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Введение

Микроструктурированные реакторы — миниатюр-
ные системы для проведения реакций; их изготавливают
по методам микротехнологии или точного машино-
строения [1]. Как правило, микрорсакторы состоят из
каналов диаметром 10—500 мкм, благодаря чему дости-
гается относительно большое отношение площади по-
верхности к внутреннему объему (10000—50000 м2/м3, в
обычных реакторах эта величина порядка 100 и очень
редко 1000 м"/м ) и высокая скорость передачи тепла и
массы [2, 3].

Первое сообщение о микроструктурированном уст-
ройстве появилось в 1989 году [4]. На конференции,

посвященной микросистемной технологии химических
и биологических микрореакторов в Германии в 1995 го-
ду [5], микрореакторная технология была признана но-
вой отраслью науки. С тех пор эта отрасль знаний ин-
тенсивно развивается, ее достижения отражены в ряде
обзоров [1, 6—8].

В микроканалах процессы протекают с интенсивным
тепло- и массопереносом. Плотность теплового потока в
микроканалах достигает 20000—35000 Вт/м2, что на
порядок выше, чем в обычных системах; коэффициент
массопереноса лежит в пределах 5—15 с ', тогда как для
реактора с неподвижным слоем он составляет 0,01 —
0,08 с''. Поэтому скорость реакций и соответственно
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эффективность процесса в микрореакторе выше, чем в
традиционном реакторе [9]. Более того, проведение
процесса в микрореакторе позволяет решить проблему
неравномерности температур (в случае быстрых высо-
коэкзотермических реакций [10—12]) или неоднород-
ности концентраций (когда необходимо смешать ком-
поненты в реакторе [13, 14]), что приводит к увеличе-
нию селективности реакции и выходу готового продук-
та. Микрорсакторы пригодны для измерения скорости
реакций благодаря постоянству (равномерности) рабо-
чих температур [11, 15].

В случае использования микрореактора в качестве
измерительного и расчетного оборудования уменьша-
ются энергозатратность, расход материалов, а высокая
теплопроводность и массопередача сокращают время
расчета или анализа [16]. Все отмеченные достоинства
микрореакторов объясняют большой интерес к ним и
развитие их экспериментального производства [17, 18].
Благодаря малогабаритности микрореакторов они безо-
пасны в работе с опасными химическими реагентами
[19], а пламягасящие свойства микроканалов обеспечи-
вают взрывобезопасность при работе со смесями в об-
ласти самовоспламенения реагентов [20,21]. Становит-
ся возможным осуществление реакций в условиях, ко-
торые раньше создать было невозможно, и таким обра-
зом, увеличить селективность и выход продукта, а также
снизить расход реагентов.

Другим отличительным преимуществом микрореак-
торов является их модульная конструкция. Заказчик
получает готовые модули со всем необходимым техно-
логическим оснащением, и реактор собирается по типу
конструктора Lego. Более того, есть возможность через
определенное время разобрать технологическую цепоч-
ку процесса и заменить каталитический микрорсактор
на другой для проведения нового процесса. Такой под-
ход обычно используется в практике тонкого органиче-
ского синтеза, где большинство химических превраще-
ний проводится в реакторах периодического действия, а
также в водородной энергетике, где нужен быстрый
переход с одного вида топлива на другой.

Кроме того, модульная сборка микрореакторов спо-
собствует рассредоточенности производства, когда реа-
генты (возможно опасные) приготавливаются прямо на
месте их потребления. В таком случае исключается
перевозка с фактором риска и уменьшаются затраты на
транспортировку [22, 23].

Наряду с вышеперечисленными преимуществами
микрореакторы имеют и ряд недостатков. В связи с
коротким временем пребывания (миллисекунды—се-
кунды) реагентов внутри микрореакторов они менее
пригодны для проведения медленных реакций, для осу-
ществления которых требуются минуты или даже часы
[24]. К тому же микрореакторы — довольно дорого-
стоящее оборудование, и замена одного большого реак-
тора на множество небольших [6] снижает экономиче-
ские показатели производства. Микрорсакторы более
подвержены эрозионному изнашиванию и коррозии [5].

Кроме того, во избежание закупоривания микроканалов
необходимо использовать чистые реагенты [25].

От традиционных реакторов микрореакторы отли-
чаются по нескольким признакам, которые очень важны
для разработки математических реакторных моделей
[8]. Реакторное моделирование — важный аспект хими-
ческой технологии, так как оно лежит в основе дизайна
и оптимизации химико-технологического оборудования.
Поскольку жидкостной поток в микрореакторах обычно
ламинарный, прецизионность микрореакторных моде-
лей выше, чем традиционных реакторов, и это дает ос-
нование полагать, что конструкция микрореакторов
потенциально более надежна в эксплуатации. Основные
различия между микрореакторами и макромасштабным
оборудованием следующие: а) в микростуктурирован-
ных реакторах потоки ламинарные, в то время как в
макрорсакторах потоки турбулентные; б) скорость теп-
лопередачи и массопереноса в микрорсакторах очень
высокая, а в обычных реакторах она является лимити-
рующим фактором; в) теплопроводность твердой фазы
— важный фактор для работы микрорсакторов, для
работы традиционных же реакторов она не играет такой
важной роли; г) функционирование малогабаритных
реакторов более чувствительно к условиям окружающей
среды, чем в случае больших установок; д) высокий
коэффициент отношения площади поверхности к объе-
му повышает значимость влияния поверхности в микро-
реакторах по сравнению с макрореакторами.

В настоящее время микротсхнологии получили наи-
большее распространение в тонком химическом синтезе
[27-29].

В представленной работе рассмотрены современные
каталитические системы и конструкции микрострукту-
рированных реакторов-теплообменников применитель-
но к реакции паровой конверсии монооксида углерода.
Выбор этой реакции обусловлен тем, что конструкции
микроканальных реакторов и катализаторы для процес-
сов получения водорода из метанола, окисления аммиа-
ка, парциального охнежнпя углеводородов и других
довольно полно описаны в работах [30—33].

Каталитические системы нового поколения
для паровой конверсии монооксида углерода

Реакция паровой конверсии — один из основных
этапов получения водорода из газообразных, жидких и
твердых углеводородов или спиртов. Эта реакция ус-
пешно используется в газовой промышленности для
производства водорода и синтетического газа [34, 35].
При использовании топливного элемента с протонооб-
менной мембраной существует вероятность отравления
монооксидом углерода платины в анодном катализато-
ре, в связи с чем необходима глубокая очистка от СО до
уровня нескольких ррт. С другой стороны, активность
существующих коммерческих катализаторов для реак-
ции паровой конверсии обычно не очень высока, и зна-
чительная часть объема топливного процессора для
получения водорода занята реагирующей системой.
Синтез более активных и стабильных катализаторов —
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актуальная задача для достижения большей эффектив-
ности реакции паровой конверсии СО в процессе пере-
работки топлива.

Реакция паровой конверсии монооксида углерода

СО + Н-,0 СО, + НЬ

является обратимой и экзотермической (Д//°298 =
—41,1 кДж/моль в стандартных условиях). Наиболее
высокая равновесная конверсия СО достигается при
низких температурах, поэтому паровую конверсию СО
обычно осуществляют в двухстадийном процессе. В
промышленных реакторах для высокотемпературной
паровой конверсии используются катализаторы
Ре3О4/Сг2Оз, а для низкотемпературной — катализаторы
CuO/ZnO/AbO,.

Ниже обсуждается современное состояние разработ-
ки высокотемпературных и низкотемпературных ката-
лизаторов для реакции паровой конверсии монооксида
углерода.

Способы размещения катализаторов

В микрорсакторах используются в основном два
способа размещения катализаторов. В реакторах перво-
го типа мелкие гранулы катализатора засыпают в кана-
лы субмиллимстровых размеров, заполняя весь объем
каналов [36]. В реакторах второго типа катализатор
закрепляют на стенках каналов. Гидродинамическое
сопротивление существенно больше у реакторов перво-
го типа.

Более перспективными являются микрореакторы
второго тина, которые содержат более 10000 каналов
диаметром 50—1000 мкм и длиной 20—100 мм. Эти
реакторы за счет малых времен контакта имеют высо-
кую удельную производительность, объемная скорость
газовой смеси составляет ~100см3/с. Приемы закрепле-
ния катализаторов на стенках каналов и области приме-
нения микрореакторов рассмотрены в монографиях [1,
8, 37] и обзорах [38, 39].

Катализаторы для высокотемпературной
паровой конверсии

Традиционный высокотемпературный катализатор
для реакции паровой конверсии, используемый в про-
мышленности, — двойной оксид железа и хрома, интер-
вал рабочих температур 310—480 °С. Этот катализатор
показывает удовлетворительную активность и отличную
термостойкость, поскольку активатор — хром действует
как структурный стабилизатор и/или активатор структу-
ры. Преимуществами промышленного катализатора
являются также низкая стоимость, возможность дли-
тельного использования и устойчивость к сере.

Предпринимались различные попытки увеличения
активности катализатора Fc3O4/Cr2O3 путем легирования
оксидов железа и хрома. Исследовалась эффективность
небольших добавок СиО, СоО и ZnO к данному катали-
затору [40]. В работе [41] катализатор легировали окси-
дами переходных металлов первого периода Периоди-
ческой таблицы Менделеева. В [42] исследовали воз-

можность активирования Ре3О4/Сг2О3 путем совместно-
го соосаждения с 2%(масс.) В, Си, Ва, Pb, Hg и Ag. Ус-
тановлено, что бор немного снижает активность, в то
время как другие элементы ее увеличивают в ряду

Hg > Ag, Ва > Си > Pb > непромотированный катали-
затор > В

Медь как эффективный активатор, казалось бы,
должна быть рассредоточена в виде твердого раствора в
катализаторе, но, как установлено, она присутствует на
поверхности в сегрегированном состоянии. Это дает
основание полагать, что, в соответствии с данными о
промотированном свинцом катализаторе [43], медь
скорее всего обеспечивает электронное активирование
РезО4/Сг2О3, чем формирует новые активные области в
матрице оксидов. В работе [44] установили, что реакция
паровой конверсии значительно ускоряется, если доба-
вить к РезО4/Сг2Оз небольшое количество родия.

Коммерческие катализаторы на основе железа с 8—
14%(масс.) Сг (содержат -2% масс. Сг+6) высокотоксич-
ны, поэтому были предприняты попытки разработать
катализатор на основе железа без содержания хрома.
При разработке такого катализатора решались две зада-
чи: обеспечение его на должном уровне активности и
термостойкости. Были опробованы разные виды окси-
дов, в частности РЬО, ЬагОз, CaO, ZrO2, A12O3, с целью
замены Сг2О3, но активность новых катализаторов ока-
залась чрезвычайно низкой. В работе [45] был приго-
товлен катализатор на основе железа, промотированный
оксидами Се и А1. Его активность и термостойкость
оказались такими же, как у коммерческого катализатора
Fe3O4/Cr2O3.

Катализаторы для низкотемпературной
паровой конверсии

Стандартный катализатор для реакции низкотемпе-
ратурной паровой конверсии монооксида углерода —
Cu/ZnO/АЬОз работоспособен в интервале температур
160—250 °С при контакте с воздухом. При температуре
300 °С он самовоспламеняется. Кроме этого, этот ката-
лизатор деактивируется при термическом спекании или
при контакте с водой, серой и галогенидами.

Чтобы исключить эти недостатки, изучаются другие
типы катализаторов, которые можно было бы использо-
вать в реакции низкотемпературной паровой конверсии.
Исследуется активность благородных металлов, осаж-
денных на восстановленные оксиды металлов. В по-
следнее десятилетие появился интерес к каталитическим
системам, содержащим золото. Исследование [46] пока-
зало, что катализаторы, содержащие высокодисперсныс
частицы золота, проявляют очень высокую активность
при определенной подготовке подложки. Увеличение
каталитической активности достигается вследствие
взаимодействия наночастиц золота с подложкой. Один
из наиболее важных моментов в катализе с использова-
нием золота связан с конструированием интерфейса
между золотом и подложкой [44].
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Обнаружено [47], что кластеры чрезвычайно малых
размеров частиц золота проявляют необычные свойства,
а именно, они способны координировать значительно
больше кислородных и/или гидроксильных групп, в
связи с чем открывается перспектива их успешного
использования в реакциях окисления. Анализ опублико-
ванных результатов применения золотосодержащих
катализаторов [48] привел к выводу, что для создания
активных катализаторов очень важен выбор соответст-
вующей подложки и метод ее подготовки с целью полу-
чения высокодиспергированных частиц золота на под-
ложке и соответственно достижения сильного взаимо-
действия золота с подложкой.

Такое же заключение дано в работе [49], где отмече-
ны факторы, учет которых приводит к высокой актив-
ности и устойчивости катализаторов, содержащих золо-
то, в реакциях паровой конверсии, а именно: выбор для
каждого каталитического процесса подложки, проявляю-
щей оптимальное взаимодействие с золотом; высокая сте-
пень дисперсности и устойчивость золотых частиц на по-
верхности носителя. Для достижения равномерного рас-
пределения частиц золота на поверхности подложки и
высокой активности катализатора оптимальный размер
частиц золота должен составлять 3—5 нм.

В конечном итоге знание различных аспектов меха-
низма реакции важно для выбора высокоактивных ката-
лизаторов. Каталитическая активность оксидов пере-
ходных металлов, включающих золото, качественно
оценивается следующим образом: Au/Fe2O3 = Au/TiO2 =
Au/ZrO2 > А11/СО3О4.

Проводились также исследования платины как акти-
ватора катализатора на основе оксидов переходных
металлов. В работе [50] добились увеличения скорости
реакции паровой конверсии монооксида углерода, вводя
цирконий в оксид церия с целью получения бинарного
оксида Ce2O3/ZrO2 для катализатора, промотированного
платиной. В [51] установили, что реакционная способ-
ность адсорбированного монооксида углерода по отно-
шению к водяному пару увеличивается при добавлении
к катализаторам Pt/ZrO2 и Pt/TiO2 рения.

В рамках работ по изысканию катализаторов для
реакции паровой конверсии монооксида углерода раз-
вивается еще одно направление — использование кар-
бида молибдена с высокой удельной поверхностью.
Этот материал проявляет отличную каталитическую
активность в различных реакциях, обладает исключи-
тельной термической и химической стабильностью и
высокой устойчивостью к такому яду, как сера. Катали-
тические свойства карбидов переходных металлов схо-
жи с активностью благородных металлов, являющихся,
как отмечено, отличными катализаторами для реакции
паровой конверсии СО. Важное преимущество карбида
молибдена — он гораздо дешевле, чем благородные
металлы. В работе [52] выявили высокую активность
карбида молибдена в качестве катализатора в реакции
паровой конверсии. Установлено также, что карбид
молибдена более каталитически активный, чем коммер-
ческий катализатор Cu/ZnO/Al2O3 в реакции, осуществ-

ляемой при атмосферном давлении и температуре 220—
295 °С. К тому же карбид молибдена не катализирует
реакцию метанирования.

Более высокую активность и стабильность по срав-
нению с катализатором Cu/ZnO/Al2O3 показывает кар-
бид молибдена Мо2С [53—58]. Основным методом син-
теза карбида молибдена на подложке из молибдена яв-
ляется окисление молибденовых пластин в потоке сухо-
го воздуха с объемным расходом 50 мл/мин при темпе-
ратуре 400 °С в течение 16 ч. В присутствии кислорода
при температуре выше 350 °С молибден окисляется до
орторомбического оксида МоО3, который наиболее
термодинамически стабилен в данных условиях [59] и
может быть восстановлен до гексагонального карбида
Мо2С (с содержанием кубического Мо2С < 10% масс.) в
потоке водорода, содержащем 20%(об.) метана при
непрерывном нагреве до 700 °С с выдержкой 30 мин в
верхней точке [55].

Ряд преимуществ имеет электрохимический синтез
карбидов молибдена с использованием расплавленных
солей. Так, например, электрохимические методы с
применением импульсного и реверсивного токов обес-
печивают возможность регулировать структуру осадков,
толщину, пористость, степень шероховатости и текстуру
гальванических покрытий, размер зерен (вплоть до на-
норазмеров). Другими преимуществами являются а) от-
носительно низкая температура, при которой осуществ-
ляется синтез (700—900 °С); б) параметры процесса
электроосаждения, определенные в лабораторных усло-
виях, могут быть перенесены на процесс, осуществляе-
мый в крупномасштабных установках, а также приспо-
соблены к процессам с использованием подложек слож-
ной формы с соблюдением равномерности размера зе-
рен и состава покрытий; в) высокая чистота получаемых
покрытий даже при использовании исходных реагентов
низкого качества; г) небольшие эксплуатационные рас-
ходы и недорогое используемое электрохимическое
оборудование.

Электрохимический синтез покрытий карбида мо-
либдена на молибденовой подложке в работах [60—62]
проводили путем гальваностатического электролиза
расплавленных солей NaCl-KCl-Li2CO3 (I); NaCl-KCl-
Li2CO3-Na2MoO4 (2); LiCl-KCl-Li2C2 (3). Из систем (1) и
(3) карбид молибдена формировался за счет молибдено-
вой подложки и углерода, генерируемого из ионов под
действием разряда. Условия синтеза Мо2С на молибде-
новых пластинах: температура 850 °С, продолжитель-
ность электролиза 7 ч, катодная плотность тока
5 мА/см2 для систем (1) и (2), анодная плотность тока
5 мА/см" для системы (3). Для систем (1) и (2) в качест-
ве анода использовалась ампула из стеклоуглерода.
Толщина образцов Мо2С, полученных из расплавленных
систем (1) и (3), не превышала 2 мкм, поскольку карби-
ды тугоплавких металлов образуют прекрасные барьер-
ные слои и коэффициенты взаимной диффузии молиб-
дена и углерода уменьшаются на несколько порядков.

Совместное элсктровосстановлсние ионов МоО4~ и
СО3

2~ приводит к образованию покрытий Мо2С толщи-
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Рис. 1. Температурная зависимость скорости реакции паро-
вой конверсии монооксида углерода на различных катали-
заторах.

Условия реакции: />п) = 0,3 кПа, /)ц,о = 0,76 кПа,
/'со = К2 кПа,/7ц-, = 40 кПа, скорость потока газа 50 см3/мин (ну)

Таблица 1

Сравнительная характеристика катализаторов
для паровой конверсии монооксида углерода

Показатель Cu/ZnO/AI2O3 Mo2C Pt, Au/CeO2

Активность + ++ ++

Метанирование - - > 300 °С

Пирофорность + -

Стабильность + ++ +

Время пуска* - + ++

«+», «++» — наличие и степень проявления положительных
характеристик каталитических систем; «-» — отсутствие
или невысокие характеристики каталитических систем.
* Время выхода реактора на рабочую температуру.

ной порядка 25 мкм. Морфология, шероховатость и
удельная поверхность карбидов молибдена были опре-
делены для образцов, полученных из различных элек-
тролитов и расплавов разного состава. Во всех случаях
образовывался Мо2С со структурой гексагональной
решетки, в то время как Мо2С объемной фазы включает
в себя и полукарбид молибдена с кубической решеткой.
Наличие а-модификации (кубическая решетка) снижает
каталитическую активность композиции Мо2С/Мо на
2—3 порядка и ухудшает стабильность катализатора.
Гексагональная структура карбида Мо2С формируется
вследствие специфических условий процесса электро-
кристаллизации (электрическое поле, высокая темпера-
тура и др.).

Как следует из зависимости, представленной на рис. 1,
стационарные скорости реакции паровой конверсии
монооксида углерода в присутствии композиции
Мо2С/Мо, синтезированной в расплавах (1) и (2), выше
на один и три порядка [62], соответственно, чем для
объемной фазы Мо2С и промышленного катализатора
Cu/ZnO/Al2O3. Стационарная скорость паровой конден-
сации с использованием каталитической композиции
Мо2С/Мо, полученной из расплавленной системы (3),
несколько ниже, чем для промышленного катализатора
Cu/ZnO/АЬОз, вследствие незначительной толщины
покрытия и его невысокой удельной поверхности. С
учетом кажущейся плотности и удельной поверхности
покрытия Мо2С, полученного из расплавов разного
состава, активности образцов карбида молибдена могут
быть также отнесены к единице массы катализатора.
Карбид молибдена сохраняет стабильность в течение
многих циклов катализа (более 5000 ч), тогда как актив-
ность и реакционная поверхность других катализаторов,
в том числе на основе благородных металлов, дегради-
рует. При использовании системы Мо2С/Мо реакция
образования метана не наблюдалась в интервале темпе-
ратур 250—400 °С. Покрытия также оставались ста-
бильными в течение циклических температурных испы-

таний, в то время как активность промышленного ката-
лизатора уменьшалась.

Сравнительная характеристика катализаторов нового
поколения на основе карбида молибдена, благородных
металлов и промышленного катализатора представлена
в табл. 1.

Микроструктурированные
реакторы-теплообменники для паровой конверсии

монооксида углерода

В работе [63] при изучении возможности примене-
ния микрореакторов для реакции паровой конверсии
монооксида углерода был сделан вывод, что размер
микроструктурированного реактора для проведения
данной реакции может быть на порядок меньше, чем
традиционного реактора с неподвижным слоем катали-
затора. С другой стороны, по сравнению с традицион-
ными системами требуются гораздо более активные
каталитические покрытия, чтобы реализовать возмож-
ность уменьшения размера реактора на несколько по-
рядков. Для реакции паровой конверсии СО в работе
[64] разработали микроструктурированный реактор с
каталитическими покрытиями Ru/ZrO2 и Аи/СеО2. Реак-
тор содержит пластины 20х20 мм2, в которых сформи-
рованы микроканалы глубиной 70 мкм и шириной
200 мкм. Отметим, что этот реактор является изотерми-
ческим.

Интегрированные микроструктурированные реакто-
ры-теплообменники совмещают реакторы для высоко-
температурной и низкотемпературной паровой конвер-
сии СО в одном устройстве. Это достигается за счет
создания внутри реактора необходимого температурно-
го градиента, который смещает термодинамическое
равновесие в необходимом направлении [65, 66]. В Ин-
ституте микротехнологий г. Майнц (IMM) разработан
интегрированный микроструктурированный реактор-
теплообменник (рис. 2), в котором реализована нроти-
воточная схема охлаждения [65]. Для создания необхо-
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Рис. 2. Интегрированный микроструктурированный реак-
тор-теплообменник для паровой конверсии монооксида
углерода:
а — внешний вид; б — направления реакционного и охлаж-
дающего потоков

димого температурного градиента используется анод-
ный газ топливного элемента в качестве охлаждающей
среды. Численные расчеты показали возможность соз-
дания температурного профиля, близкого к оптималь-
ному, путем противоточного охлаждения [65]. Следую-
щим этапом была разработка одностадийного интегри-
рованного микроструктурированного реактора-теплооб-
менника [67, 68], который рекомендуется для использо-
вания в качестве топливного элемента мощностью 5 кВт
(рис. 3). Реактор состоит из 84 пластин из нержавеющей
стали, в которых методом химического травления
сформированы каналы глубиной 650 мкм и длиной
1000 мкм. Пластины покрываются слоем катализатора
Pt/CeO2/Al2O3 [69]. Сборка представляет собой паралле-
лепипед высотой 70 мм, длиной 214 мм, шириной
139 мм и включает 7791 микроканалов. Масса* сборки
7,6 кг. Реактор прошел испытания при следующих усло-
виях: скорость реакционного нотока 42,4 и 60,1 л/мин
при концентрации СО 10,1 и 10,6%(об.), соответствен-
но, снижение температуры по длине реактора от 410 до
250 °С, тепловой поток от реакционной смеси к газу-
охладителю 96,15 Вт/см2, скорость потока газа-охла-
дителя 73 л/мин. При меньшей и большей скоростях

Рис. 3. Одностадийный микроструктурированный реактор-
теплообменник в сборке [67, 68]:

1 и 2 — вход и выход реакционной смеси, соответственно;
3 и 4 — входные и выходные патрубки гам-охладителя;
5 — - система предварительного нагрева реактора

реакционного потока конверсия СО составила 94 и 90%,
соответственно, что отвечает содержанию монооксида
углерода на выходе реактора 0,6 и 1,1%(об.).

В работе [66] предложена конструкция микрострук-
турированного реактора с гофрированными и плоскими
пластинами, имеющими микроканалы треугольного
сечения. Известно, что микроструктурированные реак-
торы с треугольными каналами, образованными чередо-
ванием плоских и гофрированных металлических пла-
стин с каталитическим покрытием, характеризуются
высоким отношением площади поверхности теплообме-
на к внутреннему объему реактора. Стоимость их про-
изводства значительно меньше, чем реакторов с тепло-
обменными пластинами, имеющие полуцилиндрические
или треугольные каналы по обе стороны пластины.

Объем между гофрированными и плоскими пласти-
нами был уменьшен за счет того, что в отдельный канал
помещалась молибденовая проволока с тем же катали-
тическим покрытием, что и у пластин. Таким образом,
«больший» треугольный канал оказывался поделенным
на три меньших канала, геометрия которых с достаточ-
ной точностью может быть описана равносторонними
треугольниками. Наличие острых углов в канале тре-
угольного сечения значительно влияет на режим потока,
так что средние коэффициенты тепло- и массопереноса
в треугольном канале существенно ниже коэффициен-
тов в цилиндрических и прямоугольных каналах. Это не
сказывается на эффективности реакции, поскольку па-
ровая конверсия монооксида углерода — относительно
медленная реакция в интервале температур 160—400 °С
и она контролируется кинетикой даже в случае каналов
с большим гидравлическим диаметром. С другой сторо-
ны, уменьшение коэффициента теплопроводности в
треугольном канале может быть скомпенсировано уве-
личением поверхности теплообмена.
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Рис. 4. Оптимальный температурный профиль, обеспечи-
вающий высокую скорое11. реакции паровой конверсии
монооксида углерода в интервале температур 260—400 °С
и соответствующий ему профиль концентрации СО

Условия реакции: / ) г 0 = 3,0 кПа, ptho = 27,0 кПа, р С 0 ; , = 13,5
кПа, р1Ь = 56,5 кПа; общий поток 750 см3/мин (ну), масса
Мо2С 79,4 г

Численные расчеты, выполненные в работе [66],
показали, что при использовании противоточного реак-
тора-теплообменника внутри него возможно достиже-
ние температурного профиля весьма схожего с идеаль-
ным для паровой конверсии СО. При этом для создания
температурного профиля необходимы два дополнитель-
ных боковых ввода для газа-охладителя.

Предлагаемая конструкция имеет несколько пре-
имуществ перед двухстадийной схемой проведения
паровой конверсии монооксила углерода.

Интегрированный реактор-теплообменник более
компактный, его общий внутренний объем в 1,5 раза
меньше, чем у реактора, работающего в изотермиче-
ском режиме. Реакция протекает на одном и том же
катализаторе, который заключен в единый металличе-
ский корпус, что исключает необходимость в соедини-
тельных трубках, фитингах и других элементах между
двумя реакторами.

В процессе паровой конверсии СО, являющейся
экзотермической равновесной реакцией, равновесная
концентрация СО уменьшается с повышением темпера-
туры. Вследствие этого значительно большая произво-

дительность может быть достигнута при относительно
высоких температурах, пока состав газовой смеси далек
от равновесного, с последующим понижением темпера-
туры, с учетом рассчитанного оптимального профиля
для системы Мо2С/Мо [70] (рис. 4).

Спроектирован [66] прототип реактора-теплообмен-
ника в расчете на общий поток 750 мл/мин с выходными
концентрациями СО и Н2 1,0 и 58,0%(об.), соответст-
венно, что отвечает генерации 45 Вт электрической энер-
гии в топливном элементе. Этот прототип реактора-
теплообменника представляет собой 1-п часть топливного
элемента мощностью 1 кВт (для достижения этой мощно-
сти достаточно увеличить число единичных модулей).

С использованием кинетических данных было рас-
считано, что для обеспечения конверсии СО, равной
66%, для данного реактора-теплообменника требуется
74,9 г МогС. Пористое покрытие М02С, создаваемое путем
электрохимического осаждения из солевых расплавов,
наносится на шюские гофрированные молибденовые пла-
стины и молибденовую проволоку диаметром 250 мкм.

Теплопроводность материала реактора и его попе-
речное сечение определяют продольный теплоперенос,
который при высокой теплопроводности материала
реактора обеспечивает выравнивание температуры в
реакторе. Более того, существует минимальная длина
реактора, которая может обеспечить необходимый тем-
пературный градиент. Высота реактора-теплообменника
была выбрана равной его ширине (10 мм) для уменьше-
ния внешней поверхности и, как следствие, для сниже-
ния тепловых потерь. В качестве материала реактора
использована нержавеющая сталь марки AISI 316, кото-
рая обладает прекрасной устойчивостью к коррозии и
имеет низкую себестоимость. Для реактора размером
10x10 мм" с толщиной стенок 2 мм площадь поперечно-
го сечения составляет 9,6-10 '5 м2, что создает тепловое
сопротивление, равное 650 К/Вт на 1 м длины реактора.
При длине реактора 0,8 м, обеспечивающей необходи-
мую загрузку катализатора, и коэффициенте теплопро-
водности материала реактора 16Вт/(мК) продольный
тепловой поток не превышает 6% от 4,5 Вт, который
необходимо отвести от реакционного канала, чтобы
получить градиент температур в 140 °С. Такой градиент
температуры позволяет получить высокое значение
коэффициента рекуперации тепла в реакторе-теп-
лообменнике. Основные параметры этого реактора-
теплообменника приведены в табл. 2.

Таблица 2

Основные параметры интегрированного
реактора-теплообменника для паровой конверсии

монооксида углерода [66]

Параметр Значение

Конвективный тепловой поток, Вт
входной
выходной

Количество теплоты, выделяемое в реакции,
Вт
Количество теплоты, переданное от реакци-
онного канала охладительному, Вт
Теплопроводность материала реактора,
Вт/(м-К)
Площадь поперечного сечения реактора, м"
Линейный размеры реактора, м
Объем реактора, м3

Масса покрытия Мо2С в реакторе, г
Объем покрытия Мо2С в реакторе, м3

Доля твердой фракции в реакторе (Мо2С и
Мо), %

Линейная скорость потока реакционной
смеси, м/с

19,9
15,9
0,50

4,50

16

9,610 5

0,8x0,01x0,01
8,0-10"5

74,9
2,010 5

74,6

0,492
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Рис. 5. Схематическое изображение микроструктуриро-
ванпого реактора-теплообменника [66]:

С т — входные потоки газа-охладителя; С01|, — общий выход-
ной поток газа-охладителя; Rin и РоШ — потоки реагентов и
продуктов, соответственно; Р1 и Р2 — позиции дополнитель-
ных каналов для впрыска газа-охладителя

Реактор состоит из восьми секций, каждая длиной
0,105 м (рис. 5). Каждая секция содержит 18 гофриро-
ванных, 17 плоских Мо?С/Мо пластин и 288 Мо2С/Мо
проволок. Каждая проволока разделяет «большой» тре-
угольный канал на два меньших с образованием 576
треугольных микроканалов в каждой из секций микро-
структурированного реактора-теплообменника. Пара-
метр Мирза (характеризующий ограничения по массо- и
теплопереносу, при его значении ниже 0,15 ограничения
пренебрежимо малы) для ламинарного потока в трубе
составляет 0,006, поэтому не следует ожидать ограни-
чения по внешнему массопереносу.

Таким образом, использование интегрированного
реактора-теплообменника позволяет осуществлять ре-
акцию паровой конверсии монооксида углерода в одну
стадию, что в свою очередь значительно уменьшает
объем топливного процессора.

Работа выполнена при финансовой поддержке Ни-

дерландской организации по научным исследованиям
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ABSTRACTS

Hydrodynamics and Mass transfer in gas-liquid slug flow in
microchannels. Abiev R.Sh., Lavretsov I.V. Ross. Khim. Zhurn.
(Zhurn. Ross. Khim. ob-va im. D.I. Mendeleeva), 2011, v. 55,
№2.

Recent state of hydrodynamic and mass transfer studies in
segmented gas-liquid flow in microchannels has been analyzed. It
has been shown that such parameters like gas bubble velocity, gas
hold-up, relative gas bubble length and pressure drop; mass trans-
fer coefficients from gas bubbles to liquid slugs and to liquid film,
as well as mass transfer coefficient from liquid to channel wall can
be satisfactorily predicted. Nevertheless some correlations were
obtained under definite conditions and should be summarized. The
purpose of next investigations is a creation of reliable methods of
mass tfansfer coefficients calculations depending on channel ge-
ometry, phase properties and phase velocities in mini and micro
channels.

Direct synthesis of hydrogen peroxide in microreactors.
E. Kolehmaincn, I. Turunen. Ross. Khim. Zhurn. (Zhurn. Ross.
Khim. ob-va im. D.I. Mendeleeva), 201 1, v. 55, № 2.

Several studies concerning direct synthesis of hydrogen perox-
ide in microreactors are reviewed. Several types of microreactors
have been applied. The tested microreactors represent capillary
reactors and more sophisticated reactors with a special plate struc-
ture on which reaction channels have been machined. Both single
channel and multichannel arrangements have been applied. The
catalysts have been installed in the reactor in the form of powder

or washcoat layer on the channel wall. Pd and Pt on various sup-
port material, such as SiO2, A12O3 and С have been tested. Water
was the most common solvent but also methanol, ethanol and
isopropanol have been used.
Microreactor technology as a way for intensification of hetero-
geneous processes. E.S. Borovinskaya, W. P. Reschetilowski.
Ross. Khim. Zhurn. (Zhurn. Ross. Khim. ob-va im. D.I. Men-
deleeva), 2011, v. 55, № 2.

The recent developments in microreactor technology basing on
different types of heterogeneous reaction systems: phase transfer
catalysis, biocatalysis and synthesis of nanoparticles are reviewed.
The aspects of process intensification in microreactors compared
with traditional approaches, which make them of great interest for
the industry, are especially discussed.

Critical heat flux in microscale channels and confined spaces: a
review on experimental studies and prediction methods.
L. Cheng. Ross. Khim. Zhurn. (Zhurn. Ross. Khim. ob-va im. D.I.
Mendeleeva), 2011, v. 55, № 2.

This paper presents a comprehensive literature review on
critical heat flux (CHF) of flow boiling and pool boiling in micro-
scale channels and confined spaces. The critical heat flux mecha-
nisms arc discussed. Experimental and theoretical studies of sub-
cooled flow boiling CHF in microscale channels together with the
prediction methods are reviewed, as well as the data on saturated
flow boiling CHF and nucleate pool boiling CHF in confined
spaces.
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