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Рассмотрены состояние и проблемы кинетики гетерогенно-каталитических реакций. На основе кинетической и динамической моделей каталитических реакций путем математического моделирования решаются многие задачи при создании промышленных катализаторов, каталитических процессов и реакторов. Решение задач неотделимо от познания механизма каталитических реакций, начиная с молекулярного уровня. Обсуждены вопросы разработки и применения кинетических моделей для стационарных и нестационарных условий протекания каталитического процесса. Объем и глубина знаний о кинетике и динамике каталитических реакций определяют технико-экономическую эффективность и надежность эксплуатации промышленных процессов.
За прошедшие 40 лет в Институте катализа и Институте математики СО РАН была создана теория каталитических процессов и реакторов на основе математического моделирования и оптимального соотношения натурного и вычислительного экспериментов на электронных вычислительных машинах. Предложена научная методология масштабного перехода от лабораторных исследований к промышленным условиям. Разработанные теория, экспериментальные методы исследования катализаторов, методология, математические методы, алгоритмы и программы для ЭВМ позволили создать ряд промышленных каталитических процессов и реакторов 
[1–14].Основой математического моделирования промышленных процессов, реакторов и сложных химико-технологических систем являются кинетические и динамические модели каталитических реакций, процессов и реакторов.
Кинетическая модель реакции состоит из механизма реакции, скорости каждой элементарной стадии, зависимостей кинетических параметров стадий от температуры поверхности катализатора, состава поверхности и приповерхностного слоя. Кроме того, в зависимости от конкретных условий кинетическая модель содержит ряд дополнительных физико-химических соображений, в частности обратимость стадий, их равновесность, характер заполнения поверхности и приповерхностного слоя катализатора и др. В зависимости от цели и характера приближения одному и тому же механизму реакции могут соответствовать разные кинетические модели в разных областях изменения параметров и условий (концентраций реагирую​щих веществ и температур).
Динамическая модель описывает эволюцию химических систем на основе кинетической модели и динамических уравнений математической физики, характеризующих изменение реакционных свойств катализатора в зависимости от концентраций адсорбированных и растворенных веществ в его приповерхностном слое.
На основе этих моделей решается большинство задач создания промышленного каталитического процесса. К ним относятся выбор катализатора, определение оптимальной пористой структуры, размера и формы зерна катализатора, расчет необходимого количества катализатора для достижения заданной степени превращения и избирательности процесса, определение оптимальных условий проведения процесса и необходимых количеств отводимого или подводимого тепла для осуществления оптимальных режимов, выбор типа и принципиальной структуры реактора, определение его конструктивных размеров, обеспечивающих наилучшее приближение к заданным условиям, оценка параметрической чувствительности – влияния всех отклонений на стационарный режим, создание системы автоматического регулирования и управления каталитической системой и многие другие задачи и проблемы, возникающие при промышленной эксплуатации каталитических систем.
С каждым годом теоретическое и практическое значение кинетики каталитических реакций все более возрастает. Однако уделяемое ей внимание явно недостаточно. Промышленность нуждается во многих кинетических моделях. Кинетические исследования и создание на их основе промышленных катализаторов, процесса и реактора неотделимы от познания сущности катализа. Для промышленных каталитических процессов необходима иерархическая система кинетических моделей, позволяющая в зависимости от конкретных условий и заданных целей решать задачи с помощью частных моделей, как в стационарных, так и нестационарных условиях.
Потребности практики, развитие науки о поверхности, физико-химических экспериментальных методов исследования поверхности катализаторов, в том числе и в условиях реакции, создают благоприятную обстановку для дальнейшего развития химической кинетики и открывают все новые области ее применения, а следовательно, и возможности создания эффективных каталитических процессов. В настоящее время развита нелинейная динамика гетерогенных каталитических реакций и открыты новые нелинейные явления и диссипативные структуры на поверхности катализатора – такие, как бегущие фронты, регулярные и хаотические автоколебания скорости реакции, автосолитоны, спиральные волны, фазовые превращения адсорбированных слоев и поверхности катализатора, а также самоорганизованная критичность. Последняя возникает и формируется в ходе эволюции нелинейной каталитической системы, развивается по своим внутренним законам, не зависящим от внешнего управления. Появляется ветвящийся процесс причинно-следственных связей с неблагоприятным стечением многих маловероятных случайных обстоятельств. Для анализа самоорганизованной критичности необходимо знание кинетики реакции в нестационарных условиях. 
Теория кинетики гетерогенно-каталитических реакций при стационарных условиях создана в основном М.И. Темкиным и Д. Хориути [15–17]. Она являлась и является основой математического моделирования промышленных каталитических процессов и реакторов для стационарных условий. Реакция и процесс считаются стационарными, если концентрации всех веществ в каждом элементе реакционного пространства, включая активную поверхность, не изменяются во времени. Это возможно, когда сумма скоростей образования промежуточных веществ в элементарных стадиях равна сумме скоростей их расходования в других элементарных стадиях реакции.
Развитые в работах М.И. Темкина и его сотрудников теория стационарных и сложных реакций и предложенный проточно-циркуляционный (безградиентный) метод для экспериментального изучения кинетики реакций позволили установить кинетические закономерности ряда промышленно-важных реакций. Полученные кинетические модели широко использовались для моделирования промышленных реакторов – например, кинетическое уравнение реакции синтеза аммиака успешно применяется в течение 60 лет.
В промышленных условиях во многих случаях каталитический процесс протекает стационарно. При этом концентрации реагирующих веществ на поверхности и в приповерхностном слое постоянны и поэтому могут быть исключены из уравнений кинетической модели. Экспериментальное изучение скорости реакции в стационарных условиях в безградиентных реакторах упрощается, и механизм реакций определяется системой нелинейных алгебраических уравнений. Поэтому основное число работ по кинетике реакций и математическому моделированию каталитических процессов относилось к стационарным условиям с использованием кинетических моделей для стационарного состояния поверхности.
Одним из примеров успешного использования кинетики для моделирования реакторов служит трехфазное гетерогенно-каталитическое гидрирование ароматических соединений. Кинетика и термодинамика этих реакций были подробно рассмотрены в работах [18, 19]. Термодинамический анализ образования циклогексадиена и циклогексена при гидрировании бензола показал [18], что константа равновесия реакции образования циклогексадиена–1,3: С6Н6 + Н2 = 1,3 − С6Н8 настолько мала (10−11–10−9), что реакция практически невозможна. Это обуславливается тем, что она сопровождается потерей энергии резонанса бензола. Встречающееся в литературе предположение о кинетическом связывании [20] в применении к гидрированию бензола подразумевает, что скорость гидрирования циклогексадиена настолько велика, что этого достаточно для преодоления термодинамического барьера. Действительно, гидрирование циклогексадиена происходит намного быстрее, чем бензола, однако экспериментальные данные показывают, что число оборотов больше всего в 30 раз [18]. Следовательно, концепция кинетического связывания не может быть использована.
Альтернативное объяснение исходит из образования поверхностных промежуточных веществ, которые не теряют ароматического характера. Было предложено [18], в соответствии с правилом ароматичности [21], возникновение комплекса, содержащего, кроме ароматического соединения, по два атома водорода и катализатора. Циклогексен может образовываться посредством изомеризации такого промежуточного комплекса, содержащего также еще одно ароматическое кольцо и адсорбированную молекулу водорода.
Приведенные выше соображения позволили предложить схему механизма жидкофазного гидрирования [18], согласующуюся как с физико-химическими данными по адсорбции органических соединений и водорода, так и с кинетикой реакции. Скорость реакции имеет вид [18]
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где k, kI, k11, k111, kIV – комплексы констант стадий, С – концентрация водорода в растворе (в оригинальном выводе уравнения (1) использовались парциальные давления), N – молярная доля гидрируемого вещества. Уравнение (1) описывает экспериментальные данные по жидкофазному гидрированию бензола на различных металлах VIII группы [19].
Позднее уравнение (1) было частично видоизменено при описании гидрирования в газовой фазе таким образом, чтобы учесть конкурентную адсорбцию водорода и ароматического соединения. При этом предполагалось, что органическая молекула может занимать несколько мест на поверхности катализатора [21–25].
Динамическая модель каталитического реактора для гидрирования ароматических соединений [22], базирующаяся на кинетическом уравнении (1), учитывает материальный и тепловой балансы и состоит из уравнений Более поздние детальные исследования показали [29], что ванадий в основном цикле не меняет степени окисления, а взаимодействие с кислородом происходит за счет образования пероксидного комплекса.
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где Ci – концентрация i-го реагирующего вещества, Di эф – эффективный коэффициент диффузии, ( – пористость зерна, Rp – диаметр зерна,  x = r/Rp – безразмерная координата по зерну,  Т – температура процесса,  λ – теплопроводность зерна,  Rоб – скорость реакции, ср и ρ – теплоемкость и плотность реакционной смеси,  ΔHR – тепловой эффект реакции.
В работе [26] были рассчитаны профили концентраций и температур в зерне катализатора (см. рисунок) и на базе этой модели проведено сравнение температурного профиля промышленного реактора гидрирования бензола с рассчитанным, которое показало хорошее согласие промышленных данных с моделью [27].
В основе кинетики каталитических реакций обычно используется феноменологический подход – без попыток свести наблюдаемые связи между концентрациями реагирующих веществ к лежащим в их основе фундаментальным законам на микроскопическом уровне. В технологии каталитических процессов такие феноменологические соотношения играли и играют значительную роль. Они, хотя и делают возможным соответствующее описание наблюдаемых закономерностей при стационарных условиях, все же не дают истинного познания каталитического процесса, т.е. физико-химического понимания и основы для построения кинетики и динамики каталитических реакций, процессов и реакторов.
Главный недостаток кинетики реакций, полученной в стационарных условиях, состоит в неполноте даваемой информации о механизме реакции и невозможности моделировать на ее основе нестационарные, пусковые и переходные режимы. Поэтому при моделировании каталитических реакторов, как правило, мы встречаемся с трудностями в решении ряда практических задач. Так, например, отсутствуют кинетические модели ряда важнейших промышленных процессов, учитывающие существенные их детали (сторонние процессы, влияние промоторов и ядов). 
В качестве примеров можно привести отсутствие количественной зависимости процесса окисления С2Н4 в С2Н4О от концентрации промотора в серебряном катализаторе и окисление диоксида серы в триоксид, когда кинетическая модель, используемая для описания стационарной реакции, оказалась неспособна объяснить кинетические закономерности для нестационарных условий [28]. Ранние попытки объяснить механизм реакции, предпринятые П. Марсом и И. Мессеном, предполагали двухстадийную схему восстановления и окисления катализатора стационарного состава с изменением валентного состояния ванадия. Соответствующее этому механизму кинетическое уравнение широко использовалось для проектирования реакторов.
Моделирование процесса окисления диоксида серы в нестационарных условиях потребовало использования именно более полной модели. В промышленных условиях зерна катализатора окисления SO2 почти всегда находятся в диффузионной области. В случае высокодисперсных носителей лимитирует диффузия в газовой фазе, а в случае носителей с малой поверхностью – в жидкой фазе.
Моделирование показывает, что оптимальная пористая структура меняется с конверсией. С увеличением конверсии оптимальный радиус пор уменьшается.
[image: image1.emf]Разработку кинетической модели гетерогенно-каталитической реакции для нестационарных условий надо начинать с молекулярного уровня, с понимания и описания динамики активного места. Активное место в физическом смысле – это небольшие локализованные группы атомов порядка наноразмера, объединенные на поверхности катализатора благодаря взаимодействию между собой и с катализатором в единый ансамбль, но сохраняющие внутри ансамбля индивидуальные свойства.
Скорость элементарных стадий поверхностных реакций зависит от взаимного пространственного расположения реагирую-щих атомов, молекул и их соседей на нанометровых расстояниях. Тонкий слой молекул и атомов адсорбата и атомов адсорбента – поверхности катализатора – является открытой, неидеальной, нелинейной системой, обменивающейся веществом и энергией как с газовой, так и с твердой фазами. Поэтому возможно возникновение нетривиальных динамических режимов и пространственно-временной организации, определяемых внутренними параметрами реакционных систем, такими, как энергетические параметры межчастичного взаимодействия и подвижность адсорбированных частиц. Организация каталитического процесса на микроскопическом уровне обуславливает скорость процесса на мезоскопическом и макроскопическом уровнях. В свою очередь, пространственно-временная организация в мезоскопическом и микроскопическом уровнях влияет на нанометровую структуру приповерхностного и поверхностного слоев катализатора.
Информация, получаемая только на основе измерений скорости каталитической реакции при стационарных условиях, недостаточна для составления кинетической модели и успешного развития теории и практики катализа. Необходимы вычислительный эксперимент и специальные физические методы, характеризующие механизм реакции и свойства каталитической поверхности, позволяющие получить требуемые параметры. Надо признать, что в химической кинетике традиционные экспериментальные методы без одновременного вычислительного эксперимента ограниченны. В настоящее время возникли новые возможности аналитических и физико-химических методик, позволяющих измерять короткоживущие промежуточные вещества и состояние поверхности катализатора в условиях реакции. Однако их применение в кинетических исследованиях не является правилом. Для анализа математических моделей каталитических процессов на макроуровне требуется информация о структуре нелинейной функциональной зависимости скорости реакций от концентрации реагирующих веществ, параметров, характеризующих состояние катализатора, и внешних условий. Для управления каталитическим процессом и реактором в промышленности в ряде случаев необходимо знать не только скорость сложной реакции, но и значения первой и второй производных скорости реакции по параметрам. Первая производная нужна при определении оптимальных условий, знание второй позволяет предупредить возникновение критических условий срыва режима (например, дает возможность обеспечить безопасную работу трубчатых реакторов большой мощности).
Нелинейность макрозависимостей возникает вследствие латерального взаимодействия между собой адсорбированных частиц, фазовых переходов в адсорбционном слое, неоднородности поверхности катализатора, влияния процессов переноса веществ, тепла и импульса на скорость реакции и временной задержки влияния обратных связей. Во всех случаях необходим предварительный вычислительный эксперимент для постановки эксперимента, понимания и описания наблюдаемых экспериментальных данных.
Изменения концентрационных полей во времени и в пространстве реактора и на поверхности катализатора в нестационарном режиме связаны сложными зависимостями, и поэтому при экспериментальном изучении необходимо знание изменений состава реагирующих веществ – как в газовой фазе, так и на поверхности и в приповерхностном слое.
Как отмечено выше, при моделировании нестационарных каталитических процессов часто использовались кинетические модели для стационарных условий. Однако стационарная скорость каталитической реакции при осуществлении процессов, например в псевдоожиженном слое катализатора, часто устанавливается медленнее, чем изменяется состав реакционной среды, окружающей частицу. Скорости изменения состояния поверхности катализатора могут оказаться недостаточно быстрыми для достижения стационарных скоростей стадий реакций, и состав поверхности может существенно отличаться от стационарного. Для моделирования каталитического процесса в этом случае нужны информация о характере движения частиц по высоте реактора и кинетическая модель, отражающая изменение состава поверхности и всех параметров, характеризующих состояние катализатора в ходе реакции [30, 31].
Экспериментальные исследования кинетики реакции на катализаторах в псевдоожиженном слое представляют значительные трудности из-за малой крупности частиц (50–100 мкм). Для их преодоления был разработан реактор с виброожиженным слоем катализатора [30, 31] для изучения кинетики реакций в безградиентных условиях при стационарном и нестационарном состояниях катализатора.
Время достижения стационарного состояния может возрастать при наличии побочных химических процессов, таких, как блокировка активных центров и др. Эти обстоятельства заставляют исследователя в случае осуществления процессов во взвешенном слое катализатора находить кинетические закономерности как при стационарном протекании реакции, так и для нестационарных условий, определяя времена установления стационарной скорости реакций. Для этой цели изучается изменение скорости реакции при скачкообразных изменениях состава реакционной смеси при различных начальных составах поверхности катализатора.
Г.Г. Исаева и др. [30–32] изучили кинетику реакции окислительного аммонолиза пропилена на мелкодисперсном промышленном восьмикомпонентном Fe–Mo–Co–Ni-катализаторе при стационарных условиях. Наблюдались быстрые и медленные времена установления стационарной скорости реакции. В широкой области изменения состава реакционной смеси эти времена составляют минуты, а в области очень малых содержаний кислорода – до десятков минут. Поэтому условия квазистационарного протекания реакции зависят от степени превращения реагентов. Особенно длительные времена (до 8 ч) имеют место на свежем катализаторе и сопровождаются изменением его фазового состава.
Насколько важно знать и понимать кинетику процессов во взвешенном слое? Проиллюстрируем это на одном примере из промышленной практики для той же реакции аммонолиза. В 1960 г. фирмой «Sohio» был разработан промышленный процесс получения нитрила акриловой кислоты (НАК) окислительным аммонолизом пропилена на висмут-молибденовом катализаторе. Длительное время в промышленности достигался выход НАК ~52 % (произведение конверсии на селективность). Исследование кинетики этой реакции в безградиентном проточном реакторе малого объема с виброожиженным слоем катализатора показало, что катализатор может обеспечивать выход 68 %. Снижение выхода обусловлено плохим массообменом между плотными и неплотными частями взвешенного слоя в реакторе и продольным смешением реагирующих веществ в слое. В последующие годы были разработаны новые, более избирательные катализаторы. Однако выход НАК в промышленных реакторах всегда был ниже оптимального на 8–12 %. Незнание истинных активности и избирательности действия катализаторов и монопольное положение фирмы по выпуску НАК не вынуждали совершенствовать реакторы, и промышленный процесс получения НАК не был оптимальным. Знание же зависимости селективности процесса от степени окисленности поверхности позволяло подобрать состав реакционной смеси (отношение С3Н6/О2) так, чтобы были повышены как скорость процесса, так и селективность.
Кроме упомянутого выше, кинетические модели для нестационарных условий необходимы так же для процессов в циклических системах реактор–регенератор, когда катализатор служит переносчиком кислорода, например в реакциях парциального окисления.
Для моделирования каталитических процессов в области экологии очень часто важно знать кинетическую модель для нестационарных условий вследствие постоянного изменения состава очищаемого газа. Большое место среди этих процессов занимает каталитическая очистка выхлопных газов двигателей внутреннего сгорания. Состав отходящих газов двигателей меняется с частотой 0,2–2 Гц, т.е. за время 0,5–5 с, и времена релаксации состава адсорбированного слоя также изменяются в том же интервале времени.
Определение температур зажигания и затухания гетерогенно-каталитических реакций горения также требует знания кинетической модели для нестационарных условий.
Необходимо отметить, что область использования нестационарной кинетики все более и более расширяется (например, моделирование процессов с изменением начального состава реагирующей смеси; совмещенных с физическими процессами разделения периодических процессов; пусковых и переходных режимов).
Говоря о фундаментальных аспектах кинетики, подчеркнем, что понимание нелинейных явлений в неидеальных адсорбированных слоях – автоколебания скорости реакции, автоволновые процессы, образование диссипативных структур, множественность стационарных состояний и их устойчивость, возникновение детерминированного хаоса – возможно также только на основе кинетических моделей для нестационарных условий.
С практической точки зрения нестационарные кинетические модели необходимы, в первую очередь, для проектирования реакторов и определения параметров эксплуатации катализаторов. С чем связана при этом опасность базирования исключительно на данных стационарной кинетики, кроме тех аспектов, которые были упомянуты выше? Так, большинство катализаторов в ходе промышленной эксплуатации подвергаются необратимой дезактивации. В подавляющем числе случаев динамические модели каталитических реакций, описывающие эволюцию каталитической системы во времени с учетом дезактивации, отсутствуют. Дезактивация в промышленных условиях связана с несколькими факторами: отложение кокса, отравление ядами, фазовые и иные превращения твердых тел [33, 34]. С технологической точки зрения понимание кинетики гетерогенно-каталитических процессов с изменяющейся каталитической активностью не может быть преуменьшено, так как только такой подход дает правильную оценку сроку службы катализатора. Количественное описание кинетики реакции с учетом дезактивации важно для проектирования реакторов. Часто скорость реакции в условиях дезактивации выражается в виде двух сомножителей, один из которых полностью описывает дезактивацию (разделяемая кинетика) [33]. Однако различные теоретические и экспериментальные данные показывают, что гипотеза разделяемой кинетики если и справедлива, то только для однородных поверхностей и в случае линейных зависимостей.
Исторически теория кинетики гетерогенных каталитических реакций разрабатывалась на базе промышленных крупнотоннажных процессов: синтез аммиака, метанола, производство серной кислоты и др. В последнее время гетерогенный катализ находит широкое применение в областях так называемого классического органического синтеза.
Большое количество реакций в промышленности как тяжелого, так и тонкого органического синтеза проводится с использованием гетерогенных катализаторов – нанесенных металлов, цеолитов, оксидов металлов, гетерополикислот и т.п. Эти реакции обычно протекают в нескольких фазах: жидкость–твердое, газ–твердое и газ–жидкое– твердое. Среди наиболее важных реакций следует отметить гидрирование, гидроформилирование, гидроаминирование, изомеризацию, окисление и др. Отличительная особенность гетерогенного органического катализа состоит в том, что реагенты и продукты имеют сложное строение. Особую важность приобретают, соответственно, высокие степень превращения и селективность, так как традиционные подходы со значительными затратами на разделение продуктов становятся нецелесообразными. В большом количестве случаев необходимо иметь и высокую стереоселективность, так как получаемые стереоспецифические продукты могут иметь различные физические, химические и физиологические свойства. Последнее особенно важно в тонком органическом синтезе для получения душистых веществ и фармацевтических препаратов. Реакции органического гетерогенного катализа обычно очень чувствительны к условиям проведения процессов (температура, давление, рН), что может влиять на конверсию, селективность и стереоселективность, а в процессах, использующих асимметрический катализ, возможно образование различных энантиомеров.
Для понимания органического катализа представляется необходимой разработка математических моделей химических реакций, которые включали бы описание кинетики, селективности, стереоселективности. Такие модели важны как для выяснения механизма каталитических реакций, так и для моделирования процессов и реакторов.
Несмотря на большое число работ по органическому катализу, проблеме изучения кинетики и селективности многомаршрутных реакций уделяется недостаточно внимания, хотя именно здесь заложены резервы улучшения качества продукции, особенно тонкого органического синтеза, производства душистых веществ и фармацевтических препаратов.

Кинетические вопросы селективности исключительно важны для промышленного гетерогенного катализа. Ясно, что природа селективности определяется конкретными механизмами процессов, происходящих в данной системе, и их кинетикой. Однако важность изучения и анализа селективности связана с тем, что величины селективности обычно более чувствительны и точны, чем значения самих скоростей реакций, что позволяет выяснять механизмы сложных реакций.

Вопросы селективности в сложных реакциях рассматривались в литературе в общем виде [35] и в применении к реакциям гидрирования [36, 37]. В случае кинетического связывания между циклами в параллельных реакциях возможны значительные изменения селективности при изменении давления [38]. Показано [38], что для последовательных реакций А(+В) → С(+В) → D, в которых В не адсорбируется на поверхности, существует нижний предел по В, для которого селективность независима от давления, хотя и может меняться с конверсией. При высоких давлениях (концентрациях) В начальная селективность будет зависеть от давления В, влияя на весь профиль селективности. Интересный случай возникает при сильной адсорбции А по сравнению с С или при большой разнице в скоростях первой и второй реакций. Тогда начальная селективность не зависит от давления В. Более того, возможен случай, когда селективность практически равна единице вплоть до больших конверсий, после чего уменьшается. Характер селективности в области высоких конверсий будет зависеть от давления В – при более высоких давлениях она уменьшается. Такие зависимости наблюдали при гидрировании изопрена на палладиевом катализаторе [39]. Последовательная схема в предположении о том, что адсорбированные органические молекулы занимают несколько мест на поверхности, обсуждена в работе [40]. Из проведенного анализа следует, что разное количество мест при адсорбции С по сравнению с А значительно меняет зависимость селективности от конверсии [40].
На неоднородной поверхности катализатора, если эффективные заряды адсорбированных частиц равны, что, например, возможно при гидрировании органических веществ, имеющих одинаковые симметричные функциональные группы, которые не сопряжены друг с другом, то неоднородность может не проявляться [41]. Так, при описании кинетики газофазного гидрирования часто используют модели неоднородной поверхности, тогда как в жидкофазных реакциях поверхность полностью покрыта и кинетика отвечает однородной поверхности. Анализ показывает [41], что в случае медленной адсорбции реагентов и равенства эффективных зарядов характер зависимости селективности от конверсии будет одинаков как для газофазных, так и для жидкофазных реакций. Если же адсорбция/десорбция С быстрая по сравнению с элементарными реакциями, то тогда селективность не зависит от давления В и ее характер одинаков для газофазных и жидкофазных реакций (неоднородных и однородных поверхностей) даже при существенных отличиях в адсорбции и эффективных зарядах.

В случае параллельных реакций А(+В) → С и А(+В) → D, если В не адсорбируется на поверхности, при равенстве коэффициентов переноса для стадий селективность одинакова для однородных и неоднородных поверхностей [41]. Однако, если молекула А имеет две функциональные группы, отличающиеся по своей способности реагировать с В (например, двойная углерод-углеродная связь и карбонильная группа α-ненасыщенных альдегидов), перенос заряда различен и селективность будет отличаться на энергетически неоднородной поверхности по сравнению с однородной.

Детальный анализ селективности (в том числе хемо-, регио- и энантиоселективности) для некоторых сложных органических реакций, таких, как гидрирование 4-третбутилфенола [42, 43], тимола [44], цитраля [45], изомеризация α-пинена [46– 48], описан в литературе.
При кинетическом анализе в органическом катализе с участием молекул с различными функциональными группами существенны не только количество мест на поверхности катализатора, которое занимает данная молекула, но также и тип адсорбции, т.е. как конкретно происходит это взаимодействие. Недавний пример, который целесообразно рассмотреть в данном контексте, – энантиоселективное гидрирование кетонов с прохиральным центром на платиновом катализаторе в присутствии модификатора – алкалоида. Стационарная кинетика была изучена в работе [49], при этом ряд вопросов оставался без ответа. Изучение нестационарной кинетики реакции гидрирования 1-фенил-1,2-пропандиона показало, что региоселективность (т.е. соотношение 1-гидрокси- и 2-гидрокси-1-фенил-пропанонов) в переходном периоде изменяется и со временем достигает стационарного значения (около 5), при этом начальная величина региоселективности зависит от концентрации реагента и равна 30 в начале реакции при наименьшей концентрации 1-фенил-1,2-пропандиона. С привлечением квантово-химических расчетов (в приближении Хартри–Фока) было установлено, что возможны различные типы адсорбции исходного вещества, в том числе планарная адсорбция бензольного кольца и карбонильной группы в положении 1, которая наиболее благоприятна с энергетической точки зрения. Эксперименты в нестационарных условиях проводились в условиях, когда в начальный момент времени поверхность катализатора была свободной, поэтому при незначительных концентрациях реагентов на поверхности достаточно свободных мест, чтобы адсорбировать и бензольное кольцо, и карбонильную группу.

Этот пример не только показывает важность нестационарной кинетики для выяснения механизма реакций, но и наглядно демонстрирует возможности, возникающие при сочетании кинетических методов с современными теоретическими подходами.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
Объем и глубина знаний о кинетике и динамике каталитических реакций определяют технико-экономическую эффективность и надежность эксплуатации промышленных процессов. Необходимость в детальных кинетических данных в настоящее время ощущается особенно остро в связи с потребностью создания конкурентоспособных катализаторов, процессов и реакторов. Необходимо усиление детальных исследований каталитических процессов на молекулярном уровне с целью определения неэмпирических кинетических и динамических моделей, действующих в широкой области изменения параметров и дающих возможность находить значения не только скоростей всех протекающих реакций, но и их производных. Актуальнейшей задачей теории кинетики на ближайшие годы является разработка методики перехода от микроуровня к мезо- и макроуровням каталитического процесса.
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