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摘要:针对多步连续可逆反应ꎬ系统地探究了多反应段蒸馏塔设计的有效性与可行性ꎮ 以两步连续可逆反应合成碳酸二乙

酯和三步连续可逆反应制备硅烷为例ꎬ从稳态到动态进行了单反应段蒸馏塔和多反应段蒸馏塔的比较与分析ꎮ 结果显示ꎬ多反

应段的引入有助于协调多步反应之间以及反应操作与分离操作之间的相互关联ꎬ不仅能够提升系统的稳态性能ꎬ还能够改善动

态特性与可控性ꎮ 因此ꎬ针对多步连续可逆反应物系的分离问题ꎬ多反应段设计方法是一种行之有效的过程强化手段ꎮ
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　 　 作为一种集成反应操作与分离操作的过程强化

装置ꎬ单反应段蒸馏塔(ＲＤＣ－ＳＲＳ)能够打破平衡反

应的制限ꎬ提高反应的转化率ꎬ减少设备投资和操作

能耗[１－３]ꎮ 然而ꎬ在分离具有不利热力学和动力学

特性的反应物系时ꎬ却难以有效发挥上述潜力ꎮ 为

此ꎬ不少学者提出了很多改进的方法ꎬ多反应段蒸馏

塔(ＲＤＣ－ＭＲＳ)便是其中之一ꎮ Ｔｕｎｇ 等[４]在分离最

不利反应物系时首次提出了在塔顶与塔底设置 ２ 个

反应段的设计理念ꎮ Ｚｈａｎｇ 等[５] 证实了双反应段蒸

馏塔(ＲＤＣ－ＤＲＳ)在分离最不利反应物系时的稳态

优势ꎬ并提议通过进料分流对其进一步强化ꎮ Ｙｕ
等[６]将双反应段设置在塔的中部并应用于碳酸二

乙酯两步连续可逆反应的分离问题ꎬ扩展了 ＲＤＣ－
ＤＲＳ 的设计理念ꎮ 王堃等[７] 对三氯甲硅烷制备硅

烷的复杂反应过程设计了一种三反应段蒸馏塔

(ＲＤＣ－ＴＲＳ)ꎬ也提升了系统的稳态性能ꎮ 虽然多反

应段的设置能够取得较好的过程强化效果ꎬ但对这

种设计方法的有效性与可行性仍缺乏深入的研究ꎬ
特别是它对系统动态特性与可控性的影响尚不明

晰ꎬ因此有必要进行系统性的研究ꎮ
本文中从稳态设计和动态控制 ２ 个方面研究多

反应段设置对系统性能的影响ꎬ并分别以两步连续

可逆反应合成碳酸二乙酯和三步连续可逆反应制备

硅烷为例ꎬ通过 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＭＲＳ 的比较与

分析揭示多反应段设置的作用ꎮ

１　 多反应段的设置及其对系统性能的影响

在多步连续可逆反应中ꎬ中间产物作为前一步

反应的产物和后一步反应的反应物ꎬ会同时影响前

后反应的进行ꎬ这使得如何协调多步反应之间的相
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互关联至关重要ꎮ 对于图 １(ａ)所示的 ＲＤＣ－ＳＲＳ 而

言ꎬ由于多个反应均集中发生在同一个反应段内ꎬ致
使其缺乏有效的手段对这些反应进行必要的协调ꎬ
不仅限制了反应转换率的提高ꎬ还增加了目标产物

的分离难度ꎮ 对于图 １(ｂ)所示的 ＲＤＣ－ＭＲＳ 而言ꎬ
由于多个反应段的设置ꎬ使其具有更多的结构设计

变量与操作设计变量ꎮ 这包括反应段的段数、每个

反应段内的塔板数、介于反应段之间分离段的塔板

数、多股进料的流量与位置等ꎮ 它们为系统的综合

与设计提供了更多的自由度ꎬ这不但有助于协调各

步反应之间的相互关联ꎬ促使反应朝着有利的方向

进行(即降低目标产物的分离难度)ꎬ而且还有助于

强化反应操作与分离操作之间的相互耦合ꎬ进一步

挖掘过程强化的潜在效果ꎮ 因此ꎬ多反应段的设置

能够有效提升反应蒸馏塔的稳态性能ꎬ即不仅能减

少设备投资成本还能降低操作能耗ꎮ

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ (ｂ)ＲＤＣ－ＭＲＳ

图 １　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＭＲＳ 的结构示意图

鉴于多反应段的设置有助于协调各步反应之间

以及反应操作与分离操作之间的相互关联ꎬ对反应

蒸馏塔的动态特性也会产生积极的影响ꎬ即不但能

消弱各个产品浓度之间的相互作用ꎬ而且还会减小

系统的时间常数ꎮ 显然两者均有助于系统产品质量

的严格控制ꎮ

２　 碳酸二乙酯反应蒸馏塔的设计与控制

２􀆰 １　 稳态设计

碳酸二甲酯(ＤＭＣ)和乙醇(ＥＴＯＨ)酯交换合成

碳酸二乙酯(ＤＥＣ)和甲醇(ＭＥＯＨ)的动力学方程如

式( １) 和式 ( ２) 所示ꎬ 中间产物为碳酸甲乙酯

(ＥＭＣ)ꎮ
ＤＭＣ ＋ ＥＴＯＨ 􀜩􀜨􀜑 ＥＭＣ ＋ ＭＥＯＨ (１)
ＥＭＣ ＋ ＥＴＯＨ 􀜩􀜨􀜑 ＤＥＣ ＋ ＭＥＯＨ (２)

　 　 ＤＥＣ 为塔底产物ꎬ摩尔分数被设定为 ９９􀆰 ５１％ꎮ
ＭＥＯＨ 及过量的 ＥＴＯＨ 为塔顶产物ꎬ其中 ＭＥＯＨ 的

摩尔分数被设定为 ３３􀆰 ００％ꎮ 在相同催化剂量当量

和塔板数的情况下ꎬ对 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ 进行

综合与设计ꎬ得到了如图 ２ 所示的 ２ 种稳态设计ꎮ
相比于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬＲＤＣ－ＤＲＳ 的再沸器热负荷降低

约 １３􀆰 ３５％ꎬ这说明 ２ 个反应段的设置有助于提高系

统的稳态性能ꎮ 图 ３ 给出了这 ２ 个系统的净反应速

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ

(ｂ)ＲＤＣ－ＤＲＳ

图 ２　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的稳态设计

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ

(ｂ)ＲＤＣ－ＤＲＳ

图 ３　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的净反应速率曲线
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率曲线ꎮ 对于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ第一步和第二步反应主要

发生在一个共同区域内ꎬ而对于 ＲＤＣ－ＤＲＳꎬ情形则

完全不同ꎮ 第一步反应主要发生在上反应段ꎬ而第

二步反应则主要发生在下反应段ꎮ 这一稳态特性的

出现显然是由双反应段的设置所带来的ꎬ它对第一

步和第二步反应之间以及反应操作与分离操作之间

的协调作用提高了碳酸二乙酯两步连续可逆反应的

转化率ꎬ是系统稳态性能提升的根本原因ꎮ
２􀆰 ２　 开环特性分析

图 ４(ａ)与(ｂ)给出了回流量阶跃变化±２％后

的开环响应ꎮ 对于顶部 ＭＥＯＨ 的浓度ꎬ在正响应时

发生了稳态点移动ꎬ但 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的变化幅度大于

ＲＤＣ－ＳＲＳ(正向更小)ꎬ这一事实说明了前者具有较

小的稳态增益ꎮ 在负响应时 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的变化幅度

小于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ这表明前者具有较小的稳态增益ꎮ
对于底部 ＤＥＣ 的浓度ꎬＲＤＣ－ＤＲＳ 与 ＲＤＣ－ＳＲＳ 具

有近似相同的变化幅度ꎬ这说明二者对底部 ＤＥＣ 的

浓度具有相近的耦合程度ꎮ 图 ４( ｃ)与(ｄ)给出了

再沸器热负荷变化±２％后的开环响应ꎮ 对于顶部

ＭＥＯＨ 的浓度ꎬ在正响应时 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的变化幅度

小于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ这说明前者对顶部 ＭＥＯＨ 的浓度

具有较弱的耦合程度ꎮ 在负响应时发生了稳态点移

动ꎬ但 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的变化幅度大于 ＲＤＣ－ＳＲＳ(正向

更小)这一事实也说明了前者对顶部 ＭＥＯＨ 的浓度

具有较弱的耦合程度ꎮ 对于底部 ＤＥＣ 的浓度ꎬ
ＲＤＣ－ＤＲＳ 与 ＲＤＣ－ＳＲＳ 具有近似相同的变化幅度ꎬ
说明二者对底部 ＤＥＣ 的浓度具有相近的稳态增益ꎮ
虽然 ＲＤＣ－ＤＲＳ 比 ＲＤＣ－ＳＲＳ 具有较小的稳态增益ꎬ
但前者较弱的交叉耦合作用仍能减弱塔顶与塔底产

品浓度之间的相互作用ꎮ 表 １ 列出了 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和

ＲＤＣ－ＤＲＳ 在 ω ＝ １０ ０００ ｒａｄ / ｓ 下的 ＲＧＡ 矩阵ꎮ 其

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)回流量的增大

(ｂ)回流量的减小

(ｃ)再沸器热负荷的增大

(ｄ)再沸器热负荷的减小

图 ４　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的开环响应

表 １　 在 ω＝１０ ０００ ｒａｄ / ｓ 时 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和

ＲＤＣ－ＤＲＳ 的 ＲＧＡ

ＲＤＣ－ＳＲＳ

　 Ｒ ＦＥＴＯＨ Ｑ

Ｔ１ １􀆰 ０７７８ ０􀆰 １０９３ －０􀆰 １８７１

Ｔ３３ －０􀆰 １１７４ ３􀆰 ６６２５ －２􀆰 ５４５１

Ｔ２６ ０􀆰 ０３９６ －２􀆰 ７７１８ ３􀆰 ７３２２

ＲＤＣ－ＤＲＳ

　 Ｒ ＦＥＴＯＨ１ ＦＥＴＯＨ２ Ｑ

Ｔ１ １􀆰 ３５２１ －０􀆰 ２８４０ －０􀆰 ０１４３ －０􀆰 ０５３８

Ｔ２ －０􀆰 ３１１８ １􀆰 ２８０６ ０􀆰 ００５８ ０􀆰 ０２５４

Ｔ４０ ０􀆰 ０５６４ －０􀆰 ００９３ １􀆰 ４６５５ －０􀆰 ５１２６

Ｔ２９ －０􀆰 ０９６７ ０􀆰 ０１２７ －０􀆰 ４５７０ １􀆰 ５４１０

中ꎬ被控塔板是基于最小稳态偏差方法[８] 所选定

的ꎮ 对于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ它们是第 １(Ｔ１)、第 ２６(Ｔ２６)和
第 ３３(Ｔ３３)块塔板ꎬ而对于 ＲＤＣ－ＤＲＳꎬ它们是第 １
(Ｔ１)、第 ２(Ｔ２)、第 ２９(Ｔ２９)和第 ４０(Ｔ４０)块塔板ꎮ
与 ＲＤＣ－ＳＲＳ 相比ꎬＲＤＣ－ＤＲＳ 的 ＲＧＡ 对角线元素

显然更靠近于 １ꎬ这也说明了 ＲＤＣ－ＤＲＳ 比 ＲＤＣ－
ＳＲＳ 具有较弱的相互作用ꎬ也即具有改善的开环

特性ꎮ
２􀆰 ３　 闭环控制分析

根据 ＲＧＡ 配对规则得到了如图 ５ 所示的控制

结构ꎮ 基于 Ｔｙｒｅｕｓ－Ｌｕｂｅｎ 方法得到了如表 ２ 所示

的温度控制器的参数ꎮ 图 ６ 给出了在 ＤＭＣ 进料流

量阶跃变化±２０％的情况下 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ
的闭环响应ꎮ 其中ꎬ黑线表示正向扰动ꎬ灰线表示负

向扰动ꎮ 对于正向扰动ꎬＲＤＣ－ＳＲＳ 无法实现系统的
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稳定控制ꎬ而 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的被控塔板温度都能恢复

到给定值ꎬ且保持产品浓度在给定值附近ꎮ 对于负

向扰动ꎬ两者虽都能实现系统的稳定控制ꎬ但 ＲＤＣ－
ＤＲＳ 具有较小的超调量、调节时间及稳态偏差ꎮ
图 ７ 给出了在 ＤＭＣ 进料浓度阶跃变化 ５％(９５％的

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ (ｂ)ＲＤＣ－ＤＲＳ

图 ５　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的控制结构

表 ２　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＤＲＳ 的温度控制器参数

　 　 Ｋｃ 时间 / ｍｉｎ

ＲＤＣ－ＳＲＳ Ｑ－Ｔ２６ ０􀆰 ９６ ９􀆰 ２４

　 ＦＥＴＯＨ－Ｔ３３ ０􀆰 ５９ ９１􀆰 ０８

　 Ｒ－Ｔ１ ３􀆰 ７６ ９７􀆰 ６８

ＲＤＣ－ＤＲＳ Ｑ－Ｔ２９ ０􀆰 ２３ １３􀆰 ２０

　 ＦＥＴＯＨ２－Ｔ４０ ７􀆰 ３６ １８􀆰 ４８

　 ＦＥＴＯＨ１－Ｔ２ １７􀆰 ２５ ６􀆰 ６０

　 Ｒ－Ｔ１ １５􀆰 ５０ １１􀆰 ８８

图 ６　 在 ＦＤＭＣ流量变化±２０％情况下的闭环响应

图 ７　 在 ＦＤＭＣ组分变化 ５％情况下的闭环响应
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ＤＭＣ 和 ５％的 ＥＴＯＨ)的情况下 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－
ＤＲＳ 的闭环响应ꎮ 所得到结果与 ＤＭＣ 进料流量负

向变化时的情形相类似ꎮ 上述结果表明ꎬＲＤＣ－ＤＲＳ
比 ＲＤＣ－ＳＲＳ 具有较好的开环与闭环操作特性ꎬ这
显然是由双反应段设置所带来的ꎮ

３　 硅烷反应蒸馏塔的设计与控制

３􀆰 １　 稳态设计

三氯甲硅烷(ＴＣＳ)歧化制备硅烷(ＳＩＬ)的动力

学方程如式(３) ~ (５)所示ꎬ所涉及到的中间产物包

括一氯甲硅烷(ＭＣＳ)、二氯甲硅烷(ＤＣＳ)和四氯甲

硅烷(ＳＴＣ)ꎮ
２ＴＣＳ 􀜩􀜨􀜑 ＳＴＣ ＋ ＤＣＳ (３)
２ＤＣＳ 􀜩􀜨􀜑 ＴＣＳ ＋ ＭＣＳ (４)
２ＭＣＳ 􀜩􀜨􀜑 ＤＣＳ ＋ ＳＩＬ (５)

　 　 ＳＴＣ 为塔底主要产物ꎬ摩尔分数被设定为

９９􀆰 １％ꎻＳＩＬ 为塔顶主要产物ꎬ摩尔分数被设定为

９９􀆰 ３％ꎮ 在相同催化剂量当量和塔板数的情况下ꎬ
对 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 进行综合与设计ꎬ得到了

如图 ８ 所示的 ２ 种稳态设计ꎮ 相比于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ
ＲＤＣ－ＴＲＳ 的再沸器热负荷降低约 ９􀆰 ４６％ꎮ 图 ９ 给

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ

(ｂ)ＲＤＣ－ＴＲＳ

图 ８　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的稳态设计

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ

(ｂ)ＲＤＣ－ＴＲＳ

图 ９　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的净反应速率曲线

出了 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的净反应速率曲线ꎮ
对于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ三步反应均重叠发生在同一个区

域ꎬ而对于 ＲＤＣ－ＴＲＳꎬ三步反应则分布于 ３ 个反应

段内ꎮ 后者显然更好地协调了三步反应之间以及反

应操作与分离操作之间的相互关联ꎬ这是其具有较

好稳态特性的根本原因ꎮ
３􀆰 ２　 开环特性分析

图 １０(ａ)与(ｂ)给出了当回流量阶跃变化±２％
后的开环响应ꎮ 对于顶部的 ＳＩＬ 浓度ꎬＲＤＣ－ＳＲＳ 和

ＲＤＣ－ＴＲＳ 的变化幅度基本一致ꎮ 对于底部的 ＳＴＣ
浓度ꎬＲＤＣ－ＴＲＳ 的变化幅度均小于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ表明

前者回流量对底部 ＳＴＣ 浓度的影响较低ꎮ 图 １０(ｃ)
与(ｄ)给出了当再沸器热负荷阶跃变化±２％后的开

环响应ꎮ 对于顶部的 ＳＩＬ 浓度ꎬＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－
ＴＲＳ 的变化幅度也基本一致ꎮ 对于底部的 ＳＴＣ 浓

度ꎬＲＤＣ－ＴＲＳ 的变化幅度也小于 ＲＤＣ－ＳＲＳꎬ表明

ＲＤＣ－ＴＲＳ 的再沸器热负荷对底部 ＳＴＣ 浓度的稳态

增益较低ꎮ 虽然 ＲＤＣ－ＴＲＳ 比 ＲＤＣ－ＳＲＳ 具有较小

的稳态增益ꎬ但前者较弱的交叉耦合作用仍能减弱

塔顶与塔底产品浓度之间的相互作用ꎮ 表 ３ 给出了

ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ －ＴＲＳ 在 ω ＝ １０ ０００ ｒａｄ / ｓ 下的

ＲＧＡ 矩阵ꎮ 其中ꎬ被控塔板是基于灵敏度方法所选

定的ꎮ 对于 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳꎬ它们均为第 ３
(Ｔ３) 和第 ５３ ( Ｔ５３ ) 块塔板ꎮ 相比于 ＲＤＣ － ＳＲＳꎬ
ＲＤＣ－ＴＲＳ 的 ＲＧＡ 对角线元素更接近于 １ꎬ表明它

具有改善的开环特性ꎮ
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(ａ)回流量的增大

(ｂ)回流的量减小

(ｃ)再沸器热负荷的增大

(ｄ)再沸器热负荷的减小

图 １０　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的开环响应

表 ３　 在 ω＝１０ ０００ ｒａｄ / ｓ 时 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和

ＲＤＣ－ＴＲＳ 的 ＲＧＡ

　 　 Ｒ Ｑ

ＲＤＣ－ＳＲＳ Ｔ３ １􀆰 ０４２７ －０􀆰 ０４２７

　 Ｔ５３ －０􀆰 ０４２７ １􀆰 ０４２７

ＲＤＣ－ＴＲＳ Ｔ３ １􀆰 ０４００ －０􀆰 ０４００

　 Ｔ５３ －０􀆰 ０４００ １􀆰 ０４００

３􀆰 ３　 闭环控制分析

根据 ＲＧＡ 配对规则得到了如图 １１ 所示的

ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的控制结构ꎮ 表 ４ 列出了

各温度控制器的参数ꎮ 在 ＴＣＳ 进料流量阶跃变化

±２０％的情况下ꎬ图 １２ 给出了 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－
ＴＲＳ 的闭环响应ꎮ 虽然二者都能实现系统的稳定控

制ꎬ但 ＲＤＣ－ＴＲＳ 具有较小的超调量和较短的调节

时间ꎮ 在 ＴＣＳ 进料浓度阶跃变化 ５％(９５％的 ＴＣＳ
和 ５％的 ＳＩＬ)的情况下ꎬ图 １３ 给出了 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和

ＲＤＣ－ＴＲＳ 的闭环响应ꎮ 其结果与 ＴＣＳ 进料流量扰

动时相类似ꎮ 上述结果表明ꎬＲＤＣ－ＴＲＳ 比 ＲＤＣ－
ＳＲＳ 具有较好的开环与闭环操作特性ꎬ这显然是由

三反应段设置所带来的ꎮ

(ａ)ＲＤＣ－ＳＲＳ (ｂ)ＲＤＣ－ＴＲＳ

图 １１　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的控制结构

表 ４　 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＴＲＳ 的温度控制器参数

　 　 Ｋｃ 时间 / ｍｉｎ

ＲＤＣ－ＳＲＳ Ｑ－Ｔ５３ ０􀆰 ３７ １０􀆰 ５６

　 Ｒ－Ｔ３ ０􀆰 ０４ ５􀆰 ５１

ＲＤＣ－ＴＲＳ Ｑ－Ｔ５３ ０􀆰 ３５ ７􀆰 ２４

　 Ｒ－Ｔ３ ０􀆰 ０４ ４􀆰 ４７

图 １２　 在 ＦＴＣＳ流量变化±２０％的情况下的闭环响应
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图 １３　 在 ＦＴＣＳ组分变化 ５％的情况下的闭环响应

４　 结论

多反应段设置有助于协调多步反应之间以及反

应操作与分离操作之间的相互关联ꎬ既能够提升反

应蒸馏塔的稳态性能ꎬ又能改善动态特性与可控性ꎬ
对于多步连续可逆反应的分离问题是一种有效的过

程强化手段ꎮ 本文中以两步连续可逆反应合成碳酸

二乙酯和三步连续可逆反应制备硅烷为例ꎬ从稳态

到动态对 ＲＤＣ－ＳＲＳ 和 ＲＤＣ－ＭＲＳ 进行了深入的比

较与分析ꎮ ２ 个例子均显示ꎬ后者比前者具有较好

的稳态与动态性能ꎮ
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研究人员揭开钛硅分子筛催化剂作用机制

　 　 钛硅分子筛(ＴＳ－１)并不是一种新型催化剂ꎬ其开发并

成功应用于催化丙烯转化为环氧丙烷已近 ４０ 年ꎮ 现在ꎬ通
过结合各种研究方法ꎬ来自苏黎世联邦理工学院、科隆大

学、弗里茨􀅰哈伯研究所(Ｆｒｉｔｚ Ｈａｂｅｒ Ｉｎｓｔｉｔｕｔｅ)和巴斯夫的

科学家团队共同揭示了这种催化剂出乎意料的作用机制ꎮ
这些研究结果将有助于推动催化剂研究向前迈出重要的

一步ꎮ
环氧丙烷在工业中用于生产聚氨酯、防冻液添加剂和

液压油等ꎮ 全球化工行业每年生产超过 １ １００ 万 ｔ 环氧丙

烷ꎬ其中有 １００ 万 ｔ 是通过使用过氧化氢氧化丙烯来生产ꎬ
这种化学反应在 ＴＳ－１ 的催化下发生ꎮ ＴＳ－１ 是一种微孔结

晶材料ꎬ由硅、氧和少量钛组成ꎮ 专家们曾认为 ＴＳ－１ 中的

活性中心包含单一的、孤立的钛原子ꎬ这种结构保证了其特

殊的催化剂活性ꎮ
然而ꎬ来自苏黎世联邦理工学院、科隆大学、弗里茨􀅰

哈伯研究所和巴斯夫的研究团队对这一假设提出了质疑ꎮ

在一项发表在«自然»杂志上的研究中ꎬ该团队通过使用固

体核磁共振技术的研究和计算机模拟证明ꎬ两个相邻的钛

原子对于解释特定的催化活性很有必要ꎮ 研究团队也由此

得出结论:钛原子不是孤立的ꎬ而是由一对钛原子对组成的

催化活性中心ꎮ
来自科隆大学的合著者 Ａｌｂｒｅｃｈｔ Ｂｅｒｋｅｓｓｅｌ 教授表示:

“我们多年来一直致力于阐述均相钛催化剂的反应机理ꎬ
并发现过氧化氢由一对钛原子对激活ꎬ这与文献中的假设

相反ꎮ 我们在当前研究中看到均相催化的研究结果也适用

于多相催化ꎬ这真的是一个特别的时刻ꎮ”来自柏林弗里茨􀅰
哈伯研究所的合著者 Ｔｈｏｍａｓ Ｌｕｎｋｅｎｂｅｉｎ 博士补充道:“我
们很高兴能够为这项研究做出贡献ꎮ 我们的分析手段佐证

了这些结论ꎮ 这项研究对双原子活性中心的认识具有根本

性的意义ꎬ并为催化剂研究带来了新可能ꎮ”
该研究团队确信ꎬ这项研究结果不仅有助于改进现有催

化剂ꎬ而且有助于开发新的均相和多相催化剂ꎮ (张兆莱)
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