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摘要:采用浸渍法制备了不同 Ｃｓ 质量分数的 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化剂ꎬ并利用 ＸＲＤ、氮气物理吸附、ＣＯ２ －ＴＰＤ 和 ＮＨ３ －ＴＰＤ 等技术

对其进行表征ꎮ 在固定床反应器中ꎬ优化了 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化丙酸甲酯与甲醛缩合制备甲基丙烯酸甲酯(ＭＭＡ)的反应条件ꎬ并初
步进行了动力学分析ꎮ 结果表明ꎬＣｓ 质量分数为 １０％的 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化剂性能最优ꎬ在反应温度为 ３７０℃、反应空速为 １􀆰 ２ ｈ－１、
酯醛摩尔比为 １ ∶１的优化条件下ꎬ丙酸甲酯的转化率为 ４６􀆰 ３％ꎬＭＭＡ 的选择性接近 １００％ꎮ 动力学分析显示丙酸甲酯与甲醛缩
合制备 ＭＭＡ 的表观活化能为 ３９􀆰 １ ｋＪ / ｍｏｌꎬ非常接近理论值ꎮ
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　 　 甲基丙烯酸甲酯(ＭＭＡ)是生产有机玻璃、涂
料、显示器等产品的原材料[１－７]ꎮ 目前 ＭＭＡ 主流生

产工艺为 Ｃ２(乙烯)法[８]、Ｃ３(丙酮)法[９]和 Ｃ４(异丁

烯)法[１０－１１]ꎮ 其中 Ｃ２ 法是目前最绿色、最安全、最
经济的生产工艺路线[２ꎬ１２－１３]ꎬ关键难点是丙酸甲酯

与甲醛缩合反应催化剂的研发[４ꎬ１４－１５]ꎮ
Ａｌｂａｎｃｓｉ 等[１６]以 ＳｉＯ２ 为载体负载 Ｔａ２Ｏ５、Ｎｂ２Ｏ５

和 ＷＯ３ 等金属氧化物ꎬ并以其为催化剂催化丙酸甲

酯与甲醛缩合反应ꎬ研究发现ꎬ采用半缩甲醛作为甲

醛源ꎬＮｂ２Ｏ５ / ＳｉＯ２ 的催化活性最高ꎻ而以三聚甲醛

作为甲醛源时ꎬ则 ＷＯ３ / ＳｉＯ２ 的催化活性更高ꎮ Ｔａｉ
等[１７－１８]对比了不同载体(ＭｇＯ、ＳｉＯ２、Ａｌ２Ｏ３、ＺｒＯ２ 和

ＴｉＯ２)负载碱金属 Ｃｓ 用于催化丙酸甲酯与甲醛反应

发现ꎬＣｓ / ＳｉＯ２ 催化剂表现出较好的催化性能ꎮ 杨

小林等[１９]以 ＳｉＯ２ 为载体ꎬ采用浸渍法负载 １５％ Ｃｓ
制备了 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化剂ꎬ对丙酸甲酯转化率可达

４２􀆰 １％ꎬ目标产物 ＭＭＡ 的选择性为 ９４􀆰 １％ꎮ 而赖

崇伟等[２０] 认为 Ｃｓ 质量分数在 １２％ ~ １４％为宜ꎬＣｓ
质量分数过低时催化剂碱性活性中心少、活性差ꎬ而
Ｃｓ 质量分数过高会导致催化剂碱性过强ꎮ Ｙｏｏ[２１]

在 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化剂中引入 Ｂｉ、Ｌａ、Ｐｂ、Ｔｉ 和 Ｗ 等金属

氧化物ꎬ李洁等[２２]在 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 中掺杂 ＺｒＯ２ 以提高催

化剂的活性和选择性ꎮ 从目前研究来看ꎬＣｓ / ＳｉＯ２

催化剂具有良好的开发前景ꎬ但对催化剂中 Ｃｓ 质量

分数的多少以及是否添加助剂仍存在不同的看法ꎮ
笔者采用浸渍法制备了不同 Ｃｓ 质量分数的

􀅰０１２􀅰
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Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化剂ꎬ在考察反应温度、反应空速、原料

酯醛摩尔比等工艺条件对丙酸甲酯与甲醛缩合反应

影响规律的基础上进行宏观动力学分析ꎬ并建立了

动力学模型ꎬ为以 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化丙酸甲酯与甲醛制

备 ＭＭＡ 工艺的应用提供基础数据ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 主要原料

原料:氨稳定硅溶胶(３０％)ꎬ德州市晶火技术

玻璃有限公司生产ꎻ碳酸铯(分析纯)、多聚甲醛(分
析纯)、丙酸甲酯(分析纯)ꎬ上海阿拉丁生化科技股

份有限公司生产ꎻ无水甲醇(分析纯)ꎬ西陇科学股

份有限公司生产ꎻ氢氧化钠(分析纯)ꎬ医药集团化

学试剂有限公司生产ꎮ
１􀆰 ２　 催化剂的制备

称取一定量氨稳定硅溶胶于烧杯中ꎬ１２０℃ 加

热ꎬ蒸发ꎬ７５０℃焙烧 ４ ｈ 作为二氧化硅载体ꎮ 称取

一定量碳酸铯溶于去离子水中ꎬ采用等体积浸渍ꎬ浸
渍温度为 ４０℃ꎬ浸渍时间为 １２ ｈꎮ 然后在 １２０℃下

干燥 １２ ｈꎬ７５０℃焙烧 ４ ｈꎬ得到催化剂成品ꎮ
１􀆰 ３　 表征方法

利用日本岛津公司生产的 ＸＲＤ－７０００ 型 Ｘ 射

线衍射仪对催化剂的晶相结构进行表征ꎬ管电压和

电流分别为 ４０ ｋＶ 和 １００ ｍＡꎬ衍射角为 ２０~８０°ꎬ扫
描速度为 ４° / ｍｉｎꎮ 利用美国康塔 公 司 生 产 的

Ａｕｔｏｓｏｒｂ－ｉＱ 比表面积及孔径分析仪对催化剂进行

ＢＥＴ 分析ꎬＮ２ 物理吸脱附法ꎮ 利用 ＤＡＳ－３０００ 型动

态吸附仪分析测试催化剂表面酸碱性ꎬ载气为氦气ꎬ
升温速率为 １０℃ / ｍｉｎꎮ
１􀆰 ４　 实验方法

固定床反应器中采用管式炉上中下三段温控加

热ꎬ催化剂 ５ ｇ(粉碎至 ８~１０ 目)装填在固定床反应

管中段恒温区ꎬ反应管上下端填装 ３ ｍｍ 玻璃珠ꎮ
以甲醇为溶剂ꎬ按一定比例将丙酸甲酯与多聚甲醛

混合溶液作为原料ꎬ由计量泵计量进料ꎬ气化后与催

化剂接触反应ꎬ反应产物进入气液分离罐ꎬ反应压力

由背压阀调节控制ꎮ
１􀆰 ５　 分析方法

采用 ＢＪＨ 模型计算催化剂比表面积、孔体积和

孔径ꎮ 液相产物首先采用岛津 ＧＣＭＳ－ＱＰ２０１０ 型气

质联用仪进行定性分析ꎬＥＩ 离子源ꎮ 定量分析使用

安捷伦 ７８９０Ａ 型气相色谱仪ꎬＦＩＤ 检测器温度为

３００℃ꎬ色谱柱均为 Ｗａｘ － １０ ( ３０ ｍ × ０􀆰 ３２ ｍｍ ×
０􀆰 ５ μｍ)ꎬ固定相为聚乙二醇(ＰＥＧ－２０Ｍ)ꎮ 升温程

序:柱箱初始温度为 ３０℃ꎬ以 ４０℃ / ｍｉｎ 的升温速率

升至 １７０℃后保持 ４ ｍｉｎꎮ
１􀆰 ６　 相关计算公式

催化剂催化丙酸甲酯与甲醛合成甲基丙烯酸甲

酯反应性能相关计算式如下:
丙酸甲酯转化率 Ｘ(％) ＝ [反应消耗丙酸甲酯(％) /

丙酸甲酯进料量(％)] × １００％
产物选择性 Ｓ(％) ＝ [反应生产对应产物的量(％) /

丙酸甲酯反应生产所有产物的量(％)] × １００％
液时空速 ＷＨＳＶ(ｈ －１) ＝ [原料进料量(ｇ / ｈ) /

催化剂装填量(ｇ)] × １００％

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 催化剂表征

２􀆰 １􀆰 １　 Ｘ 射线粉末衍射(ＸＲＤ)分析

二氧化硅载体分别负载氧化铯质量分数为

５％、１０％和 １５％(Ａ、Ｂ、Ｃ)催化剂样品的 ＸＲＤ 谱图

如图 １ 所示ꎮ 从图 １ 中可以看出ꎬ所有谱线均仅在

２θ 为 ２１􀆰 ５°出现归属于 ＳｉＯ２ 的衍射峰[１９]ꎬ未观察到

Ｃｓ２ＣＯ３ 的特征衍射峰ꎮ 且随着碱金属负载量的增

加ꎬ３ 条谱线归属于 ＳｉＯ２ 衍射峰的衍射强度及位置

没有明显变化ꎮ 这是由于 Ｃｓ２ＣＯ３ 在催化剂表面分

散均匀晶粒度较小的结果ꎬＣｓ 质量分数的增加对催

化剂的晶型结构基本无影响ꎮ

１—５％ Ｃｓꎻ２—１０％ Ｃｓꎻ３—１５％ Ｃｓ

图 １　 不同催化剂的 ＸＲＤ 谱图

２􀆰 １􀆰 ２　 催化剂的酸碱性分析

催化剂 Ａ、Ｂ、Ｃ 样品的 ＣＯ２ －ＴＰＤ 和 ＮＨ３ －ＴＰＤ
谱图如图 ２ 所示ꎮ 从图 ２( ａ)中可以看出ꎬ催化剂

Ａ、Ｂ、Ｃ 在 １５０℃之前出现 ２ 个 ＣＯ２ 脱附峰ꎬ说明在

催化剂表面主要存在 ２ 种不同强度的碱性位点[２３]ꎮ
随着催化剂上 Ｃｓ 质量分数的增加ꎬＣＯ２ 脱附峰峰面

积减少ꎬ但相对高温 ＣＯ２ 脱附峰的位置向右移动ꎮ
表明随着催化剂上 Ｃｓ 质量分数的增加ꎬ催化剂表面

碱性位点数量减少ꎬ但碱强度增强ꎮ 这是由于随着

催化剂 Ｃｓ 质量分数的提高ꎬＣｓ２ＣＯ３ 在催化剂表面

分散度降低ꎬ部分 Ｃｓ２ＣＯ３ 出现聚集导致碱性位点减

􀅰１１２􀅰
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少ꎬ但碱强度增加ꎮ 从图 ２(ｂ)中可以看出ꎬ催化剂

Ａ、Ｂ、Ｃ 的 ＮＨ３－ＴＰＤ 谱图中未观察到明显 ＮＨ３ 脱附

峰ꎬ说明催化剂表面酸性位点数量极低或基本不存

在酸性位点ꎮ

(ａ)ＣＯ２－ＴＰＤ

(ｂ)ＮＨ３－ＴＰＤ

１—５％ Ｃｓꎻ２—１０％ Ｃｓꎻ３—１５％ Ｃｓ

图 ２　 催化剂的 ＣＯ２－ＴＰＤ 和 ＮＨ３－ＴＰＤ 谱图

２􀆰 １􀆰 ３　 Ｎ２ 物理吸脱附(ＢＥＴ)分析

催化剂 Ａ、Ｂ、Ｃ 样品的 Ｎ２ 吸脱附曲线如图 ３ 所

示ꎮ 采用 ＢＪＨ 模型计算获得催化剂比表面积、孔体

积和孔径ꎬ结果如表 １ 所示ꎮ 从图 ３ 和表 １ 中可以

看出ꎬ催化剂 Ａ、Ｂ、Ｃ 均具有较大孔径的狭缝型孔

道ꎮ 随着催化剂上 Ｃｓ 负载质量分数的增加ꎬ催化剂

比表面积和孔容逐渐降低ꎬ但平均孔径逐渐增

　 　 　 　 　 　 　

１—５％ Ｃｓꎻ２—１０％ Ｃｓꎻ３—１５％ Ｃｓ

图 ３　 催化剂的 Ｎ２ 吸脱附曲线

表 １　 不同催化剂的结构特性

催化剂 ＳＢＥＴ
① / (ｍ２􀅰ｇ－１) Ｖｐ

② / (ｃｍ３􀅰ｇ－１) Ｄｐ
③ / ｎｍ

Ａ ６４􀆰 ８６ ０􀆰 ６７６４ ４１􀆰 ７２

Ｂ ３３􀆰 ０７ ０􀆰 ５４４５ ６５􀆰 ８５

Ｃ ２３􀆰 ９１ ０􀆰 ４９９２ ８３􀆰 ５１

　 　 注:①ＢＥＴ－Ｎ２ 比表面积ꎻ②总孔体积ꎻ③平均孔径ꎮ

大[２４]ꎮ 这是由于催化剂上 Ｃｓ 的负载采用浸渍法以

Ｃｓ２ＣＯ３ 水溶液引入ꎬ随着 Ｃｓ 质量分数的增加ꎬ浸渍

液的 ｐＨ 逐渐增大ꎬ会导致载体二氧化硅部分孔道

的塌陷[２２]ꎮ 结合催化剂 ＣＯ２－ＴＰＤ 表征数据进一步

说明ꎬ随着催化剂上 Ｃｓ 质量分数的增加ꎬ催化剂比

表面积降低ꎬ导致 Ｃｓ２ＣＯ３ 在催化剂表面分散度的减

小ꎬ出现部分 Ｃｓ２ＣＯ３ 的聚集ꎬ造成催化剂表面碱性

位点的减少和碱强度的升高ꎮ
２􀆰 ２　 工艺条件的研究

２􀆰 ２􀆰 １　 催化剂评价

在反应温度为 ３７０℃、进料空速为 １􀆰 ２ ｈ－１、进料

组成 ｎ(ＭＰ) ∶ｎ(ＨＣＨＯ) ∶ｎ(ＣＨ３ＯＨ)＝ １ ∶１ ∶２、载气

(Ｎ２)流量为 ５０ ｍＬ / ｍｉｎ 的条件下ꎬ对催化剂 Ａ、Ｂ、Ｃ
性能进行评价ꎬ结果如表 ２ 所示ꎮ 从表 ２ 中可以看

出ꎬ随着催化剂上 Ｃｓ 质量分数的增加ꎬ丙酸甲酯的

转化率先增加后降低ꎬ对目标产物甲基丙烯酸甲酯

选择性则呈下降趋势ꎮ 说明对于催化丙酸甲酯与甲

醛缩合反应而言ꎬ催化剂表面碱性位点数量和碱强

度存在一个合适的比例和分布[１９]ꎮ 以 Ｃｓ 质量分数

为 １０％的 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 为催化剂(催化剂 Ｂ)ꎬ考察工艺

条件对丙酸甲酯与甲醛缩合反应规律的影响ꎮ
表 ２　 催化剂活性评价结果

催化剂 ＸＭＰ / ％ ＳＭＭＡ / ％ ＳＭＩ / ％

Ａ ４３􀆰 ９５ １００ ０

Ｂ ４６􀆰 ２６ １００ ０

Ｃ ４０􀆰 ５４ ９８􀆰 ２２ １􀆰 ７８

２􀆰 ２􀆰 ２　 反应温度对 ＭＭＡ 合成的影响

在反应空速为 １􀆰 ２ ｈ－１、酯醛物摩尔比为 １ ∶１的
条件下ꎬ考察了反应温度对丙酸甲酯和甲醛气相缩

合反应的影响ꎬ结果如图 ４ 所示ꎮ

１—ＭＰ 的转化率ꎻ２—ＭＭＡ 的选择性

图 ４　 不同温度气相缩合反应结果

由图 ４ 可以看出ꎬ随着反应温度的升高ꎬ丙酸甲

酯转化率增大ꎮ 当反应温度不高于 ３７０℃ꎬ对目标

产物甲基丙烯酸甲酯的选择性基本接近 １００％ꎻ随
着反应温度进一步升高ꎬ对目标产物的选择性呈降

􀅰２１２􀅰
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低趋势ꎬ且主要副产物是异丁酸甲酯ꎮ 随着反应温

度的升高ꎬ反应分子动能增加ꎬ反应分子与催化剂活性

位碰撞几率增大ꎬ丙酸甲酯转化率提高ꎮ 主要副产

物异丁酸甲酯是目标产物甲基丙烯酸甲酯发生氢转

移的结果ꎮ 当反应温度低于 ３７０℃ꎬ氢转移反应发

生几率较低ꎮ 随着反应温度的升高ꎬ丙酸甲酯转化

率增加ꎬ反应体系中甲基丙烯酸甲酯浓度增大ꎬ同时

在催化剂碱中心作用下溶剂甲醇脱氢比例提高ꎬ在
二者共同作用下ꎬ副产物异丁酸甲酯生成比例增大ꎮ
对于催化剂 Ｂ 而言ꎬ适宜的反应温度为 ３５０~３７０℃ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ３　 反应空速对 ＭＭＡ 合成的影响

在反应温度为 ３７０℃、酯醛摩尔比 １ ∶ １的条件

下ꎬ考察了进料空速对丙酸甲酯和甲醛气相缩合反

应的影响ꎬ结果如图 ５ 所示ꎮ

１—ＭＰ 的转化率ꎻ２—ＭＭＡ 的选择性

图 ５　 不同进料空速气相缩合反应结果

由图 ５ 可以看出ꎬ随着进料空速的增加ꎬ丙酸甲

酯转化率降低ꎬ但对目标产物甲基丙烯酸甲酯的选

择性略有升高ꎬ接近 １００％ꎮ 这是由于随着进料空

速的增加ꎬ反应分子在催化剂孔道内停留时间缩短ꎬ
降低了反应分子与催化剂活性中心碰撞几率ꎬ而主

要副产物异丁酸甲酯是由目标产物甲基丙烯酸甲酯

发生氢转移反应的结果ꎬ目标产物是生成副产物的

中间产物ꎮ 因而随着反应空速的增加ꎬ表现出丙酸

甲酯转化率下降ꎬ而对产物甲基丙烯酸甲酯的选择

性升高ꎮ 对于催化剂 Ｂ 而言ꎬ综合考虑反应效果与

经济性ꎬ适宜的反应原料进料空速为 １􀆰 ２ ｈ－１ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ４　 酯醛摩尔比对 ＭＭＡ 合成的影响

在反应温度为 ３７０℃、反应空速为 １􀆰 ２ ｈ－１的条

件下ꎬ考察了酯醛摩尔比对丙酸甲酯和甲醛气相缩

合反应的影响ꎬ结果如图 ６ 所示ꎮ
由图 ６ 中可以看出ꎬ随着酯醛摩尔比的增加ꎬ丙

酸甲酯转化率降低ꎬ但对目标产物甲基丙烯酸甲酯

选择性先升高后基本维持不变ꎮ 随着酯醛摩尔比的

增加ꎬ反应进料中丙酸甲酯的浓度逐步增大ꎬ而甲醛

的浓度降低ꎮ 但随着酯醛摩尔比的提高ꎬ丙酸甲酯

　 　 　 　 　 　 　

１—ＭＰ 的转化率ꎻ２—ＭＭＡ 的选择性

图 ６　 不同酯醛物质量的比气相缩合反应结果

转化率下降ꎬ这是由于原料组成中甲醛浓度对反应

速率的影响更大ꎮ 目标产物甲基丙烯酸甲酯选择性

随进料酯醛摩尔比增加而提高ꎬ丙酸甲酯转化率降

低导致反应产物组成中甲基丙烯酸甲酯浓度下降ꎮ
由此可见ꎬ综合考虑转化率与选择性ꎬ适宜的进料酯

醛摩尔比为 １ ∶１ꎮ
２􀆰 ３　 宏观动力学分析

通过分析 Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化丙酸甲酯与甲醛合成甲

基丙烯酸甲酯工艺条件ꎬ丙酸甲酯和甲醛气相缩合

反应历程可描述为:
ＭＰ ＋ ＨＣＨＯ → ＭＭＡ ＋ Ｈ２Ｏ (１)

ＭＭＡ ＋ ＣＨ３ＯＨ → (ＣＨ３) ２ＣＨＣＯＯＣＨ３ ＋ ＨＣＨＯ (２)

　 　 简化的反应式如图 ７ 所示ꎮ

图 ７　 简化的反应式

在所研究工艺条件范围内ꎬ副产物异丁酸甲酯

的选择性均低于 ２％ꎬ因而在进行反应宏观动力学

时ꎬ不考虑式(２)对动力学计算的影响ꎮ
对于积分式反应器(反应管长度 /直径)ꎬ当反

应转化率较大时(一般超过 ５％)ꎬ可认为当进出料

达到平衡后ꎬ各处浓度不变ꎮ 因此对于一个流体单

元 ｄＶＲꎬ有物料衡算式:
流入量 ＝ 流出量 ＋ 反应量

即:
ｖ０ＣＡ０(１ － ｘＡ) － ｖ０ＣＡ０(１ － ｘＡ － ｄｘＡ) ＝ ｒＡｄＶＲ 或

ｖ０ＣＡ０ｄｘＡ ＝ ｒＡｄＶＲ (３)

移项积分得:

ＶＲ ＝ ｖ０ＣＡ０∫ｘＡｆ

０
ｄｘＡ / ｒＡ (４)

其中:
ＦＡ０ ＝ ｖ０ＣＡ０ (５)

　 　 模型采用简单且便于指导工业实际生产应用的

幂函数形式ꎮ 影响气相缩合反应的因素主要包括:

􀅰３１２􀅰
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反应温度、进料空速和酯醛摩尔比ꎬ由式(１)得动力

学模型的速率方程为:
ｒＡ ＝ ｋＣａ

ＡＣｂ
Ｂ (６)

　 　 由式(４)、式(５)和式(６)联立积分可得:

∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / (Ｃａ

ＡＣｂ
Ｂ) ＝ (ｋ / ＦＡ０)∫ＶＲ

０
ｄＶＲ ＝ ｋ(ＶＲ / ＦＡ０) (７)

其中: ∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / (Ｃａ

ＡＣｂ
Ｂ) 化为以 ＣＡ０、ＣＢ０ 表示为:

１ / (Ｃａ
Ａ０Ｃｂ

Ｂ０)∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / [(１ － ｘＡ) ａ(１ － ｘＢ) ｂ] (８)

式中:ＦＡ０为单位时间内丙酸甲酯流入反应器的摩尔

数ꎬｍｏｌ / ｈꎻＶＲ 为应器的体积ꎬＬꎻＣＡ 为某一时刻丙酸

甲酯的浓度ꎬｍｏｌ / ＬꎻＣＢ 为某一时刻甲醛的浓度ꎻ
ＣＭＭＡ为某一时刻目标产物甲基丙烯酸甲酯的浓度ꎬ
ｍｏｌ / ＬꎻｒＡ 为丙酸甲酯反应速率ꎬｍｏｌ / (Ｌ􀅰ｈ)ꎻｋ 为反

应速率常数ꎬＬ / (ｍｏｌ􀅰ｈ)ꎻｘＡ 为丙酸甲酯在某一时刻

的转化率ꎻａ 为丙酸甲酯的反应级数ꎻｂ 为甲醛的反

应级数ꎮ
反应器体积为 ＶＲꎬ根据管长和管径计算得

０􀆰 ０１２ ５π ｄｍ３(０􀆰 ０３９ ２６ ｄｍ３)ꎮ 对式(７)ꎬ先求出丙

酸甲酯的分级数 ａ 和甲醛的分级数 ｂꎬ再计算积分

项 ∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / (Ｃａ

ＡＣｂ
Ｂ) 并对 ＶＲ / ＦＡ０ 作图ꎬ得到一条合理

的直线ꎬ同时得到反应速率常数 ｋꎮ
在酯醛摩尔比为 １ ∶１ꎬ不同反应温度及进料空

速条件下丙酸甲酯与甲醛气相缩合反应结果图 ８
所示ꎮ

１—３３０℃ꎻ２—３５０℃ꎻ３—３７０℃ꎻ４—３９０℃

图 ８　 不同反应温度及进料空速条件下

气相缩合反应结果

反应过程中反应产物经过分析能得到丙酸甲酯

转化率 ｘＡꎬ式(６)可改写为:
ｒ ＝ ｄｘ / ｄｔ ＝ ｋｃａＡｃｂＢ (９)

　 　 因固定床反应器取样为一定时间内累积量ꎬ
所以

ｘＡ ＝ ｋｃａＡｃｂＢ (１０)

　 　 两边同时取对数得:
ｌｎ ｘＡ ＝ ａ ｌｎ ｃＡ ＋ ｌｎ ｃＢ ＋ ｌｎ ｋ (１１)

　 　 将图 ６ 数据进行多元线性回归求得 ａ ＝ ０􀆰 ９５５ꎬ
ｂ＝ ０􀆰 ５２４ꎬ即丙酸甲酯反应级数为 ０􀆰 ９５５ꎬ甲醛反应

级数为 ０􀆰 ５２４ꎮ
将图 ９ 数据进行处理得到计算动力学方程所需

要的相关参数ꎬ带入式(７)ꎬ对积分项 ∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / (Ｃａ

ＡＣｂ
Ｂ)

并对 ＶＲ / ＦＡ０ 作图ꎬ即:１/ (Ｃａ
Ａ０Ｃｂ

Ｂ０)∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / [(１ － ｘＡ)ａ

(１ －ｘＢ)ｂ] 对ＶＲ / ＦＡ０ 作图ꎬ可求得不同温度下反应速

率常数 ｋꎬ ∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / (Ｃａ

ＡＣｂ
Ｂ) 与 ＶＲ / ＦＡ０ 的关系如图 ９

所示ꎮ

(ａ)３３０℃

(ｂ)３５０℃

(ｃ)３７０℃

(ｄ)３９０℃

图 ９　 不同温度下 ∫ｘＡ
０
ｄｘＡ / (Ｃａ

ＡＣｂ
Ｂ) 与

ＶＲ / ＦＡ０ 的关系
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经 Ｏｒｉｇｉｎ 软件线性拟合ꎬ求得丙酸甲酯和甲醛

固定床气相缩合反应的动力学方程及相关参数ꎬ如
表 ３ 所示ꎮ

表 ３　 不同温度下气相缩合反应的动力学常数

温度 / ℃ 反应速率常数 ｋ / [Ｌ􀅰(ｍｏｌ􀅰ｈ) －１] Ｒ２

３３０ ０􀆰 ０１８５ ０􀆰 ９８７５

３５０ ０􀆰 ０２３４ ０􀆰 ９１４９

３７０ ０􀆰 ０３１２ ０􀆰 ９４１６

３９０ ０􀆰 ０３６８ ０􀆰 ９５６５

根据 Ａｒｒｈｅｎｉｕｓ 方程ꎬ由上述各温度下的 ｋ 值可

求得反应活化能 Ｅ 和指前因子 Ａꎮ
ｌｎ ｋ ＝ ｌｎ Ａ － Ｅ / ＲＴ (１２)

　 　 将 ｌｎ ｋ 对 １ / Ｔ 作图ꎬ其线性关系如图 １０ 所示ꎮ
根据线性回归方程斜率得到固定床丙烯甲酯与甲醛

气相缩合反应的线性方程为 ｌｎ ｋ ＝ － ４ ７０７􀆰 ３ / Ｔ ＋
３􀆰 ８１５ ３ꎬＲ２ ＝ ０􀆰 ９９３ꎮ 根据线性回归方程的截距等

于 ｌｎ Ａꎬ可求得指前因子 Ａ 为 ４５􀆰 ３９ Ｌ / (ｍｏｌ􀅰ｈ)ꎮ 由

此求得反应活化能 Ｅ 为 ３９􀆰 １３６ ｋＪ / ｍｏｌꎬ与文献[２５]
报道值相近ꎮ

图 １０　 温度与反应速率常数的关系

根据以上获得的各个参数ꎬ固定床反应器中丙

酸甲酯与甲醛进行气相缩合反应的动力学方程为:
ｒＡ ＝ － (ｄＣＭＰ / ｄｔ) ＝ Ａｅ －Ｅ􀆰 / ＲＴＣａ

ＡＣｂ
Ｂ ＝

４５􀆰 ３９ｅ －３９ １３６ / ＲＴＣ０􀆰 ９５５
Ａ Ｃ０􀆰 ５２４

Ｂ (１３)

　 　 为验证动力学方程的准确性及可信度ꎬ当反应

温度为 ３７０℃、进料空速为 １􀆰 ２ ｈ－１、酯醛摩尔比为

１ ∶１的条件下进行气相缩合反应ꎬ实验结果与计算结

果如表 ４ 所示ꎮ 从表 ４ 中可以看出ꎬ实验值与计算

值相差很小ꎬ其相对误差小于 ５％ꎬ与文献[２６]报道

一致ꎬ说明从实验数据获得的反应动力学方程能很

好地描述丙酸甲酯和甲醛的气相缩合反应动力学

过程ꎮ
表 ４　 丙酸甲酯转化率实验值与计算值的比较

进料空速 / ｈ－１ ｘｅｘｐ / ％ ｘｃａｌ / ％ 相对误差 / ％

１􀆰 ２ ０􀆰 ４６２６ ０􀆰 ４４５ ３􀆰 ９

３　 结论

(１)对于催化丙酸甲酯与甲醛缩合反应而言ꎬ
催化剂表面碱性位点数量和碱强度存在一个合适的

比例和分布ꎮ Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化剂 Ｃｓ 最佳负载质量分

数为 １０％ꎮ
(２)Ｃｓ / ＳｉＯ２ 催化丙酸甲酯气相缩合制备 ＭＭＡ

的工艺条件以反应温度为 ３７０℃、 进料空速为

１􀆰 ２ ｈ－１、酯醛摩尔比 １ ∶１为宜ꎬ此时ꎬ丙酸甲酯转化

率达 ４６􀆰 ２６％ꎬ甲基丙烯酸甲酯选择性近 １００％ꎮ
(３)丙酸甲酯和甲醛气相缩合反应中丙酸甲酯

反应级数为 ０􀆰 ９５５ꎬ甲醛反应级数为 ０􀆰 ５２４ꎬ平均活

化能 Ｅ 为 ３９􀆰 １３６ ｋＪ / ｍｏｌꎬ指前因子 Ａ 为 ４５􀆰 ３９
Ｌ / (ｍｏｌ􀅰ｈ)ꎮ 反应速率方程为: ｒＡ ＝ － ( ｄＣＭＰ / ｄｔ) ＝
Ａｅ－Ｅ􀆰 / ＲＴＣａ

ＡＣｂ
Ｂ ＝ ４５􀆰 ３９ｅ－３９ １３６ / ＲＴ Ｃ０􀆰 ９５５

Ａ Ｃ０􀆰 ５２４
Ｂ ꎮ 动力学方

程计算值与实验值的相对误差小于 ５％ꎮ
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２　 结果与讨论

目前ꎬ甲醇生产有多种方法ꎬ但由于技术、经济

和环境问题ꎬ在世界范围内天然气仍然是主要的甲

醇生产方法ꎬ而在国内由于资源限制煤气化则成了

主要方式ꎮ 本文中在产能为 ２００ ｔ / ｄ 的条件下对天

然气重整、煤气化和 ＣＯ２ 直接加氢 ３ 种制甲醇方式

进行经济分析、碳排放分析和敏感性分析ꎮ
在 ２００ ｔ / ｄ 的产能下ꎬ路线一(天然气重整)和

路线二(煤气化)的单位甲醇成本分别为 ２ ５９５􀆰 ２、
２ ２６６􀆰 ５ 元 / ｔꎬ而路线三(ＣＯ２ 直接加氢)的成本却高

达 ９ ９４４􀆰 １ 元 / ｔꎬ显然在成本上 ＣＯ２ 直接加氢制甲

醇与另外 ２ 种方式相比毫无竞争力ꎬ但从环境角

度来说ꎬ路线三能够做到每吨甲醇减少 ＣＯ２ 排放

０􀆰 ５７ ｔꎬ相比另外 ２ 种方式的高额碳排放ꎬ显然具有

巨大的优势ꎮ 因此ꎬ本文中在碳税存在的条件下对

３ 种方式进行了考量ꎬ如图 ５ 所示ꎬ当碳税分别为

１０ ９６８􀆰 ５、３ ３６７􀆰 ４ 元 / ｔ 时ꎬＣＯ２ 直接加氢制甲醇的

方式才与天然气重整和煤气化在成本上持平ꎮ

１—路线一ꎻ２—路线二ꎻ３—路线三

图 ５　 碳税对 ３ 种路线的单位甲醇成本的影响

３　 结论

基于以上结果ꎬ天然气重整(路线一)是甲醇生

产中最具竞争力的生产方法ꎮ 但是ꎬ随着风能、电解

水的发展ꎬＣＯ２ 直接加氢制甲醇的方式在减少碳排

放方面作用显著ꎬ随着技术的成熟和成本的下降ꎬ在
未来有望在商业上应用ꎮ
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