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引　言

氢气在现代工业中应用广泛［１］，以氢为燃料的

燃料电池因能量转化效率高、不污染环境而备受关

注［２］。低温燃料电池在汽车、小规模制氢方面前景

广阔，但质子交换膜燃料电池 （ＰＥＭＦＣ）对ＣＯ

十分敏感，要求氢气中 ＣＯ 含量低于０．０００１％

（体积分数）。传统的制氢方法 （包括天然气蒸汽转

化和部分氧化等）需经合成气 （ＣＯ＋Ｈ２）路线，

ＣＯ是该路线的主要产物，因此，所产氢若作为

ＰＥＭＦＣ的燃料必须经过高低温变换、甲烷化等过

程将ＣＯ除去，工艺过程十分复杂。氢精制步骤使

设备投入和操作费用增加３０％以上。甲烷经催化
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裂解可获得不含ＣＯ的氢气，因此，人们为实现反

应 进 行 了 不 懈 的 努 力［３６］。Ｓｔｅｉｎｂｅｒｇ 等
［７］ 和

Ｍｕｒａｄｏｖ
［８］通过计算分析证实，这一过程在经济和

能量效率方面优于蒸汽转化过程。

甲烷裂解反应是一个碳生长过程，按Ｔｉｂｂｅｔｔｓ



等［９］提出的碳生长机理，该反应分为３个步骤：

（１）甲烷在金属颗粒表面上裂解；（２）表面碳原子

溶于金属中，并体相扩散到金属的某个晶面，按照

Ａｌｓｔｒｕｐ
［１０］提出的物理模型，裂解生成的碳首先与

金属形成碳化物，碳化物分解生成的碳留在金属颗

粒里面，在金属颗粒表面也可能生成其他类型的

碳，其覆盖金属颗粒表面，并使金属颗粒失活［１１］；

（３）碳从一定的金属晶面上析出形成碳丝，碳体相

扩散的推动力为温度梯度或浓度梯度。不难看出，

碳生长过程是一个复杂的过程，同时受上述３个步

骤的影响，如果其中一个步骤终止，那末碳生长过

程就要终止。

有关催化剂的性质与反应条件对甲烷裂解反应

的影响已有较多研究［１２１９］，但有关反应器类型对

甲烷裂解制氢反应的影响尚未见报道。甲烷裂解反

应是一个吸热反应，当其在固定床反应器中进行

时，床层中会产生严重的温度梯度。同时，随着反

应的进行，催化剂上的积炭会堵塞固定床床层的气

体通道，造成床层压降增大［２０］，从而影响操作的

稳定性。流化床反应器由于其高的传质传热速率，

使得床层内反应温度和浓度分布均匀。同时，流化

床独有的操作方式，可以连续地添加新鲜催化剂和

移出失活或部分失活的催化剂及生成的炭材料，从

而使该过程得以连续进行。另外，流化床中的气固

接触时间可以准确控制，从而使催化剂的活性得以

充分发挥。Ｑｉａｎ等
［２１］采用流化床对甲烷裂解反应

进行了研究，使催化剂颗粒在交替的高低温条件下

进行甲烷裂解反应，延长了催化剂的活性寿命。

由于流化床与固定床反应器存在上述差异，导

致催化剂颗粒上碳生长的环境不同，因此对流化床

与固定床中甲烷裂解制氢反应进行对比研究是十分

有意义的。

１　实验部分

１１　催化剂制备

镍铜钴铝的硝酸盐混合溶液与碳酸钠溶液在恒

定温度下 （６５℃）共沉淀可得到具有水滑石结构的

催化剂母体，经真空过滤、蒸馏水洗涤后，在恒温

干燥箱中于１２０℃干燥５ｈ，然后转入马弗炉中，

在４５０℃煅烧８ｈ，降温至室温得氧化物催化剂样

品，详细制备过程见文献 ［１６１７］。所制得的催化

剂样品在压片机中压片，压片压力为１２５ＭＰａ，然

后经研磨、筛分分级得到的９４～１５０μｍ颗粒用于

流化床实验，４１９～８４１μｍ颗粒用于固定床实验。

表１列出了催化剂的组成与物理性质。

表１　催化剂组成与物理性质
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１２　实验装置与反应条件

反应装置如图１所示。在固定床操作模式和流

化床操作模式时催化剂的装填量均为４００ｍｇ。甲

烷气均自下而上流经反应区域，当进行固定床操作

时，床层上面加石英棉防止催化剂颗粒流动。催化

剂装 填 完 毕 后，向 床 层 通 入 氮 气，床 层 以

１０℃·ｍｉｎ－１ 的 升 温 速 率 加 热 升 温，至 ７００℃

（７５Ｎｉ１５Ｃｕ１０Ａｌ催化剂）或７５０℃ （２ＣｏＡｌ催化

剂）时切换成５０％ （体积）的氢气 （氮气中），恒

温还原５０ｍｉｎ后再切换成氮气，然后将温度调整

到所需反应温度，并经气相色谱检测确认反应器出

口气体中无氢气后开始通纯甲烷进行反应。反应气

体经安装在流化床上部出口的石英过滤器回收固体

颗粒后由气相色谱在线采样，随后放空。随着反应

的进行，催化剂颗粒的密度与尺寸都会发生变化，

达到一定程度就会破坏系统的流化状态，这时系统

压差迅速增加，通过的气体流量明显减少，由此判

定系统流化状态消失。此时，停止反应，床层通入

氮气降温至室温后
!

出催化剂与纳米碳产品。固定

床模式操作时，升温、还原、反应程序与流化床模

式操作时相同，只是还原气速降低，还原时间增加

至２ｈ。

图１　流化床中甲烷裂解制氢装置示意

Ｆｉｇ．１　Ｓｃｈｅｍａｔｉｃｄｉａｇｒａｍｏｆｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄｒｅａｃｔｏｒ
　

为了定量比较两种反应器模式下不同操作条件

时的甲烷裂解制氢收率，甲烷裂解反应时间固定为
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１ｈ。通过调整反应气体速度，使反应在固定床或

流化床模式下进行，并进行在线检测，对不同时段

的产氢量进行累积得到总的产氢量。

１３　碳产品的表征

生成的碳产品用ＪＥＯＬＪＥＭ１００ＣＸⅡ透射电

镜 （ＴＥＭ）进行分析，操作电压为１００ｋＶ。样品

先用酒精超声分散，取一滴分散液滴至涂有碳膜的

铜网上，待溶剂挥发后即分析。

２　实验结果与讨论

２１　固定床与流化床制氢效率的对比

２．１．１　反应气体流量变化的影响　通过控制流化

床的操作气速可以改变固体颗粒的流动状态：当气

速为零时，固体颗粒处于静止状态，床层表现为固

定床；随着气速的增加，颗粒床层开始出现松动，

并在某一点开始流化；进一步提高气速，会出现鼓

泡流化、湍流流化等。表２中数据是改变反应气速

使催化剂颗粒处于固定床、流化床两个流区时得到

的甲烷裂解制氢收率。由表２可以看出，当甲烷裂

解反应的催化剂颗粒处于静态时 （即甲烷流量为

１００ｍｌ·ｍｉｎ－１），产氢量很低，只有１３１ｍｍｏｌ·

（ｇｃａｔ）
－１。当反应系统处于较理想的流化状态时

（即甲烷流量为３３０ｍｌ·ｍｉｎ－１），产氢量最大，达

到６０６ｍｍｏｌ· （ｇｃａｔ）
－１；进一步增加甲烷流量

（５００ｍｌ·ｍｉｎ－１），相应的产氢量反而降低，只有

５０７ｍｍｏｌ· （ｇｃａｔ）
－１。流化状态下单位质量催化

剂的氢气产率远远高于固定床反应器中的甲烷裂解

的氢气产率。

表２　甲烷流量对产氢量的影响
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２．１．２　反应动态对比　图２给出了两种催化剂在

固定床和流化床状态下反应产物气体中氢气含量曲

线。可以看出，对两种催化剂，在开始阶段流化床

反应的产物中氢浓度均快速增长，在１号催化剂上

生成的氢气浓度稳定在５４％ （体积），时间可达

１００ｍｉｎ，而在２号催化剂上生成的氢气浓度则迅

速下降，在反应１００ｍｉｎ后降为５％ （体积）左

右。对１号催化剂而言，在固定床中，其反应产物

中的氢浓度可以稳定在２４％ （体积）左右，还不

到在流化床中的１／２。但对２号催化剂而言，这种

差异明显减小，在固定床中的产氢浓度在３４％

（体积）左右，稳定时间可持续２０ｍｉｎ以上。因

此，１号催化剂 （即７５Ｎｉ１５Ｃｕ１０Ａｌ）更适合在流

化床中催化甲烷裂解制氢。考虑到流化床的操作空

速比固定床的高１倍多，因此，采用流化床反应器

可提高表观反应速率。

图２　不同操作模式对甲烷裂解制氢的影响

Ｆｉｇ．２　Ｅｆｆｅｃｔｏｆｏｐｅｒａｔｉｏｎｍｏｄｅｌｓｏｎｈｙｄｒｏｇｅｎ

ｙｉｅｌｄｓｏｖｅｒｃａｔａｌｙｓｔｓａｍｐｌｅｓ１ａｎｄ２ （６００℃）

ｆｉｘｅｄｂｅｄｒｅａｃｔｏｒ：ＧＨＳＶ＝２０４００ｃｍ３·ｇ－１·ｈ－１，

□ｓａｍｐｌｅ１，△ｓａｍｐｌｅ２；

ｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄｒｅａｃｔｏｒ：ＧＨＳＶ＝５４９００ｃｍ３·ｇ－１·ｈ－１，

○ｓａｍｐｌｅ１，"ｓａｍｐｌｅ２

　

２２　碳产品表征

图３分别是１号催化剂于６００、７００℃下与２

号催化剂于６００℃下在固定床和流化床中得到的碳

产品的ＴＥＭ 照片。可以看出，在６００℃时，在固

定床中，１号催化剂上生长的碳具有树状纤维结构

［图３ （ａ）］，金属颗粒位于碳纤维顶端，碳纤维直

径在２１～７１ｎｍ范围内。当温度升高到７００℃时，

碳的结构与尺寸均发生了变化，所生成的碳具有管

状结构，且管壁厚度与直径范围变宽，其直径达

４０～１３６ｎｍ ［图３ （ｃ）］。同时还发现，存在大量

的非丝状碳以及活性金属被积炭覆盖。这些结果说

明，反应温度升高时甲烷在金属表面裂解速率增长

幅度高于碳扩散速率增长幅度，裂解生成的部分碳

未能通过扩散生成碳纤维而覆盖在金属表面。虽然

温度升高可使反应速率增大，但同时也使催化剂的

失活速率加快。而在相同条件下，在流化床中的情

形则不一样，无论是在６００℃还是在７００℃，生成
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的碳的尺寸范围明显变窄，而且碳管形态也有所改

善，表面变得较为光滑 ［图３ （ｂ）、 （ｄ）］。６００℃

时，碳纳米管的直径主要集中在 １６～４８ｎｍ，

７００℃时为３１～６２ｎｍ。碳生长空间受到限制是使

催化剂活性降低的因素之一，在固定床中，在催化

剂颗粒上碳的生长空间会受到一定限制，在生长的

中后期尤其如此。随着碳纤维生长过程的进行，

金属颗粒脱离载体，使得金属颗粒的移动性增

强。固定床中碳生长空间的限制使金属颗粒比在

流化床中具有更强的烧结倾向，其结果就是固定

床中催化剂上的金属颗粒尺寸明显大于流化床中

催化剂上的金属颗粒尺寸。虽然它们都适合生长

碳纤维，但金属颗粒尺寸的增加使催化活性中心

数量减少，因此表现出甲烷裂解反应速率降低。

对于２号催化剂样品，这种差异没有那么明显，

碳结构没有变化，只是碳管直径存在差异，固定

床中生长的碳管直径为２０～６０ｎｍ ［图３ （ｅ）］，而

流化床中生长的碳管直径为１１～１６ｎｍ。这说明流

化床中催化剂金属颗粒表现出的抗烧结倾向的能力

还与催化剂的性能有关。所有的样品都发现有相当

数量的金属被碳覆盖，这可能是在反应条件下甲烷

裂解速率快于碳扩散速率所致。因此调整碳的产

生、扩散与生长过程会有助于延长催化剂的活性

寿命。

２３　催化剂颗粒流化状态的影响

流态化是一种具有相当返混程度的操作，从反

应工程的角度看，返混降低了反应物浓度，所以会

降低反应速率，但流化也加强了传质和传热。固定

床中存在径向温度分布与浓度分布，一方面反应气

体与催化剂颗粒接触不充分，降低了催化剂的利用

　 　

　
　

　
　

图３　不同温度与操作模式下生成碳的ＴＥＭ照片

Ｆｉｇ．３　ＴＥＭｉｍａｇｅｓｏｆｃａｒｂｏｎｆｏｒｍｅｄｏｖｅｒｃａｔａｌｙｓｔｓｂｙｍｅｔｈａｎｅｄｅｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎ
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率；另一方面，甲烷裂解反应是吸热量较大的反

应，随着反应的进行，中心床层温度下降迅速，固

定床层由于床层导热性较差，反应所需热量不能及

时供给，导致反应速率下降。流化床中的情形则不

同，相当程度的返混使反应气体与催化剂颗粒接触

充分，提高了催化剂利用率，同时能及时供给甲烷

裂解反应所需的热量。另外，甲烷在流化床与固定

床中裂解的表观活性存在较大差异的一个重要原因

可能是在两种反应器中催化剂颗粒所处的反应气氛

的不同，在流化床中催化剂颗粒的流态化使其交替

处于高甲烷浓度与高氢气浓度反应气氛之中，这对

于维持甲烷裂解三过程的平衡是有利的。图４为不

同操作模式下反应器中气固流动模型。

图４　不同操作模式下反应器中气固流动模型

Ｆｉｇ．４　Ｍｏｄｅｌｓｃｈｅｍｅｏｆｍｅｔｈａｎｅｄｅｃｏｍｐｏｓｉｔｉｏｎ

ｕｓｉｎｇｆｌｕｉｄｉｚｅｄｂｅｄａｎｄｆｉｘｅｄｂｅｄｒｅａｃｔｏｒｓ
　

两种操作模式中的气体流动路线基本相同，气

体从床层底部进入开始反应，随着气体向上运动，

氢气浓度不断增大，当反应气体离开床层顶部时，

气体中的主要成分是氢气。为方便起见将床层划分

为两个区域，一个是床层底部的富甲烷区域，另一

个则是床层上部的富氢气区域。固定床中的催化剂

颗粒位置固定，其所处的气体气氛相对固定，当采

用纯甲烷在较高温度下裂解时，碳生成速率远高于

碳扩散、生长速率，其结果是部分碳因不能及时扩

散而覆盖在催化剂活性位表面，使催化剂部分失

活，严重时完全失活。然而流化床中的情形则不一

样，催化剂颗粒在床层中不断地循环，催化剂颗粒

处在富甲烷气与富氢气之间交替气氛之中，在富甲

烷区 （部分）失活的催化剂进入富氢气区，氢气的

消碳作用使部分被碳覆盖的活性位再次暴露在反应

气氛之中，催化剂的活性得以 （部分）恢复。当该

颗粒进入富甲烷区时，过快的甲烷裂解速率又使催

化剂部分失活，如此反复。文献 ［１７］曾对催化剂

的失活进行了研究，说明催化剂的失活原因是烃类

裂解速度过快而造成金属颗粒的表面被生成的碳完

全覆盖所致。因此，流化床中催化剂颗粒所处的流

化状态有助于缓解较高温度下纯甲烷裂解反应速率

较快的矛盾，使覆盖催化剂金属颗粒表面的碳数量

减少，生长的碳纤维数量增多，这也是流化床中甲

烷裂解制氢效率高于固定床的一个重要原因。

３　结　论

（１）对采用流化床与固定床反应模式进行甲烷

裂解制氢进行了比较研究。结果表明，流化床中甲

烷裂解反应速率远远高于固定床。在固定床模式

下，甲烷裂解反应强烈地受传递过程控制，因而表

观反应速率较低。流化床操作模式下，外扩散阻力

被有效消除，内扩散阻力得以极大地减小，因而表

观反应速率极大提高。

（２）对反应生成的碳进行的表征结果表明，流

化床反应器能有效阻止催化剂金属颗粒的烧结，催

化剂颗粒在流化床中的流动状态使其交替地处于富

甲烷区与富氢气区，调整了碳生长过程的平衡，有

利于延长催化剂的活性寿命。甲烷裂解制氢过程适

合于在流化床反应器中进行。
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