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ВВЕДЕНИЕ

Эффективное использование углеродсодержа�
щих ресурсов и их глубокая переработка в про�
дукты с повышенной потребительской стоимостью
являются характерными чертами экономики разви�
тых стран в XXI в. Наиболее интенсивно развивают�
ся направления получения химических веществ и
топливных продуктов из углеродсодержащего сы�
рья через синтез�газ (смесь оксидов углерода и во�
дорода). Сегодня синтез�газ производят, преиму�
щественно, из природного газа и угля, но газовая
смесь Н2/СО/СО2 может быть получена практиче�
ски из любого углеродсодержащего сырья, и поэто�
му производства, реализуемые через такой уни�
фицированный промежуточный продукт, явля�
ются очень гибкими, способными, в зависимости
от конъюнктуры на сырьевом рынке, переходить
на тот или иной сырьевой ресурс. 

Одним из крупнотоннажных продуктов, про�
изводимым через синтез�газ, является метанол,
широко востребованный на рынке химической
продукции. Его мировое потребление составляет
45.5 млн. т/год [1]. Около 35% выпускаемого мета�
нола перерабатывается в формальдегид и, через не�
го, в формальдегидсодержащие смолы и изопрено�
вый каучук. Остальные объемы идут на производ�
ство топливных присадок (МТБЭ, ММА), уксусной
кислоты, метил� и винилацетата, метилметакри�
лата, метиламинов, кремнийорганических и дру�
гих соединений [1]. 

Мировой рынок метанола постоянно растет
(рисунок), и расширяется ассортимент произво�
димой из него продукции. Недавно за рубежом
внедрены в промышленность процессы перера�
ботки метилового спирта в пропилен (Lurgi�про�

цесс) [2–6], смесь этилена и пропилена (UOP�
процесс) [7] и в бензин (процесс Mobil Oil Corpo�
ration) [4, 8, 9]. Отрабатываются технологии при�
менения метанола в водородной энергетике [10].
В последние годы важное место на химическом и
топливном рынке начинает занимать также но�
вый продукт переработки метанола или непо�
средственно синтез�газа – диметиловый эфир
(ДМЭ), спрос на который стремительно увеличи�
вается. Так, если масштабы мирового производ�
ства этого вещества в конце прошлого века со�
ставляли всего 100–150 тыс. т/год [11], то к 2020 г.,
согласно прогнозам, потребность в диметиловом
эфире только в Южной Корее может превысить
6.5 млн т [12]. 

В 1960–1980�ые гг. для получения метанола были
запатентованы многочисленные гетерогенные ка�
тализаторы разного состава – на основе оксидов
цинка, хрома, меди, алюминия и др. [13–39]. Среди
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них есть высокоселективные, но малоактивные си�
стемы на основе оксида тория [36], железосодержа�
щий контакт с высокой теплопроводностью [23], а
также высокотемпературные палладий� и родийсо�
держащие системы [35, 37]. Но только медьсодер�
жащие контакты оказались достаточно активными
в относительно мягких условиях (при температу�
рах 220–270°C и давлении 5 МПа) [14–33, 38, 39].
В промышленности, в основном, применяют си�
стемы CuO–ZnO [15], CuO–ZnO–Cr2O3 [27–32],
CuO–ZnO–Al2O3 [16�22, 38, 39]. Эти гетероген�
ные катализаторы чувствительны к высокой тем�
пературе, и при их использовании необходимо
“гасить” тепловой эффект каталитического син�
теза. 

С 1970�х гг. на большинстве заводов по произ�
водству метанола (зарубежные компании Lurgi,
Imperial Chemical Industries (ICI), Linde и др.) ре�
ализован фактически один и тот же газофазный
химический процесс. Очищенный синтез�газ (с
мольным соотношением Н2/СО = 5–8) пропуска�
ют через реактор с неподвижным слоем катализа�
тора CuO–ZnO–Al2O3 под давлением 5–10 МПа
при температуре 225–300°C. Распространены два
варианта реакторов – 1) адиабатический реактор
с подачей холодного синтез�газа на каталитиче�
ский слой (система ICI) и 2) мультитрубчатый ре�
актор с наружной системой теплообмена (систе�
ма Lurgi). В каждом случае предусмотрен отвод
реакционного тепла от поверхности катализато�
ра, но схемы теплообмена недостаточно эффек�
тивны, и полностью избежать скачка температу�
ры не удается. Чтобы не допустить перегрева ка�
тализатора, синтез метанола ведут при низких
конверсиях СО (~10% за проход), с большим чис�
лом рециклов синтез�газа, при низкой концен�
трации метилового спирта в реакционном газе
(~6 об. %). 

Приведенные варианты гетерогенно�катали�
тических газофазных технологий синтеза метано�
ла не отличаются высоким КПД [1]. Как следует
из рассмотренных выше данных, это обусловлено
высоким тепловым эффектом процесса перера�
ботки синтез�газа в метанол, что создает сложно�
сти при технологическом оформлении, снижает
достигаемые показатели, а также является причи�
ной быстрой дезактивации катализатора. 

Решением проблемы может стать замена тра�
диционных технологий газ�твердофазный катали�
затор на технологии, специально разработанные
для эффективного проведения высокоэкзотерми�
ческих гетерогенно�каталитических реакций. Сре�
ди них хорошо известны технологии, основанные
на проведении реакций в трехфазной системе (газ�
жидкость�твердый катализатор) [40–47], и в по�
следние годы они интенсивно развиваются для
синтеза метанола и ДМЭ. Причем наиболее пер�
спективными считаются технологии, в которых

применяются тонкодисперсные (ультрадисперс�
ные или наноразмерные) частицы твердого ката�
лизатора, взвешенные в жидкой фазе. Реакторам,
в которых реализована технология в трехфазной
системе с тонкодисперсным катализатором, дис�
пергированным в жидкой фазе, дано условное на�
именование slurry�реактора и соответственно
slurry�технология. В [48] предложено в пределах
slurry�технологии наряду со slurry�реакторами
ввести для реакторов с наноразмерными частица�
ми твердого катализатора наименование blacking�
реактора, чтобы подчеркнуть принципиальное от�
личие гидродинамики реакторов с наноразмерны�
ми частицами твердого контакта. Однако этот тип
реактора находится только в начальной стадии
исследования, и ниже будут рассмотрены данные
по slurry�технологии без подразделения на при�
менение slurry�реактора или blacking�реактора.

В зависимости от характера диспергирования
газа и суспендирования частиц твердого катализа�
тора в жидкой среде, используемые в slurry�техно�
логии реакторы подразделяются на STSR (stirred
tank slurry reactor) [40, 49, 50] и SBCR (slurry bubble
column reactor)�реактора [40, 41, 51–53]. Реактор ти�
па STSR представляет собой аппарат с механиче�
ской мешалкой, в котором суспендирование ча�
стиц твердого катализатора и диспергирование
газа в жидкой среде осуществляются за счет меха�
нического перемешивания. В крупнотоннажных
процессах преимущественно используют SBCR�
реактор – “пузырьковую колонну”, в которой
тонкодисперсные частицы катализатора находят�
ся в жидкости во взвешенном состоянии благода�
ря поднимающемуся газу, равномерно дисперги�
рованному внизу колонны – при прохождении из
инжектора через газораспределительную решет�
ку. Иногда для интенсификации диспергирова�
ния газа и поддержания каталитической суспен�
зии дополнительно применяют механический
смеситель [40, 51]. В таких реакторах время кон�
такта реакционного газа с каталитической сус�
пензией больше, чем в STSR�аппаратах, и, соот�
ветственно, их производительность выше [40]. 

В настоящее время slurry�технология с успехом
применяется в ряде химических, нефтехимиче�
ских, биохимических и экологических каталити�
ческих процессах. Среди них ⎯  гидрирование [42,
54] и дегидрирование [55], окисление [43, 56–58],
гидроформилирование [59], хлорирование [52],
полимеризация [60–64], алкилирование [65, 66],
ферментация [67], а также гидрокрекинг нефти
[44, 48, 68–70] и десульфуризация дизельного
топлива [71]. Slurry�технологию также применя�
ют в ряде некаталитических производств: при га�
зификации угля [72], в горнодобывающей про�
мышленности при извлечении пород и редкозе�
мельных элементов, в процессах очистки сточных
вод, а также в пищевой, фармацевтической и цел�
люлозно�бумажной промышленности [73]. На�
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метилась тенденция по замене традиционных
мультитрубчатых аппаратов (с неподвижным слоем
катализатора) на slurry�реактор в производствах по
методу Фишера�Тропша – с получением синтети�
ческого дизельного топлива [40, 41, 74–76], олефи�
нов [77], высших спиртов [45, 46]. 

В последние десятилетия рядом зарубежных
фирм интенсивно изучается применение slurry�
технологии для производства метанола из синтез�
газа с целью замены традиционных газофазных
гетерогенно�каталитических технологий. Разра�
батываются варианты slurry�технологии для полу�
чения метанола из синтез–газа с использованием
инертной жидкой фазы и применением жидко�
сти, принимающей активное участие в реакцион�
ном процессе. 

SLURRY�ТЕХНОЛОГИЯ СИНТЕЗА 
МЕТАНОЛА С ИНЕРТНОЙ ЖИДКОЙ ФАЗОЙ

Первый вариант slurry�технологии синтеза ме�
танола был разработан Институтом исследований
по электроэнергетике США (“Electric Power Re�
search Institute”) совместно с фирмой “Chemical
Systems” в 1975–1978 гг. [78–80] и в дальнейшем
развит фирмой “Air Products and Chemicals” [81–
83]. Этот процесс, в основе которого лежит slurry�
технология с использованием инертной жидкой
фазы, известен под торговой маркой “LPMEOH”.
Запатентовано несколько его различных модифи�
каций [84–92]. 

Наиболее интенсивно “LPMEOH” – процесс
разрабатывался в период 1982–2003 гг. при под�
держке Министерства энергетики США [81, 93].
В результате исследований, выполненных не�
сколькими компаниями, научными центрами и
институтами, были выявлены основные законо�
мерности синтеза метанола в трехфазной slurry�
системе, началось промышленное внедрение
“LPMEOH”�процесса. 

Основным отличительным признаком slurry�
технологии в целом и, в частности, синтеза мета�
нола, является применение катализатора в форме
суспензии (slurry). Для ее приготовления обычно
используют известные гетерогенные катализаторы
синтеза метилового спирта, которые диспергируют
в инертной жидкой среде. Концентрация гетеро�
генного катализатора составляет 10–30 мас. %.
Свойства каталитической суспензии зависят от це�
лого ряда факторов: 

– от состава твердой каталитической фазы и
методики ее приготовления;

– от дисперсности частиц катализатора и рав�
номерности их распределения в жидкой среде;

– от методики активации каталитической сус�
пензии;

– от выбора жидкой среды.

В “LPMEOH”�процессе исследованы системы
на основе ZnO–Cr2O3 [13, 84, 94], CuO–ZnO [69,
85], CuO�ZnO�Cr2O3 [87], но перспективными при�
знаны композиции на основе CuO–ZnO–Al2O3 [86,
90, 95–98]. Используют медь–цинк–алюминиевые
катализаторы с разным соотношением компонен�
тов. Чаще всего применяют систему, содержащую
60% Cu, 30% Zn, 10% Al (атомарные пропорции),
которая считается оптимальной для традицион�
ного газофазного синтеза метилового спирта [38].
Однако, cогласно данным публикации [99], опти�
мальные пропорции каталитических компонен�
тов зависят от состава синтез–газа.

В ряде работ [20, 22, 98–104] для приготовле�
ния каталитических суспензий берут готовые
промышленные катализаторы, выпускаемые раз�
личными зарубежными компаниями (BASF, ICI,
United Catalysts, Haldor Topsøe и др.). Среди них –
трехкомпонентные системы CuO–ZnO–Al2O3 (ICI,
BASF S3�85, BASF S3�86, BT�d, C302) [16�21] и че�
тырехкомпонентные гетерогенные контакты –
CuO–ZnO–Al2O3/SiO2 (EPJ�25, United Catalysts)
[22] или CuO–ZnO–Al2O3/графит (МК�101, Haldor
Topsøe) [38]. 

В некоторых случаях [95, 105–114] синтезируют
Cu–Zn–Al�системы самостоятельно�соосаждени�
ем оснóвных солей меди и цинка в присутствии ок�
сида алюминия или оснóвного соединения алюми�
ния. Соли выделяют, добавляя карбонат натрия к
водному раствору смеси нитратов, при температу�
рах 85–90°C. Выпавший осадок отфильтровывают,
тщательно промывают, сушат при 50–110°C и затем
прокаливают при 350°C. Эта типичная процедура
приготовления катализатора описана в [105]. Пред�
лагается также получать катализатор через две ста�
дии – сначала осаждать алюминат цинка, а затем
на него наносить медь [115]. В slurry�технологии
синтеза метанола можно использовать и механи�
ческую смесь солей меди, цинка и алюминия, но
она менее активна, чем “соосажденный” катали�
затор [116].

Но наиболее активные системы для slurry�про�
цесса получаются при осаждении компонентов
катализатора с помощью восстанавливающего
агента (NaBH4, KBH4, LiAlH4) [117, 118]. Водный
раствор восстановителя добавляют к водному
раствору солей меди и цинка, в котором медь и
цинк находятся в соотношении Cu : Zn = 7 : 3
(атом.). Выпавший осадок промывают водой и
ацетоном, затем сушат под вакуумом. Приготов�
ленный катализатор содержит: 7.9 мас. % Cu; 81.8
мас. % Zn; 6.7 мас. % Al. 

В 2001–2003 гг. в литературе появилось не�
сколько сообщений об эффективности модифи�
цирования медьсодержащих катализаторов окси�
дом циркония [21, 34, 119]. Было установлено, что
гетерогенный контакт Cu/ZrO2 ведет синтез мета�
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нола из газовых смесей СО2/Н2 и СО/Н2 при зна�
чительно более низком давлении (0.65 МПа), чем
традиционные катализаторы (4–6 МПа) [34].
Впоследствии [119] было показано, что промоти�
рование цирконием медьсодержащих катализато�
ров типа CuB повышает их дисперсность и пози�
тивным образом влияет на активность и стабиль�
ность в жидкофазном синтезе метилового спирта
из СО2/Н2. 

В исследовании [21] осуществлено модифициро�
вание оксидом циркония катализатора“LPMEOH”�
процесса (CuO–ZnO–Al2O3), катализатор, марки�
рованный LP201, содержал Cu/Zn/Al/Zr в соотно�
шении 5/4/0.8/0.2 и был приготовлен традицион�
ным способом (соосаждением металлов из водных
растворов их солей). Дисперсность составляла 80–
120 мкм. Его диспергировали в парафине (с темпе�
ратурой кипения выше 300°C) и активировали азо�
то�водородной смесью (3.4% Н2) при 240°C под
давлением 0.8 МПа, после чего испытали в синтезе
метилового спирта. Новый каталитический кон�
такт LP201 оказался значительно активнее ком�

мерческой системы CuO–ZnO–Al2O3 (С302)
1
,

причем эффективно вел реакцию при более низ�
ком давлении (4 МПа), чем традиционный ката�
лизатор “LPMEOH”�процесса (6 МПа).

Оптимальные для нового катализатора темпе�
ратура и давление находились в пределах 240–
250°C и 3–4 МПа. В присутствии Zr�содержащей
системы (LP201) конверсия СО (за один проход)
превысила 35–40% и была близка к равновесному
уровню. Весьма важно то, что в жидкой среде (в
трехфазной системе) катализатор был стабилен
(через 1000 часов работы в slurry�реакторе его ха�
рактеристики почти не менялись); а вот при газо�
фазном режиме он быстро дезактивировался [21].  

Однако эти новые катализаторы, также как и тра�
диционный гетерогенный контакт Cu/ZnO/Al2O3,
имеют общий недостаток – они активны при до�
вольно высоких температурах (220–250°C), что огра�
ничивает максимальную конверсию СО (за один
проход) на уровне 40–50% (соответственно термо�
динамике синтеза метанола). Это обусловливает
непрерывные и интенсивные исследования по
повышению активности и стабильности катали�
тических суспензий в slurry�технологии синтеза
метанола. 

Проводятся исследования как по модифици�
рованию порошкообразного Cu–Zn–Al�содер�
жащего катализатора другими металлами (Zr, Th
и др.) [22, 35], так и по разработке новых методик
приготовления каталитических суспензий, в том
числе методами in�situ [120, 121]. Наиболее инте�
ресные результаты получены с привлечением со�
временных методов нанохимии [121–127]. 

1 Катализатор производится в Китае.

В последние годы предпочитают применять
тонкодисперсные суспензии (с размером катали�
тических частиц 1–10 мкм), диспергируя в мине�
ральном масле катализатор в порошковой форме
[82, 83, 106, 108, 128–137]. Недавно появились
методы in�situ приготовления тонкодисперсных
суспензий в жидкой фазе [120]. 

В публикациях [121–127] приведены данные о
разработке методик приготовления медьсодержа�
щих коллоидных систем (с дисперсностью Cu на
уровне 1–15 нм), проявивших высокую активность
в slurry�технологии синтеза метанола [121–127].
Методики различаются способами получения кол�
лоидных катализаторов и приемами стабилизации
наночастиц меди (табл. 1). В основном, применя�
ют два метода. В одном из них проводят пиролиз
органометаллических предшественников в инерт�
ной атмосфере и, затем, диспергируют полученные
коллоиды в реакционной среде (в сквалане) [121–
125]. А во втором готовят коллоидную систему in�
situ, а именно: диспергируют стеараты меди и цинка
в сквалане (непосредственно в реакторе синтеза ме�
танола) и обрабатывают полученную суспензию в
атмосфере водорода при повышенной температуре
[121, 126, 127]. В коллоидных системах, полученных
пиролизом органометаллических соединений, на�
ночастицы меди стабилизирует оксид цинка (в кис�
лород�дефицитной форме). А в случае стеаратов
имеет место дополнительная стабилизация – бла�
годаря образованию органической оболочки (сте�
арата). 

Все коллоидные системы, содержащие на�
ночастицы меди (1–15 нм), более активны в
“LPMEOH”�процессе, чем традиционный тонко�
дисперсный катализатор Cu/ZnO/Al2O3 (<60 нм).
Вместе с тем, медьсодержащие коллоиды, стабили�
зированные триалкилалюминием, и коллоидные
системы Cu/ZnO1 – x очень чувствительны к воз�
духу и воде, что затрудняет их синтез и примене�
ние в качестве катализаторов. Напротив, Cu–Zn�
стеаратные коллоидные системы стабильны на
воздухе, метод их приготовления очень прост, и, к то�
му же, они активнее, чем система Cu/ZnO1 – x. На�
чальная активность у Cu�Zn�стеаратных коллоидных
систем в 8–9 раз выше, чем у традиционного катали�
затора “LPMEOH”�процесса (Cu/ZnO/Al2O3). Од�
нако они очень быстро дезактивируются: за сутки
их производительность падает на 70%. Стабиль�
ность “стеаратных” коллоидных катализаторов зна�
чительно повышается при включении в их состав
стеарата алюминия. Стеарат алюминия служит
дополнительным стабилизатором наночастиц ме�
ди, и в его присутствии скорость дезактивацион�
ных процессов уменьшается до 4% в сут, что даже
меньше, чем у промышленного катализатора
Cu/ZnO/Al2O3 (в исследованных условиях�
12%/сут.).
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В совокупности, из приведенных в литературе
и патентах данных следует, что для “LPMEOH”�
процесса, являющимся первым промышленно
освоенным процессом синтеза метанола по slurry�
технологии, разработаны два очень активных и
стабильных катализатора – цирконийсодержа�
щий порошковый катализатор и коллоидная си�
стема Cu–Zn–Al�стеарат, и производство первого
из них освоено в промышленности.

Важным параметром каталитической суспен�
зии является дисперсность катализатора (размер
его частиц). При уменьшении размера каталити�
ческих частиц увеличивается площадь активной
поверхности катализатора, и снижается сопро�
тивление массопереносу, а, кроме того, повыша�
ется устойчивость суспензии. В статьях [95, 128]
отмечено, чем меньше размер каталитических ча�
стиц, тем выше производительность по метанолу
и тем стабильнее протекает процесс. 

Согласно данным публикации [87], при ис�
пользовании грубодисперсной суспензии CuO–
ZnO–Cr2O3 в алкилнафталине (с размером частиц
катализатора 2380 мкм) реакция синтеза метано�
ла далека от равновесия. А при уменьшении раз�
мера частиц катализатора до 37–74 мкм конвер�
сия СО (за проход) увеличивается в 1.5–2 раза, и
ее величина становится сопоставимой с равно�
весным показателем. 

Для перевода оксидного катализатора CuO–
ZnO–Al2O3 (или другого медьсодержащего гете�
рогенного контакта) в активную форму его обра�
батывают восстановителем. Метод in�situ актива�
ции каталитической суспензии (непосредственно

в slurry�реакторе) разработан и запатентован ком�
панией “Air Products and Chemicals”[82, 83, 86,
90]. Для восстановления суспендированного ка�
тализатора его обрабатывают либо водородом,
разбавленным молекулярным азотом до 3 мол. %
Н2, либо СО�обогащенным синтез�газом в смеси
с азотом (3.5 мол. % СО). Температуру суспензии
постепенно поднимают от 100°C до 340°C. 

В работе [138] сообщается об исследовании in�situ
активации каталитической суспензии H2/N2�газовой
смесью при ступенчатом подъеме температуры от
122°C до 210°C. Авторами найдено, что оптимальное
содержание водорода составляет ~5 мол. %. До вос�
становления медь находится в форме CuO, а после
обработки водородсодержащим газом� это Cu и
Cu2O. 

При формировании каталитической суспен�
зии выбор жидкой дисперсионной среды не ме�
нее важен, чем выбор катализатора. От физиче�
ских характеристик жидкости зависят массопере�
нос и теплообмен. Жидкость оказывает влияние
на скорость реакции, на стабильность каталитиче�
ской системы и даже на энергию активации [93].
Так, авторы [20], исследовавшие кинетические за�
кономерности синтеза метанола в присутствии Cu–
Zn–Al�катализатора (марки BT�d), суспендиро�
ванного в разных парафиновых средах, установи�
ли, что энергия активации реакции в парафине
марки Vestowax SH�105 составляет 62.9 кДж/моль,
а в парафине марки BMT�15, при тех же реакци�
онных условиях, ее величина значительно выше –
79.1 кДж/моль.

Таблица 1. Методы приготовления и морфология Cu–Zn�коллоидных систем [121]

Коллоидная 
система Предшественники Метод 

приготовления
Способ 

стабилизации 
Морфология 

коллоидной системы

Cu/ZnO1 – x Cu{OCH(CH3)CH2NMe2}2, 
ZnEt2

Пиролиз Кислород�дефи�
цитная фаза 
ZnO

Сферические частицы раз�
мером 1–4 нм. Медь ча�
стично декорирована фа�
зой ZnO1 – x

Cu/ZnO1 – x/Al2O3 Cu{OCH(CH3)CH2NMe2}2, 
ZnEt2, триметиламин

Пиролиз Кислород�дефи�
цитная фаза 
ZnO + Al2O3

Сферические частицы раз�
мером 3–15 нм. Медь ча�
стично декорирована фа�
зой ZnO1 – x и покрыта фа�
зой оксида алюминия

Cu�Zn�стеарат Стеараты меди и цинка Восстановление 
водородом

Органическая 
оболочка

Триангулярные частицы 
ZnO (11–16 нм) связаны 
со сферическими частица�
ми меди (5–8 нм), частич�
но покрыты фазой ZnOx

Cu–Zn–Al�стеарат Стеараты меди, цинка 
и алюминия

Восстановление 
водородом

Стеарат алюми�
ния + органиче�
ская оболочка

Агломераты триангулярных 
частиц ZnO (11–16 нм), свя�
заны со сферическими ча�
стицами меди (5–8 нм), 
частично покрыты фазой 
ZnOx
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ХАДЖИЕВ и др.

Требования к физико�химическим характери�
стикам дисперсионной жидкости сформулирова�
ны разработчиками “LPMEOH”�процесса еще в
первых патентах [84, 85] и включают следующие
позиции. Дисперсионная среда должна:

– иметь высокую теплоемкость;

– быть термостабильной;

– иметь температуру кипения, превышающую
температуру синтеза метанола;

– хорошо растворять реагенты (не менее
1 × 10–4 г�моль синтез�газа/мл);

– быть химически инертной и не растворять
катализатор.

Кроме того, немаловажными факторами дис�
персионной среды являются ее вязкость и плот�
ность, от которых зависит устойчивость суспен�
зии и гидродинамика процесса. Но эти показате�
ли подбираются эмпирически.

Согласно данным публикаций [13, 84, 85, 94],
синтез метанола в жидкой среде, по сравнению с
газофазным процессом, может протекать как с
более высокой, так и с более низкой скоростью.
Неудачными дисперсионными средами являются
ароматические углеводороды [84, 85] и ненасыщен�
ные производные нафталина [94], а лучшими – па�
рафины и нафтены. Сотрудники компании “Chem�
ical Systems” показали, что в минеральном масле
Witco 40, состоящем из парафинов и нафтенов, кон�
центрация метанола в продукте, как минимум, на
15–45% выше, чем в среде ароматических углево�
дородов [85].

Дисперсионные жидкости, использованные раз�
ными исследователями при разработке
“LPMEOH”�процесса, суммированы в табл. 2. Сре�
ди них – как смеси углеводородов, выпускаемые
разными производителями, так и единичные со�
единения (ароматические и предельные углеводо�
роды, производные нафталина, гетероцикличе�
ские углеводороды и эфиры). При разработке
технологии наиболее часто применяли мине�
ральные масла, состоящие из смеси парафинов
и нафтенов, а кинетические исследования прово�
дили в чистых химических соединениях (чаще
всего, использовали сквалан).

Вместе с тем, чтобы снять термодинамическое
ограничение и дополнительно поднять конвер�
сию СО (и выход метанола), необходимо снижать
температуру процесса. А поскольку пока нет ката�
лизатора, ведущего синтез метанола в трехфазной
системе при низких температурах, сделать это
можно только одним способом – изменить хи�
мизм процесса, например вовлекая в реакцион�
ный цикл жидкую дисперсионную среду. 

SLURRY�ТЕХНОЛОГИЯ СИНТЕЗА 
МЕТАНОЛА С АКТИВНОЙ ЖИДКОЙ ФАЗОЙ

Впервые положительный эффект от вовлече�
ния жидкой фазы в реакционный цикл синтеза
метанола в slurry�реакторе был отмечен в работах
[13, 94, 140]. Авторы исследовали slurry�техноло�
гию получения метилового спирта с использовани�
ем оксидного цинк�хромового катализатора, сус�
пендированного в разных высококипящих жидко�
стях, и обнаружили, что образование метанола
происходит с наиболее высокой скоростью в тетра�
гидрохинолине, который, в отличие от остальных
исследованных ими жидкостей (декалина и тетра�
лина), не является инертной дисперсионной сре�
дой (превращается в метилпроизводные). Данное
открытие послужило стимулом для развития
принципиально нового направления синтеза ме�
танола в трехфазной системе – с активной жид�
кой средой, принимающей участие в реакцион�
ном механизме. 

В настоящее время в качестве активной жид�
кой среды для синтеза метанола в slurry�реакторе
применяют спирты (метанол, этанол, бутанол и
др.). Спирт принимает участие на одной из ста�
дий процесса, но вновь восстанавливается в ходе
синтеза. 

Один такой новый вариант трехфазного про�
цесса, разрабатываемый целым рядом исследова�
тельских групп [141–152], предполагает активное
участие в реакционном цикле СН3ОН. Метанол,
используемый в качестве дисперсионной среды
или генерируемый in�situ в ходе синтеза из
СО/Н2, вступает в реакцию карбонилирования с
образованием метилформиата (1), который затем
гидрируется с получением двух молекул исходно�
го спирта (2): 

СН3ОН + СО → НСООСН3, (1)

НСООСН3 + Н2 → 2 СН3ОН. (2)

Для реализации двух стадий такого процесса
используется сложная каталитическая система, со�
стоящая из катализатора реакции (1) (алкоголята
щелочного металла) и катализатора реакции (2) (со�
единения никеля [144–147], хромита меди [143, 149,
150, 152], смеси оксидов меди и хрома [148], Cu–
Cr–Mn–О�контакта [142, 151]). Карбонилирование
метанола и гидрирование метилформиата проводят
последовательно [141, 142] или объединяют в одну
общую стадию [147–152]. Согласно данным работ
[141, 151], лучших показателей в таком трехфазном
процессе удается достичь при одностадийном ва�
рианте, причем с использованием в качестве дис�
персионной среды ксилола, а не метанола.

В другом новом варианте трехфазного процес�
са с активной жидкой фазой, приведенном в
[153–157], синтез метанола ведут через эфиры му�
равьиной кислоты, где в ходе реакционного цик�
ла протекают четыре реакции: образование мура�
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вьиной кислоты из СО2 и Н2 (3), этерификация
НСООН спиртом в алкилформиат (4), гидрирова�
ние последнего с получением метанола и выделе�
нием исходного спирта (5) и образование диокси�
да углерода и водорода по реакции “водяного га�
за” (6). 

СО2 + Н2  НСООН, (3)

НСООН + RОН  НСООR + Н2О, (4)

НСООR + 2Н2 → СН3ОН + RОН, (5)

СО + Н2О → СО2 + Н2. (6)

Этот сложный процесс катализируют медьсо�
держащие контакты (Cu/ZnO или Cu/MgO), дей�
ствие которых промотируют формиаты щелоч�
ных металлов [156, 157]. 

В табл. 3 сравниваются характеристики новых
методов slurry�синтеза метанола в активных сре�
дах с классическим вариантом “LPMEOH”�про�
цесса. Можно видеть, что изменение химизма трех�
фазного процесса и проведение синтеза СН3ОН че�
рез метилформиат или через муравьиную кислоту и
алкилформиаты дает возможность существенно
снизить температуру процесса (до 120–170°C) и
улучшить его показатели. Конверсия СО возрастает
до 62–99% (за один проход). Выход метанола в таких
процессах в 1.5–2 раза выше, чем в “LPMEOH”�
процессе (с инертной жидкой средой).

Наиболее высокая начальная конверсия син�
тез�газа получена в синтезе метилового спирта
через метилформиат. Однако, как установлено ав�
торами [143, 147–149, 152], используемая в этом
процессе каталитическая система крайне неста�
бильна в условиях реакции и быстро дезактивиру�
ется под действием CО2, СО и Н2О. Напротив, ка�
тализатор, ведущий процесс через муравьиную
кислоту и алкилформиаты, согласно данным
[156–158], стабилен в условиях реакции.

Таким образом, синтез метанола в спиртовой
среде через муравьиную кислоту и ее эфиры явля�
ется весьма интересным вариантом slurry�техно�
логии. По этому варианту удается получить мети�
ловый спирт из синтез–газа с выходом (за один
проход) в 5–6 раз более высоким, чем при газо�
фазном промышленном процессе. 

В настоящее время этот перспективный про�
цесс получения метанола в трехфазной системе
активно изучается компанией Nippon Steel Cor�
poration [158].

МЕХАНИЗМ И КИНЕТИКА
СИНТЕЗА МЕТАНОЛА В ТРЕХФАЗНОЙ 

(SLURRY) СИСТЕМЕ

Разработке кинетических моделей синтеза ме�
танола по slurry�технологии посвящены много�
численные исследования [39, 105, 159–162]. Все
предлагаемые модели базируются на механизме

Лэнгмюра�Хиншельвуда и предполагают наличие
двух типов адсорбционных центров. За адсорб�
цию на одном центре (s1) конкурируют СО и СО2,
а на втором (s2)�Н2 и Н2О: 

СО + s1  СОs1

СО2 + s1  СО2s
1

H2 + 2s2  2Hs2

H2O + 2s2  H2Os2

Адсорбированные на активных центрах ком�
поненты сырья реагируют на поверхности ката�
лизатора, в результате чего реализуются три хи�
мические реакции:
– реакция синтеза метанола из СО и Н2 по схеме:

СОs1 + Hs2  НСОs1 + s2

НСОs1 + Hs2  Н2СОs1 + s2

Н2СОs1 + Hs2 → Н3СОs1 + s2 (7)

Н3СОs1 + Hs2  CН3ОH + s1 + s2

СО + 2Н2  СН3ОН

– реакция взаимодействия СО2 с Н2 (обратная ре�
акции “водяного газа”) по схеме: 

СО2s
1 + Hs2  НСО2s

1 + s2

HСО2s
1 + Hs2 → СОs1 + H2Os2 (�6)

СО2 + Н2 СО + Н2О

– реакция синтеза метанола из СО2 и Н2 по схеме:

СО2s
1 + Hs2  НСО2s

1 + s2

НСО2s
1 + Hs2  Н2СО2s

1 + s2 (8)

Н2СО2s
1 + Hs2 → Н3СО2s

1 + s2

СО2 + 3Н2  СН3ОН + Н2О.

Первые экспериментальные результаты кине�
тического исследования трехфазного синтеза ме�
танола (с использованием Cu–Zn–Al�содержа�
щего катализатора, диспергированного в инерт�
ной жидкости) были опубликованы в 1984 г. [109].
С тех пор исследователями затрачено много уси�
лий на разработку кинетической модели реакции
при синтезе метанола в сларри�реакторе.

Некоторые из экспериментально полученных
кинетических уравнений приведены в табл. 4. Боль�
шинство уравнений различаются как по виду, так и
по значениям кинетических параметров. Разброс в
значениях энергии активации, предлагаемых для
разных моделей, очень велик: от 31.2 кДж/моль до
115.7 кДж/моль (для большинства моделей� от 60.2
до 78.8 кДж/моль). Такое разнообразие объясняется
сложностью трехфазных систем.

При синтезе метанола в сларри�реакторе ско�
рость реакции зависит от интенсивности массо�
переноса реагентов через жидкую пленку вокруг
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Таблица 4. Результаты кинетического исследования синтеза метанола в slurry�технологии 

Катализатор/
дисперсионная 

жидкость/
Размер частиц 

катализатора, мкм

Условия синтеза 
метанола

Кинетическое уравнение 

Кинетические 
параметры

Ссыл�
ка

Т, °C Р, МПа Eактивации, 
кДж/моль

k0, моль 
СН3ОН/

(кг кат. с ⋅ 
МПа)

CuO–ZnO–Al2O3/ 
Freezene�100/ 5–10

230–270 3.5–7.0 r1 = k1.0 ⋅ (CCO ⋅  – /K1) r–3 = 

= k–3 ⋅ 

– – 109

CuO–ZnO–Al2O3/
Witco 40/–

– –  = kp.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ [pCO ⋅  

⋅ ]1/3 ⋅ (1 – /(pCO ⋅   ⋅ Kp)) ⋅ A

75.0 2.4 × 104 96, 
108, 
110

CuO–ZnO–Al2O3/
парафин/–

230–270 3.5–7.0
 = kf.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ 

⋅ [fCO f ]1/3 ⋅  (1 – /(pCO ⋅   ⋅  

⋅ Kp)) ⋅ A

60.2 6.6 × 10 83

CuO–ZnO–
Al2O3/инертный углево�
дород/–

– –  = kc ⋅ (cCO – ) – – 80

BASF S3�85/
Vestowax SH�105/<60

220–250 2.0–6.0  =   ⋅  

⋅ exp(  –   ⋅ 

⋅ exp(  ⋅ 

56.3 (Edir)
85.9 (Erev)

5.5 × 103 

6.0 × 106 

98

BASF S3�85/
Vestowax SH�105/63

220–250 2.0–6.0  = kp.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ [pCO ⋅  

⋅ ]n– – ( / )n]

68.3 6.3 × 102 20

BT�d/Vestowax SH�
105/63

220–250 2.0–6.0  = kp.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ [pCO ⋅ 

⋅ ]n– – ( / )n]

62.9 2.5 × 102 20

BT�d/BMT�15/63 220–250 2.0–6.0  = k.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ [pCO ⋅ 

⋅ ]n– – ( / )n]

78.1 1.7 × 104 20

CuO–ZnO–
Al2O3/инертный углево�
дород/–

220–250 2.0–6.0  = f(1/T) 32.5 – 163

CuO–ZnO–
Al2O3/инертный углево�
дород/–

220–250 2.0–6.0  = f(1/T) 37.0 – 111

CuO–ZnO–
Al2O3/инертный углево�
дород/–

220–250 2.0–6.0  = f(1/T) 31.2 – 112

EPJ–25/Witco 40/150 – –  = kc.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ (  – 

– )

62.3 3.9 × 107 22, 100

CH2

2
CCH3OH

CCO2

rCH3OH

pH2

2
pCH3OH pH2

rCH3OH

pH2

2
fCH3OH pH2

2

rCH3OH cCOeq

rCH3OH kp
direct

Eакт
direc– / RT( ) pCO0.13

0.18 pH2

0.4
kp

rev

Eакт
direc– / RT( ) pCH3OH

0.13

kp
dir

( )

kp
rev

( )

rCH3OH

pH2

2
pCH3OH Kp.1

0

rCH3OH

pH2

2
pCH3OH Kp.1

0

rCH3OH

pH2

2
pCH3OH Kp.1

0

rCH3OH

rCH3OH

rCH3OH

rCH3OH cH2

cH2eq.
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каталитических частиц, на что влияет как ско�
рость перемешивания каталитической суспен�
зии, так и любая из ее характеристик (катализатор
и размер его частиц, физические характеристики
выбранной дисперсионной среды, содержание
катализатора в суспензии). 

Авторы [97] установили, что в трехфазном син�
тезе метанола при 250°C под давлением 5.2 МПа с
использованием Cu–Zn–Al�содержащего катали�
затора (<10 мкм), диспергированного в парафине
(10 мас. %), сопротивление массопереносу отсут�
ствует при скорости перемешивания 1900 оборо�
тов/мин. 

В статье [20], посвященной исследованию за�
висимости параметров кинетического уравнения
от состава каталитической суспензии, отмечено,
что замена дисперсионной жидкости приводит да�
же к более значительным изменениям в величинах
энергии активации и константы скорости реакции
(kp.0), чем марка Cu–Zn–Al�содержащего катализа�
тора. Сравните, например, системы BASF S3�
85/Vestowax SH�105, BT�d/ Vestowax SH�105 и
BT�d/ BMT�15 (в табл. 4). 

Но наиболее сильна зависимость кинетиче�
ских параметров от дисперсности катализатора:

при уменьшении размера каталитических частиц
меняется даже выражение кинетического уравне�
ния. Так, при размере каталитических частиц в
диапазоне 60–63 мкм кинетическое уравнение
синтеза метанола с использованием каталитиче�
ской суспензии состава BASF S3�85/Vestowax SH�
105 имеет вид: 

 = kp.0 

⋅
 

exp(–Eакт/(RT)[pCO ⋅ ]n– –

– 

и энергия активации составляет 68.3 кДж/моль
[20]. А при дисперсности катализатора менее
60 мкм (при прочих равных условиях) кинетиче�
ское уравнение приобретает вид: 

 =  ⋅ exp  – 

–  ⋅ exp

и значение энергии активации снижается до
56.3 кДж/моль [98].

Параметры кинетической модели меняются
также при изменении состава синтез�газа. Для
грубодисперсных систем (с размером частиц бо�

rCH3OH pH2

2

pCH3OH/Kp1
0

( )
n
,

rCH3OH kp
direct Eакт

direct
/ RT( )– pCO

0.18 pH2

0.4
⋅(

kp
rev Eакт

revc
/ RT( )– pCH3OH

0.13
,(

Таблица 4. (Окончание)

Катализатор/
дисперсионная 

жидкость/
Размер частиц 

катализатора, мкм

Условия синтеза 
метанола

Кинетическое уравнение 

Кинетические 
параметры

Ссыл�
ка

Т, °C Р, МПа Eактивации, 
кДж/моль

k0, моль 
СН3ОН/

(кг кат. с ⋅ 
МПа)

EPJ–25/ Witco 40/ 105 205–250 4.1–9.0  = kc.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ (  – 

– )

78.7–115.8 3.4 × 103–

2.2 × 107
101–
104

CuO–ZnO–
Al2O3/инертный углево�
дород/–

205–250 4.3–8.8 = kp.0 ⋅ exp(–Eакт/(RT) ⋅ (pCO ⋅ 

 – /KL)/(K0 +  + 

+ KCOpCOaCO + )nKL= 

= Kp(  ⋅ HCO/ ), 

H = Henry’s const

76.8 2.6 × 10–1 113

CuO–ZnO–Al2O3/
тетраглим/2200–4800

220–240 7.8–10.1 r1 = 1/(RT) ⋅ exp(5.89 – 51.85/(RT)) ⋅  

⋅ (  –

– – 107, 
114

CuO–ZnO–Al2O3/
Witco 40/500–600

250 5.2  =  0.066  ⋅  

⋅  ⋅ 

⋅ [1 –  / ( ]

– – 95
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fH2
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rCH3OH PH2

0.58
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0.38
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PCH3OH PH2

2
PCO K⋅ ⋅
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лее 100 мкм) реакция протекает с меньшей энер�
гией активации с Н2�обогащенным газом, чем с
СО�обогащенным газом [101–104]. Но эта зави�
симость практически исчезает при использова�
нии тонкодисперсного катализатора (с размером
частиц <10 мкм) [97].

В настоящее время существует более 50 кине�
тических моделей, основанных на механизме
Лэнгмюра−Хиншельвуда. Наиболее расширенная
кинетическая модель представлена в [39]. Экспе�
рименты проведены авторами в slurry�реакторе ав�
токлавного типа (с механическим перемешивани�
ем) при температурах 210–260°C под давлением
1.5–4.0 МПа с использованием катализатора МК�
101 (Haldor Topsøe) с размером частиц 40–60 мкм,
суспендированного в сквалане. Дискриминация мо�
дели основана на χ2�тесте и остаточном анализе.
Температурные зависимости констант скоростей и
адсорбционные константы вычислены по форму�
лам: k = k0 ⋅ exp(–E/(RT)) и Ka = Ka, 0 ⋅ exp(–ΔHa/(RT)).
Кинетические уравнения составлены для каждой
из реакций синтеза метилового спирта и имеют
следующий вид (где параметры выражены в тер�
минах парциальной фугитивности):

– для реакции синтеза метанола из СО и Н2 (7):

r1 = k1 ⋅ Ka.CO ⋅ [fCO ⋅  – / ]/(1 +

+ Ka.CO ⋅ fCO +  ⋅ )[  + 

+  ⋅ ], 

где ki.0 = 2.12 × 106 метанола/(кг�кат. ⋅ сек ⋅ бар); Ka.0 =
= 5.15 × 10–11 бар–1; Е = 98.8 кДж/моль;

– для реакции взаимодействия СО2 с Н2 (об�
ратной реакции “водяного газа”) (�6):

r�3 = k�3 [ / )]/(1 + Ka.CO ⋅ fCO +

+  ⋅ )[  +  ⋅ ],

где ki.0 = 2.58 × 1018 метанола/(кг�кат ⋅ сек ⋅ бар);
Ka.0 = 7.83 × 10–5 бар–1; Е= 220.0 кДж/моль;

– для реакции синтеза метанола из СО2 и Н2

(8):

r2 = k2. [  ⋅  –  ⋅ /(  ⋅ )]/

/(1 + Ka.CO ⋅ fCO +  ⋅ )[  +

+  ⋅ , 

где ki.0 = 1.09 × 101 метанола/(кг�кат ⋅ сек ⋅ бар);
Ka.0 = 2.30 × 10–13 бар–1; Е = 48.3 кДж/моль.

Но, к сожалению, данная модель не может
быть применена для моделирования slurry�реак�
тора, поскольку в промышленных условиях син�
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тез метилового спирта ведут под более высоким
давлением (5–7 МПа). 

Для расчетов slurry�реакторов используют мо�
дели, полученные сотрудниками “Air Products and
Chemicals” [106] и авторами [98, 104, 113], иссле�
довавших синтез метанола в трехфазной системе
под давлением 4�7 МПа (с применением СО�обо�
гащенного или сбалансированного синтез�газа). 

ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ АСПЕКТЫ SLURRY� 
ТЕХНОЛОГИИ СИНТЕЗА МЕТАНОЛА

Дизайн Slurry�реактора отрабатывался на про�
тяжении нескольких десятилетий (1975–2003 гг.)
[81]. Были исследованы реакторы с механиче�
ским перемешиванием (agitated slurry reactor)
[164–166] и с вводом жидкой суспензии в трубча�
тый реактор (liquid entrained reactor) [164, 167,
168]. В лабораторных исследованиях преимуще�
ственно применяли проточный реактор автоклав�
ного типа с интенсивным перемешиванием
(STSR� slurry tank stirred reactor) [81, 169]. В по�
следние годы активно исследуют гидродинамику
синтеза метанола в трехфазной (slurry) системе
[170�179], предлагают новые модели реакторов
[175, 177, 180–182] и совершенствуют аппаратур�
ное оформление трехфазного процесса [182]. 

Так, разрабатывается новый вариант “пузырь�
ковой колонны” – Slurry Jet Loop Bubble Column
[182]. Это – “пузырьковая колонна” со струйной
рециркуляцией. В ее верхней части находится
струйный эдуктор, состоящий из эжекторных
трубок. Такая система предназначена для интен�
сивного перемешивания газа и каталитической
суспензии в ходе процесса и обеспечивает эффек�
тивный массоперенос между реагирующим газом
и жидкой средой [182]. Предложено проводить
трехфазный процесс синтеза метанола в Slurry�ре�
акторе с непрерывной рециркуляцией каталитиче�
ской суспензии (RSR�recirculation slurry reactor)
[183]. Каталитическая суспензия и синтез–газ по�
ступают в верхнюю часть реактора через специаль�
ную систему тонких сопел. Проходя через сопла, аг�
ломераты каталитических частиц распадаются с об�
разованием тонкодисперсных капель, которые
затем смешиваются с раздробленными в сопле мел�
кими газовыми пузырями. Использование системы
сопел позволяет уменьшить гидродинамическое со�
противление в реакционной среде и улучшить мас�
соперенос от газа к жидкой фазе. 

Оптимальным по уровню отработки всех эле�
ментов для промышленной эксплуатации при�
знан slurry�реактор типа “пузырьковой колонны”
(SBCR� slurry bubble column reactor) с встроенным
теплообменником [81]. В реакционную колонну с
нагретым минеральным маслом подается снизу
синтез�газ, который реагирует с суспендирован�
ным катализатором с образованием метанола.
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Тепло, отводимое жидкой средой из зоны реак�
ции, передается теплообменнику, внутри которо�
го генерируется водяной пар. Непрореагировав�
ший газ и метанол выводятся из верхней части ко�
лонны. 

Реактор типа “пузырьковая колонна” является
центральным узлом установки синтеза метанола,
которая включает узлы постоянной рециркуля�
ции инертного минерального масла, отводимого
сверху колонны и подаваемого в ее нижнюю часть
вместе с синтез�газом, а также периодической по�
дачи в реактор свежей порции каталитической
суспензии из блока приготовления катализатора.
По этой схеме работает пилотная установка в Ла�
Порте (штат Техас) мощностью 10 т/сутки, при�
надлежащая US Department of Energy (Министер�
ству энергетики США). 

Запатентовано несколько вариантов техноло�
гических схем с применением slurry�реактора ти�
па “пузырьковой колонны” [88–92]. Так, предло�
жено включить slurry�реактор в контур традицион�
ного газофазного процесса (перед адиабатическим
реактором с неподвижным слоем катализатора) с
выделением метанола из реакционного продукта
после каждого реактора [88]. Это позволяет повы�
сить мощность установки более дешевым спосо�
бом, чем этого можно было бы достигнуть традици�
онными методами (путем укрупнения действую�
щей установки или при добавлении в схему еще
одного газофазного реактора). При включении
“пузырьковой колонны” в традиционную схему
синтеза метанола общая производительность
процесса увеличивается на 24.5% [88]. 

Исследована эффективность технологической
схемы, состоящей из двух slurry�реакторов, при
синтезе метанола из газового сырья, содержащего
СО2 [89]. В первом реакторе создавали условия
для преимущественного образования СН3ОН из
СО (250°C, 7.0 МПа), а во втором – из СО2

(250°C, 10.5 МПа). Результатом являлось значи�
тельное повышение выхода метанола (~ в 1.5 ра�
за). Причем комбинация двух slurry�реакторов
была значительно эффективнее, традиционных
газофазных процессов [89]. Ее отличали более
глубокая конверсия углеродсодержащего сырья
(оксидов углерода) и более высокий выход мета�
нола, а также отсутствие рециркуляции газа на
первой стадии и более производительная эксплу�
атация оборудования: соотношение объем произ�
водства метанола/пропускная способность реак�
тора для slurry�системы была в 2 раза выше.

Влияние состава применяемого синтез–газа
на производство метанола в slurry�технологии от�
мечено уже в первых патентах [84, 85, 87], при�
надлежащих фирме “Chemical Systems”. С ростом
отношения Н2/СО в синтез–газе концентрация
метилового спирта в продукте проходит через
максимум, и при любом мольном соотношении

Н2/СО в составе синтез�газа выход метилового
спирта в “LPMEOH”�процессе выше, чем в тра�
диционном газофазном производстве (в 1.5–
3.5 раза). Даже при очень низком отношении
Н2/СО в составе синтез�газа (равным
0.6 моль/моль) выход метилового спирта состав�
ляет 6.8 мол. %, что выше наблюдаемому в тради�
ционном газофазном производстве (4.5–6.0 мол. %
при Н2/СО = 4–6 моль/моль) [85].

По результатам кинетического исследования,
приведенным в [95], наиболее высокая произво�
дительность по метанолу достигается при моль�
ном соотношении Н2/(СО + СО2) = 1. Данные по�
лучены при проведении синтеза метилового
спирта в slurry�реакторе на катализаторе CuO–
ZnO–Al2O3, диспергированном в минеральном
масле Witco 40, при типичных промышленных
условиях (250°C и 5.2 МПа). Размер частиц ката�
лизатора и его содержание в суспензии составля�
ли, соответственно, 200–300 мкм и 12.4 мас. %.
Синтез�газ разного состава (Н2/(СО + СО2) =
0.5–2.0 (мол.)) подавали со скоростью GHSV =
3000–13000 л/(кг�кат ⋅ ч).

Практически в slurry�технологии возможно
применение синтез�газа любого состава (сбалан�
сированного2 или обогащенного либо водоро�
дом3 либо СО4) и фактически любого происхож�
дения � произведенного как из природного газа5,
так и газификацией угля6. А это выгодно отличает
slurry�технологию от традиционных газофазных
процессов, где используют синтез–газ со стехио�
метрическим или даже избыточным количеством
водорода (Н2/СО = 2–8 (мол.)), и такое газовое
сырье получают, как правило, только риформин�
гом природного газа. 

В ряде исследований [83, 96, 98, 128, 184–186]
было установлено, что в атмосфере СО�обога�
щенного синтез�газа медьсодержащие катализа�
торы быстро дезактивируются, но этот негатив�
ный процесс тормозится диоксидом углерода.
Так, если при содержании СО2 в синтез�газе ме�
нее 2% мол. производительность катализатора
очень низкая [83], то по мере же увеличения содер�
жания СО2 в газовом сырье производительность по
метанолу возрастает и проходит через точку макси�
мума, положение которой зависит от температуры
синтеза. При температуре синтеза метанола, равной

2 Н2/СО = 2 (мол.): 50–55 об. % Н2, 19–25 об. % СО, 5–10 об. %
СО2, 15–21 об. % СН4 + N2.

3 Н2/СО = 3–5 (мол.): 71–73 об. % Н2, 15–18 об. % СО, 7–8 об. %
СО2, 4 об. % СН4 + N2.

4 Н2/СО = 0.7–1 (мол.): 35 об. % Н2, 51 об. % СО, 13 об. %
СО2, 1 об. % СН4 + N2.

5 Н2/СО= 2–3 (мол.): 38–40 об. %Н2, 15–18 об. % СО, 30–
32 об. % СО2, 9–11 об. % СН4 + N2.

6 Н2/СО= 0.7–1.0 (мол.): 35–44 об. % Н2, 45–51 об. % СО,
5–13 об. % СО2, 1–6 об. % СН4 + N2.
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205°C, оптимально 4 об. % СО2 в составе синтез�га�
за, а при 250°C� 8 об. % СО2 [96].

Полагают, что диоксид углерода поддерживает
катализатор в активном состоянии (предохраняя
от агломерации восстановленной меди) посред�
ством окислительно�восстановительной реак�
ции (9): Cu + CO2  CuO + CO (9).

Таким образом, наличие диоксида углерода в
составе синтез�газа является необходимым усло�
вием для успешного проведения “LPMEOH”�
процесса, причем чувствительность каталитиче�
ской системы к содержанию СО2 тем выше, чем
выше скорость подачи газового сырья [128]. 

Авторы патентов [91, 92] показали, что эффек�
тивность производства метилового спирта в slur�
ry�реакторе с применением СО�обогащенного га�
зового сырья может быть увеличена при органи�
зации рецикла отходящего газа. Хотя с точки
зрения термодинамики и кинетики рецикл СО�
обогащенного газа неблагоприятен (так как вы�
зывает снижение конверсии монооксида углеро�
да и производительности по метанолу), но, как ока�
залось, при этом увеличивается объем производства
СН3ОН и уменьшаются удельные энергозатраты
(причем даже в большей степени, чем при рецикле
газа, обогащенного водородом). Эффект зависит от
кратности циркуляции – от соотношения между
рециркулирующим газовым потоком (Vрецикл) и све�
жей порцией газового сырья (Vсвежее сырье). Величина
оптимального значения Vрецикл/Vсвежее сырье находит�
ся в интервале 0.5–1.5 и зависит от капитальных за�
трат и энергозатрат, связанных с местоположением
конкретного завода. 

В slurry�технологии при переработке синтез–
газа с высоким содержанием СО проявляется су�
щественное влияние содержания воды в газе. Со�
гласно данным исследований [187], существует
оптимум концентрации воды в реакционном по�
токе. Положение максимума скорости образова�
ния метанола зависит от температуры, причем бо�
лее высоким значениям температуры соответ�
ствуют более высокие значения содержания Н2О
в газовом сырье. 

Согласно результатам расчетов равновесия
синтеза метанола [95], при использовании газо�
вого сырья, обогащенного оксидами углерода,
метиловый спирт может быть получен с высокой
производительностью, но конверсия СО будет
невысокой. Степень использования газового сы�
рья повышается по мере его обогащения водоро�
дом. Поэтому при проведении “LPMEOH”�про�
цесса с синтез–газом, обогащенным монооксидом
углерода, эффективно сочетать синтез метанола с
реакцией “водяного газа” (6), повышающей содер�
жание водорода в газовом сырье� то есть добавлять
воду в зону реакции. 

Согласно данным публикации [83], при исполь�
зовании газового сырья, содержащего 1.82 мол. %
Н2О, в условиях трехфазного синтеза метанола вся
вода превращается в Н2 и СО2. 

Положительный эффект воздействия неболь�
ших количеств воды на конверсию газового сы�
рья отмечается в патентах [91, 128]. В slurry�ре�
актор вода может подаваться в жидком виде
(что совершенно невозможно при традицион�
ных газофазных процессах, так как это привело
бы к “термальному шоку”, быстрому испарению
воды и разрушению таблетированного катализа�
тора). При подаче воды в slurry�реактор реакция
“водяного газа” протекает в жидкой фазе. В реак�
ционной зоне увеличивается содержание водоро�
да, что благоприятно сказывается на термодина�
мике и кинетике реакции синтеза метанола и
приводит к увеличению производительности
процесса [91]. 

Вместе с тем для slurry�технологии синтеза мета�
нола серьезной проблемой является отравление ка�
тализатора в ходе синтеза метанола (CuO–ZnO–
Al2O3 в минеральном инертном масле) [188]. 

Согласно результатам исследований, выпол�
ненных сотрудниками компании “Air Products and
Chemicals” [83, 106, 108, 128, 130, 133, 134, 189–
193] и University of Akron [185, 186, 194–197], дез�
активационные процессы в трехфазной системе
имеют особенности, связанные с наличием жид�
кой фазы. С одной стороны, в отличие от газофаз�
ного синтеза метанола, в slurry�технологии состав
синтез–газа не влияет на стабильность процесса, и
отсутствует термическая дезактивация катализато�
ра [108]. А, с другой стороны, усиливается воздей�
ствие некоторых каталитических ядов (раствори�
мых в дисперсионной жидкости), таких как нена�
сыщенные и ароматические углеводороды, азот� и
серосодержащие соединения, карбонилы никеля
и железа [128]. Также негативным фактором явля�
ется присутствие избыточной воды в зоне реак�
ции. При одновременном воздействии Н2О и СО2

происходит разрушение каталитической подлож�
ки: оксид цинка (выполняющий функцию стаби�
лизатора меди) превращается в ZnCO3 и перехо�
дит в жидкую фазу, вследствие чего интенсифи�
цируется агломерация меди [197]. Кроме того,
дисперсионная жидкость (углеводородное масло)
может блокировать в порах катализатора воду, вы�
деляющуюся при синтезе метанола из СО2 и Н2

(по реакции (8)), тем самым снижая скорость об�
разования метанола [195]. Убрать воду из реакци�
онной среды можно при использовании СО�обо�
гащенного синтез�газа (то есть за счет вовлечения
Н2О в реакцию “водяного газа” (6)). В целом же,
скорость дезактивационных процессов, согласно
данным [83, 108, 134], снижается при увеличении
содержания меди в составе катализатора и при
повышении его концентрации в суспензии.
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В [128, 184] предложено в процессе с СО�обо�
гащенным газовым сырьем использовать катали�
затор, содержащий 60% Cu, с концентрацией в
суспензии 35 мас. %, а оборудование изготавли�
вать из высоколегированных сталей (чтобы избе�
жать образования ядовитых примесей – карбони�
лов металлов). Пилотные испытания в Ла Порте
показали, что в таком процессе потеря произво�
дительности не очень высока�0.18% за сутки (или
5% за месяц). 

Опытная установка “LPMEOH”�синтеза мета�
нола (по slurry�методу) мощностью 260 т/день, ин�
тегрированная в IGCC�процесс, построена компа�
нией “Eastman Chemical Company” в 1997 г. Ее дли�
тельная эксплуатация показала, что себестоимость
метилового спирта, производимого параллельно с
электроэнергией, на 0.04–0.11 долл./галлон СН3ОН
ниже, чем в традиционных процессах получения
метилового спирта [198]. Были продемонстрирова�
ны преимущества “LPMEOH”�трехфазного син�
теза метанола над традиционным многостадий�
ным адиабатическим газофазным процессом
(табл. 5). В slurry�технологии, благодаря улучшен�
ному температурному контролю, достигаются бо�
лее высокие значения конверсии СО и выхода ме�
танола (за один проход), отпадает необходимость
рецикла большого количества газа, обогащенного
водородом (что обычно используется в газофазном
процессе для поддержания температуры процесса
на постоянном уровне). “LPMEOH”�процесс отли�
чается высокой энергоэффективностью, понижен�
ной себестоимостью метанола и относительно низ�
кими капитальными затратами. Выделяемое в ходе
синтеза метанола тепло эффективно регенерирует�
ся с получением пара высокого давления. 

Одними из главных достоинств “LPMEOH”�
технологии являются простая система отвода теп�
ла (посредством жидкой фазы) и изотермический
режим процесса. Это позволяет вести синтез ме�
танола при более высоких конверсиях СО, с более
высокой производительностью и меньшим чис�
лом рециклов синтез�газа, чем в традиционных
газофазных производствах. Кроме того, благода�
ря отсутствию температурных скачков, продлева�
ется срок службы катализатора.

Еще одно достоинство slurry�технологии за�
ключается в повышенной активности тонкодис�
пергированного Cu–Zn–Al�содержащего катали�
затора, примененного в форме суспензии. По
данным патента [87], каталитическая суспензия по
эффективности превосходит не только гетероген�
ный катализатор в стационарном слое, но и тонко�
дисперсную “псевдоожиженную” систему (особен�
но при высоких скоростях подачи газового сырья).
Важно и то, что использование катализатора в фор�
ме суспензии (при ее непрерывной циркуляции в
схеме процесса) облегчает замену отработанного
катализатора и его подпитку свежей партией. 

Другим несомненным достоинством “LP�
MEOH”�процесса является высокое качество вы�
пускаемого продукта. Согласно данным [198], ме�
танол, получаемый в slurry�реакторе из СО�обо�
гащенного газового сырья, содержит менее 1%
воды и его, без дополнительной очистки, можно
применять даже в водородной энергетике (в топ�
ливных ячейках в качестве источника Н2). 

Следует также отметить высокую гибкость
slurry�метода, позволяющего организовать полу�
чение метанола из синтез–газа практически лю�
бого состава. Сегодня это актуально для многих
стран – и для тех, кто рассматривает в качестве
нового сырья сланцевый газ, и для стран, не рас�
полагающих собственными топливными ресурса�
ми и предпринимающих попытки производить
газовое сырье (а из него химические и топливные
продукты) на основе возобновляемых углеродсо�
держащих ресурсов. 

В разработках компаний “Chemical Systems” и
“Air Products and Chemicals” учтено данное пре�
имущество slurry�технологии и разработан вари�
ант “LPMEOH”�процесса альтернативный со�
временному производству метанола на основе
природного газа. В качестве базового сырья вы�
бран уголь и предложено вести синтез метанола с
применением СО�обогащенного синтез�газ, что
практически невозможно для традиционного га�
зофазного процесса. Компания Aspen Plus разра�
батывает проект установки по производству бен�
зина и LPG через метанол и синтез�газ, получае�
мый газификацией биомассы (из древесных
отходов) [200]. 

По данным публикации [91, 92], производство
метанола с использованием СО�обогащенного
синтез�газа наиболее эффективно при его интегpи�
ровании в технологическую схему процесса IGCC
(integrated gasification combined cycle) – комбиниро�
ванного цикла газификации угля и производства
электроэнергии на тепловой электростанции. В
традиционном IGCC�процессе синтез–газ, произ�
веденный газификацией угля, используется на
тепловой электростанции в качестве топлива для
газовой турбины. В разработках компании “Air
Products and Chemicals” предложено частично на�
правлять синтез�газ, произведенный на угольном
газификаторе, на стадию получения метанола, а
газ, остающийся после производства СН3ОН, ис�
пользовать для получения электроэнергии путем
сжигания в газовой турбине [91, 92] или электро�
химического окисления в топливной ячейке [92].
Подобная модификация IGCC�процесса может
обеспечить бесперебойную работу электростан�
ции в период пиковых нагрузок, поскольку мета�
нол можно использовать в качестве резервного
топлива. Такой процесс эффективен даже при до�
вольно низких конверсиях синтез�газа в СН3ОН.
Кроме того, в последние годы в угольной энерге�

2
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тике начался процесс замены старой топочной
техники на парогазовые установки с внутрицик�
ловой газификацией твердого топлива [201, 202],
а “LPMEOH”�процесс органично вписывается в
такой энергетический цикл. Одновременно и са�
ма “метанольная” отрасль заинтересована в объ�
единении с электроэнергетикой. Так, с целью по�
вышения рентабельности производства метило�
вого спирта в Саудовской Аравии предлагается
строить энергоустановки на территории действу�
ющих “метанольных” заводов [203]. Аналогич�
ный проект разрабатывается в России в Институ�
те Систем энергетики им. Л.А. Леонтьева СО РАН
[1]. В этом проекте цикл комбинированного про�
изводства метанола и электроэнергии дополнен
стадией извлечения инертного гелия из продук�
тов сгорания топлива в газовой турбине. 

Таким образом, вследствие существенных пре�
имуществ slurry�технологии при переработке СО�
обогащенного синтез–газа нет сомнений в “бу�

дущности” данной технологии, особенно если
учесть, что мировые запасы угля значительно пре�
вышают ресурсы природного газа и нефти.

Исследование выполнено за счет гранта Россий�
ского научного фонда (проект № 15�13�00104). 
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