метанирование СО. Продемонстрировано, что оба метода 

позволяют получать реформат с содержанием СО менее 10 ppm, который может быть 

использован в качестве топлива для питания ПОМТЭ. Проводятся исследования, 

направленные на разработку новых каталитически активных композиций и оптимизацию 

условий проведения реакций. 

В области избирательного окисления СО в реформате 

2. Одним из наиболее эффективных катализаторов реакции избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях является оксидная медно-цериевая система. При содержании 

~5−10 мас.% Cu эти катализаторы обладают высокой селективностью, приемлемой 

активностью в широком интервале температур, в котором достигается глубокая очистка 

реформата от СО. Тем не менее, ведутся дискуссии о наиболее вероятной структуре 

активных центров, предлагаются новые методы синтеза, направленные на улучшение 

каталитических свойств оксидных медно-цериевых катализаторов. 

3. Большое внимание уделяется разработке биметаллических нанесенных катализаторов для 

использования в реакции избирательного окисления СО в реформате. В основном, 
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модификации подвергаются Au- и Pt- содержащие системы. Однако литературные данные 

противоречивы и зачастую не содержат убедительных доказательств, подтверждающих 

образование биметаллических частиц на поверхности носителя. Отсутствуют простые, 

конкурентоспособные (приемлемые для последующего практического использования) 

способы синтеза биметаллических катализаторов с заданным химическим составом 

нанесенных частиц. 

4. Для реализации реакции избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях 

изучаются возможности применения структурированных систем, в том числе 

микроканальных реакторов. Несмотря на довольно фрагментарные данные, есть все 

основания надеяться, что их использование позволит решить проблемы, связанные с тепло- и 

массообменном, которые типичны для традиционных трубчатых реакторов.  

В области избирательного метанирования СО в реформате 

5. Исследования последнего десятилетия были направлены на разработку и изучение 

катализаторов на основе металлов 8 группы, преимущественно Ru- и Ni- содержащих 

систем.  

6. Свойства катализаторов избирательного метанирования СО в значительной мере зависят от 

природы носителя, предшественника активного компонента, метода приготовления и 

условий протекания реакции. В частности, наиболее интересные результаты получены с 

носителями, обладающими высокой подвижностью кислорода, а также способные проявлять 

сильное взаимодействие с нанесенными частицами металла. Наличие хлора в катализаторе 

оказывает существенное влияние на его активность и селективность в избирательном 

метанировании СО. 

7. Изучению механизма протекания реакции избирательного метанирования СО в реформате 

уделяется недостаточно внимания. Интерпретация наблюдаемых зависимостей в основном 

ограничивается использованием представлений о механизмах раздельного метанирования 

СО и СО2. В этой связи, причины высокой эффективности одних катализаторов по 

сравнению с другими в реакции избирательного метанирования СО до конца не ясны. 

8. Существует проблема масштабирования: перехода от гранулированных образцов, 

применяемых для проведения лабораторных экспериментов, к катализаторам, которые 

можно использовать в реакторах для практических приложений. Выполнение исследований в 

области разработки катализаторов, нанесенных на структурированные 

высокотеплопроводные носители или стенки каналов микроструктурированных реакторов, 

крайне востребовано.  

Таким образом, сформулированные во Введении цель и задачи данного исследования 

являются актуальными и значимыми.  
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Глава 2 Методики экспериментов 

В этой главе рассмотрены вопросы, касающиеся методической части работы. В 

частности, описаны методики проведения каталитических экспериментов по исследованию 

избирательного окисления СО и избирательного метанирования СО (схемы экспериментальных 

установок, конструкции каталитических реакторов, процедуры предобработки катализаторов и 

условия проведения экспериментов, анализ состава реакционной смеси и обработка 

результатов), методики приготовления катализаторов, а также сведения о приборах и физико-

химических методах, использованных для охарактеризования катализаторов. 

2.1 Методические подходы по исследованию избирательного окисления СО 

2.1.1 Каталитические эксперименты 

2.1.1.1 Схема экспериментальной установки 

Для исследования реакции избирательного окисления СО в реформате была разработана и 

изготовлена каталитическая установка, позволяющая проводить эксперименты при 

атмосферном давлении с использованием как кварцевых лабораторных реакторов для 

исследования гранулированных катализаторов, так и микрореакторов. Принципиальная схема 

каталитической установки с кварцевым реактором приведена на рисунке 2.1. Установка 

состояла из системы подачи и регулирования газовых потоков; системы подводящих и 

отводящих соединительных капилляров, расположенных в обогреваемом термостате; 

каталитического реактора, помещенного в электрическую печь; системы отбора проб и 

хроматографической системы анализа газовой смеси с последующей обработкой на 

компьютере. 

Реакционные смеси готовили из газов промышленного производства: водород ( 99,95 %), 

монооксид углерода (~99 %), кислород ("медицинский",  99.9 %), углекислый газ (~99,8 %). 

Газы из баллонов (1) при помощи редукторов высокого и низкого давления (2, 3), вентилей и 

регуляторов потока газа (Aalborg) (4) по системе подводящих капилляров подавали в 

каталитический реактор (10). Монооксид и диоксид углерода перед подачей предварительно 

очищали (20,21). Расход газовой смеси измеряли мыльно-пленочным расходомером. Для 

подачи паров воды газовую смесь после смешения потоков реагентов в смесителе (5) 

пропускали через сатуратор (9). Линия подачи газовой смеси в хроматограф была снабжена 

дросселем (15), что позволяло ограничивать поток газа и предотвращать “концентрационные 

удары” по катализатору при исследовании состава смеси до реактора. Перед подачей газовой 
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смеси в хроматографические колонки проводилась предварительная конденсация паров воды в 

ловушке (16).  

 
Рисунок 2.1 – Схема каталитической установки: 1 – баллоны с газами; 2 – редукторы высокого 

давления; 3 – редукторы низкого давления; 4 – регуляторы потока газа; 5 – смеситель; 6 – 

манометр; 7, 8 – шестиходовые краны; 9 – сатуратор; 10 – каталитический реактор; 11 – 

электрическая печь; 12 – регулятор температуры; 13 – измеритель температуры реактора; 14 – 

термопары; 15 – дроссель; 16 – холодильник для конденсации паров воды; 17 – автоматический 

десятиходовой кран-дозатор; 18 – подача воздуха; 19 – хроматограф; 20 – блок очистки СО2; 21 

– блок очистки СО.   
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Кварцевый реактор (10) нагревали в электрической печи (11). Температуру печи задавали 

регулятором “Минитерм” (12) и контролировали хромель-алюмелевой термопарой (14), 

размещенной внутри электрической печи. Температуру слоя катализатора (точность измерения 

составляла ±1 °С) определяли измерителем “Adam” (13), соединенным с хромель-алюмелевой 

термопарой (внешний диаметр 1 мм) (14), которую помещали коаксиально в центр слоя 

катализатора. Для предотвращения конденсации воды, подаваемой и образующейся в ходе 

каталитической реакции, все газовые линии до и после реактора находились в термостате при 

температуре 80 
о
С. 

Схема установки для исследований микрореакторов была аналогичной представленной на 

рисунке 2.1. Основное отличие заключалось в том, что вместо кварцевого реактора 

использовали либо микроканальный реактор, либо блок микроканальных реакторов, которые 

соединяли с системой подводящих и отводящих капилляров установки дополнительными 

термостатируемыми капиллярами.  

2.1.1.2 Конструкция каталитических реакторов 

Кварцевый реактор для исследования гранулированных катализаторов 

Протекание реакции избирательного окисления СО в реформате на гранулах 

катализаторов изучали в проточном кварцевом реакторе с неподвижным слоем катализатора. 

На рисунке 2.1 схематично показана конструкция реактора. Реактор представлял собой U-

образную трубку длиной 40 см, диаметром 5 мм и толщиной стенок ~1 мм (внутренний диаметр 

3 мм). В зависимости от цели и условий эксперимента в реактор помещали навеску 

катализатора (0,050  0,125 г), предварительно смешанную с кварцем (0,150  0,375 г). Гранулы 

катализатора и кварца имели одинаковый фракционный состав 0,1 – 0,2 или 0,25 – 0,50 мм. 

Длина каталитического слоя обычно составляла 3  4 см. Навеска биметаллических 

нанопорошков Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni) составляла 0,025 г (фракция ≤ 0,1 мм), длина слоя 3 мм. 

Для предотвращения загрязнения системы отводящих капилляров мелкими частицами 

катализатора на выходе из реактора помещали фильтр. Температуру реакции контролировали 

хромель-алюмелевой термопарой, помещенной коаксиально в центр слоя катализатора. 

Микроканальный реактор 

Протекание реакции избирательного окисления СО в реформате изучали в проточных 

микроструктурированных реакторах с 5 мас.% Cu/CeO2 катализатором, нанесенным на стенки 

каналов. В экспериментах использовали стальные микроканальные реакторы следующих 

размеров: длина 50 мм, ширина 14 мм, толщина 4 мм. Микрореакторы собирали путем 

попарного соединения пластинок с полуцилиндрическими каналами, предварительно 
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покрытыми тонким слоем катализатора, после чего герметизировали при помощи лазерной 

сварки, тем самым создавая в нем цилиндрические микроканалы. Входной и выходной 

капилляры для подачи реагентов и отвода продуктов реакции также прикрепляли к пластинкам 

лазерной сваркой. 

На рисунке 2.2 приведена фотография пластин микрореактора с нанесенным 

катализатором и готового микроканального реактора после лазерной сварки. Каждый реактор 

содержал 14 цилиндрических каналов диаметром 500 мкм и длиной 25 мм. Количество 

нанесенного на стенки каналов катализатора составляло 23-50 мг. 

Для измерения температуры реактора (катализатора) использовали 3 хромель-алюмелевых 

термопары, которые размещали на широкой внешней поверхности реактора вдоль линии 

симметрии на расстоянии 1, 12 и 24 мм от начала микроканалов с каталитическим покрытием. 

Разница между показаниями термопар в рабочем интервале температур 100 – 300°С не 

превышала 1 °С. В итоге, показание термопары, размещенной на расстоянии 12 мм от начала 

микроканалов реактора, отождествляли с температурой реактора и далее использовали при 

моделировании, построении графиков и температурных зависимостей. 

Блок микроканальных реакторов 

Протекание реакции избирательного окисления СО в реформате было также исследовано 

в блоке из 26 параллельно соединенных микроканальных реакторов, описанных выше. На 

рисунке 2.3 приведены фотография этого блока микрореакторов (А), соединенного с 

газораспределительными фланцами (B), и схематичный вид блока микрореакторов с указанием 

5-ти точек, в которых при помощи хромель-алюмелевых термопар проводили измерение 

температуры. В центре блока был помещен микрореактор без катализатора с каналом для 

термопары (TR1). Четыре другие термопары были расположены на стенках блока (точки 2  5). 

В экспериментах разница между показаниями термопар во всех точках блока микроканальных 

реакторов не превышала 5 
о
С. За температуру блока микрореакторов и катализатора принимали 

показание термопары TR1. 

Блок микроканальных реакторов (без учета фланцев) имел размер 49 мм × 50 мм × 36 мм, 

объем 88 см
3
, массу 520 г. Суммарное количество нанесенного катализатора составляло 0,730 г. 

2.1.1.3 Условия проведения экспериментов 

Исследования в кварцевом реакторе 

Размещенные в реакторе катализаторы, приготовленные в соответствии с методиками, 

описанными далее в разделе 2.1.2 данной Главы, не требовали какой-либо предобработки. 

Реактор нагревали до температуры 50 
о
С, чтобы исключить конденсацию паров воды, 
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присутствующей в реформате, после чего подавали реакционную смесь. Каталитические 

эксперименты проводили в несколько циклов подъема/снижения температуры для получения 

воспроизводимых данных. Время проведения таких экспериментов обычно составляло 

несколько десятков часов, при этом полученные каталитические характеристики совпадали, что 

свидетельствовало о стабильной работе катализаторов. Реакцию ИзбОк СО проводили в смеси, 

содержавшей, об.%: 1-1,5  CO, 0,6-2,3 O2, 65-99 H2, 0-10 H2O, 0-20 CO2, He - баланс, при 

объемной скорости потока, отнесенной к массе катализатора 14 000-276 000 см
3
г

-1
ч

-1
.  

Исследования в микроканальных реакторах 

После подсоединения микрореактора к каталитической установке, его нагревали до 50 
о
С, 

чтобы исключить конденсацию паров воды, присутствующей в реформате, после чего подавали 

реакционную смесь. Как и в экспериментах с кварцевым реактором исследования проводили в 

несколько циклов подъема/снижения температуры для получения воспроизводимых данных. 

Длительность некоторых экспериментов с одним и тем же микрореактором при проведении 

испытаний в различных условиях составила более 300 ч,  что свидетельствовало одновременно 

и о стабильности катализатора, и о его механической прочности на стенках каналов. Реакцию 

ИзбОк СО в микроканальных реакторах проводили в смеси, содержавшей, об.%: 0,5-3  CO, 0,4-

4,5 O2, 57-65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He - баланс, при объемной скорости потока, отнесенной к 

массе катализатора 55 000-440 000 см
3
г

-1
ч

-1
.  

2.1.1.4 Анализ состава реакционной смеси и обработка результатов 

Концентрации веществ в реакционной смеси до и после реактора определяли при помощи 

хроматографа «ХРОМОС ГХ-1000», оснащенного детектором по теплопроводности (ДТП) и 

пламенно-ионизационным детектором (ПИД) с метанатором. Для отбора газовой смеси до и 

после реактора использовали два автоматических десятиходовых крана-пробоотборника. Для 

разделения оксидов углерода и метана использовали колонку, заполненную сорбентом 

Хромосорб-106. Проба из колонки поступала в метанатор, а затем в пламенно-ионизационный 

детектор. Объемная скорость подачи газа-носителя Не составляла 30 см
3
/мин, а температура 

колонки – 60 
о
С. Комбинация метанатора и пламенно-ионизационного детектора позволяла 

анализировать любые газообразные углеводороды, а также СО и СО2. 

Для определения концентрации кислорода в реакционной смеси использовали схему с 

обратной продувкой. Сначала проба поступала на предколонку, заполненную активированным 

углем марки АГ-3, где из пробы удалялись СО2 и Н2О, и далее на колонку, заполненную 

цеолитом CaA, на которой с высокой эффективностью проходило разделение всех компонентов 

смеси (H2, O2, N2, CH4, CO). СО2 и Н2О с предколонки сбрасывали в атмосферу.   
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Рисунок 2.2 – Пластины микроканального реактора с нанесенным катализатором (снизу) и 

микроканальный реактор (сверху). Для наглядности на фотографии также представлена спичка. 

 
Рисунок 2.3 – Фотография (а) и схематичный вид (б) блока микроканальных реакторов (А) с 

газораспределительными фланцами (B). Точки, в которых измерялась температура, обозначены 

цифрами 1-5. Центральный светлый прямоугольник с белым кругом посередине обозначает 

микрореактор без катализатора с каналом для термопары TR1.  

б

A

B

B а
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В качестве детектора использовали катарометр. Объемная скорость подачи газа-носителя 

Не составляла 30 см
3
/мин, температура колонок – 60 

о
С. Время анализа составляло 7 мин. 

Использование схемы с обратной продувкой позволяло защищать цеолит CaA от прочно 

сорбирующихся на нем СО2 и Н2О, эффективно проводить разделение компонентов смеси и с 

высокой точностью определять их концентрации. 

Идентификацию веществ проводили на основе определения времени удерживания 

компонентов газовой смеси. Расчет концентраций реагентов и продуктов реакции выполняли с 

использованием калибровочных графиков. Чувствительность метода обеспечивала измерение 

концентрации СН4, СО и СО2 до уровня ~10
-4

 об. % (1 ppm), а О2 до 10
-2

 об. % (100 ppm). 

Относительная погрешность измерения концентраций СН4, СО и СО2 не превышала 0,5 %, а О2 

– 1,0 %. В ходе всех экспериментов баланс по углероду сходился с точностью ± 1%. 

Протекание процесса избирательного окисления СО характеризовали выходной 

концентрацией СО ([CO]выход), конверсией СО (XСО), конверсией О2 (XО2
) и селективностью 

(SCO), которые рассчитывали по уравнениям: 
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где [CO]вход и [O2]вход – входные концентрации CO и O2, соответственно; [CO]выход и [O2]выход – 

выходные концентрации CO и O2, соответственно. С учетом того, что концентрация СО в 

реформате мала, а исследования проводили в условиях, когда окисление водорода минимально, 

то изменением объема, происходившем в ходе протекания реакции ИзбОк СО, пренебрегали. 

2.1.2 Методики приготовления катализаторов 

При выполнении работы были приготовлены и изучены следующие катализаторы: 

- оксидные медно-цериевые катализаторы в виде гранул и пленки, нанесенной на 

поверхность каналов микрореакторов; 

- биметаллические нанесенные на оксиды кремния, алюминия и церия Au-Cu 

катализаторы в виде гранул; 

- монометаллические нанесенные на оксид церия медный и золотой катализаторы в виде 

гранул; 

- биметаллические Pt-M (M=Fe, Co, Ni) катализаторы в виде гранул; 
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- биметаллический нанесенный на оксид кремния PtСо катализатор в виде гранул. 

Ниже описаны методики приготовления этих катализаторов. Отметим, что для 

приготовления катализаторов использовали реактивы, имеющие марку ХЧ. 

2.1.2.1 Гранулы оксидных медно-цериевых катализаторов 

Ранее [69, 101, 102] были проанализированы каталитические свойства и детально изучены 

физико-химические характеристики двух серий медно-цериевых катализаторов, 

приготовленных методом пропитки и соосаждения, содержавших от 2,5 до 30 ат.% Cu и 

прокаленных на воздухе при температурах от 400 до 900 
о
С. Было обнаружено, что наибольшей 

активностью и селективностью в отношении реакции окисления СО в водородсодержащих 

смесях обладали катализаторы, прокаленные при 400 
о
С и содержавшие ~15 ат.% Cu, что 

соответствует ~10 мас.% Cu. 

Исследования, проведенные в данной работе, были направлены на оптимизацию метода 

приготовления и поиск путей, позволяющих получать более активные и селективные 

катализаторы. Синтез образцов проводили в соответствии с распространенной схемой метода 

Пекини и методом пропитки, модифицированным для последующего нанесения в каналы 

микрореакторов.  

Синтез катализаторов методом Пекини 

Нитраты меди и церия растворяли в воде, в полученные растворы добавляли лимонную 

кислоту (ЛК) в мольном отношении (Cu + Ce)/ЛК = 1:1 и перемешивали до растворения 

кислоты. Далее раствор нагревали до 60 
о
C и при перемешивании по каплям прибавляли 

этиленгликоль (ЭГ) в мольном отношении ЭГ/ЛК = 2:1. Затем раствор перемешивали еще 2 ч 

при температуре около 75 
о
C и оставляли на сутки без перемешивания при комнатной 

температуре. Потом его снова нагревали до ~85 
о
C и упаривали при постоянном 

перемешивании до образования однородной загустевающей массы. После охлаждения массу 

измельчали, помещали в муфельную печь, нагревали со скоростью 1 
о
C/мин от комнатной 

температуры до 280 
о
C и прокаливали в течение 6 ч. Затем температуру повышали со скоростью 

1 
о
C/мин до 400 

о
C и выдерживали 2 ч. Таким способом были приготовлены оксид церия и 

образцы с расчетным содержанием меди 1, 5, 10, 15 и 20 мас.%, далее обозначенные CeO2, 1Cu-

CeO2, 5Cu-CeO2, 10Cu-CeO2, 15Cu-CeO2 и 20Cu-CeO2, соответственно. 

Полученные в виде порошка катализаторы прессовали в таблетки, которые затем дробили. 

В каталитических экспериментах использовали фракцию с размером гранул 0,25-0,5 мм. 
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Синтез катализаторов методом пропитки 

Носитель СеО2 готовили из водной суспензии оксида церия, полученного прокаливанием 

Ce(NO3)3·6H2O на воздухе при 400 °С, и поливинилового спирта. Суспензию получали по 

следующей методике: 1,7 г поливинилового спирта (связующее вещество) растворяли при 

перемешивании в 25 г дистиллированной воды при 65 
o
C в течение 2 ч. После охлаждения до 

комнатной температуры последовательно добавляли 7 г порошка CeO2 и 0,3 г уксусной 

кислоты. Далее полученную суспензию перемешивали при 65 
o
C в течение 2 ч, охлаждали до 

комнатной температуры и затем оставляли при перемешивании в течение 3 дней. Порошок 

оксида церия получали в ходе сушки суспензии при 110 °С с последующим прокаливанием при 

400 °С в течение 2 ч. Приготовленный таким образом носитель далее обозначен как CeO2(C). 

Приготовленный порошок оксида церия (SБЭТ = 80−100 м
2
/г) пропитывали по 

влагоемкости необходимым количеством водного раствора Cu(NO3)2. Затем образцы сушили на 

воздухе при 110 
о
С в течение 4 ч и прокаливали при 400 

о
С в течение 2 ч. По этой методике 

были приготовлены катализаторы, содержащие 5 и 10 мас.% меди (далее обозначены 5Cu/CeO2 

и 10Cu/CeO2, соответственно). Полученные порошки катализаторов прессовали в таблетки, 

которые затем дробили и фракционировали. В каталитических экспериментах использовали 

фракцию с размером гранул 0,25-0,5 мм. 

2.1.2.2 Оксидные медно-цериевые катализаторы, нанесенные в каналы микрореактора 

Пластинки с полуцилиндрическими каналами, из которых собирали микроканальный 

реактор (Рисунок 2.2), предварительно прокаливали на воздухе при 800 °С в течение 2 ч. Эта 

процедура была необходима для улучшения адгезии пленки оксида церия за счет образования 

тонкой оксидной пленки на поверхности нержавеющей стали, из которой были приготовлены 

пластины микрореактора [350]. Затем каналы микрореактора (пластинок) заполняли водной 

суспензией оксида церия и поливинилового спирта, приготовленной по методике, описанной 

выше. Последующая сушка на воздухе при 110 °C и прокаливание пластинок при 400 °C в 

течение 2 ч приводили к образованию пленки СеО2. 

Для получения катализатора 5Cu/CeO2, нанесенного на стенки микроканалов, покрытие из 

оксида церия пропитывали соответствующим количеством водного раствора нитрата меди. 

Затем, по аналогии с приготовлением катализатора в виде гранул, покрытие высушивали на 

воздухе при 110 
o
C и прокаливали при 400 

o
C в течение 2 ч.  

Так как методики приготовления катализаторов 5Cu/CeO2 в виде пленки и гранул были 

одинаковыми, поэтому есть все основания полагать, что и их физико-химические свойства 

были идентичны. 
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Полученные каталитические покрытия (толщиной 20-40 мкм) имели однородную 

структуру, были устойчивы при механических воздействиях (ударах) и при контакте с водой. 

Количество 5Cu/CeO2 катализатора, нанесенного на стенки микроканалов реакторов, 

варьировалось от 23 до 50 мг (таблица 2.1). При увеличении количества наносимого 

катализатора более 50 мг и, соответственно, при толщине покрытия более 40 мкм значительно 

ухудшалась его механическая прочность. Каталитический слой становился неоднородным – по 

всей его длине наблюдали большое количество трещин, которые способствовали отслаиванию 

от стенок каналов микрореактора.  

Таблица 2.1 – Распределение микроканальных реакторов по массе нанесенного катализатора. 

Вес каталитического покрытия, 

мг/микрореактор 

Количество 

микрореакторов 

23 1 

25 9 

26 4 

27 2 

28 2 

29 1 

30 2 

31 3 

32 2 

33 3 

50 1 

2.1.2.3 Гранулы биметаллических Au-Cu катализаторов 

Нанесенные биметаллические Au-Cu катализаторы были приготовлены разложением 

частиц двойной комплексной соли (ДКС) [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O внутри пор носителей 

(еn – этилендиамин). Структура и термические свойства этой соли были подробно изучены в 

работе [351]. В качестве носителей были использованы коммерческие SiO2 c SБЭТ ~ 206 м
2
/г и γ-

Al2O3 c SБЭТ ~ 290 м
2
/г, а также СеО2 с SБЭТ ~ 100 м

2
/г, полученный по методике приготовления 

пропиточных катализаторов, описанной выше в данной Главе, раздел 2.1.2.1. 

Биметаллические катализаторы готовили двухстадийной последовательной пропиткой 

носителей необходимыми количествами водных растворов комплексных солей. На первой 

стадии носитель пропитывали [Au(en)2](NO3)3 [352], сушили на воздухе при 80 °C в течение 

~16 ч, после чего на второй стадии пропитывали (NH4)2[Cu(C2O4)2]·2H2O [353]. Для увеличения 
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растворимости оксалата меди в раствор добавляли небольшое количество (NH4)2C2O4·H2O. 

Далее образец сушили на воздухе при 80 °C в течение ~16 ч и восстанавливали в потоке смеси 

5 об.% H2 в Ar при 400 °С (скорость нагрева 2 °С/мин) в течение 2 ч. Расчетное мольное 

отношение Au:Cu в катализаторе составляло 2:3 при общем содержании металлов ~5 мас.%, что 

соответствовало 3,37 мас.% Au и 1,63 мас.% Cu. 

Для сопоставления свойств биметаллического AuCu/CeО2 катализатора были 

приготовлены монометаллические Au/CeO2 и Cu/CeO2 катализаторы. Их получали 

одностадийной пропиткой CeO2 необходимыми количествами водных растворов солей 

[Au(en)2](NO3)3 или (NH4)2[Cu(C2O4)2]·2H2O, с последующей сушкой и восстановлением в 

потоке 5 % H2 в Ar при 400 °C в течение 2 ч. 

В соответствии с описанной методикой были приготовлены нанесенные биметаллические 

5 мас.% Au0,4Cu0,6/CeO2, 5 мас.% Au0,4Cu0,6/SiO2 и 5 мас.% Au0,4Cu0,6/Al2O3 и 

монометаллические 3,37 мас.% Au/CeO2 и 1,63 мас.% Cu/CeO2 катализаторы, обозначенные 

далее как 5AuCu/CeO2, 5AuCu/SiO2, 5AuCu/Al2O3, 3,37Au/CeO2 и 1,63Cu/CeO2, соответственно. 

2.1.2.4 Гранулы биметаллических Pt-M (M=Ni, Co, Fe) катализаторов 

Нанопорошки Pt-M (M=Ni, Co, Fe) 

Для приготовления нанопорошка Pt и биметаллических нанопорошков Pt0,5M0,5 (M = Fe, 

Co, Ni) использовали комплексное соединение [Pt(NH3)4](NO3)2∙2H2O и двойные комплексные 

соли (ДКС): [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, [Pt(NH3)4][Ni(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, 

[Pt(NH3)5Cl][Fe(C2O4)3]∙4H2O, соответственно. ДКС получали по методике, описанной в [354, 

355]. Выбор ДКС был обусловлен простотой синтеза, доступностью лигандов и легкостью 

образования сплавов при их разложении в инертной или восстановительной атмосферах: 

- проводя разложение [Pt(NH3)4](NO3)2∙2H2O в токе Н2 при 400°С в течение 2 ч (скорость 

нагрева 10 °С/мин) получали нанопорошок Pt; 

- разложение ДКС [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O и [Pt(NH3)4][Ni(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O в 

токе чистого Не при 400 °С в течение 2 ч (скорость нагрева 10 °С/мин) приводило к получению 

нанопорошков Pt0,5Co0,5 и Pt0,5Ni0,5, соответственно; 

- нанопорошок Pt0,5Fe0,5 был приготовлен разложением ДКС [Pt(NH3)5Cl][Fe(C2O4)3]∙4H2O 

в токе Н2 при 500 °С в течение 2 ч (скорость нагрева 10 °С /мин). 

Нанесенные Pt-Co катализаторы 

Биметаллический Pt-Co катализатор, нанесенный на оксид кремния, готовили 

последовательной пропиткой по влагоемкости коммерческого образца SiO2 (SБЭТ = 220 м
2
/г) 

водными растворами солей [Pt(NH3)4](NO3)2∙2H2O и (NH4)2[Co(C2O4)2]∙2H2O с последующей 
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сушкой на воздухе при 80 °С в течение 2 ч. Образец ДКС/SiO2, содержавший нанесенные 

частицы [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, нагревали в токе чистого Не при 400 °С в течение 

2 ч (скорость нагрева 10 °С/мин). 

В соответствии с описанной методикой был приготовлен нанесенный биметаллический 

2,0 мас.% Pt-0,6 мас.% Co/SiO2, катализатор, далее обозначенный как Pt0,5Co0,5/SiO2. В этом 

образце расчетная стехиометрия биметаллических частиц была Pt0,5Co0,5. 

2.2 Методические подходы по исследованию избирательного метанирования СО 

2.2.1 Каталитические эксперименты 

2.2.1.1 Схема экспериментальной установки 

По аналогии с установкой для исследования реакции избирательного окисления СО в 

реформате была разработана и изготовлена каталитическая установка для исследования 

реакции избирательного метанирования CO в реформате. Установка позволяла проводить 

эксперименты при атмосферном давлении с использованием как лабораторных кварцевых 

реакторов для исследования гранул катализаторов, так и лабораторных кварцевых и 

металлических реакторов для исследования структурированных катализаторов. 

Принципиальная схема установки с кварцевым U-образным реактором приведена на рисунке 

2.4. Установка состояла из системы подачи и регулирования газовых потоков; системы 

подводящих и отводящих капилляров, расположенных в обогреваемом термостате; 

каталитического реактора, помещенного в электрическую печь; системы отбора проб и системы 

анализа газовой смеси с последующей количественной компьютерной обработкой. 

Для проведения каталитических экспериментов, обработки катализаторов и обеспечения 

работы хроматографа использовали газы промышленного производства: гелий (объёмная доля 

гелия не менее 99,99%), монооксид углерода (~ 99%), водород ( 99,95%), углекислый газ 

(~ 99,8%). Газы из баллонов (1) при помощи редукторов давления (2), вентилей (3) и 

регуляторов потока газа (Bronkhorst) (6) по системе подводящих капилляров подавали в 

каталитический реактор (11). Монооксид и диоксид углерода перед подачей предварительно 

очищали (4,5). Расход газовой смеси измеряли мыльно-пленочным расходомером. Для 

исследования смесей, содержащих пары воды, газовую смесь пропускали через сатуратор (10). 

Линия подачи газовой смеси в хроматограф была снабжена дросселем (17), что позволяло 

ограничивать поток газа и предотвращать “концентрационные удары” по катализатору при 

исследовании состава смеси до реактора. Перед подачей газовой смеси в хроматографические 

колонки проводили предварительную конденсацию паров воды в ловушке (18).  
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Рисунок 2.4 – Схема каталитической установки: 1 - баллоны с газами; 2 - редукторы давления; 3 

- запорные вентили; 4 - блок для очистки СО; 5 - блок для очистки СО2; 6 - регуляторы потока 

газа; 7 - смеситель; 8 - манометр; 9 - шестиходовой кран; 10 - сатуратор; 11 - каталитический 

реактор; 12 - электрическая печь; 13 - регулятор температуры; 14 - термопары; 15 - измеритель 

температуры реактора; 16 - шестиходовой кран; 17 - дроссель; 18 - холодильник для 

конденсации паров воды; 19 - хроматограф; 20 - подача воздуха.  

Кварцевый реактор (11) нагревали в электрической печи (12). Температуру печи задавали 

регулятором Р-133, замененным впоследствии на Термодат (13) и контролировали хромель-

алюмелевой термопарой (14), размещенной внутри электрической печи. Температуру слоя 

катализатора (точность измерения составляла ±1 °С) определяли потенциометром А565-003-02, 

который впоследствии был заменен на Термодат-19М6 (15), соединенным с хромель-
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алюмелевой термопарой (внешний диаметр 1 мм) (14), которую помещали коаксиально в центр 

слоя катализатора. Для предотвращения конденсации воды, подаваемой и образующейся в ходе 

каталитической реакции, все газовые линии до и после реактора находились в термостате при 

температуре 80 
о
С. 

Данную установку также использовали для исследований структурированных 

катализаторов, которые помещали либо в кварцевый реактор большего размера, либо в 

стальной реактор. Их описание приведено в следующем разделе. 

2.2.1.2 Конструкция каталитических реакторов 

Кварцевый реактор для исследования гранулированных катализаторов 

Протекание реакции избирательного метанирования СО в водородсодержащих смесях на 

гранулах катализаторов изучали в проточном кварцевом реакторе с неподвижным слоем 

катализатора. Реактор представлял собой U-образную трубку длиной 40 см, диаметром 5 мм и 

толщиной стенок ~1 мм (внутренний диаметр 3 мм). В зависимости от цели и условий 

эксперимента в реактор помещали навеску катализатора (0,125  0,325 г). Обычно использовали 

гранулы катализатора с фракционным составом 0,1 – 0,2 или 0,25 – 0,50 мм. Длина 

каталитического слоя преимущественно составляла 25  40 мм. На выходе из реактора ставили 

фильтр для предотвращения попадания мелких частиц катализатора с потоком газа в систему 

отходящих капилляров. Температуру реакции контролировали хромель-алюмелевой 

термопарой, помещенной коаксиально в центр слоя катализатора. 

Кварцевый реактор для исследования структурированных катализаторов 

Для изучения свойств структурированных катализаторов использовали реактор длиной 

30 см с внутренним диаметром 8 мм и толщиной стенок ~1 мм. В реактор помещали стопку из 

20 дисков из металлической сетки, с нанесенным 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатором, диаметром 

~ 8 мм и общей массой 0,87 г. Длина слоя катализатора составляла 17 мм. Описание методики 

нанесения 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора будет приведено в разделе 2.2.2.6 этой Главы. 

Температуру реакции контролировали хромель-алюмелевой термопарой, помещенной 

коаксиально в центр слоя катализатора благодаря его сетчатой структуре.  

Металлический реактор для исследования структурированных катализаторов 

Исследования структурированных катализаторов в металлическом реакторе проводили на 

установке, схема которой была представлена на рисунке 2.4. На рисунке 2.5 приведены схема 

продольного вида (а) и фотография (б) реактора для исследования свойств блочных 

структурированных катализаторов в отношении реакции избирательного метанирования CO в 
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присутствии CO2 и паров воды. Этот реактор был изготовлен из нержавеющей стали и имел 

внутренние размеры Длина x Ширина x Высота = 80 x 25 x 8 мм. 

Каталитический блок (линейные размеры 25x25x8 мм, объем ~ 5 см
3
) помещали в центр 

реактора в пространстве между капиллярами подачи и отвода газовой смеси. Он плотно 

примыкал к стенкам реактора для предотвращения проскока газовой смеси. Структура блока и 

методика нанесения 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора будут представлены в разделе 2.2.2.6 этой 

Главы. Здесь лишь отметим, что в качестве теплопроводящей основы блока были использованы 

чередующиеся металлические плоские и гофрированные сетки. Температуру каталитического 

блока определяли при помощи двух хромель-алюмелевых термопар Т1 и Т2, подведенных к 

каталитическому блоку через капилляры (карманы для термопар), расположенные вдоль 

продольной оси реактора. Во всех экспериментах разница между показаниями Т1 и Т2 была 

менее 5 
o
C. В качестве температуры реактора далее будет использоваться только значение 

термопары Т1, расположенной на входе в каталитический блок. 

 

Рисунок 2.5 – Схема (а) и фотография (б) реактора для исследования свойств блочных 

структурированных катализаторов. 

Пилотный реактор 

На рисунке 2.6 представлен общий вид интегрированного с поточным теплообменником 

пилотного реактора ИзбМет СО, который был спроектирован для очистки реформата для 

питания 3 кВт ПОМТЭ. Реактор содержал чередующиеся друг с другом 5 каталитических (1 см 

ширина, 20 см высота и 10 см длина) и 6 теплообменных (0,5 см ширина, 20 см высота и 10 см 

длина) панелей. По аналогии с лабораторным металлическим реактором, описание которого 
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приведено выше, каталитические панели содержали чередующиеся друг с другом 5 плоских и 4 

гофрированных пластины из металлической сетки, на которую был нанесен 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализатор. Согласно проведенным расчетам [356, 357], такое количество позволяло 

обеспечить достаточный теплообмен и хорошую теплопроводность каталитического блока, 

необходимые для поддержания заданного температурного режима экзотермического процесса 

избирательного метанирования СО, при небольших габаритах. Общая площадь металлической 

сетки, использованной для приготовления 25 плоских и 20 гофрированных пластин, составила 

~1,1 м
2
. Общий вес структурированных блоков с нанесенным слоем 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализатора был ~2,4 кг. Масса нанесенного каталитического покрытия составляла ~290 г. 

 

Рисунок 2.6 – Общий вид пилотного реактора ИзбМет СО, интегрированного с поточным 

теплообменником, спроектированный для очистки реформата для питания 3 кВт ПОМТЭ (а). 

Блок из реактора ПК СО и ИзбМет СО (б). Вход (А) и выход (В) теплоносителя; каталитические 

(черные) и теплообменные (серые) каналы (С) в реакторе ИзбМет СО. 

Каждая теплообменная панель для улучшения теплообмена и более равномерного 

распределения потока охлаждающего газа содержала 2 гофрированные и между ними 1 

плоскую пластины из металлической сетки. В качестве теплоносителя использовали воздух. Его 

подачу и отвод из теплообменных панелей осуществляли через отдельные вход и выход, что 

позволяло в процессе проведения испытаний менять температуру и скорость его потока. 

Температуру в реакторе измеряли по показаниям трех хромель-алюмелевых термопар, 

расположенных вдоль оси симметрии центральной панели реактора на расстоянии 5, 50 и 95 мм 

от начала каталитического блока. Соответствующие температуры обозначены далее как T2, T3 
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и T4. Две термопары использовали для измерения температуры реформата на входе (T1) и 

выходе (T5) из реактора ИзбМет СО. Кроме этого, проводили измерение температуры 

входящего потока воздуха в теплообменник (T6). 

Испытание реактора ИзбМет СО проводили в составе топливного процессора, 

включавшего реактор паровой конверсии метана и реактор паровой конверсии СО, в 

соответствии с принципиальной схемой, приведенной на Рисунке 1.1. Реактор ИзбМет СО через 

конусное соединение при помощи фланцев соединяли с реактором паровой конверсии CO, 

общий вид реакторов в сборе представлен на Рисунке 2.6б. Далее в Главе 6 будут рассмотрены 

экспериментальные результаты, относящиеся к исследованию режимов работы только реактора 

ИзбМет СО.  

2.2.1.3 Предобработка катализаторов и условия проведения экспериментов 

Исследования в лабораторных реакторах 

Исследование реакций метанирования оксидов углерода проводили на Fe-, Co- и Ni-

содержащих катализаторах. Для предотвращения образования летучих карбонилов Ni(CO)4 и 

Co2(CO)8, которое возможно при Т <150°С, эксперименты проводили в диапазоне температур 

170–400°С. Перед проведением экспериментов катализатор нагревали сначала до 170°С в токе 

He; затем подавали водородсодержащую реакционную смесь и продолжали нагрев до 400°С; 

выдерживали 1 ч при 400°С; после этого снижали температуру до 170–180°С и начинали 

эксперимент. Каталитические эксперименты проводили в несколько циклов подъема/снижения 

температуры для получения воспроизводимых данных. Время проведения таких экспериментов 

обычно составляло 40 ч, при этом полученные каталитические характеристики совпадали, что 

свидетельствовало о стабильной работе катализаторов. 

Реакцию избирательного метанирования СО в реформате проводили в смеси, 

содержавшей, об.%: 0,045-2 CO, 0-10 Н2О, 20-40 СО2, 59-65 H2, Не-баланс, при объемной 

скорости потока, отнесенной к массе катализатора 4000-195000 см
3
∙г

-1
кат∙ч

-1
. Кроме того, для 

изучения закономерностей протекания реакции избирательного метанирования СО были 

проведены исследования при помощи методов химической кинетики и инфракрасной 

спектроскопии in situ по метанированию оксидов углерода в модельных смесях, содержавших, 

об.%: 0,25-2,0 CO, 65 H2, Не-баланс; 0,25-2,0 CO2, 65 H2, Не-баланс.  

Принимая во внимание, что исследованные катализаторы могут проявлять пирофорные 

свойства, по окончанию эксперимента снижение температуры с рабочей до ~ 170°С проводили 

в потоке реакционной смеси (или 5 об.% H2/He), дальнейшее снижение температуры до 

комнатной проводили в потоке He. После этого катализатор либо использовали в последующих 
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каталитических экспериментах, повторяя описанную выше процедуру их проведения, либо 

реактор открывали, предоставляя доступ воздуху. В этом случае выгрузку катализатора из 

реактора осуществляли через 1 ч. 

Исследования в пилотном реакторе 

После сборки, реактор ИзбМет СО постепенно нагревали до 400 
о
С, продувая смесью 

10 % H2 в N2, выдерживали при этой температуре 3 ч и охлаждали до комнатной температуры в 

токе N2. 

Испытание реактора ИзбМет СО в составе топливного процессора, включающего реактор 

паровой конверсии метана и реактор паровой конверсии СО, проводили при двух расходах 

реагентов на входе в реактор паровой конверсии метана: метана - 0,38 или 0,78 м
3
/ч, воды – 0,94 

или 1,94 л/ч, соответственно. Используя предположение о полной (до равновесия) конверсии 

метана, расчетная скорость подачи реформата из реактора паровой конверсии CO в реактор 

ИзбМет СО составляла 2,3 или 4,7 м
3
/ч (н.у.), соответственно. 

После достижения оптимальных рабочих характеристик реактора паровой конверсии 

метана и паровой конверсии СО, реакционная смесь на входе в реактор ИзбМет СО (в 

пересчете на сухой газ) имела примерно следующий состав, об.%: 0,64 CO, 77,24 H2, 1,3 CH4, 

20,32 CO2, N2 – баланс. 

2.2.1.4 Анализ состава реакционной смеси и обработка результатов 

Состав и концентрации компонентов газовой фазы до и после реакторов определяли с 

помощью хроматографа Кристалл 2000 (Хроматэк) или «Хромос ГХ-1000» (Хромос). Оба 

прибора были снабжены метанатором, содержащим никелевый катализатор НKM-4, и 

пламенно-ионизационным детектором (ПИД). Для разделения газовой смеси использовали 

колонку Porapak Q. Проба поступала из колонки в метанатор, а затем в ПИД. Состав пробы 

определяли по временам удерживания. Расчет концентраций реагентов и продуктов реакции 

выполняли с использованием калибровочных графиков. Предел обнаружения СО, СО2 и 

углеводородов составлял 10
-4

 об.% (1 ppm). Относительная погрешность в измерении 

концентраций не превышала 1%.  

Также в ходе реакции метанирования оксидов углерода контролировали баланс по 

углероду: 

вх

COF  + вх

CO2
F  = вых

COF  + вых

CО2
F + вых

CH4
F ,    (2.4) 

где вх

COF  и вх

CO2
F  – скорости потоков CO (моль CO/с) и СО2 (моль CO2/с), соответственно; 

вых

COF , 

вых

CО2
F  и вых

CH4
F – скорости потоков CO (моль CO/с), СО2 (моль CO2/с) и CH4 (моль CH4/с) на выходе 
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из реактора, соответственно. Отметим, что во время экспериментов разбаланс по углероду 

составлял ±2%. 

Основным продуктом реакции был метан. Более тяжелые углеводороды были обнаружены 

в незначительных количествах (~100 ppm), при этом кислородсодержащие соединения 

(метанол, формальдегид, муравьиная кислота) не наблюдали.  

Протекание реакций избирательного метанирования СО в реформате характеризовали 

выходной концентрацией СО ([CO]вых) и СН4 ([CН4]вых), степенями конверсии СО (XCO), 

СО2 (XCO2) и селективностью по СО (S), которая равна отношению количества метана, 

полученному из СО, к суммарному количеству метана, образующемуся при метанировании 

оксидов углерода. XCO, XCO2 и S рассчитывали по уравнениям:  
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где 
вх

COF , вх

COF
2
– скорости потоков CO (моль CO/с) и СО2 (моль CO2/с), соответственно; 

вых

COF , 

вых

CHF
4

 – скорости потоков CO (моль CO/с) и CH4 (моль CH4/с) на выходе из реактора, 

соответственно. 

Атомную каталитическую активность катализаторов в реакции избирательного 

метанирования СО в реформате по отношению к СО и СО2 (т.е. скорость образования метана из 

СО или СО2 в расчете на один поверхностный атом металла), рассчитывали по следующим 

уравнениям: 
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где вых

CH4
F −скорость потока CH4 на выходе из реактора (моль CH4/с); NA-число Авогадро (моль

-1
); 

m - масса катализатора (г); S - селективность по СО; МеS - удельная поверхность металла 

(м
2
/гкат), рассчитанная из данных по хемосорбции СО; N – число поверхностных атомов металла 

в расчете на МеS =1 м
2
. 
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Заметим, что СОАКА  рассчитывали из данных, полученных при XCO ˂ 15% и S ~100%. 

AKACO2 в реакции избирательного метанирования СО в реформате определяли также при 

низкой конверсии CO2 (XCO2<10%).  

Протекание реакций раздельного метанирования оксидов углерода в модельных смесях 

также характеризовали конверсией оксидов углерода и атомной каталитической активностью. 

Для расчета XCO и AKACO при метанировании СО использовали уравнения 2.5 и 2.8, 

соответственно. AKACO2 определяли из экспериментальных данных, полученных при низкой 

конверсии CO2 (XCO2 <15%). XCO2 и AKACO2 рассчитывали по следующим уравнениям: 
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где вх

CO2
F  – скорость потока СО2 (моль CO2/с) на входе в реактор, 

вых

CO2
F  и вых

CH4
F  – скорости потока 

CO2 (моль CO2/с) и СН4 (моль CH4/с) на выходе из реактора, соответственно; NA - число 

Авогадро (моль
-1

); m - масса катализатора (г); МеS - удельная поверхность металла (м
2
/гкат), 

рассчитанная из данных по хемосорбции СО; N – число поверхностных атомов металла в 

расчете на МеS =1 м
2
. 

Изучение кинетических параметров протекания реакции метанирования оксидов углерода 

проводили в модельных смесях в избытке водорода (65 об.%) при содержании СО или СО2 0,5-

2,0 об.%, Не - баланс. Скорость подачи реакционных смесей в реактор составляла 29000-

43000 см
3
·г

-1
·ч

-1
. Кинетические параметры реакций раздельного метанирования СО и СО2, а 

именно, наблюдаемые энергии активации (Еа), порядки реакций по СО (nCO) и СО2 (nCO2
) 

определяли из экспериментальных данных, полученных при ХСО и ХСО2
 < 15%. В этом случае 

скорости реакций метанирования СО (WCO) и СО2 (WCO2
) рассчитывали по следующим 

уравнениям: 
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где 0F − скорость потока реакционной смеси на входе в реактор,  4CH  - концентрация метана в 

реакционной смеси на выходе из реактора, m - масса катализатора.  
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2.2.2 Методики приготовления катализаторов 

При выполнении работы были исследованы промышленные катализаторы гидрирования 

оксидов углерода. Также были приготовлены и изучены:  

- Fe-, Co- и Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на СеО2;  

- Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на ZrO2, Al2O3 и CeO2/Al2O3; 

- Ni/СеО2 катализаторы с добавками галогенов (F, Cl, Br);  

- нанесенные на фехралевую сетку структурированные Ni/CeО2 катализаторы с добавками 

Cl. 

Ниже представлены некоторые сведения о промышленных катализаторах и описаны 

методики приготовления вышеперечисленных каталитических систем. Отметим, что для 

приготовления катализаторов были использованы реактивы марки ХЧ. 

2.2.2.1 Промышленные катализаторы гидрирования оксидов углерода 

В работе были изучены промышленные никелевые цементсодержащие катализаторы 

гидрирования оксидов углерода производства ОАО «НИАП»
1
. Эти катализаторы 

предназначены и используются для тонкой очистки водорода от CO и CO2, суммарное 

количество которых в исходной смеси не превышает 0,5-1 об.%. Способы приготовления этих 

катализаторов описаны в [254, 255]. Перечень исследованных катализаторов, содержание в них 

никеля и удельная площадь поверхности (SБЭТ) приведены в таблице 2.2.  

Таблица 2.2 – Перечень, содержание никеля, основные компоненты носителя и удельная 

поверхность исследованных промышленных катализаторов метанирования оксидов углерода. 

Катализатор 
Внешний вид Содержание Ni, 

мас. % 

SБЭТ, 

м
2
/г 

Компоненты носителя 

НИАП-07-02 таблетки 28,6 209 γ-Al2O3, CaCO3, СА2
*
 

НКМ-2А (т) таблетки 30,6 137 
AlOOH, γ-Al2O3, 

CaCO3, СА2
*
 

НКМ-4А (к) кольцо 27,3 156 
CaCO3, γ-Al2O3, СА2

*
, 

графит, Al(OH)3, бемит 

НКМ-4А (т) таблетки 27,6 178 
CaCO3, γ-Al2O3, СА2

*
, 

графит 

НКМ-2А (э1) 
экструдаты, 

диаметр 1 мм 
14,3 149 

CaCO3, γ-Al2O3, СА2
*
, 

гиббсит 

НКМ-2А (э2) 
экструдаты, 

диаметр 1,5 мм 
7,7 177 

AlOOH, γ-Al2O3, 

CaCO3, СА2
*
 

*Обозначения, принятые в химии цементов: С = CaO, А = Al2O3. СА2 – диалюминат кальция. 

                                                           
1
 Катализаторы  для исследования были любезно предоставлены д.х.н., проф. Голосманом Е.З. 
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Исследованные образцы имели SБЭТ ~ 137-210 м
2

/г и содержали никель в количестве ~ 8-

30 мас.%. Остальное (70-92 мас.%): в основном γ-Al2O3, а также бемит, гиббсит, карбонат 

кальция, алюминат кальция и графит, используемые для стабилизации структуры, улучшения 

прочностных характеристик и как добавки при формовании. 

Для каталитических экспериментов исходные образцы катализаторов в виде таблеток, 

колец и экструдатов размалывали и отбирали фракцию гранул с размером 0,25-0,50 мм. 

2.2.2.2 Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на ZrO2 

Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на ZrO2, готовили методом пропитки по 

влагоемкости. Оксид циркония получали методом осаждения из водного раствора нитрата 

цирконила при pH ~ 10. В качестве осадителя использовали 5% водный раствор аммиака, pH 

контролировали с помощью индикаторной бумаги. Осаждение проводили, добавляя по каплям 

растворы нитрата цирконила и аммиака с постоянной скоростью в стакан с водой при 

температуре 55 
o
C, перемешивая раствор мешалкой со скоростью 600 об./мин. Полученный 

осадок фильтровали на воронке Бюхнера через фильтр красная лента и промывали несколько 

раз водой до удаления запаха аммиака. После фильтрования белую творожистую массу удаляли 

с фильтра и оставляли сушиться на воздухе 2 суток. Полученный образец прокаливали на 

воздухе при 500 
o
C в течение 4 ч. В результате был получен носитель ZrO2(1) с SБЭТ = 35 м

2
/г, 

который в дальнейшем использовали для приготовления 2 мас.% Ni/ZrO2 катализаторов. 

Оксид циркония, обозначенный как ZrO2(2), использовали для приготовления 

10 мас.% Ni/ZrO2 катализаторов. Его готовили аналогично ZrO2(1), с той лишь разницей, что 

творожистую массу на фильтре дополнительно промывали этиловым спиртом. Как известно, 

этот прием позволяет получать частицы осадка меньшего размера, что приводит к увеличению 

удельной поверхности оксида циркония после процедуры прокаливания. В итоге, для ZrO2(2) 

SБЭТ составила 100 м
2
/г.  

Порошки ZrO2(1) и ZrO2(2) пропитывали по влагоемкости растворами смеси солей никеля 

(NiCl2·6H2O и Ni(NO3)2·6H2O), взятых в заданном соотношении, и сушили на воздухе в течение 

2 ч при 110 
o
C. Затем образцы восстанавливали в потоке 5 об.% H2/He при 400 

o
C в течение 2 ч, 

охлаждали до комнатной температуры, смесь заменяли на He, а затем на воздух.  

В результате были получены нанесенные Ni/ZrO2 катализаторы с содержанием 2 и 10 

мас.% Ni (далее обозначены как 2Ni(Clx)/ZrO2 и 10Ni(Clx)/ZrO2, соответственно, где х - атомное 

отношение Cl к ZrO2, рассчитанное в соответствии с процедурой приготовления). Для 

каталитических экспериментов полученные порошки катализаторов прессовали в таблетки, 

которые затем дробили и отбирали фракцию гранул с размером 0,25-0,50 мм. В Таблице 2.3 
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приведены перечень приготовленных Ni/ZrO2 катализаторов, содержание Ni и их удельная 

поверхность.  

Таблица 2.3 – Перечень, содержание Ni и удельная поверхность Ni/ZrO2 катализаторов. 

Катализатор Ni
*
, мас. % SБЭТ, м

2
/г 

2Ni(Cl0)/ZrO2 1,9 35 

2Ni(Cl0,09)/ZrO2 1,9 35 

10Ni(Cl0)/ZrO2 9,5 86 

10Ni(Cl0,46)/ZrO2 7,5 69 
*
согласно данным атомно-эмиссионной спектрометрии с индуктивно связанной плазмой 

2.2.2.3 Fe-, Со- и Ni/СеО2 катализаторы, приготовленные из нитратов и хлоридов металлов 

Эту серию катализаторов готовили методом пропитки CeО2 по влагоемкости. Оксид церия 

получали разложением Сe(NO3)3·6H2O на воздухе при нагревании от комнатной температуры 

до 400°С со скоростью 2°С/мин с последующим прокаливанием при 400°С в течение 2 ч. 

Данная процедура позволяла воспроизводимо получать CeО2 с удельной поверхностью 85-

100 м
2

/г.  

СеО2 (SБЭТ = 100 м
2
/г) пропитывали водными растворами солей Fe(NO3)3·9H2O, 

FeCl3·6H2O, Co(NO3)2·6H2O, CoCl2·6H2O, Ni(NO3)2·6H2O и NiCl2·6H2O. Образцы сушили на 

воздухе при 110°С в течение 2 ч. Далее их восстанавливали в потоке 5 об.% H2/He при 

нагревании (20°С/мин) от 25 до 400°С и выдерживали при 400°С в течение 2 ч. Затем в потоке 

5 об.% H2/Не температуру снижали до комнатной, после чего смесь заменяли на Не, и далее на 

воздух. В результате были получены катализаторы с расчетным содержанием металла 10 мас.% 

и 12 мас.% хлора при использовании хлоридов металлов. Катализаторы этой серии, 

приготовленные из нитратов металлов, далее обозначены как 10Ni/CeO2, 10Co/CeO2 и 

10Fe/CeO2, а из хлоридов металлов – 10Fe(Cl)/CeO2, 10Со(Cl)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2. Перечень 

исследованных образцов, содержание в них металла по данным химического анализа и их 

общая удельная поверхность (SБЭТ) приведены в Таблице 2.4. Эти характеристики были 

измерены при помощи методик, описанных далее в разделе 2.3 данной Главы. Для 

исследования каталитических свойств приготовленные порошки прессовали в таблетки, 

которые затем дробили и отбирали фракцию гранул с размером 0,1-0,2 мм. 

Как видно из Таблицы 2.4, содержание металла (7,4–11,4 мас.%) во всех катализаторах 

было близко к рассчитанному значению ~10 мас.%. Удельная поверхность катализаторов 

10Ni/CeO2,10Co/CeO2 и 10Fe/CeO2 (88–71 м
2
/г), приготовленных из нитратов металлов, с 

учетом нанесенного металла была близка к SБЭТ исходного СеО2 (100 м
2
/г). SБЭТ для 

катализаторов 10Ni(Cl)/CeO2, 10Со(Cl)/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2 (56–46 м
2
/г), приготовленных из 
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хлоридов металлов, была значительно ниже, чем SБЭТ СеО2. Заметим, что эти характеристики 

были идентичны для катализаторов до и после реакции. 

Таблица 2.4 – Катализаторы, содержание металла и удельная поверхность. 

Катализаторы 
Предшественник активного 

компонента (раствор) 

Содержание Ме
а
, 

мас.% 

SБЭТ
б
, 

м
2
/г 

CeO2 – – 100 

10Ni/CeO2 Ni(NO3)2 7,4 88 

10Ni(Cl)/CeO2 NiCl2 9,7 56 

10Co/CeO2 Co(NO3)2 10,2 75 

10Co(Cl)/CeO2 CoCl2 9,6 46 

10Fe/CeO2 Fe(NO3)2 8,4 71 

10Fe(Cl)/CeO2 FeCl3 11,4 46 
а
 данные атомно-эмиссионной спектрометрии с индуктивно связанной плазмой; 
б
данные изотерм низкотемпературной адсорбции азота. 

2.2.2.4 Ni/СеО2 катализаторы c добавками галогенов (F, Cl, Br)  

Была приготовлена серия катализаторов Ni/CeO2 с добавками галогенов (F, Cl, Br). На 

первой стадии синтезировали катализатор 10 мас.% Ni/CeO2, на второй – вводили добавки 

галогенов. Катализатор Ni/CeO2 готовили по методике, описанной в предыдущем разделе. 

Порошок CeO2 пропитывали раствором нитрата никеля с последующей сушкой на воздухе и 

восстановлением образца в потоке 5 об.% H2/He. Затем порошок катализатора Ni/CeO2 

пропитывали водными растворами NH4F, NH4Cl или NH4Br, сушили на воздухе при 110°С и 

восстанавливали в потоке 5 об.% H2/He при 400°С. Приготовленные таким образом 

катализаторы далее обозначены как 10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2.  

Дополнительно был приготовлен образец 10Ni/CeО2(Cl*), который получали обработкой 

порошка СеО2 водным раствором NH4Cl с последующей сушкой на воздухе при 110°С и 

восстановлением в потоке 5 об.% H2/He при 400°С. Затем модифицированный хлором СеО2, 

обозначенный как CeО2(Cl*), пропитывали по влагоемкости водным раствором нитрата никеля, 

сушили на воздухе при 110°С и восстанавливали в потоке 5 об.% H2/He при 400°С. 

Так как во всех приготовленных образцах катализаторов этой серии расчетное содержание 

никеля составляло ~10 мас.%, а мольное отношение галоген/Ni=2, то ожидаемое содержание 

фтора составляло 6 мас.%, хлора– 12 мас.%, брома – 25 мас.%.  

Для дальнейшего исследования порошки катализаторов прессовали в таблетки, дробили и 

отбирали фракцию гранул с размером 0,1-0,2 мм. 
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2.2.2.5 yNi(Clx)/CeO2 катализаторы с различным содержанием Ni и Cl 

Методом пропитки по влагоемкости была приготовлена серия yNi(Clx)/CeO2 

катализаторов с различным содержанием никеля и хлора. Удельная поверхность CeO2, 

приготовленного прокаливанием на воздухе нитрата церия при 400 
o
C в течение 2 ч по 

описанной в разделе 2.2.2.3 данной Главы методике, составила 86 м
2
/г. Порошок носителя 

пропитывали по влагоемкости растворами смеси солей никеля (NiCl2·6H2O и Ni(NO3)2·6H2O), 

взятых в заданных соотношениях, и сушили на воздухе в течение 2 ч при 110 
o
C. Затем образцы 

восстанавливали в потоке 5 об.% H2/He при 400 
o
C в течение 2 ч, охлаждали до комнатной 

температуры, смесь заменяли на He, а затем на воздух. 

В результате были получены нанесенные yNi(Clx)/CeO2 катализаторы с содержанием 2, 10, 

20, 30 и 50 мас. % Ni (далее обозначены как 2Ni(Clx)/CeO2, 10Ni(Clx)/CeO2, 20Ni(Clx)/CeO2, 

30Ni(Clx)/CeO2, 50Ni(Clx)/CeO2, соответственно, где х - атомное отношение Cl к СеO2, 

рассчитанное в соответствии с процедурой приготовления). 

Для использования в экспериментах приготовленные порошки катализаторов прессовали 

в таблетки, которые затем дробили и отбирали фракции гранул с размером 0,10-0,20 и 0,25-0,50 

мм. В Таблице 2.5 приведен перечень, содержание Ni и удельная поверхность yNi(Clx)/CeO2 

катализаторов. 

Для выполнения сравнительных экспериментов, методом пропитки были приготовлены 

катализаторы, нанесенные на γ-Al2O3 и CeO2/γ-Al2O3, с содержанием никеля 2 мас.%. 

γ-Al2O3 (SБЭТ=120 м
2
/г) был в виде сферических гранул диаметром 0,25-0,50 мм. Для 

приготовления CeO2/γ-Al2O3 гранулы γ-Al2O3 пропитывали необходимым количеством водного 

раствора нитрата церия, затем сушили на воздухе при 110 
o
C в течение 2 ч и прокаливали при 

400 
o
C в течение 2 ч. Далее носители γ-Al2O3 и CeO2/γ-Al2O3

 
пропитывали водным раствором 

хлорида никеля, сушили на воздухе в течение 2 часов при 110 
o
C, после чего восстанавливали в 

потоке 5 об.% H2/He при 400 
o
C в течение 2 ч, охлаждали до комнатной температуры, смесь 

заменяли на He, а затем на воздух. Перечень, содержание Ni и удельная поверхность 

катализаторов сравнения приведен в Таблице 2.6. 

Отметим, что 10Ni(Cl0)/CeO2 катализатор был приготовлен пропиткой солью нитрата 

никеля, а 10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатор – хлоридом никеля, и поэтому по методике 

приготовления и, соответственно, составу они были идентичны 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 

катализаторам, процедура приготовления которых была описана в разделе 2.2.2.3 данной 

Главы.  
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Таблица 2.5 – Перечень, содержание Ni и удельная поверхность yNi(Clx)/CeO2 катализаторов. 

Катализатор 
Содержание Ni

а
, 

мас. % 
SБЭТ

б
, м

2
г

-1 

2Ni(Cl0)/CeO2 1,8 78 

2Ni(Cl0,12)/CeO2 1,9 75 

10Ni(Cl0)/CeO2 9,8 78 

10Ni(Cl0,06)/CeO2 9,4 74 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 9,3 73 

10Ni(Cl0,19)/CeO2 9,7 74 

10Ni(Cl0,26)/CeO2 9,6 75 

10Ni(Cl0,32)/CeO2 9,8 74 

10Ni(Cl0,65)/CeO2 9,8 65 

20Ni(Cl0,12)/CeO2 18,4 66 

20Ni(Cl0,29)/CeO2 18,3 67 

20Ni(Cl0,51)/CeO2 18,8 61 

30Ni(Cl0,12)/CeO2 27,8 54 

30Ni(Cl0,25)/CeO2 27,9 56 

30Ni(Cl0,50)/CeO2 27,1 52 

50Ni(Cl0,12)/CeO2 46,1 43 

50Ni(Cl0,23)/CeO2 44,2 41 

50Ni(Cl0,47)/CeO2 44,7 38 
а
 данные атомно-эмиссионной спектрометрии с индуктивно связанной плазмой 
б
данные изотерм низкотемпературной адсорбции азота. 

 

Таблица 2.6 – Перечень, содержание Ni и удельная поверхность никельсодержащих 

катализаторов, нанесенных на γ-Al2O3 и CeO2/γ-Al2O3. 

Обозначение 

катализатора 

Состав катализатора Содержание 

Ni
а
, мас. % 

SБЭT
б
, 

м
2
/г 

2Ni(Cl)/CeO2/Al2O3 2 мас. % Ni/8 мас. % CeO2/ γ-Al2O3 1,9 115 

2Ni(Cl)/Al2O3 2 мас. % Ni/γ-Al2O3 1,8 120 
а
 данные атомно-эмиссионной спектрометрии с индуктивно связанной плазмой 
б
данные изотерм низкотемпературной адсорбции азота. 

2.2.2.6 Структурированные 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторы 

Структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализатор 

Реакция избирательного метанирования CO является высокоэкзотермичным процессом. 

Для обеспечения эффективного отвода тепла из зоны реакции были приготовлены и изучены 

блочные структурированные катализаторы, нанесенные на металлосетчатый носитель (МСН). В 

качестве активного компонента был выбран 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатор (как будет далее 
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продемонстрировано в Главе 5, он являлся наиболее эффективным в реакции избирательного 

метанирования CO). В качестве высокотеплопроводящей основы использовали плоские и 

гофрированные стальные сетки (сталь 12Х18Н10Т) саржевого плетения (марка С-200 ГОСТ 

3187-76), на которые наносили активный компонент, и далее изготавливали блочный 

структурированный катализатор. Для проведения испытаний в лабораторном реакторе, 

описание которого приведено в разделе 2.2.1.2 этой Главы, использовали каталитический блок с 

линейными размерами 25x25x8 мм (объем блока составлял ~ 5 см
3
), которые задавались 

размерами реактора (см. рисунок 2.5). Масса покрытия активного компонента 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

составляла ~ 1,3 г. 

На рисунке 2.7 схематично приведена структура и форма каналов блочного катализатора, 

состоящего из 5 плоских и 4 гофрированных сеток с нанесенным катализатором. Их 

последовательное чередование обеспечивало образование каналов треугольной формы 

(размеры каналов 3x3x5 мм). 

 

Рисунок 2.7 – Структура и форма каналов блочного катализатора (поперечное сечение). 

Методика нанесения 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора на металлосетчатый носитель 

включала несколько стадий. Вначале металлические сетки обезжиривали и отжигали при 700-

750C до образования поверхностного оксидного слоя. Далее путем пропитки МСН 

насыщенным водным раствором Сe(NO3)3·6H2O с промежуточной сушкой вначале при 110 
o
C и 

дальнейшим подъемом температуры до 300 C со скоростью 2°С/мин формировали слой CeO2. 

Процесс пропитки повторяли до достижения заданного привеса, после чего проводили 

финальное прокаливание при 400 C в течение 2 ч.  

Варьированием параметров процедуры нанесения были определены оптимальные условия 

образования слоя CeO2 с хорошими адгезионными характеристиками и с минимальными 

потерями редкоземельного элемента. Количество нанесенного CeO2 составляло ~ 12 мас. %. 

Для образца CeO2/МСН удельная поверхность была ~ 10 м
2
/г (для CeO2 SБЭТ ~ 85 м

2
/г). При 

нанесении оксида церия на МСН в большем количестве происходило ухудшение прочностных 

и механических свойств покрытия: наблюдалось его отслаивание при обдуве сжатым воздухом.  

Далее на CeO2/МСН по методике, использованной для приготовления Ni(Clx)/CeO2 

катализаторов (см. раздел 2.2.2.5 этой Главы), наносили никель. 

В итоге был приготовлен катализатор, содержащий 10 мас. % никеля в расчете на CeO2 

(далее обозначен как 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН, где 0,12 - мольное отношение Cl, вводимого в 

8 мм

25 мм
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катализатор с солью никеля, к оксиду церия). Структурированный катализатор подвергали 

восстановлению в потоке 5 об.% H2/He в течение 2 ч при 400 °C. 

Аналогичным способом были приготовлены 5 структурированных каталитических блоков 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН для испытаний в пилотном реакторе ИзбМет СО. Каждый из этих 

блоков содержал 5 плоских и 4 гофрированных металлических сетки (общей площадью 

~0,22 м
2
) с нанесенным катализатором. Линейные геометрические размеры каталитического 

блока были 198x100x8 мм (объем блока составлял ~ 160 см
3
, общий вес ~ 0,48 кг, масса 

нанесенного 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора ~ 58 г). 

Приготовленные структурированные каталитические блоки подвергали восстановлению в 

потоке 10 об.% H2/He в течение 3 ч при 400 °C после загрузки в реактор ИзбМет СО (см. раздел 

2.2.1.3 данной Главы). 

Композитный структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор 

В дальнейшем, для улучшения механических свойств каталитического покрытия, 

наносимого на металлосетчатый носитель, методика приготовления структурированных 

катализаторов была модифицирована. 

В качестве носителя использовали металлическую сетку из нержавеющей фехралевой 

стали (марка стали Х23Ю5Т, размер ячейки 0,5 мм, диаметр проволоки 0,25 мм, ЗАО “НПО 

Союзнихром”, Россия). Сталь содержала, мас.%: Cr – 22,15, Al – 5,1, сумма C, Ni, S, P, Ti, Mn, 

Si – 1,0, остальное – Fe. Для увеличения адгезии и площади поверхности на металлическую 

сетку (далее обозначена как FeCrAl) наносили слой 6 мас.%η-Al2O3 (SБЭТ = 240 м
2
/г) по 

методике, описанной в работах [358, 359]. Особенность получаемого покрытия заключалась в 

игольчатой структуре химически связанных с металлической подложкой кристаллов оксида 

алюминия. При толщине нанесенного слоя 30-50 мкм это позволяло значительно увеличить 

удельную поверхность структурированного носителя (далее обозначен как FCA) до ~ 15 м
2
/г. 

Кроме этого, за счет рыхлой игольчатой структуры достигалась высокая механическая 

прочность покрытия в условиях термоциклирования. Несмотря на разницу в коэффициентах 

термического расширения между нержавеющей сталью и оксидом алюминия, какого-либо 

заметного отслаивания и разрушения нанесенного слоя в ходе протекания 

высокотемпературных каталитических процессов не наблюдали [358].  

FCA пропитывали водным раствором Ce(NO3)3∙6H2O, сушили на воздухе при 110°С и 

прокаливали в течение 0,5 ч при 300°С. Эту процедуру повторяли, пока количество наносимого 

CeO2 не достигало ~10 мас.% относительно FCA, после чего структурированный носитель 

прокаливали при 400 °C в течение 2 ч. Далее, по методике, использованной для приготовления 

yNi(Clx)/CeO2 катализаторов (см. раздел 2.2.2.5 этой Главы), наносили 10 мас.% Ni по 

отношению к оксиду церия. Пропитывая CeO2/FCA водным раствором смеси никелевых солей 
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(NiCl2:Ni(NO3)2 = 1:4) с последующей сушкой на воздухе при 110°C и восстановлением в 

потоке 5 об.% H2/He в течение 2 ч при 400 °C, был получен композитный структурированный 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор.  

Исследование механической прочности получаемых покрытий проводили посредством 

воздействия ультразвука. Для этого образцы помещали в ультразвуковую ванну WiseClean 

WUC-A02H (Daihan Scientific Co) с дистиллированной водой и проводили обработку в течение 

30 мин. Затем образцы сушили при 120 
о
С в течение 1 ч. Потерю массы образца (W) 

определяли по формуле: 

     
     

  
    ,     (2.14) 

где W1 – масса исходного образца, а  W2 – масса образца после обработки ультразвуком. 

Было обнаружено, что после воздействия ультразвука в течение 30 мин на помещенные в воду 

структурированные катализаторы W составляла ~0,04%. 

2.3 Физико-химические методы исследования катализаторов 

Содержание компонентов в катализаторах ИзбОк СО и ИзбМет СО определяли при 

помощи методов атомно-эмиссионной спектрометрии с индуктивно-связанной плазмой (АЭС) 

на приборе Optima (Perken-Elmer). Методика включала несколько стадий: перевод твердых 

образцов катализаторов в раствор; разбавление полученных растворов до концентраций, 

требуемых для спектрометрического анализа; фотометрические измерения с использованием 

калибровочных графиков. Погрешность определения содержания металлов составляла 

0,1 абс.%. 

Определение содержания хлора в никель-цериевых катализаторах проводили при помощи 

атомно-абсорбционной спектроскопии (ААС) на спектрометре Z-8000 (Hitachi) по методике, 

описанной в [360]. Образцы катализаторов растворяли в смеси HNO3 и H2SO4, затем добавляли 

раствор AgNO3 в азотной кислоте и ждали формирования осадка AgCl. По калибровочному 

графику, используя ААС, определяли содержание Ag
+
 в растворе после образования осадка 

AgCl, и из этих данных рассчитывали массовую долю хлора в катализаторах. 

Удельную поверхность (SБЭT), объем пор (Vпор) и распределение пор по размерам для 

катализаторов и носителей определяли по полным изотермам низкотемпературной адсорбции 

азота при -196 
о
С. Изотермы адсорбции получали на приборе ASAP-2400 (Micromeritics). 

Текстурные характеристики рассчитывали, пользуясь моделью непересекающихся 

цилиндрических пор. Относительная ошибка определения SБЭT и Vпор составляла 5  10 %. 
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Для катализатора 5Cu/CeO2 объем пор и распределение пор по размерам (как мезо-, так и 

макропор) дополнительно исследовали методом ртутной порометрии на приборе AutoPore IV 

9500 (Micromeritics).  

Сравнительное исследование носителя и оксидных медно-цериевых катализаторов, 

приготовленных по методу Пекини, проводили методом рентгенофазового анализа (РФА), 

анализируя дифракционные картины, полученные на приборе HZG-4С (излучение СuKα с λ = 

1.5418 Å, графитовый монохроматор). Дифрактограммы регистрировали в интервале углов 2 

от 20 до 120
о
 с шагом 0,05º и временем накопления в каждой точке 10 с. Для качественного 

определения фазового состава образцов использовали картотеки JCPDS-ICDD и ICSD-WWW. 

Размеры области когерентного рассеяния (DОКР) рассчитывали по уширению дифракционных 

пиков фиксируемых фаз. При этом учитывали инструментальное уширение, которое 

фиксировали по дифрактограмме международного стандарта – корунда -Al2O3. 

Количественный фазовый состав образцов определяли методом полнопрофильного анализа 

дифракционных картин (ППА) с использованием программного пакета FullProf 2000. 

Прецизионное исследование порошков CeO2, 10Cu-CeO2 образцов проводили на 

высокоразрешающем дифрактометре ARL X'TRА (Thermo Fisher Scientific), оснащенном 

трубкой с медным анодом (λ=1,5418 Å) и энергодисперсионным полупроводниковым 

детектором, позволяющим не использовать фильтры и монохроматор. Измерения проводили 

сканированием в интервале углов 10-75º с шагом 0,1º (по 2) и временем накопления в точке 

20 сек. Качественный фазовый анализ образцов был определен с использованием базы данных 

ICDD PDF-2. Субструктурные характеристики фаз (DОКР; ∆d/d - величины микроискажений 

кристаллической решетки) определяли из уширения дифракционных пиков фиксируемых фаз. 

Разделение эффектов уширения пиков за счет дисперсности и микроискажений решетки фазы 

CeO2 выполняли по линиям (200), (400) и (111), (222) методом аппроксимации, описанном в 

[361]. При этом учитывали инструментальное уширение, зафиксированное по дифракционной 

картине стандарта - корунда -Al2O3 (SRM-676). Полнопрофильный анализ (ППА) 

дифракционных картин проводили методом Ритвельда с использованием программного пакета 

X’Pert HighScore Plus. Экспериментальные рентгенографические данные для расчета функций 

распределения атомных пар были получены на станции «Прецизионной дифрактометрии и 

аномального рассеяния» в Сибирском центре синхротронного и терагерцового излучения 

(СЦСТИ, ИЯФ СО РАН, Новосибирск). Эксперименты были проведены с использованием 

излучения с λ=0,75Å в интервале углов 3-135° (по 2).  

Исследование методом РФА пропиточных оксидных медно-цериевых катализаторов 

избирательного окисления СО (как в виде гранул, так и каталитического покрытия, нанесенного 

на стенки микроканального реактора), а также Ni-, Co-, Fe-содержащих катализаторов 
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избирательного метанирования СО проводили, анализируя дифракционные картины, 

полученные на приборе D-8 Advance (Bruker), используя излучение СuKα с λ = 1.5418 Å и 

графитовый монохроматор. Съёмку проводили с фокусировкой по Брэггу-Брентано. В 

зависимости от состава исследуемых образцов дифрактограммы регистрировали в интервале 

углов 2 от 10 до 90
о
 с шагом 0,02-0,05º и временем накопления в каждой точке от 1 до 3 с 

(детектор LynxEye). Размеры области когерентного рассеяния (DОКР) определяли по уширению 

дифракционных пиков, при этом учитывали инструментальное уширение дифракционных 

линий, которое фиксировали по дифракционной картине от международного стандарта – α-

Al2O3 (SRM 1976). Количественную обработку дифрактограмм проводили с использованием 

программных пакетов PowderCell 2.4, TOPAS v4.2, X’Pert HighScore Plus, FuIIProf 2000. Для 

качественного определения фазового состава образцов использовали картотеки JCPDS-ICDD. 

Количество окристаллизованных фаз было определено в ходе полнопрофильного анализа 

дифракционных картин методом Ритвельда. Погрешность определения размера ОКР составляла 

около 10%. 

Исследование биметаллических катализаторов методом РФА проводили, анализируя 

дифракционные картины, полученные на приборе ДРОН-SEIFERT-RM4 (Буревестник), 

используя излучение СuKα с λ = 1.5418 Å и графитовый монохроматор. Съемку проводили с 

фокусировкой по Брэггу–Брентано с применением детектора LynxEye (Bruker). 

Дифрактограммы восстановленных образцов Au-Cu катализаторов регистрировали в диапазоне 

углов 2 от 20 до 120 с шагом 0,1 и временем накопления в каждой точке 10 с и в диапазоне 

углов 2 от 5 до 60 с шагом 0,03 и временем накопления в каждой точке 10 с для 

невосстановленного образца [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3/CeO2. Дифрактограммы нанесенных на 

носители двойных комплексных солей, биметаллических Pt-M (M=Ni, Co, Fe) катализаторов 

регистрировали в интервале 2θ = 5-100°, с шагом 0,05º по 2 и временем накопления в точке 3 с. 

Размеры области когерентного рассеяния (DОКР) определяли по уширению дифракционных 

пиков, учитывая инструментальное уширение линий, которое регистрировали по 

дифракционной картине от международного стандарта – α-Al2O3 (SRM 1976). Погрешность 

определения размера ОКР составила ~10%. Для обработки данных использовали программы 

PowderCell 2.4  и WINFIT 1.2.1, которые позволяли проводить расчет фазового состава, 

параметров решетки и размера кристаллитов. Базу данных PCPDFWin 1.30 использовали для 

сравнения. Состав биметаллических фаз определяли из параметров решетки с использованием 

калибровочных кривых для Au-Cu биметаллических фаз и твердых растворов Pt0,5M0,5 (M = Fe, 

Co, Ni) [354, 355]. Ошибка определения состава биметаллических фаз не превышала 3 отн.%. 

Термические свойства приготовленных образцов исследовали на приборе STA 409 PC 

Luxx (NETZSCH), используя в качестве стандарта порошок Al2O3. Эксперименты выполняли в 
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открытом алюминиевом тигле в потоке гелия при скорости нагрева 5 – 15 
o
C/мин. Анализ 

получаемых данных проводили с использованием программы NETZSCH Proteus Thermal 

Analysis v.4.8.1. 

Поверхность и средний размер частиц металлов в нанесенных катализаторах ИзбМет СО 

определяли методом импульсной адсорбции СО. Образец помещали в реактор, в котором 

восстанавливали катализатор в токе Н2 при 350°С в течение 30 мин. Затем снижали 

температуру до 20°С и импульсами подавали заданное количество монооксида углерода, 

отслеживая момент его появления на выходе из реактора. Из этих данных определяли 

количество адсорбированного СО. Предполагая, что на один поверхностный атом металла 

адсорбируется одна молекула СО [362], размер нанесенных металлических частиц (DMе) 

рассчитывали по уравнению:  

 
100%NNαρ

Xm106
нмD
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Meкат

8

Mе



    (2.15) 

где mкат – масса катализатора (г), MeX – массовая доля метала в образце (%), Meρ  – 

плотность металла (кг/м
3
),  - средняя эффективная площадка атома металла на поверхности 

(м
2
), NA - число Авогадро (моль

-1
), NСО – количество поглощенного СО (моль). 

Отметим, что носитель СеО2 не поглощал СО при 20°С, поэтому поглощение монооксида 

углерода на нанесенных катализаторах происходило только за счет хемосорбции СО на 

металле. Ошибка определения дисперсности составляла 10%. Из данных хемосорбции СО 

рассчитывали удельную поверхность нанесенного металла (SМе) по уравнению: 

 
100%Dρ

X106
гм

MеМе

Me

6

1-2

Me
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где MeX – массовая доля метала в образце (%), ρМе – плотность металла (кг/м
3
), DMе – размер 

металлической частицы по данным хемосорбции СО (м). 

Исследования катализаторов ИзбОк СО и ИзбМет СО методом просвечивающей 

электронной микроскопии высокого разрешения (ПЭМ ВР)
 
проводили на электронном 

микроскопе JEM-2010 фирмы JEOL (разрешающая способность по решетке 0,14 нм при 

ускоряющем напряжении 200 кВ). Изображения анализировали методом Фурье-

преобразования. Электронный микроскоп был оснащен спектрометром EDAX Co, 

позволяющим получать спектры характеристического рентгеновского излучения элементов 

(EDX − energy-dispersive X-ray analysis) с разрешением по энергиям 130 эВ и локальностью до 

10 нм. Для проведения анализа образцы катализаторов подвергали ультразвуковому 

диспергированию, наносили на стандартные медные сетки и помещали в держатель. Для 
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исследования структурированных катализаторов слой активного компонента механически 

отделяли от поверхности фехралевой сетки.  

Данные о распределении нанесенных частиц и химический состав поверхности 

катализаторов были получены методом сканирующей электронной микроскопии в режиме 

темного поля на больших углах (HAADF–STEM) и энерго-дисперсионной рентгеновской 

спектроскопии (EDX). Эксперименты проводили на электронном микроскопе JEM-2200 FC 

(JEOL), оснащенном HAADF – детектором для получения микрофотографий и EDX-

анализатором для локального химического анализа и картирования. 

Морфологию и микроструктуру поверхности структурированных катализаторов 

исследовали с использованием растрового электронного микроскопа (РЭМ) JSM-6460 LV 

(JEOL). Микроснимки получали в режиме вторичных электронов при увеличении до 1000 крат. 

Химический состав поверхности определяли при помощи энерго-дисперсионного микроанализа 

(EDX) с использованием приставки INCAEnergy-350 (Oxford Instruments). 

Состав и состояние поверхности некоторых катализаторов изучали методом 

рентгеновской фотоэлектронной спектроскопии (РФЭС). Спектры снимали на спектрометре 

Kratos ES300 с использованием излучения MgKα (hν=1253.6 эВ) или AlKα (hν=1486.6 eV). 

Внутреннюю калибровку спектров проводили по линии C1s (Есв = 284.8 эВ) или по линии 

Ce3dU’’’ (Есв = 916.7 эВ) для образцов, в которых в качестве носителя использовали CeO2. 

Отметим, что большинство исследуемых свежеприготовленных образцов катализаторов, а 

также образцов после проведения реакции переносили из реактора в спектрометр через воздух. 

Для определения химического состава поверхности проводили регистрацию обзорных 

спектров в диапазоне энергий связи 0–1200 эВ, с шагом по энергии 1 эВ и энергией 

пропускания анализатора HV=50, 65 или 100 эВ. Для определения валентного состояния 

элементов регистрировали прецизионные спектры их основных фотоэлектронных уровней с 

шагом по энергии 0,1 эВ и энергией пропускания анализатора HV=25 эВ. Химический состав 

поверхности определяли по интегральным площадям отдельных линий или их компонент с 

учётом атомных факторов чувствительности [363]. Прецизионный анализ спектров, разложение 

линий на индивидуальные компоненты и расчет площадей пиков проводили с использованием 

коммерческого программного обеспечения WinCalc, либо оригинального программного 

обеспечения XPSCalc, которое ранее было использовано при обработке данных, полученных на 

различных образцах [364–366]. Разложение на компоненты производили с аппроксимацией 

пиков суммой функций Лоренца и Гаусса (или Дониаха-Шуньича) с вычетом фона по Ширли. 

Перед процедурой разложения экспериментально полученные спектры сглаживали с помощью 

Фурье-фильтра. Различия между сглаженной и экспериментальной кривыми были 

незначительными, среднеквадратичное отклонение не превышало 1%. 
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Для структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора запись спектров была 

проведена после предварительного восстановления. Для этого фотоэлектронный спектрометр 

KRATOS ES300 был дополнительно оснащен камерой подготовки образцов. Металлическая 

сетка с нанесенным слоем катализатора была приварена с краев к сборке из танталовой фольги 

(Рисунок 2.8), позволяющей проводить резистивный нагрев в среде различных реакционных 

газов. Контроль температуры осуществляли с помощью хромель-алюмелевой термопары, 

приваренной к танталовой фольге под сеткой с образцом. Перед регистрацией 

фотоэлектронных спектров образец нагревали до 300°C в среде водорода (при давлении 667 Па) 

в течение 2 ч. 

 

Рисунок 2.8 – Танталовая сборка с приваренным образцом структурированного катализатора. 

Природу поверхностных соединений на катализаторах при протекании реакции 

раздельного метанирования СО и СО2 исследовали методом ИК спектроскопии in situ. Спектры 

регистрировали на приборе IRAffinity-1 (Shimadzu) с разрешением 4 см
-1
, спектры усредняли по 

64 сканам. В экспериментах использовали проточную ячейку High Temperature Cell (Harrick), 

оснащенную окнами из KBr, позволяющую проводить нагрев исследуемого образца до ~400 
o
C. 

Образцы катализаторов прессовали без связующего в диски диаметром 13 мм и массой 25 мг. 

Перед проведением экспериментов катализаторы восстанавливали в токе Н2/Не при 350°С 

около 1 ч. Затем смесь заменяли на гелий, снижали температуру до 225 или 250°С и 

регистрировали фоновые спектры. Далее подавали реакционную смесь, содержавшую, об.%: 

 1 CO, 65 H2, Не-баланс или 1 CO2, 65 H2, Не-баланс, и записывали спектры при протекании 

реакции. Скорость подачи реакционной смеси была равна 168 л∙г
-1
кат∙ч

-1
, конверсия оксидов 

углерода не превышала 30%. Спектры снимали с интервалом 23 мин в течение ~ 30 мин до 

прекращения изменений. После вычитания фоновых спектров и спектров от СО или СО2 в 

газовой фазе получали итоговые спектры.  

место сварки

зона РФЭС анализа
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Глава 3 Избирательное окисление СО в реформате на гранулированных 

катализаторах 

В разделе 3.1 этой Главы приведены результаты исследования серии оксидных медно-

цериевых катализаторов, впервые приготовленных методом полимерного предшественника 

(методом Пекини), в реакции избирательного окисления СО в реформате, сопоставлены их 

каталитические свойства с образцами, приготовленными методом пропитки. На основании 

исследования оксидных медно-цериевых катализаторов физико-химическими методами 

обсуждаются особенности формирования их структуры и активных центров под воздействием 

реакционной среды.  

Раздел 3.2 Главы посвящен новому способу приготовления биметаллических 

катализаторов, основанному на разложении двойных комплексных солей в пористом 

пространстве носителей. На примере Au-Cu и Pt-M (M=Fe, Co, Ni) содержащих образцов, 

демонстрируются преимущества предложенного метода синтеза биметаллических 

катализаторов с заданной структурой активного компонента. С учетом данных, полученных при 

помощи физико-химических методов, обсуждается влияние носителя, состава биметаллических 

частиц на протекание реакции избирательного окисления CO в реформате.  

Основные результаты, рассмотренные в этой Главе, опубликованы в работах [351, 367–

373]. По результатам исследований получены патенты РФ [138, 374–377]. 

3.1 Оксидные медно-цериевые катализаторы 

3.1.1 Катализаторы, приготовленные методом Пекини 

Как было показано в разделе 1.2 Главы 1, всестороннему изучению медно-цериевых 

оксидных катализаторов в реакции избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях 

уделяется большое внимание. Во многих работах было исследовано влияние метода 

приготовления и содержания меди в катализаторе на его каталитические свойства. Были 

использованы методы соосаждения [103, 175, 378–384], наосаждения [131], пропитки [101, 102, 

107, 170, 171, 189, 384, 385], золь-гель метод [72, 178, 193, 383], метод, основанный на 

разложении смеси солей нитратов меди и церия в присутствии мочевины [99, 167, 384], 

хелатный метод [381, 386], метод синтеза катализатора обработкой раствора смеси солей меди и 

церия лимонной кислотой в обычных условиях [163, 166, 381] и гидротермальном режиме [163, 

384]. Обобщая полученные данные, можно утверждать, что наилучшими каталитическими 

характеристиками обладали системы, содержащие 5 мас.% Cu в катализаторе. В этом случае, по 

мнению большинства исследователей, медь преимущественно находится в дисперсном 
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состоянии в виде кластеров на поверхности носителя, что обеспечивает высокую активность и 

селективность катализаторов. Введение дополнительного количества меди приводит к 

агломерации частиц и появлению крупных, в несколько десятков нанометров, частиц оксида 

меди, которые в реакционной среде восстанавливаются до металлической меди. 

Одним из методов синтеза катализаторов, позволяющим добиваться высокой 

дисперсности и равномерного распределения компонентов в образце, является метод 

полимерного предшественника (метод Пекини), использованный впервые для синтеза оксидной 

керамики для радиоэлектроники [387] и позднее получивший достаточно широкое 

распространение для синтеза керамических и каталитических материалов. Были все основания 

надеяться, что применение этого метода позволит увеличить дисперсность оксидных медно-

цериевых катализаторов по сравнению с катализаторами, приготовленными, например, 

методами соосаждения и пропитки [69, 101, 102]. Методом полимерного предшественника был 

проведен синтез серии оксидных медно-цериевых катализаторов, исследованы их 

каталитические свойства в реакции избирательного окисления СО в реформате и выполнен 

анализ состояния компонентов в образцах комплексом физико-химических методов. Подробное 

описание метода синтеза приведено в разделе 2.1.2.1 Главы 2. 

3.1.1.1 Каталитические свойства 

Эксперименты проводили в газовой смеси состава, об.%: 1  CO, 1,5 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 

CO2, He – баланс при скорости потока 57600 см
3
г

-1
ч

-1
. В качестве примера на Рисунке 3.1 

представлены конверсии СО, О2 и селективности SCO в зависимости от температуры в реакции 

ИзбОк СО в реформате для носителя CeO2 и катализаторов 1Cu-CeO2, 5Cu-CeO2, 10Cu-CeO2, 

15Cu-CeO2, 20Cu-CeO2. Для облегчения визуального сопоставления, данные по ХСО, XО2 и SСО 

для катализатора 10Cu-CeO2, представленные на Рисунке 3.1а,в,д, были продублированы на 

Рисунке 3.1 б,г,е. Видно, что с увеличением температуры конверсия СО для всех образцов 

сначала увеличивалась, а затем уменьшалась. Максимальные значения ХСО достигали 58% при 

420 
о
С для СеО2, 95% при 265 

о
С на катализаторе 1Cu-CeO2, 99 % при 210

о
С на катализаторе 

5Cu-CeO2, 99 % при 195 
о
С на катализаторе 10Cu-CeO2, 98 % при 185

о
С на катализаторе 15Cu-

CeO2 и 96% при 200 
о
С на катализаторе 20Cu-СеО2. Конверсия кислорода с увеличением 

температуры возрастала и достигала 100 % при Т  420 
о
С на СеО2, при Т  270

о
С на 

катализаторе 1Cu-CeO2, при Т  215 
о
С на катализаторе 5Cu-CeO2, при Т  195

о
С на 

катализаторе 10Cu-CeO2, при Т  195 
о
С на катализаторе 15Cu-CeO2 и при Т  205

о
С на 

катализаторе 20Cu-CeO2. Для оксидных медно-цериевых катализаторов до температуры ~190
о
C 

наблюдалась высокая селективность. Она постепенно снижалась с ~90 до 60%, затем быстро 
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падала до 33 % при достижении максимальных значений конверсии СО и О2. Дальнейшее 

увеличение температуры приводило к снижению конверсии СО с одновременным 

уменьшением селективности. Селективность у CeO2 была значительно ниже, чем у оксидных 

медно-цериевых катализаторов и постепенно уменьшалась с 45 до 20% с повышением 

температуры. 

 

Рисунок 3.1 – Температурные зависимости конверсии СО (a,б), конверсии О2 (в,г) и 

селективности (д,е) при протекании реакции избирательного окисления СО в реформате на 

СеО2 (1), 1Cu-CeO2 (2), 5Cu-CeO2 (3) и 10Cu-CeO2 (4), 15Cu-CeO2 (5) и 20Cu-CeO2 (6) 

катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 1,5 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He - 

баланс. Скорость потока: 57600 см
3
г

-1
ч

-1
.  
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Наблюдаемые температурные зависимости XСО, XО2 и SСО полностью совпадали с 

таковыми, полученными в последующих экспериментах как при снижении температуры, так и 

при ее увеличении. Таким образом, каталитические характеристики образцов с течением 

времени не изменялись. 

Как видно из Рисунка 3.1, наиболее активными оказались 10Cu-CeO2 и 15Cu-CeO2 

катализаторы. До температуры 185 
о
С значения конверсий СО и О2, а также селективности для 

этих систем практически совпадали, и были наибольшими среди исследованных образцов. 

Однако при более высокой температуре катализатор 15Cu-CeO2 обладал меньшей 

селективностью, чем 10Cu-CeO2, что приводило к более низкой конверсии СО при 100 % 

конверсии О2. Катализатор 5Cu-CeO2 был несколько менее активным, чем 15Cu-CeO2, однако 

более селективным, обеспечивая более высокую максимальную конверсию СО. 

Таким образом, полученные результаты свидетельствуют о том, что, с одной стороны, 

диоксид церия не является инертным материалом в отношении реакции избирательного 

окисления СО в реформате. С другой стороны, даже присутствие небольшого количества меди 

(катализатор 1Cu-CeO2) приводило к существенному увеличению активности и селективности. 

Сопоставляя данные по активности и селективности полученных катализаторов, можно 

заключить, что оптимальными каталитическими свойствами обладали катализаторы 5Cu-CeO2 

и 10Cu-CeO2, обеспечивавшие наибольшую конверсию СО. Катализатор 15Cu-CeO2 при 

активности, близкой к 10Cu-CeO2 образцу, уступал ему по селективности. Аналогичные 

результаты были получены нами ранее для образцов, приготовленных методом соосаждения и 

пропитки [69, 101, 102]. Для сравнения на Рисунке 3.2 сопоставлены температурные 

зависимости конверсии СО и селективности для катализатора 10Cu/CeO2, приготовленного 

методом пропитки согласно процедуре, описанной в [101], и катализатора 10Cu-CeO2, 

приготовленного методом Пекини.  

 

Рисунок 3.2 – Температурные зависимости конверсии СО (a) и селективности (б) при 

протекании избирательного окисления СО в реформате на 10Cu-CeO2 (1) и 10Cu/CeO2 (2) 

катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1  CO, 1,5 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He - 

баланс. Скорость потока: 57600 см
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Видно, что значения как XCO, так и SCO для обоих катализаторов были близки. Таким образом, 

каталитические свойства катализатора, приготовленного методом Пекини, аналогичны 

каталитическим свойствам пропиточного катализатора. 

3.1.1.2 Физико-химические свойства 

На Рисунке 3.3а представлены дифракционные картины для носителя CeO2 и 

катализаторов 1Cu-CeO2, 5Cu-CeO2, 10Cu-CeO2, 15Cu-CeO2, 20Cu-CeO2 до проведения реакции. 

Видно, что фаза оксида меди CuO фиксировалась только в катализаторах с содержанием меди 

более 10 мас.%. Из данных количественного фазового анализа, приведенных в Таблице 3.1, 

следует, что в катализаторах, содержавших от 10 до 16,5 мас.% меди, только часть меди 

находилась в виде фазы CuO (DCuO ~ 170 Å), ~9 мас. % меди в этих образцах методом РФА не 

фиксировалась. Для идентификации возможных ультрадисперсных соединений меди и более 

детального изучения особенностей структуры CeO2 был использован анализ функции 

распределения атомных пар (межатомных расстояний). Изучение ближнего порядка атомов в 

материалах дает широкие возможности для детектирования ультрадисперсных фаз, 

определения размеров областей атомарного упорядочения и выявления особенностей или 

дефектов локальной структуры. Выполненный детальный анализ показал, что в оксидных 

медно-цериевых образцах, полученных методом Пекини, медь преимущественно входит в 

структуру диоксида церия с образованием твердого раствора типа замещения  

CuxCe1-xOy. Детальный анализ ближнего порядка атомов исключил наличие высокодисперсных 

индивидуальных соединений меди, которые могут не детектироваться методом РФА. 

 

Рисунок 3.3 – Дифрактограммы CeO2 (1) и 1Cu-CeO2 (2), 5Cu-CeO2 (3), 10Cu-CeO2 (4),  

15Cu-CeO2 (5) и 20Cu-CeO2 (6) катализаторов до (а) и после (б) реакции ИзбОк СО. 
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Таблица 3.1 – Характеристики оксидных медно-цериевых катализаторов 

Образец 

Содержание меди, мас.% 

SБЭТ, 

м
2
/г 

Структурные и субструктурные 

характеристики CeO2 
Медьсодержащие фазы** 

по данным 

хим. анализа 

по данным 

РФА 
D, Å ∆d/d 

ВСе*, 

Å
-2

 

Занятость 

позиций 

кислорода 

СuO Сu Сu2O 

CeO2  0  27 115 0,001 0,0 1,00    

1Cu-CeO2 до реакции 0,95 н.о.*** 66 75 0,002 0,22 1,00 - - - 

5Cu-CeO2 
до реакции 

4,85 
н.о.***

 
69 60 0,003 0,30 0,98 - - - 

после реакции ~2,5 35 60 0,003 0,24 1,0 - + - 

10Cu-CeO2 
до реакции 

10,0 
~1,2 76 50 0,004 0,43 0,94 + - - 

после реакции 5,8 42 50 0,003 0,39 1,0 - + + 

15Cu-CeO2 
до реакции 

13,6 
3,2 61 50 0,004 0,46 0,93 + - - 

после реакции 7,8 22 50 0,002 0,39 0,98 - + + 

20Cu-CeO2 до реакции 16,5 7,2 55 45 0,004 0,62 0,90 + - - 

*BCe – изотропный температурный фактор атомов церия; 

** «+» означает присутствие, а «-» – отсутствие данной фазы; 

***н.о. – не определялось. 

 



112 

Из Таблицы 3.1 также видно, что увеличение содержания меди в катализаторах 

приводило к изменению структурных параметров диоксида церия, определенных методом 

полнопрофильного анализа (ППА) дифракционных картин. Во-первых, наблюдалось 

уменьшение занятости позиций кислорода в структуре (рост числа вакансий), что 

обусловлено вхождением ионов меди, имеющих меньшую степень окисления, в структуру 

диоксида церия. Во-вторых, наблюдался рост значений В-фактора, что свидетельствовало 

об увеличении разупорядочения кристаллической решетки CeO2. На растущее 

разупорядочение указывали и изменения субструктурных характеристик носителя: с 

увеличением содержания меди в катализаторах уменьшался размер ОКР оксида церия 

(DCeO2) и увеличивались величины микроискажений его кристаллической решетки (∆d/d). 

Кроме того, процесс формирования частиц катализатора происходил из органического 

геля с равномерным распределением катионов меди и церия, как это имеет место в методе 

Пекини, что и затрудняло образование хорошо окристаллизованной фазы оксида церия. У 

всех исходных образцов (CeO2, 1Cu-CeO2, 5Cu-CeO2, 10Cu-CeO2, 15Cu-CeO2 и 20Cu-CeO2) 

фиксировали параметр ячейки фазы CeO2, увеличенный на 0,009±0,001Å по сравнению со 

стандартным значением (а=5,411Å, JCPDS # 34-0394). 

В катализаторах после реакции параметр ячейки фазы CeO2 увеличивался до 

значения 5,425Å. В данном случае изменения этого параметра были вызваны 

совокупностью нескольких факторов. Это изменение состава - вхождение в структуру 

CeO2 ионов меди с разной степенью окисления, имеющих меньший ионный радиус; 

изменение дефектности - образование вакансий по кислороду; влияние размерного 

эффекта [388]– изменение, связанное с малым размером кристаллитов. В целом, 

наблюдаемые результаты хорошо согласовывались с изменением удельной поверхности 

катализаторов. Как видно из Таблицы 3.1, с увеличением количества меди удельная 

поверхность возрастала с 27 для CeO2 до 76 м
2
/г для 10Cu-CeO2. Снижение SБЭТ для 15Cu-

CeO2 и 20Cu-CeO2, несмотря на снижение размера ОКР оксида церия, наиболее вероятно, 

связано с ростом количества крупных частиц оксида меди и блокированием ими пор 

катализатора.  

На Рисунке 3.3б представлены дифракционные картины катализаторов 5Cu-CeO2, 

10Cu-CeO2 и 15Cu-CeO2 после воздействия реакционной среды. Рассмотрение 

субструктурных и структурных параметров фазы CeO2 в составе этих катализаторов 

(Таблица 3.1) показало, что после проведения реакции происходило уменьшение числа 

кислородных вакансий и уменьшение разупорядоченности структуры оксида церия, 

проявлявшееся в снижении величин микроискажений и значений В-фактора. По-

видимому, эти изменения связаны с тем, что под воздействием реакционной среды часть 
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ионов меди выходила из структуры диоксида церия и восстанавливалась c образованием 

крупных частиц фазы металлической меди (D ~160Å) и фазы оксида Cu2O c (D ~60Å). Так 

как размер ОКР оксида церия в процессе реакции не изменялся, то наблюдаемое 

уменьшение удельной поверхности катализаторов после реакции в первую очередь 

связано с образованием большого количества крупных частиц меди и блокировкой пор 

носителя. Тем не менее, несмотря на происходящую значительную агломерацию меди, 

часть меди в катализаторах после реакции (~3-6 мас. %) методом РФА не обнаруживалась. 

Это говорит в пользу того, что после воздействия реакционной среды эта медь либо 

оставалась в структуре оксида церия, либо находилась в виде высокодисперсных 

соединений, прочно связанных с поверхностью носителя. Учитывая тот факт, что 

активность катализаторов 5Cu-CeO2, 10Cu-CeO2 и 15Cu-CeO2 была близка, весьма 

вероятно, что, как и в медно-цериевых катализаторах, приготовленных другими методами, 

именно эта высокодисперсная медь на поверхности оксида церия ответственна за 

протекание реакции избирательного окисления СО в реформате.  

Несмотря на то, что методом Пекини удавалось исходно получить более 

равномерное распределение меди в катализаторе в виде твердого раствора CuxCe1-xOy, 

чем, например, методом соосаждения или пропитки [69, 101, 102], под воздействием 

реакционной среды только определенная часть меди оставалась в высокодисперсном 

состоянии, остальная медь агломерировалась в крупные частицы. Так как каталитические 

характеристики образцов с течением времени не изменялись и совпадали в циклах 

последовательного подъема и спуска температуры, можно предположить, что 

агломерация под воздействием реакционной среды происходила уже при низкой 

температуре. В основе данного предположения лежат экспериментальные результаты, 

полученные ранее в работах [69, 102], где при помощи ИКС in situ было показано, что 

восстановление меди в медно-цериевых катализаторах, приготовленных методами 

соосаждения и пропитки, протекало уже при комнатной температуре. 

Таким образом, можно констатировать, что реакционная среда оказывала решающее 

действие на окончательное формирование катализатора и его активных центров, поэтому 

каталитические свойства оксидных медно-цериевых катализаторов, приготовленных 

различными методами, но содержащих одинаковое количество меди, оказывались близки. 

3.1.2 Катализаторы, приготовленные методом пропитки 

Как было показано выше, использование метода Пекини для приготовления 

оксидных медно-цериевых систем в конечном итоге не дает каких-либо ключевых 
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преимуществ в их каталитических характеристиках по сравнению с катализаторами, 

приготовленными более простыми методами, например, методом пропитки. Поэтому в 

этом разделе приведены физико-химические и каталитические характеристики оксидных 

медно-цериевых катализаторов, содержащих 5 и 10 мас.% меди (5Cu/CeO2 и 10Cu/CeO2), с 

целью выбора катализатора, подходящего для использования в качестве покрытия в 

микроканальных реакторах.  

Методика приготовления катализаторов была максимально приближена к методике 

приготовления пленок Cu/CeO2 катализаторов, нанесенных на поверхность микроканалов 

(см. Главу 2, раздел 2.1.2.1). Это давало все основания полагать, что характеристики 

гранул и пленок Cu/CeO2 катализаторов должны быть близки. 

3.1.2.1 Физико-химические характеристики 

В Таблице 3.2 приведено содержание меди по данным химического анализа и РФА, 

общая удельная поверхность (SБЭТ) и фазовый состав катализаторов. Эти характеристики 

были получены при помощи методов, описанных в Главе 2, раздел 2.3. Видно, что 

содержание меди в образцах по данным химического анализа было близко к расчетным 

значениям, каких-либо значимых изменений величины SБЭТ исходных катализаторов, 

катализаторов после проведения реакции ИзбОк СО и SБЭТ носителя не наблюдали. 

Таблица 3.2 – Физико-химические характеристики CeO2 и пропиточных  5Cu/CeO2 и 

10Cu/CeO2 катализаторов 

Образец 

Содержание меди,  

мас.% SБЭТ, 

м
2
/г 

Медьсодержащие 

фазы* 

хим. 

анализ 

данные 

РФА 
СuO Сu Сu2O 

CeO2   85    

5Cu/CeO2  
до реакции 

5,0 
~1 80 + − − 

после реакции ~1 77 − + − 

10Cu/CeO2  
до реакции 

9,7 
7,5 78 + − − 

после реакции 7 76 − + − 

* “+” означает присутствие, “−” – отсутствие фазы. 

На Рисунке 3.4 представлены дифрактограммы носителя CeO2 и катализаторов 

5Cu/CeO2 и 10Cu/CeO2 до и после проведения реакции. Количество детектируемой фазы 

оксида меди CuO (DCuO ≈ 40 нм) в катализаторах 5Cu/CeO2 и 10Cu/CeO2 до проведения 

реакции составляло не более 1 мас.% и ~7,5 мас.% (в пересчете на медь), соответственно, 

т.е. ~3 – 4 мас.% меди методом РФА не фиксировалось. Для катализаторов после реакции 
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наблюдались аналогичные отличия, с той лишь разницей, что CuO восстанавливался до 

крупных частиц Cu (ОКР ~60 нм). Это находилось в полном согласии с более ранними 

результатами исследований [69, 101, 102].  

 

Рисунок 3.4 – Дифрактограммы носителя CeO2 (1), 5Cu/CeO2 катализатора до (2) и после 

(3) реакции, 10Cu/CeO2 катализатора до (4) и после (5) реакции. 

Таким образом, 3 – 4 мас.% меди, находящейся в дисперсном состоянии, наиболее 

вероятно, и отвечает за протекание реакции избирательного окисления СО в реформате 

[98, 99, 102, 163, 164]. 

Более ранние попытки исследования оксидных медно-цериевых катализаторов 

методом ПЭМ ВР терпели неудачу [102]. Большинство получаемых микрофотографий 

катализаторов были однородными, высокодисперсную медь невозможно было отличить 

от оксида церия, детектировались лишь крупные (~100 нм) частицы меди или ее оксида. 

Этот факт уже неоднократно отмечался в литературе [102, 389], и обусловлен низкой 

контрастностью меди на фоне оксида церия, так как атомы меди значительно легче атомов 

церия. Тем не менее работы, направленные на визуальную идентификацию 

высокодисперсных частиц меди, были продолжены. В конечном итоге затраченные 

усилия были вознаграждены. На Рисунке 3.5 приведены микрофотографии носителя СеО2 

и катализатора 5Cu/CeO2 до и после реакции ИзбОк СО. Видно, что носитель (Рисунки 3.5 

а-в) и катализатор (Рисунки 3.5 г-з) состоял из мелких частиц оксида церия размером ~10 

нм (что согласуется с данными РФА), поверхность которых в основном представлена 

гранями (111), но встречались также и другие грани, например, (200), (220). Эти частицы 

формировали агломераты микронного размера. На Рисунках 3.5 д,е было зафиксировано 

присутствие мелкой частицы оксида меди CuO размером ~1 нм на грани (200) СеО2, 

которая под воздействием электронного пучка начинала сдвигаться и впоследствии 

вообще исчезала из области наблюдения.  
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Рисунок 3.5 – Микрофотографии носителя CeO2 (а-в), 5Cu/CeO2 катализатора до (г-е) и 

после (ж,з) реакции избирательного окисления СО в реформате. 

  

d = 3.13Å

(111)

10 нм

(220)

d = 1.99Å
d = 2.75Å

(200)

(111)

d = 3.26Å

10 нм

а

10 нм

d = 2.73Å

(200)

б

в

CuO

d = 1.88Å (-202)

d = 2.71Å (110)

10 нм

г

CuO

10 нм

10 нм

д

10 нм

CuO

е

Cu

d = 1.82 Å

(200)

(220)

(111)

CeO2

d = 2.78 Å

(200)

10 нм

ж

з

Cu

d = 2.10 Å

(111)

CeO2

d = 3.22 Å

(111)



117 

На Рисунке 3.5 г также зафиксирована более крупная частица оксида меди размером 5-

7 нм. На Рисунках 3.5 ж,з в катализаторе после реакции видны частицы металлической 

меди, размер которых составлял около 5 нм, одна из этих частиц была расположена на 

грани (220) СеО2. Заметим, что идентификация фаз меди проводилась путем Фурье-

обработки соответствующих областей изображений (Фурье-дифрактограммы не 

приведены). 

Попытка идентификации фазового состава активного компонента в 5Cu/CeO2 

катализаторе была предпринята с использованием метода радиального распределения 

электронной плотности (РРЭП) [390]. Сравнение модельных кривых РРЭП для 

индивидуальных фаз CuO, Cu
0
, Cu2O и разностной кривой РРЭП между 

экспериментальными кривыми 5Cu/CeO2 катализатора до реакции и носителя CeO2 

(Рисунок 3.6а) выявили присутствие пиков, соответствующих межатомным расстояниям в 

структуре CuO до r~6 Å. Так как более дальние расстояния четко не проявлялись, это 

свидетельствовало, по мнению авторов [390], о формировании на поверхности носителя 

оксидных кластеров меди, имеющих разупорядоченную структуру по сравнению с 

окристаллизованной фазой CuO. Анализ кривых РРЭП также выявил формирование 

вакансий в кислородной подрешетке CeO2 при нанесении на него меди, вследствие 

встраивания катионов меди с меньшей степенью окисления в поверхностные слои 

носителя. 

 

Рисунок 3.6 – Разностная кривая РРЭП 5Cu/CeO2 катализатора (1) в сравнении с кривой 

CeO2 (2) и модельной кривой оксида CuO (3) (a); фрагменты структур Ln2-xCexCuO4 и 

CeO2 (б). Рисунок заимствован из [390]. 

Наличие максимума r~3,3 Å (см. Рисунок 3.6а) в разностной кривой РРЭП, не 

характерного для структур CeO2, CuO, Cu2O и Cu
0
, было объяснено возникновением 

дополнительного расстояния между катионами меди и церия при расположении оксидных 
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кластеров меди на поверхности носителя. Так как растворимость ионов меди Cu
2+

 в 

структуре СеО2 весьма ограничена, и поэтому в базах структурных данных нет сведений о 

смешанных оксидах CuxCe1-xOy, были использованы данные о структуре стабильных 

композитных соединений состава Ln2-xCexCuO4 (где Ln: Pr, Nd, Sm, Gd), представляющих 

собой слой ионов меди и кислорода, чередующийся со слоем ионов кислорода c ионами 

редкоземельных элементов, статистически распределенных по кристаллографическим 

позициям (Рисунок 3.6.б). Сопоставление расстояний между ионами меди и 

редкоземельными элементами позволил авторам [390] высказать предположение, что 

связь кластеров оксида меди с поверхностью носителя в 5Cu/CeO2 катализаторе может 

осуществляться через меднокислородный слой, закрепленный на плоскости (100) СеО2 в 

местах расположения ионов Ce
3+
, по аналогии с расположением меднокислородных слоев 

в структуре смешанных соединений Ln2-xCexCuO4. Среди кристаллографических 

плоскостей диоксида церия вероятность нахождения ионов Се
3+

 больше именно на 

плоскости (100), а оксид меди проявляет значительно более высокую каталитическую 

активность в реакции окисления СО, находясь на этой плоскости, чем на плоскостях (111) 

[391, 392]. Наличие катионов Се
3+

 на поверхности носителя СеО2 и пропиточных Cu/CeO2 

катализаторах было ранее зафиксировано методом РФЭС [69, 101, 102].  

Приведенные на Рисунке 3.5 фотографии – одни из немногих, где удалось 

детектировать присутствие высокодисперсных частиц меди и оксида меди, поэтому 

данные о размерах частиц и природе граней СеО2, на которых они расположены, не имели 

статистического подтверждения. Как и в более ранних исследованиях методом ПЭМ ВР, 

большинство полученных микрофотографий 5Cu/CeO2 катализатора были однородными, 

в которых медь было невозможно отличить от оксида церия. Тем не менее данные ПЭМ 

ВР хорошо согласуется с результатами работ [390–392] и в целом подтверждают 

устоявшееся в литературе предположение о том, что активным компонентом катализатора 

являются высокодисперсные формы меди. В условиях ИзбОк СО под воздействием 

реакционной среды эти высокодисперсные соединения меди восстанавливаются.  

3.1.2.2 Каталитические свойства 

5Cu/CeO2 и 10Cu/CeO2 катализаторы были исследованы в реакции избирательного 

окисления CO в реформате. Исследования проводили в смеси состава, об.%: 1,5 СО, 2,3 

О2, 10 Н2О, 20 СО2, 65 Н2 и Не-баланс; при скорости потока 57 600 см
3
г

-1
ч

-1
. Перед 

экспериментами катализаторы выдерживали в течение 1 ч в реакционной среде при 
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200 °С, их каталитические характеристики были стабильными, по крайней мере, в течение 

20 ч. 

На Рисунке 3.7 представлены зависимости конверсии СО (а), О2 (б) и селективности 

(в) от температуры реакции избирательного окисления СО в реформате на 5Cu/CeO2 и 

10Cu/CeO2 катализаторах. Видно, что каталитические характеристики были близки, 

наблюдаемые температурные зависимости типичны для Cu/CeO2 катализаторов (см. Главу 

1, раздел 1.2). SCO и XO2 уменьшались с увеличением температуры, ХCO вначале 

увеличивалась, достигала максимума, а затем уменьшалась. Уменьшение ХCO при 

повышенных температурах было связано с ускорением реакции окисления водорода. 

 
Рисунок 3.7 – Зависимости конверсии СО (а), селективности (б) и конверсии кислорода (в) 

от температуры на 5Cu/CeO2 и 10Cu/CeO2 катализаторах при протекании избирательного 

окисления СО в реформате. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1,5 СО, 2,3 О2, 10 Н2О, 

20 СО2, 65 Н2, Не-баланс. Скорость потока: 57 600 см
3
г
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Реакция обратной паровой конверсии СО в этих условиях не протекала, что было 

подтверждено в модельном эксперименте в смеси состава, об.%: 10 Н2О, 20 СО2, 60 H2 и 

He-баланс. Образование СО детектировали лишь при температурах больше 250 °С. 

Как уже обсуждалось в предыдущем разделе данной Главы, близкая активность и 

селективность Cu/CeO2 катализаторов с различным содержанием меди и, более того, 

приготовленных различными методами, связано с тем, что окончательное формирование 

активных центров происходит под воздействием реакционной среды и большинство 

каталитических систем в итоге содержат одинаковое количество меди в дисперсном 

состоянии, ответственной за протекание реакции [98, 99, 102, 163, 164]. Поэтому для 

последующих исследований избирательного окисления СО в микроканальных реакторах 

(см. далее Главу 4) был выбран катализатор 5Cu/CeO2. Согласно результатам 

исследования физико-химическими методами, практически вся нанесенная медь в нем 

находилась в высокодисперсном состоянии, и он был весьма эффективен в ИзбОк СО.  

3.2 Нанесенные биметаллические катализаторы 

Как уже обсуждалось в разделе 1.2 Главы 1 на примере Au-Cu, Pt-Co, Pt-Cu и других 

катализаторов избирательного окисления СО, при приготовлении биметаллических 

нанесенных систем важно обеспечить правильное взаимное расположение атомов двух 

металлов. Для понимания фундаментальных причин получаемого синергетического 

эффекта необходимо селективно синтезировать нанесенные биметаллические 

наночастицы со строго заданной структурой: твердый раствор, интерметаллид, структура 

"ядро-оболочка", "металл + оксид" и другие. Методы, основанные на применении 

достижений коллоидной химии и летучих биметаллических кластеров, активно 

развиваются. Они позволяют контролировать множество параметров синтеза и зачастую 

действительно добиваться селективного получения заданных структур. Однако такие 

методики в большинстве случаев довольно экзотичны, часто характеризуются большим 

количеством стадий, сложностью синтеза и высокой стоимостью получаемых образцов, и 

в конечном итоге оказываются малопригодными для синтеза коммерчески 

востребованных катализаторов. Поэтому развитие альтернативных методов 

приготовления биметаллических систем с контролируемыми химическим составом и 

структурой является актуальной задачей. 

Для получения биметаллических катализаторов впервые был предложен способ 

[138], основанный на разложении двойных комплексных солей в пористом пространстве 

носителей. Двойные комплексные соли (ДКС) переходных металлов (так принято 
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называть соединения, содержащие в своем составе комплексный катион одного металла и 

комплексный анион другого металла) обладают рядом преимуществ в качестве 

предшественников металлических наночастиц: 

- металлы-комплексообразователи в двойной комплексной соли «перемешаны» на 

молекулярном уровне, что позволяет получать при термическом разложении ДКС 

твердые растворы и интерметаллиды; 

- стехиометрия комплекса-предшественника задает состав образующейся 

полиметаллической фазы; 

- возможно регулирование фазового состава и морфологии наночастиц сплавов 

путем вариации условий разложения ДКС – температуры и атмосферы 

(окислительной, восстановительной или инертной); 

- подходы современной химии комплексных соединений позволяют синтезировать 

широкий круг двойных комплексных солей переходных металлов, практически не 

ограничивая состав получаемых катализаторов. 

Синтез нанесенных биметаллических систем с использованием двойных 

комплексных солей можно проводить несколькими вариантами: осаждением ДКС путем 

последовательной пропитки носителя водными растворами, содержащими катионные и 

анионные комплексные соли; пропиткой носителя водным раствором растворимой ДКС; 

пропиткой носителя органическим раствором, содержащим двойные комплексные соли в 

готовом виде. 

Впоследствии преимущества предложенного способа синтеза биметаллических 

катализаторов [138] с заданной структурой активного компонента были неоднократно 

продемонстрированы на примере различных систем: массивных и нанесенных на 

графитоподобный углеродный материал Сибунит и Al2O3 частиц Co-Pt [91], массивных и 

нанесенных на ZrO2 частиц Rh-Co [139, 143], массивных частиц Pd-Au [140, 141], 

нанесенных Pd-Rh/Al2O3 [142] и Pd-Au/Al2O3 [144] катализаторов. 

Далее будет показано, что подход, основанный на разложении ДКС в порах 

носителей, может быть эффективно использован и для получения нанесенных 

биметаллических Au-Cu и Pt-M (M=Fe, Co, Ni) катализаторов. 

3.2.1 Нанесенные биметаллические Au-Cu катализаторы 

Au-содержащие катализаторы обычно получают методом "нанесения-осаждения" из 

хлорсодержащих предшественников [105, 106, 127], что требует тщательной отмывки от 
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остаточных ионов хлора. Чтобы избежать этой процедуры, для синтеза биметаллических 

Au-Cu катализаторов с использованием ДКС была выбрана нитратная соль этилендиамина 

золота (III) ([Au(en)2](NO3)3) (en = NH2-CH2-CH2-NH2) в качестве соединения-

предшественника комплексного катиона золота и аммонийная соль оксалатного 

комплекса меди ((NH4)2[Cu(C2O4)2]·2H2O) в качестве соединения-предшественника 

комплексного аниона меди. Было показано [351], что при смешении растворов этих 

соединений происходит образование осадка малорастворимой двойной комплексной соли 

[Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O. Ее термолиз в инертной и восстановительной атмосфере 

приводил к образованию наночастиц твердого раствора Au0,4Cu0,6 в полном соответствии 

со стехиометрией соли. Разложение ДКС в инертной атмосфере протекало в две стадии: 

удаление воды при 50  170 °С и восстановление металлов катионной и анионной частей 

при 170  200 °С.  

В итоге выбор [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O в качестве соединения-предшественника 

для получения нанесенных биметаллических Au-Cu наночастиц был обусловлен 

следующими факторами: 

- низкой растворимостью этого соединения в воде, что позволяет получать частицы 

ДКС внутри пор носителя при двукратной последовательной пропитке солями золота и 

меди; 

- образованием наночастиц твердого раствора Au0,4Cu0,6 при термолизе ДКС при 

низкой температуре ~200 °С в инертной и восстановительной атмосферах; 

- отсутствием ионов хлора в составе соединений-предшественников. 

Детальное описание процедуры приготовления нанесенных на оксиды церия, 

алюминия, кремния Au-Cu катализаторов приведено в разделе 2.1.2.3 Главы 2. Для 

подтверждения образования частиц ДКС на поверхности носителей методом РФА были 

изучены высушенные, но не восстановленные образцы катализаторов. В качестве 

примера, на Рисунке 3.8 сопоставлены дифрактограммы невосстановленного образца 

[Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3/CeO2 и порошка соли [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O. Видно, что на 

дифрактограмме [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3/CeO2 присутствовали рефлексы носителя CeO2 и 

серия рефлексов при малых углах, относящихся к [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O. Средний 

размер частиц ДКС, оцененный по самому интенсивному пику, составлял 40 нм. Это 

служило подтверждением образования частиц ДКС на поверхности СеО2.  
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Рисунок 3.8 – Дифрактограммы невосстановленного AuCu/CeО2 катализатора и порошка 

ДКС [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O. 

3.2.1.1 Физико-химические характеристики 

В Таблице 3.3 приведено содержание Cu и Au в биметаллических Au-Cu 

катализаторах, нанесенных на SiO2, γ-Al2O3 и CeO2, и приготовленных для сравнения 

монометаллических Au и Cu катализаторах, нанесенных на CeO2. Видно, что для 

монометаллических 3,37Au/CeO2, 1,63Cu/CeO2 и биметаллического 5AuCu/CeO2 

катализаторов заданное (по условиям приготовления) и по данным химического анализа 

содержание Au и Cu практически совпадали. Для биметаллического 5AuCu/SiO2 

катализатора содержание Au и Cu согласно химическому анализу было меньше, чем 

заданное. Вместе с тем реальное и заданное мольное соотношение Au/Cu совпадали. Это 

можно объяснить тем, что в ходе приготовления катализатора носитель SiO2 поглотил 

меньший объем раствора солей меди и золота, чем было изначально рассчитано. Для 

катализатора 5AuCu/Al2O3 реальное и заданное содержание Au совпадали, в то время как 

реальное содержание Cu было ниже расчетного. В результате, по данным химического 

анализа, мольное отношение Au/Cu превышало заданное значение. Это, вероятно, также 

было обусловлено тем, что в ходе приготовления катализатора носитель γ-Al2O3 поглощал 

меньший объем раствора соли меди, чем было рассчитано. 

В Таблице 3.3 приведены текстурные характеристики катализаторов и носителей: 

удельная поверхность (SБЭТ) и объем пор (Vпор). Видно, что SБЭТ и Vпор катализаторов 

были близки к соответствующим значениям для носителей. Это вполне закономерно, 

учитывая, что содержание металлов было низким и не превышало 5 мас.%. 
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Таблица 3.3 – Химический состав, текстурные и структурные характеристики носителей и катализаторов. 

Образец 

SБЭТ, 

м
2
/г 

Vпор, 

см
3
/г 

Содержание, мас. % 
Мольное отношение Au/Cu 

Состав 

металлической 

фазы** 

D
**

, 

нм Au Cu 

хим. анализ заданное хим. анализ заданное хим. анализ  заданное поверхность
* 

5AuCu/SiO2 197 0,81 2,8 3,37 1,3 1,63 0,69 0,67 0,16 Au0,4Cu0,6 12 

5AuCu/Al2O3 265 0,57 3,3 3,37 1,2 1,63 0,87 0,67 
0,20 

— 

Au0,6Cu0,4 

Cu 

3,5 

— 

5AuCu/CeO2 85 0,22 3,4 3,37 1,6 1,63 0,67 0,67 0,10 Au0,4Cu0,6 8 

3,37Au/CeO2 93 0,22 3,4 3,37 — — — — — Au 4,5 

1,63Cu/CeO2 95 0,22 — — 1,5 1,63 — — — 
Cu 

Cu (дисперсная) 

35 

— 

SiO2 206 0,88 — — — — — — — — — 

γ-Al2O3 290 0,64 — — — — — — — — — 

CeO2 100 0,25 — — — — — — — — — 

*Данные РФЭС 

**Данные РФА 
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Дифрактограммы, полученные в ходе исследования носителей SiO2, γ-Al2O3 и 

катализаторов 5AuCu/SiO2, 5AuCu/Al2O3 методом РФА, представлены на Рисунке 3.9а. 

Результаты их анализа, а именно: размер ОКР (D) и состав нанесенных Au-Cu частиц, 

приведены в Таблице 3.3. В 5AuCu/SiO2 катализаторе частицы (D = 12 нм) представляли собой 

твердый раствор состава Au0,4Cu0,6 (мольное отношение Au/Cu = 0,67), что совпадало с 

заданным стехиометрией ДКС составом и с данными химического анализа. В 5AuCu/Al2O3 

катализаторе частицы твердого раствора (D = 3,5 нм) имели состав Au0,6Cu0,4. Эти 

биметаллические частицы были значительно обогащены Au и характеризовались мольным 

отношением Au/Cu = 1,5, что существенно больше, чем следует из стехиометрии ДКС и 

химического анализа. По-видимому, в ходе приготовления катализатора из-за сильной 

адсорбции комплексных ионов меди [Cu(C2O4)2]2 на поверхности γ-Al2O3 некоторая их часть не 

участвовала далее в образовании ДКС, что и могло приводить к обогащению биметаллических 

частиц Au. Данное предположение подтверждалось наличием низкоинтенсивных пиков меди 

при 2θ = 43,4 и 50,6° на дифрактограмме 5AuCu/Al2O3. 

На Рисунке 3.9б представлены дифрактограммы CeO2 и 5AuCu/CeO2, 3,37Au/CeO2 и 

1,63Cu/CeO2 катализаторов до реакции. Видно, что дифрактограммы катализаторов содержали 

пики, соответствующие оксиду церия (2θ = 33,2 и 47,5°), металлической меди (2θ = 43,4°) для 

1,63Cu/CeO2, металлического золота (2θ = 38.3 и 44.1°) для 3,37Au/CeO2 и твердого раствора 

Au-Cu (2θ = 40,7°) для 5AuCu/CeO2. Результаты анализа этих дифрактограмм (размер ОКР и 

состав биметаллических фаз) приведены в Таблице 3.3. 

 
Рисунок 3.9 – Дифрактограммы носителей SiО2, γ-Al2О3, СеО2, биметаллических 5AuCu/SiO2, 

5AuCu/Al2O3, 5AuCu/CeO2 и монометаллических 3,37Au/CeO2 и 1,63Cu/CeO2 катализаторов. 

Для биметаллического 5AuCu/CeO2 катализатора частицы твердого раствора (D = 8 нм) имели 

состав Au0,4Cu0,6, что совпадало с составом, заданным стехиометрией ДКС, и с данными 

химического анализа. Для монометаллических катализаторов 1,63Cu/CeO2 и 3,37Au/CeO2 

наблюдались частицы Au
0
 (D = 4,5 нм) и Cu

0
 (D = 35 нм), соответственно. 
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Согласно данным РФА содержание золота в 3,37Au/CeO2, золота и меди в 5AuCu/CeO2 

катализаторах было близко к результатам химического анализа. Вместе с тем для 1,63Cu/CeO2 

образца содержание меди по данным РФА было меньше фактического количества, 

определенного по химическому анализу. Как уже обсуждалось в предыдущем разделе данной 

Главы, этот факт для Cu/CeO2 систем наблюдался многими исследователями и 

свидетельствовал о наличии меди в дисперсном состоянии, которое методом РФА не 

детектировалось. 

Размер частиц твердого раствора Au0,4Cu0,6 (D = 8 нм) в 5AuCu/CeO2 катализаторе был 

значительно меньше размера частиц [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O (D = 40 нм) в 

невосстановленном образце. Это означает, что при разложении частиц ДКС в 

восстановительной среде происходит их диспергирование с образованием частиц твердого 

раствора на поверхности носителя. Аналогичные результаты ранее были получены при 

медленном восстановлении ДКС [Pd(NH3)4][AuCl4]2, приводившем к формированию частиц 

твердого раствора Au-Pd [141]. 

Исследования 5AuCu/CeO2 и 5AuCu/Al2O3 катализаторов методом ПЭМ ВР неплохо 

согласовывались с данными РФА. На микрофотографии 5AuCu/CeO2 катализатора  (Рисунок 

3.10а,б) наблюдались металлические частицы размером 5 – 10 нм. Оценка межплоскостных 

расстояний в этих частицах свидетельствовала об образовании биметаллических наночастиц, 

состав которых изменялся в интервале от Au0,4Cu0,6 (Рисунок 3.10а) до Au0,6Cu0,4 (Рисунок 

3.10б, на котором видна частица твердого раствора размером ~8 нм). Удлиненная частица, 

наблюдаемая на Рисунке 3.10а, была интерпретирована как интерметаллид состава Au2Cu3 

(острые углы между кристаллографическими плоскостями составляли 60°), образовавшийся в 

результате упорядочения твердого раствора Au0,4Cu0,6. 

В 5AuCu/Al2О3 катализаторе (Рисунок 3.10 в,г) удалось идентифицировать наночастицы 

Au-Cu твердого раствора размером 10  15 нм, что было примерно в 3 раза больше, чем диаметр 

частиц DОКР, определенный исходя из ОКР (см. Таблицу 3.3). Состав этих частиц, 

определенный по межплоскостным расстояниям, соответствовал твердому раствору Au0,6Cu0,4, 

что согласовывалось с данными РФА. 

Состав поверхности биметаллических катализаторов и валентное состояние Au и Cu были 

исследованы методом РФЭС. На Рисунке 3.11а, б приведены РФЭ-спектры Au4f и Cu2p для 

5AuCu/CeO2, 5AuCu/SiO2 и 5AuCu/Al2O3 катализаторов. В спектрах Au4f для всех 

катализаторов наблюдался дублет с Eсв(Au4f) = 84 и 87,6 эВ. Согласно справочным данным 

[363] это соответствовало металлическому золоту. РФЭ спектры Cu2p содержали пик с 

энергией связи 932,6 эВ, что соответствовало металлической меди [393]. 
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Рисунок 3.10 – Микрофотографии катализаторов 5AuCu/CeO2 (а, б) и 5AuCu/Al2O3 (в, г). 

 
Рисунок 3.11 – РФЭ спектры Au4f (а) и Cu2p (б) для 5AuCu/CeO2, 5AuCu/SiO2 и 5AuCu/Al2O3 

катализаторов. 

Отметим, что в спектрах Cu2p не наблюдался сателлитный пик с Eсв = 941 – 942 эВ, что 

позволило сделать вывод об отсутствии на поверхности катализаторов меди в состоянии Cu(II). 

Из полученных РФЭ спектров трудно судить о наличии меди в состоянии Cu(I), так как ее Eсв = 

932,2 близка к энергии связи Cu(0), и пики не разрешаются. Кроме того, для 5AuCu/CeO2 
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катализатора линии Cu(0) и Cu(I) перекрывались с фоном от неупруго рассеянных электронов 

Ce3d, которые ответственны за появление плеча с энергией связи 929,6 эВ, что дополнительно 

затрудняло анализ. Наиболее вероятно, медь в катализаторах присутствовала в форме Cu
0
 и, 

возможно, Cu
+1
. По-видимому, катионы Cu

+1
 образовывались при контакте образцов с воздухом 

в ходе их перенесения из реактора в камеру спектрометра для съемки РФЭ спектров. 

В Таблице 3.3 для всех изученных биметаллических Au-Cu катализаторов было проведено 

сопоставление мольного отношения Au/Cu (поверхность), рассчитанного из РФЭ спектров, и 

мольного отношения Au/Cu в объеме частиц, рассчитанного по данным химического анализа. 

Видно, что мольное отношение Au/Cu на поверхности было существенно меньше, чем в объеме, 

указывая тем самым на обогащение поверхности биметаллических частиц медью. Данный факт, 

вероятно, связан с тем, что образцы катализаторов контактировали с воздухом в ходе их 

перемещения из реактора в РФЭ спектрометр. Основанием  для этого предположения могут 

быть результаты, полученные в работах [149, 394]. Было обнаружено, что биметаллические Au-

Cu наночастицы были устойчивы в условиях избирательного окисления СО в избытке водорода 

(1 об.% CO, 1 об.% O2, 50 об.% Н2 и He - баланс), тогда как в окислительной атмосфере (1 об.% 

CO и 1 об.% O2, He - баланс) происходило обогащение их поверхности медью уже при 

комнатной температуре [149]. 

Таким образом, можно заключить, что разложение двойной комплексной соли 

[Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O в атмосфере водорода внутри пор SiO2 и CeO2 приводило к 

образованию нанесенных наночастиц твердого раствора Au0,4Cu0,6, состав которых 

соответствовал стехиометрии ДКС. Разложение ДКС внутри пор γ-Al2O3 приводило к 

образованию обогащенных золотом нанесенных наночастиц твердого раствора Au0,6Cu0,4. 

3.2.1.2 Каталитические свойства 

Реакцию избирательного окисления СО в присутствии водорода изучали на 

биметаллических Au-Cu катализаторах, нанесенных на SiO2, γ-Al2O3 и CeO2. В качестве 

катализаторов сравнения были выбраны монометаллические Au и Cu, нанесенные на CeO2. 

Перед исследованием каталитических свойств катализаторы выдерживали в реакционной смеси 

при 200 °С в течение 1 ч. После такой предобработки их каталитические характеристики были 

стабильными, по крайней мере в течение 20 ч, а температурные зависимости ХСО, ХО2 и SCO 

были воспроизводимыми. 

На Рисунке 3.12 представлены температурные зависимости конверсии СО, конверсии О2 и 

селективности при протекании реакции избирательного окисления СО в присутствии водорода 

на 5AuCu/CeO2, 5AuCu/SiO2 и 5AuCu/Al2O3 катализаторах.  
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Рисунок 3.12 – Температурные зависимости конверсии СО (а), О2 (б) и селективности (в) при 

протекании реакции избирательного окисления СО в присутствии H2 на 5AuCu/CeO2, 

5AuCu/SiO2 и 5AuCu/Al2O3 катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1,0 СО, 1,6 О2, 

90 Н2, Не-баланс. Скорость потока: 276 000 см
3
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Видно, что наименее активным и селективным оказался 5AuCu/SiO2 образец. Протекание 

реакции ИзбОк СО наблюдали лишь при температурах > 200 °С, максимальное значение XCO = 

16 % при SCO = 5 %, XO2 = 100 % достигалось лишь при Т = 400 °С. 5AuCu/Al2O3 катализатор 

был более активен. Протекание реакции наблюдали, начиная с ~140 °С, максимальная величина 

XCO = 45 % достигалась при SCO = 19 %, XO2 = 100 % и Т = 230 °С. 

Наиболее активным и селективным был катализатор 5AuCu/CeO2. Протекание реакции 

наблюдали уже при ~50 °C, максимальное значение XCO = 99,8 % достигалось при SCO = 31 %, 

XO2 = 100 % и Т ≈ 200 °С. Полученные результаты позволяют заключить, что активность и 

селективность нанесенных биметаллических Au-Cu катализаторов снижались в ряду 

5AuCu/CeO2 >> 5AuCu/Al2O3 > 5AuCu/SiO2. 

Такое положение дел можно интерпретировать следующим образом. Сами по себе 

биметаллические Au-Cu наночастицы, образование которых было установлено при помощи 

физико-химических методов, не обладали активностью и селективностью в отношении реакции 

избирательного окисления СО. Их активность существенно увеличивалась лишь при нанесении 

на активные подложки. SiO2 является инертным носителем (не склонен к сильному 

взаимодействию металл-носитель, не обладает окислительно-восстановительными свойствами) 

и поэтому не оказывал влияния на биметаллические Au-Cu наночастицы. Это приводило к 

тому, что катализатор 5AuCu/SiO2 являлся малоактивным (инертным) в отношении реакции 

избирательного окисления СО. γ-Al2O3 относится к менее инертным носителям (известны 

системы, в которых проявляются эффекты сильного взаимодействия металл-носитель), чем 

SiO2. Поэтому катализатор 5AuCu/Al2O3 был более активен и селективен по сравнению с 

5AuCu/SiO2. Согласно многочисленным литературным данным CeO2 является активным 

носителем  склонен к сильному взаимодействию металл-носитель, обладает окислительно-

восстановительными свойствами, кислородные вакансии и кислород решетки участвуют в 

каталитических реакциях. Как уже обсуждалось в разделах 1.2.3 и 1.2.4 Главы 1, нанесение на 

оксид церия как золотых, так и медных частиц приводило к значительному росту их активности 

в реакции ИзбОк СО за счет участия кислорода носителя в окислительно-восстановительном 

процессе. Именно поэтому 5AuCu/CeO2 катализатор среди изученных систем был самым 

эффективным, вследствие чего далее представлены более подробные исследования 

закономерностей протекания реакции избирательного окисления СО только с этим образцом. 

Свойства биметаллического 5AuCu/CeO2 катализатора были сопоставлены со свойствами 

монометаллических 3,37Au/CeO2 и 1,63Cu/CeO2 образцов. Напомним, что содержание золота и 

меди в монометаллических катализаторах практически совпадало с их содержанием в 

биметаллическом образце (см. Таблицу 3.3). Так как протекание реакции избирательного 
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окисления СО на нанесенных Au- и Cu-содержащих катализаторах весьма чувствительно к 

присутствию в реакционной среде СО2 и Н2О (см. разделы 1.2.3 и 1.2.4 Главы 1) и обычно 

наблюдается ингибирующий эффект, то сравнительные исследования проводили в реформате, 

содержащем пары воды и углекислый газ. В качестве примера, на Рисунке 3.13 представлены 

температурные зависимости XCO, SCO и XO2 при протекании избирательного окисления СО на 

5AuCu/CeO2, 3,37Au/CeO2 и 1,63Cu/CeO2 катализаторах. Видно, что соответствующие 

температурные зависимости для всех катализаторов были однотипными. С увеличением 

температуры XCO сначала увеличивалась, достигала максимума и затем уменьшалась; SCO  

уменьшалась; XO2  увеличивалась. Отметим, что полученные температурные зависимости 

были типичны для реакции избирательного окисления СО и неоднократно описаны в 

литературе (см. раздел 1.2 Главы 1). Заметное протекание реакции на 3,37Au/CeO2 начиналось 

при Т ~80 °С, на 5AuCu/CeO2  при Т ~100 °С, на 1,63Cu/CeO2  при Т ~140 °С. Катализаторы 

5AuCu/CeO2 и 1,63Cu/CeO2 обеспечивали близкую максимальную величину XCO ≈ 80 % при 

близких значениях SCO ≈ 65 %, XO2 ≈ 100 %, но при разных температурах 200 °С (для 

5AuCu/CeO2) и ~225 °С (для 1,63Cu/CeO2). Для 3,37Au/CeO2 катализатора максимальная 

величина XCO ≈ 55 % при SCO ≈ 45 %, XO2 = 100 % достигалась при ~160 °C. Иными словами, 

самым активным, но неселективным оказался 3,37Au/CeO2 катализатор; катализатор 

1,63Cu/CeO2 показал высокую селективность, но наименьшую активность; катализатор 

5AuCu/CeO2 был активнее 1,63Cu/CeO2 и селективнее 3,37Au/CeO2. В интервале температур 

160  210 °C он обеспечивал более высокую XCO по сравнению с монометаллическими 

катализаторами, что может являться следствием взаимодействия между атомами Au и Cu в 

биметаллическом катализаторе с образованием наночастиц твердого раствора Au0,4Cu0,6 на 

поверхности СеО2. Механическое смешение двух монометаллических 1,63Cu/CeO2 и 

3,37Au/CeO2 катализаторов не приводило к подобному синергетическому эффекту – 

наблюдалось лишь их аддитивное поведение [369]. 

Таким образом, 5AuCu/CeO2 катализатор, полученный разложением двойной комплексной 

соли [Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O в порах СеО2, среди исследованных катализаторов оказался 

наиболее эффективным для реакции избирательного окисления СО в реформате. Он 

обеспечивал более высокую конверсию СО при более низкой температуре и являлся более 

активным, чем монометаллический 1,63Cu/CeO2 катализатор, и более селективным, чем 

монометаллический 3,37Au/CeO2 катализатор. К сожалению, все попытки проведения реакции 

на гранулах катализатора в смесях с более высокой входной концентрацией О2 (большим 

отношением входных концентраций O2/СО = 1-1,5) приводили к перегреву слоя катализатора 

из-за высокого экзотермического эффекта реакций окисления монооксида углерода и водорода. 
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Рисунок 3.13 – Температурные зависимости конверсии СО (а), О2 (б) и селективности (в) при 

протекании реакции избирательного окисления СО в реформате на катализаторах 5AuCu/CeO2, 

3,37Au/CeO2 и 1,63Cu/CeO2. Состав смеси, об.%: 1,0 CO, 0,6 O2, 10 Н2О. 20 СО2, 60 H2 и He-

баланс. Объемная скорость потока: 276 000 cм
3
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Поэтому при данных реакционных условиях отсутствовала возможность корректного 

сравнения каталитических свойств исследованных образцов, а также подбора условий, при 

которых обеспечивалась очистка реформата от СО до уровня ниже 10 ppm. Причины и 

возможные варианты решения этой проблемы будут подробно обсуждаться в Главе 4. 

3.2.1.3 Сопоставление биметаллических Au-Cu катализаторов в избирательном 

 окислении СО 

Реакция избирательного окисления СО в водородсодержащих смесях на нанесенных 

биметаллических Au-Cu катализаторах была изучена в ряде работ [148, 150–152] (см. раздел 

1.2.3 Главы 1). В этой связи представлялось целесообразным провести сопоставление 

результатов настоящего исследования с литературными данными. 

При исследовании Au-Cu/Al2O3 катализаторов в реформате было показано [148], что 

биметаллические Au-Cu/Al2O3 катализаторы с мольным отношением Au/Cu = 1,6 и 0,8 

превосходили монометаллический Au/Al2O3 катализатор по активности и селективности в 

реакции ИзбОк СО. Было сделано предположение, что это связано с образованием 

биметаллических Au-Cu наночастиц на поверхности γ-Al2O3. К сожалению, каких-либо 

аргументов в пользу образования биметаллических наночастиц и, в том числе, сведений об их 

химическом составе в работе не приведено. В целом, полученные данные [148] 

свидетельствовали лишь о том, что реакция избирательного окисления СО может протекать 

более эффективно на катализаторах, одновременно содержащих Au и Cu, по сравнению с 

монометаллическим Au-содержащим катализатором. 

В работе [150] реакция избирательного окисления СО была изучена на нанесенных Au-

Cu/SiO2 катализаторах с различным соотношением Au/Cu в модельной смеси. В отличие от 

результатов, описанных в предыдущем разделе, все биметаллические катализаторы, 

исследованные авторами [150], обладали низкотемпературной активностью. Различия в 

каталитических свойствах, по всей видимости, обусловлены сильным обогащением по золоту 

биметаллических катализаторов (в [150] были изучены катализаторы с мольным отношением 

Au/Cu от 3 до 20), различной дисперсностью Au-Cu наночастиц в катализаторах (сильное 

влияние дисперсности на каталитические свойства является характерным для золотых систем 

[127, 395]) и различными условиями экспериментов. Кроме того, было отмечено [150], что по 

данным просвечивающей электронной микроскопии состав биметаллических наночастиц был 

неоднородным, это не позволило провести соотнесение каталитической активности с каким-то 

определенным составом частиц. 
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В работе [151] были исследованы свойства нанесенных биметаллических Au-Cu/СеО2 

катализаторов с различным соотношением Au/Cu в реакции избирательного окисления СО в 

модельной смеси и реформате. Точную структуру катализаторов установить не удалось, но 

было сделано предположение, что в катализаторах присутствовали наночастицы Au-Cu сплавов 

различного состава и металлической меди. Все биметаллические Au-Cu/СеO2 катализаторы 

оказались более активными и селективными, чем монометаллические Au/СеO2 и Сu/СеO2 

катализаторы. Наибольшую активность и селективность показал катализатор с мольным 

отношением Au/Cu = 1, содержавший 2,0 мас.% Au и 0,7 мас.% Cu. В модельной смеси 

максимальное значение XCO ≈ 95  100 % достигалось при SCO ≈ 50 %, XO2 ≈ 100 % и Т = 100  

200 °С. В реформате максимальное значение XCO ≈ 100 % достигалось при SCO ≈ 50 %, XO2 ≈ 

100 % и Т = 120  170 °С, что было близко к значениям, полученным в модельной смеси. Как 

было продемонстрировано ранее, 5AuCu/CeO2 катализатор обеспечивал максимальную 

величину XCO ≈ 80 % при SCO ≈ 65 %, XO2 ≈ 100 % и Т = 160  200 °С. Учитывая более высокую 

дисперсность и неопределенность химического и фазового состава активного компонента, 

низкую концентрацию водорода в реакционной смеси (35  50 об.%) и более высокое 

отношение входных концентраций [O2]вход/[CO]вход = 1, можно заключить, что, несмотря на 

некоторые различия, характеристики AuCu/СеО2 катализатора [151] в модельной 

водородсодержащей смеси и реформате были близки с характеристиками 5AuCu/CeO2 

катализатора, исследованного в данной работе. 

Таким образом, наибольшими активностью и селективностью среди исследованных 

биметаллических Au-Cu систем обладают катализаторы, нанесенные на CeO2. Это, по-

видимому, обусловлено тем, что CeO2 является активным носителем (см. раздел 3.1 этой 

Главы). Биметаллические Au-Cu/CeO2 катализаторы являются более активными и 

селективными, чем монометаллические Au- и Cu/СеО2 катализаторы, что обусловлено 

геометрическим и электронным эффектами при образовании наночастиц Au-Cu сплавов. Для 

определения роли каждого из эффектов необходимо проведение дальнейших исследований. 

3.2.2 Биметаллические Pt-M (M=Fe, Co, Ni) катализаторы 

Как было показано в разделе 1.2 Главы 1, среди наиболее перспективных систем для 

проведения реакции избирательного окисления СО можно выделить биметаллические Pt-M (M 

= Fe [120], Co [91, 117], Cu [115–118]) катализаторы. При добавлении к Pt второго металла в 

этих каталитических системах наблюдали синергетический эффект, заключающийся в 

существенном снижении температуры реакции окисления СО и увеличении селективности. 
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Несмотря на активно ведущиеся исследования с этими катализаторами, причины 

синергетического эффекта пока до конца не ясны. Также нет ясности в структуре активного 

компонента: в качестве структур, ответственных за высокую каталитическую активность, 

рассматривали наночастицы сплавов Pt-M [396], граница раздела Pt-MOx [397], островки MOx 

на поверхности Pt[398]. Зачастую носитель оказывает определяющую роль в формировании 

структуры нанесенных частиц активного компонента за счет взаимодействия с соединениями-

предшественниками, влияя тем самым на каталитические свойства полученных систем. Это 

затрудняет исследование структуры и свойств нанесенных биметаллических катализаторов и, 

следовательно, понимание причин проявляемого синергетического эффекта. Поэтому, 

исследование каталитических свойств биметаллических систем в реакции избирательного 

окисления СО были проведены на модельных катализаторах - наночастицах сплавов Pt-M, где в 

качестве второго металла были выбраны переходные элементы триады железа (M = Fe, Co, Ni). 

Наиболее активные системы были исследованы в виде нанесенных катализаторов. 

3.2.2.1 Наночастицы Pt-M (M = Fe, Co, Ni) 

Для приготовления нанопорошка Pt и биметаллических нанопорошков Pt0,5M0,5 (M = Fe, 

Co, Ni) были использованы комплексное соединение [Pt(NH3)4](NO3)2∙2H2O и двойные 

комплексные соли следующего состава: [Pt(NH3)5Cl][Fe(C2O4)3]∙4H2O, 

[Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, [Pt(NH3)4][Ni(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, соответственно. Описание 

процедуры приготовления приведено в  разделе 2.1.2.4 Главы 2.  

На Рисунке 3.14 представлены дифрактограммы свежеприготовленных Pt и 

биметаллических Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni) нанопорошков. Вертикальными линиями отмечены 

характерные положения рефлексов для соответствующих монометаллических частиц. Видно, 

что дифрактограммы содержали серию рефлексов при различных значениях 2θ. Анализ 

дифрактограмм нанопорошков позволил обоснованно заключить, что: 

образец Pt представлял собой порошок металлической Pt со средним размером 

кристаллитов (размер ОКР) ~9 нм; 

Pt0,5Fe0,5 − частично упорядоченный твердый раствор Pt0,5Fe0,5 со средним размером 

кристаллитов ~25 нм; 

Pt0,5Co0,5 - неупорядоченный твердый раствор Pt0,5Со0,5 со средним размером кристаллитов 

~9 нм; 

Pt0,5Ni0,5 - неупорядоченный твердый раствор Pt0,5Ni0,5 со средним размером кристаллитов 

~8 нм. 
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Рисунок 3.14 – Дифрактограммы катализаторов Pt, Pt0,5Fe0,5, Pt0,5Co0,5, Pt0,5Ni0,5. 

Таким образом, были получены однофазные нанопорошки металлической платины и 

сплавов состава Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni). Отметим, что дифрактограммы образцов после 

реакции (не приведены на рисунках) были идентичны дифрактограммам свежеприготовленных 

нанопорошков (Рисунок 3.14). Устойчивость объемной структуры образца Pt0.5Со0.5 в условиях 

реакции избирательного окисления СО также была подтверждена методом РФА operando [399]. 

Эти факты свидетельствуют о том, что структура нанопорошков Pt, Pt0,5Fe0,5, Pt0,5Co0,5, Pt0,5Ni0,5 

устойчива в условиях реакции избирательного окисления СО. 

Отметим, что из-за особенностей термического разложения ДКС, содержащего платину и 

железо, конечная температура термолиза составляла 500
о
С, а температуры получения 

нанопорошков в системах Pt-Co и Pt-Ni – 400
о
С. Более высокая температура синтеза образца 

Pt0,5Fe0,5 обуславливала больший размер частиц по сравнению с образцами Pt0,5Co0,5 и Pt0,5Ni0,5. 

Также при этой температуре происходило сверхструктурное упорядочение, что приводило к 

снижению симметрии от кубической к тетрагональной и появлению дополнительных 

сверхструктурных рефлесов. 

Морфология и микроструктура образца Pt0,5Со0,5 была исследована методом ПЭМ. На 

Рисунке 3.15 представлены микрофотографии и распределение частиц по составу для Pt0,5Co0,5. 

Видно, что Pt0,5Co0,5 нанопорошок состоял из крупных агломератов металлических наночастиц. 

Размер частиц составлял 10-100 нм. Поверхность частиц была покрыта пленкой оксида 

кобальта толщиной ~1 нм (Рисунок 3.15б,в). Наличие оксидной пленки может быть 

обусловлено тем, что ПЭМ изображения были получены после выдержки образца Pt0,5Co0,5 в 

течение 6 месяцев на воздухе, и склонностью кобальта к окислению. Анализ межплоскостных 

расстояний на ПЭМ изображениях (Рисунок 3.15б,в) позволил построить распределение частиц 
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по химическому составу (Рисунок 3.15г). Видно, что значительное число частиц имело состав 

твердого раствора в пределах Pt0,4Co0,6 - Pt0,6Co0,4. Это удовлетворительно согласуется с 

данными РФА и мольным соотношением Pt : Co в исходной двойной комплексной соли. 

Наличие в представленном распределении по химическому составу частиц, обогащенных 

платиной, вероятно, связано с частичной сегрегацией кобальта с образованием 

вышеупомянутого поверхностного слоя оксида кобальта. 

 

Рисунок 3.15 – Микрофотографии ПЭМ (а-в) и распределение частиц по составу (г) для 

катализатора Pt0,5Co0,5.  

Полученные катализаторы были исследованы в реакции избирательного окисления СО в 

присутствии Н2. На Рисунке 3.16 представлены полученные температурные зависимости 

конверсий СО, О2 и селективности. Видно (Рисунок 3.16а,б), что в ряду Pt, Pt0,5Fe0,5, Pt0,5Ni0,5, 

Pt0,5Co0,5 кривые конверсии СО и О2 смещались в область более низких температур. Это 

свидетельствует о том, что активность катализаторов в реакции избирательного окисления СО 

увеличивалась в ряду Pt << Pt0,5Fe0,5 < Pt0,5Ni0,5 ≤ Pt0,5Co0,5. Очевидно, что одновременно с 

реакцией окисления СО протекало окисление Н2, поскольку значения селективности были 

существенно ниже 100 % в области высоких конверсий СО (Рисунок 3.16в) при исследовании 

всех образцов катализаторов. Наименее эффективным катализатором в избирательном 

окислении СО оказался нанопорошок Pt0,5Fe0,5, который обеспечивал XCO не более 67 %, тогда 

как на Pt, Pt0,5Ni0,5, Pt0,5Co0,5 достигалась полная конверсия СО при 190-240 °С, 60-110 °С и 45-

50 °С, соответственно. Отметим, что для Pt, Pt0,5Ni0,5, Pt0,5Co0,5 полная конверсия СО 
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достигалась при той же температуре, что и полная конверсия О2, при селективности ~50 %. 

Дальнейшее увеличение температуры приводило к ускорению реакции окисления Н2, при 

потреблении всего присутствовавшего в смеси О2. Поэтому снижение конверсии СО при 

высоких температурах на Pt и других катализаторах было обусловлено конкуренцией между 

реакциями окисления СО и Н2 в условиях, когда кислород присутствует в ограниченном 

количестве. Окисление СО на Pt начиналось при Т > 150 °C, а селективность по СО не 

превышала 65 %. Такие свойства Pt объясняются тем, что при низких температурах заполнение 

поверхности Pt адсорбированными молекулами СО близко к предельному, и реакции окисления 

СО и Н2 не протекают. 

 

Рисунок 3.16 – Температурные зависимости конверсий СО (а), О2 (б) и селективности (в) при 

протекании избирательного окисления СО в присутствии H2 на Pt, Pt0,5Fe0,5, Pt0,5Ni0,5, Pt0,5Co0,5 

катализаторах. Состав исзодной газовой меси, об.%: 1,0 СО, 1.0 О2, 98 Н2. Скорость потока: 

80000 см
3
г

-1
ч

-1
 (14000 см
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 для Pt). 
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С повышением температуры происходит десорбция СО, на поверхности Pt появляются 

свободные участки, на которых протекает диссоциативная адсорбция Н2 и О2, в результате 

ускоряются реакции окисления СО и Н2, поэтому высокие значения селективности не 

достижимы на Pt [75]. Добавление Fe, Co или Ni к Pt приводит к значительному улучшению ее 

каталитических свойств в отношении окисления СО и появлению низкотемпературной 

активности в условиях значительного заполнения поверхности Pt молекулами СО. Иными 

словами, наблюдается синергетический эффект, который может быть обусловлен: 

бифункциональным характером Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni) катализаторов, где СО активируется 

на атомах Pt, а О2 на атомах второго металла (Fe, Co, Ni); и/или изменением теплоты адсорбции 

СО и/или Н2, О2 за счет изменения электронной структуры биметаллических наночастиц.  

Уменьшение активности в ряду Pt0,5Co0,5 ≥ Pt0,5Ni0,5 > Pt0,5Fe0,5 >> Pt коррелирует с рядом 

активности, который был получен в недавней работе [400] при исследовании окисления СО на 

нанесенных на различные оксидные носители платиновых катализаторах (Pt/MOx): Pt/Co3O4 > 

Pt/NiO > Pt/CeO2 > Pt/MnO2 > Pt/Fe2O3 > Pt/SiO2. Наблюдаемые ряды активности как для 

металл-оксидных систем Pt/MOx, так и в случае наночастиц сплавов Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni), 

обусловлены протеканием реакции окисления СО в местах контакта Pt-MOадс или Pt-MOx и 

особенностями активации кислорода на атомах второго металла. Это ставит вопрос о состоянии 

атомов Fe, Co и Ni в условиях реакции избирательного окисления СО на поверхности Pt0,5Fe0,5, 

Pt0,5Co0,5, Pt0,5Ni0,5 нанопорошков, соответственно. Для детального исследования механизма 

протекания реакции избирательного окисления СО на биметаллических Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, 

Ni) катализаторах необходимы дальнейшие исследования этих систем поверхностно-

чувствительными методами в режиме in situ. 

Исследованные биметаллические Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni) системы могут представлять 

интерес в качестве активного компонента не только для катализаторов реакции избирательного 

окисления СО, но и реакций окисления СО и углеводородов [401], реакций гидрирования [402], 

электрохимических процессов [402] и многих других. Более высокая активность 

биметаллических Pt0,5M0,5 (M = Fe, Co, Ni) систем по сравнению с Pt позволит существенно 

сократить содержание платины в катализаторах и снизить их стоимость. Отметим, что 

использованный метод приготовления биметаллических нанопорошков, основанный на 

разложении двойных комплексных солей, отличался простотой реализации, не требовал 

использования дорогих или сложных реактивов и поэтому может быть легко адаптирован для 

получения нанесенных катализаторов, содержащих наночастицы сплавов металлов Pt0,5M0,5 

(M = Fe, Co, Ni).  
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3.2.2.2 Нанесенные биметаллические Pt-Со катализаторы 

Как показано в предыдущем разделе, одной из наиболее перспективных систем для 

реакции избирательного окисления СО являются биметаллические Pt0,5Co0,5 наночастицы. При 

добавлении Со к Pt наблюдался наиболее выраженный синергетический эффект, 

заключавшийся в существенном снижении температуры окисления СО и увеличении 

селективности целевой реакции. Результаты наших собственных исследований, а также анализ 

литературных данных о биметаллических PtCo-катализаторах, нанесенных на различные 

носители, такие как Al2O3 [91, 109, 111, 368], алюмофосфат AlPO-5 [396], углеродные носители 

[91, 398, 403], Y2O3-ZrO2 [112], титаносиликат ETS-10 [404], CeO2 [368], силикагель [112], TiO2 

[84][16], MgO и La2O3 [405], позволяют сделать следующее обобщение:  

1) PtCo-катализаторы, нанесенные на характеризующиеся сильным взаимодействием 

металлноситель TiO2 и СеО2, были активны уже при комнатной температуре, но недостаточно 

селективны;  

2) в микропористых носителях ETS-10 и AlPO-5 удавалось поддерживать высокую 

дисперсность PtCo биметаллических частиц, однако производительность катализаторов в этом 

случае ограничена внутридиффузионным торможением;  

3) на γ-Al2O3 часть атомов Со встраивалась в решетку носителя с образованием шпинельных 

структур и не участвовала в катализе;  

4) катализатор PtCo/MgO имел высокие показатели в модельных смесях, однако его свойства 

не были изучены в смесях, содержащих СО2 и Н2О; 

5) мезопористые углеродные носители и силикагели представляются оптимальным выбором 

для PtCo-катализаторов избирательного окисления СО, их свойства близки к свойствам 

биметаллических PtCo-нанопорошков.  

6) согласно данным [91, 109, 111, 113, 368, 396, 403], присутствие Н2О и СО2 в реакционной 

смеси существенно снижает активность нанесенных биметаллических PtCo-катализаторов, 

сдвигая “температурное окно”, в котором достигается минимальная концентрация СО, в 

область более высоких температур на 50100 °С. 

Тем не менее влияние носителя на каталитические свойства и структуру активного 

компонента было исследовано не в полной мере, так как для приготовления катализаторов в 

основном применяли неселективные методы, приводившие к образованию на поверхности 

носителя среди прочего и частиц монометаллической Pt. В силу несовершенства способов 

получения катализаторов, физико-химических методов исследования и техники каталитических 
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экспериментов, определение структуры и соотнесение ее со свойствами нанесенных 

биметаллических катализаторов является весьма непростой задачей. 

Поэтому основные усилия были сосредоточены на направленном синтезе нанесенных 

катализаторов, содержащих в своем составе наночастицы Pt-Co сплавов, а также 

сопоставительном анализе каталитических свойств нанесенных и массивных катализаторов с 

целью выявления роли носителя. Успешным примером реализации такого подхода явился 

синтез Pt0,5Со0,5/SiO2 катализатора, приготовленного разложением в порах силикагеля частиц 

двойной комплексной соли. Выбор силикагеля был обусловлен его большой удельной 

поверхностью, инертностью поверхности и отсутствием сильного взаимодействия металл–

носитель. Кроме того, силикагель рентгеноаморфен и слабоконтрастен на снимках ПЭМ, что 

облегчило исследование синтезируемых катализаторов комплексом физико-химических 

методов. К сожалению, результаты применения подобного подхода для синтеза 

биметаллических Pt-Co катализаторов, нанесенных на Al2O3 [368, 406] и СеО2 [368], были не 

столь представительными, поэтому подробно здесь обсуждаться не будут. 

Для приготовления нанесенного катализатора, содержащего наночастицы Pt-Co сплава, 

был адаптирован подход, примененный ранее для направленного синтеза нанопорошка сплава 

Pt0,5Со0,5 [370, 399] и основанный на разложении ДКС [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O в 

мягких условиях. Образование нанесенных частиц [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O в образце 

ДКС/SiO2 было подтверждено методом РФА. На Рисунке 3.17а видно, что дифрактограмма 

ДКС/SiO2 содержала широкий пик носителя SiO2 и серию рефлексов, совпадающих с 

рефлексами от [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O. Других рефлексов зарегистрировано не было, 

что свидетельствовало о преимущественном нахождении Pt и Co в исследуемом образце в 

составе частиц ДКС (DОКР = 35 ± 4 нм) в порах SiO2. 

Физико-химические характеристики свежеприготовленного Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатора 

приведены в Таблице 3.4. Содержание Pt и Co составило 2,0 и 0,6 мас, соответственно, что 

совпадало с расчетным количеством. Атомное отношение Pt : Co = 1 полностью 

согласовывалось с процедурой приготовления и составом ДКС 

[Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O. 

На Рисунке 3.17б представлены дифрактограммы свежеприготовленного и испытанного в 

избирательном окислении СО Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатора. Видно, что они идентичны, 

свидетельствуя о стабильности объемной структуры Pt0,5Co0,5/SiO2 в условиях реакции. 

Дифрактограммы Pt0,5Co0,5/SiO2 содержали пик носителя SiO2 и широкие пики в области углов 

37–44 и 44–51° с максимумами при ≈41.5 и ≈48.3°, что соответствовало фазе твердого раствора 

Pt0,5Co0,5 в согласии со стехиометрией ДКС [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O. Столь 

существенное уширение пиков могло быть связано с высокой дисперсностью наночастиц Pt–
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Co-сплава (DОКР < 4 нм) в комбинации с неоднородностью частиц по составу. В предыдущем 

разделе было показано, что разложение ДКС [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, образование 

частиц которой в порах носителя было надежно установлено методом РФА (Рисунок 3.17а), 

приводило к преимущественному образованию наночастиц сплава Pt0,5Co0,5. Этот факт в 

сочетании с данными РФА для Pt0,5Co0,5/SiO2 (Рисунок 3.17б) указывал на то, что катализатор 

Pt0,5Со0,5/SiO2 содержал в своем составе биметаллические Pt–Co-наночастицы с усредненным 

составом Pt0,5Со0,5. 

 

Рисунок 3.17 – Дифрактограммы SiO2, нанесенных частиц ДКС 

[Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O/SiO2 (а) и Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатора до и после реакции (б). 

 

Таблица 3.4 – Физико-химические свойства свежеприготовленного катализатора Pt0,5Co0,5/SiO2. 

Образец Pt
а
, мас.% Со

а
, мас.% SБЭТ, м

2
/г 

Фазовый состав 

активного компонента
б
 

DОКР
б
, 

нм 

DПЭМ
в
, 

нм 

SiO2 *  220    

Pt0,5Co0,5/SiO2 2,0 0,6 180 Pt0,5Co0,5 < 4 2,4 

а
По данным химического анализа. 
б
По данным РФА. 
в
По данным ПЭМ. 

*Носитель не содержал примесей активного компонента. 

Морфология и микроструктура Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатора до и после реакции была 

исследована методом ПЭМ. На Рисунке 3.18а видно, что Pt0,5Co0,5/SiO2 содержал металлические 

наночастицы размером 1–8 нм, достаточно равномерно распределенные по поверхности 

носителя. Согласно распределению частиц по размеру их средний диаметр составил 2,40,1 нм, 

что согласуется с данными РФА. На Рисунке 3.18б представлена микрофотография 

Pt0,5Co0,5/SiO2 после реакции. Видно, что структура катализатора не изменилась в ходе реакции, 
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средний размер частиц составил 2,7  0,2 нм, что в пределах погрешности совпадало со 

средним размером частиц для катализатора до реакции.  

Анализ структурных характеристик ДКС [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O и твердого 

раствора Pt0,5Co0,5 (были использованы характеристики из работы [354]) показал, что при 

разложении ДКС до твердого раствора Pt0,5Co0,5 происходило уменьшение мольного объема в 

14,7 раз. В таком случае размеру частиц ДКС 35 нм должен соответствовать размер частиц 

твердого раствора Pt0,5Co0,5 14 нм. В то же время наблюдаемый размер наночастиц Pt–Co-

сплавов составлял 1–8 нм. Это свидетельствует о том, что при разложении из одной частицы 

ДКС образовывалось несколько Pt–Co-частиц. Похожая картина ранее наблюдалась при 

приготовлении биметаллических Au–Cu-катализаторов из нанесенных частиц ДКС 

[Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O (см. раздел 3.2.1 данной Главы и [369]), что служит еще одним 

аргументом в пользу применения ДКС для синтеза нанесенных биметаллических 

катализаторов. 

 

Рисунок 3.18 – Микрофотографии ПЭМ и распределение частиц активного компонента по 

размеру для катализатора Pt0,5Co0,5/SiO2 до (а) и после (б) реакции. 

Таким образом, катализатор Pt0,5Co0,5/SiO2 содержал в своем составе биметаллические Pt–

Co-наночастицы размером 1–8 нм с усредненным составом Pt0,5Со0,5, равномерно 

распределенные по поверхности носителя и стабильные в условиях ИзбОк СО. 

На Рисунке 3.19 представлены температурные зависимости конверсии СО, О2, 

селективности и выходной концентрации СО при протекании избирательного окисления СО на 

Pt0,5Co0,5/SiO2 в трех реакционных смесях, отличающихся присутствием в их составе СО2 и Н2О. 

Видно, что для всех трех смесей характер изменения XCO, XO2, SCO и [CO]выход с повышением 

температуры имел одинаковые закономерности: конверсия СО проходила через максимум; 

конверсия О2 увеличивалась; селективность уменьшалась; выходная концентрация СО 

проходила через минимум. Снижение XCO и возрастание [CO]выход при повышенных 
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температурах вызвано ускорением нежелательной конкурирующей реакции окисления 

водорода в условиях дефицита кислорода в смеси. Для всех исследованных смесей 

минимальная температура достижения полной конверсии О2 соответствовала температуре 

достижения полной конверсии СО (XCO ≈ 100 %). 

 

Рисунок 3.19 – Температурные зависимости конверсии СО (а), О2 (б), селективности (в) и 

выходной концентрации СО (г) при протекании избирательного окисления СО на Pt0,5Co0,5/SiO2 

катализаторе в реакционных смесях различного состава. Состав исходной газовой смеси, об.%: 

1  1,0 СО, 1,0 О2, 65 Н2, Не  баланс; 2  1,0 СО, 1,0 О2, 20 СО2, 65 Н2, Не  баланс; 3  1,0 СО, 

1,0 О2, 20 СО2, 3 Н2О, 65 Н2, Не  баланс. Скорость потока  36000 см
3
г

-1
ч

-1
. Штриховой линией 

отмечено значение селективности, соответствующее полной конверсии СО и О2. 

Видно (Рисунок 3.19), что каталитические свойства Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатора были 

близки во всех трех смесях. В смеси 1 минимальная концентрация СО (~ 10 ppm) наблюдалась 

при Т = 60–90 °С, XO2 = 100 % и SCO ≈ 50 %. В смеси 2 в присутствии СО2 минимальное 

значение [CO]выход (~ 8 ppm) достигалось при Т = 60–100 °С, XO2 = 100 % и SCO ≈ 50 %. В смеси 

3, содержащей СО2 и Н2О, наименьшая концентрация СО составила ≈3 ppm при Т = 70–95 °С, 

XO2  = 100 % и SCO  ≈ 50 %. Таким образом, присутствие СО2 и Н2О не оказывало сильного 

воздействия на свойства катализатора Pt0,5Co0,5/SiO2 в реакции избирательного окисления СО. В 
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отличие от литературных данных [91, 109, 111, 113, 368, 396, 403] ингибирующего эффекта СО2 

зафиксировано не было. 

При Т < 50–55 °С во всех трех смесях окисление СО протекало с селективностью более 

80 %, при этом XCO достигала 70–80 %. Это свидетельствовало об ингибировании реакции 

окисления водорода за счет полного покрытия поверхности платины адсорбированными 

молекулами СО. Окисление водорода начиналось только при таких температурах, когда 

значения конверсии СО были достаточно высоки (70–80 %) и поверхность Pt становилась 

доступной для Н2. Это выражалось в ускорении реакции окисления Н2 и снижении 

селективности при 60–70 °С. В области 70–100 °С на графиках зависимости селективности от 

температуры для всех трех смесей наблюдалось плато на уровне 50 %, соответствовавшее 

полной конверсии СО и О2. Иными словами, при Т < 100 °C во всех исследованных 

реакционных смесях на катализаторе Pt0,5Co0,5/SiO2 сначала окислялся весь СО, а затем весь 

оставшийся О2 расходовался на окисление водорода. 

Свойства нанесенного Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатора в избирательном окислении СО 

оказались весьма близки к свойствам нанопорошка Pt0,5Co0,5, свойства которого были описаны в 

предыдущем разделе. Это, с одной стороны, указывает на инертность носителя SiО2 и 

отсутствие сильного взаимодействия металл–носитель, а с другой - косвенно подтверждает 

преимущественное образование биметаллических Pt–Co-наночастиц при приготовлении 

нанесенного катализатора. Концентрация СО ниже 10 ppm на катализаторе Pt0,5Co0,5/SiO2 

достигалась при 70–95 °С и скорости потока 36000 см
3
г

-1
ч

-1
, в то время как на изученных нами 

ранее [91] Pt–Co/C и Pt–Co/γ-Al2O3 образцах [CO]выход достигала аналогичных значений при 

115–135 и 130–155 °С, соответственно, и скорости потока 8000 ч
-1
. С учетом сходства в методе 

приготовления, этот факт показал преимущество силикагеля как носителя, в том числе 

благодаря тому, что он не сорбировал комплексные ионы металлов на стадии приготовления и 

тем самым не препятствовал образованию биметаллических наночастиц в отличие от γ-Al2O3, 

при этом хорошо смачивался водными растворами в отличие от углеродных носителей. 

В Таблице 3.5 сопоставлены свойства ряда наиболее эффективных в избирательном 

окислении СО в реформате каталитических систем, содержащих благородные металлы. Видно, 

что исследованный Pt0,5Co0,5/SiO2 катализатор превосходил большинство других систем по 

производительности и глубине очистки: на нем необходимая степень очистки 

водородсодержащих смесей достигалась при 70–95 °С, что близко к рабочей температуре 

топливных элементов на основе мембраны “Nafion”. Поэтому блок избирательного окисления 

СО может быть интегрирован непосредственно с топливным элементом без использования 

промежуточного теплообменника. 
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Таблица 3.5 – Сопоставление свойств различных катализаторов в реакции избирательного 

окисления СО в реформате. 

Катализатор 
а

Ме
Х , 

мас.% 

[CO]выход, 

ppm 

[O2]вход / 

[CO]вход 

U
б
, 

см
3
г

-1
ч

-1
 

Tmin
в
, 

°С 

Tmax
в
, 

°С 

T10
в
, 

°С 
Источник 

Pt0,5Со0,5/SiO2 2,6 3 1 36000 70 95 25 
Данная 

работа 

PtCo/YSZ 

(Co : Pt = 10) 
2 ≤ 10 1 16700 107 150 43 [113] 

Pt-CoOx/ETS-10 1,4 5 1 30000 125 150 25 [404] 

Pt/Морденит 1,5 ≤ 10 1,5 10000 ч
-1

 120 180 60 [407] 

Rh/Цеолит 3А 1 ≤ 10 2 40000 80 100 20 [122] 

PtFe/SiO2 

(Pt : Fe = 2,3) 
4.5 ~1 > 0,5 36000 20 30 10 [408] 

а
Содержание активного компонента. 
б
Скорость потока реакционной смеси 
в
Минимальная и максимальная температуры, а также температурный интервал (T10 = Tmax-

Tmin), где достигается концентрация СО ниже 10 ppm 

 
Изученный биметаллический катализатор Pt0,5Co0,5/SiO2 обладал высокой селективностью 

и может применяться для глубокой очистки от СО реформата, содержащего СО2 и Н2О. 

Отметим, что предложенный метод приготовления катализатора, основанный на разложении 

двойной комплексной соли [Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O в порах носителя, весьма прост, 

не требует дорогих или сложных реактивов и может быть легко адаптирован для других 

каталитических композиций. 

3.3 Заключение к Главе 3 

В данной Главе показано, что методом полимерного предшественника (методом Пекини) 

удается синтезировать оксидные медно-цериевые катализаторы и получать более равномерное 

(по сравнению, например, с методом соосаждения или пропитки) распределение меди в 

катализаторе в виде твердого раствора CuxCe1-xOy. Однако под воздействием реакционной 

среды часть меди агломерируется в крупные частицы. При этом около 3-6 мас.% меди остается 

в высокодисперсном состоянии. Приготовленные методом Пекини и методом пропитки 

оксидные медно-цериевые катализаторы, содержавшие 5-10 мас.% Cu, являются наиболее 

эффективными в реакции избирательного окисления СО в реформате. Одинаковая активность и 

селективность этих катализаторов в избирательном окислении СО в реформате обусловлена 

тем, что окончательное формирование активных центров происходит под воздействием 

реакционной среды, в итоге эти катализаторы содержат на поверхности CeO2 одинаковое 

количество меди в дисперсном состоянии, ответственной за протекание реакции. 



147 
 

Для последующих исследований избирательного окисления СО в микроканальных 

реакторах (см. далее Главу 4) был выбран оксидный медно-цериевый катализатор, 

приготовленный методом пропитки и содержавший 5 мас. % Сu. Согласно результатам 

исследования физико-химическими методами практически вся нанесенная медь находилась в 

нем в высокодисперсном состоянии, он был весьма эффективен в ИзбОк СО, а метод 

приготовления был легко адаптирован для нанесения покрытий в каналы 

микроструктурированных реакторов.  

Проведенный с использованием двойных комплексных солей синтез Au-Cu и Pt-M (M=Fe, 

Co, Ni) нанесенных катализаторов и их исследование в реакции избирательного окисления СО в 

реформате подтвердили перспективность применения данного подхода для целенаправленного 

синтеза нанесенных биметаллических частиц заданного состава. При помощи комплекса 

физико-химических методов был доказан факт формирования двойной комплексной соли 

[Au(en)2]2[Cu(C2O4)2]3∙8H2O на поверхности носителей и установлено, что при ее разложении в 

атмосфере водорода происходит диспергирование с образованием наночастиц твердых 

растворов Au0,4Cu0,6 на SiO2, CeO2 и Au0,6Cu0,4 на γ-Al2O3. Было обнаружено, что наибольшей 

активностью и селективностью в реакции избирательного окисления СО в реформате обладает 

нанесенный на диоксид церия биметаллический Au-Cu катализатор, который также является 

более активным, чем монометаллический Cu-содержащий катализатор, и более селективным, 

чем монометаллический Au-содержащий катализатор. Биметаллические Au-Cu наночастицы не 

обладали активностью и селективностью в отношении реакции избирательного окисления СО. 

Их активность существенно увеличивалась лишь при нанесении на активные подложки. 

Нанесение на инертный носитель (SiO2 не склонен к сильному взаимодействию металл-

носитель, не обладает окислительно-восстановительными свойствами) не оказывало влияния на 

биметаллические Au-Cu наночастицы и 5AuCu/SiO2 катализатор был малоактивным (инертным) 

в отношении реакции избирательного окисления СО. Нанесение на менее инертный носитель γ-

Al2O3 приводило к тому, что 5AuCu/Al2O3 катализатор был более активен и селективен по 

сравнению с 5AuCu/SiO2. Так как CeO2 является активным носителем (склонен к сильному 

взаимодействию металл-носитель, обладает окислительно-восстановительными свойствами, 

кислородные вакансии и кислород решетки участвуют в каталитических реакциях), то 

5AuCu/CeO2 катализатор среди изученных систем был самым эффективным.  

Было продемонстрировано, что разложение двойных комплексных солей 

[Pt(NH3)5Cl][Fe(C2O4)3]∙4H2O (в восстановительной атмосфере) и 

[Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O, [Pt(NH3)4][Ni(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O (в инерте) позволяет 

получать биметаллические катализаторы в виде однофазных нанопорошков твердых растворов 

Pt0,5Fe0,5, Pt0,5Со0,5 и Pt0,5Ni0,5. Проведенные исследования в реакции избирательного окисления 
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СО, показали, что наилучшими каталитическими свойствами обладал Pt0,5Со0,5, при этом 

активность всех приготовленных биметаллических катализаторов превышала активность 

нанопорошка монометаллической Pt.  

На примере приготовления нанесенного биметаллического Pt0,5Со0,5/SiO2 катализатора 

физико-химическими методами было подтверждено образование двойной комплексной соли 

([Pt(NH3)4][Co(C2O4)2(H2O)2]∙2H2O на поверхности носителя. Было установлено, что при ее 

разложении в атмосфере гелия происходит диспергирование с образованием наночастиц 

твердого раствора Pt0,5Со0,5, каталитические свойства которого в реакции избирательного 

окисления СО в водородсодержащих смесях соответствовали каталитическим свойствам 

нанопорошка Pt0,5Со0,5. 

Таким образом, показано, что метод разложения двойных комплексных солей в пористом 

пространстве носителей отличается простотой реализации, не требует использования дорогих 

или сложных реактивов и поэтому может быть легко адаптирован для получения нанесенных 

катализаторов, содержащих наночастицы сплавов металлов, для широкого круга реакций 

окисления, гидрирования, электрохимических процессов и др.  

  



149 
 

Глава 4 Избирательное окисление СО в реформате в микроканальных  

реакторах с оксидным медно-цериевым катализатором 

В этой Главе приведены результаты исследования микроканальных реакторов с 5Cu/CeO2 

катализатором в реакции избирательного окисления СО в реформате. Выполнено сравнение 

физико-химических характеристик каталитического покрытия, нанесенного на стенки 

микроканалов, и гранул 5Cu/CeO2 катализатора. Проведены систематические исследования 

влияния температуры, скорости потока и состава водородсодержащей смеси и определены 

оптимальные условия глубокой очистки реформата от СО. С целью масштабирования и 

выяснения возможности применения микрореакторов для очистки водородсодержащих смесей 

от СО для питания энергоустановок на основе ПОМТЭ мощностью ~ 100 Вт был изготовлен и 

испытан реакторный блок, состоящий из 26 параллельно соединенных микрореакторов. 

Сформулирована макрокинетическая математическая модель протекания реакции 

избирательного окисления СО. Проведена оценка фактора эффективности использования 

внутренней поверхности от толщины нанесенного покрытия 5Cu/CeO2 катализатора на стенках 

каналов микрореактора и продемонстрированы его преимущества по сравнению с гранулами 

5Cu/CeO2 катализатора в проточном реакторе для проведения реакции избирательного 

окисления СО в реформате. 

Основные результаты, рассмотренные в этой Главе, опубликованы в работах [409–412]. 

4.1 Исследования микроканальных реакторов 

4.1.1 Физико-химические характеристики каталитических покрытий в каналах 

микрореакторов 

Исходный порошок CeO2, порошок CeO2(C) (полученный после прокаливания водной 

суспензии с поливиниловым спиртом), гранулированные 5Cu/CeO2 катализаторы (до и после 

проведения реакции), а также синтезированные в микроканалах покрытия носителя CeO2 и 

катализатора 5Cu/CeO2 были охарактеризованы методом РФА (Рисунок 4.1). В Таблице 4.1 

представлены параметры решетки CeO2, размеры областей когерентного рассеяния 

наблюдаемых фаз CeO2, CuO и Cu, а также удельные площади поверхности носителей и 

катализаторов. Порошки CeO2, CeO2 (C) и покрытия CeO2 в каналах микрореактора имели 

сходный размер частиц оксида церия, а именно 8,5 нм, с параметром решетки церия 5,416 Å. В 

5Cu/CeO2 катализаторах до и после реакции параметр решетки оксида церия несколько 

уменьшался, а размер частиц увеличивался до 9,5 нм. Эти данные хорошо согласовывались с 

небольшим уменьшением удельной поверхности катализаторов по сравнению с носителем 
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СеО2. В рентгенограммах исходного гранулированного 5Cu/CeO2 катализатора и катализатора в 

виде покрытия наблюдались слабые пики, соответствующие частицам оксида меди в 

количестве ~1 мас.%, в то время как на рентгенограмме 5Cu/CeO2 катализатора после реакции 

были обнаружены слабые пики, соответствующие металлической меди (~ 1 мас.%). Размер 

частиц CuO и Cu был 20-40 нм, что превышало размер кристаллитов оксида церия. Как уже 

обсуждалось в разделе 3.1.1 Главы 3, большая часть высокодисперсной меди, находящейся на 

поверхности оксида церия, методом РФА не фиксировалась. Так как фазовые составы 

катализаторов в виде гранул и покрытий были близки, то ожидалось, что они должны проявлять 

сходную каталитическую активность. 

Рисунок 4.1 – Дифрактограммы исходного СеО2 (1), CeO2 после прокаливания водной 

суспензии с поливиниловым спиртом (2), гранулированных 5Cu/CeO2 катализаторов (до (3) и 

после (4) проведения реакции), пластины микрореактора (5), синтезированных в микроканалах 

покрытий носителя CeO2 (6) и катализатора 5Cu/CeO2 (7). 

Таблица 4.1 – Физико-химические характеристики катализаторов и покрытий. 

Образец Фазовый 

состав, мас.% 

Параметр 

ячейки 

aCeO2
, Å 

ОКР 

DCeO2
, 

нм 

ОКР 

DCu, 

нм 

ОКР 

DCuO, 

нм 

SБЭТ,  

м
2
г

-1
 

CuO Cu 

CeO2 - - 5,416 8,5 - - 86 

CeO2 (C) - - 5,416 8,5 - - 85 

5Cu/CeO2 

до реакции 

~1 - 5,410 9,5 - 20-40 81 

5Cu/CeO2 

после реакции 

- ~1 5,410 9,5 20-40 - 80 

покрытие CeO2  - - 5,416 8,5 - -  

покрытие 5Cu/CeO2 

до реакции 

~1 - 5,410 9,5 - 20-40  
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4.1.2 Каталитические свойства 5Cu/CeO2 катализатора, нанесенного на стенки 

микроканалов 

Как уже обсуждалось в Главе 1 и 3, наличие CO2 и H2O в водородсодержащей смеси 

вызывает значительное снижение каталитической активности оксидных медно-цериевых 

катализаторов в избирательном окислении СО. Поэтому все эксперименты, обсуждаемые в 

данном разделе, проводили в реформате (водородсодержащем газе в присутствии паров воды и 

углекислого газа). 

На Рисунке 4.2 представлены зависимости выходной концентрации CO, конверсии O2 и 

селективности от температуры при различных скоростях потока, которые были получены при 

исследовании микрореактора, на стенки каналов которого было нанесено 50 мг 5Cu/CeO2 

катализатора. Видно, что кривые смещались в область более высоких температур с 

увеличением объемной скорости. По мере повышения температуры концентрация СО 

снижалась, достигала минимума при оптимальной температуре и затем увеличивалась. При 

скорости потока 55000 см
3
г

-1
ч

-1
 эта оптимальная температура составляла 215 °С, что 

соответствовало выходной концентрации СО 1 ppm. При увеличении скорости потока до 

220000, и далее до 440000 см
3
г

-1
ч

-1
 оптимальные температуры были 230 и 235 °С при [СО]выход = 

10 и 280 ppm, соответственно. При этих температурах наблюдалась полная конверсия 

кислорода на выходе из реактора при SCO = 50%. Дальнейшее повышение температуры до 

250 °C приводило к резкому увеличению концентрации CO на выходе до уровня ~500 ppm, с 

соответствующим снижением селективности до 47,5% при полной конверсии кислорода при 

всех скоростях потока. 

На Рисунке 4.3 показаны зависимости выходной концентрации CO, конверсии O2 и 

селективности от температуры реактора для входной концентрации CO 0,5, 1,0 и 2,0 об.% при 

постоянном мольном отношении O2/CO = 1. Видно, что кривые [CO]выход при различных 

[CO]вход были схожими. По мере повышения температуры концентрация СО снижалась, 

достигала минимума при оптимальной температуре и затем увеличивалась. Оптимальные 

температуры, соответствующие минимальной концентрации СО между 1 и 2 ppm, достигались 

при 210, 220 и 230 
о
С, а интервал температур («рабочее окно»), в котором достигалась 

концентрация CO на выходе из реактора ниже 10 ppm, составлял 200-225, 205-235 и 210-240 
о
С 

при [CO]вход = 0,5, 1,0 и 2,0 об.%, соответственно. Таким образом, кривые незначительно 

смещались в сторону более высоких температур с увеличением концентрации СО на входе в 

реактор.  
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Рисунок 4.2 – Зависимости выходной концентрации СО (а), конверсии О2 (б) и селективности 

(в) от температуры при протекании избирательного окисления СО в реформате на 5Cu/CeO2 

катализаторе (mкат = 50 мг). Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 1 O2, 65 H2, 10 H2O, 

20 CO2, He - баланс. Скорости потока: 55000-440000 см
3
г

-1
ч

-1
. 

  

120 160 200 240 280

1

10

100

1000

10000 а)

        U, cм
3
г

-1
ч

-1

   55 000

 110 000

 220 000

 440 000

 

 

[C
O

] в
ы

х
о

д
, 

p
p

m

T, 
o
C

120 160 200 240 280

0

20

40

60

80

100 б)

        U, cм
3
г

-1
ч

-1

   55 000

 110 000

 220 000

 440 000

 

 

X
O

2, 
%

T, 
o
C

120 160 200 240 280

0

20

40

60

80

100

        U, cм
3
г

-1
ч

-1

   55 000

 110 000

 220 000

 440 000

в)

 
 

S
C

O
, 

%

T, 
o
C



153 
 

Рисунок 4.3 – Зависимости выходной концентрации СО (а), конверсии О2 (б) и селективности 

(в) от температуры и [CO]вход при протекании избирательного окисления СО в реформате на 

5Cu/CeO2 катализаторе (mкат = 50 мг). Состав исходной газовой смеси (об.%): 0,5-2 CO, 0,5-2 O2, 

65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He – баланс, [O2]вход/[CO]вход =1. Скорость потока: 110000 см
3
г
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На Рисунке 4.4 приведены конверсии СО и О2 и количество израсходованного СО ([СО]) 

и О2 ([О2]) в зависимости от температуры. При мольном отношении O2/CO=1 увеличение 

концентрации CO на входе вызывало во всем исследованном диапазоне температуры 

пропорциональное увеличение количества CO, расходуемого в реакции окисления. В 

результате температурные зависимости конверсии СО были практически одинаковыми для всех 

трех концентраций СО. Температурные зависимости конверсии O2 и селективности были 

одинаковыми при температурах ниже 190 °C. 

Рисунок 4.4 – Зависимости конверсии СО и О2 и количества израсходованного СО ([СО]) и О2 

([О2]) от температуры при протекании избирательного окисления СО в реформате на 

5Cu/CeO2 катализаторе (mкат = 50 мг). Состав исходной газовой смеси (об.%): 0,5-2 CO, 0,5-2 O2, 

65 H2, 10 H2O, 20 CO2, , He – баланс, [O2]вход/[CO]вход =1. Скорость потока: 110000 см
3
г

-1
ч

-1
.  

  

120 160 200 240 280

0

20

40

60

80

100

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

2.5

3.0[CO]
вход

, об.%

 0.5

 1.0

 2.0

 

 

X
O

2, 
%

T, 
o
C

 

 

 

б)

 
[O

2
],

 о
б

.%

120 160 200 240 280

0

20

40

60

80

100

0.0

0.5

1.0

1.5

2.0

2.5

3.0[CO]
вход

, об.%

 0.5

 1.0

 2.0

а)

 

 

X
C

O
, 

%

T, 
o
C

 

 

 

 
[C

O
],

 о
б

.%



155 
 

Конверсия O2 увеличивалась до 60%, а селективность снижалась со 100 до ~80% при этой 

температуре. Дальнейшее повышение температуры реактора до 210, 220 и 230 
о
С при входной 

концентрации CO 0,5, 1,0 и 2,0 об.%, соответственно, приводило к увеличению конверсии O2 до 

100% и снижению селективности до 50%. Обратим внимание, что для этих трех смесей 

реформата эти температуры соответствовали температурам, при которых были достигнуты 

минимальные концентрации СО на выходе. Конверсия СО составляла 98% при селективности 

80% и температуре 190 °С. Это означало, что в реакционных смесях с [СО]вход = 0,5, 1,0 и 2,0 

об.% почти 0,2, 0,4 и 0,8 об.% O2 оставалось непрореагировавшим, соответственно. Поскольку 

эти газовые смеси содержали двукратный избыток кислорода по отношению к стехиометрии 

реакции окисления СО, с дальнейшим увеличением температуры кислород в основном 

расходовался на окисление водорода, и только незначительная часть расходовалась на 

окисление монооксида углерода для снижения его концентрации до 1-2 ppm. Различные 

температуры, при которых была достигнута полная конверсия O2, указывают на то, что 

селективность в указанных условиях сильно зависит от температуры реакции, а не от 

концентрации кислорода. Аналогичные зависимости наблюдались в экспериментах при других 

[CO]вход, мольных отношениях [O2]вход/[CO]вход и объемных скоростях газовой смеси. 

На Рисунке 4.5 показана выходная концентрация CO, количество израсходованного 

кислорода [O2] и селективность в зависимости от температуры при трех концентрациях O2 на 

входе 0,6, 1,0 и 1,5 об.% и объемной скорости потока 110 000 см
3
г

-1
ч

-1
. Селективность 

составляла 100% при всех концентрациях O2 ниже температуры 160 °С и снижалась до ~90% 

при повышении температуры. Минимальная [CO]выход = 100 ppm наблюдалась при 205 °С в 

реформате, содержавшем 1 об.% СО при 1,2-кратном избытке кислорода по отношению к 

стехиометрии реакции окисления СО. Расход кислорода ([O2]) составлял 0,6 об.%, указывая на 

то, что при этой температуре достигалась полная конверсия O2. Увеличение входной 

концентрации O2 до 1,0 об.% позволяло снижать концентрацию CO на выходе ниже 10 ppm при 

205 °C, [O2] = 0,75 об.% и селективности 65%. Минимальная [СО]выход = 1 ppm достигалась 

при 225 °С, полной конверсии кислорода и селективности 50%. Дальнейшее повышение 

температуры реактора приводило к увеличению концентрации СО на выходе и снижению 

селективности при XО2 = 100%. При [O2]вход = 1,5 об.%, [CO]выход ~10 и 1 ppm достигались при 

205 и 225 °С при потреблении 0,8 и 1,1 об.% O2, соответственно. Полная конверсия кислорода и 

селективность 33% наблюдались при 235 °C. Дальнейшее повышение температуры приводило к 

увеличению выходной концентрации СО и снижению селективности.  
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Рисунок 4.5 – Зависимости выходной концентрации СО, количества израсходованного О2 

([О2]) и селективности от температуры при протекании избирательного окисления СО в 

реформате на 5Cu/CeO2 катализаторе (mкат = 50 мг). Состав исходной газовой смеси, об.%: 

1 CO, 0,6-1,5 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He – баланс. Скорость потока: 110000 см
3
г
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Полученные результаты, приведенные на Рисунке 4.5, свидетельствуют о том, что рабочее окно 

ИзбОк СО расширялось с увеличением концентрации кислорода в реакционной смеси на входе 

в микрореактор. Аналогичные зависимости выходной концентрации СО, расхода кислорода и 

селективности от температуры при различных входных концентрациях кислорода наблюдались 

и при других объемных скоростях реформата. Итак, при всех объемных скоростях подачи 

реформата и входной концентрации кислорода существовал температурный интервал, 

соответствовавший селективности 100%. По мере увеличения скорости потока минимальная 

концентрация СО на выходе увеличивалась, а оптимальная температура реактора, 

соответствовавшая минимальной концентрации СО, смещалась к более высоким значениям. 

Конверсия СО не зависела от его концентрации на входе в реактор, но зависела от соотношения 

входных концентраций O2/CO. Увеличение [O2]вход уменьшало минимальную выходную 

концентрацию CO и повышало оптимальную температуру. При конверсиях кислорода ниже 

100% увеличение концентрации O2 на входе не приводило к увеличению потребления 

кислорода и, следовательно, не изменяло селективность. Это было связано с тем, что скорости 

окисления как Н2, так и СО не зависели от входной концентрации O2. Они зависели только от 

температуры. Таким образом, увеличение входной концентрации O2 позволяло уменьшить 

концентрацию CO на выходе и расширить рабочее окно ИзбОк СО при сопутствующем 

снижении селективности. Значения температуры при минимальных концентрациях CO в 

зависимости от объемной скорости подачи реформата и входной концентрации O2 приведены в 

Таблице 4.2. 

Таблица 4.2 – Минимальные выходные концентрации СО ([СО]мин) и соответствующая 

температура (Tмин) в зависимости от скорости потока реакционной смеси (U) и входной 

концентрации О2 (О2]вход) при протекании избирательного окисления СО на 5Cu/CeO2 

катализаторе в микроканальном реакторе. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 0,6-

1,5 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He - баланс. 

  

U, см
3
г

-1
ч

-1
 [О2]вход, об.% 

0,6 1,0 1,5 

Tмин, 
o
C [СО]мин, ppm Tмин, 

o
C [СО]мин, ppm Tмин, 

o
C [СО]мин, ppm 

55000 180 100 215 1 215 1 

110000 205 100 225 1 225 1 

220000   230 10 240 5 

440000   235 280 250 100 
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Для наглядности на Рисунке 4.6 приведена зависимость ширины рабочего окна ИзбОк СО 

(T10) от объемной скорости и отношения [O2]вход/[CO]вход. Можно видеть, что T10 становилось 

шире при более высокой концентрации кислорода и более низкой объемной скорости. 

Например, при концентрации кислорода 1,5 об.% ширина рабочего окна уменьшалась с 45 до 5 

o
C при увеличении объемной скорости с 55000 до 275 000 см

3
г

-1
ч

-1
. 

В качестве оптимальных условий для глубокой очистки реформата от СО можно 

рекомендовать отношение начальных концентраций [О2]вход/[СО]вход в диапазоне 1 – 1,5, 

объемную скорость подачи реформата до ~220 000 см
3
г

-1
ч

-1
 и температуру реактора ~190 – 

240 °С. В этих условиях ширина температурного интервала (Рисунок. 4.6), в котором 

достигалась концентрация СО ниже 10 ppm, оставалась больше 20 °С, что позволит обеспечить 

требуемую глубину очистки в случае варьирования исходных параметров реформата, 

подаваемого в реактор для проведения очистки от монооксида углерода. 

Рисунок 4.6 – Зависимость температурного интервала ΔT10, в котором достигается 

концентрация СО ниже 10 ppm, от скорости потока (U) и отношения начальных концентраций 

[О2]вход/[СО]вход при избирательном окислении СО в реформате в микрореакторах с 23 − 50 мг 

5Cu/CeO2 катализатора. Состав исходной газовой смеси, об.%: 0,5-2,0 CO, 0,4-3 O2, 57-65 H2, 

10 H2O, 20 CO2, He – баланс. Т = 190-240 
о
С. 

Для выяснения особенностей протекания реакций окисления водорода и обратной 

паровой конверсии СО на 5Cu/CeO2 катализаторе был проведен ряд экспериментов в 

отсутствии CO в смесях, содержавших переменные количества O2 (0,6-1,5 об.%), 65 об.% H2, 

20 об.% CO2, 10 об.% H2O, He-баланс. Зависимости конверсии O2 и выходной концентрации CO 

от объемной скорости потока показаны на Рисунке 4.7.  
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Рисунок 4.7 – Зависимость выходной концентрации СО (a) и конверсии O2 (б) от температуры в 

реакции окисления H2 в отсутствии CO. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 O2, 65 H2, 

10 H2O, 20 CO2, He - баланс. Скорость потока: 55000-440000 см
3
г

-1
ч

-1
. 

Видно, что реакция окисления Н2 при объемной скорости подачи смеси 55000 см
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начиналась при 140 °C. Конверсия O2 постепенно увеличивалась до ~20% при 190 °C. Полная 

конверсия O2 наблюдалась при 220 °C. Образование CO в результате реакции обратной паровой 

конверсии СО наблюдали при температуре выше 240
о
C, при 300°C концентрация монооксида 

углерода увеличивалась до 60 ppm. Увеличение объемной скорости смещало кривые конверсии 

O2 в область более высоких температур, при этом концентрация СО на выходе из реактора была 

ниже уровня 10 ppm во всем исследованном интервале температур. Наиболее вероятно, для 

протекания реакции обратной паровой конверсии СО при температурах ниже 300
o
C такие 

объемные скорости были слишком высокими. Кривые расхода O2, полученные при различных 

входных концентрациях O2, были аналогичны кривым, наблюдаемым в экспериментах в 

избирательном окислении CO. Как видно на Рисунка 4.8, окисление H2 в смесях, содержавших 

входную концентрацию O2 в диапазоне 0,6–1,5 об.%, начиналось при 180 °C. Количество 

расходуемого на окисление водорода кислорода ([O2]) было одинаковым для трех смесей с 

различными [O2]вход при температуре до 240 °C. Таким образом, количество окисленного 

водорода не зависело от концентрации O2 в смеси. Это означает, что скорость реакции 

80 120 160 200 240 280 320

0

20

40

60 U, см
3
/г*ч

    55 000

  110 000

  440 000

a)

 

 

[C
O

] в
ы

х
о

д
, 

p
p

m

T, 
o
C

80 120 160 200 240 280 320

0

20

40

60

80

100 б)
U, см

3
/г*ч

  55 000

 110 000

 440 000

 

 
X

O
2, 

%

T, 
o
C



160 
 

окисления Н2 в отсутствии СО имела нулевой порядок по O2, при этом сильно зависела от 

температуры. Полная конверсия кислорода наблюдалась при 240 и 250 °С в смесях, 

содержавших 0,6 и 1,0 об.% О2, соответственно. В смеси, содержавшей 1,5 об.% O2, 1 об.% O2 

расходовался на окисление 2 об.% Н2 при 250 
o
C. Но незначительное повышение температуры 

приводило к полной конверсии O2. Аналогичные зависимости в реакции окисления Н2 в 

отсутствии СО наблюдались и при других объемных скоростях потока газовой смеси. 

Рисунок 4.8 – Зависимость количества израсходованного О2 ([О2]) от температуры при 

протекании реакции окисления H2 в отсутствии CO. Состав исходной газовой смеси (об.%): 0,6-

1,5 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He - баланс. Скорость потока 440000 см
3
г

-1
ч

-1
. 

Наличие температурного интервала, в котором наблюдается 100% селективность в 

реакции ИзбОк СО на 5Cu/CeO2 катализаторе, и причину снижения селективности при высоких 

температурах можно пояснить, используя Рисунок 4.9, где приведены [CO], [H2] и [O2] в 

зависимости от температуры. Эти кривые сопоставлены с температурными зависимостями 

[H2] и [O2] в реакции окисления Н2 в отсутствии СО. Можно видеть, что окисление СО в 

присутствии Н2 протекало уже при 120 °С, а окисление Н2 начиналось при 160 °С. В результате 

селективность была равна 100% при температурах ниже 160 
o
C (см. Рисунок 4.5). Полная 

конверсия O2 достигалась при 210 °C, при этой температуре наблюдалась и наименьшая 

выходная концентрация CO. Расход водорода в отсутствии и в присутствии СО оставался 

неизменным до 210 °С. Другими словами, присутствие СО не влияло на скорость окисления Н2. 

Как только концентрация O2 снижалась ниже критического уровня, необходимого для 

одновременного окисления и CO, и H2 в этих условиях, некоторая часть монооксида углерода 

уже не могла окислиться по причине отсутствия кислорода, что приводило к снижению 

конверсии CO при наблюдаемой полной конверсии О2. 
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Рисунок 4.9 – Зависимость количества израсходованного CO ([CO]), H2 ([H2]) (а) и О2 ([О2]) 

(б) от температуры при протекании избирательного окисления СО и реакции окисления H2 в 

отсутствии CO. Состав исходной газовой смеси при избирательном окислении СО, об.%: 1 CO, 

1 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He – баланс. Состав исходной газовой смеси при окислении H2 в 

отсутствии CО, об.%: 1 O2, 65 H2, 10 H2O, 20 CO2, He-баланс. Скорость потока: 110000 см
3
г

-1
ч

-1
. 

При низких скоростях потока и при температуре около 300 °C реакция обратной паровой 

конверсии СО скорее всего также давала некоторый вклад в увеличение концентрации CO на 

выходе из реактора. Возможность протекания этой реакции была показана ранее на Рисунке 4.7. 

4.1.3 Сравнение каталитических характеристик 5Cu/CeO2 катализатора в проточном 

реакторе с неподвижным слоем и в микроканальном реакторе 

В разделе 4.1.1 этой Главы было установлено, что текстурные и фазовые характеристики 

5Cu/CeO2 катализатора, приготовленного в виде гранул и нанесенного в виде покрытия на 

стенки микроканалов, являются сходными. Поэтому были проведены сравнительные 
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эксперименты в микрореакторе и в кварцевом проточном реакторе с гранулами катализатора с 

одинаковым составом и объемной скоростью подачи реформата. По проведенным оценкам, 

влияние внутренней и внешней диффузии было незначительно в используемых реакционных 

условиях ~ до 200
о
С для обоих типов реакторов. Влияние массопереноса может стать 

существенным при температуре реактора выше 200 
o
C при больших конверсиях CO (это будет 

более детально обсуждаться в Разделе 4.1.5 данной Главы). Поэтому сравнение каталитической 

активности в обоих реакторах делалось на качественном уровне. 

На Рисунке 4.10 представлены температурные зависимости выходной концентрации СО, 

конверсии О2 и селективности в ИзбОк СО с катализатором 5Cu/CeO2 в проточном реакторе с 

неподвижным слоем (гранулы катализатора диаметром 0,25 – 0,5 мм были смешаны с 200 мг 

частицами кварца такого же размера) и в микроканальном реакторе. Масса катализатора в 

обоих реакторах составляла 50 мг. Видно, что до температуры 180 °C в проточном реакторе с 

неподвижным слоем достигалась более низкая выходная концентрация CO, более высокая 

конверсия O2 и более низкая селективность по сравнению с микроканальным реактором. 

Минимальная концентрация СО, достигаемая в проточном реакторе с неподвижным слоем, 

составляла 15 ppm при 205 °С, в то время как концентрация СО на выходе микроканального 

реактора была намного ниже 10 ppm в диапазоне температур 190-240 °С. 

Возможное объяснение наблюдаемых зависимостей заключается в том, что слой 

катализатора в микроканальном реакторе находился в прямом контакте с металлической 

подложкой с высокой теплопроводностью. Тепло, выделяемое во время реакции окисления, 

очень быстро отводилось из зоны реакции, и катализатор находился в изотермических условиях 

по всей длине микроканалов. В реакторе с гранулами катализатора максимальная разница 

температур не превышала 5 °С вдоль центральной линии реактора. Однако теплопроводность 

кварца довольно низкая, что могло приводить из-за недостаточной скорости отвода тепла к 

локальным перегревам в гранулах катализатора. 

Для проверки предположения о влиянии теплопереносом в реакторе с неподвижным слоем с 

гранулированным катализатором был применен критерий Мирса [413]: 

a

partreff

E

RT

hT

dHr
3,0

||



,       (4.1) 

где reff - наблюдаемая (эффективная) скорость реакции, ΔrH - энтальпия реакции, h - 

коэффициент теплообмена газ-твердое вещество, dpart - диаметр гранулы, Ea - энергия 

активации, R - газовая постоянная, и Т - температура газовой смеси, прилегающей к грануле. 

  



163 
 

Рисунок 4.10 – Зависимости выходной концентрации СО (а), селективности (б) и конверсии 

кислорода (в) от температуры при протекании реакции избирательного окисления СО 

реформате в микрореакторе с 50 мг 5Cu/CeO2 катализатора и в кварцевом реакторе с 50 мг 

гранул  этого катализатора (диаметр гранул 0,25 – 0,5 мм). Состав исходной газовой смеси, 

об.%: 1,5 СО, 2,25 О2, 10 Н2О, 20 СО2, 65 Н2, Не-баланс. Скорость потока: 55000 см
3
г

-1
ч

-1
.  
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Согласно проведенной оценке, левая сторона становится больше, чем правая, для 

температур выше 170 
o
C, что указывает на возможность образования горячих точек. В этом 

случае тепло, выделяемое в реакции избирательного окисления СО, может стимулировать 

окисление H2 и облегчать окисление CO; следовательно, наблюдаемая активность катализатора 

может быть выше, но селективность будет ниже. При более высоких температурах и все еще 

недостаточных скоростях отвода тепла слабоэндотермическая реакция обратной паровой 

конверсии СО может ускоряться, используя тепло, выделяемое реакциями окисления CO и H2. 

4.1.4 Математическая модель избирательного окисления СО и кинетика реакций  

окисления СО и Н2 

В условиях глубокой очистки реформата в зависимости от типа катализатора возможно 

протекание следующих реакций: окисление СО, окисление Н2, обратная паровая конверсия СО, 

метанирование СО и СО2, а также отложение углерода на катализаторе. Согласно 

литературным данным (см. Главу 1) и результатам исследований, описанным в разделе 3.1 

Главы 3 и данной Главе, на оксидных медно-цериевых катализаторах метанирование оксидов 

углерода и отложение углерода не наблюдали. Реакция обратной паровой конверсии СО с 

заметной скоростью протекает лишь при температурах выше 250 °С. Основными реакциями 

были реакции окисления СО и Н2. В разделе 4.1.2 данной Главы было показано, что СО не 

оказывает влияния на протекание реакции окисления Н2, при этом обе реакции окисления СО и 

окисления Н2 идут с поглощением общего реагента – кислорода. Это наблюдение согласуется с 

литературными данными [177, 414], а учитывая то, что водород в смеси находился в большом 

избытке, и его концентрация в процессе ИзбОк СО практически не изменялась, то для 

построения математической модели было сделано допущение, что реакции окисления СО и Н2 в 

условиях избирательного окисления монооксида углерода в реформате протекают параллельно 

и независимо. 

Для описания кинетики, а именно наблюдаемых скоростей реакций окисления Н2 и СО, 

были использованы степенные уравнения с константами скорости в Аррениусовской форме: 
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 .       (4.3) 

Отметим, что для скорости реакции окисления водорода (уравнение 4.3) порядок по Н2 

равен нулю, так как он присутствовал в большом избытке и в ходе реакции его концентрация 
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практически не изменялась. Для определения порядков реакций по реагентам (a, b, n), энергий 

активации ( CO

aE , 2H

aE ) и предэкспоненциальных множителей ( 0

COk , 0

H2
k ) была проведена серия 

кинетических экспериментов, которые проводили в микроканальном реакторе с 50 мг 

катализатора (толщина каталитического покрытия ~40 мкм) в смесях, состав которых приведен 

в Таблице 4.3, варьируя концентрацию СО или О2. Кинетические параметры реакций окисления 

СО и Н2 определяли в температурных интервалах 130 – 170 
о
С и 190 – 220 

о
С, соответственно, 

при объемной скорости подачи газовой смеси 66000 – 660000 см
3
г

-1
ч

-1
 для поддержания степени 

превращения реагентов менее 10 %. 

Таблица 4.3 – Кинетические параметры реакций окисления СО и Н2 на оксидных медно-

цериевых катализаторах. 

Состав смеси, кПа Кинетические параметры* 

Окисление СО Окисление H2 Ссылка 

a b Еа, 

кДж/моль 

n Еа, 

кДж/моль 
CO O2 CO2 H2O H2 

0,14–5,2 0,5–3,1 20 10 50 0,9 0 86 0 151 Данная 

работа 

0,5–4,0 0,5–4,0 4–16 4–20 10–50 0,91 0 94 0 142 [177] 

*a  порядок реакции по СО; b, n  порядки реакций по О2. 

Из оценки числа Рейнольдса (Re = ~10) следовало, что в условиях эксперимента в канале 

микрореактора реализовывалось ламинарное течение потока реакционной смеси. Характерное 

расстояние (Х), на которое может диффундировать молекула СО за время пребывания в 

реакторе (τ), ( CODX  ) составляло ~1 мм, что превышало радиус канала микрореактора, 

поэтому влияние "проскока" реакционной смеси на наблюдаемые характеристики было 

незначительно. Кроме того, для реакций окисления СО и Н2 число Вейc-Пратера составляло 

величину ~0,02, что значительно меньше 1. Это, согласно работе [415], свидетельствовало о 

протекании реакций в кинетической области. 

В Таблице 4.3 приведены полученные значения кинетических параметров. Видно, что 

скорости реакций окисления СО и Н2 не зависели от парциального давления кислорода. 

Порядки обеих реакций по кислороду были равны нулю. Порядок реакции окисления 

монооксида углерода по СО оказался равным 0,9, т.е. близким к единице. Энергия активации 

реакции окисления СО составляла 86 кДж/моль, а реакции окисления Н2 – 151 кДж/моль. В 

Таблице 4.3 также приведены литературные данные [177], полученные в близких 

экспериментальных условиях. Видно, что определенные из экспериментов и литературные 

значения кинетических параметров были близки друг к другу. 
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Таким образом, скорости реакций окисления СО и Н2 на 5Cu/CeO2 катализаторе 

записываются следующими выражениями: 

09,011
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86000
exp103,5 OCOCO PP
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с

-1
   (4.4) 
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,   (4.5) 

где парциальные давления PCO и PO2 имели размерность кПа, R = 8,31 Дж/мольК – 

универсальная газовая постоянная. 

Для моделирования работы микроканального реактора в избирательном окислении СО в 

водородсодержащих смесях была использована квазигомогенная модель изотермичного 

реактора идеального вытеснения, в котором протекают две реакции окисления СО и Н2. В 

стационарном режиме работы такого реактора в отсутствии температурных и 

концентрационных градиентов в слое катализатора, а также пренебрегая изменением объема 

реакционной смеси, уравнения материального баланса по СО и О2 можно записать следующим 

образом: 

CO
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где COW  и 
2HW  – скорости реакций окисления СО (уравнение 4.4) и Н2 (уравнение 4.5); S – 

суммарная площадь сечения 14 каналов микрореактора; 
298

)( 0

T
UTU   – объемная скорость 

потока в реакторе, U0 – объемная скорость потока, измеренная при стандартных условиях; x – 

координата по длине реактора; PCO и PO2 – парциальные давления реагентов. 

Решения системы уравнений (4.6) и (4.7) были найдены численно с помощью 

программного пакета MathCad 14. Интегрирование проводили по всей длине реактора (2,5 см) 

при следующих граничных условиях: парциальные давления СО, Н2 и О2 на входе в реактор 

были равны их начальным давлениям. Расчеты проводили при типичном для избирательного 

окисления СО составе водородсодержащей смеси, об.%: 1,5 СО, 1,6 О2, 10 Н2О, 20 СО2, 65 Н2 и 

Не – баланс; при атмосферном давлении в интервале температур 150  250°С. 

На Рисунке 4.11 представлены экспериментальные и рассчитанные зависимости 

конверсии СО, О2 и селективности от температуры при протекании избирательного окисления 

СО в реформате в микрореакторе с 5Cu/CeO2 катализатором.   
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Рисунок 4.11 – Зависимости конверсии СО (а), О2 (б) и селективности (в) от температуры при 

протекании избирательного окисления СО в реформате в микрореакторе с 50 мг 5Cu/CeO2 

катализатора. Точки – эксперимент, линии – расчет. Состав исходной газовой смеси, об.%: 

1,5 СО, 1,6 О2, 10 Н2О, 20 СО2, 65 Н2, Не-баланс. Скорости потока: 55000, 110000, 220000, 
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Видно, что расчеты удовлетворительно описывали экспериментальные результаты. 

Отклонения наблюдались в области высоких конверсий при высоких температурах, т.е. там, где 

выходные концентрации СО были ниже 100 ppm. В этой области модель предсказывала 

значительно более низкие (примерно на порядок) выходные концентрации СО. Такие различия 

могут быть связаны со сделанными допущениями: пренебрежением влиянием процессов 

массопереноса, отличием в этих условиях реальной кинетики от упрощенной модели, 

использованной для расчетов, и отсутствием учета протекания реакции обратной паровой 

конверсии СО. Тем не менее, предложенная макрокинетическая модель удовлетворительно 

описывала экспериментальные данные и может быть использована для выполнения 

моделирования реакторов. 

4.1.5 Оптимальная толщина каталитического покрытия: оценка влияния внутренней 

диффузии на протекание реакций 

Вполне ожидаемо, что увеличение количества катализатора в микрореакторе (увеличение 

толщины каталитического покрытия в каналах) должно приводить к росту производительности 

реактора. С другой стороны, с увеличением толщины каталитического покрытия 

эффективность использования катализатора, например, из-за внутридиффузионного 

торможения может уменьшаться. Поэтому для оптимизации характеристик каталитического 

покрытия была проведена оценка влияния внутренней диффузии на процесс избирательного 

окисления СО в микроканальных реакторах с 5Cu/CeO2 катализатором. 

Диффузия компонента смеси, если его концентрация мала по сравнению с другими 

соединениями, обычно описывается вторым законом Фика. При избирательном окислении СО 

концентрации СО и О2 малы, и для описания их диффузии в пористом пространстве 

катализатора был также использован второй закон Фика. Как было показано в предыдущем 

разделе данной Главы, процесс избирательного окисления СО может быть описан двумя 

параллельно протекающими независимыми реакциями окисления СО и Н2, поэтому для 

стационарного изотермического режима протекания ИзбОк СО в пористом слое катализатора, 

нанесенного на стенки цилиндрического канала микрореактора, уравнения материального 

баланса по СО и О2 с учетом процесса диффузии можно записать следующим образом: 
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где r  радиус канала, eff

СОD , eff

O
D

2
 (м

2
/с) – эффективные коэффициенты диффузии СО и О2, 

соответственно; COW  и 
2HW  – скорости реакций окисления СО (уравнение 4.4) и Н2 (уравнение 

4.5). Граничные условия для уравнений (4.8) и (4.9): парциальные давления реагентов у 

поверхности каталитического покрытия (r = R1 – радиус микроканала с нанесенным покрытием) 

соответствуют давлениям в газовой фазе, 
)(газCOCO PP  , 

)(22 газOO PP  ; первые производные 

парциальных давлений реагентов у стенок микроканала (r = R2 – радиус микроканала без 

каталитического покрытия) 0
dr

dPCO
, 02 

dr

dPO . Для микроканальных реакторов, изученных в 

работе (см. раздел 2.1.2.2 Главы 2), R2 = 250 мкм, R1 = 210-230 мкм, так как по проведенной 

оценке толщина каталитического покрытия (h = R2 – R1) в зависимости от нанесенного 

количества катализатора изменялась в интервале 20–40 мкм. В расчетах использовали 

фиксированный размер R2 = 250 мкм и варьировали h от 0 до 100 мкм. 

Для решения системы уравнений (4.8) и (4.9) необходимо было определить эффективные 

коэффициенты диффузии СО и О2 в порах катализатора. Очевидно, что значения эффективных 

коэффициентов диффузии зависят от текстуры катализатора. Поэтому методами ртутной 

порометрии и низкотемпературной адсорбции/десорбции азота были изучены текстурные 

характеристики 5Cu/CeO2 катализатора. 

На Рисунке 4.12 представлены зависимости объема вдавленной ртути от диаметра пор и 

распределение пор по размерам для катализатора 5Cu/CeO2 до и после реакции. Видно, что 

полученные зависимости близки, иными словами, реакционная смесь не оказывала влияние на 

текстуру катализатора. 

Как видно из Рисунка 4.12а, при диаметре пор D = 500 нм и выше объем вдавленной ртути 

практически не изменялся, следовательно такие крупные поры отсутствовали в катализаторе. 

Объем вдавленной ртути возрастал по мере уменьшения диаметра пор, начиная с 500 нм. 

Распределение пор по размерам в области мезопор, определенное методом ртутной порометрии 

и из десорбционной ветви изотермы низкотемпературной адсорбции азота, практически 

совпадали (Рисунок 4.12б). Максимум наблюдался при D = 10 нм. Общий объем пор для 

катализатора составлял ~0,2 см
3
/г. Основной вклад давали поры диаметром менее 20 нм, около 

трети от общего объема пор относилось к порам диаметром 20  500 нм. В Таблице 4.4 

приведены усредненные текстурные характеристики 5Cu/CeO2 катализатора. 
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Рисунок 4.12 – а) Зависимость объема вдавленной ртути от размера пор для катализатора 

5Сu/CeO2 до (1) и после (2) реакции ИзбОк СО. б) Распределение пор по размерам для 

катализатора 5Сu/CeO2 до (1) и после (2) реакции, измеренное методом ртутной порометрии, и 

для катализатора после реакции, найденное из десорбционной ветви изотермы 

низкотемпературной адсорбции азота (3). 

 

Таблица 4.4 – Текстурные характеристики 5Cu/CeO2 катализатора. 

Характеристика 
катализатор 

до реакции 

катализатор 

после реакции 

Удельная поверхность SБЭТ, м
2
/г 80 77 

Объем пор Vпор, см
3
/г 0,2 0,2 

Средний диаметр пор dпор, нм  46 46 

Пористость ε 0,6 0,6 

Извилистость τ 2 2 
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Полученные текстурные характеристики (Таблица 4.4 и Рисунок 4.12) были использованы 

для оценки коэффициентов диффузии СО и О2 в условиях избирательного окисления СО. Как 

следует из Рисунка 4.12б, распределение пор по размеру оказалось достаточно широким, при 

этом длина свободного пробега молекул СО и О2 50 – 60 нм близка к среднему диаметру пор 46 

нм (Таблица 4.4), поэтому однозначно определить, какой вид диффузии был преобладающим, 

Кнудсеновская или молекулярная, не представлялось возможным. Вероятно, процесс протекал 

в переходной области. Поэтому эффективный коэффициент диффузии был оценен 

суммированием по всем диаметрам пор катализатора по формуле [416]: 
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где gV   объем пор радиусом от porer  до porepore rr  ; ρ  плотность катализатора; τ  

извилистость пор; 
mol

iD   молекулярный коэффициент диффузии; )( pore
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i rD   коэффициент 
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где 
j

jijijii nUU  /  – длина свободного пробега молекулы диффундирующего вещества в 

реакционной смеси, ii MRTU /8  – средняя тепловая скорость молекулы 

диффундирующего i-го вещества с молярной массой Mi, σij – газокинетическое сечение 

столкновения молекул i и j (взяты из [418]), 
jijiij MMMMRTU /)(8   - средняя 

относительная тепловая скорость молекул i и j, jn - концентрация молекул вещества j. При 

расчетах учитывали парные коэффициенты диффузии всех присутствовавших в смеси веществ 

(СО, О2, Н2, СО2, Н2О, Не). 

Влияние внутренней диффузии на протекание реакции характеризовали фактором 

эффективности использования внутренней поверхности катализатора (ηСО), который 

определяли как отношение скорости с учетом диффузионного торможения (WCO(r)) к скорости 

в отсутствии диффузионного торможения (WCO): 
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Обратим внимание на то, что поскольку реакция окисления водорода имела нулевой 

порядок по кислороду, а водород находился в значительном избытке по сравнению с другими 

реагентами, то в условиях протекания реакции избирательного окисления СО ηН2  1 за 

исключением тех случаев, когда концентрация кислорода снижалась до нуля. 

Решения системы уравнений (4.8) и (4.9) были найдены численно с помощью 

программного пакета Comsol 3.5a. Расчеты проводили при типичном для избирательного 

окисления СО составе водородсодержащей смеси, об.%: 1 СО, 1,5 О2, 10 Н2О, 20 СО2, 65 Н2 и 

Не – баланс, при атмосферном давлении и интервале температур 150  230 °С. 

На Рисунке 4.13 представлены результаты расчета, а именно, зависимость ηCO при разных 

температурах от толщины нанесенного на стенки цилиндрического канала каталитического 

покрытия. Видно, что увеличение толщины покрытия приводило к снижению ηCO, при этом с 

увеличением температуры наблюдалось более резкое уменьшение ηCO от h. Например, при 

толщине покрытия 40 мкм при Т = 170 °С степень использования катализатора была почти 

максимальная, ηCO ~0,95, тогда как при Т = 230 °С фактор эффективности снижался в два раза: 

ηCO ~0,5. При толщине покрытия ~20 мкм во всем интервале температур достигалась степень 

использования катализатора ηCO > 0,8. 

 

Рисунок 4.13 – Зависимость фактора эффективности использования внутренней поверхности 

катализатора (ηСО) при разных температурах от толщины каталитического покрытия (h) в 

условиях избирательного окисления СО в микрореакторе с 5Cu/CeO2 катализатором. Состав 

реакционной смеси, об.%: 1 СО, 1,5 О2, 10 Н2О, 20 СО2, 65 Н2, Не-баланс. 

 

Таким образом, проведенные систематические исследования реакции избирательного 

окисления СО в микроканальных реакторах с толщиной пленки нанесенного 5Cu/CeO2 

катализатора ~20−40 мкм, показали, что все образцы обеспечивали при Т ≈ 190 − 230 °С 
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глубокую очистку реформата от СО. Согласно результатам моделирования реакции ИзбОк СО 

фактор эффективности использования внутренней поверхности катализатора ηCO изменялся в 

интервале 0,95 – 0,5. Поскольку ηН2  1 для реакции окисления Н2, который не зависел от 

толщины каталитического покрытия, то увеличение толщины каталитического покрытия будет 

приводить к снижению селективности процесса. Кроме этого, увеличение количества 

наносимого катализатора (толщины покрытия) приводило к существенному снижению его 

механической прочности. Учитывая эти факторы и влияние внутридиффузионного торможения, 

оптимальная толщина пленки 5Cu/CeO2 катализатора, нанесенной на поверхность каналов 

микрореактора, составляет h ~ 20 − 30 мкм. 

4.2 Исследование работы блока микроканальных реакторов 

В предыдущем разделе этой главы было показано, что использование микроканальных 

реакторов с нанесенным слоем 5Cu/CeO2 катализатора для проведения реакции избирательного 

окисления СО позволяет эффективно проводить глубокую очистку реформата от монооксида 

углерода. С целью масштабирования и выяснения возможности применения микрореакторов 

для очистки водородсодержащих смесей от СО для питания энергоустановок на основе ПОМТЭ 

мощностью ~ 100 Вт был изготовлен и испытан реакторный блок, состоящий из 26 параллельно 

соединенных микрореакторов. Конструкция блока микрореакторов описана в разделе 2.1.1.2. 

Главы 2. Ниже приведены результаты проведенных испытаний. 

4.2.1 Влияние температуры и скорости потока реакционной смеси 

На Рисунке 4.14 представлены температурные зависимости выходной концентрации СО, 

конверсии О2 и селективности при протекании реакции избирательного окисления СО в блоке 

микрореакторов при различной скорости потока реакционной смеси. Видно, что вид кривых 

зависимостей [CO]выход, ХО2 и SCO от температуры был аналогичен зависимостям для отдельных 

микрореакторов при соответствующих скоростях потока (Рисунок 4.2). В этих экспериментах 

температура поступающей газовой смеси на входе в реакторный блок составляла 160 °С, а его 

нагрев осуществляли с помощью электрического нагревателя. При увеличении температуры 

реакторного блока выходная концентрация СО снижалась, достигала минимума при 

оптимальной температуре, после чего возрастала. Так как микрореакторы были соединены 

параллельно, то при сопоставимых условиях протекания реакции избирательного окисления СО 

ожидалось, что каталитические характеристики блока микрореакторов и отдельных 

микрореакторов будут близки. 
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Рисунок 4.14 – Зависимости [CO]выход (а), ХО2 (б) и SCO (в) от температуры при протекании 

реакции избирательного окисления СО в блоке микрореакторов при различных потоках 

реформата. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1,5 СО, 2,25 О2, 10 Н2О, 20 СО2, 57 Н2, Не-

баланс.  
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В целом, полученные результаты это подтверждали: при скоростях потока 80000, 160000 

и 240000 см
3
г

-1
ч

-1
 минимальные концентрации СО 2, 3 и 10 ppm наблюдались при температурах 

210, 220 и 230 °С, соответственно. При этих температурах достигалась полная конверсия 

кислорода при селективности 33 %. Интервал температур, в котором достигалась концентрация 

СО ниже 10 ppm (ΔT10) для вышеперечисленных потоков, составлял 200 – 235, 205 – 235 и 225 – 

235 °С соответственно. Из Рисунков 4.6 и 4.14 видно, что значения ΔT10 для блока 

микрореакторов близки к значениям для отдельных микрореакторов при тех же потоках. 

Незначительное сужение интервала температур ΔT10 для блока микрореакторов может быть 

связано с неравномерным распределением потока между микрореакторами. Тем не менее, 

проведенные эксперименты показали, что блок микрореакторов способен обеспечивать 

необходимую глубину очистки от СО ниже 10 ppm. 

4.2.2 Очистка водородсодержащего газа от СО в "автотермическом" режиме  

работы блока микрореакторов 

Выполненные оценочные расчеты показали, что тепловая мощность, выделяемая в ходе 

протекания избирательного окисления СО при температуре блока микрореакторов 200–230 
о
С и 

потоке реформата 240000 см
3
г

-1
ч

-1
, составляла ~26 Вт, в то время как теплоотдача 

неизолированного реактора ~57 Вт. Таким образом, изменив теплопотери реактора в 

окружающую среду, процесс можно было реализовать в автотермическом режиме. Это было 

достигнуто путем удаления части теплоизоляции с полностью теплоизолированного блока 

микрореакторов (изначально блок был покрыт теплоизоляционным материалом, чтобы 

минимизировать потери тепла при пуске реактора). 

Автотермический режим работы блока микроканальных реакторов был реализован при 

его предварительном нагреве до 160 °С и входной температуре реформата 215 °С (типичное 

значение, соответствующее температуре водородсодержащей смеси на выходе из реактора 

паровой конверсии СО). На Рисунке 4.15 приведены полученные зависимости выходной 

концентрации СО, температуры, конверсии О2 и селективности от времени. Видно, что в 

течение 1 ч после отключения нагрева блока микрореакторов температура возрастала, а 

выходная концентрация СО снижалась. Когда конверсия О2 достигла 100 %, выходная 

концентрация СО составляла 14 ppm, а температура блока реакторов − 237 °С, что выше 

оптимального значения, поэтому часть теплоизоляции удалили. Температура реактора 

снизилась до 233 °С и оставалась неизменной следующие 4 ч. В этих условиях теплопотери 

блока реакторов компенсировались за счет тепла, выделяющегося в ходе реакции. В 
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автотермических условиях выходная концентрация СО составляла 10 ± 2 ppm при конверсии О2 

100 % и селективности 33 %. 

Успешные демонстрационные испытания блока микрореакторов в автотермическом 

режиме показали принципиальную реализуемость примененного подхода для очистки 

реформата в количестве, достаточном для обеспечения питания ПОМТЭ мощностью 100 Вт. 

Следует особо отметить крайне низкую загрузку 5Cu/CeO2 катализатора: суммарно во всех 26 

микрореакторах его масса составляла всего 0,73 г (см. раздел 2.1.1.2 Главы 2). 

 

 

 
Рисунок 4.15 – Зависимости [CO]выход, температуры (а), ХО2 и SCO (б) от времени при 

протекании избирательного окисления СО в блоке микрореакторов в автотермическом режиме. 

Состав реформата, об.%: 1,5 СО, 2,25 О2, 57 Н2, 10 Н2О, 20 СО2 и Не – баланс, объемная 

скорость: 240000 см
3
г

-1
ч

-1
. Температура реформата на входе в блок составляла 215 °С. 

Вертикальная стрелка на рисунке обозначает момент, когда с реактора убрали 

теплоизолирующий материал. При t = 0 был отключен нагрев блока микрореакторов. 
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4.2.3 Сопоставление характеристик микроканальных реакторов для глубокой очистки 

водородсодержащих смесей от СО 

Согласно литературным данным (см. раздел 1.2.5 Главы 1) микрореакторы неоднократно 

применялись для глубокой очистки водородсодержащего газа от СО. К сожалению, в 

большинстве случаев прямое сопоставление литературных данных и результатов данной 

работы затруднено в силу разных условий проведения экспериментов. Поэтому были отобраны 

работы, в которых использовали водородсодержащие смеси по своему составу приближенные к 

реальному реформату, подаваемые в реактор со скоростью 0,3  3 л/мин, что достаточно для 

питания ПОМТЭ мощностью 10 − 100 Вт. 

В Таблице 4.5 обобщены данные о микрореакторах, включая загрузку катализаторов, 

объем и массу реакторов, производительность катализаторов и условия проведения 

экспериментов. Видно, что исследованный в данной работе блок микрореакторов с нанесенным 

5Cu/CeO2 катализатором показал лучшие результаты, снижая концентрацию СО с 1,5 об.% до 

10 ppm при минимальном соотношении начальных концентраций O2 и СО и скорости потока 

очищаемой смеси 3 л/мин. По сравнению с испытанными в литературе реакторами [218, 224, 

232, 233, 238], собранный блок микрореакторов показал наибольшую производительность 

0,16 мольСОгкат
-1
ч

-1
. Отметим, что блок микрореакторов превышал по размеру и весу 

микрореактора, исследованные в работах [224, 232, 238]. Однако эти характеристики могут 

быть значительно улучшены путем оптимизации геометрии пластин (числа, формы и длины 

каналов в единичном микрореакторе), использования более легкого материала, например, 

алюминия и т.п. Исходя из удельных характеристик, необходимо около ~7 г 5Cu/CeO2 

катализатора для очистки реформата для питания ПОМТЭ электрической мощностью 1 кВт.  

Таким образом, полученные результаты подтверждают эффективность применения 

микроканальных реакторов для проведения глубокой очистки водородсодержащих смесей от 

монооксида углерода путем его каталитического избирательного окисления на оксидном 

медно-цериевом катализаторе. 
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Таблица 4.5 – Массогабаритные и каталитические характеристики микрореакторов 

избирательного окисления СО в реформате. 

Катализатор Мк
а
, г 

Vр
б
, 

см
3
 
Мр

в
, г Т, °C 

[CO]вход, 

об.% 

[CO]выход, 

ppm 
O2/CO 

F 
г
, 

л/мин 

П 
д
, 

мольСО• 
гкат

-1
•ч

-1
 

Ссылка 

5Cu/CeO2 0,73 88 520 
230–

240 
1,5 10 1,5 3 0,16 

Данная 

работа 

Pt-Rh/γ-Al2O3 0,25 175  160 0,94 10 4 1,1 0,11 [218] 

Pt-Co/α-Al2O3 0,98 175 980 160 0,5 7 (300
*
) 3,2 0,8 0,01 [232] 

Pt-Ru/α-Al2O3 1,5 60 150 
130–

170 
0,5 

1020 

(30
**

) 
1,75 3 0,03 [233] 

Cu/CeO2 0,3 8  150 1 3000 1 0,3 0,017 [224] 

Cu/CeO2 0,3 8  217 1 700 1 0,3 0,023 [238] 

а
Масса катализатора. 
б
Объем реактора. 
в
Масса реактора. 
г
Скорость потока. 
д
Производительность. 

*Выходная концентрация СО после 4 часов работы 

**Выходная концентрация СО после 15 часов работы 

4.3 Заключение к Главе 4 

В данной Главе показано, что разработанный способ нанесения оксидных медно-цериевых 

катализаторов на стенки каналов микроструктурированных реакторов позволяет получать 

устойчивые к механическим воздействиям и стабильные в условиях протекания реакции 

избирательного окисления СО в реформате покрытия. Нанесенный 5Cu/CeO2 катализатор по 

своему фазовому составу не отличался от катализаторов, приготовленных в виде гранул. В 

результате проведения систематических исследований закономерностей протекания реакции 

избирательного окисления СО в реформате были определены оптимальные условия, при 

которых в микроканальных реакторах достигается снижение концентрации СО с 2 об.% до 

менее, чем 10 ppm. При всех объемных скоростях подачи реформата и входной концентрации 

кислорода существовал температурный интервал, соответствовавший селективности 100%. По 

мере увеличения скорости потока минимальная концентрация СО на выходе увеличивалась, а 

оптимальная температура реактора, соответствовавшая минимальной концентрации СО, 
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смещалась к более высоким значениям. Конверсия СО не зависела от его концентрации на 

входе в реактор, но зависела от соотношения входных концентраций O2/CO. Увеличение 

входной концентрации O2 позволяло уменьшить концентрацию CO на выходе из реактора и 

расширить рабочее окно избирательного окисления СО при сопутствующем снижении 

селективности. Было обнаружено, что реакции окисления Н2 и СО протекают параллельно и 

независимо с поглощением общего реагента – кислорода. Реакция обратной паровой конверсии 

СО с заметной скоростью протекает лишь при температурах выше 250 °С, метанирования 

оксидов углерода и отложения углерода на оксидных медно-цериевых катализаторах не 

наблюдалось. Показано, что по сравнению с гранулами нанесение оксидного медно-цериевого 

катализатора в виде покрытия на стенки микроканальных реакторов обеспечивает более 

эффективную очистку водородсодержащего газа от СО (в более широком интервале температур 

при более высоких скоростях потока).  

Сформулирована кинетическая модель избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях на оксидных медно-цериевых катализаторах. На основании 

экспериментально подтвержденного предположения о параллельном протекании окисления СО 

и Н2 и определенных кинетических характеристиках этих реакций проведено моделирование 

работы микроканального реактора в процессе избирательного окисления СО в реформате. 

Показано, что расчеты удовлетворительно воспроизводят экспериментальные данные. По 

результатам оценки влияния внутренней диффузии на процесс избирательного окисления СО в 

присутствии водорода в совокупности с данными о механической прочности наносимого 

покрытия установлено, что оптимальная толщина слоя оксидного медно-цериевого 

катализатора на стенках микроканалов составляет ~20 − 30 мкм. 

На примере 26 параллельно соединенных микрореакторов, суммарно содержавших 0,73 г 

оксидного медно-цериевого катализатора, продемонстрировано, что их интегральные 

каталитические характеристики при кратном увеличении скорости потока реформата 

тождественны каталитическим свойствам отдельного микрореактора, позволяя проводить 

очистку водородсодержащей смеси методом избирательного окисления монооксида углерода 

до остаточной концентрации СО ниже 10 ppm. Проведенные испытания блока микрореакторов 

в автотермическом режиме показали принципиальную реализуемость примененного подхода 

для очистки реформата в количестве, достаточном для обеспечения питания ПОМТЭ 

мощностью 100 Вт. Исходя из удельных характеристик, выполнена оценка, что для очистки 

реформата для питания ПОМТЭ электрической мощностью 1 кВт общая масса 5Cu/CeO2 

катализатора, нанесенного в виде покрытия на стенки каналов микроструктурированных 

реакторов, составляет ~7 г.  

  



180 
 

Глава 5 Избирательное метанирование СО в реформате на  

гранулированных катализаторах 

В этой Главе приведены и обсуждаются результаты исследования протекания реакции 

избирательного метанирования CO в реформате на промышленных Ni- содержащих 

катализаторах метанирования оксидов углерода, на Ni/ZrO2, Ni/γ-Al2O3, Ni/CeO2/γ-Al2O3 и Ni-, 

Co- и Fe/CeO2 катализаторах, приготовленных с использованием хлоридов и нитратов Ni (II), 

Co (II) и Fe (III), а также Ni/CeO2 катализаторах с добавками галогенов (F, Cl, Br). С учетом 

данных, полученных при помощи физико-химических методов по этим катализаторам, 

обсуждается влияние носителя, природы металла и предшественника активного компонента 

(металла) на протекание реакции избирательного метанирования CO. Изучено влияние 

температуры, скорости потока и состава реакционной смеси на протекание реакции. 

Определены оптимальные условия очистки водородсодержащих смесей от CO. Сопоставлены 

свойства предложенных в работе и известных из литературы катализаторов. Кроме того, при 

помощи методов химической кинетики и инфракрасной спектроскопии (ИКС) in situ проведено 

сопоставительное исследование закономерностей протекания реакций метанирования СО и СО2 

в модельных смесях на Ni/CeO2 катализаторах, приготовленных из нитратного и хлоридного 

предшественников. На основании полученных данных обсуждаются особенности механизма 

метанирования оксидов углерода и причины влияния хлора на гидрирование оксидов углерода. 

Основные результаты, представленные в этой Главе, опубликованы в статьях [419–425], 

обзорной работе [426], и патентах [427–429]. 

5.1 Влияние природы оксидного носителя на свойства Ni-содержащих катализаторов 

5.1.1 Промышленные катализаторы гидрирования оксидов углерода 

На первом этапе выполнения работы были исследованы свойства промышленных 

никельалюмокальциевых катализаторов метанирования оксидов углерода производства ОАО 

“НИАП”. Перечень исследованных катализаторов, содержание в них никеля и удельная 

площадь поверхности (SБЭТ) приведены в таблице 2.2 (раздел 2.2.2.1 Главы 2). Эти 

катализаторы имели высокую удельную поверхность (~137-210 м
2
/г), содержали ~ 8-30 мас.% 

Ni и обладали высокой активностью и стабильностью в метанировании оксидов углерода [253–

255]. Вместе с тем, исследование свойств этих катализаторов в реакции избирательного 

метанирования CO с целью очистки реформата от монооксида углерода не проводили.  

На рисунке 5.1 представлены зависимости выходных концентраций CO (а), метана (б) и 

селективности (в) от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO 
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в реформате на этих промышленных катализаторах. Видно, что для всех катализаторов с 

увеличением температуры от 200 до 325 
o
C концентрация CO на выходе из реактора вначале 

уменьшалась, достигала минимума и затем увеличивалась, выходная концентрация CH4 

монотонно увеличивалась, селективность уменьшалась. В целом, это подтверждает, что 

исследованные промышленные катализаторы активны в метанировании оксидов углерода. 

 

Рисунок 5.1 – Зависимости выходных концентраций CO (а), CH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

промышленных катализаторах метанирования оксидов углерода НИАП-07-02 (1), НКМ-2А (т) 

(2), НКМ-4А (к) (3), НКМ-4А (т) (4), НКМ-2А (э2) (5) и НКМ-2А (э1) (6). Состав исходной 

газовой смеси, об.%: 1,5 CO, 20 CO2, 10 H2O, H2 – баланс. Скорость потока: 26000 см
3
 гкат

-1
 ч

-1
. 
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Среди изученных катализаторов температурные зависимости концентрации CH4 на 

выходе из реактора смещались в область более высоких температур в следующем порядке 

(Рисунок 5.1б): НИАП-07-02, НКМ-2А (т), НКМ-4А (к), НКМ-4А (т), НКМ-2А (э2) и НКМ-2А 

(э1). Низкая активность НКМ-2А (э2) и НКМ-2А (э1) согласуется с данными [255] и 

объясняется тем, что удельная поверхность никеля для этих катализаторов была ниже, чем для 

катализаторов НИАП-07-02, НКМ-2А (т), НКМ-4А (к) и НКМ-4А (т). 

По данным работ [254, 255], для катализаторов серий НКМ-1 (аналог катализатора НИАП-

07-02), НКМ-2А, НКМ-4А при метанировании СО и СО2, присутствующих в 

водородсодержащей смеси в количестве 0,3-2,5 об. %, оптимальными являются составы, 

содержащие ~27,5 мас. % Ni. При этом достигается максимальная удельная поверхность 

никеля, термостабильность и прочность катализаторов. Тем не менее, как видно из рисунка 5.1, 

все промышленные катализаторы в избирательном метанировании CO были неэффективны: с 

ростом выходной концентрации CH4 селективность быстро снижалась с 100 до 20%. При этом 

глубина очистки реформата от CO была неудовлетворительной (Рисунок 5.1а). Так, для 

наиболее активного катализатора НИАП-07-02 достигавшаяся при 250 
o
C минимальная 

концентрация CO составляла 570 ppm при селективности 68 %. Как уже обсуждалось в обзоре 

литературы (см. раздел 1.3.2 Главы 1), подобная картина весьма свойственна для никеля, 

нанесенного на оксид алюминия.  

Полученные результаты свидетельствуют о том, что изученные промышленные Ni-

содержащие катализаторы метанирования оксидов углерода не подходят для глубокой очистки 

водородсодержащего газа от CO в реформате. 

5.1.2 Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на γ-Al2O3, ZrO2, CeO2 

На Рисунке 5.2 представлены результаты сравнительных испытаний каталитической 

активности 2Ni(Cl0)/CeО2, 2Ni(Cl0,12)/CeO2, 2Ni(Cl)/CeO2/Al2O3, 2Ni(Cl)/Al2O3, 2Ni(Cl0,09)/ZrO2 

катализаторов, приготовленных методом пропитки хлоридом или нитратом никеля (подробное 

описание приведено в разделах 2.2.2.2, 2.2.2.5 Главы 2). Видно, что наименее активным и 

селективным был 2Ni(Cl)/Al2O3 катализатор. На этом катализаторе до температуры ~325 
o
С 

протекание реакций метанирования СО и СО2 не наблюдалось. Дальнейшее увеличение 

температуры приводило к образованию метана, как за счет метанирования СО, так и за счет 

метанирования СО2, причем доля реагирующего СО2 быстро увеличивалась, что выражалось в 

снижении селективности до 70 % уже при 390 
o
C. Низкая активность этого катализатора, 

наиболее вероятно, вызвана образованием на поверхности носителя неактивного алюмината 

никеля и затрудненным восстановлением никеля до металла [254, 255].  
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2Ni(Cl0,09)/ZrO2 катализатор показал довольно низкую активность (концентрация СО на 

выходе из реактора снижалась до 1 об. % при температуре 350
о
С, Рисунок 5.2), селективность 

реакции была 100%. Высокая селективность никеля, нанесенного на оксид циркония, в реакции 

избирательного метанирования СО в присутствии СО2 была также продемонстрирована в 

работах [241, 257]. Нанесение оксида церия на поверхность оксида алюминия оказывало 

положительное влияние на активность и селективность 2Ni(Cl)/Al2O3 катализатора. Как видно 

из Рисунка 5.2, для катализатора 2Ni(Cl)/CeO2/Al2O3 минимальная концентрация СО на выходе 

из реактора 1600 ppm наблюдалась при температуре 380 
о
С и  селективности 70%.  

 
Рисунок 5.2 – Зависимости выходных концентраций CO (а), CH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

2Ni(Cl0)/CeО2, 2Ni(Cl0,12)/CeO2, 2Ni(Cl)/CeO2/Al2O3, 2Ni(Cl)/Al2O3, 2Ni(Cl0,09)/ZrO2 

катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1,5 CO, 20 CO2, 10 H2O, H2 – баланс. 

Скорость потока: 26000 см
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Следует отметить, что до температуры 330 
о
С на этом катализаторе обеспечивалась 100% 

селективность. Увеличение активности катализатора Ni/Al2O3 в реакции метанирования СО при 

допировании оксидом церия ранее также наблюдали в работе [430]. Этот эффект авторы 

связывали с увеличением дисперсности никеля в присутствии оксида церия, что, в свою 

очередь, приводило к снижению температуры, требующейся для восстановления нанесенных 

частиц, и снижению температуры метанирования СО. Снижение температуры восстановления 

частиц никеля, нанесенных на CeO2, в сравнении с системами Ni/γ-Al2O3 и Ni/SiO2 было 

продемонстрировано в работе [431].  

Это в целом согласуется с результатами специально проведенного эксперимента по 

термопрограммированному восстановлению водородом (Н2 - ТПВ) CeO2, механической смеси 

NiO и CeO2 и катализатора 10 мас. % Ni/CeO2 (просушенный при 110 °С и прокаленный при 

400°С на воздухе). Из Рисунка 5.3 видно, что для CeO2 основной пик поглощения водорода 

располагался при    400 °С. Для механической смеси NiO+CeO2 восстановление CeO2 так же 

происходило при    400 °С, а восстановление Ni -  при 350 °С. В случае Ni/CeO2 пики 

поглощения водорода смещались в область более низких температур, восстановление CeO2 шло 

при    300 °С, а восстановление Ni происходило уже при    200 °С. Данный факт можно объяснить 

взаимодействием никеля с оксидом церия, а также эффектом спилловера – миграцией атомов 

водорода с металла на носитель, что облегчало его восстановление. 

 

Рисунок 5.3 – Н2-ТПВ СеО2, катализатора Ni/CeO2 и механической смеси NiO и СеО2. 

Поэтому вполне закономерно, что наибольшей активностью из синтезированных 

образцов, содержавших 2 мас. % Ni, обладали 2Ni(Cl0)/CeО2, 2Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторы. Из 

Рисунка 5.2 видно, что реакция метанирования монооксида углерода на них протекала уже при 

200 
о
С. Однако при более высокой температуре их каталитические свойства значительно 
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отличались. В случае 2Ni(Cl0)/CeО2, приготовленного из нитрата никеля, после достижения 

255 
o
C реакция переходила в неуправляемый режим –  происходил разогрев катализатора до 

365 
o
C, при этом концентрация CH4 на выходе из реактора составляла 32 об.%. Это означает, 

что вклад реакции метанирования CO2 был определяющим, приводя к падению селективности 

избирательного метанирования СО практически до нуля. В интервале температур 230-365 
o
C 

было зафиксировано снижение концентрации монооксида углерода лишь до ~ 2000 ppm. 

Полученные результаты свидетельствуют о чрезвычайно высокой активности 2Ni(Cl0)/CeO2 

катализатора в реакциях метанирования оксидов углерода и об абсолютной неэффективности 

данной системы в реакции избирательного метанирования CO. 

Для 2Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора, приготовленного из хлорида никеля, при увеличении 

температуры от 200 до 360 
o
C концентрация CO на выходе из реактора вначале уменьшалась, 

достигала минимума и затем увеличивалась, выходная концентрация CH4 монотонно 

увеличивалась, при этом наблюдалось “плато” в интервале температур 275-300 
o
C, 

селективность уменьшалась (Рисунок. 5.2). На этом катализаторе
 
минимальная концентрация 

CO составляла ~ 10 ppm при 300 
o
C и селективности 80%. Дальнейшее увеличение температуры 

приводило к постепенному росту выходной концентрации СО и снижению селективности, 

которые достигали значений 60 ppm и 40% при 360 
o
C, соответственно.  

Согласно литературным данным (см. раздел 1.3.2.1 Главы 1), ~2-10 мас.% Ni/ZrO2 

катализаторы эффективно проводят реакцию избирательного метанирования CO в 

водородсодержащих смесях с низкой концентрацией паров H2O ≤ 3 об.%. С другой стороны, из 

данных, представленных на Рисунке 5.2, следует, что 2Ni(Cl0,09)/ZrO2 катализатор был 

малоактивным, но обладал высокой селективностью в ИзбМет СО. Поэтому представлялось 

целесообразным изучить свойства Ni/ZrO2 катализаторов с более высоким содержанием никеля 

в смесях, близких по составу к реальному реформату, об.%: 1,5 CO, 20 CO2, 10 H2O, H2 – 

баланс. С этой целью были приготовлены 2 и 10 мас.% Ni/ZrO2 катализаторы с использованием 

хлорида и нитрата Ni (II) (см. раздел 2.2.2.2, Главы 2), каталитические свойства которых 

сопоставлены на Рисунке 5.4. Видно, что для образцов, приготовленных из хлорида никеля 

(2Ni(Cl0,09)/ZrO2, 10Ni(Cl0,46)/ZrO2), выходная концентрация CO незначительно изменялась с 

увеличением температуры от 200 до 390 
o
C. Концентрация CH4 на выходе из реактора начинала 

увеличиваться при T > 300 
o
C и достигала ~ 1,5 об.% при температуре 390 

o
C. Эти данные 

свидетельствуют о том, что Ni/ZrO2 катализаторы, приготовленные из хлорида никеля, 

малоактивны в реакции избирательного метанирования CO, и в целом обладают низкой 

активностью в метанировании оксидов углерода.  
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Рисунок 5.4 – Зависимости выходных концентраций CO (а), CH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

2Ni/ZrO2, 10Ni/ZrO2, 2Ni(Cl0,09)/ZrO2, 10Ni(Cl0,46)/ZrO2, катализаторах. Состав исходной газовой 

смеси, об.%: 1,5 CO, 20 CO2, 10 H2O, H2 – баланс. Скорость потока: 26000 см
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Для 2Ni(Cl0)/ZrO2 и 10Ni(Cl0)/ZrO2 катализаторов, приготовленных из нитрата никеля, с 

увеличением температуры от 200 до 300 
o
C концентрация CO на выходе из реактора вначале 

уменьшалась, достигала минимума и затем увеличивалась, выходная концентрация CH4 

монотонно увеличивалась, селективность уменьшалась (Рисунок 5.4). Из этого следует, что эти 

системы активны в метанировании оксидов углерода. Однако в избирательном метанировании 

CO они неэффективны: требования по глубине очистки реформата от CO не выполняются, а 

селективность с ростом температуры быстро снижается. Минимальная концентрация CO 

составляла 210 ррm при 270 
o
C и селективности 55%. Этот результат противоречит данным 

[241, 257], где было показано, что Ni/ZrO2 катализаторы позволяют снижать концентрацию CO 

до 10-20 ppm в водородсодержащих смесях с низкой концентрацией паров H2O ≤ 3 об.%. В 

наших экспериментах содержание паров H2O в реформате составляло ~10 об.%. По-видимому, 

вода затрудняет протекание реакции избирательного метанирования CO, что в итоге приводит к 

менее глубокой очистке реформата от монооксида углерода.  

Заметим, что среди исследованных в данном разделе катализаторов: промышленных Ni-

содержащих, Ni(Clx)/ZrO2, Ni(Cl)/CeO2/Al2O3, Ni(Cl)/Al2O3, и Ni(Clx)/CeO2 катализаторов только 

никель-цериевый катализатор, приготовленный из хлорида никеля, был способен обеспечить 

требуемый уровень очистки водородсодержащего газа от монооксида углерода. Данный 

результат свидетельствовал о его высокой эффективности в реакции избирательного 

метанирования CО в реформате и послужил основанием для проведения более детального 

изучения хлорсодержащих никель-цериевых катализаторов.  

5.2 Cl-содержащие Ni/CeO2 катализаторы  

Для выяснения влияния содержания никеля и хлора на каталитические свойства никель-

цериевых катализаторов методом пропитки носителя СеО2 смесью водных растворов хлорида и 

нитрата никеля была приготовлена серия уNi(Clx)/CeO2 образцов (где у – содержание Ni, 

изменявшееся в интервале 2-50 мас.%, а x – атомное отношение Cl к СеO2, рассчитанное в 

соответствии с процедурой приготовления) и проведены систематические исследования их 

свойств в реакции ИзбМет СО в реформате. Подробное описание процедуры приготовления 

данной серии катализаторов приведено в разделе 2.2.2.5 Главы 2.  

Для всех синтезированных уNi(Clx)/CeO2 катализаторов (Таблица 2.5), были определены 

зависимости выходных концентраций CO и CH4 и селективности от температуры реакции 

избирательного метанирования CO в реформате. Обнаруженные закономерности обобщены 

далее. 
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Для всех катализаторов, приготовленных с использованием хлорида никеля, 

температурные зависимости имели похожий вид. С увеличением температуры выходная 

концентрация CO сначала уменьшалась, достигала минимума, а потом увеличивалась; 

выходная концентрация CH4 – увеличивалась, а селективность – уменьшалась. 

Катализаторы уNi(Cl0)/CeO2, приготовленные из нитрата никеля, были наиболее 

активными, но неселективными. Так, например, на 10Ni(Cl0)/CeO2 катализаторе из-за 

протекания реакций метанирования как CO, так и CO2 при температуре выше 220 
o
C начинался 

неконтролируемый разогрев катализатора до 400 
o
C и далее до более высоких температур. 

Минимальная концентрация CO при 220 
o
C составляла 8800 ppm. По причине чрезвычайно 

низкой селективности несодержащие хлор никель-цериевые катализаторы были исключены из 

дальнейшего рассмотрения. 

Увеличение содержания хлора в катализаторах при одинаковом количестве никеля 

приводило к сдвигу температурных зависимостей выходных концентраций CO и CH4 и 

селективности в область более высоких температур. 

Увеличение содержания никеля в катализаторах при одинаковом количестве хлора 

(одинаковом параметре “x”) приводило к сдвигу температурных зависимостей выходных 

концентраций CO и CH4 и селективности в область более низких температур. 

Среди исследованных катализаторов 10Ni(Cl0,12)/CeO2 был наиболее эффективным в 

реакции избирательного метанирования CO в реформате. Он обеспечивал снижение выходной 

концентрации CO до уровня менее 10 ppm в широком температурном интервале при 

сохранении высокой селективности. 

Далее полученные результаты будут рассмотрены более подробно на конкретных 

примерах. 

5.2.1 Влияние содержания хлора на активность и селективность катализаторов 

На Рисунке 5.5 представлены зависимости выходных концентраций CO, CH4 и 

селективности от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в 

реформате на 10Ni(Cl0,06)/CeO2, 10Ni(Cl0,12)/CeO2, 10Ni(Cl0,19)/CeO2, 10Ni(Cl0,32)/CeO2 и 

10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализаторах. Следует отметить, что каталитические свойства 

10Ni(Cl0,26)/CeO2 были близки к свойствам 10Ni(Cl0,32)/CeO2 катализатора и поэтому на 

Рисунке 5.5 не приведены. 
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Рисунок 5.5 – Зависимости выходных концентраций CO (а), СH4 (б) и селективности по СО (в) 

от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

10Ni(Clx)/CeO2 катализаторах при различном содержании хлора, где x = 0,06; 0,12; 0,19; 0,32; 

0,65 (x – атомное отношение Сl, введенного с солью никеля в катализатор, к CeO2). Состав 

исходной газовой смеси, об.%: 1,5 CO, 20 CO2, 10 H2O, 60 H2, He – баланс. Скорость потока: 

26000 см
3
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Видно (Рисунок 5.5а), что для всех 10Ni(Clx)/CeO2 катализаторов с увеличением 

температуры выходная концентрация CO сначала уменьшалась, достигала минимума, а потом 

увеличивалась. Как уже неоднократно отмечалось, аналогичные температурные зависимости 

[СО]вых регистрировали во многих работах, посвященных изучению реакции избирательного 

метанирования СО. Уменьшение выходной концентрации CO при повышении температуры 

обусловлено протеканием реакции метанирования CO, в то время как ее дальнейшее 

увеличение – протеканием реакции обратной паровой конверсии CO. Возможность протекания 

реакции обратной паровой конверсии CO на никель-цериевых катализаторах была 

продемонстрирована в отдельном эксперименте, подтвердив данные работы [432]. На Рисунке 

5.6 приведены температурные зависимости выходных концентраций CO и CH4 от температуры 

при протекании реакции метанирования CO2 на 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторе. Видно, что 

выше 250 
o
C наряду с образованием метана (Рисунок 5.6б) наблюдалось заметное (в количестве 

нескольких десятков ppm) образование монооксида углерода (Рисунок 5.6а). Заметим, что 

присутствие 10 об.% H2O в исходной смеси не оказывало какого-либо существенного влияния 

на протекание реакции обратной паровой конверсии CO. 

 

Рисунок 5.6 – Зависимости выходных концентраций CO (а) и СH4 (б) от температуры при 

протекании реакции метанирования CO2 на 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторе. Составы исходной 

газовой смеси, об.%: (1) - 20 CO2, 80 H2; (2) - 20 CO2, 10 H2O, 70 H2. Скорость потока: 

26000 см
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Сравнение данных, представленных на Рисунке 5.5, позволяет заключить, что 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатор был наиболее эффективным для избирательного метанирования 

СО в реформате среди исследованных образцов. Он обеспечивал минимальную выходную 

концентрацию СО 2,5 ppm при 263 
о
С при селективности 85%, и позволял удалять СО до 

уровня ниже 10 ppm в наиболее широком интервале температур 250-320 
о
С (∆T10 = 70 

o
C).  

С увеличением температуры для всех катализаторов выходная концентрация CH4 

увеличивалась (Рисунок 5.5б), а селективность уменьшалась (Рисунок 5.5с). Очевидно, это 

происходило из-за протекания реакций метанирования как СО, так и СО2. С увеличением 

содержания хлора в катализаторе температурные зависимости выходной концентрации CH4 и 

селективности сдвигались в область более высоких температур. Это означает, что активность 

катализаторов (в расчете на массу катализатора) в метанировании оксидов углерода снижалась 

в следующем ряду: 

10Ni(Cl0,06)/CeO2 > 10Ni(Cl0,12)/CeO2 > 10Ni(Cl0,19)/CeO2 > 10Ni(Cl0,26)/CeO2 >  

10Ni(Cl0,32)/CeO2 >>10Ni(Cl0,65)/CeO2. 

Другими словами, чем выше содержание хлора в никель-цериевом катализаторе, тем ниже 

его активность в реакциях метанирования оксидов углерода. Как уже обсуждалось в обзоре 

литературы (раздел 1.3.2 Главы 1), в ряде работ также было замечено, что допирование хлором 

катализаторов, в которых в качестве носителя выступает оксид церия, существенным образом 

изменяет их адсорбционные свойства: в основном ухудшается диссоциация CO2, подавляется 

адсорбция водорода и образование гидроксильных групп, уменьшается адсорбция СО. 

Наиболее вероятно, именно это приводит к изменению каталитических свойств никель-

цериевых катализаторов при увеличении содержания в них хлора. Детальное обсуждение 

причин наблюдаемых закономерностей будет выполнено в разделе 2.4 данной Главы совместно 

с обсуждением физико-химических характеристик уNi(Clx)/CeO2 катализаторов.  

5.2.2 Влияние содержания Ni на активность и селективность катализаторов 

На Рисунке 5.7 приведены зависимости выходных концентраций CO, метана и 

селективности от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в 

реформате на 2Ni(Cl0,12)/CeO2, 10Ni(Cl0,12)/CeO2, 20Ni(Cl0,12)/CeO2, 50Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализаторах. Отметим, что температурные зависимости 30Ni(Cl0,12)/CeO2 были близки 

таковым для 50Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора, и поэтому на Рисунке 5.7 не приведены. 
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Рисунок 5.7 – Зависимости выходных концентраций CO (а), СH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

yNi(Cl0.12)/CeO2 катализаторах, где у = 2, 10, 20, 50. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1,5 

CO, 20 CO2, 10 H2O, 60 H2, He – баланс. Скорость потока: 26000 см
3
гкат
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Как видно из Рисунка 5.7, все yNi(Cl0,12)/CeO2 катализаторы позволяли снижать 

концентрацию CO до уровня менее 10 ppm, однако в различном температурном интервале и при 

различной селективности (см. дополнительно Таблицу 5.1, в которой приведены данные по 

всем пропиточным yNi(Clx)/CeO2 катализаторам, исследованным в реакции избирательного 

метанирования СО). Видно, что наиболее эффективным катализатором избирательного 

метанирования CO являлся 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатор. 
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Таблица 5.1 – Каталитические характеристики yNi(Clx)/CeO2 катализаторов в реакции 

избирательного метанирования CO. 

Образец Tmin, 
о
С Smin, % Tmax, 

о
С Smax, % T, 

о
С 

2Ni(Cl0)/CeO2 - - - - - 

2Ni(Cl0,12)/CeO2 295 83 305 78 10 

10Ni(Cl0)/CeO2 - - - - - 

10Ni(Cl0,06)/CeO2 - - - - - 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 250 89 320 50 70 

10Ni(Cl0,19)/CeO2 290 89 320 75 30 

10Ni(Cl0,26)/CeO2 - - - - - 

10Ni(Cl0,32)/CeO2 - - - - - 

10Ni(Cl0,65)/CeO2 - - - - - 

20Ni(Cl0,12)/CeO2 235 89 295 33 60 

20Ni(Cl0,29)/CeO2 270 94 330 54 60 

20Ni(Cl0,51)/CeO2 275 96 325 68 50 

30Ni(Cl0,12)/CeO2 260 82 300 49 40 

30Ni(Cl0,25)/CeO2 270 92 330 53 60 

30Ni(Cl0,50)/CeO2 270 92 325 58 55 

50Ni(Cl0,12)/CeO2 255 68 275 48 20 

50Ni(Cl0,23)/CeO2 270 87 345 25 75 

50Ni(Cl0,47)/CeO2 295 87 325 60 30 

50Ni(Cl1,17)/CeO2 260 93 320 41 60 

Tmin, Tmax и T – минимальная и максимальная температуры, а также температурный интервал 

(T = Tmax - Tmin), при которых достигается снижение концентрации CO в водородсодержащей 

смеси ниже 10 ppm. 

Smin и Smax – селективности при Tmin и Tmax, соответственно. 

На этом катализаторе снижение концентрации CO до уровня ниже 10 ppm достигалось в 

наиболее широком интервале температур при наиболее высокой селективности. 

Образование CH4 (Рисунок 5.7б), т.е. метанирование оксидов углерода, на yNi(Cl0,12)/CeO2 

катализаторах преимущественно протекало при температуре выше 200
о
С. При увеличении 

температуры с 200 до 300÷350°C концентрация метана достигала 4-5 об.%, а селективность 

(Рисунок 5.7в) снижалась до ~30-40% для всех катализаторов. В интервале температур 200-

225°C наблюдалась 100% селективность, т.е. происходило только избирательное метанирование 
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СО. При более высоких температурах селективность снижалась, что указывает на протекание 

метанирования СО2 совместно с метанированием CO. 

С увеличением содержания никеля в катализаторах температурные зависимости выходной 

концентрации метана (Рисунок 5.7б) и селективности (Рисунок 5.7в) сдвигались в область более 

низких температур. Наибольший сдвиг наблюдался для катализаторов с небольшим 

количеством никеля (2Ni(Cl0,12)/CeO2 и 10Ni(Cl0,12)/CeO2). Для катализаторов с большим 

содержанием никеля (20Ni(Cl0,12)/CeO2, 30Ni(Cl0,12)/CeO2 и 50Ni(Cl0,12)/CeO2) зависимости 

выходной концентрации метана и селективности были близки. В сравнении с катализаторами с 

небольшим количеством никеля, увеличение выходной концентрации метана и снижение 

селективности при увеличении температуры было более резким. Таким образом, активность 

никель-цериевых катализаторов с увеличением содержания никеля увеличивалась в ряду: 

2Ni(Cl0,12)/CeO2 < 10Ni(Cl0,12)/CeO2 < 20Ni(Cl0,12)/CeO2 ~ 30Ni(Cl0,12)/CeO2 ~ 

50Ni(Cl0,12)/CeO2, в то время как селективность увеличивалась в противоположном 

направлении. 

5.2.3 Влияние концентрации CO в реформате и скорости потока на протекание реакции 

На Рисунке 5.8 приведены зависимости выходных концентраций CO, CH4 и селективности 

от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

10Ni(Cl0.12)/CeO2 катализаторе при различной начальной концентрации CO (0,5; 1; 1,5; 2 об.%). 

Видно, что увеличение начальной концентрации CO от 0,5 до 2 об.% приводило к сдвигу 

зависимостей выходных концентраций CO в область более высоких температур и сужению 

интервала температур ∆T10, при этом слабо влияя на значение достигаемой минимальной 

концентрации CO. Отметим, что в температурном интервале 175-225 
o
C реакция протекала с 

селективностью 100% независимо от начальной концентрации CO.  

На Рисунке 5.9 приведены зависимости выходных концентраций CO, CH4 и селективности 

от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

10Ni(Cl0.12)/CeO2 катализаторе при различной скорости потока. Видно, что увеличение скорости 

потока с 6000 до 43000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 приводило к сдвигу зависимостей выходных концентраций 

CO, СH4 и селективности в область более высоких температур, сужению интервала температур 

∆T10 и незначительному увеличению минимальной концентрации монооксида углерода. Тем не 

менее, даже при скорости потока 43000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 катализатор 10Ni(Cl0.12)/CeO2 обеспечивал 

удаление CO ниже уровня 10 ppm в температурном интервале 264-296
 o
C (∆T10 = 32 

o
C) при 

селективности 94-54%. 



195 
 

 

Рисунок 5.8 – Зависимости выходных концентраций CO (а), СH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

10Ni(Cl0.12)/CeO2 катализаторе при различной начальной концентрации CO. Состав исходной 

газовой смеси, об.%: 0,5 - 2 CO, 20 CO2, 10 H2O, 60 H2, He – баланс. Скорость потока: 

26000 см
3
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Рисунок 5.9 – Зависимости выходных концентраций CO (а), СH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

10Ni(Cl0.12)/CeO2 катализаторе при скорости потока 6000, 13000, 26000 и 43000 см
3
гкат
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ч

-1
. 

Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 20 CO2, 10 H2O, 60 H2, He – баланс.  

150 200 250 300 350 400

0

20

40

60

80

100

WHSV, см
3
г

-1
ч

-1
:

 6000

 13000

 26000

 43000

10Ni(Cl
0,12

)/CeO
2

S
, 

%

Температура, 
o
C

в)

 

 

150 200 250 300 350 400

0

2

4

6

8 WHSV, см
3
г

-1
ч

-1
:

 6000

 13000

 26000

 43000

10Ni(Cl
0,12

)/CeO
2

[C
H

4
] в

ы
х

., 
%

Температура, 
o
C

б)

 

 

150 200 250 300 350 400

1

10

100

1000

10000

10Ni(Cl
0,12

)/CeO
2

[C
O

] в
ы

х
., 

p
p

m

Температура, 
o
C

WHSV, см
3
г

-1
ч

-1
:

 6000

 13000

 26000

 43000

а)

 

 

U, см3г-1ч-1

U, см3г-1ч-1

U, см3г-1ч-1



197 
 

С практической точки зрения это важный результат, свидетельствующий о том, что 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатор в случае колебаний начальной концентрации CO, по крайней 

мере, в пределах 0,5 – 2 об.%, а также при 7-кратном изменении объемной скорости потока 

(«нагрузки» на катализатор) способен обеспечивать требуемый уровень очистки от CO до 

уровня менее 10 ppm при высокой селективности и ∆T10 > 30 
o
C. 

5.2.4 Физико-химические характеристики катализаторов 

5.2.4.1 Содержание Ni и SБЭТ 

В Таблице 2.5 (см. раздел 2.2.2.5 Главы 2) приведены данные по содержанию никеля и 

удельной площади поверхности (SБЭТ) в исследованных yNi(Clx)/CeO2 катализаторах. Видно, 

что реальное содержание никеля было близко к рассчитанным значениям для всех 

катализаторов. С увеличением количества никеля SБЭТ монотонно уменьшалась с 86 м
2
/г (для 

CeO2) до ~ 40 м
2
/г (для 50Ni(Clx)/CeO2). Как будет далее показано в разделах 5.2.4.2 и 5.2.4.3 

данной Главы, такая зависимость типична для нанесенных металлических катализаторов и 

связана с образованием большого количества крупных частиц никеля и блокировкой пор оксида 

церия. Как видно из Таблицы 2.5, 10Ni(Cl0,65)/CeO2 образец имел существенно более низкую 

удельную поверхность, чем остальные катализаторы, содержавшие 10 мас.% Ni. Это 

объясняется (см. разделы 5.2.4.2 и 5.2.4.3) образованием как больших частиц никеля, так и 

более крупных, по сравнению с СеО2, частиц CeOCl. 

5.2.4.2 Рентгенофазовый анализ (РФА) 

В качестве примера на Рисунке 5.10 представлены дифрактограммы CeO2 и Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализаторов с различным содержанием никеля до проведения реакции ИзбМет СО. На 

Рисунке 5.11 приведена дифрактограмма 10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатора с более высоким 

содержанием хлора. В Таблице 5.2 приведены сведения о параметре решетки CeO2, размере 

области когерентного рассеяния (ОКР) CeO2, CeOCl, NiO и Ni, количестве Ni и фазовом составе 

нанесенных никель-цериевых катализаторов. Как видно из представленных данных, размер 

частиц оксида церия (DCeO2= 9,0-12,7 нм) и параметр его элементарной ячейки (aCeO2= 5,412-

5,420 Å) для СеО2 и всех Ni(Clx)/CeO2 катализаторов были близки. Дифрактограммы образцов 

2Ni(Clx)/CeO2, 10Ni(Cl0,12)/CeO2 10Ni(Cl0,26)/CeO2 не отличались от дифрактограммы исходного 

носителя. Рефлексов, соответствующих либо фазе оксида никеля, либо фазе металлического 

никеля, не наблюдалось. Это означает, что никель, по-видимому, находится в виде 

высокодисперсных частиц на поверхности носителя. Исключение составил только 
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10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатор, содержавший преимущественно крупные частицы никеля (DNi > 

100 нм), о чем свидетельствуют данные по количеству нанесенного металла, определенному 

методами РФА и АЭС. Отметим также, что для этого катализатора наблюдали дифракционные 

пики с параметрами тетрагональной элементарной ячейки a = b = 4,071 Å, c = 6,850 Å, что 

соответствует фазе CeOCl (JCPDS#81-791, a = b = 4,079 Å, c = 6,835 Å; α = β = γ = 90º) с 

размером ОКР (DCeOCl = 14 нм), при этом размер ОКР СeO2 (DCeO2= 9 нм) был наименьшим 

среди исследованных образцов, а параметр элементарной ячейки aCeO2= 5,420 Å - наибольшим.  

Увеличение количества никеля в катализаторе более 10 мас. % приводило к 

возникновению рефлексов, соответствующих крупным частицам металлического никеля (DNi = 

45-80 нм) и оксиду никеля (DNiO = 14,5-15,5 нм), средний размер которых существенно 

превышал размер кристаллитов оксида церия (Таблица 5.2). Следует отметить, что количество 

никеля, определенное методом РФА, было меньше действительного количества никеля в 

катализаторах, определенного методом АЭС (Таблицы 2.5 и 5.2). Это означает, что 

существенная часть нанесенного никеля методом РФА не определялась, находившись, по-

видимому, в высокодисперсном состоянии. 

Рисунок 5.10 – Дифрактограммы CeO2 и катализаторов yNi(Cl0,12)/CeO2, где y = 2, 10, 20, 30, 50. 

Рисунок 5.11 – Дифрактограмма 10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатора.   
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Таблица 5.2 – Данные о параметре решетки CeO2, кристаллическом размере (ОКР) CeO2, NiO и 

Ni, количестве Ni и фазовом составе yNi(Clx)/CeO2 катализаторов согласно данным РФА. 

Образец Параметр 

решетки 

aCeO2
, Å 

ОКР  

DCeO2
, нм 

(DCeOCl, нм)* 

ОКР 

DNiO, нм 

ОКР 

DNi, нм 

Фазовый 

состав, масс. 

% 

Ni, 

мас.% 

NiO Ni  

CeO2 5,417 120   - -  

2Ni/CeO2 5,412    - -  

2Ni(Cl0,12)/CeO2 5,417 11,4   - -  

10Ni(Cl0,12)/CeO2 5,413 11,3   - -  

10Ni(Cl0,26)/CeO2 5,418 11,7   - -  

10Ni(Cl0,65)/CeO2 5,420 9,0 (14,0)* - >100 - + 9,5 

20Ni(Cl0,12)/CeO2 5,413 11,4 - ~45 - + 7,3 

20Ni(Cl0,29)/CeO2 5,416 11,8 - ~ 50 - + 7,7 

20Ni(Cl0,51)/CeO2 5,419 12,3 - >80 - + 6,1 

30Ni(Cl0,12)/CeO2 5,412 11,8 15,5 >80 + + 22,3 

30Ni(Cl0,25)/CeO2 5,414 12,2 11,5 >90 + + 22,2 

30Ni(Cl0,50)/CeO2 5,415 11,8 20,0 >80 + + 17,4 

50Ni(Cl0,12)/CeO2 5,414 11,8 14,5 >80 + + 40,6 

50Ni(Cl0,23)/CeO2 5,412 12,3 13,0 >90 + + 42,3 

50Ni(Cl0,47)/CeO2 5,416 12,7 21,0 >90 + + 38,2 

5.2.4.3 Просвечивающая электронная микроскопия (ПЭМ) и  

рентгеновский микроанализ (EDX) 

Результаты проведенных исследований методом просвечивающей электронной 

микроскопии высокого разрешения в целом подтверждают данные, полученные методом РФА. 

В качестве примера на Рисунке 5.12 представлены микрофотографии исходного CeO2, 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 и 20Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторов до реакции. Видно (Рисунок 5.12 а,б), что 

оксид церия состоял из мелких частиц размером 10-20 нм, что соответствовало значениям 

DCeO2, полученным методом РФА (Таблица 5.2). Межплоскостное расстояние d = 3,17Å, 

определенное из микрофотографий ПЭМ частиц оксида церия, соответствовало грани {111} в 

CeO2 (PCPDF #34-0394). Эти мелкие частицы были объединены в более крупные агломераты 

размером несколько сотен нанометров (Рисунок 5.12а).  
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Рисунок 5.12 – Микрофотографии ПЭМ CeO2 (а,б), 10Ni(Cl0,12)/CeO2 (в,г) и 20Ni(Cl0,12)/CeO2 

(д,е) катализаторов до реакции вместе со спектрами EDX и фурье-дифрактограммами 

выделенных областей 1 (центр частицы) и 2 (край частицы). 

Такие же крупные агрегаты, состоявшие из мелких частиц CeO2 размером 10-20 нм, наблюдали 

и на микрофотографиях никель-цериевых катализаторов. Однако спектры EDX и 

микрофотографии ПЭМ высокого разрешения для всех Ni(Cl0,12)/CeO2 образцов ясно 

показывали, что помимо оксида церия такие агрегаты содержали еще и мелкие частицы NiO. На 

Рисунке 5.12в,г представлены микрофотографии 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора до реакции. На 

обзорной микрофотографии (Рисунок 5.12в) наблюдались только крупные агрегаты частиц 
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оксида церия, состоявшие, как и в исходном носителе, из более мелких частиц размером 10-

20 нм. При более сильном увеличении (Рисунок 5.12г) фиксировались мелкие частицы NiO, 

размером от 2 до 8 нм с межплоскостными расстояниями d=2,46 Å, соответствовавшими грани 

{111} в NiO (PCPDF #47-1049). По-видимому, именно эти мелкие частицы никеля, 

распределенные по поверхности оксида церия, не детектировались методом РФА (Рисунок 5.10, 

Таблица 5.2).  

В отличие от yNi(Cl0,12)/CeO2 образцов с низким содержанием Ni (менее 10 мас.%), в 

yNi(Cl0,12)/CeO2 катализаторах с большим содержанием Ni (20-50 мас.%) наряду с агломератами 

оксида церия (которые обсуждались выше) наблюдалось образование крупных частиц никеля 

(20-200 нм), что иллюстрируется микрофотографией ПЭМ 20Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора 

(Рисунок 5.12д). Микрофотография высокого разрешения одной из таких частиц (размером 

~40 нм) приведена на Рисунке 5.12е. На Фурье-дифрактограмме выделенной области 1 (центр 

частицы) наблюдались сигналы, соответствовавшие межплоскостному расстоянию 2,04 Å, 

которое характерно для грани {111} в Ni (PCPDF #04-0850). На Фурье-дифрактограмме 

выделенной области 2 (край частицы) были видны сигналы, соответствовавшие 

межплоскостным расстояниям, характерным для грани {111} в NiO (PCPDF #47-1049). Это 

означает, что после процедуры приготовления катализатора, завершавшейся проведением 

восстановления в токе H2/He, при выносе образца на воздух происходило только частичное 

окисление частиц никеля. Процесс окисления протекал не полностью, а затрагивал только 

очень мелкие частицы, а также внешнюю поверхность крупных частиц никеля, приводя к 

«корочковому» эффекту. По-видимому, толщина пленки оксида никеля существенно меньше, 

чем полный размер частицы. По этой причине в РФА дифрактограмме образца 20Ni(Cl0,12)/CeO2 

(Рисунок 5.10) не наблюдалось рефлексов, соответствующих фазе оксида никеля. 

С увеличением в катализаторах количества никеля до 30-50 мас.%, согласно данным ПЭМ 

происходило укрупнение покрытых оксидной оболочкой металлических частиц Ni, 

сопровождавшееся ростом их общего числа. Это позволяет объяснить появление в РФА 

дифрактограммах сигналов, соответствующих как металлическому Ni, так и его оксиду. 

Кроме этого, из анализа интегральных спектров EDX следует, что все yNi(Cl0,12)/CeO2 

катализаторы содержали в своем составе хлор, оставшийся от используемого при 

приготовлении хлорида никеля. При этом спектры EDX, снятые с различных локальных 

участков изученных образцов, показали, что хлор находится на оксиде церия и отсутствует на 

никелевых частицах. Как известно [433–437], хлор может встраиваться в решетку оксида церия, 

преимущественно заполняя кислородные вакансии. Так как ионный радиус хлора больше 

ионного радиуса кислорода, происходит искажение решетки CeO2. Этот процесс в 

значительной мере облегчается в условиях восстановительной обработки, и при достаточно 
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большом количестве вводимого в катализатор хлора может происходить образование фазы 

оксихлорида церия [436, 437], что и наблюдалось для 10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатора (Рисунок 

5.13). 

 

Рисунок 5.13 – Микрофотографии ПЭМ вместе со спектром EDX и фурье-дифрактограммой 

выделенной области 10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатора до реакции (а-в) и после длительного 

воздействия направленного электронного пучка (г). 

На Рисунке 5.13а кроме частиц оксида церия размером 9-15 нм, присутствует большое 

количество частиц CeOCl размером 12-20 нм. Микрофотография высокого разрешения одной из 

таких частиц (размером ~12 нм) приведена на Рисунке 5.13б. Межплоскостное расстояние 

6,71 Å, определенное по Фурье-дифрактограмме этой частицы, характерно для грани {001} 

CeOCl (PCPDF # 74-2033, 52-1843), что более чем в два раза превосходит межплоскостное 

расстояние в CeO2.  

На Рисунке 5.13в видны крупные (размером 80-120 нм) частицы никеля, при этом мелких 

частиц, которые в основном присутствовали в 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторе (Рисунок 5.12г), 

не наблюдали. Таким образом, для 10Ni(Cl0,65)/CeO2 катализатора все данные, полученные 

методом ПЭМ, в полной мере согласуются с данными РФА и результатами измерения удельной 

поверхности (Рисунок 5.11, Таблица 2.5 и 5.2). По-видимому, именно большое количество 
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хлора на поверхности оксида церия и, как следствие, образование фазы оксихлорида церия 

препятствует закреплению никеля на поверхности носителя в высокодисперсном состоянии во 

время процедуры приготовления катализатора.  

Как и в случае остальных yNi(Clx)/CeO2 катализаторов, спектры EDX, снятые с различных 

локальных участков 10Ni(Cl0,65)/CeO2 образца, показали, что хлор находится в агломератах 

частиц оксида церия и оксихлорида церия, в то время как на никелевых частицах хлор 

отсутствовал.  

Микрофотографии ПЭМ yNi(Clx)/CeO2 катализаторов после реакции не имели каких-либо 

отличий по сравнению с образцами до реакции. 

Тот факт, что фаза оксихлорида церия в образцах с меньшим содержанием хлора на 

микрофотографиях ПЭМ и спектрах РФА не наблюдалась, может быть объяснен низкой 

окристаллизованностью частиц, недостаточным количеством введенного хлора, необходимого 

для образования фазы CeOCl, а также влиянием кислорода воздуха. Как было убедительно 

показано в работе [434], образование хорошо окристаллизованных частиц CeOCl в Pd/CeO2 

катализаторе, приготовленном из хлорида палладия, происходит при температуре 

восстановления выше 400 
о
С. Если катализатор восстанавливали при 300 

о
С на 

микрофотографиях ПЭМ высокого разрешения удавалось фиксировать лишь плоские, 

двумерные объекты, которые авторы работы относили к образующимся зародышам CeOCl на 

поверхности оксида церия. При этом в таких образцах методом РФА образование CeOCl не 

детектировалось. Кроме этого, авторы [434] обнаружили, что при комнатной температуре 

поверхность частицы CeOCl в Pd/CeO2 катализаторе под воздействием окислительной среды 

претерпевает обратимую трансформацию в оксид церия с одновременным частичным 

хлорированием металлических частиц палладия и переходом Ce
3+

 в Ce
4+

 [433, 438]. 

Последующее восстановление в водороде приводит к реконструкции CeOCl. Оксид церия, 

образующийся на поверхности частиц CeOCl, выполняет защитную функцию, препятствуя 

дальнейшему окислению, поэтому значительная часть фазы CeOCl в течение нескольких 

месяцев сохранялась в находящемся на воздухе Pd/CeO2 катализаторе [433, 438]. По-видимому, 

аналогичная ситуация проявлялась и для yNi(Clx)/CeO2 катализаторов. Это подтверждается 

следующим наблюдением. При съемке 10Ni(Cl0,65)/CeO2 образца было обнаружено, что под 

воздействием направленного пучка электронного микроскопа происходит постепенное 

превращение оксихлорида церия в оксид церия, начинающееся с периферии частицы 

оксихлорида. Однако через некоторое время процесс завершался, что выражалось в остановке 

превращения на частице оксихлорида церия, покрытой корочкой из оксида церия (Рисунок 

5.13г). При этом следует отметить, что частицы оксихлорида церия были стабильны - при 

хранении катализатора в течение 8 месяцев на воздухе в закрытой емкости значительных 
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видимых изменений состава и структуры катализатора на микрофотографиях ПЭМ не 

наблюдали, что находится в полном согласии с работами [433, 434, 438]. 

5.2.4.4 Рентгеновская фотоэлектронная спектроскопия (РФЭС) 

Исследования никель-цериевых катализаторов методом РФЭС показали наличие на 

поверхности катализаторов никеля, кислорода, церия, хлора и незначительной примеси 

углерода. Состояние церия, никеля и хлора характеризовали по линиям Ce3d, Ni2p и Cl2p, 

соответственно. Прежде всего, следует заметить, что все спектры (Ce3d, Ni2p и Cl2p) образцов 

катализаторов до реакции соответствовали спектрам тех же образцов после реакции. 

На Рисунке 5.14а представлен РФЭ спектр линии Ce3d 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора до 

реакции. Данная линия имеет сложную спектральную структуру и является суперпозицией 

сигналов от трех- и четырехвалентного церия [439]. Согласно [439], сигнал от Ce
4+

 представлен 

тремя дублетами: U'''/V''', U''/V'' и U/V; а сигнал от Ce
3+

 представлен двумя дублетами, 

именуемыми соответственно: U'/V' и U
0
/V

0
. Энергии связей, определенные из РФЭ-спектров 

(Рисунок 5.14а) для дублетов Ce
3+

 и Ce
4+
, хорошо согласуются с данными, приведенными в 

[439]. Поверхностное атомное отношение Ce
3+

/Ce
4+
, определенное из интегральных 

интенсивностей линий Ce
3+

 и Ce
4+
, составило величину ~ 0,2. Отметим, что Ce3d РФЭ-спектры 

для всех yNi(Cl0,12)/CeO2 катализаторов были идентичны Ce3d спектру для 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализатора, представленному на Рисунке 5.14а. Кроме этого, значения энергии связей 

дублетов и поверхностное отношение Ce
3+

/Ce
4+

 для yNi(Clх)/CeO2 катализаторов при 

одинаковом значении х были одинаковыми. Поверхностное отношение Ce
3+

/Ce
4+

 слегка 

увеличивалось с увеличением содержания хлора и не зависело от содержания никеля в 

катализаторе. 

На Рисунке 5.14б приведены спектры Ni2p3/2 для катализаторов с различным суммарным 

содержанием никеля до воздействия реакционной среды. Спектр Ni2p3/2 представлен основным 

пиком упругого выхода электрона с Есв ~ 855 эВ и шэйк-ап (shake-up) сателлитом при 861 эВ. 

Основной пик Ni2p3/2 для 2Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора с низким содержанием никеля с 

энергией связи 855,5 эВ указывает на присутствие никеля в окисленном состоянии (Ni
2+

). 

Интенсивность шейк-ап сателлита сильно уменьшена из-за отсутствия протяженных частиц в 

окисленном состоянии Ni
2+
. Увеличение интенсивности шейк-ап сателлита для 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора указывает на формирование частиц NiO [363], что согласуется с 

данными ПЭМ (см. предыдущий раздел).  

Увеличение содержания никеля в катализаторе до 18,4–46,1 мас. % приводило к 

изменению основного пика в спектре линии Ni2p3/2 с Есв = 855,5 эВ для NiO за счет 

а) 
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возникновения плеча с Есв = 853,5 эВ. Энергия связи для плеча превышала значения Есв (Ni2p) = 

852,5–852,8 эВ для металлического никеля [363]. Есть все основания полагать, что 

металлический никель, наблюдаемый методами РФА и ПЭМ (см. предыдущие разделы), 

ответственен за возникновение этого плеча. Судя по всему, это слабоокисленная форма никеля, 

которая образуется в результате поверхностного окисления металлических частиц кислородом 

воздуха или оксидом церия. Тонкий слой оксида, находясь на поверхности металла, может 

иметь энергию связи линии Ni2p промежуточную между чистым металлом и оксидом. Именно 

такие частицы никеля как раз и наблюдались на микрофотографиях ПЭМ для никель-цериевых 

катализаторов с содержанием никеля 18,4–46,1 вес. % (Рисунок 5.12), а также на 

дифрактограммах РФА (Рисунок 5.10). 

 

Рисунок 5.14 – РФЭ спектры: линии Ce3d (а) для 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора до реакции; 

линии Ni2p3/2 (б) и Cl2p (в) для yNi(Cl0,12)/CeO2 катализаторов, где y = 2, 10, 20, 30, 50 (до 

реакции); линии Cl2p (г) для 10Ni(Clx)/CeO2 катализаторов до реакции, где x = 0,06; 0,12; 0,32; 

0,65. Спектр Ce3d разделен на компоненты, соответствующие сигналам от Ce
3+

 и Ce
4+

.  
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На Рисунке 5.14г приведены спектры линии Cl2p для 10Ni(Clx)/CeO2 катализаторов до 

реакции, где x = 0,06; 0,12; 0,32; 0,65. Сигнал представлен традиционным трудноразделимым 

дублетом спин-орбитальных компонент 3/2 и 1/2 линии Cl2p. Поэтому пик имеет 

ассиметричную форму. Все спектры содержали пик одинаковой формы с энергией связи 

~198,5 эВ, что свидетельствует об образовании одной и той же поверхностной формы Cl
-
.  

На Рисунке 5.15 представлены зависимости поверхностного атомного отношения Cl/Ce, 

рассчитанного из данных РФЭС, от x (атомного отношения Cl/CeO2, рассчитанного на 

основании данных процедуры приготовления катализатора) для катализаторов 10Ni (Clx)/CeO2, 

30Ni(Clx)/CeO2, 50Ni(Clx)/CeO2 до реакции  и 10Ni(Clx)/CeO2 после реакции. Видно, что 

увеличение x, т.е. количества хлора, введенного во время приготовления, приводило к 

линейному увеличению поверхностного атомного отношения Cl/Ce. Более того, это отношение 

было одинаковым как для исходных катализаторов, так и образцов после реакции и не зависело 

от количества никеля. По аналогии с результатами, представленными в [438, 440, 441], можно 

сделать заключение, что во время синтеза yNi(Clx)/CeO2 катализаторов с использованием 

хлорсодержащих предшественников активного компонента (NiCl2), происходит формирование 

стабильного поверхностного оксихлорида церия Ce
3+

OCl.  

 
Рисунок 5.15 – Зависимости атомного поверхностного соотношения Cl/Ce, полученного с 

помощью РФЭС анализа, от параметра x (атомного отношения Cl/CeO2, рассчитанного исходя 

из методики приготовления) для 10Ni(Clx)/CeO2 (1), 30Ni(Clx)/CeO2 (2), 50Ni(Clx)/CeO2 (3) до 

реакции и 10Ni(Clx)/CeO2 (4) катализатора после реакции. 
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5.2.4.5  Предполагаемая модель yNi(Clx)/CeO2 катализаторов  

Сравнительный анализ, проведенный на основании данных РФА, ПЭМ, EDX и РФЭС для 

синтезированной серии никель-цериевых катализаторов позволяет следующим образом 

суммировать полученные результаты:  

1) Параметр решетки и кристаллический размер CeO2 одинаковы для всех 

синтезированных yNi(Cl0,12)/CeO2 катализаторов. Количество никеля в образце не 

оказывало влияния на параметр решетки и кристаллический размер оксида церия. 

2) Увеличение количества хлора в образце приводило к увеличению параметра решетки 

CeO2, по-видимому, за счет образования поверхностного оксихлорида церия, параметр 

решетки которого превышает параметр решетки оксида церия. 

3) Хлор, вводимый в катализатор на стадии приготовления, образует с оксидом церия 

стабильный поверхностный оксихлорид Ce
3+
OCl. При большом содержании хлора в 

образце оксихлорид церия образует хорошо окристаллизованную фазу, частицы 

которой отчетливо видны на дифрактограммах РФА и микроснимках ПЭМ. 

4) В катализаторах с низким содержанием никеля (1,8-9,8 мас.%) весь никель равномерно 

распределяется по поверхности оксида церия в виде мелких частиц NiO размером  

2-8 нм. 

5) В катализаторах с большим содержанием никеля (28,3-46,1 мас.%) помимо NiO, 

находящегося в высокодисперсном состоянии, размером 2-8 нм, также образуются 

крупные частицы Ni
o
 размером 45-200 нм, покрытые оксидной пленкой NiO. 

6) Увеличение количества хлора в образце способствует существенному укрупнению 

никелевых частиц.  

7) SБЭТ в yNi(Cl0,12)/CeO2 катализаторах изменялась с 75 до 43 м
2
г

-1
, поверхностное 

атомное отношение Cl/Ce составляло ~ 0,15, а количество никеля возрастало от 1,9 до 

46,1 мас.%.  

Высокая активность в метанировании оксидов углерода и низкая селективность в 

избирательном метанировании CO катализаторов с высоким содержанием никеля по сравнению 

с катализаторами с низким содержанием никеля может быть обусловлена следующим. Так как 

основные центры адсорбции CO2 на носителе блокированы хлором, метанирование CO2, по-

видимому, начинает идти главным образом на крупных никелевых частицах. Данное 

предположение основано на результатах [432], где авторы наблюдали существенное увеличение 

конверсии CO2 в CH4 при увеличении размера частиц никеля, находящихся на оксиде церия. 
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5.2.5 Влияние метода введения хлора на активность и селективность 

Cl-содержащих 10Ni/СеО2 катализаторов 

Итак, как было показано в разделах 5.2.1-5.2.4 данной Главы, среди катализаторов серии 

уNi(Clх)/CeO2, приготовленных методом пропитки CeO2 водными растворами смеси нитрата и 

хлорида никеля, наиболее эффективным в реакции избирательного метанирования СО был 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатор. Следующий этап исследований был сосредоточен на изучении 

влияния метода введения хлора в Ni/СеО2 катализатор. С этой целью методом пропитки были 

приготовлены 10Ni/СеО2, 10Ni(Cl*)/CeO2, 10Ni/CeО2(Cl*) и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторы, 

содержавшие 10 мас.% Ni, сопоставлены их физико-химические характеристики и 

каталитические свойства в реакции избирательного метанирования СО. В Таблице 5.3 

представлены отличительные особенности методик их приготовления (их детальное описание 

приведено в разделах 2.2.2.3 и 2.2.2.4 Главы 2).  

Таблица 5.3 - Особенности методик введения хлора в Ni/СеО2 катализаторы. 

Катализатор  Последовательность стадий приготовления 

10Ni/СеО2 1. Пропитка CeO2 водным раствором Ni(NO3)2, сушка, восстановление Ni 

10Ni(Cl*)/CeO2 1. Пропитка CeO2 водным раствором Ni(NO3)2, сушка, восстановление Ni 

2. Пропитка водным раствором NH4Cl, сушка, восстановление 

10Ni/CeО2(Cl*) 1. Пропитка CeO2 водным раствором NH4Cl, сушка, восстановление 

2.  Пропитка CeO2 водным раствором Ni(NO3)2, сушка, восстановление Ni 

10Ni(Cl)/CeO2 1. Пропитка CeO2 водным раствором NiCl2, сушка, восстановление Ni 

На основании сопоставительного анализа полученных результатов основное внимание в 

данном разделе было уделено обсуждению следующих вопросов в отношении реакции 

избирательного метанирования СО: 

 влияния метода введения хлора в катализатор на его структурные характеристики и 

каталитические свойства; 

 взаимосвязи дисперсности нанесенных частиц Ni и содержания хлора на свойства 

катализаторов. 

5.2.5.1 Физико-химические свойства 

В Таблице 5.4 для удобства сопоставления приведены основные физико-химические 

характеристики 10Ni/СеО2, 10Ni(Cl*)/CeO2, 10Ni/CeО2(Cl*) и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов, а 

именно: содержание никеля и хлора, общая удельная поверхность (SБЭТ), фазовый состав, 

содержание фаз и размер нанесенных частиц Ni по данным РФА, размер и удельная 

поверхность частиц металлического Ni по данным хемосорбции СО.  
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Таблица 5.4 – Физико-химические характеристики катализаторов. 

Катализаторы 
Ni/Cl

а
, 

мас.% 

SБЭТ
б
, 

м
2
г

-1 
Фазовый 

состав
в
 

Оценка 

количества 

фаз
г
, мас.% 

DРФА
д
, 

нм 

DNi
е
,  

нм 

SNi
ж
, 

м
2
гкат

-1 

10Ni/CeO2 7,4/0 88 
Ni 4 10 13 3,8 

CeO2 96 9 
  

10Ni/CeO
2
(Cl*) 7,8/1,5 70 

Ni ~5 21 17 3,1 

CeO2 ~95 9   

10Ni(Cl*)/CeO2 8,4/8,0 48 

Ni 8 22 30 1,7 

CeO2 57 9,5   

CeOCl 35 14,5   

10Ni(Cl)/CeO2 9,7/8,5 56 

Ni 10 >100 120 0,5 

CeO2 48 9,5   

CeOCl 42 19   
а
Фактическое содержание Ni и Cl; 
б
Удельная поверхность катализаторов по данным изотерм низкотемпературной адсорбции 

азота; 
в-д
Фазовый состав, оценка количества фаз и размер частиц по данным РФА; 

е, ж
Размер частиц Ni и удельная поверхность частиц Ni по данным хемосорбции СО. 

Согласно химическому анализу (Таблица 5.4) содержание никеля (7,4–9,7 мас.%) во всех 

катализаторах было близко к расчетному значению (10 мас.%). Фактическое содержание хлора 

было значительно ниже расчетного значения (~ 12 мас.%) для Cl-содержащих катализаторов. 

Содержание хлора в 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 образцах составляло 8,0 и 8,5 мас.%, 

соответственно. Образец 10Ni/CeO2(Cl*) содержал ~ 1,5 мас.% хлора. По всей видимости, 

значительное количество хлора переходит в газовую фазу в процессе приготовления 

катализаторов. 

Удельная поверхность 10Ni/CeO2 (88 м
2
г

-1
) была близка к SБЭТ чистого CeO2 (100 м

2
г

-1
). 

Удельная поверхность 10Ni/CeO2(Cl*) (70 м
2
г

-1
), 10Ni(Cl)/CeO2 (56 м

2
г

-1
) и 10Ni(Cl*)/CeO2 (46 

м
2
г

-1
) катализаторов была значительно ниже, чем SБЭТ для CeO2 и 10Ni/CeO2. 

На Рисунке 5.16 представлены дифрактограммы носителя CeO2, 10Ni/СеО2, 

10Ni/CeО2(Cl*), 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов после проведения реакции, а 

также дифрактограмма CeOCl из базы данных JCPDS-ICDD. Результаты анализа этих 

дифрактограмм приведены в Таблице 5.4.  
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Рисунок 5.16 – Дифрактограммы катализаторов 10Ni/CeO2, 10Ni(Cl)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 

10Ni/CeO2(Cl*), CeO2 и CeOCl. 

Как видно из Рисунка 5.16, дифрактограммы всех образцов катализаторов содержали фазы 

CeO2 и Ni. Размер частиц CeO2 был одинаковым (~10 нм) для всех катализаторов (Таблица 5.4). 

Содержание никеля в 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2 катализаторах по данным химического 

анализа и РФА было близко, что указывает на отсутствие высокодисперсных частиц на 

поверхности носителя. Содержание Ni в 10Ni/CeO2 и 10Ni/CeO2(Cl*) катализаторах по данным 

метода РФА было ниже (~4-5 мас.%), чем его фактическое (7,4-7,8 мас.%) содержание. Это 

означает, что Ni в этих катализаторах присутствовал не только в виде хорошо 

окристаллизованных частиц, но и в виде высокодисперсных или аморфных частиц. В целом, это 

находится в хорошем согласии с результатами, полученными для yNi(Clх)/CeO2 катализаторов, 

которые обсуждались в разделах 5.2.2-5.2.4 данной Главы. 

Размер частиц Ni (DРФА) для катализаторов изменялся в пределах 10 ÷ 100 нм (Таблица 

5.4) и уменьшался в ряду: 

10Ni(Cl)/CeO2 > 10Ni(Cl*)/CeO2 > 10Ni/CeO2(Cl*) > 10Ni/CeO2 

Этот ряд изменения размера нанесенных частиц Ni для катализаторов полностью 

подтверждается данными по хемосорбции СО (DNi). Удельная поверхность Ni (SNi) для 

катализаторов увеличивалась в диапазоне от 0,5 до 3,8 м
2
г

-1
 в ряду: 

10Ni(Cl)/CeO2 < 10Ni(Cl*)/CeO2 < 10Ni/CeO2(Cl*) < 10Ni/CeO2 

Это согласуется с данными по размеру частиц Ni (DРФА и DNi) в этих катализаторах. 

Хлорсодержащие катализаторы 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2 кроме фаз оксида церия и 

никеля содержали фазу CeOCl (Таблица 5.4) с размером частиц DРФА 19,0 и 14,5 нм, 
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соответственно. Образование фазы CeOCl в этих катализаторах было вполне естественным, 

учитывая результаты работ [433, 438, 441–443], в которых было продемонстрировано, что при 

приготовлении катализаторов Pd/CeO2 и Rh/CeO2 использование хлоридов Pd и Rh и 

последующее восстановление в водороде приводило к образованию фазы CeOCl.  

Содержание фазы CeOCl по данным РФА для 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2 было равно 

~ 40 мас.%, что соответствует содержанию хлора ~8 мас.% и оказывается близким к 

фактическому содержанию хлора в образцах (Таблица 5.4). Таким образом, снижение SБЭТ для 

образцов 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2 по сравнению с SБЭТ CeO2 и Ni/CeO2 связано с 

образованием значительного количества фазы CeOCl, которая имеет больший размер 

кристаллитов, чем у CeO2.  

В 10Ni/CeO2(Cl*) катализаторе содержание хлора было 1,5 мас.%, что значительно 

меньше, чем в 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2, и при этом отсутствовала фаза CeOCl (Рисунок 

5.16 и Таблица 5.4), что, по-видимому, связано с методом приготовления этого образца. 

10Ni/CeO2(Cl*) катализатор был получен пропиткой чистого носителя CeO2 раствором NH4Cl 

(Таблица 5.3 и раздел 2.2.2.4 Главы 2). Согласно [433, 438, 441], образованию фазы CeOCl в 

восстановительной атмосфере способствуют частицы металла, нанесенные на CeO2, которые 

являются местами диссоциации водорода, атомы которого благодаря спилловеру могут 

взаимодействовать с носителем, тем самым облегчается восстановление Ce
4+

 до Се
3+
, и, 

соответственно, растет количество центров для закрепления ионов хлора. В отсутствии частиц 

металла хлор закрепляется лишь на центрах Се
3+
, присутствующих на поверхности исходного 

оксида церия. При этом образование фазы CeOCl становится затруднительным, поскольку 

чистый CeO2 не восстанавливается в водороде при температуре менее 350°С (см. Рисунок 5.3 и 

[433]), в то время как NH4Cl полностью разлагается до 350°С. 

Методом HAADF-STEM-микроскопии были получены микроснимки и применен метод 

EDX-картирования, позволяющий определить распределение элементов Ni, Ce и Cl в 

10Ni(Cl*)/CeO2 (Рисунок 5.17), 10Ni/CeO2(Cl*) (Рисунок 5.18) и 10Ni/CeO2 (Рисунок 5.19) 

катализаторах после проведения реакции. Снимки до и после реакции избирательного 

метанирования СО в реформате были близки. Микроснимки HAADF-STEM (Рисунки 5.17-

5.19а) оказались малоинформативными для идентификации нанесенных частиц Ni из-за низкой 

контрастности Ni на оксиде церия. Значительно больше данных по распределению Ni, Ce и Cl 

дал метод EDX-картирования. Из Рисунка 5.17б-г видно, что Ce и Cl были равномерно 

распределены по образцу 10Ni(Cl*)/CeO2; карты распределения Cl и Ce совпадают. Это 

указывает на наличие между ними химического взаимодействия и служит весомым аргументом 

в пользу предположения, что на поверхности катализатора происходит образование CeOCl. В 

отличие от Cl и Ce, Ni был распределен неравномерно и представлен мелкими частицами и 
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более крупными агломератами размером 20-200 нм. Видно, что между картами распределения 

Ni и Cl нет соответствия. Это позволяет заключить, что между Ni и Cl не происходило какого-

либо специфического взаимодействия, и хлор находился преимущественно на поверхности 

оксида церия. Аналогичная картина наблюдалась для 10Ni/CeO2(Cl*) (Рисунок 5.18), и 

yNi(Clx)/CeO2 катализаторов (см. раздел 5.2.4.3 данной Главы). Отметим, что в катализаторе 

10Ni/CeO2 (Рисунок 5.19), никель был представлен мелкими частицами и более крупными 

агломератами размером 20-50 нм.  

 
Рисунок 5.17 – Микроснимок HAADF-STEM (а), EDX-картирование (распределение) Ni (б), Ce 

(в) и Cl (г) катализатора 10Ni(Cl*)/CeO2. Выделенные круги обозначают области расположения 

агрегатов Ni частиц.  
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Рисунок 5.18 – Микроснимок HAADF-STEM (а), EDX-картирование (распределение) Ni (б), Ce 

(в) и Cl (г) катализатора 10Ni/CeO2(Cl*). Выделенные круги обозначают области расположения 

агрегатов Ni частиц. 

 
Рисунок 5.19 – Микроснимок HAADF-STEM (а), EDX-картирование (распределение) Ni (б) и 

Ce (в) катализатора 10Ni/CeO2. Выделенные круги обозначают области расположения агрегатов 

Ni частиц.  
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На Рисунках 5.20-5.22 приведены РФЭ-спектры Ce3d, Ni2p и Cl2p. Обзорный РФЭ-спектр 

показал, что на поверхности всех катализаторов присутствуют церий, кислород, никель и в 

незначительном количестве углерод, а также хлор в хлорсодержащих катализаторах. Для 

10Ni/CeO2, 10Ni/CeO2(Cl*), 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов после реакции 

результаты анализа этих спектров, а именно: атомные отношения Cl/Ce и Ce
3+
/Ce (где 

Ce = Ce
3+ 

+
 
Ce

4+
) в поверхностном слое катализаторов, приведены в Таблице 5.5. Кроме того, в 

этой таблице приведены атомные отношения Cl/Ce в катализаторах по данным химического 

анализа. Видно, что для Cl-содержащих катализаторов отношение Cl/Ce (для поверхности) 

составляло величину 0,61 для 10Ni(Cl*)/CeO2 и 0,23 для 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Ni/CeO2(Cl*). Для 

Ni(Cl*)/CeO2 и Ni(Cl)/CeO2 катализаторов высокие значения атомных отношений Cl/Ce (для 

поверхности) вполне ожидаемы, учитывая высокие атомные отношения Cl/Ce в объеме 

катализаторов (Таблица 5.5) и образование фазы CeOCl (Таблица 5.4). Для 10Ni/CeO2(Cl*) 

катализатора атомное отношение Cl/Ce (0,23)  на поверхности было значительно выше, чем в 

объеме (0,08). Это свидетельствует о том, что почти весь хлор находился на поверхности этого 

катализатора.  

В целом, это означает, что хлор в изученных катализаторах находился в виде фазы 

CeOCl или, по крайней мере, в виде поверхностных соединений CeOCl. Для 10Ni(Cl*)/CeO2 и 

10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов атомное отношение Ce
3+
/Ce (Таблица 5.5) на поверхности было 

выше, чем типичное значение (0,2) для чистой фазы CeO2. Этот факт можно объяснить 

присутствием фазы CeOCl в этих катализаторах (Таблица 5.4). Для 10Ni/CeO2 и 10Ni/CeO2(Cl*) 

катализаторов атомное отношение Ce
3+
/Ce на поверхности было близко к 0,2 (типичному 

значению для чистой фазы CeO2), что также было ожидаемо: 10Ni/CeO2 катализатор не 

содержал добавок хлора, которые приводят к увеличению доли Се
3+

 за счет образования фазы 

CeOCl; а в 10Ni/CeO2(Cl*) катализаторе фаза CeOCl не наблюдалась, и хлор, наиболее 

вероятно, закреплялся на центрах Се
3+

 на поверхности носителя в виде поверхностных 

соединений CeOCl. 

Таблица 5.5 – Атомное отношение Cl/Ce и Ce
3+
/Ce на поверхности катализаторов 

Катализатор 
Cl/Ce Ce

3+
/Ce  

на поверхности
a
 На поверхности

a
 В объеме

б
 

10Ni/CeO
2 – – 0,22 

10Ni(Cl*)/CeO
2 0,61 0,46 0,50 

10Ni(Cl)/CeO
2 0,23 0,5 0,31 

10Ni/CeO
2
(Cl*)

 0,23 0,08 0,20 
a 
данные РФЭС; 

б
 данные химического анализа. 
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Рисунок 5.20 – РФЭ спектры Ce3d для 10Ni/CeO2 (а), 10Ni(Cl)/CeO2 (б), 10Ni/CeO2(Cl*) (в) и 

10Ni(Cl*)/CeO2 (г) катализаторов.  

 
Рисунок 5.21 – РФЭ спектры Ni2p для 10Ni(Cl)/CeO2 (a), 10Ni/CeO2 (б), 10Ni/CeO2(Cl*) (в) и 

10Ni(Cl*)/CeO2 (г) катализаторов. Точки – эксперимент; линии – компоненты Ni
0
 и Ni

2+
. 

 
Рисунок 5.22 – РФЭ спектры Cl2p для 10Ni/CeO2(Cl*) (a) и 10Ni(Cl*)/CeO2 (б) катализаторов.   
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5.2.5.2 Каталитические свойства 

На Рисунке 5.23 приведены температурные зависимости конверсии СО (XCO) и СО2 

(XCO2), концентрации СО на выходе из реактора ([CO]вых) и селективности (S) при протекании 

реакции избирательного метанирования СО на 10Ni/CeO2, 10Ni/CeO2(Cl*), 10Ni(Cl*)/CeO2 и 

10Ni(Cl)/CeO2. Видно, что все катализаторы были активны в метанировании СО и СО2 и 

демонстрировали схожие температурные зависимости XCO, XCO2, [CO]вых и S. При увеличении 

температуры XCO и XCO2 увеличивались; концентрация [CO]вых снижалась, достигала минимума, 

а затем возрастала; SCO – уменьшалась. Заметим, что эти температурные зависимости были 

типичными для реакции избирательного метанирования СО и детально обсуждались ранее в 

данной Главе. Как уже было убедительно показано в Разделе 5.2.1, увеличение [CO]вых после 

достижения минимума обусловлено протеканием реакции обратной паровой конверсии СО, а 

уменьшение SCO – одновременным протеканием реакции метанирования СО2.  

 

Рисунок 5.23 – Температурные зависимости конверсии СО (а) и СО2 (б), выходной 

концентрации СО (в) и селективности (г) при протекании реакции избирательного 

метанирования СО в реформате на 10Ni/CeO2 (■), 10Ni/CeО2(Cl*) (★), 10Ni(Cl*)/CeO2 (▲) и 

10Ni(Cl)/CeO2 (●) катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 20 СО2, 10 Н2О, 

65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 
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Из Рисунка 5.23а видно, что XCO для всех катализаторов возрастает с повышением температуры 

и достигает ~100%. В случае Ni/CeO2, максимальная величина ХСО достигала 98,7% при 245°С. 

Все хлорсодержащие катализаторы (10Ni/CeO2(Cl*), 10Ni(Cl*)/CeO2, 10Ni(Cl)/CeO2) 

обеспечивали конверсию СО ≥ 99,9 % при ≥ 240°С, ≥ 285°С и ~320°С, соответственно. 

Температурные зависимости XCO для 10Ni/CeO2 и 10Ni/CeO2(Cl*) практически совпадали, а 

температурные зависимости XCO для 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 были сдвинуты в сторону 

более высоких температур. Это означает, что активность катализаторов в реакции 

метанирования СО (в расчете на массу катализатора) увеличивалась в ряду:  

10Ni(Cl)/CeO2 < 10Ni(Cl*)/CeO2  < 10Ni/CeO2(Cl*) ≤ 10Ni/CeO2 

Наблюдаемый ряд активности с учетом данных, приведенных ранее в этой Главе, и 

принимая во внимание, что удельная поверхность Ni для изученных катализаторов 

увеличивается в том же направлении (Таблица 5.4), позволяет заключить, что метанирование 

СО на Ni/CeO2 и на хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторах преимущественно протекает на 

поверхности частиц никеля.  

Конверсия СО2 (Рисунок 5.23б) также увеличивалась с повышением температуры для всех 

катализаторов и не превышала 10% в исследованных температурных интервалах. При более 

высоких значениях XCO2 происходило неконтролируемое увеличение температуры катализатора 

из-за адиабатического разогрева вследствие протекания реакции метанирования СО2. 

Температурные зависимости XCO2 для всех катализаторов были смещены в сторону более 

высоких температур по сравнению с температурными зависимостями ХСО. Таким образом, 

метанирование СО2, даже не смотря на значительно более высокую начальную концентрацию в 

реакционной смеси, на всех катализаторах происходило после того, как почти весь СО вступал 

в реакцию с водородом с образованием метана. Действительно, 10Ni/CeO2 и 10Ni/CeO2(Cl*) 

катализаторы обеспечивали заметную конверсию CO2 при Т ≥ 230°С, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 

10Ni(Cl)/CeO2 при Т ≥ 280 и ≥ 320°С, соответственно. Таким образом, каталитическая 

активность в реакции метанирования СО2 (в расчете на массу катализатора) увеличивалась в 

ряду: 

10Ni(Cl)/CeO2 < 10Ni(Cl*)/CeO2 < 10Ni/CeO2(Cl*) ≤ 10Ni/CeO2 

Как было показано выше, аналогичный ряд каталитической активности наблюдался также 

и в метанировании СО. Это означает, что при протекании реакции ИзбМет СО метанирование 

диоксида углерода ингибируется монооксидом углерода. 

Исходя из данных, приведенных на Рисунке 5.23, совершенно очевидно, что все 

катализаторы способны избирательно метанировать СО в реформате в различных 

температурных интервалах. Однако по сравнению с хлорсодержащими катализаторами 
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10Ni/CeO2 являлся неэффективным в глубокой очистке реформата от СО. Минимальное 

значение [CO]вых на 10Ni/CeO2 катализаторе в данных реакционных условиях достигало 

~130 ppm при 245–260°C и S = 60–35% (Рисунок 5.23 в,г). Все Cl-содержащие катализаторы 

показали гораздо более высокую эффективность в очистке реформата от СО. В частности, 

снижение [CO]вых до 10 ppm при селективности 90 ÷ 50% достигалось при 240-285°C на 

10Ni/СеО2(Cl*), при 285-335°С на 10Ni(Cl*)/CeO2 и при 310-330°С на 10Ni(Cl)/CeO2. 

Полученные данные находятся в полном согласии с результатами исследования каталитической 

активности yNi(Clx)/CeO2 катализаторов, обсуждавшимися ранее в разделах 5.2.1-5.2.4 данной 

Главы, а также согласуются с литературными результатами [58, 263, 294, 303, 444], 

подтверждающими положительный эффект от добавок хлора в Ru/Al2O3, Ni/ZrO2, Ni/TiO2 и 

Ni/Al2O3 катализаторы при изучении их свойств в реакции избирательного метанирования СО.  

5.2.6 Стабильность катализаторов 

Известно, что никелевые катализаторы являются пирофорными системами и после 

контакта с воздухом теряют активность из-за окисления и агломерации активного компонента. 

Поэтому был проведен следующий эксперимент. Катализатор 10Ni(Cl0,12)/CeO2 после 

проведения стандартной процедуры каталитических экспериментов продували воздухом при 

температуре 25-160
о
С, после чего подавали реакционную смесь и проводили каталитические 

эксперименты заново. Каталитические характеристики определяли как при подъеме 

температуры, так и при последующем спуске. 

На Рисунке 5.24 приведено сравнение зависимостей выходных концентраций CO, СН4 и 

селективности от температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в 

реформате на 10Ni(Cl0.12)/CeO2 катализаторе после контакта с воздухом с аналогичными 

зависимостями, полученными в последующих экспериментах. Как видно из Рисунка 5.24, 

каталитическая активность 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора сразу после контакта с воздухом 

(первый подъем температуры) была несколько снижена, однако при последующих 

экспериментах кривые зависимостей выходных концентраций CO и CH4, а также селективности 

достигали значений, полученных при стандартных экспериментах на 10Ni(Cl0,12)/CeO2 (Рисунки 

5.5 и 5.7). Снижения активности катализатора не наблюдалось, по крайней мере, в течение 70 

часов в циклах подъема и спуска температуры реактора. Результаты ПЭМ и РФЭС показали, 

что после 70 часов работы в 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторе отсутствуют заметные изменения в 

размере никелевых частиц и содержании хлора, зауглероживания катализатора не происходит. 
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Рисунок 5.24 – Зависимости выходных концентраций CO (а), CH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторе сразу после контакта с воздухом (1) и в последующих 

экспериментах (2). Состав исходной газовой смеси, об.%: 1,5 CO, 20 CO2, 10 H2O, 60 H2, He – 

баланс. Скорость потока: 26000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Полученные результаты свидетельствуют о том, что катализатор сохраняет свою 

активность и селективность после контакта с воздухом. По-видимому, под воздействием 

реакционной среды частицы оксида никеля, присутствующие в 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторе в 

мелкодисперсном состоянии, способны восстанавливаться до металлического никеля при 

относительно низкой температуре. Именно эти маленькие частицы никеля на поверхности 

оксида церия ответственны за высокую активность, а хлор, присутствующий на поверхности в 
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виде стабильного оксихлорида церия, ответственен за высокую селективность катализатора в 

реакции избирательного метанирования CO. При воздействии окислительной атмосферы 

металлические частицы никеля “мягко” реокисляются в оксид никеля без потери дисперсности 

и легко восстанавливаются в восстановительной атмосфере. Наиболее вероятно, что 

подвижный поверхностный кислород решетки оксида церия, а возможно, и хлор, пассивируют 

частички никеля, предотвращая тем самым их быстрое окисление кислородом из газовой фазы. 

Соответственно, реокисление протекает в более мягких условиях. 

Таким образом, после пребывания катализатора на воздухе, нанесенные металлические 

частицы никеля сохраняют высокую дисперсность, а катализатор восстанавливает свою 

активность в реакции избирательного метанирования CO без какой-либо дополнительной 

предобработки непосредственно под воздействием реакционной среды. 

Все Cl-содержащие катализаторы были стабильны в условиях протекания реакции 

избирательного метанирования СО в реформате. В качестве примера на Рисунке 5.25 

приведены зависимости концентрации СО на выходе из реактора ([CO]вых) и селективности (S) 

от времени при протекании ИзбМет СО на катализаторе 10Ni/CeO2(Cl*) при 263°С. 

 
Рисунок 5.25 – Зависимости выходной концентрации СО (★) и селективности (●) от времени 

при протекании реакции избирательного метанироваания СО в реформате на 10Ni/CeO2(Cl*) 

катализаторе при 263°С. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 10 Н2О, 20 СО2, 65 H2, Не-

баланс. Скорость потока: 29000 см
3
гкат

-1
·ч

-1
. 

Выбор данных условий был обусловлен тем, что при этой температуре наблюдалась высокая 

эффективность катализатора [CO]вых <10 ppm и S > 70 %. Видно, что в течение первых 20 ч 

10Ni/CeO2(Cl*) обеспечивал глубокую очистку реформата от СО ([CO]вых <10 ppm) при 

S > 70 %. Далее в течение ~80 ч катализатор был испытан в различных условиях (раздельное и 

совместное метанирование СО и СО2 в модельных смесях; кинетические исследования). Затем 
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(после 100 ч) для проверки стабильности катализатора условия эксперимента возвращали к 

первоначальным. Из Рисунка 5.25 видно, что 10Ni/CeO2(Cl*) катализатор демонстрировал 

стабильную работу в условиях реакции избирательного метанирования СО в реформате через 

100 ч. Это позволяет заключить, что катализатор воспроизводимо и стабильно функционировал 

не менее 40 ч в условиях избирательного метанирования СО в реформате при 263°С и скорости 

потока 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Таким образом, проведенные исследования показали, что Cl-содержащие Ni/CeO2 

катализаторы являются эффективными и стабильными в избирательном метанировании СО. 

Вместе с тем, закономерно возникает вопрос, а насколько принципиальным для обеспечения 

высокой активности и селективности является сочетание трех компонентов в катализаторе: 

никеля, хлора и оксида церия? Можно ли Ni заменить на Со или Fe, которые, как хорошо 

известно, также проявляют высокую каталитическую активность в реакциях гидрирования 

оксидов углерода, являясь компонентами катализаторов синтеза Фишера-Тропша? Можно ли 

при синтезе катализаторов вместо хлоридных солей металлов использовать бромидные или 

фторидные соли? Будут ли другие галогены оказывать благоприятное действие на катализатор, 

способствуя увеличению селективности процесса избирательного метанирования СО? Для 

ответа на эти вопросы о роли металла и галогенов, нанесенных на оксид церия, были проведены 

систематические исследования, результаты которых представлены в далее в разделах 5.3 и 5.4 

данной Главы.  

5.3 Избирательное метанирование CO в реформате на Fe-, Co- и Ni/СеO2 катализаторах, 

приготовленных из нитратов и хлоридов металлов 

5.3.1 Каталитические свойства 

По аналогии с приготовлением 10Ni/СеO2 и 10Ni(Cl)/СеO2 катализаторов методом 

пропитки водными растворами хлоридов и нитратов Со и Fe были приготовлены 10Co/CeO2, 

10Fe/CeO2, 10Со(Cl)/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2, содержавшие ~10 мас.% нанесенного металла (См. 

Таблицу 2.3 и раздел 2.2.2.3 Главы 2).  

На Рисунке 5.26 сопоставлены температурные зависимости концентраций СО и СH4 на 

выходе из реактора, селективности  и конверсии СО2 в реакции избирательного метанирования 

СО в реформате на 10Ni/CeO2, 10Co/CeO2, 10Fe/CeO2, 10Ni(Cl)/CeO2, 10Со(Cl)/CeO2 и 

10Fe(Cl)/CeO2 катализаторах. Видно, что 10Со(Cl)/CeO2, 10Fe(Cl)/CeO2 и 10Fe/CeO2 

катализаторы были не активны в реакции избирательного метанирования СО: образование 

метана не наблюдалось вплоть до 360°С. 10Fe/CeO2 катализатор проявлял активность в реакции 

обратной паровой конверсии СО при температуре выше 300°С, что выражалось в увеличении 
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концентрации СО на выходе из реактора, при этом ХCO2 достигала ~1,3% при 360°С. 10Ni/CeO2 

и 10Co/CeO2 катализаторы обладали высокой активностью в реакции избирательного 

метанирования СО и имели схожие температурные зависимости [CO]вых, [CН4]вых, ХCO2, и S. С 

увеличением температуры [CO]вых сначала уменьшалась, достигала минимума, а затем 

увеличивалась; [CН4]вых увеличивалась; S уменьшалась, а ХCO2 увеличивалась. Возрастание 

выходной концентрации монооксида углерода после достижения минимального значения было 

вызвано протеканием реакции обратной паровой конверсии СО.  

 

Рисунок 5.26 – Зависимости выходных концентраций СО (а) и метана (б), селективности (в) и 

конверсии СО2 (г) от температуры при протекании реакции избирательного метанирования СО 

в реформате на 10Ni/CeO2 (●), 10Ni(Cl)/CeO2 (○), 10Co/CeO2 (■), 10Со(Cl)/CeO2 (□), 10Fe/CeO2 

(▲) и 10Fe(Cl)/CeO2 (∆) катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 10 Н2О, 

20 СО2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 29 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Несмотря на высокую активность 10Ni/CeO2 и 10Co/CeO2 катализаторов в реакции 

избирательного метанирования СО при низких температурах, они были не эффективны: их 

селективность быстро снижалась из-за протекания реакции метанирования CO2 при 

температуре выше 230°С (Рисунок 5.26 в,г). При этом требуемый уровень очистки от 

монооксида углерода не достигался, минимальная [CO]вых при протекании реакции 

избирательного метанирования СО в реформате на 10Co/CeO2 и 10Ni/CeO2 катализаторах 
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составляла 2200 ppm  при 237°C и S ~ 80% и 130 ppm при 249°C и S ~ 65%, соответственно. 

Среди исследованных катализаторов 10Ni(Cl)/CeO2 был наиболее эффективен в реакции 

ИзбМет CO. Он был менее активным, чем 10Ni/CeO2 и 10Co/CeO2 (Рисунок 5.26 a, б), но 

значительно более селективным (Рисунок 5.26в). 10Ni(Cl)/CeO2 обеспечивал снижение 

выходной концентрации монооксида углерода до уровня ~ 10 ppm при SCO > 70% в 

температурном интервале 310-340 °С.  

Таким образом, 10Fe/CeO2, 10Fe(Cl)/CeO2 и 10Со(Cl)/CeO2 катализаторы были не активны 

в реакции метанирования СО и СО2. 10Ni/СeО2 и 10Co/СeО2 катализаторы проявляли высокую 

активность как в реакции метанирования СО, так и в реакции метанирования СО2, поэтому 

обладали низкой селективностью. Только катализатор 10Ni(Cl)/CeO2 обеспечивал глубокую 

очистку водородсодержащего газа от СО до уровня 10 ppm при S > 70% в температурном 

интервале 310-340°С. Для интерпретации столь различных каталитических свойств было 

проведено детальное изучение физико-химических характеристик Fe-, Co- и Ni-содержащих 

катализаторов, нанесенных на СеО2. 

5.3.2 Физико-химические характеристики и взаимосвязь с каталитическими свойствами 

На Рисунке 5.27 представлены дифрактограммы носителя CeO2 и 10Ni/CeO2, 10Co/CeO2, 

10Fe/CeO2, 10Ni(Cl)/CeO2, 10Со(Cl)/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2 катализаторов после проведения 

реакции, а также дифрактограмма фазы CeOCl (из базы данных JCPDS-ICDD). Результаты 

анализа этих дифрактограмм (фазовый состав, содержание фаз и область когерентного 

рассеяния (DРФА)) приведены в Таблице 5.6. Дополнительно в этой таблице приведены размер 

(DМе) и удельная поверхность (SМе) нанесенных частиц металла, измеренные в экспериментах 

по хемосорбции СО. 

Из данных, приведенных в Таблице 5.6, видно, что размер частиц оксида церия во всех 

катализаторах был близок к размеру частиц в исходном оксиде церия (~10 нм), 

использовавшемся в качестве носителя. Для 10Ni/CeO2 и 10Co/CeO2 катализаторов, полученных 

из нитратов металлов, помимо фазы CeO2 на дифрактограммах были обнаружены пики, 

соответствующие металлическому никелю (Рисунок 5.27а) и кобальту (Рисунок 5.27б). 

Содержание металлов по данным химического анализа для катализаторов 10Ni/CeO2 и 

10Co/CeO2, составляло 7,4 и 10,2 мас.% (см. Таблица 2.4, раздел 2.2.2.3 Главы 2), что 

существенно больше детектируемого методом РФА количества 4 и 3 мас.%, соответственно. 

Наиболее вероятно, частицы Ni и Co в этих образцах находились еще и в высокодисперсном 

состоянии (< 3 нм), которое методом РФА не определяется. 
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Рисунок 5.27 – Дифрактограммы 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 (а), 10Co/CeO2 и 10Со(Cl)/CeO2 (б), 

10Fe/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2 (с) катализаторов, носителя CeO2 и CeOCl.  
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Таблица 5.6 – Физико-химические характеристики катализаторов  

Катализаторы 
Фазовый 

состав
а
 

Оценка 

количества 

фаз
б
, мас.% 

DРФА
в
, нм DMе

г
, нм SМе

д
, м

2
/гкат 

CeO2 CeO2 100 9 –  

10Ni/CeO2 
Ni 4 10 13 3,8 

CeO2 96 9 
  

10Ni(Cl)/CeO2 

Ni 10 >100 120 0,5 

CeO2 48 9,5 
  

CeOCl 42 19 
  

10Co/CeO2 
Co 3 15 16 4,3 

CeO2 97 9 
  

10Co(Cl)/CeO2 

Co 9 >90 –  

CeO2 60 10 
  

CeOCl 31 21 
  

10Fe/CeO2 
Fe3O4 10 14

е
 16

ж 
4,0 

CeO2 90 9 
  

10Fe(Cl)/CeO2 
α-Fe2O3 15 80

е
 –  

CeO2 85 9 
  

а
Фазовый состав согласно данным РФА; 
б
Оценка количества

 
фаз по данным РФА;  

в
Размер частиц по данным РФА; 
г
Размер частиц нанесенного металла по данным хемосорбции СО; 
д
Удельная поверхность нанесенных металлических частиц по данным хемосорбции СО; 
е
Размер оксидов железа; 
ж
Размер частиц Fe

0
. 

 

Кроме фазы CeO2 в 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Co(Cl)/CeO2 катализаторах наблюдалось 

значительное количество фазы CeOCl (Рисунок 5.27а,б) с размером частиц 19 и 21 нм, 

соответственно (Таблица 5.6). По всей видимости, наблюдаемое снижение SБЭТ для 

катализаторов, полученных из хлоридов металлов (Таблица 2.4, раздел 2.2.2.3 Главы 2), по 

сравнению с SБЭТ исходного СеО2 связано с образованием более крупных кристаллитов фазы 

CeOCl. Размер металлических частиц Ni и Co в этих катализаторах был больше (~ 100 и ~ 90 

нм), чем в 10Ni/CeO2 и 10Cо/CeO2 катализаторах (Таблица 5.6). Содержание металлов по 

данным химического анализа и РФА для 10Ni(Cl)/CeO2 и 10Cо(Cl)/CeO2 катализаторов было 

близко, указывая на отсутствие высокодисперсных частиц на поверхности носителя. 
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Согласно данным РФА, в 10Fe/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2 катализаторах наблюдались фазы 

оксида церия и оксидов железа (Рисунок 5.27в, Таблица 5.6), при этом фаза CeOCl в 

10Fe(Cl)/CeO2 не была обнаружена. Размер частиц оксидов железа Fe3O4 и Fe2O3 составлял 14 и 

80 нм в 10Fe/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2 катализаторах, соответственно. Оценка содержания Fe в 

этих образцах, произведенная по данным РФА (Таблица 5.6), было близка к результатам 

химического анализа (Таблица 2.4, раздел 2.2.2.3 Главы 2). По-видимому, перенос этих 

катализаторов из реактора в дифрактометр через воздух приводил к окислению Fe
0
 в оксиды 

железа. Это было подтверждено в специально проведенном эксперименте РФА in situ (Рисунок 

5.28а). При нагреве от 25 до 400°С в токе водорода образца 10Fe(Cl)/CeO2, помещенного в 

проточную кювету, происходило восстановление оксида Fe2O3 до Fe
0
. После выноса этого 

восстановленного образца из ячейки дифрактометра и выдержки на воздухе в течение 

нескольких часов происходило окисление фазы Fe
0
 до оксида железа Fe2O3  (Рисунок 5.28б). 

Нет никаких сомнений, что аналогичные процессы протекали и в 10Fe/CeO2 катализаторе. Так 

как процедура приготовления и предобработки предполагала длительное восстановление 

железосодержащих образцов в водородсодержащих смесях, можно считать, что нанесенный 

металл находился в восстановленном состоянии при протекании реакции избирательного 

метанирования СО.  

Как видно из Таблицы 5.6, размеры нанесенных металлических частиц в 10Ni/CeO2, 

10Ni(Cl)/CeO2, 10Co/CeO2 и 10Fe/CeO2 катализаторах, рассчитанные по данным хемосорбции 

СО, находились в хорошем согласии с данными РФА. В случае 10Cо(Cl)/CeO2 и 10Fe(Cl)/CeO2 

образцов адсорбция СО экспериментально не наблюдалась, и именно эти катализаторы  были 

не активны в реакции избирательного метанирования СО (Рисунок 5.26), что, по-видимому, 

было связано с блокировкой поверхности металла атомами хлора.  

 
Рисунок 5.28 – Дифрактограммы in situ РФА при восстановлении катализатора 10Fe(Cl)/CeO2 в 

потоке Н2 в температурном диапазоне 25-400°C (а); дифрактограмма восстановленного 

катализатора 10Fe(Cl)/CeO2 после контакта с  воздухом (б). 
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Размеры частиц Fe, Ni и Co в 10Fe/CeO2, 10Ni/CeO2 и 10Co/CeO2 катализаторах (Таблица 

5.6) были близки. Однако 10Fe/CeO2 был неактивен в избирательном метанировании СО, но 

обладал заметной активностью в реакции обратной паровой конверсии СО.  

Размер нанесенных частиц металла (Таблица 5.6) увеличивался в ряду 

10Ni/CeO2 ~ 10Co/CeO2 << 10Ni(Cl)/CeO2, что являлось причиной более низкой активности 

10Ni(Cl)/CeO2 по сравнению с другими катализаторами (Рисунок. 5.26 а, б). Тем не менее, 

10Ni(Cl)/CeO2 был наиболее эффективным катализатором для глубокой очистки реформата от 

СО, обеспечивая высокую селективность в избирательном метанировании СО. Как уже 

отмечалось выше, для 10Ni/CeO2 удельная поверхность Ni (SNi =3,8 м
2
·г

-1
) была значительно 

выше SNi (0,5 м
2
·г

-1
) для 10Ni(Cl)/CeO2 (Таблица 5.6), что обеспечивало более высокую 

активность Ni/CeO2 по сравнению с 10Ni(Cl)/CeO2. 

На Рисунке 5.29 представлена температурная зависимость атомной каталитической 

активности (АКАСО) никеля в избирательном метанировании СО в реформате на 10Ni/CeO2 и 

10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах. Видно, что АКАСО и энергия активации реакции (~140 кДж·моль
-

1
) для обоих катализаторов были близки. Это означает, что присутствие хлора оказывает 

несущественное влияние на атомную каталитическую активность никеля, нанесенного на оксид 

церия, в метанировании CO, но ингибирует метанирование СО2, тем самым увеличивая 

селективность в реакции избирательного метанирования СО в реформате (Рисунок 5.26).  

 

Рисунок 5.29 – Аррениусовская зависимость атомной каталитической активности Ni (АКАСО) в 

избирательном метанировании СО в реформате на 10Ni/CeO2 (●),10Ni(Cl)/CeO2 (○) 

катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 10 Н2О, 20 СО2, 65 H2, Не-баланс. 

Скорость потока: 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 
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Таким образом, можно предположить, что в 10Ni/CeO2 катализаторе активация СО и Н2, и 

далее реакция метанирования СО происходят на поверхности Ni, в то время как активация CO2 

и его метанирование атомами водорода, поступающими за счет спилловера с поверхности 

частиц никеля, происходят на поверхности носителя - оксида церия. В случае 10Ni(Cl)/CeO2 

катализатора поверхность CeO2 блокируется хлором за счет образования поверхностных 

соединений или фазы CeOCl, что приводит к ингибированию реакции метанирования СО2, при 

этом активность катализатора в метанировании СО сохраняется. Результаты дополнительно 

проведенных экспериментов, обосновывающие это предположение, будут обсуждены далее в 

разделе 5.5 данной Главы.  

5.4 Избирательное метанирование CO в реформате на Ni/CеO2 катализаторах, 

допированных галогенами (F, Cl, Br) 

5.4.1 Каталитические свойства 

Согласно литературным данным (см. раздел 1.3.2 Главы 1) и результатам, 

представленным в предыдущих разделах данной Главы, присутствие хлора в катализаторах 

оказывает положительный эффект на их свойства в реакции избирательного метанирования СО 

в водородсодержащих смесях в присутствии СО2. Однако какие-либо данные о влиянии других 

галогенов на свойства Ni/СеО2 катализаторов полностью отсутствовали. Поэтому 

представлялось крайне важным систематизировать данные о влиянии хлора, дополнив их 

данными о влиянии F и Br на свойства Ni-содержащих катализаторов в реакции избирательного 

метанирования СО. С этой целью были приготовлены (см. раздел 2.2.2.4 Главы 2) 

10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторы путем пропитки 10Ni/CeO2 

образца соответствующими солями галогенидов аммония. Методика приготовления 10Ni/CeO2 

катализатора была описана в разделе 2.2.2.3 Главы 2, его каталитические и физико-химические 

свойства подробно обсуждались в предыдущем разделе. В этом разделе характеристики 

10Ni/CeO2 представлены для сопоставительного анализа свойств 10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 

и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторов. 

На Рисунке 5.30 приведены температурные зависимости выходных концентраций СО, CH4 

и селективности в реакции избирательного метанирования монооксида углерода в реформате на 

10Ni/CeO2, 10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторах. Ni(Br*)/CeO2 был 

неактивен в метанировании CO и CO2, даже при температуре 330°С образования CH4 и 

снижения [CO]вых не наблюдали. 10Ni/CeO2, 10Ni(F*)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2 катализаторы 

были активны в метанировании СО и демонстрировали схожие температурные зависимости 

[CO]вых, [CН4]вых и S. При увеличении температуры [CO]вых снижалась, достигала минимума, а 
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затем возрастала; [CН4]вых увеличивалась, S уменьшалась. Рост концентрации СО на выходе из 

реактора при высоких температурах, как было неоднократно продемонстрировано в 

предыдущих разделах для других Ni-содержащих катализаторов, связан с протеканием реакции 

обратной паровой конверсии СО. 

10Ni/CeO2 и 10Ni(F*)/CeO2 катализаторы имели аналогичные свойства: при низких 

температурах они были активны, но уже при температуре выше 230°С наблюдалось 

метанирование СО2, что приводило к падению селективности (Рисунок 5.30). Минимальное 

значение [CO]вых, наблюдаемое в ходе избирательного метанирования СО в реформате на 

10Ni/CeO2 и 10Ni(F*)/CeO2 катализаторах при Т ~ 250°С, составляло 130 и 560 ppm, 

соответственно. 

 

Рисунок 5.30 – Зависимости выходных концентраций СО (а), CH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования СО в реформате на 

10Ni/CeO2 (■), 10Ni(F*)/CeO2 (★), 10Ni(Cl*)/CeO2 (●) и 10Ni(Br*)/CeO2 (▲) катализаторах. 

Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 10 Н2О, 20 СО2, 65 H2, Не-баланс. Скорость 

потока: 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Среди исследованных катализаторов наиболее эффективным в реакции избирательного 

метанирования СО оказался 10Ni(Cl*)/CeO2. Несмотря на более низкую активность по 

сравнению с 10Ni/CeO2 и 10Ni(F*)/CeO2, этот катализатор снижал [CO]вых до уровня ~5 ppm при 

S > 70% в температурном диапазоне 280-310°C (Рисунок 5.30). Столь высокая селективность 
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была связана с низкой активностью 10Ni(Cl*)/CeO2 в метанировании СО2, что также 

подтверждается наличием плато на температурной зависимости [CН4]вых. 

Таким образом, 10Ni(Br*)/CeO2 катализатор был неактивен как в метанировании СО, так и 

в метанировании СО2. 10Ni(F*)/CeO2 и не содержавший добавок галогенов 10Ni/CeO2 были 

активны как в метанировании СО, так и в метанировании СО2, что приводило к низкой S. 

Только 10Ni(Cl*)/CeO2 катализатор был эффективен в очистке водородсодержащего газа от СО. 

5.4.2 Физико-химические характеристики 

В Таблице 5.7 приведены физико-химические характеристики исследованных 

10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторов. Эти характеристики были 

идентичны для катализаторов до и после реакции. Для удобства сопоставительного анализа в 

Таблице 5.7 также приведены данные по носителю CeO2 и катализатору Ni/CeO2 без добавок 

галогенов уже обсуждавшиеся разделах 5.2 и 5.3 данной Главы. Согласно химическому анализу 

все изученные катализаторы содержали ~8 мас.% никеля. Удельная поверхность катализатора 

10Ni/CeO2 без добавок галогенов была близка к SБЭТ исходного носителя - CeO2. Удельная 

поверхность галогенсодержащих катализаторов была значительно ниже, чем SБЭТ CeO2, при 

этом уменьшаясь в ряду Ni(F*)/CeO2 > Ni(Br*)/CeO2 > Ni(Cl*)/CeO2 с 68 до 48 м
2
г

-1
. 

На Рисунке 5.31 представлены дифрактограммы 10Ni/CeO2, 10Ni(F*)/CeO2, 

10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторов после проведения реакции (дифрактограммы 

катализаторов до реакции были аналогичными), а также дифрактограмма носителя CeO2. 

Результаты анализа этих дифрактограмм объединены в Таблице 5.7. По данным РФА 

10Ni/CeO2, 10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторы содержали фазы 

CeO2 и Ni. Размер частиц CeO2 был одинаковым (~10 нм) для всех катализаторов. Размер 

частиц Ni существенно различался для образцов: он менялся от 10 нм для 10Ni/CeO2 и 

10Ni(F*)/CeO2, до ~30 нм для Ni(Cl*)/CeO2 и превышал 100 нм для 10Ni(Br*)/CeO2. Помимо фаз 

никеля и оксида церия 10Ni(F*)/CeO2, 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2 катализаторы 

содержали значительное количество оксигалогенидных фаз: CeOF (DРФА = 9,5 нм), CeOCl (DРФА 

= 14,5 нм) и CeOBr, соответственно. По-видимому, уменьшение SБЭТ в образцах, содержавших 

галогены, по сравнению с исходным CeO2 и 10Ni/CeO2, было связано с образованием 

оксигалогенидных фаз с большими размерами кристаллитов.  

Средний размер частиц Ni в 10Ni/CeO2, 10Ni(F*)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2 катализаторах по 

данным хемосорбции CO хорошо согласовывался с данными РФА (Таблица 5.7). 

10Ni(Br*)/CeO2 катализатор не адсорбировал СО и был неактивен в реакции метанирования, 

наиболее вероятно, из-за блокировки поверхности Ni атомами брома. К сожалению, по причине 
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отсутствия параметров фазы CeOBr в базе данных JCPDS-ICDD, оценить содержание фаз в 

образце 10Ni(Br*)/CeO2 не представлялось возможным. 

Таблица 5.7 – Физико-химические характеристики катализаторов 

Катализатор 
Ме

а
, 

мас.% 

SБЭТ
б
,  

м
2
/г 

Фазовый 

состав
в
 

Оценка 

количества 

фаз
г
, мас.% 

DРФА
е
,  

нм 

DМе
ж
,  

нм 

SМе
з
,  

м
2
/гкат 

CeO2 - 100 CeO2 100 9 - - 

10Ni/CeO2 8,4 88 
Ni 4 10 13 3,8 

CeO2 96 9   

10Ni(F*)/CeO2 8,2 68 

Ni 8 11,5 12 4,5 

CeO2 78,5 9,5   

CeOF 13,5 9,5   

10Ni(Cl*)/CeO2 8,4 48 

Ni 8 22 30 1,7 

CeO2 57 9,5   

CeOCl 35 14,5   

10Ni(Br*)/CeO2 8,5 58 

Ni  >100 – – 

CeO2  9,5   

CeOBr -
д
 -

д
   

а
Содержание металла в образцах по данным атомно-эмиссионой спектрометрии с 

индуктивно связанной плазмой; 
б
Удельная поверхность катализаторов по данным изотерм низкотемпературной адсорбции 

азота; 
в
Фазовый состав катализаторов по данным РФА; 
г
Оценка количества фаз по данным РФА. 
д
Данные по фазе CeOBr отсутствовали в базе данных JCPDS-ICDD; 
е
Размер частиц по данным РФА; 
ж
Размер частиц нанесенного металла по данным импульсной хемосорбции СО; 

з
Удельная поверхность нанесенных металлических частиц, рассчитанная по данным 

хемосорбции СО. 

 
Рисунок 5.31 – Дифрактограммы носителя CeO2 и катализаторов 10Ni/CeO2, 10Ni(F*)/CeO2, 

10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Br*)/CeO2. 
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Активность катализаторов в расчете на массу образцов в реакции избирательного 

метанирования СО увеличивалась в ряду Ni(Cl*)/CeO2 < Ni/CeO2 ≈ Ni(F*)/CeO2 (Рисунок 5.30), 

что соответствовало уменьшению размера частиц Ni в этих катализаторах (Таблица 5.7). 

Данный факт служит подтверждением, что метанирование СО протекает преимущественно на 

поверхности Ni. 

На Рисунке 5.32 представлена температурная зависимость атомной каталитической 

активности (АКАСО) никеля в избирательном метанировании СО в реформате на 10Ni/CeO2, 

10Ni(F*)/CeO2 и 10Ni(Cl*)/CeO2. АКАСО была рассчитана при конверсии CO менее 15% и 

S~100%. 

 

Рисунок 5.32 – Аррениусовская зависимость атомной каталитической активности Ni (АКАСО) в 

избирательном метанировании СО в реформате на 10Ni/CeO2 (■), 10Ni(F*)/CeO2 (★) и 

10Ni(Cl*)/CeO2 (●) катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 10 Н2О, 20 СО2, 

65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Видно, что АКАСО и энергия активации (~140 кДж·моль
-1
) для всех катализаторов были 

близки. Следовательно, наличие фтора и хлора не оказывало существенного влияния на 

метанирование СО. По сравнению с допированием F и Br, введение в катализатор добавки Cl 

позволяет увеличить селективность Ni/CeO2 катализаторов благодаря ингибированию реакции 

метанирования CO2 за счет блокировки поверхности оксида церия атомами хлора. При этом 

допирование хлором не влияет на протекание реакции метанирования СО на поверхности Ni. 

Очевидно, что хлор-это уникальный допирующий компонент Ni/CeO2 катализатора, 

способный увеличивать его селективность в избирательном метанировании СО в реформате 

(водородсодержащем газе в присутствии СО2 и паров воды).  
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5.5 Механизм реакций метанирования оксидов углерода на Ni/CeO2 катализаторах 

В данном разделе при помощи методов химической кинетики и инфракрасной 

спектроскопии (ИКС) in situ проведено сопоставительное исследование закономерностей 

протекания реакций метанирования СО и СО2 на 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах с 

использованием модельных смесей (см. раздел 2.2.1.3 Главы 2). На основании полученных 

данных сформулировано представление о механизме метанирования оксидов углерода и 

обсуждается роль носителя и хлора в изменении маршрутов изучаемых реакций. 

5.5.1 Кинетика реакций раздельного метанирования СО и СО2 

На Рисунке 5.33 приведены температурные зависимости конверсий СО (ХСО) и СО2 (ХСО2) 

при метанировании СО и СО2 в модельных смесях на 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах. 

Видно, что зависимости ХСО и ХСО2 для 10Ni/CeO2, по сравнению с 10Ni(Cl)/CeO2, были 

смещены в область более низких температур. Это указывает на то, что каталитическая 

активность 10Ni/CeO2 (в расчете на массу катализатора) в обеих реакциях была выше, чем для 

10Ni(Cl)/CeO2.  

 

Рисунок 5.33 – Температурные зависимости конверсии СО (■, □) и СО2 (●, ○) при протекании 

реакций метанирования СО и СО2 на Ni/CeO2 (■, ●) и Ni(Cl)/CeO2 (□, ○) катализаторах. Составы 

исходных газовых смесей, об.%: 1 CO, 65 H2, Не-баланс; 1 CO2, 65 H2, Не-баланс. Скорость 

потока: 29000·см
3
гкат

-1
ч

-1
.Точки – эксперимент, линии – расчет. 

10Ni/CeO2 катализатор являлся активным в реакциях метанирования как СО, так и СО2, 

которые, как видно из Рисунка 5.33, начинали протекать при 180 °С, при этом уже к 250 °С ХСО 

и ХСО2 достигали 100%. В этом температурном интервале зависимости ХСО и ХСО2 были 

довольно близки, что свидетельствовало о сопоставимой активности катализатора в этих 
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реакциях. 10Ni(Cl)/CeO2 катализатор являлся активным в реакции метанирования СО, 

протекание которой наблюдалось выше ~200 °С. Как видно из Рисунка 5.33, ХСО достигала 

100% уже при 280 °С. При этом этот катализатор был практически неактивным в реакции 

метанирования СО2, ХСО2 даже при температуре 300 °С достигала величины всего ~5%). 

Как уже обсуждалось ранее в предыдущем разделе, столь различные каталитические 

свойства 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 в отношении реакций метанирования оксидов углерода 

связаны со значительным отличием их физико-химических характеристик. Изучение 

кинетических параметров реакций раздельного метанирования СО и СО2 в модельных смесях 

(проведенное по методике, описанной в разделе 2.2.1.3 Главы 2) позволило установить 

следующие выражения для скоростей метанирования СО (WCO) и СО2 (WCO2): 

для 10Ni/CeO2 катализатора 
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для 10Ni(Cl)/CeO2 катализатора 
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где PCO и PCO2 - давления СО и СО2, кПа; R – универсальная газовая постоянная, 

 8,31 Джмоль
-1
К

-1
; Т – температура, К. 

В рамках стационарной квазигомогенной модели изотермичного реактора идеального 

вытеснения, в котором протекают реакции метанирования СО или метанирования СО2 

(пренебрегая изменением объема реакционной смеси) можно записать: 

CO

CO W
TU
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dx

dP
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где COW  и 
2COW  – скорости реакций метанирования СО (уравнение 5.1 или 5.3) и СО2 

(уравнение 5.2 или 5.4); S – площадь сечения реактора; 
298

)( 0

T
UTU   – объемная скорость 

потока в реакторе, U0 – объемная скорость потока, измеренная при стандартных условиях; x – 

координата по длине реактора; PCO и PСO2 – парциальные давления реагентов. 
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С учетом этих данных были рассчитаны температурные зависимости конверсии СО и СО2 

(Рисунок 5.33) при метанировании оксидов углерода на 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 

катализаторах. Видно, что расчеты хорошо описывали экспериментальные результаты. Это 

свидетельствует о том, что полученные выражения для WCO и WCO2 являлись весьма точными и 

описывали протекание реакций метанирования СО и СО2 на обоих катализаторах во всем 

исследованном интервале температур. 

Для реакции метанирования СО на 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах порядки 

реакции по монооксиду углерода nCO (-0,8 и -0,7) и энергии активации Ea (130 и 140 кДж/моль) 

были близки (уравнения 5.1 и 5.3). Это говорит в пользу того, что реакция метанирования СО 

на обоих катализаторах протекает по одинаковому механизму, и, вероятнее всего, на 

поверхности нанесенных частиц Ni, преимущественно заполненной молекулами СО, так как 

nCO  -1. Согласно экспериментальным данным, носитель CeO2 был неактивным в отношении 

этой реакции вплоть до Т  360 °С. Вместе с тем, атомная каталитическая активность (АКАСО) 

Ni в отношении этой реакции, рассчитанная из прямых экспериментальных данных, либо из 

выражений для WCO (уравнения 5.1, 5.3), была незначительно выше для 10Ni/CeO2 по 

сравнению с Ni(Cl)/CeO2 (Рисунок 5.34). Наблюдаемые различия в АКАСО могут быть 

обусловлены эффектом сильного взаимодействия металл-носитель [330], или разным вкладом в 

реакцию стадий с участием адсорбированных на поверхности носителя промежуточных 

соединений или продуктов реакции. 

 

Рисунок 5.34 – Аррениусовская зависимость атомной каталитической активности Ni (АКАСО) в 

метанировании СО на Ni/CeO2 (■) и Ni(Cl)/CeO2 (●) катализаторах. Состав исходной газовой 

смеси, об.%: 1 CO, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Кинетические параметры для реакции метанирования СО2 на 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 

различались существенно (уравнение 5.2 и 5.4). При близких значениях энергии активации Ea 

(90 и 100 кДж/моль) порядки реакции по СО2 составляли ~0 для 10Ni/CeO2 и 0,7 для 
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10Ni(Cl)/CeO2. Более того, как видно из Рисунка 5.33, 10Ni(Cl)/CeO2 катализатор по сравнению 

с 10Ni/CeO2, по сути, был неактивным в этой реакции. 

Наиболее вероятно, для Ni/CeO2 катализатора активация СО2 реализуется на поверхности 

носителя CeO2, затем образовавшиеся поверхностные частицы гидрируются в метан атомами 

водорода, поступающими за счет спилловера с поверхности частиц Ni. При этом заполнение 

поверхности носителя реакционноспособными формами СО2 в ходе реакции было близко к 

предельному, так как nCO2 ~ 0. Предположение о спилловере атомов водорода с поверхности Ni 

на носитель при протекании этой реакции признано в литературе [343, 348] и представляется 

вполне закономерным, принимая во внимание, что носитель CeO2 был неактивен в реакции 

метанирования CO2 вплоть до Т360 °С. 

Для неактивного 10Ni(Cl)/CeO2 катализатора активация СО2 на поверхности носителя 

ингибируется за счет блокировки поверхности CeO2 атомами хлора с образованием фазы CeOCl 

(см. предыдущие разделы данной Главы). В итоге это приводит к nCO2 ~ 1 и низкой 

каталитической активности 10Ni(Cl)/CeO2 в реакции метанирования СО2. Очевидно, что 

активация СО2 и протекание реакции метанирования СО2 на поверхности частиц Ni не вносит 

значительного вклада в активность 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов. Если 

предположить, что это не так, то наблюдаемая сопоставимая активность катализаторов в 

метанировании СО вступала бы в явное противоречие с крайне низкой активностью 

10Ni(Cl)/CeO2 в метанировании СО2, по сравнению с 10Ni/CeO2. 

5.5.2 Природа поверхностных соединений по данным ИКС in situ 

Весомые аргументы в поддержку высказанных представлений о протекании реакций 

метанирования оксидов углерода на никель-цериевых катализаторах были получены при 

помощи метода ИК спектроскопии in situ.  

На Рисунке 5.35 представлены ИК спектры 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов при 

метанировании оксидов углерода. Отметим, что отнесение наблюдаемых полос поглощения к 

соответствующим поверхностным соединениям проводили на основании данных, полученных в 

работах [343, 445–447]. В ИК-спектрах также наблюдались полосы поглощения (1305, 3015см
-1

) 

от метана в газовой фазе при метанировании СО на 10Ni(Cl)/CeO2 и метанировании СО и СО2 

на 10Ni/CeO2. Интенсивность этих полос возрастала с увеличением температуры из-за роста 

скоростей метанирования оксидов углерода. Отсутствие полос поглощения от CH4 в газовой 

фазе при метанировании СО2 на 10Ni(Cl)/CeO2 даже при 300 °С подтверждает его крайне 

низкую каталитическую активность в этом процессе (Рисунок 5.33). 
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Рисунок 5.35 – ИК спектры in situ при метанировании СО (а) и СО2 (б) на 10Ni/CeO2 и 

10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах. Составы исходных газовых смесей, об.%: 1 CO, 65 H2, Не-баланс; 

1 CO2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 168000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

На Рисунке 5.35а приведены ИК спектры 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов при 

протекании метанирования СО. В спектрах 10Ni/CeO2 образца наблюдались полосы 

поглощения, которые были отнесены к терминальным (2050, 2030, 2000 см
-1
) и мостиковым 

(1800 − 1900 см
-1
) карбонилам Ni; монодентатным (1445, 1472, 1505 см

-1
), бидентатным (1290, 

1574 см
-1
) карбонатам; гидрокарбонатам (1417, 1590 см

-1
) и формиатам (1332, 1355, 1370, 1567, 

2843 см
-1
) локализованным на поверхности СеО2. 

В спектрах 10Ni(Cl)/CeO2 катализатора регистрировались полосы поглощения, 

относящиеся к терминальным (2070, 2034, 1995 см
-1
) и мостиковым (1800 − 1900 см

-1
) 

карбонилам Ni; монодентатным карбонатам (1372, 1509 см
-1
), и, возможно, гидрокарбонатам 

(1600 см
-1
) на поверхности оксида церия.  

Таким образом, в ходе реакции метанирования СО на обоих катализаторах в спектрах 

регистрируются полосы поглощения от терминальных и мостиковых карбонилов Ni. Их 

интенсивность (Рисунок 5.35а) для 10Ni(Cl)/CeO2 катализатора была примерно на порядок 

меньше, чем для Ni/CeO2, что обусловлено (Таблица 5.6) более низкой SNi для 10Ni(Cl)/CeO2 

(0,5 м
2
гкат

-1
), по сравнению с 10Ni/CeO2 (3,8 м

2
гкат

-1
). Заполнение поверхности Ni карбонилами 

(оценка проведена из ИК спектров) для обоих катализаторов было весьма значительно и 

составляло 0,4  0,8 от предельного значения.  

Учитывая литературные данные о механизме метанирования СО на массивных и 

нанесенных на инертные носители Ni катализаторах [319, 321], представляется наиболее 

вероятным, что реакция на 10Ni(Cl)/CeO2 и Ni/CeO2 протекает с участием карбонилов Ni через 

стадию их диссоциации и последующие стадии гидрирования адсорбированных атомов C и O 
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до CH4 и H2O, соответственно. При этом активация H2 протекает также на поверхности никеля 

через стадию диссоциативной адсорбции, за счет чего наблюдается отрицательный порядок по 

CO nCO  -1. 

Наряду с карбонилами Ni, в ходе реакции метанирования СО на обоих катализаторах в 

спектрах регистрировались полосы поглощения от карбонатов и гидрокарбонатов на 

поверхности носителя (Рисунок 5.35а). Их интенсивность для 10Ni(Cl)/CeO2 значительно 

меньше (примерно на два порядка), чем для 10Ni/CeO2. Это свидетельствует об ингибировании 

активации CO на 10Ni(Cl)/CeO2 и обусловлено блокировкой поверхности оксида церия хлором 

с образованием фазы CeOCl (Таблица 5.6). Формиаты и значительное количество 

гидрокарбонатов на поверхности носителя наблюдались только для Ni/CeO2, что указывает на 

возможное протекание метанирования CO на этом катализаторе с участием адсорбированных 

частиц на оксиде церия. Например, за счет их прямого гидрирования в метан атомами водорода, 

поступающими с поверхности частиц Ni. По-видимому, наблюдаемые более высокие значения 

АКАСО для 10Ni/CeO2 по сравнению с 10Ni(Cl)/CeO2 (Рисунок 5.34) обусловлены этим 

дополнительным маршрутом реакции образования CH4 на катализаторе 10Ni/CeO2.  

На Рисунке 5.35б представлены ИК спектры 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 при протекании 

метанирования CO2. В спектрах 10Ni/CeO2 катализатора наблюдались полосы поглощения, 

которые были отнесены к мостиковым карбонилам Ni (1800 − 1900 см
-1
); терминальной форме 

CO, по-видимому, на поверхности носителя (2117 см
-1
); монодентатным (1445, 1472, 1488 − 

1505 см
-1
) и бидентатным (1290, 1574 см

-1
) карбонатам; гидрокарбонатам (1417, 1592 см

-1
) и 

формиатам (1330, 1353, 1370, 1560, 2841 см
-1
) на поверхности CeO2.  

Стоит отметить, что для 10Ni/CeO2 катализатора при протекании метанирования CO и 

CO2 в спектрах регистрировали одни и те же поверхностные соединения на носителе. Это 

обусловлено тем, что на поверхности CeO2 в восстановительной атмосфере присутствуют как 

окисленные, так и восстановленные центры [330, 343, 348, 445, 447], адсорбция на них, 

соответственно, CO и CO2 приводит к образованию одинаковых по природе поверхностных 

соединений. 

Наличие формиатов и гидрокарбонатов на поверхности CeO2 при метанировании 

диоксида углерода на 10Ni/CeO2 катализаторе указывает на протекание этой реакции с 

участием адсорбированных форм CO2 на оксиде церия. Например, за счет их прямого 

гидрирования в метан атомами водорода, поступающими с поверхности частиц Ni. Стоит 

заметить, что заполнение поверхности носителя карбонатами и гидрокарбонатами при 

протекании метанирования CO2 на Ni/CeO2 было близко к предельному (оценка проведена из 

ИК спектров). В рамках предложенного механизма это соответствует наблюдаемому порядку 
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по CO2 nCO20. Аналогичный механизм реакции был выбран как наиболее правдоподобный в 

работах [343, 447] для метанирования CO2 на катализаторе Ni/Zr0.5Ce0.5O2. 

В работе [448] предполагали, что метанирование CO2 протекает через стадию образования 

CO и его последующего гидрирования до CH4. В данном случае этот маршрут имеет право на 

существование, так как в ИК спектрах (Рисунок 5.35б) наблюдались полосы поглощения 

адсорбированных молекул CO. Вместе с тем, крайне низкая интенсивность этих полос 

поглощения ( 0,05 от предельного) и отсутствие в продуктах реакции CO позволяет считать, 

что вклад этого маршрута в образование СН4 при метанировании CO2 на 10Ni/CeO2 - 

незначительный. 

В спектрах 10Ni(Cl)/CeO2 при метанировании CO2 (Рисунок 5.35б) наблюдались лишь две 

полосы поглощения (1470 и 1520 см
-1
), которые были отнесены к монодентатным карбонатам 

на поверхности носителя. Их интенсивность значительно меньше (примерно на два порядка) по 

сравнению с 10Ni/CeO2 катализатором, что объясняется блокировкой поверхности оксида церия 

атомами хлора с образованием фазы CeOCl, которая ингибирует активацию CO2. Этот факт и 

отсутствие в спектрах каких-либо других полос поглощения (Рисунок 5.35б) свидетельствуют о 

том, что и никель, и носитель в 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторе обладают, в соответствии с 

экспериментальными данными (Рисунок 5.33), крайне низкой активностью в реакции 

метанирования CO2. На этом катализаторе наблюдаемый порядок по CO2 (nCO2 ~ 1), означает, 

что заполнение поверхности реакционноспособными формами СО2 мало, стадии, в которых 

происходит их образование, лимитируют скорость реакции метанирования диоксида углерода. 

Таким образом, есть все основания считать, что метанирование монооксида углерода на 

10Ni/CeO2 катализаторе протекает как на поверхности частиц Ni с участием адсорбированных 

молекул СО и атомов водорода, так и на поверхности СeO2 с участием адсорбированных 

молекул в виде формиатов, карбонатов и гидрокарбонатов, которые гидрируются атомами 

водорода, поступающими с поверхности частиц Ni. На катализаторе 10Ni(Cl)/CeO2 реакция 

метанирования монооксида углерода преимущественно протекает на поверхности частиц Ni, 

так как хлор, присутствующий в катализаторе, ингибирует адсорбцию СО в виде формиатов, 

карбонатов и гидрокарбонатов на поверхности носителя. Метанирование диоксида углерода на 

10Ni/CeO2 катализаторе протекает на поверхности CeO2 с участием адсорбированных молекул 

CO2 в виде карбонатов и гидрокарбонатов, которые гидрируются атомами водорода, 

поступающими с поверхности частиц Ni. На неактивном катализаторе 10Ni(Cl)/CeO2 этот 

маршрут не реализуется, поскольку хлор, присутствующий в катализаторе, ингибирует 

активацию CO2 на поверхности носителя. Протекание реакции метанирования диоксида 

углерода на поверхности частиц Ni для обоих катализаторов незначительно.  
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5.5.3 Совместное метанирование СО и СО2 

Рассмотренные выше особенности протекания реакций раздельного метанирования CO и 

CO2 на никель-цериевых катализаторах позволяют объяснить их свойства в реакции 

избирательного метанирования СО и, в первую очередь, высокую селективность 10Ni(Cl)/CeO2 

катализатора в этой реакции по сравнению с 10Ni/CeO2. На Рисунке 5.36 приведены 

температурные зависимости конверсий CO и CO2 при их совместном метанировании в 

реакционной смеси, одновременно содержащей как монооксид углерода, так и диоксид 

углерода в одинаковых концентрациях. Видно, что 10Ni(Cl)/CeO2 катализатор, также как и при 

раздельном метанировании CO и CO2 (Рисунок 5.33), был активным в метанировании СО и 

практически неактивным в метанировании СО2. Например, в интервале температур 280  330°С 

ХСО 100 %, тогда как ХСО2 не превышала 6 %. Это свидетельствует о высокой избирательности 

данного катализатора в метанировании СО в присутствии СО2. Более того, температурные 

зависимости ХСО и ХСО2 при совместном метанировании оксидов углерода (Рисунок 5.36) 

практически совпадают с данными по их раздельному метанированию (Рисунок 5.33). Такое 

положение дел естественно связать с тем, что механизм реакций раздельного и совместного 

метанирования оксидов углерода на 10Ni(Cl)/CeO2 является одинаковым. В частности, высокую 

избирательность катализатора в метанировании СО можно объяснить присутствием хлора, 

который модифицирует поверхность CeO2, тем самым ингибируя активацию CO2 на носителе и, 

соответственно, реакцию его метанирования. 

 

Рисунок 5.36 – Температурные зависимости конверсии СО (■, □) и СО2 (●, ○) при протекании 

реакций метанирования СО и СО2 на 10Ni/CeO2 (■, ●) и 10Ni(Cl)/CeO2 (□, ○) катализаторах. 

Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 1 CO2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 

29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
.  
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10Ni/CeO2 катализатор при совместном метанировании оксидов углерода (Рисунок 5.36), 

также как и при их раздельном метанировании (Рисунок 5.33), являлся активным в 

метанировании CO и CO2. Обратим внимание, что кривые конверсии ХСО в зависимости от 

температуры практически совпадали при раздельном метанировании CO и совместном 

метанировании оксидов углерода, в то время как кривая конверсии ХСО2 при совместном 

метанировании оксидов углерода была смещена в область более высоких температур, по 

сравнению с зависимостью при раздельном метанировании CO2. Это означает, что при 

совместном метанировании оксидов углерода активность катализатора в метанировании CO не 

изменяется, тогда как активность в метанировании CO2 уменьшается, свидетельствуя тем 

самым о предпочтительном метанировании CO в присутствии CO2. Вместе с тем, 10Ni/CeO2 

катализатор являлся существенно менее эффективным в избирательном метанировании СО, по 

сравнению с 10Ni(Cl)/CeO2. Поясним это на следующем примере: на 10Ni/CeO2 катализаторе 

избирательное метанирование СО наблюдалось при Т  220°С, при этом ХСО  70% и ХСО2  

5%; но уже при температуре выше 250 °С катализатор терял избирательность в метанировании 

оксидов углерода - ХСО и ХСО2 одновременно достигали 100%. Эти факты представляются 

вполне закономерными в рамках предложенных механизмов метанирования CO и CO2 на 

10Ni/CeO2. Действительно, на этом катализаторе наблюдается активация как CO, так и CO2. 

Активация СО протекает на поверхности носителя CeO2 и поверхности частиц Ni, тогда как 

СО2 – на поверхности носителя CeO2. Поэтому при совместном метанировании оксидов 

углерода адсорбированные формы CO и CO2 конкурируют за атомы водорода, которые 

образуются за счет диссоциативной адсорбции Н2 на поверхности частиц Ni. В области 

протекания избирательного метанирования СО (низкие температуры, невысокие ХСО) 

поверхность Ni заполнена адсорбированными молекулами СО, что, с одной стороны, блокирует 

диссоциативную адсорбцию Н2, а с другой – обеспечивает преимущественное метанирование 

адсорбированных форм СО адсорбированными атомами водорода. При более высоких 

температурах и, соответственно, более высокой ХСО заполнение поверхности Ni молекулами 

СО уменьшается, адсорбированные на никеле атомы водорода мигрируют на носитель, где 

происходит метанирование адсорбированных форм СО2. Это в итоге приводит к потере 

избирательности в метанировании оксидов углерода.  

Как было показано ранее (раздел 5.2.5.2 данной Главы), активность катализаторов (в 

расчете на массу образца) в реакции метанирования СО в реформате увеличивалась в ряду:  

10Ni(Cl)/CeO2 < 10Ni(Cl*)/CeO2  < 10Ni/CeO2(Cl*) ≤ 10Ni/CeO2 

Эта тенденция, наиболее вероятно, обусловлена увеличением удельной поверхности 

никеля в том же порядке от 0,5 м
2
·г

-1
кат для Ni(Cl)/CeO2 до 3,8 м

2
·г

-1
кат для Ni/CeO2 
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(Таблица 5.6). В то же время для всех изученных катализаторов атомная каталитическая 

активность Ni в реакции метанирования СО не зависела от размера нанесенных частиц Ni, 

содержания хлора и метода его введения в образец (Рисунок 5.37). Видно, что АКАСО для всех 

катализаторов была практически одинакова (максимальное различие ~ 2 раза). Величина 

энергии активации метанирования СО на всех катализаторах, рассчитанная из наклона 

зависимости lgАКАСО – 10
3
/Т (Рисунок 5.37), была также одинаковой и составляла 140 ± 15 

кДж/моль. 

 

Рисунок 5.37 – Аррениусовская зависимость атомной каталитической активности Ni (АКАСО) в 

избирательном метанировании СО в реформате на 10Ni/CeO2 (■), 10Ni/CeО2(Cl*) (★), 

10Ni(Cl*)/CeO2 (▲) и 10Ni(Cl)/CeO2 (●) катализаторах. Состав исходной газовой смеси, об.%: 

1 CO, 10 Н2О, 20 СО2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 29000 см
3
гкат
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ч

-1
. 

Эти факты и данные, представленные в разделе 1.3.4 Главы 1, в части механизма 

метанирования СО на никелевых катализаторах, а также результаты, обсуждавшиеся ранее в 

данной Главе, позволяют считать, что метанирование СО при избирательном метанировании 

СО в реформате протекает преимущественно на поверхности частиц Ni на всех исследованных 

катализаторах, а присутствие хлора в катализаторах не влияет на активность в метанировании 

CO. 

Атомная каталитическая активность никеля в реакции метанирования СО2 (АКАСО2) в 

реформате, рассчитанная при 250°С (из данных, приведенных на Рисунке 5.23б) составила: 

0 для 10Ni(Cl)/CeO2, 2∙10
-3

 с
-1

 для 10Ni(Cl*)/CeO2, 6∙10
-3

 с
-1

 для 10Ni/CeO2(Cl*) и 2∙10
-2

 с
-1

 для 

L
g

(A
K

A
C

O
, c

-1
) 
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10Ni/CeO2. Видно, что значения АКАСО2 значительно отличаются для катализаторов и 

увеличивается с уменьшением в них содержания хлора (Таблица 5.5), что находится в 

соответствии (см. раздел 5.2.5.2 этой Главы) с рядом активности (в расчете на массу 

катализатора). 

Выявленные зависимости активности катализаторов в отношении метанирования CO2 в 

реформате можно объяснить, исходя из того, что активация СО2 протекает на поверхности 

носителя, после чего его гидрирование до метана реализуется за счет спилловера атомов 

водорода с поверхности частиц Ni. Именно по этому маршруту идет реакция метанирования 

CO2 в реформате на катализаторе 10Ni/CeO2.  

Для хлорсодержащих 10Ni/CeO2 катализаторов этот маршрут метанирования СО2 не 

реализуется за счет блокировки центров Се
3+

 на поверхности носителя с образованием фазы 

или поверхностных соединений CeOCl.  

Результаты, подтверждающие высказанные соображения о протекании реакции 

метанирования СО2 на 10Ni/CeO2, 10Ni/CeO2(Cl*), 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 

катализаторах, были получены при помощи метода ИК спектроскопии in situ в модельной 

смеси, содержащей 1 об.% СО2, 65 об.% Н2, Не-баланс. На Рисунке 5.38 сопоставлены ИК-

спектры при метанировании CO2 при 250°С (XCO2 < 30%) на 10Ni/CeO2, 10Ni/CeO2(Cl*), 

10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах. Для отнесения наблюдаемых полос были 

использованы данные, взятые из работ [343, 445–447]. 

 

Рисунок 5.38 – ИК спектры in situ при метанировании СО2 на 10Ni/CeO2, 10Ni/CeO2(Cl*), 

10Ni(Cl*)/CeO2, 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах при 250°С. Состав исходной газовой смеси, об.%: 

1 CO2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 168000 см
3
гкат
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Как уже обсуждалось подробно в разделе 5.5.2 данной Главы, в спектре для 10Ni/CeO2 

катализатора наблюдались полосы поглощения, которые были отнесены к мостиковым (1800 − 

1900 см
-1
) карбонилам Ni; терминальной форме CO (2117 см

-1
) на поверхности носителя; 

монодентатным (1370, 1480-1530 см
-1
) и бидентатным (1290, 1574 см

-1
) карбонатам; 

гидрокарбонатам (1417, 1592 см
-1
) и формиатам (1330, 2841 см

-1
) на поверхности CeO2. Этот 

ИК-спектр также содержал полосы поглощения (1305, 3015 см
-1
) от метана в газовой фазе, тем 

самым подтверждая высокую активность катализатора в метанировании CO2. Как уже было 

отмечено, присутствие гидрокарбонатов и формиатов на поверхности носителя указывает на то, 

что адсорбированные молекулы СО2 на носителе гидрируются до метана за счет спилловера 

водорода с поверхности частиц Ni. 

В то же время ИК-спектры при протекании метанирования СО2 на всех Cl-содержащих 

катализаторах содержали только две полосы поглощения при 1330–1370 и 1530–1560 см
–1

, 

которые относятся к адсорбированным монодентатным карбонатам на поверхности носителя. 

Эти полосы имели примерно на порядок более низкую интенсивность по сравнению с 

10Ni/CeO2 катализатором. Таким образом, добавка хлора сильно подавляла адсорбцию СО2. 

Более того, на всех Cl-содержащих катализаторах отсутствовали полосы поглощения, 

характерные для формиатов или гидрокарбонатов, в том числе, эти полосы не наблюдались и 

при увеличении температуры. В качестве примера, на Рисунке 5.39 представлены ИК спектры 

для 10Ni/CeO2(Cl*) катализатора, снятые в интервале 200-320 
о
С, которые были аналогичны 

спектрам, представленным на Рисунке 5.35б для 10Ni(Cl)/CeO2 катализатора. Это указывает на 

ингибирование активации СО2 и, соответственно, метанирования СО2 на хлорсодержащих 

10Ni/CeO2(Cl*), 10Ni(Cl*)/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторах. В результате все Cl-

содержащие Ni/CeO2 катализаторы демонстрировали высокую эффективность при протекании 

реакции избирательного метанирования СО в реформате (Рисунок 5.23).  
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Рисунок 5.39 – ИК спектры in situ при метанировании СО2 на катализаторе 10Ni/CeO2(Cl*) при 

200-320°С. Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 

168000 см
3
гкат
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. 

Согласно данным [449], метанирование СО2 на катализаторе Ru/CeO2 протекает с 

вовлечением активных центров Се
3+

 на поверхности носителя. По мнению авторов этой работы, 

центры Се
3+

 являются Льюисовскими основными центрами и имеют ключевое значение для 

активации СО2. Важность наличия Се
3+

 на поверхности СеО2 для активации СО2 также было 

особо отмечено в обзоре [450]. Очевидно, что для хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов 

центры Се
3+

 блокируются хлором и носитель CeO2 становится неактивным в метанировании 

СО2. Таким образом, для всех хлорсодержащих катализаторов хлор блокирует поверхностные 

центры Се
3+

 за счет образования фазы или поверхностных соединений CeOCl, что приводит к 

высокой эффективности хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов в реакции избирательного 

метанирования СО в реформате. 

5.5.4 Взаимное влияние СО, СО2 и паров Н2О на протекание реакции избирательного 

метанирования CO 

Так как состав реформата может в значительной мере изменяться в зависимости от 

используемого топлива и метода его конверсии (паровая, автотермическая конверсия или 

парциальное окисление), то крайне важно было систематически исследовать влияние 

концентраций CO, CO2 и H2O на характеристики хлорсодержащего никель-цериевого 

катализатора в реакции ИзбМет СО. Для проведения этих исследований был выбран 

10Ni(Cl*)/CeO2,  который, с одной стороны, обладал высокой AKACO и при этом достаточно 

высокой удельной поверхностью никеля, а с другой стороны, АКАСО2 была одной из 

наименьших, что обеспечивало высокую селективность в реакции избирательного 

метанирования СО. 

Эксперименты проводили в водородсодержащих смесях 1-6 следующего состава, об.%: 

1) 1 CO, 65 H2, He-баланс; 

2) 1 CO, 20 CO2, 65 H2, He-баланс; 

3)1 CO, 10 H2O, 65 H2, He-баланс; 

4)1 CO, 20 CO2, 10 H2O, 65 H2, He-баланс; 

5) 0-3 CO, 0-3 СО2, 40-98 H2, He-баланс; 

6) 0,25 CO, 40 CO2, 59,75 H2; 
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На Рисунке 5.40 приведено сравнение температурных зависимостей конверсий CO (ХСО) и 

CO2 (ХСО2) при метанировании в водородсодержащих газовых смесях 1-4. Видно, что во всех 

смесях ХСО увеличивалась с ростом температуры и достигала ~ 100% при ~ 250 °С в смесях 1, 2 

и при ~ 280 °С в смесях 3, 4.  Кривая зависимости XCO от температуры для смеси 1 совпадала с 

кривой для смеси 2. Аналогичное совпадение наблюдали для смесей 3 и 4, с тем отличием, что 

их температурные зависимости XCO были смещены в сторону более высоких температур 

относительно значений, наблюдаемых для смесей 1, 2. Это означает, что наличие в смеси 

20 об.% СО2 не оказывало какого-либо заметного влияния на активность катализатора в 

реакции метанирования СО. Наличие же 10 об.% Н2О в смеси существенно снижало его 

активность в этой реакции, причем как в отсутствии (смесь 3), так и в присутствии углекислого 

газа (смесь 4). 

Поскольку смеси 2 и 4 содержали как СО, так и СО2, реакция метанирования СО 

сопровождалась протеканием реакции метанирования СО2. Как показано на Рисунке 5.40, 

конверсия CO2 в метан увеличивалась с ростом температуры; в смеси 2 этот эффект был 

сильнее выражен, чем в смеси 4. Это означает, что активность катализатора в метанировании 

CO2 в смеси 1 превышала его активность в смеси 4. Таким образом, присутствие водяного пара 

(смесь 4) препятствовало не только метанированию CO, но и CO2. 

 
Рисунок 5.40 – Температурные зависимости конверсии СО (ХСО) и СО2 (ХСО2) при протекании 

реакций метанирования СО и СО2 на 10Ni(Cl*)/CeO2 катализаторе в реакционных смесях 1-4. 

Состав исходных газовых смесей, об.%: 1) 1 CO, 65 H2, He-баланс (ХСО-■); 2) 1 CO, 20 CO2, 65 

H2, He-баланс (ХСО -▲,ХСО2-∆); 3) 1 CO, 10 H2O, 65 H2, He-баланс (ХСО -★); 4) 1 CO, 20 CO2, 10 

H2O, 65 H2, He-баланс (ХСО-●, ХСО2-○). Скорость потока: 29000 см
3
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Отметим, что в обеих смесях 2 и 4 конверсия СО2 в интервале температур 180-320 °С не 

превышала 6%. При более высоких температурах и значениях ХСО2 происходил адиабатический 

разогрев, который вызывал неконтролируемое повышение температуры слоя катализатора. 

Реакция метанирования СО2 протекала при более высоких температурах, чем 

метанирование СО. Заметная конверсия CO2 в метан в обеих смесях наблюдалась при 270-

280 °С (Рисунок 5.40), когда ХСО уже достигала ~ 100%. Как уже обсуждалось в предыдущем 

разделе данной Главы, это происходит из-за блокировки поверхности Ni плотно 

адсорбированными молекулами CO. Этот факт свидетельствует о высокой эффективности 

катализатора в реакции избирательного метанирования СО в присутствии СО2. 

На Рисунке 5.41 представлены температурные зависимости концентраций СО на выходе 

из реактора при метанировании смесей 1, 3 и 4 и селективности по СО при метанировании 

смесей 3 и 4. Как обсуждалось выше, полное метанирование СО в смеси 1 происходило при 

~250 °С. Как показано на Рисунке 5.41, добавление СО2 в смесь 3 не влияло на превращение СО 

в метан и на эффективность удаления СО. В смеси 2 катализатор 10Ni(Cl*)/CeO2 удалял СО 

ниже уровня 10 ppm с селективностью > 70% в интервале температур 250-295 °С. Наличие как 

СО2, так и Н2О (смесь 4) сдвигало кривую температурной зависимости выходной концентрации 

СО в область более высоких температур (на 20-30 °С). В этом случае очистка 

водородсодержащей смеси от СО до уровня  менее 10 ppm с селективностью > 70% достигалась 

при 285-310 °С. 

 

Рисунок 5.41 – Температурные зависимости выходной концентрации СО ([CO]вых) и 

селективности (S) при протекании реакций метанирования СО и СО2 на 10Ni(Cl*)/CeO2 

катализаторе в реакционных смесях 1,2,4. Состав исходных газовых смесей, об.%: 1) 1 CO, 

65 H2, He-баланс ([CO]вых - ■); 2) 1 CO, 20 CO2, 65 H2, He-баланс ([CO]вых-▲, S -∆); 4) 1 CO, 

20 CO2, 10 H2O, 65 H2, He-баланс ([CO]вых-●, S -○). Скорость потока: 29000 см
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Для количественного определения влияния углекислого газа и водяного пара на реакцию 

ИзбМет СО в водородсодержащих газовых смесях было проведено сравнительное исследование 

атомной каталитической активности Ni для реакции метанирования CO в смесях 1-4. Для 

расчета АКАСО Ni для 10Ni(Cl*)/CeO2 катализатора использовали данные, полученные при 

температурах 180-220 °С, XCO <15% (для всех реакционных смесей) и при SCO ~ 100% для 

смесей 2, 4 (содержащих как СО, так и СО2). 

На Рисунке 5.42 представлены температурные зависимости АКАСО Ni (в координатах 

Аррениуса) при метанировании СО в смесях 1-4. Видно, что построенные зависимости 

являлись линейными и были очень похожи для смесей 1, 2 и для 3, 4. Значения АКАСО для 

смесей 1 и 2 почти в 2,5 раза превышали значения для смесей 3 и 4. Это означает, что АКАСО Ni 

в метанировании CO не зависела от присутствия СО2 в смеси и уменьшалась в присутствии 

водяного пара. При этом эффективная энергия активации реакции метанирования СО, 

рассчитанная из зависимостей Аррениуса (Рисунке 5.42), была одинаковой для всех 

исследованных смесей и составляла 140 кДж/моль. Это хорошо согласуется с данными, 

представленными ранее в Разделах 5.5.1 и 5.5.3 данной Главы для других 10Ni/CeO2, 

10Ni/CeO2(Cl*), и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов. На Рисунке 5.42 также показано, что для 

10Ni(Cl*)/CeO2 катализатора атомная каталитическая активность Ni в метанировании CO2 

снижалась в присутствии водяного пара. Наблюдаемые энергии активации реакции 

метанирования CO2 в присутствии и в отсутствии водяного пара составили 120 и 140 кДж/моль, 

соответственно. 

 

Рисунок 5.42 – Аррениусовская зависимость атомной каталитической активности Ni (АКАСО) в 

метанировании СО (АКАСО- ■,▲,★,●) и СО2 (АКАСО2- ∆, ○) на 10Ni(Cl*)/CeO2 катализаторе в 

реакционных смесях 1-4. Состав исходных газовых смесей, об.%: 1) 1 CO, 65 H2, He-баланс (■); 

2) 1 CO, 20 CO2, 65 H2, He-баланс (▲, ∆); 3) 1 CO, 10 H2O, 65 H2, He-баланс (★); 4) 1 CO, 20 

CO2, 10 H2O, 65 H2, He-баланс (●, ○). Скорость потока 29 000 см
3
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ч
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В более ранних работах влияние водяного пара на реакцию ИзбМет СО изучали с 

использованием катализаторов на основе благородных металлов [249, 258, 265, 318]. Согласно 

[249, 258], с увеличением содержания паров воды в реформате возрастает вклад реакций 

прямой и обратной паровой конверсии СО, что приводит к сдвигу кривых образования CH4 в 

реакциях метанирования СО и CO2. В нашем случае при метанировании смеси 1 образования 

CO2 не наблюдали. Гидрирование смеси 4 не показало снижения селективности. Снижение 

активности метанирования СО в присутствии водяного пара можно объяснить также 

кинетическими ограничениями [269]. Парциальное давление воды в реформате намного выше, 

чем у СО, поэтому активная поверхность может быть заблокирована молекулами 

адсорбированной воды. Авторы [451] наблюдали значительный сдвиг частоты и интенсивности 

полос поглощения СО, адсорбированного на Ru, в присутствии водяного пара, и предполагали 

наличие совместной адсорбции воды с монооксидом углерода. 

Как уже ранее обсуждалось в предыдущих разделах, метанирование СО на нанесенных 

никелевых катализаторах протекает через стадию диссоциации адсорбированных молекул СО с 

последующим гидрированием адсорбированных атомов С и О до СН4 и Н2О, соответственно 

[321, 445, 447]. Согласно данным ИК-спектроскопии, присутствие водяного пара в реакции 

гидрирования снижает концентрацию промежуточных соединений и тем самым замедляет 

скорость реакции метанирования [452]. Молекулы H2O и CO могут адсорбироваться на одних и 

тех же участках поверхности никелевых частиц. Теплота адсорбции H2O на Ni по реакции 

H2O + Ni = NiO + H2 превышает теплоту адсорбции CO [453, 454]. Как видно из Рисунков 5.40-

5.41, присутствие водяного пара в реформате одинаково влияло на метанирование СО и СО2. 

Скорее всего, снижение активности 10Ni(Cl*)/CeO2 катализатора при метанировании оксидов 

углерода в присутствии водяного пара было обусловлено адсорбцией молекул воды на 

поверхности никеля. Это может приводить к частичной блокировке или окислению 

поверхности, что уменьшало количество доступных центров для активации как CO, так и H2. В 

результате активность катализатора в метанировании и СО, и СО2 уменьшалась. 

В дополнение к вышеописанным исследованиям с 10Ni(Cl*)/CeO2 катализатором были 

проведены эксперименты со смесью 5, в ходе которых были определены наблюдаемые энергии 

активации и порядки реакции при раздельном метанировании СО и СО2. Все измерения 

проводили при XCO  <15% и ХСО2 <15%. Использование полученных значений кинетических 

параметров (Таблица 5.8) при моделировании протекания реакции избирательного 

метанирования монооксида углерода позволяло хорошо описывать экспериментальные данные 

кривых конверсии СО, представленные на Рисунке 5.40. Из значений кинетических параметров 

следует, что метанирование монооксида углерода чувствительно к концентрациям  

CO (nCO = -0,9) и H2 (nH2 = 0,9), в то время как метанирование диоксида углерода слабо 
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чувствительно к концентрациям CO2 (nCO2 = 0,2) и H2 (nH2 = 0,2). Наблюдаемая энергия 

активации метанирования СО составляла 140 кДж/моль, что хорошо согласуется со значением, 

определенным по результатам экспериментов, проведенных в смесях 1-4 (Рисунок 5.42), а 

также со значениями для других 10Ni/CeO2 и 10Ni(Cl)/CeO2 катализаторов, представленными 

ранее в Разделах 5.5.1 и 5.5.3 данной Главы. Метанирование CO2 в отсутствии СО в газовой 

смеси было менее чувствительно к изменению температуры: Ea составляла ~90 кДж/моль. Это 

значение довольно сильно отличалось от значений наблюдаемых энергий активации 140 и 120 

кДж/моль, определенных для реакции метанирования углекислого газа по результатам 

исследований в смесях 2 и 4, соответственно. Это указывает, что монооксид углерода оказывает 

влияние на протекание метанирования диоксида углерода.  

 

Таблица 5.8 – Наблюдаемые кинетические параметры реакций метанирования CO и CO2 для 

10Ni(Cl*)/CeO2 катализатора. 

Реакция  Ea
*
, кДж/моль nCO

**
 nCO2

**
 nH2

**
 

Метанирование CO 140 -0,9 − 0,9 

Метанирование CO2 90 − 0,2 0,2 
*
Наблюдаемые энергии активации. 

**
Наблюдаемые порядки реакции по компонентам. 

 

Принимая во внимание значения кинетических параметров реакций метанирования 

оксидов углерода для 10Ni(Cl*)/CeO2 катализатора, можно было ожидать значительного 

увеличения его эффективности в удалении СО из смесей, содержащих низкие концентрации 

СО, высокие концентрации СО2 и Н2 при отсутствии (следовых количествах) Н2О в смеси. 

Водородсодержащие смеси подобного состава могут быть получены, например, в результате 

разложения муравьиной кислоты. Для проверки этого предположения, протекание реакции 

избирательного метанирования СО в присутствии 10Ni(Cl*)/CeO2 катализатора было изучено в 

смеси 6. Результаты этих экспериментов в сравнении с данными, полученными в смеси 4, 

представлены на Рисунке 5.43.  

Поскольку начальная концентрация CO на входе в реактор была снижена с 1,0 до 

0,25 об.%, а реформат не содержал H2O, то реакция избирательного метанирования протекала 

при более низких температурах 215-240 °С с высокой селективностью (S > 70%), несмотря на 

высокую концентрацию СО2. Обратим внимание, что более низкая рабочая температура 

способствует повышению производительности и улучшает стабильность катализатора, а также 

в целом увеличивает эффективность процесса. 
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Рисунок 5.43 – Температурные зависимости выходной концентрации СО ([CO]вых) и 

селективности (S) при протекании избирательного метанирования СО на 10Ni(Cl*)/CeO2 

катализаторе в реакционных смесях 4 и 6. Состав исходных газовых смесей, об.%: 4) 1 CO, 

20CO2, 10 H2O, 65 H2, He-баланс ([CO]вых-●, S -○); 6) 0,25 CO, 40 CO2, 59,75 H2 ([CO]вых- ■, S-□). 

Скорость потока: 29 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
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Подводя итог, можно заключить, что в условиях реакции избирательного метанирования 

монооксида углерода на 10Ni(Cl*)/CeO2 катализаторе: 

- скорость метанирования CO увеличивалась с увеличением концентрации H2, не 

зависела от концентрации CO2 и уменьшалась с увеличением концентрации CO и H2O; 

- скорость метанирования CO2 была слабо чувствительна к концентрациям H2 и CO2 и 

уменьшалась с увеличением концентраций CO и H2O; 

- высокая селективность катализатора в основном обусловлена блокировкой поверхности 

Ni сильно адсорбированными молекулами СО и покрытием хлором поверхности оксида церия.  

5.6 Сопоставление свойств Ni/CeO2 с другими катализаторами избирательного 

метанирования CO 

Как было показано в разделе 1.3 Главы 1, имеющиеся литературные данные по 

катализаторам избирательного метанирования CO весьма разрознены. Сравнение результатов 

каталитических экспериментов, проведенных различными группами ученых по исследованию 

реакции избирательного метанирования CO, в первую очередь затруднено тем, что 

используются различные условия проведения процесса. Поэтому сопоставление было 

выполнено только с теми работами, в которых использовались относительно близкие условия 

проведения экспериментов, подвергнув анализу значения селективности и величины 

температурного интервала, в котором концентрация CO в реформате оставалась менее 10 ppm. 
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В Таблице 5.9 обобщены данные о типах катализаторов, использованных при приготовлении 

предшественниках активного компонента, условиях проведения экспериментов, 

производительности катализаторов. Необходимо отметить, что в довольно большой части работ 

такой важный параметр, как селективность, иллюстрирующий эффективность катализатора, не 

приводится. Поэтому значения, указанные в Таблице 5.9, лишь проведенная оценка, которую 

удалось выполнить на основании представленных в публикациях данных. 

Видно, что все приготовленные Cl-содержащие Ni/CeO2 катализаторы были 

высокоэффективны в условиях реакции избирательного метанирования СО в реформате. При 

этом наилучшими характеристиками обладал 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатор, сочетавший 

высокую селективность с одним из наиболее широких температурных интервалов, в котором 

концентрация CO в реформате снижалась до уровня менее 10 ppm. Производительность этого 

катализатора оказалась наибольшей среди образцов, известных из литературных источников. 

Несмотря на несколько большую производительность, которой обладали 5 мас. % Ru/TiO2 и 10 

мас. % Ni/ZrO2 катализаторы (расчет проведен на основании данных работы [257]), эти системы 

не обеспечивали требуемой степени очистки – концентрация СО на выходе из реактора 

снижалась лишь до 20 ppm.  

Таким образом, полученный результат позволил рекомендовать 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализатор для дальнейших исследований, направленных на оптимизацию формы 

катализатора, эффективной и удобной для использования в системе подготовки 

водородсодержащего топлива для питания ПОМТЭ. В частности, основные усилия были 

сосредоточены на разработке структурированных систем. 

5.7 Заключение к Главе 5 

Описанные в данной Главе результаты выполненных работ по приготовлению и 

исследованию Fe-, Co- и Ni-содержащих катализаторов, нанесенных на CeO2, Al2O3, ZrO2, в 

реакции избирательного метанирования СО в реформате, а также проведенное сопоставление с 

каталитическими свойствами промышленных никельсодержащих катализаторов 

продемонстрировали, что только Cl-содержащие Ni/CeO2 катализаторы обладают достаточной 

активностью и селективностью, обеспечивая глубокую очистку реформата от СО ниже уровня 

10 ppm в широком температурном диапазоне.  
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Таблица 5.9 – Сравнение свойств катализаторов  в реакции избирательного метанирования. 

Катализатор Предшественник 

(как правило, 

водный раствор) 

Скорость потока 

реакционной смеси 

Состав исходной смеси
а
, об. % Характеристики температурного окна, ∆T10

б 
П
д
, 

моль CO гкат
-1
ч

-1
 

Ссылка 

см
3
 г

-1
катч

-1
 ч

-1
 CO CO2 H2O H2 Tmin, 

о
С

 
Smin, % Tmax, 

о
С Smax, % ∆T10, 

о
С 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 NiCl2, Ni(NO3)2 26000 46000 1,5 20 10 60 250 89 320 50 70 0,0160 д.р.
е
 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 NiCl2, Ni(NO3)2 26000 46000 1 20 10 60 240 100 315 45 75 0,0106 д.р.
е 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 NiCl2, Ni(NO3)2 26000 46000 0,5 20 10 60 230 99 290 31 60 0,0053 д.р.
е 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 NiCl2, Ni(NO3)2 6000 12000 1 20 10 60 210 100 265 50 55 0,0025 д.р.
е 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 NiCl2, Ni(NO3)2 13000 26000 1 20 10 60 225 100 280 50 55 0,0053 д.р.
е 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 NiCl2, Ni(NO3)2 43000 84000 1 20 10 60 265 94 295 54 30 0,0176 д.р.
е 

10Ni(Cl*)/CeO2 Ni(NO3)2, NH4Cl 29000 37000 1 20 10 65 280 100 310 70 30 0,0118 д.р.
е 

10Ni(Cl*)/CeO2 Ni(NO3)2, NH4Cl 29000 37000 0,25 40 0 59,75 215 100 270 35 55 0,003 д.р.
е 

10Ni(Cl)/CeO2 NiCl2 29000 37000 1 20 10 65 310 100 340 70 30 0,0118 д.р.
е 

5 мас. % Ru/TiO2 RuCl3 ~150000 

 

0,5 14,8 0,8 59,2 220
в
 ~70 260

в
 ~20 40 0,0307 [257] 

5 мас. % Ru/CeO2 RuCl3 27000 

 

0,5 18 15 40 250 75 300 30 50 0,0055 [260] 

5 мас. % Ru/ZrO2 RuCl3 27000 

 

0,5 18 15 40 265 80 310 50 45 0,0055 [260] 

5 мас. % Ru/TiO2 RuCl3 27000 

 

0,5 18 15 40 220 60 260 20 40 0,0055 [260] 

3 мас. % Ru/Al2O3 Ru(NO)(NO3)3 

 

13500 0,9 24,5 5,7 68,9 220 <50 - - -  [283] 

2 мас. % Ru/Al2O3 RuCl3 

 

10000 0,3 4,8 75 18,8 270 <20 - - -  [261]
а 

30 мас.% Ru/УНТ RuCl3 12000 

 

1,2 20 0 78,8 220
в
 н.д.

г 
- - - 0,0059 [243] 

30 мас.% Ru-

ZrO2/УНТ 
RuCl3 12000 

 
1,2 20 0 78,8 180 100 240 35 60 0,0059 [243] 
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7 мас.% Ru-

ZrO2/(УНТ-

пеноникель) 

RuCl3 4000 
 

1,2 20 0 78,8 200 100 300 >50 100 0,0020 [244] 

1 мас.% Ru-Ni-TiO2-

Al2O3 
RuCl3, Ni(NO3)2  

2400 1 20 0 50 210 ≤80 - - -  [242] 

10 мас. % Ni/ZrO2 Ni(NO3)2 ~150000 

 

0,5 14,8 0,8 59,2 280
в
 ~90 300

в
 ~70 20 0,0307 [257] 

1.6 мас. % Ni/ZrO2 Ni(NO3)2 

 

10000 1,14 21,43 1,8 74,8 260 ~60 280 ~60 20  [241] 

Ni-Cr/Проницаемый 

композитный 

материал 

никель-хромовый 

гидроксикарбонат  
12000 1 21 18 60 200 80 220 50 20  

[59, 

256] 

Ni29B13Zr58Oδ NiCl2, ZrOCl2 
 

12000 1,08 23,68 0,52 73,15 240
в 

н.д.
г
 250

в 
~70 10  

[271, 

272] 

30мас%Ni61Ru9B30/ 

ZrO2 

NiCl2, RuCl3, 

ZrOCl2  
12000 1,08 23,68 0,52 73,15 ~230 ~85 ~250 ~75 ~20  

[273, 

274] 

1 мас.% Ru/MA-33Ni RuCl3 

 

2800 0,9 17 15 67,1 185 100 245 50 60  [240] 

1 мас.% Ru/MA-40Ni RuCl3 

 

2800 0,9 17 15 67,1 185 100 260 50 75  [240] 

1 мас.% Ru/MA-50Ni RuCl3 

 

2800 0,9 17 15 67,1 195 100 270 50 75  [240] 

SiO2/Ni/AlVOx Ni(NO3)2 
 

2800 0,4 17,1 14,5 68 170 100 210 23 40  
[275, 

276] 

10 мас. % Ni/TiO2 
Ni(CH3COO)2 или 

Ni(NO3)2  
10000 0,2 16,1 18,4 65,3 200 ~80 - - -  [279] 

(35 мас.% Ni- 

1 мас.% Pt)/смектит 
Ni(NO3)2 

 
14400 0,5 7 0 23 200

в 
~90 - - -  [245] 

5 мас. %Ni/m-ZrO2 Ni(NO3)2 

 

10000 0,5 20 0 74,5 238 100 310 67 72  [295] 

Ni(Cl0,1)/ZrO2 Ni(NO3)2, NH4Cl 15000 

 

1,0 18 0 70 220 100 320 30 100 0,0061 [297] 

а 
баланс -  инертный газ (N2, He или Ar). В работе [261] – исходная смесь содержала еще 1,3 об.% CH4. 

б
Tmin, Tmax и T10 – минимальная и максимальная температуры, а также температурный интервал (T10 = Tmax-Tmin) где достигается концентрация СО ниже 10 ppm . 

Smin и Smax – селективности по СО при Tmin и Tmax, соответственно. 
в
минимальная концентрация СО составляла 20 ppm. 
г
н.д. – нет данных. 
д
П- производительность катализатора. 
е
д.р. – данная работа. 
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По сравнению с добавками F и Br, только добавка Cl предоставляла уникальную 

возможность улучшить селективность Ni/CeO2 катализаторов. При помощи комплекса физико-

химических методов было показано, что положительный эффект влияния хлора на протекание 

реакции избирательного метанирования СО вызван тем, что Cl блокирует центры Се
3+

 на 

поверхности носителя за счет образования фазы или поверхностных соединений CeOCl. Это 

ингибирует активацию СО2 на поверхности носителя, существенно затрудняя протекание 

реакции метанирования СО2 в реформате. Уменьшение содержания хлора в Ni/CeO2 

катализаторах приводит к увеличению дисперсности частиц Ni и росту активности (в расчете на 

массу катализатора) в реакции избирательного метанирования СО. При этом атомная 

каталитическая активность Ni в метанировании СО в реформате и энергия активации реакции 

метанирования СО были близки для всех катализаторов. Это свидетельствовало о том, что 

присутствие хлора не влияет на метанирование монооксида углерода.  

Варьирование метода приготовления, количества наносимого никеля и хлора выявили, что 

наиболее эффективным в реакции избирательного метанирования СО был 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализатор, приготовленный методом пропитки CeO2 водными растворами смеси нитрата и 

хлорида никеля.  

При проведении комплексного исследования кинетики и природы поверхностных 

соединений методом ИК-спектроскопии в условиях раздельного метанирования СО и СО2 было 

обнаружено, что метанирование СО на Ni/СeО2 и Ni(Cl)/CeO2 катализаторах протекает 

одинаково с участием карбонилов Ni через стадию их диссоциации и последующие стадии 

гидрирования адсорбированных атомов C и O до CH4 и H2O. Метанирование CO2 на Ni/CeO2 

катализаторе протекает на поверхности носителя с участием адсорбированных молекул CO2 в 

виде карбонатов и гидрокарбонатов, которые гидрируются атомами водорода, поступающими с 

поверхности частиц Ni. На Ni(Cl)/CeO2 катализаторе этот маршрут не реализуется, поскольку 

присутствующий на поверхности носителя хлор ингибирует активацию CO2. В условиях 

избирательного метанирования СО в реформате Ni/СeО2 катализатор (также как и в раздельном 

метанировании оксидов углерода) активен в метанировании СО и СО2, и поэтому обладает 

низкой селективностью по СО. В то же время высокая избирательность в метанировании СО 

Ni(Cl)/CeO2 катализатора связана с присутствием хлора, который модифицирует поверхность 

CeO2, ингибирует активацию CO2 на носителе, тем самым замедляя реакцию его 

метанирования. 
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Глава 6 Избирательное метанирование СО в реформате на  

структурированных Cl-содержащих Ni/CeO2 катализаторах 

В этой Главе приведены результаты исследования структурированных катализаторов, 

состоящих из металлической сетки, на поверхность которой в качестве активного компонента 

нанесен слой 10Ni(Cl0,12)/CeO2. Проведено исследование их каталитических свойств в 

лабораторных реакторах и пилотном реакторе избирательного метанирования СО, 

спроектированного для очистки реформата для питания 3кВт ПОМТЭ. Продемонстрировано, 

что использование металлосетчатых подложек позволяет формировать каталитические блоки 

различной геометрической формы. Выполнено исследование физико-химических 

характеристик структурированного катализатора с нанесенным слоем 10Ni(Cl0,12)/CeO2 и 

проведено сравнение каталитических свойств с гранулами катализатора аналогичного состава.  

Основные результаты, рассмотренные в этой Главе, опубликованы в работах [455–458] 

6.1 Испытания структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализатора в  

лабораторном реакторе 

Структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализатор представлял собой блок с 

линейными размерами 25x25x8 мм, состоявший из чередующихся плоских и гофрированных 

стальных сеток саржевого плетения, на которые был нанесен активный компонент - 

10Ni(Cl0,12)/CeO2. Подробное описание процедуры его приготовления приведено в разделе 

2.2.2.6 Главы 2. Каталитические свойства структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН 

катализатора испытывали в лабораторном металлическом реакторе (см. Рисунок 2.5 и 

подробное описание в разделе 2.2.1.2 Главы 2), плоская конструкция которого моделировала 

элемент каталитической панели пилотного реактора ИзбМет СО (см. Рисунок 2.6). 

6.1.1 Стабильность катализатора и влияние температуры на протекание реакции 

На Рисунке 6.1 приведены зависимости выходных концентраций CO (а) и CH4 (б) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в присутствии CO2 и 

паров воды на блочном 10Ni(Cl0.12)/CeO2/МСН катализаторе как свежеприготовленном, так и 

после проведения ресурсных испытаний в течение 70 ч. Испытания на стабильность проводили 

при температуре 275 
o
C в течение 7 дней по 10 ч с процедурами запуска и останова (см. раздел 

2.2.1.3 Главы 2). Видно (Рисунок 6.1), что температурные зависимости выходных концентраций 

CO и CH4 для проработавшего 70 ч и исходного 10Ni(Cl0.12)/CeO2/МСН катализаторов были 
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близки. Свежеприготовленный блочный катализатор обеспечивал снижение концентрации CO 

ниже 10 ppm в температурном интервале 260-300 
o
C. При более высоких температурах 

происходило существенное увеличение концентрации CH4 за счет увеличения вклада 

нежелательной побочной реакции метанирования CO2. 

 

Рисунок 6.1 – Зависимости выходных концентраций CO (а) и CH4 (б) от температуры при 

протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на структурированном 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализаторе: 1 –свежеприготовленный катализатор; 2 – после 70 ч в 

циклах пуск-останов. Состав исходной газовой смеси (об.%): 1 CO, 20 CO2, 10 H2O, 60 H2, He – 

баланс. Скорость потока: 25000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

На Рисунке 6.1 видно, что в течение 70 ч работы в ходе многократных циклов пуск-

останов снижения активности катализатора по отношению к метанированию CO не 

происходило – кривая выходной концентрации метана вплоть до 275 
o
C практически совпадала 

с аналогичной кривой для свежеприготовленного катализатора. Несколько более высокая 

выходная концентрация CO при температуре выше 265 
o
C и более высокая выходная 

концентрация CH4 выше 275 
o
C свидетельствуют о возросшей за 70 ч каталитической 

активности в реакциях метанирования CO2 и обратной паровой конверсии CO и об 

уменьшившейся селективности катализатора в реакции избирательного метанирования CO. Тем 

не менее, результаты проведенных экспериментов показали возможность снижения 

концентрации CO в реакторе со структурированным катализатором до 20 ppm в температурном 

интервале 265 – 290 
o
C. 
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6.1.2 Влияние скорости потока реагентов на протекание реакции 

На Рисунке 6.2 представлены зависимости выходных концентраций CO (а) и СН4 (б) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

структурированном 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализаторе после 70 ч его работы в циклическом 

режиме пуск-останов при трех различных скоростях потока: 4000, 14000 и 25000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

 

Рисунок 6.2 – Зависимости выходных концентраций CO (а) и CH4 (б) от температуры при 

протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на блочном 

10Ni(Cl0.12)/CeO2/МСН катализаторе после 70 ч его работы в циклическом режиме пуск-останов 

при различной скорости потока реакционной смеси. Состав исходной газовой смеси: 1 об. % 

CO, 20 об. % CO2, 10 об. % H2O, 60 об. % H2, He – баланс. Скорость потока: 4000, 14000 и 

25000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Видно, что снижение скорости потока с 25000 до 14000 и далее до 4000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 

приводило к сдвигу выходных концентраций CO и CH4 в область более низких температур и 

увеличению глубины очистки от CO. Так, при 14000 и 4000 cм
3
гкат

-1
ч

-1
 снижение концентрации 

CO ниже 10 ppm при сохранении селективности выше 50% (выходная концентрация метана не 

превышала 2 об.%) достигалось в температурных интервалах 250-275 и 230-270 
o
C, 

соответственно. Минимальная концентрация CO составила 4 ppm при 260 
o
C и 3 ppm при 

230 
o
C для 14000 и 4000 см

3
гкат

-1
ч

-1
, соответственно. 
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Несмотря на небольшое уменьшение селективности при проведении экспериментов в 

реакторе с блочным катализатором по сравнению с гранулированным 10Ni(Cl0,12)/CeO2 

катализатором (Глава 5), результаты лабораторных экспериментов с применением 

металлосетчатого носителя подтвердили возможность проведения глубокой очистки 

водородсодержащей газовой смеси от монооксида углерода с 1 об.% до уровня менее 10 ppm в 

приемлемом температурном интервале. Полученные данные были использованы при 

разработке и проектировании пилотного реактора избирательного метанирования СО в 

реформате. 

6.2 Испытания структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализатора в пилотном 

реакторе 

Пилотный реактор ИзбМет СО, интегрированный с поточным теплообменником, 

содержал чередующиеся друг с другом 5 каталитических и 6 теплообменных панелей. По 

аналогии с лабораторным металлическим реактором, результаты испытания которого 

обсуждались в предыдущем разделе данной Главы, каждая каталитическая панель содержала 

чередующиеся друг с другом 5 плоских и 4 гофрированных пластины 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН 

катализатора. Детальное описание пилотного реактора ИзбМет СО со структурированным 

катализатором и условия проведения его испытаний приведены в разделах 2.2.1.2-2.2.1.4 

Главы 2.  

На Рисунке 6.3 показаны основные этапы запуска и испытаний пилотного реактора 

ИзбМет СО в составе топливного процессора. Подавая в теплообменные щели воздух, 

разогретый до 375 
о
С, выполняли прогрев реактора (область А) до температуры не ниже 200 

о
С 

(согласно показаниям термопар Т2, Т3 и Т4), после чего производили пуск реакционной смеси 

при скорости потока 2,3 м
3
/ч. В течение последующих 6 ч (области B-F) осуществляли 

отработку рабочих режимов реактора путем варьирования температуры теплоносителя, 

температуры и скорости потока реакционной смеси на входе в реактор. 

Выполнявшиеся при проведении эксперимента изменения скоростей потоков СН4 и H2O, 

подаваемых на вход реактора паровой конверсии метана, и соответствующая (рассчитанная на 

основании предположения, что конверсия метана достигала равновесного значения) скорость 

потока реформата, поступавшего на вход в реактор ИзбМет СО, представлены на Рисунке 6.3а. 

Температура внутри реактора ИзбМет СО, измеряемая термопарами Т2, Т3 и Т4, температура 

реформата на входе (Т1) и на выходе (Т2) реактора, а также температура теплоносителя на 

входе в реактор (Т6), измерявшиеся в течение проведения эксперимента, представлены на 

Рисунке 6.3б,в. Результаты анализа состава реакционной смеси на входе и выходе из реактора 

ИзбМет СО представлены в Таблице 6.1.  
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Рисунок 6.3 – Скорости потоков CH4, H2O и реформата (а), входная (T1) и выходная (T5) 

температуры реформата, входная (T6) температура теплоносителя (б), и температуры (T2, T3, и 

T4) внутри реактора ИзбМет СО (в) в зависимости от времени. Области (A-F) – режимы 

проведения испытаний при постоянных скоростях подачи CH4 и H2O в реактор паровой 

конверсии метана. 
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Таблица 6.1 – Температуры реформата на входе (T1) и выходе (T5) из реактора ИзбМет СО, температуры (T2, T3 и T4) внутри реактора 

ИзбМет СО, температура (T6) теплоносителя на входе в реактор ИзбМет СО, и соответствующий состав реформата на входе и выходе и 

реактора ИзбМет СО при проведении исследования каталитических свойств структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализатора в 

реакции избирательного метанирования монооксида углерода в реформате.  

Время, ч Скорость подачи 

реформата*, м
3
ч

-1
 

T1, 
o
C T2, 

o
C T3, 

o
C T4, 

o
C T5, 

o
C T6, 

o
C [CO]**, ppm [CH4]**, об.% [CO2]**, об.% [H2]**, об.% 

вход выход вход выход вход выход вход выход 

2,33 2,33 197 242 295 290 226 377 3700  0,77  20,4  75,6  

2,71 2,33 208 261 320 314 246 377  65  0,94  21,5  77,5 

3,52 2,33 228 281 331 329 278 349  25  0,93  22,0  77,1 

3,72 2,33 233 291 360 343 282 339  32  1,08  22,1  76,8 

4,56 2,33 245 285 315 302 265 343  81  0,99  21,9  76,9 

4,73 2,33 248 296 349 329 273 334  64  1,30  22,0  76,7 

4,97 4,80 253 304 343 330 284 331  139  2,12  21,7  76,2 

5,16 4,80 257 296 376 363 304 331  96  4,22  21,3  74,5 

5,37 4,80 262 297 385 379 316 333  117  6,49  20,8  72,7 

5,67 4,80 268 313 422 394 327 334  149  3,13  21,5  75,4 

5,88 4,80 270 364 462 426 351 310 6450  1,31  20,4  77,6  

6,33 4,80 269 299 302 309 307 230 6484  1,25  21,9  76,2  

6,55 4,80 267 282 280 274 277 241  76  1,80  24,3  73,9 

6,8 4,80 267 276 273 263 261 253  97  1,66  24,4  74,0 

7,05 4,80 271 279 280 267 257 259  119  1,68  24,5  73,8 

7,25 2,33 273 282 283 270 253 259  19  1,09  24,6  74,3 

7,48 2,33 275 283 284 272 252 256  32  1,12  24,7  74,2 

* рассчитанная на основании предположения, что конверсия метана достигала равновесного значения. 

**состав на сухой газ. 
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Как видно из Рисунка 6.3, в течение первых 1,5 ч перед пуском реакционной смеси 

(область A), когда производили прогрев реактора теплоносителем, нагретым до 370 
o
C, внутри 

реактора температуры T2, T3, T4 возросли до 200, 250, и 240 
o
C, соответственно. Так как 

термопара, измеряющая температуру входящего реформата T1, была закреплена в 

непосредственной близости от реактора ИзбМет СО, то за счет теплового излучения наблюдали 

рост температуры T1 до 130 
о
С. В течение 1,5 ч был произведен также предварительный нагрев 

реактора паровой конверсии метана и реактора паровой конверсии СО до температуры, 

необходимой для запуска топливного процессора.  

После подачи метана и воды (область B) со скоростью 0,38 м
3
/ч и 0,94 л/ч, 

соответственно, продолжился рост температуры T1 реформата на входе в реактор, температур 

Т2, Т3 и Т4 внутри реактора ИзбМет СО, и наблюдался резкий рост температуры T5 реформата 

на выходе из реактора. Температуру входящего воздуха Т6 = 370 
о
С поддерживали постоянной 

до времени 3,2 ч от начала эксперимента.  

Как видно из Таблицы 6.1, отбор пробы перед реактором ИзбМет СО, сделанный в 

момент времени 2,3 ч, показал, что концентрация CO и CH4 составляет 0,37 и 0,77 об.%, 

соответственно. Это означает, что реактор паровой конверсии метана обеспечивал близкую к 

равновесной конверсию метана в синтез-газ, в то время как реактор паровой конверсии СО 

позволял получать реформат с низкой концентрацией монооксида углерода. Мониторинг 

состава реформата на входе в реактор ИзбМет СО, осуществлявшийся в ходе эксперимента, не 

выявил значительных отклонений концентраций СО и CH4 от этих значений. Концентрации СО 

и СН4 на выходе из реактора ИзбМет СО в момент времени 3,03 ч составили 65 ppm и 

0,93 об.%, соответственно. Исходя из значений их входных концентраций, это означает, что 

структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/МСН катализатор обеспечивал избирательное 

метанирование СО без протекания побочной реакции метанирования СО2. Достаточно высокая 

концентрация монооксида углерода на выходе из реактора могла быть следствием 

неоптимального температурного профиля по длине реактора, особенностями геометрии 

реактора и неравномерным распределением потока реформата по всем каталитическим каналам 

реактора, а также недостаточно равномерным распределением структурированного 

катализатора и пристеночным эффектам, что могло приводить к «проскоку» реакционной 

смеси.  

Для определения особенностей управления температурой каталитического блока в 

реакторе ИзбМет СО с целью предотвращения его перегрева при проведении эксперимента в 

интервале с 3,2 до 4,9 ч выполняли снижение и подъем температуры теплоносителя, 

подаваемого в интегрированный теплообменник. Как видно из Рисунка 6.3 б,в, практически 
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синхронно с этими изменениями происходило снижение или повышение  температуры 

катализатора и реформата на выходе из реактора.  

Концентрация СО на выходе из реактора в этих экспериментах изменялась в интервале 

25-80 ppm, в то время как концентрация метана не превышала 1,3 об.%, указывая на высокую 

селективность процесса избирательного метанирования монооксида углерода. 

Еще один ряд экспериментальных исследований основывался на изменении количества 

подаваемого метана и воды в реактор паровой конверсии метана и, соответственно, изменению 

скорости подачи реформата на вход в реактор ИзбМет СО (области C-F на Рисунке 6.3). 

Увеличение потока в ~2 раза приводило к выделению большого количества тепла в результате 

протекания реакции ИзбМет СО, что при постоянной температуре теплоносителя на входе в 

реактор T6 = 330 
о
С привело к быстрому перегреву катализатора выше оптимальной рабочей 

температуры. Температуры катализатора T2, T3 и T4 достигли 400, 425, 470 
о
С, в то время как 

температура реформата на выходе T5 достигла 350 
о
С. 

Это, в свою очередь, сказалось на количестве монооксида углерода и метана на выходе из 

реактора, концентрация которых возросла до ~100-150 ppm и 3-6,5 об.%, соответственно. 

Согласно данным, приведенным в Таблице 6.1, концентрации СО и CH4 на входе в реактор при 

таком потоке реформата были равны ~0,6 и ~1,28 об.%, соответственно. 

Для быстрого снижения температуры катализатора и предотвращения неконтролируемого 

саморазогрева была снижена температура теплоносителя T6 до 230 
о
С. Кроме этого, была в 2 

раза снижена скорость потока реформата, поступающего в реактор. Это позволило за ~0,5 ч 

снизить температуру внутри реактора и температуру потока газа на выходе из реактора до 

~300 
o
C, после чего скорость подачи метана и воды в реактор паровой конверсии метана и, 

соответственно, скорость реформата, были увеличены до прежних значений. При этом 

температуру T6 подаваемого в теплообменные каналы воздуха увеличили только до 250 
о
С. Как 

видно из таблицы, концентрация СО на выходе из реактора ИзбМет СО изменялась в интервале 

~75-120 ppm, в то время как количество метана (1,65-1,8 об. %) указывало на протекание только 

реакции метанирования монооксида углерода. Побочная реакция метанирования СО2 

практически не протекала. Двукратное уменьшение скорости потока реформата позволило 

снизить концентрацию СО ниже уровня 20 ppm при селективном протекании реакции. Это 

находится в хорошим согласии с экспериментами, проведенным с лабораторном реакторе (см. 

раздел 6.1.2 данной Главы). Более высокие значения выходной концентрации СО могут быть 

следствием нескольких факторов: в первую очередь недостаточно оптимальным профилем 

температуры в реакторе, влиянием тепло и массопереноса, неоптимальной геометрией 

реактора. Тем не менее, проведенные эксперименты полностью подтвердили высокую 

каталитическую активность и селективность Cl-содержащего Ni/CeO2 катализатора в 
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избирательном метанировании СО в реформате, а также продемонстрировали возможность 

масштабирования этого процесса от лабораторного уровня до размеров устройств, 

рассчитанных на коммерчески востребованную производительность. 

Однако были обнаружены и недостатки: в ходе транспортировки и сопутствующих этому 

вибрациях, толчках и ударах было выявлено незначительное осыпание нанесенного 

каталитического слоя, что говорит о недостаточной механической прочности. В связи с этим, 

подходы по нанесению каталитически активного покрытия были доработаны, что позволило 

улучшить эксплуатационные характеристики структурированного катализатора. Описание 

проведенных работ приведено далее в следующем разделе.  

6.3 Композитный структурированный 10Ni(Clx)/CeO2/FCA катализатор 

С целью улучшить эксплуатационные характеристики структурированного катализатора, 

был предложен новый усовершенствованный способ получения покрытия из 10Ni(Cl0,12)/CeO2, 

который включал дополнительную промежуточную стадию выращивания оксида алюминия на 

поверхности металлической сетки из нержавеющей фехралевой (FeCrAl) стали. Новая 

процедура (детальное описание методики приготовления приведено в разделе 2.2.2.6 Главы 2) 

позволяла изготавливать структурированные катализаторы, состоящие из активного 

компонента 10Ni(Cl0,12)/CeO2, нанесенного на ƞ-Al2O3/FeCrAl сетку. Специально проведенные 

исследования показали, что после воздействия ультразвука в течение 30 мин на помещенные в 

воду структурированные катализаторы относительное изменение массы образцов составило 

0,04%. Это значительно меньше, чем наблюдали ранее в ряде работ, посвященных 

исследованиям каталитических покрытий, нанесенных на фехралевую подложку [459, 460]. Как 

будет показано далее, физико-химические характеристики активного компонента, а также 

эффективность приготовленного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора в реакции избирательного 

метанирования СО реформате были близки к характеристикам аналогичного по составу 

гранулированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора, детальные исследования которого были 

описаны в Главе 5. 

6.3.1 Физико-химические характеристики 

6.3.1.1 Рентгенофазовый анализ (РФА) 

На Рисунке 6.4 показаны дифрактограммы 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторов после 

проведения реакции ИзбМет СО, а также образцов FeCrAl (исходная фехралевая проволочная 

сетка) и FCA (сетка с нанесенным покрытием ƞ-Al2O3). Наиболее интенсивный дифракционный 
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пик (2θ = 44,5°) на рентгенограмме FeCrAl соответствовал твердому раствору FeCr, ряд менее 

интенсивных пиков соответствовал смешанной фазе оксида железа и хрома Cr1.3Fe0.7O3 и фазе 

α-Al2O3 (на Рисунке 6.4 не отмечены), который образовался на поверхности металла в 

результате предварительного прокаливания металлической подложки при 900 °C в 

соответствии с использованной методикой нанесения покрытия [358, 359]. На дифрактограмме 

образца FCA наряду с пиками твердого раствора FeCr наблюдалось несколько пиков, 

соответствующих ƞ-Al2O3, нанесенного на FeCrAl в качестве промежуточного слоя. 

Дифрактограмма 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора содержала дифракционные пики CeO2, 

который состоял из нанокристаллических частиц (размер области когерентного рассеяния DCeO2 

~ 13 нм) с параметром элементарной ячейки 5,413 Å. Катализатор также содержал фазу CeOCl. 

Размеры частиц CeOCl не были рассчитаны из-за низкой интенсивности пиков. Образование 

фазы CeOCl в катализаторе 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA согласуется с нашими предыдущими 

результатами, полученными на гранулах yNi(Clх)/CeO2 катализаторов (см. Глава 5). Помимо 

CeO2 и CeOCl, в обоих катализаторах наблюдалась металлическая фаза Ni. Как видно из 

Рисунка 6.4, наиболее интенсивный пик Ni (2θ = 44,5°) накладывался на пик FeCr, поэтому 

размер ОКР частиц никеля (DNi > 100 нм) оценивали по пику с 2θ = 52,5°. Отсутствие пиков  

ƞ-Al2O3 на дифрактограммах катализаторов можно объяснить полным покрытием оксида 

алюминия слоем оксида церия, что подтверждается результатами РЭМ, представленными ниже 

в разделе 6.3.1.3 данной Главы. 

 

Рисунок 6.4 – РФА дифрактограммы исходной фехралевой проволочной сетки (FeCrAl), 

фехралевой сетки с нанесенным покрытием ƞ-Al2O3 (FCA) и 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA 

катализатора после проведения реакции ИзбМет СО. 
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6.3.1.2 Просвечивающая электронная микроскопия (ПЭМ) и  

рентгеновский микроанализ (EDX) 

Изображения ПЭМ 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора после реакции представлены на 

Рисунке 6.5. Согласно данным EDX, оба катализатора содержали Ni, Ce, Cl, Al вместе с 

небольшим количеством Fe и Cr. Наиболее вероятно, что железо и хром попали в образцы для 

проведения анализа ПЭМ во время пробоподготовки при соскабливании слоя катализатора с 

FeCrAl проволоки. На Рисунке 6.5 видно, что размер частиц CeO2 составлял ~ 10 нм. 

Наблюдаемое межплоскостное расстояние d = 3,17 Å соответствовало плоскостям {111} оксида 

церия (PCPDF # 34-0394). Частицы CeOCl были идентифицированы по наличию 

межплоскостного расстояния 6,68 Å, которое характерно для плоскости {001} (PCPDF # 74-

2033, 52-1843). Из-за высокого контраста оксида церия наблюдение дисперсных частиц Ni или 

NiO на его поверхности было затруднено. 

 

Рисунок 6.5 – Изображения ПЭМ и данные EDX катализаторов 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA после 

проведения реакции ИзбМет СО. 

При проведении анализа межплоскостных расстояний в выбранных областях в 

совокупности с химическим микроанализом EDX было обнаружено, что агломераты церия в 

обоих катализаторах содержали мелкие частицы оксида никеля (межплоскостное расстояние d 

= 2,46Å, соответствующее плоскостям {111} в NiO, PCPDF # 47-1049). Размер этих частиц 

составлял примерно 2-10 нм. Эти небольшие частицы оксида никеля, распределенные по 

поверхности оксида церия, не детектировались методом РФА из-за низкого содержания никеля 

в структурированных катализаторах. На ПЭМ изображениях 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA 

катализатора (Рисунок 6.5) видны только большие частицы Ni размером ~10-20 нм с 

межплоскостным расстоянием 2,04 Å, что характерно для плоскости {111} металлического 

никеля (PCPDF №04-0850). Также видно, что частицы Ni покрыты тонким слоем оксида никеля, 
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который образовался после перемещения катализатора из реакционной среды на воздух. 

Неполное окисление затронуло только внешнюю поверхность частиц никеля, приведя к 

образованию структуры «ядро-оболочка». Толщина пленки оксида никеля была меньше, чем 

общий размер частиц Ni. Этот факт объясняет отсутствие пиков оксида никеля на 

дифрактограмме структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора (Рисунок 6.4). 

Полученные результаты согласуются с исследованиями, посвященными изучению гранул 

yNi(Clx)/CeO2 катализаторов (см. Главу 5). В этих катализаторах в присутствии хлора также 

наблюдалось образование частиц CeOCl. Увеличение количества хлора в катализаторах 

приводило к увеличению содержания фазы CeOCl и росту размера нанесенных частиц никеля. 

Следует отметить, что согласно данным EDX (Рисунок 6.5) разные части поверхности в 

катализаторе 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA неизменно содержали Al, Ce, Ni и Cl. Однако 

распределение этих элементов на наноуровне не было равномерным. В первую очередь это 

связано со структурой катализатора, которая более подробно рассмотрена в следующем 

разделе.  

6.3.1.3 Растровая электронная микроскопия (РЭМ) 

На Рисунке 6.6 представлены РЭМ-изображения FеCrAl сетки со слоем ƞ-Al2O3 и 

поверхность 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора. Видно (Рисунок 6.6а-г), что слой ƞ-Al2O3 

состоял из игольчатых или столбчатых кристаллов. Их толщина составляла около 5-10 мкм, 

длина - 30-50 мкм, что подтверждается изображением сечения одной проволоки (Рисунок 6.6г). 

Поверхность фехралевой проволочной сетки была равномерно покрыта слоем оксида 

алюминия. На Рисунках 6.6д-и представлены изображения структурированного 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора. Видно, что микроструктура его поверхности существенно 

различалась по сравнению со слоем ƞ-Al2O3 (Рисунок 6.6а-г) и представляла собой сплошной 

слой толщиной ~90 мкм (Рисунок 6.6и). 

Анализ нескольких областей с размерами 100 x 100 мкм методом EDX показал, что 

поверхностный слой 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA (Рисунок 6.6д) содержал Ni, Ce, О, Cl и Al. Их 

количество во всех областях образца было одинаковым. Это указывает на равномерное 

распределение на микромасштабе частиц никеля, оксида церия и хлора по слою ƞ-Al2O3, 

нанесенному на FeCrAl проволоку. Содержание никеля в 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе, 

определенное методом EDX, было близко к расчетному количеству в соответствии с методикой 

приготовления. 
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Рисунок 6.6 – Изображения РЭМ поверхности и поперечного сечения FеCrAl сетки со слоем  

ƞ-Al2O3 (а-г), 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA (д-и) катализатора и данные EDX анализа (д). 
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10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора при проведении реакции избирательного метанирования 

СО в реформате. На Рисунке 6.7 представлен обзорный РФЭ спектр, демонстрирующий 

присутствие в составе 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA образца таких элементов как C, O, Ni, Ce, Cl и Al 

(регион Al2p не обозначен). Спектральные линии Ta4f и Ta4d относились к танталовой фольге, 

на которой был закреплен катализатор (см. Рисунок 2.8, приведенный в разделе 2.3 Главы 2). 

 

Рисунок 6.7 – Обзорный РФЭ спектр 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора после проведения 

реакции ИзбМет СО. 

В Таблице 6.2 представлены соответствующие количественные данные в виде атомных 

соотношений элементов (Ni, Cl, Al) и церия (Э/Ce). Концентрации элементов не определяли, так 

как танталовая фольга давала вклад в C1s и O1s сигналы. На Рисунке 6.8а представлены Ce3d 

спектры, разложенные на компоненты, соответствующие состояниям Ce
3+

 и Ce
4+
. На 

Рисунке 6.8б представлен спектр Ni2p, характеризующий состояние никеля на поверхности 

катализатора в восстановительных условиях реакции избирательного метанирования СО. 

Положение пика Ni2p3/2 вблизи 852,5 эВ, форма линии и характерные шэйк-ап сателлиты 

указывали на преимущественно металлический характер никеля на поверхности образца 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA [363, 461, 462]. Это отличается от результатов, полученных ранее для 

уNi(Clx)CeO2 катализаторов, где по данным РФЭС наблюдали присутствие заметных количеств 

окисленного никеля. Отметим, что анализ этих катализаторов, испытанных в реакции ИзбМет 

CO, проходил после контакта с воздухом без предобработки в водороде (см. разделы 5.2.4.4 и 

5.2.5.1 Главы 5). Для более детального анализа была проведена нормировка интенсивности 

спектров по пику Ni2p3/2 в сопоставлении с соответствующим спектром для массивной 

никелевой фольги (Рисунок 6.8в). Спектры Ni2p для образца10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA и Ni фольги 

практически совпадали, подтверждая металлический характер никеля на поверхности 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA после взаимодействия с водородом. 
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Таблица 6.2 – Атомные соотношения элементов на поверхности согласно данным РФЭС. 

Катализатор Атомное отношение  

Ni/Ce Cl/Ce Al/Ce Ce
3+

/Ce 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA 0,98 0,09 0,19 0,43 

 

 

Рисунок 6.8 – РФЭ спектры Ce3d (а), Ni2p (б,в), Cl2p (г) и Al2p (д) для 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA 

катализатора после проведения реакции ИзбМет СО. В качестве образца сравнения 

использовали никелевую фольгу (в), очищенную с помощью нагрева в вакууме (300°C) и 

бомбордировкой ионами аргона. 

На Рисунке 6.8 г,д представлены РФЭ спектры Cl2p и Al2p. Спектр Cl2p был описан 

одной дублетной компонентой (ΔE~1,6 эВ, [363, 463]) со значением Eсв (Cl2p3/2), близким к 

~198,5 эВ. Это соответствовало ионному состоянию хлора [363, 463]. РФЭ спектр Al2p 

представлял собой состояние из пика со значением Eсв (Al2p) ~74,5 эВ, что соответствовало 

катиону Al
3+

 в составе Al2O3 [363, 463].  

Таким образом, структурированный катализатор является композитным, где 

промежуточный слой, состоящий из игольчатых кристаллов ƞ-Al2O3, химически связан с 

фехралевой проволокой. Кристаллы оксида алюминия, пронизывая активное каталитическое 

покрытие из 10Ni(Cl0,12)/CeO2, значительно усиливали его фиксацию на поверхности металла. С 

одной стороны, это увеличивало механическую прочность каталитического слоя аналогично 

армированному волокнистому бетону. С другой стороны, покрытие становилось более гибким. 

Учитывая разницу в коэффициентах теплового расширения каталитического покрытия и 

металлической проволоки, эти свойства очень важны. Благодаря гибкости структуры 

катализатора термоциклирование не вызывало повреждения покрытия. 
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Результаты, полученные методами РФА, ПЭМ, РЭМ и РФЭС, хорошо согласуются друг с 

другом и данными, описанными в Главе 5, подтверждая, что структурные свойства активного 

компонента, нанесенного на проволочную сетку, аналогичны свойствам гранулированного 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора. 

6.3.2 Каталитические свойства 

Избирательное метанирование СО проводили при атмосферном давлении в лабораторном 

реакторе, изготовленном из кварцевой трубки с толщиной стенки ~ 1 мм и внутренним 

диаметром 8 мм. Экспериментальные условия (см. раздел 2.2 Главы 2), использованные для 

исследования структурированных и гранулированных катализаторов, были одинаковыми. На 

Рисунке 6.9 приведены температурные зависимости концентраций CO ([CO]вых) и CH4 

([CН4]вых) на выходе из реактора и селективности (S) при протекании реакции избирательного 

метанирования СО на 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе. Видно, что при увеличении 

температуры реакции концентрация СО на выходе из реактора сначала уменьшалась, достигала 

минимума, а затем увеличивалась. Концентрация CH4 на выходе из реактора сначала 

увеличивалась, достигала плато при 230 
o
C и продолжала далее возрастать при температуре 

выше 280 
o
C. Селективность была 100% при температуре ниже 210 

о
С, с ростом температуры 

она уменьшалась и при 300 
о
С достигала 40%. При этом 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор 

обеспечивал снижение концентрации СО ниже уровня 10 ppm в интервале температур 230-300 

°С в реформате, который содержал 20 об.% СО2 и 10 об. % H2O. 

 Для сравнения на Рисунке 6.9 приведены зависимости значений выходных концентраций 

CO, CH4 и селективности от температуры для гранул 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора при 

протекании избирательного метанирования СО. Видно, что несмотря на небольшие различия, 

каталитические свойства структурированных катализаторов были аналогичны свойствам 

гранулированного катализатора. Присутствие хлора в катализаторе является ключевым 

фактором, ответственным за высокую селективность в реакции ИзбМет CO. При температуре 

ниже 280 °C реакция метанирования CO2 подавлялась для структурированного и 

гранулированного катализаторов (Рисунок 6.9б), что подтверждалось наличием плато на 

кривых зависимостей [CH4]вых от температуры. Вклад метанирования СО2 становился 

значительным при температуре выше 280 °С. Как было показано в Главе 5, частицы CeOCl на 

поверхности катализаторов yNi(Clx)/CeO2 ингибируют реакцию метанирования углекислого 

газа. Это утверждение верно и для структурированного 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора, 

обеспечивавшего очистку от СО до уровня ниже 10 ppm в реформате в интервале температур 

230-300 °С с приемлемой селективностью.  
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Рисунок 6.9 – Зависимости выходных концентраций CO (а), CH4 (б) и селективности (в) от 

температуры при протекании реакции избирательного метанирования CO в реформате на 

структурированном 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA и гранулированном 10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализаторах. 

Состав исходной газовой смеси, об.%: 1 CO, 20 CO2, 10 H2O, 65 H2, He–баланс. Скорость 

потока: 29000 см
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Обратим внимание, что каталитические характеристики катализаторов 2Ni(Cl)/Al2O3 и 

2Ni(Cl)/CeO2/Al2O3 были значительно хуже, чем характеристики 2Ni(Cl0,12)/CeO2 (см. раздел 

5.1.2, Главы 5). В случае структурированного Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора промежуточный 

слой ƞ-Al2O3, нанесенный на проволочную сетку, не влиял на активность и селективность 

катализатора. Никаких повреждений или потерь покрытия не наблюдалось после 100 ч 

экспериментов, что свидетельствует о достаточно хорошей адгезии активного компонента к 

фехралевой проволоке. Кристаллы оксида алюминия действуют скорее как армирующий 

промотор для слоя из Cl –содержащего Ni/CeO2 катализатора. 

Для реализации реакции избирательного метанирования СО были предложены [262, 269, 

307] структурированные Ru- и Ni-содержащие катализаторы, нанесенные на стенки 

микрореактора. Однако эти катализаторы оказались менее эффективными, чем предложенный в 

настоящей работе структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор, обеспечивая очистку 

реформата от СО лишь до уровня ~100 ppm. 

В настоящее время широкомасштабное внедрение ПОМТЭ ограничено высокой 

стоимостью и недостаточно совершенными методами производства, очистки и хранения 

водорода «на борту». Современные исследования сфокусированы на интеграции в одном 

устройстве процесса конверсии (получение водорода из углеводородов, спиртов, простых 

эфиров и т. д.), системы для каталитической очистки реформата от СО и ПОМТЭ [51, 262, 464]. 

Жидкие органические соединения облегчают хранение и транспортировку и являются очень 

эффективными источниками водорода. Водород может «храниться» в виде жидкости при 

давлении и температуре окружающей среды, которая далее «по требованию» подается в 

устройство для его извлечения в виде газа, питающего батарею ПОМТЭ [8,63]. 

Одним из часто рассматриваемых жидких источников водорода для ПОМТЭ является 

муравьиная кислота. Муравьиная кислота является широко используемым соединением, 

которое производится в промышленном масштабе и может быть легко получено из 

возобновляемого сырья [465]. Так как это жидкость, то ее применение может быть встроено в 

существующую инфраструктуру автозаправочных станций с минимальными изменениями 

[466]. Из емкости для хранения топлива муравьиная кислота подается в каталитический 

реактор, где разлагается на водород и углекислый газ с небольшим количеством монооксида 

углерода. Далее, после очистки от СО, водородсодержащая газовая смесь поступает в ПОМТЭ 

для производства электроэнергии. Обычно реформат, полученный разложением муравьиной 

кислоты, характеризуется высоким содержанием CO2 (40-50 об.%), низкой концентрацией CO 

(30-1000 ppm) и следами Н2О [467, 468]. Таким образом, избирательное метанирование СО 

может служить довольно хорошим способом удаления CO из такого реформата благодаря 

высокой селективности и низкому содержанию CO и H2O в исходной смеси. 
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Как уже обсуждалось в Главе 1, состав реформата зависит от исходного сырья и способа 

конверсии. Например, в газовых смесях, получаемых в процессе парциального окисления или 

паровой конверсии углеводородов с последующей высоко- и низкотемпературной конверсией 

СО, кроме водорода содержится ~1 об.% СО, ~20 об.% CO2, ~10 об.% H2O. Как показано выше 

в Главе 5 и предыдущих разделах данной Главы, как гранулированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2, так и 

структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор способны очищать такой реформат от 

СО для использования в ПОМТЭ. Однако производительность катализаторов значительно 

снижается из-за высокого содержания CO и H2O в реформате. Как было показано в разделе 

5.5.4 Главы 5, CO2 не влияет на скорость метанирования CO и эффективность удаления CO. 

Поэтому представлялось разумным рассматривать процесс избирательного метанирования 

монооксида углерода на 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе в качестве наиболее 

перспективного метода глубокого удаления СО из водородсодержащих смесей, полученных 

разложением муравьиной кислоты, ожидая высокой производительности процесса. 

Исследования, подтвердившие сделанное предположение, были проведены с 

использованием нескольких модельных водородсодержащих смесей с низким содержанием СО, 

высоким содержанием СО2, в присутствии (смесь 1) и отсутствии Н2О (смеси 2 и 3), об.%: 

1) 0,25 CO, 20 CO2, 10 H2O, 65 H2, He-баланс; 

2) 0,25 CO, 20 CO2, 65 H2, He-баланс; 

3) 0,045 CO, 20 CO2, 65 H2, He-баланс. 

 На Рисунке 6.10 представлены температурные зависимости концентрации CO ([CO]вых) и 

СН4 ([CН4]вых) на выходе из реактора и селективности при протекании избирательного 

метанирования СО на структурированном 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе в смесях 1 и 2 

при различных значениях скоростей потока реакционной смеси (от 29 000 до 83 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
). 

Видно, что с повышением температуры концентрация СО снижалась, достигала минимума в 

оптимальном температурном диапазоне, а затем увеличивалась для всех изученных смесей и 

реакционных условий. В присутствии воды в реформате кривая выходной концентрации CO 

сдвигалась в область более высоких температур. Аналогичные результаты были получены и для 

гранулированного катализатора (см. раздел 5.5.4 Главы 5). В отсутствии воды в реформате при 

скорости потока реакционной смеси 29 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 снижение концентрации СО с 0,25 об.% 

до уровня ниже 10 ppm происходило уже при 185 °С. С увеличением скорости потока кривые 

[CO]вых смещались в область более высоких температур. При 55 000 и 83 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
 

снижение [CO]вых < 10 ppm достигалось при температуре выше 200 и 205 °C, соответственно. 

 В случае очистки реформата с более низким содержанием СО (смесь 3) снижение 

выходной концентрации СО ниже 10 ppm наблюдали уже при 185 °С и скорости потока 

реакционной смеси 195 000  см
3
гкат

-1
ч

-1
 (Рисунок 6.11). Полученные результаты доказывают, что 
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10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор является эффективным для глубокого удаления СО из 

водородсодержащих смесей, полученных разложением муравьиной кислоты, при температурах 

180-220 °С, селективности 30-70% и скорости подачи реакционной смеси до 195000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Катализатор обеспечивает высокую производительность процесса, низкий перепад давления, 

равномерное распределение температуры и представляется весьма перспективным для 

использования в компактном реакторе очистки реформата от СО.  

 
Рисунок 6.10 – Температурные зависимости выходной концентрации СО ([CO]) и 

СН4 ([CН4]вых) при протекании избирательного метанирования СО на структурированном 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе в реакционных смесях 1 и 2. Состав исходных газовых 

смесей, об.%: 1) 0,25 CO, 20 CO2, 10 H2O, 65 H2, He-баланс (□); 2) 0,25 CO, 20 CO2, 65 H2, He-

баланс (■, ●, ★). Скорости потока (■/□ – с/без H2O) 29 000, (●) 55 000, (★) 83 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

 

Рисунок 6.11 – Температурные зависимости выходной концентрации СО ([CO]вых) и  

СН4 ([CН4]вых) при протекании избирательного метанирования СО на структурированном 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе в реакционной смеси 3. Состав исходной газовой смеси, 

об.%: 0,045 CO, 20 CO2, 65 H2, He-баланс. Скорость потока 195000 см
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6.3.3 Стабильность катализатора 

Структурированный 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор был стабилен в условиях реакции 

избирательного метанирования СО в реформате. В качестве примера на Рисунке 6.12 

приведены зависимости концентрации СО на выходе из реактора и селективности от времени 

при протекании реакции на 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализаторе при 250°С. Видно, что в 

течение первых 13 ч катализатор обеспечивал глубокую очистку реформата от СО ([CO]вых <10 

ppm) при S ~ 80%. В течение последующих ~60 ч катализатор был испытан в различных 

условиях (варьировалось содержание СО, температура и скорость потока реакционной смеси: 

условия и результаты проведения этих экспериментов подробно описаны в предыдущем 

разделе данной Главы). Через 80 ч для проверки стабильности катализатора условия 

эксперимента были возвращены к первоначальным. Видно, что и через 80 ч катализатор 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA обеспечивал [CO]вых ≤ 10 ppm при S ~80%. Это позволяет заключить, что 

катализатор характеризуется воспроизводимой и стабильной работой в условиях 

избирательного метанирования СО в реформате при 250°С и скорости потока 29 000 см
3
гкат

-1
ч

-1
.  

 

Рисунок 6.12 – Зависимости концентрации СО (★) на выходе из реактора и селективности (●) 

от времени при протекании реакции избирательного метанирования СО на катализаторе 

10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA при 250°С. Состав исходной газовой смеси с 0 по 21 и с 81 по 100 ч, 

об.%: 1 CO, 10 Н2О, 20 СО2, 65 H2, Не-баланс. Скорость потока: 29000 см
3
гкат

-1
ч

-1
. 

Постепенное снижение селективности реакции избирательного метанирования СО при 

высоких рабочих температурах было продемонстрировано для Cl-содержащих катализаторов 

Ni/ZrO2 [297], Ni/TiO2 [444] и Ni/CeO2 [302, 303]. Это было связано с удалением Cl с 

поверхности катализатора во время протекания реакции. Для Cl-содержащего Ni/CeO2 

существенная потеря хлора наблюдалась при температурах выше 250 °С, а при 220-230 °С 

процесс шел медленно [303]. Однако, как видно из Рисунка 6.12, для 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA 

S
, 
%
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катализатора какого-либо существенного снижения селективности с течением времени не 

наблюдалось. Возможно, это связано с процедурой приготовления катализатора: для 

разложения предшественников Ni использовали восстановительную обработку без проведения 

промежуточного процесса прокаливания на воздухе (см. Главу 2, Раздел 2.2.2.6). Такой подход 

способствовал восстановлению поверхности CeO2 и закреплению Cl в виде частиц CeOCl, 

которые стабильны в восстановительных условиях [433]. Наиболее вероятно, хлор в 

слабосвязанном состоянии удалялся с поверхности носителя уже во время активации 

катализатора при 400 °С перед началом экспериментов. Дальнейшее удаление хлора может 

протекать очень медленно, и этот эффект был незаметен в масштабе нескольких десятков часов.  

6.3.4 Оценка удельных характеристик структурированного катализатора для очистки 

реформата от СО с целью его использования для питания топливных элементов 

В разделе 6.3.2 этой Главы было показано, что простая процедура приготовления 

структурированных 10Ni(Clx)/CeO2/FCA катализаторов позволяет воспроизвести 

каталитические свойства гранулированных yNi(Clx)/CeO2 катализаторов. Структурированный 

катализатор обеспечивал снижение концентрации CO до уровня менее 10 ppm при высокой 

селективности (S > 70 %) в широком температурном интервале.  

Использование металлической FeCrAl сетки в качестве структурного носителя (блока) для 

активного компонента позволяет изготавливать 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатор для 

глубокой очистки реформата от СО (Рисунок 6.13).  

 
Рисунок 6.13 – Изображение микроканального каталитического блока из металлической сетки 

сэндвич-типа (а) и спирального блока из гофрированной металлической сетки (б). 

Для ПОМТЭ мощностью до ~100 Вт целесообразно использовать блочные катализаторы 

сэндвич-типа (интегральная плотность ~2 г·см
-3
). В данном случае диски 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA 

катализатора укладываются друг на друга и помещаются в кожух из металлической фольги 
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(Рисунок 6.13а), что обеспечивает компактность реактора. Согласно проведенным оценкам, 

такой блок со структурированным 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатором со следующими 

параметрами: объем ~ 25 см
3
, масса ~50 г, и массой активного компонента 10Ni(Cl0,12)/CeO2 ~5 

г, способен обеспечить очистку реформата от СО для питания ПОМТЭ мощностью  около 100 

Вт. Однако при масштабировании блочных катализаторов сэндвич-типа возможны проблемы, 

связанные с укладкой дисков и увеличением гидродинамического сопротивления.  

Для ПОМТЭ мощностью в несколько кВт наиболее предпочтительно использовать 

каталитические блоки с открытыми каналами. Геометрия такого блока может быть любой 

(плоская, цилиндрическая) и определяться геометрией и функциональной задачей всей системы 

получения и очистки водородсодержащих смесей. Подобный блок, например, может быть 

изготовлен из плоской или гофрированной FeCrAl сетки, свернутой в виде спирали Архимеда 

(Рисунок 6.13б). Такой каталитический блок с нанесенным активным компонентом имеет 

интегральную плотность ~0,8 г·см
-3

 и легко масштабируется до требуемой длины и диаметра. В 

частности, согласно проведенным оценкам, блок из 10Ni(Cl0,12)/CeO2/FCA катализатора со 

следующими параметрами: объем 0,6 л, масса 480 г, при массе активного компонента 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 ~50 г, будет способен обеспечить очистку реформата от СО для питания 

ПОМТЭ мощностью 1 кВт. 

6.4 Заключение к Главе 6 

В данной Главе показано, что разработанный способ синтеза позволяет готовить 

структурированные нанесенные на металлосетчатые носители Cl-содержащие Ni/CeO2 

катализаторы, которые по своим каталитическим свойствам в реакции избирательного 

метанирования СО в реформате идентичны наиболее эффективным гранулированным 

катализаторам с аналогичным составом активного компонента. Структурированный 

катализатор был высокоэффективным в избирательном метанировании СО в реформате при 

испытаниях, проведенных как в лабораторном реакторе, так и в пилотном реакторе, 

спроектированном для очистки реформата для питания 3кВт ПОМТЭ.  

Усовершенствованный способ приготовления структурированных Cl-содержащих Ni/CeO2 

катализаторов, включавший дополнительную промежуточную стадию выращивания слоя 

игольчатых кристаллов ƞ-Al2O3 на поверхности проволочной сетки из нержавеющей 

фехралевой стали, позволил получить устойчивые к механическим воздействиям и стабильные 

в условиях протекания реакции избирательного метанирования СО в реформате покрытия. 

Кристаллы оксида алюминия, пронизывая активный каталитический слой из 10Ni(Cl0,12)/CeO2, 

значительно усиливали его фиксацию на поверхности металла. При помощи комплекса физико-
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химических методов было установлено, что структурные свойства активного компонента, 

нанесенного на сетку из фехралевой проволоки, аналогичны свойствам гранулированного 

10Ni(Cl0,12)/CeO2 катализатора. 

Весьма перспективным представляется использование предложенного 

структурированного катализатора для практических целей, а именно для создания компактных 

реакторов глубокой очистки водородсодержащего газа (реформата) от СО до уровня менее 10 

ppm в составе топливных процессоров, работающих совместно с электрохимическими 

генераторами на основе протонобменных мембранных топливных элементов мощностью от 

нескольких десятков Вт до нескольких десятков кВт. 
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Заключение и выводы 

В настоящее время в мировой энергетике, включая российскую, происходят процессы, 

ведущие к смене сформировавшегося в XX веке ресурсно-сырьевого и технологического 

уклада, основанного на потреблении углеродных энергетических ресурсов. Ожидается, что уже 

на рубеже 30-40 годов XXI века основным энергоносителем может стать водород или 

энергетические смеси на его основе, а значительная доля электроэнергии будет вырабатываться 

в энергоустановках на основе топливных элементов. 

В данной диссертационной работе проведен полный цикл исследований, объединивший 

разработку методов синтеза активных и селективных катализаторов, установление взаимосвязи 

структуры, скорости и селективности реакций избирательного окисления и метанирования 

монооксида углерода, разработку оригинальных методик приготовления эффективных 

структурированных катализаторов для глубокой очистки реформата от монооксида углерода и 

проведение испытаний, подтвердивших возможность получения водородсодержащего газа для 

питания протонобменных мембранных топливных элементов мощностью до нескольких кВт. 

Таким образом, для развития мировой водородной экономики и достижения задачи 

водородной энергетики, сформулированной в Энергетической стратегии Российской 

Федерации на период до 2035 года, каталитическими методами решена проблема глубокой 

очистки водородсодержащих смесей от монооксида углерода до уровня ниже 10 ppm. 

Найденные решения и установленные закономерности протекания реакций избирательного 

окисления и избирательного метанирования СО позволяют преодолеть существующий 

технологический барьер, ограничивающий применение водородсодержащих смесей 

(реформата) для питания протонобменных мембранных топливных элементов. В диссертации 

получены следующие основные результаты и сделаны Выводы: 

 

1. Разработаны эффективные катализаторы и структурированные системы на их основе для 

очистки водородсодержащих смесей (реформата) от монооксида углерода при помощи 

реакций избирательного окисления и метанирования СО. С использованием комплекса 

кинетических, физико-химических методов и математического моделирования установлены 

закономерности протекания этих реакций, природа действия катализаторов и определены 

условия, обеспечивающие очистку водородсодержащих смесей от монооксида углерода до 

уровня ниже 10 ppm. 

2. Установлена взаимосвязь между структурой оксидных медно-цериевых катализаторов и их 

активностью и селективностью в реакции избирательного окисления СО в реформате, и 
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определена оптимальная процедура приготовления катализаторов. Показано, что в оксидных 

медно-цериевых катализаторах, приготовленных методом полимерного предшественника 

(методом Пекини), медь преимущественно входит в структуру диоксида церия с 

образованием дисперсных (5-8 нм) частиц твердого раствора CuxCe1-xOy типа замещения. При 

протекании реакции избирательного окисления СО под воздействием реакционной среды 

значительная часть меди выходит из структуры оксида церия, восстанавливается и 

агломерируется в крупные частицы. Только часть меди (3-6 мас.%) в катализаторах остается 

в высокодисперсном состоянии, что сопоставимо с количеством высокодисперсной меди в 

катализаторах, приготовленных методом пропитки. Для приготовления оксидных медно-

цериевых катализаторов рекомендован метод пропитки как более экономичный и менее 

трудоемкий.  

3. Разработан способ нанесения оксидных медно-цериевых катализаторов на стенки каналов 

микроструктурированных реакторов. Исследованы закономерности протекания реакции 

избирательного окисления СО в реформате и определены оптимальные условия, при 

которых в микроканальных реакторах достигается снижение концентрации СО с 2 об.% до 

уровня ниже 10 ppm. Показано, что по сравнению с использованием катализатора в форме 

гранул нанесение оксидного медно-цериевого катализатора в виде покрытия на стенки 

микроканальных реакторов обеспечивает более эффективную очистку водородсодержащего 

газа от СО (в более широком интервале температур при более высоких скоростях потока). 

Каталитические характеристики параллельно соединенных микрореакторов при кратном 

увеличении скорости потока реформата тождественны каталитическим свойствам 

отдельного микрореактора, что позволяет масштабировать процесс очистки 

водородсодержащих смесей от СО методом избирательного окисления монооксида углерода. 

4. Разработана кинетическая модель избирательного окисления монооксида углерода в 

водородсодержащих смесях на оксидных медно-цериевых катализаторах, включающая две 

параллельно протекающие реакции окисления СО и Н2, определены ее параметры 

(константы скорости, энергии активации, порядки по компонентам). Проведено 

моделирование работы микроканального реактора в процессе избирательного окисления СО 

в реформате. Показано, что расчеты удовлетворительно согласуются с экспериментальными 

данными и модель может использоваться при масштабировании процесса. Выполнена оценка 

влияния внутренней диффузии на процесс избирательного окисления СО в 

водородсодержащих смесях, что позволило, с учётом данных о механической прочности 

наносимого покрытия, определить оптимальную толщину слоя оксидного медно-цериевого 

катализатора на стенках микроканалов, которая составляет ~20 − 30 мкм. 
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5. Предложен способ получения нанесенных биметаллических систем, отличительная 

особенность которого заключается в формировании двойной комплексной соли в пористом 

пространстве носителей и ее разложении, которое сопровождается диспергированием и 

образованием наночастиц твердого раствора заданного состава, определяемого 

стехиометрией использованных при приготовлении комплексных ионов металлов. На 

примере биметаллических Pt-Co, Pt-Ni, Pt-Fe и Au-Cu катализаторов, продемонстрированы 

преимущества данного способа приготовления. Показано, что Au0,4Cu0,6/CeO2 и 

Pt0,5Со0,5/SiO2 являются высокоэффективными катализаторами в реакции избирательного 

окисления СО в реформате. 

6. Проведены систематические исследования влияния носителя (CeO2, Al2O3, ZrO2), природы 

металла (Fe, Co и Ni), предшественника активного компонента и галогенов (F, Cl, Br) на 

активность и селективность катализаторов в реакции избирательного метанирования СО в 

реформате. Впервые обнаружено, что Cl-содержащие Ni/CeO2 катализаторы обладают 

высокой активностью и селективностью, обеспечивая глубокую очистку реформата от СО. 

Установлено, что атомная каталитическая активность никеля в реакции метанирования СО в 

реформате близка для всех хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов вне зависимости от 

метода приготовления, а их высокая селективность связана с ингибированием протекания 

реакции метанирования СО2 на поверхности носителя за счет образования поверхностных 

форм или фазы CeOCl. Продемонстрировано, что наиболее эффективный катализатор 

(содержащий ~10 мас.% Ni, при заданном методикой приготовления атомном отношении 

Cl/Ce ~0,12) снижает концентрацию CO в реформате с 1,5 об.% до уровня менее 10 ppm в 

интервале температур 250-320 
o
C при селективности метанирования CO ~90—50 %. 

7. С применением ИК-спектроскопии in situ и кинетическими методами обнаружено, что 

метанирование СО в основном реализуется на поверхности Ni вне зависимости от наличия и 

количества хлора в Ni/CeO2 катализаторах, атомная каталитическая активность которых 

близка. В отсутствии хлора в Ni/CeO2 катализаторе основной маршрут метанирования СО2 

реализуется на поверхности CeO2 через последовательные стадии его адсорбции, 

гидрирования в гидрокарбонаты и формиаты за счет спилловера атомов водорода с 

поверхности нанесенных частиц никеля. Для хлорсодержащих Ni/CeO2 катализаторов 

данный маршрут метанирования СО2 ингибируется за счет блокировки хлором активных 

центров на поверхности CeO2.  

8. Разработаны методики закрепления наиболее эффективного Cl-содержащего Ni/CeO2 

катализатора на металлических сетках и металлических сетках, предварительно покрытых 

слоем ƞ-Al2O3. Показано, что изготовленные с использованием этих сеток 

структурированные блочные катализаторы с содержанием активного компонента ~10-



283 
 

13 мас.% обеспечивают глубокую очистку реформата от CO до уровня менее 10 ppm, их 

каталитические характеристики в избирательном метанировании CO близки к таковым для 

гранул Cl-содержащего Ni/CeO2 катализатора аналогичного состава. На их основе могут 

конструироваться компактные реактора глубокой очистки реформата от монооксида 

углерода. 
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Список сокращений и условных обозначений 

ААС – атомно-абсорбционная спектроскопия 

АКА – атомная каталитическая активность 

АТР – автотермический реформинг 

АЭС – атомно-эмиссионная спектрометрия с индуктивно-связанной плазмой. 

ВСУ – вспомогательная силовая установка  

ДКС – двойная комплексная соль 

ДТП – детектор по теплопроводности 

ИзбМет СО – избирательное метанирование СО 

ИзбОк СО – избирательное окисление СО 

ИК спектроскопия – инфракрасная спектроскопия 

КПД – коэффициент полезного действия 

КЦА - короткоцикловая адсорбция 

ЛК – лимонная кислота 

МСН – металлосетчатый носитель  

ОКР – область когерентного рассеяния 

ПИД – пламенно-ионизационный детектор 

ПК – паровая конверсия 

ПО – парциальное окисление 

ПОМТЭ – протонобменные мембранные топливные элементы 

ППА – полнопрофильный анализ  

ПЭМ - просвечивающая электронная микроскопия 

ПЭМ ВР – просвечивающая электронная микроскопия высокого разрешения 

Реформат - водородсодержащие газовые смеси, получаемые в процессе окислительной 

конверсии углеводородов или кислородсодержащих органических соединений с последующим 

проведением реакции паровой конверсии СО 

РРЭП – радиальное распределение электронной плотности 

РФА – рентгенофазовый анализ 

РФЭС – рентгеновская фотоэлектронная спектроскопия 

РЭМ – растровая электронная микроскопия 

СДГ – слоистый двойной гидроксид 

ТП – топливный процессор (устройство, предназначенное для получения водородсодержащего 

газа из различного сырья) 
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ТПВ – термопрограммируемое восстановление 

ТЭ – топливный элемент 

УНТ – углеродный нанотрубки 

УФ спектроскопия – ультрафиолетовая спектроскопия 

ХЧ – химически чистый 

ЭГ - этиленгликоль 

ЭПР – электронный парамагнитный резонанс 

EDX – энерго-дисперсионная рентгеновская спектроскопия  

еn – этилендиамин (NH2-CH2-CH2-NH2) 

FCA – сетки из нержавеющей фехралевой стали с нанесенным слоем 6 мас.% -Al2O3 

HAADF–STEM – сканирующая электронная микроскопия в режиме темного поля на больших 

углах  

ppm (part per million) – м.д. (миллионная доля) 

SSITKA (Steady state isotopic transient kinetic analysis) – метод изотопных кинетических 

релаксаций (стационарного изотопно-кинетического анализа в проточном реакторе) 

TNT – нанотрубки из оксида титана 

XANES (X-ray absorption near edge structure) – ближняя тонкая структура рентгеновского 

поглощения   
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