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Исследование кинетики и механизма реакции
превращения метанола и диметилового эфира в
низшие олефины имеет как теоретическое, так и
прикладное значение. В практическом плане реак�
ция конверсии метанола и диметилового эфира в
олефины является одной из наиболее востребован�
ной при создании процессов глубокой переработки
природного газа и угля в нефтехимические продук�
ты и полимеры. К настоящему моменту введены в
эксплуатацию промышленные установки получе�
ния этилена и пропилена на базе не нефтяного сы�
рья – МТО�процесс (метанол в олефины) фирм
ExxonMobil (США), UOP (США) и МТР�процесс
(метанол в пропилен) фирмы Lurgi (Германия) [13].

Реализации процесса в промышленных мас�
штабах сопутствовали обширные исследования
кинетики реакции, как с использованием инте�
грального и дифференциального реакторов со
стационарным слоем катализатора, так и с при�
менением реакторов специфических конструк�
ции, например, TGA�реактор (thermogravimetric
analysis reactor) [4, 5], TEOM�реактор (tapered os�
cillating microbalance reactor) [6⎯11], TAP�реактор
(temporal analysis product) [12, 13] и другие.

Анализ литературных данных показывает, что
в основном исследования проведены для реакции

превращения метанола на цеолитных катализато�
рах типа ZSM�5 и SAPO�34, при этом продуктами
реакции являются диметиловый эфир (ДМЭ),
этилен, пропилен, бутены, метан, алифатические
углеводороды С5–С8, моноциклические аромати�
ческие углеводороды и кокс.

Изучению кинетических превращений ДМЭ в
олефины посвящено значительно меньшее коли�
чество работ, и прежде всего это работы ИНХС
РАН [14⎯17], Sardesai A. [18⎯20], Zhao T.S. [21,
22], Hill I.M., Bhan A. [23⎯25].

Среди исследовательских групп, активно ра�
ботающих над изучением кинетики МТО�реак�
ции, следует отметить:

– Froment G.F., факультет инженерной химии.
Техасский университет A&M, США;

– Bjorgen M., Joensen F., Nerlov J., компания
Haldor Topsøe, Дания;

– Chen D., Rebo H.P., Moljord K., Holmen A., фа�
культет инженерной химии, Норвежский универ�
ситет науки и технологии, Трондхейм, Норвегия;

– Svelle S., Kolboe S., Olsbye U., центр мате�
риаловедения и нанотехнологий, факультет хи�
мии, Университет г. Осло, Норвегия;
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– Lesthaeghe D., van der Mynsbrugge J.,
Vandichel M., Waroquier M., van Speybroeck V.,
центр молекулярного моделирования Гентского
университета, Бельгия;

– Aguayo A., Gayubo A.G., Benito P.L., Bilbao J.,
Mier D., факультет инженерной химии, Универ�
ситет Страны Басков, Испания;

– Ilias S., Bhan A., Khare R.K., Malek A., Hill I.M.,
факультет инженерной химии и науки о материа�
лах, Университет Миннесоты, Миннеаполис,
США;

– Borges P., Oliveira P., Pinto R.R., Lemos
M.A.N.D.A., Lemos F., центр инженерной биоло�
гии и химии, Институт биотехнологии и биоин�
женерии, Лиссабон, Португалия.

Следует так же отметить работы, выполненные
под руководством de Lasa H.I. (центр разработки
инженерного оформления реакторов, Универси�
тет Западной Онтарио, Лондон, Канада) с участи�
ем SABIC Technology Center (Саудовская Аравия),
и работы, проведенные в отделениях Академии
наук и институтах Китая: Институт химии угля
КАН, Тайян (Man J., Zhang Q., Xie H., Pan J.); Ин�
ститут химии КАН, Пекин (Cui Zh�M., Liu Q.,
Ma Zh., Bian Sh�W.); Университет науки и техноло�
гии Восточного Китая, Шанхай (Wu W., Guo W.,
Xiao W., Luo M., Pu J., Weng H.); Университет Цин�
хуа, Пекин (Zhou H., Wang Y., Wei F., Wang D.,
Wang Zh.); Северо�Восточный университет, Ксиан
(Gong T., Zhang X., Bai T., Tao L.); Пекинский уни�
верситет химической технологии, Пекин
(Sun Sh., Li J.); Шанхайский исследовательский
институт нефтехимической технологии, Шанхай
(Mei Ch., Liu Zh., Wang Y., Yang W., Xie Z.); Фудань�
ский университет, Шанхай (Hua W., Gao Z.); Нин�
ся университет, Иньчуань (Zhao T.�Sh.).

Для описания полученных результатов авторами
предлагаются как феноменологические кинетиче�
ские модели, основанные на стехиометрических
уравнениях реакций, так и модели, разработанные с
учетом детального механизма образования низших
олефинов и последующих их превращений в реак�
циях олигомеризации, крекинга и ароматизации.
Следует отметить, что первый тип моделей наибо�
лее практичен и подходит для разработки аппара�
турно�технологического оформления процесса, по�
скольку отражает значимые свойства системы и,
как правило, имеет небольшое количество пара�
метров. Модели второго типа обладают более вы�
сокой предсказательной способностью. Однако
для них существует проблема, связанная с отсут�
ствием единого мнения о механизме образования
первой С–С�связи и маршрутах образования
низших олефинов, что изложено нами в [26].

Особенностями описания закономерностей
реакции является использование массовых кон�
центраций компонентов в кинетических уравне�
ниях и условного времени контакта по массе ⎯

величине обратной нагрузке на катализатор по реа�
генту [г (кат) ч/г (метанола)]. Как правило, при опи�
сании компоненты объединены в группы – оксиге�
наты (метанол, ДМЭ), олефины (этилен, пропи�
лен), алканы, углеводороды С5+. Иногда при
описании кинетики из углеводородов С5+ выделяют
ароматические соединения, а из алканов ⎯ метан.

Во многих работах наряду с разработкой моде�
лей для описания кинетики реакции, предлага�
ются так же модели для описания кинетики дез�
активации катализатора.

В настоящем обзоре представлены как работы,
в которых рассматриваются как феноменологиче�
ские модели, так и работы, направленные на раз�
работку моделей, основанных на детальном меха�
низме реакции.

1. Кинетические модели для цеолитных 
катализаторов типа ZSM�5

Оригинальная реакция образования С–С�свя�
зи при конверсии одноуглеродного спирта на но�
вом типе цеолита ZSM�5 и процесс получения
синтетического бензина из метанола на цеолитных
катализаторах были открыты в 70�е гг. 20 в. фирмой
Exxon Mobil (США). Это стало первой, по�настоя�
щему новой разработкой в области способов полу�
чения синтетических моторных топлив с момента
открытия синтеза Фишера–Тропша. 

В настоящее время процесс превращения ме�
танола в бензин, так называемый MTG�процесс
(methanol�to�gasoline), реализован в промышлен�
ных масштабах на двух заводах:

– 1985 г., Мотунуи, Новая Зеландия, Exxon Mo�
bil (США), мощность 570 тыс. т/год по бензину, где
в настоящее время производство бензина не осу�
ществляется;

– 2009 г., Шаньси, Китай, JAMG (Китай), мощ�
ность 110 тыс. т/год по бензину.

Используемый катализатор синтезирован на
основе цеолита ZSM�5, который относится к
среднепористым цеолитам с диаметром пересека�
ющихся 10�членных кольцевых каналов 5⎯6 Å –
10MR × 10MR.

Работы 1970–1990�х гг. по изучению кинетики
процесса конверсии метанола на цеолитных ката�
лизаторах типа ZSM�5 в основном посвящены син�
тезу широкого спектра углеводородов, в первую
очередь углеводородов, входящих в состав автомо�
бильных бензинов. Интерес к исследованию реак�
ции конверсии метанола в олефины (МТО�про�
цесс) появился в конце 1970�х гг. [27]. Было уста�
новлено, что первой стадией реакции является
конверсия метанола в диметиловый эфир; при
этом в широком интервале параметров процесса
скорость стадии дегидратации значительно превы�
шает скорость реакций образования низших оле�
финов и с хорошей точностью описывается урав�
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нением первого порядка по концентрации мета�
нола. 

Следует отметить, что на катализаторах типа
ZSM�5 практически не наблюдается образования
этана (0.1–0.7 мас. %), вместе с тем в контактном
газе присутствует небольшое количество СО, во�
дорода и пропана на уровне 0.7–2.0; 0.03–0.05 и
1.5–3.0 мас. % соответственно. Для цеолитов типа
ZSM�5 общий вид зависимости распределения
углеродсодержащих продуктов от условного вре�
мени контакта/конверсии метанола имеет вид,
представленный на рис. 1.

С увеличением времени контакта выход аро�
матических соединений и насыщенных углеводо�
родов увеличивается, выход низших олефинов
(этилен и пропилен) выходит на некоторое по�
стоянное значение. Для выхода ДМЭ наблюдает�
ся максимум, характерный для промежуточного
продукта последовательной реакции.

При сохранении общих закономерностей чис�
ленные значения выхода продуктов, состав и их
соотношение существенно зависят от типа приме�
няемого катализатора и его модифицирования,
условий реакции, интенсивности протекания вто�
ричных реакции и многих других факторов, что
породило большое разнообразие данных, наблю�
даемых в эксперименте и описываемых затем со�
ответствующей кинетической моделью.

Кинетика реакции. Обзор работ, посвященных
моделированию кинетики МТО�(MTG)�реакции
за период 1979⎯1999 гг. представлен в [28]. Ранние
работы [29⎯31] отличаются высокой степенью
формализации, когда построение кинетической
модели проводится на основе общей схемы, отра�

жающей образование продуктов реакции. Так,
например, в работе [30] для описания кинетики
на катализаторе ZSM�5 предложена схема после�
довательных стадий реакции (схема 1); при этом
формальная кинетическая модель представлена в
виде системы обыкновенных дифференциальных
уравнений, описывающих скорости реакции по
веществам с учетом стехиометрических коэффи�
циентов. Скорости отдельных стадий описаны
уравнениями первого порядка по реагирующим
веществам.

A  B

A + B  C

B + C  C

C  D

Схема 1. [30] Модель [30] 

А – оксигенаты, В – [:CH2], С – олефины, 
D – ароматические соединения и алканы.

 – скорость образования или расходования группы 

веществ Х, Х – концентрация группы веществ Х,
kj – константа скорости j�ой реакции.

k1

k2

k3

k4

dA
dt
�����– k1A k2AB+=

dB
dt
�����– k1A k2AB k3BC––=

dC
dt
������ k2AB k3BC k4C–+=

dX
dt
�����

Среди ранних работ следует отметить также ра�
боту [32], в которой проведены исследования по
изучению адсорбции и кинетики конверсии смеси
метанол/ДМЭ на НZSM�5 катализаторе при темпе�
ратуре 115–200°C. Впервые для описания скорости
расходования метанола предложено уравнение типа

Ленгмюра�Хиншельвуда и показано, что увеличе�
ние концентрации воды должно приводить к сни�
жению скорости образования олефинов: 

r
k1P CH3OH( )
1 k2P H2O( )+
�����������������������������,=

1.0

0.8

0.6

0.4

0.2

0
W/FMo, г(кат) ч/г(МeОН)

X
j

Метанол
ДМЭ
Олефины
Остальные 

Рис. 1. Зависимость массовых концентраций продук�
тов от условного времени контакта.

углеводороды
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где r – скорость расходования метанола,
Р(СН3ОН) – парциальное давление метанола,
Р(Н2О) – парциальное давление воды.

Однако авторы не учли, что при разбавлении
системы парами воды снижается парциальное дав�
ление углеводородов в реакционной смеси и, соот�
ветственно, снижается скорость вторичных реак�
ций превращения олефинов. Совокупность ука�
занных факторов может влиять на выход олефинов
неоднозначно.

Наряду с феноменологическими моделями,
предполагающими последовательный механизм
образования олефинов, используются также моде�
ли с параллельным механизмом. Например, прове�
дена серия кинетических экспериментов на HZSM�
5�катализаторе [33, 34], условия проведения кото�
рых представлены в табл. 1. Результаты исследова�
ния показали отсутствие олефинов и высокомоле�
кулярных углеводородов в контактном газе при вре�
менах контакта менее 0.25 г(кат) ч/моль (СН2).
Увеличение времени контакта приводит к резкому
росту выхода продуктов, что свидетельствует о вы�
сокой скорости их образования и автокаталити�
ческом характере реакции, являющемся одной из
особенностей параллельного механизма. Кроме
того, установлено, что зависимость выхода олефи�
нов от времени контакта при 500°C в области зна�
чения 0.5 г(кат) ч/моль (СН2) имеет максимум
(50 мас. %), который при временах контакта более
1.0 г(кат) ч/моль (СН2) стабилизируется и стано�
вится равным 35 мас. %. Вместе с тем при температу�
ре 450°C и времени контакта 2.4 г(кат) ч/моль (СН2)
наблюдается минимум выхода олефинов, равный
28 мас. %, и максимум выхода алканов, равный
32 мас. %. С учетом полученных экспериментальных
результатов и их интерпретации авторами предложен
набор стехиометрических уравнений (схема 2).

Как видно, данная схема предполагает, что
олефины С2–С4 являются промежуточными про�
дуктами реакции (стадии 2 и 3), которые далее
участвуют в автокалитической реакции получе�
ния новых олефинов (стадии 5⎯8), в образовании

№ Реакция № Реакция

1. 2M  D + W 8. P + O  O

2. M  O 9. G  O

3. D  O 10. O  B

4. M/D  C 11. O  P

5. M + O  O 12. M + O  G

6. D + O  O 13. D + O  G

7. B + O  O

Схема 2. [33]. М ⎯ метанол; D ⎯  диметиловый эфир;
W ⎯ вода; О ⎯ олефины; С ⎯ метан; G ⎯ углеводороды
С5+, включая ароматические соединения;
Р ⎯ парафины; B ⎯ н�бутан.

углеводородов С5+ (стадии 12 и 13) и парафинов в
результате реакций олигомеризации, перераспре�
деления водорода и крекинга (стадии 10 и 11).
Следует отметить, что реакции образования оле�
финов и парафинов (стадии 7⎯11) протекают при
температурах свыше 500°C. Метан является по�
бочным продуктом разложения кислородсодер�
жащих соединений (стадия 4). 

Кроме того, с целью возможности использова�
ния разработанной кинетической модели для
описания процесса синтеза парафинов из мета�
нола, и основываясь на результатах своих преды�
дущих работ [34, 35], авторами из группы алканов
выделен н�бутан.

Выражения для описания скоростей по веще�
ствам при отсутствии влияния дезактивации име�
ют вид:

 – скорость образования или расходования ве�

ществ в начальный момент времени, yi – мольная
доля i�ого вещества (см. схему 2).

С использованием методов регрессионного ана�
лиза авторами показано, что наибольшей энергией
активации обладает стадия 3 образования олефинов
из диметилового эфира (186 кДж/моль) и стадия
4 образования метана путем разложения оксигена�
тов (111 кДж/моль). 

В работах других исследователей (например,
[36–38]) для определения маршрутов образова�
ния олефинов и их последующих превращений
применяются методы компьютерного моделиро�
вания и квантово�химические расчеты, основан�
ные на теории единичного акта реакции и теории
активированного комплекса. 

На первом этапе авторами [36] представлены
возможные механизмы образования продуктов ре�
акции: ДМЭ, метана, низших олефинов. По их

rMO
 =

=  k1yM
2–

k1

K
����kDyW k2yM k4yM– k5yMyO– k12yMyO––+

rDO
 =

=  k1yM
2 k1

K
����kDyW k3yD– k4yD k6yDyO– k13yDyO–––

rBO
k7yByO k10yO

2+=

rOO
k2yM k3yD k5yMyO k6yDyO k7yByO++ + + +=

+k8yPyO k9yG k10 k11+( )yO
2 k12yMyO k13yDyO–––+

rPO
k8yPyO– k11yO

2+=

rGO
k9yG– 2k12yMyO 2k13yDyO+ +=

rCO
k4yM k4yD,+=

riO
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мнению, наиболее вероятным механизмом образо�
вания олефинов из ДМЭ/метанола является оксо�
ний�илидный механизм. В связи с чем рассмотрено
восемь различных маршрутов, которые в качестве
первой стадии предполагают:

1) взаимодействие метокси�частицы с основ�
ными центрами катализатора – 3 маршрута;

2) взаимодействие метокси�частицы и ДМЭ –
2 маршрута;

3) взаимодействие метокси�частицы и метано�
ла в газовой фазе – 1 маршрут;

4) взаимодействие диметил�оксониевого иона
и ДМЭ – 2 маршрута.

Сформулированы методы и подходы для реше�
ния задачи дискриминации указанных механизмов.
При этом предполагалось, что образование высших
олефинов С4–С8, ароматических соединений и ал�
канов протекает по карбений�ионному механизму,
который включает стадии протонирования/депро�
тонирования, изомеризации, метилирования/оли�
гомеризации, β�элиминирования, Н�переноса.

На втором этапе [37] для нахождения итогово�
го механизма использованы методы компьютер�
ного моделирования [39–42], поскольку получе�
ние первичных продуктов может быть описано
бесконечным множеством элементарных стадий.

Численные значения констант скорости элемен�
тарных стадий найдены с использованием теории
активных столкновений, предполагающей, что
константа скорости элементарной стадии зависит от
количества активных столкновений по уравнению

k' = ne  где k' � константа скорости элементарной
стадии, ne – количество активных столкновений,

– константа скорости одного столкновения.

Для определения геометрии активированных
комплексов в реакциях метилирования, олигоме�
ризации и β�элиминирования авторами проведе�
ны полуэмпирические квантово�химические рас�
четы c использованием соотношения Эванса⎯По�
ляни.

С использованием методов математического
моделирования результатов кинетического
эксперимента проведена дискриминация возмож�
ных механизмов (маршрутов) образования низших
олефинов, рассмотренных ранее [36], при этом ис�
пользованы критерии Фишера и Стьюдента. Для
описания скоростей элементарных стадий предло�
жены степенные зависимости и выражения типа
Хоугена⎯Уотсона. Определены скорости реакций
по веществам, и для каждой элементарной стадии
рассчитаны численные значения кинетических
параметров и констант адсорбции. Для нахожде�
ния 33�х кинетических и адсорбционных кон�
стант использован массив из 222 эксперимен�
тальных данных. В результате для разработки ки�
нетической модели принят механизм a'',

k̃,

k̃

предполагающий образование низших олефинов
в результате взаимодействия метилоксониевого
илида и диметилоксониевого иона. Разработан�
ная модель лучше всех описывает S�образный вид
зависимости выхода этилена от времени контакта. 

 OM + H+

OM + DMO+   + MeOH + bs

  O2 + H+

OM + DMO+   + H2O + bs

Механизм а'' [37].

Показано, что абсолютное значение бинарного
коэффициента корреляции между результатами
расчета на основе разработанной кинетической
модели с использованием механизма a'' и экспери�
ментальными данными менее 0.3.

В соответствие с результатами расчета образо�
вание ДМЭ путем метилирования метанола через
диметилоксониевый ион (DMO+) протекает с вы�
сокой скоростью даже при низких температурах
(Ea = 6.65 кДж/моль). При относительно низких
температурах (до 485°C) температурный коэффи�
циент скорости образования прекурсора этилена

 из оксониевого илида, адсорбированного на

поверхности метилоксониевого илида (ОМ), и ди�
метилоксониевого иона (DMO+) существенно
выше температурного коэффициента скорости

образования прекурсора пропилена  из этих

же реагентов. Энергия активации образования ука�
занных прекурсоров составляет 68.71 кДж/моль и
24.19 кДж/моль соответственно. Реакция образо�
вания метана протекает с низкой скоростью,
энергия активации составляет 122 кДж/моль. Эн�
тальпия протонирования для олефинов составля�
ет: –9.13 кДж/моль для этилена, –77.3 кДж/моль
для пропилена и –121.61 кДж/моль для олефинов О8.

В работе [38] проведено математическое моде�
лирование изотермического реактора идеального
вытеснения в квазигомогенном приближении и
выполнена теоретическая оптимизация процесса.
В качестве критерия оптимальности выбран вы�
ход пропилена. 

В общем виде механизм образования продук�
тов реакции представлен схемой 3.

R1
+ bs+

R2
+

R1
+

R3
+

R2
+( )

R3
+( )
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Исследованы зависимости выхода продуктов ре�
акции и конверсии метанола от времени контакта.
Показано, что оптимальными условиями для
достижения максимального выхода пропилена в
исследуемом интервале температур 380–480°С при
давлении, близком к атмосферному (1.04 бар), яв�
ляется конверсия метанола не более 92% и выход
ДМЭ – 2.0–3.0%. Отмечено, что при высокой кон�
версии метанола наблюдается высокий выход аро�
матических соединений и высших алканов.

В совместной работе норвежских и бельгий�
ских исследователей [43] для моделирования ки�
нетики МТО�процесса также использована мик�
рокинетическая модель, основанная на теории
единичного акта (SEMK – Single�Event MickroKi�

netic), при этом за основу авторами принят двух�
цикловый механизм образования олефинов [44],
подробно рассмотренный в нашем предыдущем
обзоре [26].

Согласно двухцикловому механизму (схема 4),
образование олефинов протекает одновременно
по двум параллельным маршрутам: метилбен�
зольный цикл приводит к образованию преиму�
щественно этилена, а алкеновый цикл – пропи�
лена и высших алкенов. Низшие олефины участ�
вуют в реакциях метилирования и алкилирования
с образованием высших олефинов, которые затем
подвергаются крекингу. Образование диметило�
вого эфира протекает по оксоний�илидному ме�
ханизму.

Условия проведения кинетического экспери�
мента представлены в табл. 1.

Предложенные авторами выражения для рас�
чета скоростей реакций по ДМЭ и метану в соот�

Олефины

C4 изомеры

CH3 + bs CH2 + H+

–H2O

CH3OH

DMO+ MeOH + bs + R2

олефина

C5 изомеры

олефина

C6 изомеры

олефина

C7 изомеры

олефина

C8 изомеры

олефина

H2O + bs + R3

Этилен

Пропилен
H+ + DME

CH3OH2
+

+

+

+

Схема 3. Механизм образования олефинов [38].

Циклизация 
и перенос водорода

Метанол Метанол

Алканы

Алкеновый
цикл

Ареновый
цикл

Схема 4. Двухцикловый механизм образования олефинов [44].
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ветствие с теорией элементарных стадий имеют
вид:

где kF, kC – константы скорости реакции образова�
ния и расходования, pMeOH – парциальное давление
метанола, С – концентрация вещества, DMO+ – ди�
метилоксониевый ион, R1

+ – метокси�частица.
Для ароматических частиц, например, для кати�

она триметилбензола (TMeB+) согласно парал�
лельному механизму авторами выведено следующее
уравнение:

где kМе, kDem, kPr, kDe – константы скорости реакций
метилирования, деметилирования, протонирования
и депротонирования, TMeB+ � катион 1,1,4�триме�
тилбензола, PX – пара�ксилол, DMeMCHDE – 3,3�
диметил�6�метилен�1,4�циклогексадиен,  –

концентрация бренстедовских кислотных центров
Аналогичные выражения скорости представлены

для других промежуточных частиц – 3,3�диметил�6�
метилен�1,4�циклогексадиена (DMeMCHDE), ка�
тиона 1,1�диметил�4�этилбензола (DMeEtB+),
катиона 1�изопропил�4,4�диметилбензола (PD�
MeB+), 3,3�диметил�6�этилен�1,4�циклогексадие�
на (DMeEtCHDE), катиона 1,4�диметилбензола

(PX+), адсорбированной метокси�частицы 

Кроме того, модель учитывает скорость образования
этилена из ароматических углеводородов DMeEtB+,
пропилена из PDMeB+ и их расходование в реак�
циях метилирования и алкилирования по следую�
щим уравнениям:

где kAlk, kDealk – константы скорости реакции ал�
килирования и деалкилирования, rAlk, rМе, rCr –

R DME( )  =

=  kF DMO+( )C
R1

+pMeOH kC DMO+( )C
DMO

+–

R CH4( ) kF CH4( )CR1
pMeOH,+=

R TMeB+( )  =

=  kMe PX( )C
R1

+CPX kDem TMeB
+( )C

TMeB
+ +–

+ kPr DMeMCHDE( )CDMeMCHDEC
H

+ –

– kDe TMeB+( )C
TMeB

+,

C
H

+

R1
+( ).

R O2( ) kDealk DMeEtB+( )C
DMeEtB

+ –=

– kAlk O2 PX
+,( )pO2

C
PX

+ rMe O2reactant( ) ––

– rAlk O2reactant( ),

R O3( ) kDealk PDMeB+( )C
PDMeB

+ –=

– kAlk O3 PX
+,( )pO3

C
PX

+ rMe O3 reactant( ) +–

+ rCr O3 product( ) rAlk O3 reactant( ),–

скорость реакции алкилирования, метилирова�
ния, крекинга, С – концентрация вещества,
rAlk(j) = kAlk(i)  rMe(j) = kMe(i)

С целью уменьшения количества рассчитывае�
мых параметров принято, что реакции крекинга
высокомолекулярных олефинов являются обрат�
ными реакциям алкилирования, что, строго гово�
ря, при рассматриваемых температурах реакции
происходить не может.

Модель дополнена уравнениями материаль�
ного баланса для ароматических интермедиатов
механизма “hydrocarbon pool” СРХ и бренстедов�
ских кислотных центров катализатора СН+ в при�
ближении псевдостационарного состояния, при
этом общая концентрация активных центров
(8.3 × 10–2 моль(Н)/кг(кат)) рассчитана с учетом
модуля цеолита Si/Al = 200. Расчет кинетических
параметров проводился методом наименьших
квадратов с использованием метода минимиза�
ции Розенброка и Левенберга⎯Марквардта в
программе ODRPACK.

 

minimum,

SSQ – среднее квадратичное отклонение между
экспериментальными и расчетными значениями,
ωjk – диагональные элементы ковариационной
матрицы, Fij � мольный поток j�го вещества, опре�

деленный в ходе i�го эксперимента,  – расчетное

значение мольного потока k�ой частицы в i�ом экс�
перименте, β – вектор параметров,  – количе�

ство веществ/частиц,  – количество экспери�

ментов.

Константа скорости реакции в предлоположе�
нии теории единичного акта реакции рассчиты�
вается по уравнению:

 – константа скорости активного соударения,

– предъэкспоненциальный фактор активного

соударения,  – энергия активации реакции,

R – универсальная газовая постоянная, Т – тем�
пература реакции, Tm – средняя температура. 

C
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kB – константа Больцмана, h – константа Планка,

 – изменение энтропии j�го компонента при
активном соударении.

Предэкспоненциальный множитель и измене�
ние энтропии для каждой элементарной стадии
оценивались методом статистической термодина�
мики. Полученные численные значения для ста�
дии образования диметилового эфира, рассчитан�
ные по теории активных соударений, совпадают со
значениями, полученными с помощью расчетов
по теории функционала плотности авторами рабо�
ты [45]. Энтальпия реакций присоединения прото�
на и энергия активации каждой стадии рассчитаны
путем решения обратной задачи химической кине�
тики на основе экспериментальных данных. 

На основании результатов расчета авторы при�
шли к следующим выводам:

– образование этилена происходит только по
метилбензольному циклу, в то время как в образо�
вание пропилена вносит так же вклад и алкено�
вый цикл;

– для рассмотренных реакций метилирования
ароматических соединений наибольшей энер�
гией активации обладает реакция метилирования
п�ксилола (101 кДж/моль), поскольку метилиро�
вание происходит внутри ароматического кольца,
а не по экзоциклической связи, как в случае 3,3�
диметил�6�метилен�1,4�циклогексадиена и 3,3�
диметил�6�этилен�1,4�циклогексадиена;

– для рассмотренных реакций депротонирова�
ния наибольшей энергией активации обладают
реакции отрыва протона, находящегося в арома�
тическом кольце катионов 1,1,4�триметилбензола и
1,1�диметилбензола (156 кДж/моль), в отличие от
1,4�диметилбензола, когда реакция депротониро�
вания протекает по боковой цепи;

– энергии активации образования карбение�
вых ионов уменьшаются в ряду первичный > вто�
ричный > третичный и составляют 131, 92 и
54 кДж/моль соответственно, что связано с раз�
личной стабильностью соединений;

– значения энергии активации реакций алкили�
рования олефинами адсорбированных карбение�
вых ионов зависят от типа реагирующего и образу�
ющегося иона. Наибольшее значение энергии ак�
тивации имеет реакция конверсии третичного иона
с образованием вторичного – 167 кДж/моль, а наи�
меньшее – конверсия вторичного с образованием
третичного иона – 119 кДж/моль; 

– энергия активации реакции образования ме�
тана составляет 121 кДж/моль, что хорошо согла�
суется с результатами работы [37];

ΔS̃j
0 ≠,

– энтальпия протонирования олефинов в ряду
С2Н4, С3Н6, С4Н8, С5Н10, С6Н12, С7Н14 увеличивается
и составляет –11, –42, –53, –61, –67, –70 кДж/моль
соответственно.

Кроме того, авторами обнаружена слабая зави�
симость выхода этилена от температуры. 

С целью понимания вклада каждой элементар�
ной стадии в образование продуктов на основе
разработанной модели авторами проведен их ана�
лиз и по результатам исследования построена
диаграмма, которая отражает количественную
взаимосвязь между протекающими реакциями и
продуктами реакции (рис. 2).

Так, например, если образование этилена про�
исходит только по механизму “hydrocarbon pool”,
то количество образующегося пропилена за счет
параллельных реакций составляет лишь 22%, при
этом основная часть пропилена 66% образуется в
результате реакций метилирования и 12% в ре�
зультате реакций β�разрыва связи гексенов и геп�
тенов. В соответствие с данными, приведенными
на рис. 2, 58% образованного этилена по реакции
метилирования конвертируется в пропилен, а
42% в бутен, пентен, гексен и гептен по реакциям
алкилирования. В образовании высших олефи�
нов (пентенов, гексенов и гептенов) основную
роль играют реакции алкилирования этилена и
пропилена (57–73%) и метилирования соответ�
ствующих олефинов (27–42%). Следует отметить,
что представленная модель с не очень высокой
точностью описывает выход продуктов в области
высоких времен контакта.

Несмотря на предпринятые попытки с помо�
щью методов математического анализа и ком�
пьютерного моделирования разобраться в меха�
низме и маршрутах образования олефинов и их
дальнейших превращений феноменологический
подход для описания кинетики в большинстве ра�
бот 2000–2010 гг. сохранился.

Так, в работе [46] изучена кинетика процесса в
реакторе с псевдоожиженным слоем модифици�
рованного фосфором ZSM�5 катализатора. Кине�
тическая модель разработана в предположении
параллельного механизма образования олефинов
из ароматических соединений “hydrocarbon
pool”, где в качестве промежуточного соединения

выступает частица  которая представляет со�

бой высший олефин, адсорбированный на ката�
лизаторе и присутствующий только в реакцион�
ном пространстве в псевдоожиженном слое
(схема 5).

Cx
+

,
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Скорости элементарных стадий описаны урав�
нениями первого порядка по концентрациям ре�
агирующих компонентов, при этом влияние воды
на скорость элементарных стадий учитывает ко�
эффициент Z = 1/(1 + KWCW), где KW – константа
адсорбции воды, KW = 3.6exp[12.1/R(1/T – 1/T0)].
Таким образом, с учетом коэффициента Z, для
описания скоростей реакций предложены выра�
жения типа Ленгмюра⎯Хиншельвуда. В ходе рас�

четов авторами было определено, что значение Z
находится в интервале 0.8–1.0, что свидетельству�
ет о незначительном влиянии воды на скорость
реакции. Энергии активации реакций образова�
ния этилена, пропилена и бутилена составляют
20.2, 11.5 и 6.94 ккал/моль соответственно.

Методом математического моделирования ис�
следовано влияние времени контакта на распре�
деление углерода в продуктах и конверсию исход�
ного сырья при различных температурах (450,

№ Реакция

1 2CH3OH C2H5OH + H2O 

2 10CH3OH  Cx + 10H2O

3 5C2H5OH Cx + 5H2O

4 Cx 5C2H4

5 5C2H4 Cx

6 Cx 10/3C3H6

7 10/3C3H6 Cx

8 Cx 2.5C4H8

+

+

+

+

+

+

+

№ Реакция

9 2.5C4H8 Cx

10 Cx 2C5H10

11 2C5H10 Cx

12 Cx 5/3C6H12

13 5/3C6H12 Cx

14 6C3H6 C6H12 + 3С3H8

15 2CH3OH CH4 + C + 2H2O

+

+

+

+

+

Схема 5. [46].

Механизм
“hydrocarbon pool”

Метилирование

Алкилирование

β�разрыв

ОКСИГЕНАТЫ

ЭТИЛЕН

67%
бутены

100% 22%

58%

42%
47%

53%

100%

32%
68%

гептены29% 4%

66%
пропилен22% 12%

27%
73%

гексены42%
57%

пентены

43%
57%

38%

62% 83%

17%

Рис. 2. Диаграмма взаимосвязи продуктов и типов реакций [43].
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500, 550°С) с использованием двухфазной модели
Ван Димтера. Показано, что предложенная модель
достаточно точно описывает распределение углеро�
да в продуктах, за исключением парафинов С6+.
Конверсия исходных реагентов (оксигенатов) опи�
сывается с низким коэффициентом корреляции.

Среди последних работ по исследованию ки�
нетики реакции следует отметить работы A.S.Al�
Dughauther и H.Lasa [47–49], в которых представ�
лены результаты исследования реакция синтеза
олефинов из ДМЭ на катализаторах HZSM�5 с
различным соотношением SiO2/Al2O3 30, 80, 280.

Для понимания механизма A.S.Al�Dughauther
подробно изучил физико�химические свойства
катализатора с использованием методов рентге�
ноструктурного анализа, термопрограммируемой
десорбции аммиака, инфракрасной спектроско�
пии на основе преобразований Фурье и кинетику
реакции в Берти�реакторе. В качестве продуктов
реакции автором выделены низшие олефины С2–
С4, высшие олефины С5–С8, алканы С4–С8 и аро�
матические соединения, представленные С7–С12

метилбензолами. Образование метанола, алканов
С1–С3 и бензола в ходе эксперимента практиче�
ски не наблюдалось. Было показано, что с увели�
чением соотношения SiO2/Al2O3 в цеолите от 30
до 280 (с уменьшением кислотности от 640 до
106 ммоль(NH3)/г(HZSM�5) стабильность ката�
лизатора во времени возрастает, что, согласно ре�
зультатам исследования поверхности, обусловле�
но снижением выхода и, соответственно, содер�
жания кокса. Вместе с тем, концентрация кокса
на катализаторе линейно зависит от температуры
процесса – при увеличении температуры с 330 до
450°C, содержание кокса увеличивается с 0.5 до
3.0 мас. %. 

Суммарная селективность образования низ�
ших олефинов с увеличением кислотности ката�

лизатора снижается и при этом практически не
зависит от температуры. Для ароматических со�
единений наблюдается антибатная низшим оле�
финам зависимость, но влияние температуры бо�
лее выражено, особенно в области высокой кис�
лотности (330 и 640 ммоль(NH3)/г(HZSM�5), что
соответствует SiO2/Al2O3 = 80 и 30) – увеличение
температуры на 120°C приводит к росту селектив�
ности образования ароматических соединений на
30–35 мас. %. 

Полученные результаты зависимости образо�
вания кокса и ароматических соединений от тем�
пературы и кислотности свидетельствуют о том,
что образование кокса обусловлено реакциями
крекинга боковых цепей ароматических соедине�
ний и последующей их конденсации, которые
протекают на кислотных центрах катализатора.
Кислотность цеолита определяет так же его ак�
тивность: чем выше кислотность, тем выше кон�
версия ДМЭ, однако, как было упомянуто ранее,
при этом снижается стабильность.

Следует отметить, что влияние температуры на
селективность образования индивидуальных уг�
леводородов (этилена, пропилена, бутиленов) бо�
лее выражено, чем на суммарную селективность
для катализаторов с высоким модулем (SiO2/Al2O3

более 80). Например, для HZSM�5 (SiO2/Al2O3 = 280)
в области низких температур в продуктах реакции
преобладает этилен, выход которого резко снижает�
ся с ее увеличением. Зависимость выхода пропилена
от температуры имеет максимум ( рис. 3). 

Полученные результаты свидетельствуют о
том, что для цеолита с высоким соотношением
SiO2/Al2O3 характерен значительный вклад реак�
ций метилирования в образование олефинов. Об�
щий вид зависимости селективности образова�
ния продуктов от конверсии ДМЭ представлен на
рис. 4. 
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Рис. 3. Зависимость селективности образования эти�
лена, пропилена и бутилена от температуры для ZSM�5
(SiO2/Al2O3 = 280).
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На основании анализа аналогичных зависимо�
стей для индивидуальных углеводородов авторы
[47⎯49] сформулировали следующие принципы
для разработки модели, основанной на механиз�
ме реакции:

– основной реакционной частицей является ме�
токси�частица, адсорбированная на поверхности; 

– образование метокси�частицы происходит в
результате взаимодействия адсорбированного на

поверхности диметилоксониевого иона с брен�
стедовским кислотным центром; 

– этилен является первичным продуктом; 
– образование пропилена и высших олефинов

происходит в результате протекания реакций ме�
тилирования; 

– в образовании бензола участвует гексен; 
– каждое ароматическое соединение участвует

в реакциях присоединения метильных групп
(см. схему 6).

Описание кинетики реакции проведено на ос�
нове следующих приближений:

– скорости элементарных стадий описаны урав�
нениями первого порядка в приближении механиз�

№ Реакция

1. CH3OCH3(g) + HZ CH3OCH3 – HZ

2. CH3OCH3 – HZ + HZ  2CH3 – Z + H2O

3. CH3OCH3 – HZ C2H4 – HZ + H2O

4. C2H4 – HZ C2H4 (g) + HZ

5. C2H4 (g) + CH3 – Z C3H6 – HZ C3H6 (g)  + HZ

6. C3H6 (g) + CH3 – Z C4H8 – HZ C4H8 (g)  + HZ

7. C4H8 (g) + CH3 – Z C5H10 – HZ C5H10 (g)  + HZ

8. C5H10 (g) + CH3 – Z C6H12 – HZ C6H12 (g)  + HZ

9. C6H12 (g) + CH3 – Z C7H14 – HZ C7H14 (g)  + HZ

10. C7H14 (g) + CH3 – Z C8H16 – HZ C8H16 (g)  + HZ

11. C6H12 – HZ – HZ – HZ  + HZ

12. + CH3 – Z – HZ + HZ

–3H2 (g)

(g)

(g)

(g)

13. + CH3 – Z  – HZ + HZ

14. + CH3 – Z – HZ + HZ
(g)

15.  + CH3 – Z  – HZ  + HZ

(g) (g)

(g)

(g) (g)

Схема 6. [47].
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ма Ленгмюра⎯Хиншельвуда и учитывают степень
покрытия поверхности активными частицами; 

– лимитирующей стадией является адсорбция
компонентов;

– энергия активации не зависит от степени по�
крытия поверхности метокси�частицами. Реакции
на поверхности описываются универсальным про�
цессом с одинаковой адсорбционной вероятностью
для всех активных центров. Взаимодействие между
адсорбированными частицами не учитывается; 

– влияние внешней диффузии отсутствует;

– влияние внутренней диффузии отсутствует,
внутри пор цеолита реакция протекает в изотер�
мических условиях;

– результаты экспериментов аппроксимированы
моделью реактора идеального смешения. Влияние
аксиальной и радиальной дисперсий незначительно;

– для ZSM�5 (SiO2/Al2O3 = 280) не учитывается
дезактивация катализатора в результате отложе�
ния кокса.

Вид полученных кинетических уравнений до�
статочно громоздкий и не может быть приведен в
рамках данного обзора. Отметим только, что при
составлении баланса активных центров
A.S.Al Dughauther не учел активные центры, за�
нятые метокси�частицей, и, строго говоря, полу�
ченные уравнения не могут быть признаны точ�
ными.

Поскольку с ростом соотношения SiO2/Al2O3 в
цеолитном компоненте катализатора изменяется
количество кислотных центров и их распределе�
ние по силе, то во многих работах рассмотрена за�
висимость кинетических параметров от кислот�
ности катализатора.

Влияние кислотности цеолита. Эксперименталь�
ные исследования кинетики [50–59] показали, что
зависимость активности катализатора от бренсте�
довской кислотности цеолита носит линейный ха�
рактер.

Обстоятельное изучение влияния кислотности
ZSM�5 катализатора на механизм и скорость вто�
ричных превращений низших олефинов проведе�
но в работе исследователей [60] (см. табл. 1). Для
определения возможных механизмов образова�
ния олефинов проведены опыты с подачей этилена,
пропилена и бутена�1. Парциальное давление реа�
гентов варьировалось в интервале от 5 до 30%. Кис�
лотность активных центров и их распределение в
цеолите определялась с использованием метода
термопрограммируемой десорбции аммиака.

Предложенная кинетическая модель предпо�
лагает, что стадия адсорбции олефинов на кис�
лотных центрах катализатора является обратимой
и описывается уравнением:

On + Z ⇔ OnZ,

где Оn – олефин с числом атомов углеводорода n:
2 ≤ n ≤ 8, Z свободный активный центр на по�
верхности.

Константа равновесия стадии адсорбции для
олефинов имеет вид:

где p(On) – парциальное давление олефина; [Z] –
концентрация свободных активных центров на
поверхности; [OnZ] – концентрация олефинов,
адсорбированных на поверхности.

В работе принято, что сумма парциальных дав�
лений всех олефинов в любой момент времени
приблизительно равна парциальному давлению
олефинов на входе в реактор (pO, inlet) [61]. Кон�
центрация свободных активных центров на по�
верхности рассчитана в приближении изотермы
Ленгмюра [Z]=CZ/(1 + KpO,inlet), где Cz – концен�
трация активных центров на свежем катализато�
ре; K – равновесная константа адсорбции.

На основе результатов экспериментального
изучения кинетики авторы выдвинули предполо�
жение, что первоначально низшие олефины всту�
пают в реакции олигомеризации с образованием
высших олефинов, которые далее подвергаются
реакциям крекинга и ароматизации. Уравнения
реакций, выражения для описания скорости и
кинетических констант представлены в табл. 2.

С целью снижения количества неизвестных
кинетических параметров авторами принято, что
существует так называемый “компенсационный
эффект”, когда предэкспоненциальный фактор

 и наблюдаемая энергия активации 
связаны соотношением:

,

где Х – индекс соответствующей реакции (О –
олигомеризация, С – крекинг, А –ароматизация);
α , β – эмпирические константы.

При моделировании принято во внимание:
1) влияние длины углеводородной цепочки на

константу скорости реакции ароматизации;
2) неоднородность распределения кислотно�

сти активных центров на поверхности катализа�
тора;

3) влияние длины углеводородной цепочки на
энергию активации в реакциях олигомеризации,
крекинга и ароматизации. 

В ходе вывода уравнений для определения энер�
гий активаций предполагалось, что длина цепочки
адсорбированных олефинов не влияет на энергию
активации реакции олигомеризации, и наиболее
вероятны реакции симметричного разрыва цепей.

На основе квантово�химических расчетов и с
использованием нелинейного регрессионного

[ ]

( ) [ ]
,n

n
n

O Z
K K

p O Z
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×

0
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анализа по методу наименьших квадратов прове�
ден расчет энергии активации различных углево�
дородов в реакциях олигомеризации, крекинга и
ароматизации для активных центров различной
силы кислотности. Показано, что в газовой фазе
энергия активации олигомеризации составляет
103.5 кДж/моль, крекинга 126.1 кДж/моль, аро�
матизации 130.9 кДж/моль. Для слабых и силь�
ных кислотных центров энергия олигомеризации
адсорбированного олефина с этиленом и гексеном
газовой фазы одинаковы и составляют 132 и
103 кДж/моль соответственно. Различия в энергиях
активации реакций крекинга (бутена в этилен, ок�
тена в бутен, октена в гексен и этилен) для кислот�
ных центров различной силы составляет около
30 кДж/моль – 125–195 кДж/моль для слабых цен�
тров и 90–164 кДж/моль для сильных. Такая же
разница наблюдается и в значениях энергий акти�
вации реакций ароматизации октена и гексена –
130–150 кДж/моль для слабого центра, и 93–
115 кДж/моль для сильного. Энергия адсорбции
для олефинов на слабом кислотном центре со�
ставляет –171.1 кДж/моль, для сильного центра
–231.7 кДж/моль.

Представленная Borges P. [60] модель включает
20 кинетических параметров и хорошо описывает
активность катализатора и распределение про�
дуктов реакции в исследованном диапазоне тем�
ператур и давлений.

Влияние продуктов реакции. Исследованию вли�
яния продуктов реакции на кинетику МТО�про�
цесса посвящены работы [62–66].

В работе [62] с целью определения влияния
этилена на превращения метанола в области низ�
ких конверсий углерода (до 10%) проведены экс�
перименты со смесью метанол 13С и этилен 12С. 

Было установлено, что основным продуктом
реакции является пропилен, селективность обра�
зования которого при малых временах контакта
достигает 90 мас. %. В начальный момент времени
пропилен состоит из двух атомов 12С и одного атома
13С. С увеличением времени контакта доля пропи�
лена с мечеными атомами 13С возрастает. Получен�
ный результат свидетельствует о значительном
вкладе реакций метилирования этилена метанолом
в образование пропилена при низких конверсиях
углерода. Вывод о протекании преимущественно
реакции метилирования при низких временах
контакта сделан также и в работе [65], где при
проведении МТО�реакции с использованием
смеси, содержащей 20% пентена и метанол, при
временах контакта до 0.4 кг мин/моль(МеОН) на�
блюдали в продуктах резкий рост концентрации
алифатических соединений С6+. 

Кроме того, Svelle S. с соавт. [62] показали от�
сутствие влияния концентрации метанола и эти�
лена на изотопный состав пропилена и вместе с
тем, установили влияние парциального давления
только этилена на скорость его образования. Ав�
торами выдвинуто предположение о нулевом по�
рядке реакции метилирования по метанолу и пер�
вом порядке по этилену. Значение наблюдаемой
энергии активации реакции метилирования эти�
лена метанолом по расчетам авторов составляет
109 кДж/моль, а с учетом теплоты адсорбции эти�
лена [67] ее истинное значение 135 кДж/моль. 

Результаты исследования конверсии 13СН3ОН
в смеси с 12C3H6/n�12C4H8, представленные в ра�
боте [63], показали, что значительное влияние на
состав продуктов реакции оказывает концентрация
олефина в исходной смеси. С ее увеличением сни�
жается скорость реакций метилирования, приво�
дящих к образованию бутенов, и увеличивается

Таблица 2

Уравнение реакции Скорость реакции Кинетическая константа

Реакции олигомеризации и крекинга

OnZ + Om  On + mZ

n, m ≥ 2;
n, m ≤ 8
On, Оm – олефины

подстрочный индекс О – реакции олигоме�
ризации; С – реакции крекинга константы kO(n, m) и kC(n, m) зависят от 

типа реагента и кислотности актив�
ного центра

Реакции образования ароматических соединений и алканов

OnZ + 3Om  AnZ + 3Pm

n = 6, 7, 8;
2 ≤ m ≤ 8 

подстрочный индекс А – реакции
ароматизации

Аn, Рm – ароматические со�
единения и парафины соот�
ветственно
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kC(n, m)
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, ( , ) ( , )( ) ( ) ( )n m O n m m n C n m n mO

r k p O p O k p O
+

− = − / ( , )/ ( , )
( , )/ ( , )

,1
O n m C n m Z

O n m C n m
O inlet

k K C
k

K p

⋅ ⋅

=

+ ⋅

kA(n, m) ( ) /
, ( , ) ( ) ( )n m A n m n mA

r k p O p O− = / ( , )
( , )

,1
A n m Z

A n m
O inlet

k K C
k

K p

⋅ ⋅

=

+ ⋅



НЕФТЕХИМИЯ  том 55  № 5  2015

КИНЕТИЧЕСКИЕ МОДЕЛИ КОНВЕРСИИ МЕТАНОЛА 369

скорость взаимного превращения алкенов – диме�
ризации и крекинга с образованием пентенов и
пропилена. 

Как и в случае предыдущей работы [62], для
описания скорости реакции метилирования
Svelle S. с соавт. принят первый порядок по оле�
финам и нулевой порядок по метанолу. Значение
наблюдаемой энергии активации реакции пропи�
лена составило 69 кДж/моль и 45 кДж/моль для бу�
тена, а с учетом их теплоты адсорбции [68], истин�
ные значения 110 и 90 кДж/моль, соответственно.
Значения констант скорости реакций метилирова�
ния олефинов, представленные в работах Svelle S.
[62, 63], Hill I., Bhan A. [23–25] и Van Speynbroek V.
[69] хорошо согласуются между собой (см. рис. 5).

Следует отметить, что позже Sun X. с соавт. бы�
ло показано, что при увеличении концентрации
олефинов в смеси порядок по метанолу становит�
ся первым [65].

В работе [64] при использовании в качестве
сырья индивидуальных олефинов С2–С5, наблю�
далась линейная зависимость их конверсии от
времени контакта, что, по мнению авторов, под�
тверждает нулевой порядок реакций их расходо�
вания, преимущественно в реакции олигомериза�
ции. Наибольшая конверсия при заданном вре�
мени контакта наблюдалась для олефинов С6–С7,
а, значит, для них скорость реакций крекинга зна�
чительно выше скорости реакций олигомеризации.
Наблюдения авторов совпадают с результатами,
полученными в [63], где при подаче на катализа�
тор чистых реагентов (этилена, пропилена, н�бу�
тена) было установлено, что реакционная актив�
ность компонентов в данном ряду увеличивается,
и соотношение констант скоростей метилирования
этилен/пропилен/бутен составляет 1/17/50. 

Основными продуктам превращения этилена
и пропилена являются н� и изо�бутены и гексены,
а для бутенов – пентены и пропилен, которые об�
разуются в реакциях крекинга олефинов С6 и С8 –
димерами исходных реагентов. Полученные ре�
зультаты согласуются так же с наблюдениями [63].

Было показано, что конверсия метанола для
смесей “метанол + олефин” возрастает с увеличе�
нием количества атомов углерода в исходном ал�
кене до 5, что говорит о высоких скоростях реак�
ций метилирования. При переходе к высшим ал�
кенам (С6, С7) конверсия метанола снижается и
близка к значениям, наблюдаемым для алкенов
С3, С4. Результат обусловлен преобладанием ре�
акций крекинга для высших олефинов, что под�
тверждается так же в работах [65, 66]. Кроме того,
во всех случаях, кроме пентена, в отличие от [63],
для зависимости конверсии метанола от времени
контакта авторы [64] наблюдали S�образный ха�
рактер, который является свидетельством нали�
чия эффекта автокатализа: при увеличении вре�
мени контакта происходит образование высших
олефинов, которые вступают в реакции метили�
рования с более высокой скоростью. 

Интересными в данной области представля�
ются так же работы, выполненные в Технологиче�
ском Университете г. Мюнхен [65, 66], в которых
изучены реакции метилирования метанолом аро�
матических соединений – пара�ксилола, мета�
ксилола, бензола, толуола. На основании анализа
вида зависимости концентрации этилена и аро�
матических соединений от времени контакта, а
также результатов опытов при совместной подаче
пара�ксилола и метанола (1/25, 1/50 по объему) ав�
торы показали, что образование алифатических
соединений С6+ происходит непосредственно из
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Рис. 5. Значения констант скорости реакций метилирования олефинов [70]. Белый – по данным Svelle S., черный –
Hill I., серый – V.Van Speynbroek.

2



370

НЕФТЕХИМИЯ  том 55  № 5  2015

ХАДЖИЕВ и др.

этилена, что соответствует протеканию реакции
по механизму двойного цикла. Образование мета�
на обусловлено реакциями деметилирования аро�
матических соединений. 

В целом анализ литературных данных показы�
вает, что для моделирования кинетики МТО�реак�
ции на цеолитных катализаторах типа ZSM�5 ис�
пользуются различные подходы и методы, вклю�
чая феноменологический подход, квантово�
химические расчеты, адсорбционно�десорбцион�
ные модели и можно отметить ряд общих законо�
мерностей. Результаты последних кинетических
исследований показали, что из рассмотренных ме�
ханизмов реакции на катализаторе ZSM�5 наибо�
лее вероятным является двухцикловый механизм
образования олефинов: пропилен образуется в ре�
зультате протекания реакций метилирования эти�
лена и крекинга углеводородов С5+, а предше�
ственниками для образования этилена являются
преимущественно алкилароматические соеди�
нения. 

Кроме того, в ряде случаев экспериментально
доказано, что зависимость активности катализа�
тора от кислотности цеолита по Бренстеду носит
линейный характер, что, в свою очередь, не про�
тиворечит принятому предположению об оксо�
ний�илидном механизме образования первичной
С⎯С�связи.

Рассчитанная с использованием различных ме�
тодов и моделей энергия активации реакции син�
теза олефинов из метанола/ДМЭ составляет около
25.0 ккал/моль, что указывает на большую вероят�
ность протекания этой реакции на цеолитных ка�
тализаторах типа ZSM�5 в кинетической области. 

2. Кинетические модели для цеолитных 
катализаторов типа SAPO�34

Катализаторы получения низших олефинов из
метанола на основе молекулярных сит типа SAPO
были синтезированы в 1984 г. [71]. В конце 1990�х
годов совместно компаниями UOP и Norsk Hydro
уже была разработана промышленная технология
осуществления МТО�процесса с его использова�
нием.

Катализатор SAPO�34 относится к кремний�
алюмофосфатным молекулярным ситам с узкими
порами диаметром 3.8 Å, проявляет высокую ак�
тивность в МТО�процессе и позволяет достигать
высокой селективности по низшим олефинам,
преимущественно этилену, наряду с которым в
качестве продуктов реакции авторы так же отме�
чают ДМЭ, метан, пропилен, пропан, углеводо�
роды С4–С6.

Специфика структуры катализатора типа
SAPO�34 обусловливает их более быструю дезак�
тивацию по сравнению с катализаторами ZSM�5,
что накладывает дополнительные требования к

методике проведения экспериментов и обуслов�
ливает направления исследований – изучение ак�
тивности и селективности при различном содер�
жании кокса.

Отличительной особенностью катализаторов
типа SAPO является также наличие индукцион�
ного периода, экспериментальное наблюдение
которого находится в хорошем согласии, как с ав�
токаталитической природой МТО�реакции, так и
с параллельным маршрутом образования олефи�
нов [72, 73].

Кинетика реакции. В работе [74] кинетические
исследования проведены в импульсном режиме в
реакторе со стационарным слоем. Показано, что
свежий катализатор обладает достаточно высокой
активностью – константа скорости реакции в пред�
положении первого порядка скорости расходования
оксигенатов составляет 250 нм3/м3(кат) ч. Увеличе�
ние содержания кокса на поверхности увеличивает
селективность образования этилена и снижает кон�
версию метанола. Для достижения соотношения
этилен/пропилен > 1, оптимальное содержание кок�
са составляет не менее 5.0–8.0 мас. %. К аналогич�
ным выводам пришли и авторы работы [75].

Предложенная кинетическая модель основана
на системе стехиометрических уравнений, кото�
рая включает 12 реакций (схема 7). Выражения
для описания скоростей реакций описаны урав�
нениями первого порядка по реагирующим веще�
ствам, при этом реакции получения этилена из
пропилена и углеводородов С4 (№ 8 и 12) рассмат�
риваются как реакции взаимодействия с мета�
нолом.

Результаты математического моделирования
процесса для изотермического реактора идеаль�
ного вытеснения показали, что влияние содержа�
ния кокса на скорость протекания реакции лучше
всего описывает экспоненциальная зависимость:

где kj0 – константа скорости j�ой реакции для све�
жего катализатора; С – массовое содержание кок�
са на катализаторе; α – эмпирическая константа
дезактивации. 
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Схема 7. [74].
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В работе [76] рассмотрены две схемы реакций,
описывающих МТО�процесс на SAPO�34 катализа�
торе, для каждой из которых предложены выраже�
ния для описания скоростей реакций и на основе
результатов экспериментальных исследований рас�
считаны численные значения кинетических пара�
метров.

В случае первой модели (схема 8) скорости ре�
акции описаны выражениями типа Ленгмюра�
Хиншельвуда, учитывающими влияние концен�
трации воды на скорость реакции образования
индивидуальных олефинов, в то время как для
второй модели (схема 9) рассмотрены степенные
зависимости. Следует отметить, что значения ки�
нетических параметров для реакций образования
олефинов С2–С4 в случае разных моделей практи�
чески совпадают. Так, например, энергия актива�
ции реакции образования этилена для первой
модели составляет 2.6–2.8 ккал/моль, а пропилена –
2.1–2.5 ккал/моль. Для второй модели энергия ак�
тивации образования олефинов С2, С3 составляет
2.7–3.0 и 2.1–2.4 ккал/моль соответственно. Воз�
можно, это обусловлено протеканием реакции во
внешнедиффузионной области по отношению к
кристаллитам цеолита. Авторами показано незна�
чительное различие двух моделей, и для разработ�
ки аппаратурного оформления предложена упро�
щенная версия.

В работе [77] при разработке модели реакции на
SAPO�34 катализаторе для описания скоростей от�
дельных стадий использованы уравнения Хоугена�
Уотсона, при этом принят оксоний�илидный меха�
низм для образования ДМЭ, этилена, пропилена,
метан�формальдегидный механизм – для метана и
“hydrocarbon pool”�механизм – для бутенов. При
расчете кинетических параметров использован мас�
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Схема 9. [76].

сив экспериментальных данных [78], и квантово�
химический подход [79].

Как и в работе [43], модель дополнена уравне�
ниями материального баланса для активных цен�
тров катализатора как основных льюисовских,
так и кислотных бренстедовских. Расчеты показа�
ли, что наибольшим значением энергии активации
обладает стадия образования метана, которая со�
ставляет 47.6 кДж/моль, для стадии образования
ДМО�иона она составляет 5.7 кДж/моль, и
карбокатиона этилена – 16.3 кДж/моль. Энергии
активации стадий образования карбокатиона
пропилена и бутена имеют отрицательные значе�
ния –6.5 кДж/моль и –3.5 кДж/моль соответ�
ственно. 

Влияние продуктов реакции. Результаты экспе�
риментальных исследований, приведенных в ра�
ботах [73, 80–82], показывают, что на катализато�
рах типа SAPO благодаря узким порам с высокой
селективностью протекают реакции превраще�
ния низших олефинов (этилена, бутиленов) в
пропилен, что позволяет использовать их в каче�
стве исходного сырья или в качестве добавок к
метанолу с целью увеличения выхода пропилена.

Систематическое исследование данного
вопроса с целью определения практических спо�
собов увеличения выхода пропилена проведено в
работе [83]. Исследовано влияние типа исходного
сырья (этилена, пропилена, бутена�1, 2) и време�
ни контакта на распределение углерода в продук�
тах реакции. Проведены термодинамические рас�
четы для определения равновесного состава кон�
тактного газа. Показано, что результаты расчета
совпадают с экспериментальными наблюде�
ниями.

При определении состава смеси на выходе из
реактора предполагалось, что в контактном газе
отсутствуют углеводороды, молекулы которых
больше размера пор катализатора. Расчет равно�
весного состава проводился в приближении
принципа минимизации свободной энергии си�
стемы, при этом олефиновые углеводороды рас�
сматривались как идеальные газы:

где ni – количество молей i�го вещества; pt – об�
щее давление в системе; р0 – давление в
стандартных условиях, 1.0 атм.; G – энергия Гибб�
са; Mi – молекулярная масса i�го вещества; гра�

ничные условия: 

На основе термодинамических расчетов пока�
зано, что особенности структуры SAPO�34 влия�
ют на состав образующихся алкенов. В частности,
вероятность образования изобутена минимальна,
а низкое парциальное давление этилена благо�
приятно сказывается на выходе пропилена.
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Кинетическая модель, описывающая возмож�
ные реакции взаимодействия между олефинами,
предполагает параллельный механизм образова�
ния олефинов “hydrocarbon pool” и включает в се�
бя 12 уравнений реакций и выражений для описа�
ния их скоростей (табл. 3).

Концентрация соответствующего карбений�
иона [Сх

+] рассчитывается по уравнению:

Результаты моделирования реактора идеаль�
ного вытеснения показали, что зависимость вы�
хода пропилена от времени контакта при разной
концентрации этилена в исходном газе носит
экстремальный характер с ярко выраженным мак�
симумом (28–37 мас. % при 1/WHSV = 0.1–7.0).
Скорость превращения алкенов в реакциях диме�
ризации и крекинга уменьшается в ряду: бутилен >
> пропилен � этилен. В системе протекают реакции
переноса водорода, которые приводят к образова�
нию алканов, при этом активность индивидуальных
олефиновых углеводородов в реакции переноса
водорода изменяется в ряду: пропилен � бутилен >
> этилен. Обобщая результаты исследования, авто�
ры [83] пришли к выводу, что выход пропилена мо�
жет быть увеличен за счет снижения скорости реак�
ции переноса водорода.

Таким образом, анализ работ по изучению кине�
тики МТО�реакции на катализаторах типа SAPO�34

( ) ( )
4 11

1 7

.
XX j j i C

j i

C r M k M+

= =

⎡ ⎤ =⎣ ⎦ ∑ ∑

показывает, что свежий катализатор обладает высо�
кой активностью – около 250 нм3/м3(кат) ч. Наибо�
лее вероятно, что образование олефинов из метано�
ла протекает по параллельному механизму “hydro�
carbon pool”. Образование насыщенных
углеводородов происходит в результате последую�
щих превращений олефинов и реакции переноса
гидрид иона. Для цеолитных катализаторов типа
SAPO�34 характерна быстрая дезактивация образу�
ющимися в реакции продуктами уплотнения (кок�
сом). Из экспериментальных данных следует, что
кокс образуется преимущественно в порах катали�
затора, и, следовательно, в селективности образо�
вания продуктов большую роль играет диффузия
ДМЭ внутри пор. 

Оптимальное содержание кокса на катализа�
торе для достижения максимальной селективно�
сти по этилену по результатам исследований раз�
ных авторов составляет от 5.0 до 8.0 мас. %. Энер�
гия активации реакций образования этилена и
пропилена, по оценкам разных авторов составля�
ет от 2.0 до 10.0 ккал/моль и по численному значе�
нию соответствует диффузионной области проте�
кания реакции.

Наряду с рассмотренными катализаторами ти�
па ZSM�5 и SAPO�34, внимание исследователей
для проведения МТО�реакции привлекают и дру�
гие цеолиты и кремнийалюмофосфаты, например,
ZSM�22 [84, 85], ZSM�23 [86], SAPO�11 [87, 88],
SAPO�18 [35], SAPO�44, SAPO�47, SAPO�56 [89].
Однако анализ литературных данных показывает,

Таблица 3.  Кинетическая модель [83].  Сx
+ – набор карбений�ионов: , , ,  и т.д.

№ Реакция Скорость реакции Константы скорости, ×103

1. C2H4   
k1 = 0.21 м6/(кг с моль); 

k2 = 0.81 м6/(кг смоль)

2. C3H6   
k3 = 3.1 м6/(кг с моль); 

k4 = 2.3 м6/(кг смоль)

3. C4H8   k5 = 33 м3/(кг с)

4. C5H10   k6 = 8.6 м3/(кг с)

5.   C2H4 k7 = 2.8 м3/(кг с)

6.   C3H6 k8 = 32 м3/(кг с)

7.   C4H8 k9 = 21 м3/(кг с)

8.   C5H10 k10 = 4.9 м3/(кг с)

9.   CH4 k11 = 0.042 м3/(кг с)

10. C2H4  C2H6 k12 = 0.0075 м6/(кг смоль)

11.  C3H6  C3H8 k13 = 0.27 м6/(кг смоль)

12.  C4H8  C4H10 k14 = 0.079 м6/(кг смоль)

C5
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C6
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+
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3 6 3 811 13 C H C HC Cr k=

4 8 4 1012 14 C H C HC Cr k=
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что пока не отмечено каких�либо принципиальных
особенностей в наблюдаемых кинетических зако�
номерностях, и эти типы цеолитов не демонстриру�
ют преимуществ по совокупности свойств, необхо�
димых для приоритетного промышленного исполь�
зования.

Таким образом, в настоящем обзоре представ�
лены результаты экспериментальных исследова�
ний кинетики МТО�реакции, обработки экспе�
риментальных данных и подходы к разработке
моделей. Все они, как отмечено в эпиграфе, оши�
бочны в целом с точки зрения отсутствия возмож�
ности точно описать все аспекты кинетики реак�
ции при различных условиях ее реализации и для
разных катализаторов. Это связано как с погреш�
ностью приборов и методов анализа продуктов
реакции, так и с принятыми приближениями при
математическом описании полученных данных.
Но все модели применимы, и выбор типа модели
определяется назначением использования. Для
понимания микромира реакции интересны моде�
ли на основе детального механизма. Однако в та�
ких моделях наложение дополнительных условий
тепло� и массообмена, аэро� и гидродинамики
приведет не только к значительному усложнению,
но и к потере понимания взаимосвязи между пара�
метрами. Поэтому с практической стороны, для
моделирования промышленного реактора и разра�
ботки технологического оформления наиболее
приемлемы феноменологические модели, кото�
рые отражают только значимые свойства системы.
Накопленный к настоящему моменту экспери�
ментальный и расчетный материал для различных
катализаторов, сформировавшиеся представления
о механизме и кинетике МТО�процесса позволяют
с достаточной достоверностью осуществить моде�
лирование реактора при масштабном переходе.

“Работа выполнена в рамках Федеральной целе�
вой программы “Исследования и разработки по
приоритетным направлениям развития научно�тех�
нологического комплекса России на 2014⎯2020 го�
ды” по Соглашению с Министерством образования
и науки Российской Федерации (уникальный
идентификатор прикладных научных исследований
(проекта) RFMEFI60714X0025).”
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