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HZSM-5 شبیه سازی افزایش بازده تولید الفین های سبک از متانول با استفاده از کاتالیست زئولیتی
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چکیده: الفین های سبک )اتیلن، پروپیلن و بوتیلن( می توانند به صورت مستقل از منابع نفتی و با استفاده از متانول تولید شوند. در این پژوهش، 
کاتالیست HZSM-5 به روش آب گرمایی تهیه شده و با روش های پراش پرتو ایکس )XRD(، میکروسکوپ الکترونی روبشی )FE-SEM(، جذب-

دارای  کاتالیست  شد.  شناسایی   )NH3-TPD( آمونیاک  جذب-واجذب  و   )FT-IR( فوریه  تبدیل  فروسرخ  طیف سنجی   ،)BET( نیتروژن  واجذب 
ریخت شناسی میکروکره بود که منجر به ایجاد ساختار مزو حفره و تسهیل فرایند نفوذ شد. براساس نتایج تعیین مشخصه، کاتالیست دارای بلورینگی 
و مساحت سطح بالا و ویژگی اسیدی مناسب بود. نتایج نشان داد که مقدار تبدیل متانول در حضور این کاتالیست بالا )99/5 %( و گزینش پذیری آن 
برای الفین های سبک بالا )82 %( بود. همچنین، طول عمر کاتالیست )72ساعت) به نسبت بالا بود. به منظور بهبود بیشتر بازده تولید، واکنش ها و 
سینیتیک های مناسب منطبق بر عملکرد کاتالیست تعیین و فرایند تبدیل متانول به الفین ها )MTO( شبیه سازی شد. نتایج شبیه سازی و آزمایش های 
تجربی همخوانی بسیار خوبی نشان دادند. با بهینه سازی عامل های سینیتیکی و عملیاتی فرایند MTO، مقدار تبدیل متانول به 100 % و گزینش پذیری 
کاتالیست برای الفین های سبک به 94/1 % افزایش پیدا کرد. بررسی عملکرد کاتالیست برای فرایند MTO در شرایط عملیاتی بهینه به دست آمده نیز 

نتایج شبیه سازی را تأیید کرد که نشانگر کاربردی بودن شبیه سازی و بهینه سازی انجام شده است.  

HZSM-5 ،واژه های کلیدی: الفین، کاتالیست، شبیه سازی، بهینه سازی

مقدمه
الفین های سبک )اتیلن، پروپیلن و بوتیلن( واکنشگر بسیاری از 
بسپارها مانند پلی اتیلن، اتیلن کلرید، پلی پروپیلن و پروپیلن اکسید 
است که واسطه های مهمی در صنعت پتروشیمی هستند. از طرف 
به همراه  را  متانول  تولید  افزایش  طبیعی  گاز  عظیم  منابع  دیگر، 

الفین ها  تولید  امکان  متانول،  مزایای  مهم ترین  از  یکی  داشت. 
است. دیر یا زود، بسته به قیمت های نفت، فرایند تبدیل متانول به 
الفین ها )MTO(1 به عنوان یک روش غیرنفتی با روش های سنتی 
که   2)FCC( سیال  بستر  کاتالیستی  کراکینگ  و  بخار  کراکینگ 
وابسته به منابع نفتی هستند، وارد رقابت در تولید الفین ها خواهد 
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1. Methanol to olefin     2. Fluidized catalytic cracking
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شد ]1[. واکنشگر فرایند MTO، متانول است که می تواند از گاز 
تولید  بیودیزل  مانند  زیست محیطی  منابع  یا  زغال سنگ  طبیعی، 
شود. ازآنجایی که فناوری تولید متانول از گاز طبیعی و زغال سنگ، 
به نحو مطلوبی توسعه یافته است، تبدیل متانول به الفین ها، دیدگاه 
در  به ویژه  فرایند  این  دارد.  فراوانی  ارزش  حال  عین  در  و  جدید 
به خاطر  زیرا نخست  است،  برخوردار  زیادی  اهمیت  از  ما  کشور 
الفین ها  تولید  در  نفتا  برش  از  استفاده  برای  که  محدودیت هایی 
به دلیل ذخایر گازی  دارد، دوم  پتروشیمی کشور وجود  در صنایع 
اهمیت  به  توجه  با  است.  شناسایی شده  کشور  در  که  گسترده ای 
و  تهیه  گزینش،  با  رابطه  در  زیادی  پژوهش های  فرایند،  این 
بررسی عملکرد فرایندی انواع کاتالیست ها، مدل سازی و غیرفعال 
در  پژوهش هایی  این حال  با  اما  است،  انجام شده  کاتالیست  شدن 
رسیدن  منظور  به  فرایند  این  کاتالیست  بررسی  و  ساخت  زمینه 
دارد  ادامه  همچنان  بیشتر  هرچه  عمر  طول  و  گزینش پذیری  به 
لورگی1   ،UOP/Hydro شرکت های  حاضر،  حال  در   .]4 تا   2[
دارند.  اختیار  در  را   MTO فناوری  لیسانس  ایران  پتروشیمی  و 
 ،MTO فرایند  در   ZSM-5 حفره  متوسط  زئولیتی  کاتالیست 
وی2   است.  داده  نشان  پروپیلن  به  نسبت  بالایی  گزینش پذیری 
زئولیتی کاتالیست  یک  بر  را   MTO واکنش   ]5[ همکارانش   و 

 110 تا   30 بین   Si/Al متفاوت  نسبت های  با   Na-ZSM-5

موردبررسی قرار دادند. آن ها Na-ZSM-5 را با نسبت های بالای 
 ،)0/314  mmol NH3/g( پایین  اسیدی  قدرت   ،)110(  Si/Al

و طول عمر 2 ساعت گزارش   )%  9/45( پروپیلن  گزینش پذیری 
کردند. رستمی زاده و همکارانش ]6[ با استفاده از آلومینیوم زدایی، 
کردند،  تنظیم  را    HZSM-5 کاتالیست  اسیدی  ویژگی های 
به  پروپیلن  برای  کاتالیست  گزینش پذیری  به  منجر   به طوری که 
42 % رسید. فریدنق3 و همکارانش ]7[ اثر قدرت اسیدی در ساختار    
AIPO4/ZSM-5 با نسبت های متفاوت Si/Al )50 تا 250( را 

نتایج نشان داد که  MTO موردبررسی قرار دادند.  برای واکنش 
متانول بالای  تبدیل   ،250 با  برابر   Si/Al نسبت  با   کاتالیست 

)90 %>( و گزینش پذیری برای پروپیلن برابر با 35 % را برای یک 

مدت طولانی )ساعت 200( به دست می دهد. سان4 و همکارانش 
روش  به  را   ZSM-5 (Si/Al=156( حفره  مزو  کاتالیست   ]8[
آب گرمایی در درون محلول بازی SBA15 و ماده فعال در سطح 
 ،Si/Al تهیه کردند. آن ها نتیجه گرفتند که نسبت بالای P123

اندازه بزرگ منافذ و حجم بالای حفره موجب کاهش تشکیل کک 
همکارانش  و  رستمی زاده  می شود.  کاتالیست  پایداری  افزایش  و 
]9[ انواع کاتالیست های HZSM-5  را با استفاده از انواع الگوساز5  
تهیه کردند و برای واکنش MTO موردبررسی قرار دادند. نتایج 
نشان داد که ماده فعال در سطح تتراپروپیل آمونیم برماید بهترین 
عملکرد را در گزینش پذیری برای پروپیلن و اتیلن به ترتیب برابر با 
45 % و 19 % داشت. اگرچه مفهوم این فرایند مدت طولانی است 
که مطرح شده ولی هنوز سنیتیک آن تحت بررسی است. در رابطه 
با سینیتیک واکنش MTO، اعتقاد بر این است که ابتدا از متانول، 
دی متیل اتر )DME(که یک ماده شیمیایی واسطه است، تشکیل 
تبدیل  الفین ها  به  و  داده  واکنش  دی متیل اتر  سپس،  و  می شود 
واکنش ها  سنیتیک  فرایند،  این  دقیق  شبیه سازی  برای  می شود. 
فرایند  واکنش های  سازوکار  پیچیدگی  به  توجه  با  اما  است.  نیاز 
MTO، گسترش این سنیتیک ها به کارهای تجربی مشکل است. 

خیلی  واکنش ها  سنیتیک  عامل های  آوردن  به دست  این رو،  از 
امکان پذیر  طراحی  اهداف  برای  تقریب  به طور  و  بوده  وقت گیر 
نیست ]10 تا 12[. پژوهش ها در مورد طراحی و شبیه سازی دقیق 
عملکرد این فرایند بر کاتالیست HZSM-5 کمیاب است. در این 
مقاله، افزون بر تهیه کاتالیست HZSM-5 با عملکرد بالا در فرایند 
MTO، سینیتیک واکنش نیز تعیین شود. بررسی فعالیت کاتالیست 

در واکنشگاه بستر ثابت و در شرایط عملیاتی به طور کامل مشابه 
با فرایند صنعتی انجام شده است. سپس، با طراحی، شبیه سازی و 
بهینه سازی فرایند MTO، عامل های سینیتیکی و شرایط عملیاتی 
سبک  الفین های  تولید  بازده  بالاترین  به  به طوری که  شد.  بهینه 
زئولیتی  کاتالیست  توسعه  پژوهش،  اصلی  دست یافته شود. هدف 
 MTO دارای گزینش پذیری بالا برای الفین های سبک در فرایند
است که این امر در راستای بومی سازی ساخت کاتالیست فرایند 

شبیه سازی افزایش بازده تولید الفین های سبک از متانول با   ... 

1. Lurgi     2. Wei     3. Freiding     4. Sun     5. Template
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MTO تحت لیسانس شرکت پژوهش و فناوری پتروشیمی ایران 

انجام گرفته است. 

بخش تجربی
مواد مورداستفاده

سدیم  اسید2،  )TPABr(1،سیلیسیک  برماید  تتراپروپیل آمونیم 
نیترات  آمونیم  و  اسید  سولفوریک  هیدروکسید،  سدیم  آلومینات، 
برای کاتالیست به کار گرفته شدند. تمام این مواد از شرکت آلمانی 

مرک تهیه شدند.

تهیه کاتالیست
برای تهیه کاتالیست، در ابتدا محلولی شامل سدیم هیدروکسید، 
سدیم آلومینات و آب مقطر تهیه و به مدت 30 دقیقه هم زده شد 
سطح  در  فعال  ماده  معینی  مقدار  سپس،  یک(.  شماره  )محلول 
و  هیدروکسید  سدیم  همچنین،  شد.  افزوده  قطره قطره  به صورت 
واکنشگر سیلیکا در آب مقطر مخلوط و به مدت یک ساعت در دمای 
محیط هم زده شد. سپس، محلول شماره یک به صورت قطره قطره 
باهم زن  ساعت   2 مدت  به  و  افزوده  به دست آمده  مخلوط  به 
 مکانیکی هم زده شد. مخلوط نهایی شامل ترکیب مولی به صورت
 H2O  :  1/5   Na2O  :  3  TPABr  :  0/05 Al2O3  :  20 SiO2  

پوشش  حاوی  اتوکلاو ضدزنگ  در  بلورسازی  عملیات  بود.   200
دمای  با  آون  داخل  در  ساعت   48 مدت  به  تفلونی   داخلی 
بوده  دما  الکتریکی  کنترل  به  مجهز  آون  گرفت.  انجام   180°C

چندین  تولیدشده  پودر  می کرد.  فراهم  همواره  را  ثابتی  دمای  و 
شستشو  محلول  از  تحت خلاء  صافی  با  و  شسته  آب مقطر  با  بار 
مدت  به  و   110°C دمای  در  آمده  به دست  پودر  شد.  جداسازی 
از  به منظور  کلسینه شدن  عملیات  شد.  خشک  آون  در  12ساعت 
بین بردن مولکول های ماده فعال در سطح از ساختار زئولیت در 
 3  °C/min دمایی  با شیب  به مدت 24 ساعت   540 °C دمای 
انجام  به کنترل دما  الکتریکی مجهز  اتمسفر هوا در کوره  تحت 
گرفت. پس از عملیات کلسینه شدن، زئولیت تهیه شده چهار مرتبه 

مرحله  هر  شد.  یونی  تبادل  نیترات  آمونیم  مولار  یک  محلول  با 
تبادل یونی در دمای C° 90 برای مدت 10 ساعت انجام شد. پس 
از آخرین مرحله تبادل یونی، پودر به دست آمده به مدت 12 ساعت 
در دمای C° 110 در داخل آون خشک شد. سپس، تحت عملیات 
کلسینه شدن در دمای C° 540  به مدت 12 ساعت با شیب دمایی 

C/min° 3 تحت اتمسفر هوا قرار داده شد. 

شناسایی
دستگاه پراش پرتو ایکس )XRD( مورداستفاده مدل پیشرفته 
 Ni فیلتر  با   CuKα ارتعاش  شامل  بروکر3  شرکت   D8 AXS 

ثبت   50° تا   2 گستره  در   2θ تغییرات  بود.   )λ=0/15418  nm(
شد. مساحت زیر پیک مابین 22 تا °25 نشانگر مقدار بلورینگی 
مدل  به  دستگاهی  با   SEM آنالیز  است.   ZSM-5 کاتالیست 
EM3200 از شرکت KYKY انجام گرفت. پیش از آنالیز، مقداری 

از پودر کاتالیست بر پایه فلزی پاشیده شد و دو بار به مدت 5 دقیقه 
پوشش طلا داده شد. هم دماهای جذب و واجذب کاتالیست ها با 
روش جذب و واجذب گاز نیتروژن در دمای C° 196- با استفاده 
به دست   )NOVA2000,USA( Quantachrome دستگاه  از 
 NOVA 4و نرم افزار BET با روش )Stotal( آمد. مساحت  سطح
براساس جذب سطحی   )Vtotal( محاسبه شد. حجم کل حفره ها 
حجم  شد.  محاسبه   0/99 با  برابر   P/P0 فشارنسبی  در  نیتروژن 
ترتیب  به  اندازه حفره ها  توزیع  و   )Vmicro( میکرو  کل حفره های 
حجم  شد.  محاسبه   5 BJH و   t-plot روش های  به کارگیری  با 
و حجم  تفاضل حجم کل حفره ها  با  برابر   )Vmeso( مزو حفره ها 
دستگاه  با   NH3-TPD آزمون  است.   مربوط  میکرو  حفره های 
6 به صورت آنلاین انجام گرفت. در  TCD شامل Micrometric

به مدت 4   550 °C در  کاتالیست  پودر  معینی  مقدار  این روش، 
ساعت گرمادهی شد  و سپس، در داخل واکنشگاه میکرو با جریان 
آمونیاک به مدت 1 ساعت اشباع شد. پس ازآن، واجذب از نمونه 
)با   900 °C تا  دمایی 100  در گستره  هلیوم،  تحت یک جریان 
شیب دمایی C/min° 10( انجام شد. طیف های FTIR نمونه ها 

رستمي زاده و همکاران

1. Tetrapropylammonium bromide      2. Silicic acid      3. Bruker       4. Brunauer-Emmet-Teller      5. Barrett-Joyner-Halenda    
 6. Thermal conductivity detector
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)Nicolet Co., USA(  با  Nexus با دستگاه طیف سنجی مدل
وضوح cm-1 4 گرفته شدند. نمونه ها با استفاده از پودر 1 درصد 

وزنی KBr ساخته شدند. 

بررسی فعالیت کاتالیستی
خوراک با پمپ با شدت جرمی کل g/min 0/12 به واکنشگاه 
 11  mm داخلی  قطر  با  ضدزنگ  لوله ای  واکنشگاه  شد.  تزریق 
مدار  با  کوره  دمای  داشت.  قرار  استوانه ای  کوره  یک  داخل  در 
می شد.  داشته  نگه  ثابت  واکنش  طول  در  و  تنظیم  الکتریکی 
بستر  وسط  در  داده شده  گرماجفت1  با  واکنشگاه  داخل  دمای 
کاتالیست اندازه گیری می شد. به منظور جلوگیری از متراکم شدن 
ورودی  تا  واکنشگاه  خروجی  جریان  سنگین،  هیدروکربن های 
بود  داده شده  پوشش  گرمایی  المنت  با  فاز،  دو  جداکننده  مخزن 
فراورده های  می شد.  کنترل   120  °C در  همواره  مسیر  دمای  و 
هیدروکربنی موجود در جریان خروجی واکنشگاه با مخزن دوجداره 
سرمای  به طوری که  می شد،  جداسازی  گاز  و  مایع  جریان  دو  به 
با   15  °C دمای  در  خنک کننده  آب  جریان  با  مخزن  موردنیاز 
سیرکولاتور تأمین میشد. در بازه های زمانی معین با استفاده از شیر 
قرار داده شده در پایین مخزن دوجداره، فراورده های مایع جمع آوری 
جداکننده  مخزن  بالایی  خروجی  جریان  همچنین،  می شد. 
دستگاه  می شد.  خارج  سامانه  از  کنتور  از  عبور  از  پس  گاز(  )فاز 
بود  TCD دارای  و  میکرو  نوع  از  مورداستفاده  گازی   سوانگاری 

با  جمع آوری  از  پس  مایع  فراورده های   .)Varian CP-4900(

قیف جداکننده به دو فاز آبی و آلی جداسازی و وزن هر کدام از 
 فازها اندازه گیری شد. هر دو فاز آبی و آلی با دستگاه سوانگاری2 
فعالیت  بررسی  منظور  به  شد.  تجزیه   )Varian CP-3800(

داخل  در  شده،  دانه بندی  کاتالیست  از   4  g نمونه ها،  کاتالیستی 
دمای  ابتدا  می شد.  داده  قرار  کوارتز  بستر  دو  بین  واکنشگاه 
به   3  °C/min دمایی  شیب  با  نیتروژن  جریان  تحت  واکنشگاه 
نگه  دما  این  در  ساعت   2 مدت  به  و  می شد  رسانده   300  °C

 داشته می شد. سپس، دمای واکنشگاه با شیب C/min° 3 به دمای 

شبیه سازی افزایش بازده تولید الفین های سبک از متانول با   ... 

C° 480 افزایش داده می شد. در این دما، محلول خوراک به داخل 

متانول  جرمی  فضایی  سرعت  به طوری که  تزریق شده  واکنشگاه 
)WHSV(3 برابر با h-1 0/9 باشد. فشار سامانه اتسفریک و خوراک 

شامل محلول 50 درصد وزنی متانول در آب بود.

شبیه سازی فرایند تبدیل متانول به الفین ها 
واکنش  بخش  دو  MTO طراحی شده شامل  فرایند  طرح واره 
و جداسازی در شکل 1 آورده شده است. جریان خوراک پس از 
بخار  به  و  داده  انجام  گرما  تبادل  مبدل،  دو  در  فرایند،  به  ورود 
از  استفاده  با  واکنشگاه  سادگی،  برای  می شد.  تبدیل  گرم  فوق 
یک واکنشگاه پلاگ دما ثابت مدل شده است. طول واکنشگاه 
4 سانتی متر و قطر آن نیز 11 میلی متر بود. فراورده های خروجی 
جداسازی  بخش  برای  و  سرد   150  °C دمای  تا  واکنشگاه  از 
جداسازی  مراحل  می شد.  آماده  خنک کننده4   برج های  با 
بود  مرحله ای  دو  فرایند  یک  واحد،  این  در  خالص سازی  و 
به طوری که دو برج جداسازی با مدل RADFRAC شبیه سازی 
شد. در برج جداسازی اول )QT1(، جریان خروجی از واکنشگاه 
بالای  از  نیز  آب  و  می شد  تزریق  برج  پایین  از  شده،  سرد  که 
و  اسیدها  کربوکسیلیک  شامل  ناخالصی ها  و  می شد  وارد  برج 
خارج  برج  پایین  از  آب  همراه  و  دفع  سنگین  هیدروکربن های 
بخش  و  تقسیم  جریان  دو  به  برج  از  خروجی  جریان  می شدند. 
جریان خروجی(  درصد   90( می شد  برگردانده  برج  به  آن  عمده 
برج  از  خروجی  گازی  فراورده های  می شد.  دفع  جریان  باقی  و 
تازه سرد و به جریان  با خوراک  در مبدل گرمایی   )QT1( اول 
به  تبدیل و سپس،  مایع )شامل 60 درصد گاز(  و  فازی گاز  دو 
برج جداسازی دوم )QT2( فرستاده می شد. جریان فراورده های 
هیدروکربنی گازی شکل از بالای برج گرفته و به برج های فلش 
انتقال داده می شد تا آب و متانول واکنش نداده آن به طور کامل 
جداسازی شود. خروجی بالای برج فلش دوم )جریان S4( جریان 
فراورده فرایند MTO است که الفین های سبک )اتیلن، پروپیلن 

و بوتیلن( اجزاء اصلی آن هستند.
1. Thermocouple     2. Chromatography    3. Weight hourly space velocity     4. Quenching tower
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رستمي زاده و همکاران

 

در  بخش  این  به  مربوط  عملیاتی  شرایط  و  مشخصات   
نرم افزار با  فرایند  این  شبیه سازی  است.  شده  آورده   1  جدول 

 ASPEN Plus V8.2 انجام و معادله حالت پنگ–رابینسون به 
عنوان مدل ترمودینامیکی در کل شبیه سازی گزینش شد. شرایط 
آزمایش های  مشابه  خوراک  و  واکنشگاه  مشخصات  عملیاتی، 

تجربی منظور شده است. 

نتیجه ها و بحث
تعیین مشخصات کاتالیست

شکل 2 الگوی XRD کاتالیست H-ZSM-5 تهیه شده را نشان 
می دهد. به طورکلی، الگو XRD مطابق با الگوی XRD استاندارد 
تهیه شده  نمونه  بالای  بلورینگی  بیانگر  و  بوده   ZSM-5 زئولیت

است. عدم وجود پیک اضافی بیانگر درستی تهیه و همچنین، نبود 
فاز ناخالصی در ساختار کاتالیست است.

 

شکل 3 تصاویر SEM کاتالیست را نشان می دهد. این تصویر 
ریخت میکروکره را برای بلورهای نمونه نشان می دهد. براساس 
تصاویر TEM گزارش شده، این گونه میکروکره ها می تواند نتیجه 
تجمع نانوبلورهای نمونه باشد که با مرزبندی معینی در کنار هم 

قرار گرفته اند ]13 و 14[. 

 

 

     

شکل1 نمودار کلی جریان فرایند MTO در فضای نرم افزار شبیه ساز
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خوراک  ک ویاتسفر سامانه. فشار باشد h 9/1-1( برابر با 1WHSVمتانول ) یجرم ییسرعت فضا کهیطوربه شدهتزریق واکنشگاه

 آب بود.متانول در  یدرصد وزن 51شامل محلول 

  هاینالفمتانول به  تبدیل ندیافر سازیشبیه

 ورود از پس کخورا انیجر. آورده شده است 1در شکل  یجداسازبخش واکنش و شامل دو  شدهطراحی MTOند یافر وارهطرح

 واکنشگاهک ی استفاده ازبا  واکنشگاه، یسادگ یبرا .شدیم لیتبد گرم فوق بخار به و داده انجام تبادل گرما، دو مبدل در ند،یفرا به

تا  واکنشگاهاز  یخروج یهافراورده بود. متریلیم 11ز یو قطر آن ن متریسانت 9 واکنشگاهپلاگ دما ثابت مدل شده است. طول 

ن واحد، یدر ا یسازخالصو  ی. مراحل جداسازشدیمآماده  2کنندهخنک یهابرجبا  یبخش جداساز ید و براسر C 151° یدما

(، QT1اول ) یسازشد. در برج جدا سازییهشب RADFRACمدل  با یدو برج جداساز کهیطوربه بود یامرحلهدو  ندیاک فری

شامل  هایناخالصو  شدیمبرج وارد  یز از بالایو آب ن شدیمق ین برج تزرییسرد شده، از پا که واکنشگاهاز  یان خروجیجر

ان یدو جر از برج به یان خروجی. جرشدندیمن برج خارج ییهمراه آب از پاو ن دفع یسنگ هاییدروکربنهدها و یک اسیلیکربوکس

 یخروج یگاز یهافراورده .شدیمدفع ان یجر ی( و باقیان خروجیدرصد جر 91) شدیمم و بخش عمده آن به برج برگردانده یتقس

به  ،و سپس لیتبددرصد گاز(  61ع )شامل یو ماگاز  یان دو فازیسرد و به جر خوراک تازه با گرمایی( در مبدل QT1) اول از برج

فلش  یهابرجو به برج گرفته  یشکل از بالا یگاز یدروکربنیههای فراورده انیجر. شدیم( فرستاده QT2دوم ) یسازبرج جدا

ان یجر (S4ان یبرج فلش دوم )جر یبالا ی. خروجشود یجداساز کامل طوربهآن  تا آب و متانول واکنش نداده شدیمانتقال داده 

 .هستندآن  ی( اجزاء اصلو بوتیلن لنیپروپ لن،یسبک )ات هایینالفکه  است MTOند یافر فراورده

 
 سازهیشب افزارنرمدر فضای  MTOند ینمودار کلی جریان فرا 1شکل

 
                                                           
1. Weight hourly space velocity 
2. Quenching tower 

MTO  جدول 1 اطلاعات تجهیزات مورداستفاده در فرایند
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 ASPEN Plus ارافزنرمند با یان فریا سازییهشب آورده شده است. 1 ن بخش در جدولیمربوط به ا یاتیط عملیمشخصات و شرا 

V8.2 یاتیط عملیشد. شرا گزینش سازییهشبدر کل  یکینامینسون به عنوان مدل ترمودیراب–حالت پنگ و معادله انجام ،

  شده است. منظور یتجرب هاییشآزماو خوراک مشابه  واکنشگاهمشخصات 

 MTO د نیدر فرا مورداستفادهزات یاطلاعات تجه 1جدول 
 اطلاعات نام واحد

QT1 
C, °=98.3 bot C, T°=98.1 top=1 bar, NT=3,  TP

Bottom to waste treatment=10%, Reflux 
ratio=5.4 

QT2 C, °=95.6 botC, T°=93.9 topP=1 bar, NT=6 ,T
Reflux ratio=2.4 

INTCNDSR -hC, T°=98.1 in-hC, T°=80.5 out-cC, T° =25in-cT
=0.6C, vap.frac at hot stream outlet°=95.6 out 

HEATX Cold stream outlet temperature =401.2 °C,  
Cold stream outlet pressure=2.2bar 

COOLER C°=150 outQ=2.0522 W, T 
CLR C°=35 out0.25 W, T-Q=  

COOLR C°=35 out0.082 W, T-Q=  
COLR C°=35 out0.425 W, T-Q=  
COOL C°=25 out1.71 W, T-Q=  
FLASH Outlet temp. = 25 °C, Outlet press. = 1 bar 

 

 و بحث هایجهنت

 ستکاتالین مشخصات ییتع

استاندارد  XRD یمطابق با الگو XRD، الگو یکل. به طوردهدیمرا نشان  شدهتهیهH-ZSM-5 ست کاتالی XRD یالگو 2شکل        

نبود فاز  ،و همچنین تهیه درستیجود پیک اضافی بیانگر و . عدماست شدهتهیهبالای نمونه  بلورینگیو بیانگر  بوده ZSM-5ت یزئول

 .است ستکاتالیناخالصی در ساختار 
 

 

ت 
شد

(a
.u

.)
 

2  (°)  

HZSM-5 کاتالیست XRD شکل 2 الگوی
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 ASPEN Plus ارافزنرمند با یان فریا سازییهشب آورده شده است. 1 ن بخش در جدولیمربوط به ا یاتیط عملیمشخصات و شرا 

V8.2 یاتیط عملیشد. شرا گزینش سازییهشبدر کل  یکینامینسون به عنوان مدل ترمودیراب–حالت پنگ و معادله انجام ،

  شده است. منظور یتجرب هاییشآزماو خوراک مشابه  واکنشگاهمشخصات 

 MTO د نیدر فرا مورداستفادهزات یاطلاعات تجه 1جدول 
 اطلاعات نام واحد

QT1 
C, °=98.3 bot C, T°=98.1 top=1 bar, NT=3,  TP

Bottom to waste treatment=10%, Reflux 
ratio=5.4 

QT2 C, °=95.6 botC, T°=93.9 topP=1 bar, NT=6 ,T
Reflux ratio=2.4 

INTCNDSR -hC, T°=98.1 in-hC, T°=80.5 out-cC, T° =25in-cT
=0.6C, vap.frac at hot stream outlet°=95.6 out 

HEATX Cold stream outlet temperature =401.2 °C,  
Cold stream outlet pressure=2.2bar 

COOLER C°=150 outQ=2.0522 W, T 
CLR C°=35 out0.25 W, T-Q=  

COOLR C°=35 out0.082 W, T-Q=  
COLR C°=35 out0.425 W, T-Q=  
COOL C°=25 out1.71 W, T-Q=  
FLASH Outlet temp. = 25 °C, Outlet press. = 1 bar 

 

 و بحث هایجهنت

 ستکاتالین مشخصات ییتع

استاندارد  XRD یمطابق با الگو XRD، الگو یکل. به طوردهدیمرا نشان  شدهتهیهH-ZSM-5 ست کاتالی XRD یالگو 2شکل        

نبود فاز  ،و همچنین تهیه درستیجود پیک اضافی بیانگر و . عدماست شدهتهیهبالای نمونه  بلورینگیو بیانگر  بوده ZSM-5ت یزئول

 .است ستکاتالیناخالصی در ساختار 
 

 

ت 
شد

(a
.u

.)
 

2  (°)  

شکل3 تصاویر SEM نمونه HZSM-5 سنتز شده

 

2 
 

  .HZSM-5کاتالیست  XRDالگوی  2 شکل
. براساس دهدمیرا برای بلورهای نمونه نشان کره کرویم یختر یرتصو این. دهدیمرا نشان  ستکاتالی SEM یرتصاو 3شکل      

قرار  در کنار هم ینیمع یکه با مرزبند باشد نمونه ینانوبلورهاتجمع  نتیجهتواند می هایکروکرهمگونه نیا ،شدهگزارش TEM رتصاوی

 . [19 و 13] اندگرفته

 

 

 
 سنتز شده HZSM-5نمونه  SEM تصاویر 3شکل

      

ه گستردر  1حلقه پسماند ،ستکاتالی ی(. براالف-9)شکل  است IVو  Iنوع  دماهماز  یبیترک ،ستکاتالی واجذبجذب و  دماهم     

 یلدلبه هاحفرهگونه نی. ااست ستکاتالیدر ساختار  هاحفرهمزو انگر حضور یکه ب شودیممشاهده  1تا  0P/P، 9/1 ،یسبن یفشارها

 توزیع اندازه  ر نفوذ اجزاء واکنش دارد.یدر کاهش مس ییو نقش بسزا [13] است ستکاتالیت در ساختار یزئول یبلورهاتجمع 

 .کندیم ییدتأرا  هاحفرهمزو حضور که است  شدهدادهب نشان -9در شکل  هاحفره

 

                                                           
1. Hysteresis 
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شبیه سازی افزایش بازده تولید الفین های سبک از متانول با   ... 

هم دما جذب و واجذب کاتالیست،ترکیبی از هم دما نوع I و IV است 
)شکل 4-الف(. برای کاتالیست، حلقه پسماند1 در گستره فشارهای 
نسبی، P/P0، 0/4 تا 1 مشاهده می شود که بیانگر حضور مزو حفره ها در 
ساختار کاتالیست است. این گونه حفره ها به دلیل تجمع بلورهای زئولیت 
در ساختار کاتالیست است ]13[ و نقش بسزایی در کاهش مسیر نفوذ 
اجزاء واکنش دارد. توزیع اندازه حفره ها در شکل 4-ب نشان داده شده 

است که حضور مزو حفره ها را تأیید می کند.

کاتالیست شامل مساحت سطح،  اطلاعات ساختاری  جدول 2 
حجم کل حفره ها و حجم مزو حفره ها را نشان می دهد.

نوار  است.  شده  آورده   5 شکل  در  کاتالیست   FT-IR طیف 
 SiO4 و   AlO4 چهارگانه  واحدهای  نشانگر   480  cm-1 حوالی 
cm-1 550 درستی تهیه  ناحیه  نوار  در ساختار کاتالیست هستند. 
و   15[ تأیید می کند  را  پنج تایی  حلقه های  با   HZSM-5 زئولیت 
16[. حضور ماده فعال در سطح در ساختار کاتالیست می تواند از 
 2980 cm-1 در گستره 2880 تا C-H نوار مربوط به جذب پیوند
شناسایی شود. نتایج آورده شده در شکل 5 عملیات کلسینه شدن 
طیف می کند.  تأیید  را  سطح  در  فعال  ماده  حذف  برای   مطلوب 
 )OH( 3800 گروه هیدروکسل cm-1 درگستره 3500 تا FT-IR

شبکه ای  داخل  گروه های  پیوند  ارتعاش  می کند.  مشخص   را 
حدود در  به ترتیب   Al-OH شبکه ای2  انتهای  و   Si-OH-Al 

حدود نوار  است.  قابل مشاهده   3680  cm-1 3610و   cm-1 

داده  نسبت   Si-OH شبکه ای  انتهای  گروه های  به   3740  cm-1

می شود ]15 و 17[. 

است.  شده  آورده   6 شکل  در   NH3-TPD تجزیه  نتایج 
به ترتیب  کاتالیست  برای  قوی  و  ضعیف  اسیدی  مکان های 
 430 °C 220 و 220 تا °C به صورت دو پیک در گستره 120 تا
قدرت  نشانگر  پیک ها  دمای  که  است  قابل توجه  ظاهرشده اند. 
غلظت  بیانگر  پیک ها  زیر  سطح  مساحت  و  اسیدی  مکان های 
مکان های اسیدی هستند. غلظت مکان های اسیدی در جدول 2 
]18[ گزارش کردند که  و همکارانش  فونگ3  است.  گزارش شده 
بیشتر مکان های اسیدی برونشتد به گروه های عاملی OH واقع 
 ZSM-5 در کاتالیست Si-OH-Al در پیوندهای انتهای شبکه ای
1. Hysteresis       2. Terminal groups     3. Phung

HZSM-5 شکل 4 )الف( هم دما جذب و واجذب و )ب( توزیع اندازه حفره های کاتالیست

HZSM-5 جدول 2 اطلاعات ساختاری و اسیدی کاتالیست
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  (nmقطر حفره )
 یهاحفرهوزیع اندازه جذب و واجذب )الف( و ت دماهم 9شکل 

 )ب( HZSM-5کاتالیست 
 

 .دهدیمرا نشان  هاحفرهمزو  و حجم هاحفرهمل مساحت سطح، حجم کل شا کاتالیستاطلاعات ساختاری  2جدول    

 

 HZSM-5اطلاعات ساختاری و اسیدی کاتالیست  2جدول 

Stotal 
(m2/g) 

Vtotal 
(ml/g) 

Vmicro 
(ml/g) 

Vmeso 
(ml/g) 

یقدرت اسید  
(NH3 mmol/g) 

 کل قوی ضعیف

229/11 1/16 1/12 1/19 1/51 1/92 1/99 
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 یهاحفرهوزیع اندازه جذب و واجذب )الف( و ت دماهم 9شکل 

 )ب( HZSM-5کاتالیست 
 

 .دهدیمرا نشان  هاحفرهمزو  و حجم هاحفرهمل مساحت سطح، حجم کل شا کاتالیستاطلاعات ساختاری  2جدول    

 

 HZSM-5اطلاعات ساختاری و اسیدی کاتالیست  2جدول 

Stotal 
(m2/g) 

Vtotal 
(ml/g) 

Vmicro 
(ml/g) 

Vmeso 
(ml/g) 

یقدرت اسید  
(NH3 mmol/g) 

 کل قوی ضعیف

229/11 1/16 1/12 1/19 1/51 1/92 1/99 

 

HZSM-5 نمونه FT-IR  شکل 5 طیف
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در  4SiOو  4AlOنشانگر واحدهای چهارگانه  cm 921-1حوالی  نوار. است شده آورده 5شکل  در یستکاتال IR-FT طیف       

 .[16 و 15] کندیم ییدتأرا  ییتاپنج یهاحلقهبا  HZSM-5زئولیت  درستی تهیه cm 551-1ه ناحی نوار. هستند یستکاتالساختار 

  cm2921-1 تا 2221 هگستردر  H-C جذب پیوند مربوط به نواراز  تواندیم کاتالیستدر ساختار فعال در سطح ماده  حضور

 طیف. کندیم ییدتأرا  ماده فعال در سطحمطلوب برای حذف  شدنینهکلسعملیات  5شده در شکل آورده . نتایج شودشناسایی 

IR-FT 1تا  3511گستره در-cm3211 هیدروکسل گروه (OH) یاشبکهداخل  یهاگروه پیوند ارتعاش. کندیم مشخص را 

 Al-OH-Si 1یاشبکهانتهای  و OH-Al 1حدود در یبترتبه -cm3611 1 و-cm3621 1 حدود . نواراست مشاهدهقابل-cm3291 به 

 . [12 و 15] شودیم داده نسبت Si-OH یاشبکهانتهای  یهاگروه

 

ت )
شد

a.
u.

) 

 
 (cm-1عدد موج ) 
 HZSM-5 نمونه FT-IR  طیف 5شکل  

 

دو  صورتبه یبترتبه کاتالیست یبرا یف و قویضع یدیاس یهامکانآورده شده است.  6در شکل  TPD-3NH تجزیهج ینتا      

های اسیدی مکاننشانگر قدرت  هایکپکه دمای  است توجهقابل. اندظاهرشده C 931° تا 221 و  C 221° تا  121 هگسترک در یپ

 2فونگ است. شدهگزارش 2اسیدی در جدول  یهامکان. غلظت هستنداسیدی  یهامکانبیانگر غلظت  هایکپو مساحت سطح زیر 

 یاشبکه واقع در پیوندهای انتهای OHعاملی  یهاگروهاسیدی برونشتد به  یهامکان بیشترگزارش کردند که  [12]و همکارانش 

Si-OH-Al  کاتالیستدر ZSM-5  آزموناست که پیک دما پایین در  شدهگزارش ،. همچنینشوندیممربوط 

TPD-3NH  [19] استاسیدی برونشتد  یهامکاناسیدی لویس و پیک دما بالا مربوط به  یهامکانمربوط به. 

                                                           
1 .Terminal groups 
2 .Phung 
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رستمي زاده و همکاران

مربوط می شوند. همچنین، گزارش شده است که پیک دما پایین در 
آزمون NH3-TPD مربوط به مکان های اسیدی لویس و پیک دما 

بالا مربوط به مکان های اسیدی برونشتد است ]19[.

فعالیت کاتالیست
 HZSM-5 در یک واکنشگاه بستر ثابت بر کاتالیست MTO واکنش
و تحت شرایط عملیاتی فرایند صنعتی شامل دمای C°480، فشار یک 
اتمسفر و سرعت فضایی جرمی )WHSV( متانول برابر با h-1 0/9 انجام 
 HZSM-5 شد. جدول 3 نتایج عملکرد کاتالیستی را برای کاتالیست
نشان می دهد. مقدار تبدیل پس از 72 ساعت از زمان واکنش برابر 
با 99/5 % به دست آمد. این نتیجه می تواند ناشی از مساحت سطح و 
باشد.  کاتالیست  مناسب  اسیدی  قدرت  همچنین،  و  بالا  بلورینگی 
گزارش شده است که تبدیل متانول به هیدروکربن/الفین ها )بر پایه 

سازوکار آبگیری( در مکان های اسید ضعیف است ]2 و 20[. 

     

و  آلکیل دار  واکنش های  می تواند  ضعیف  اسیدی  قدرت 
متیل دارشدن که توزیع فراورده را تحت تأثیر قرار می دهند، پیش 
ببرد ]21[. افزون به راین، مکان های اسید ضعیف مانع واکنش های 
تشکیل  اصلی  مسیر  به عنوان  که  می شوند  هیدروژن  انتقال 
قوی،  اسید  مکان های  می شوند.  شناخته  تولید کک  و  آروماتیک 
 C-C پیوند  تشکیل  و  متانول  واکنش پذیری  برای  قدم  نخستین 
اصلی  مسئول  قوی  اسیدی  مکان های  افزون براین،   .]17[ است 
واکنش های تشکیل کک در فرایند MTO از طریق واکنش های 
جانبی هستند ]22[ اما مقدار کم آن ها در کاتالیست، فرایند تشکیل 
کک را به طور قابل توجهی کاهش می دهد و منجر به افزایش طول 
عمر کاتالیست می شود. همچنین، حجم کل حفره ها و حجم مزو 
تسریع  و  واکنش  اجزاء  نفوذ  مسیر  کوتاهی  موجب  زیاد،  حفره ها 
خروج فراورده ها از حفره های کاتالیست می شود. بنابراین، احتمال 
تبدیل فراورده ها به هیدروکربن های سنگین کاهش پیدا می کند. 
با  می توانند   MTO فرایند  در  تولیدشده  سبک  هیدروکربن های 
به  متیلآلکیلدارشدن  و  چندپارش1  هیدروژن،  انتقال  واکنش های 
تولید کک  اصلی  منبع  که  تبدیل شوند  هیدروکربن های سنگین 
هستند ]23[. نتایج آورده شده در جدول 3 گزینش پذیری بالای 
کاتالیست برای الفین ها و محدود شدن تولید فراورده های جانبی 
پروپیلن  گزینش پذیری  بیش ترین  کاتالیست  می کند.  تأیید  را 
از ویژگی های ساختاری  داده است که حاکی  نشان  را   )% 46/7(
و اسیدیته مناسب این کاتالیست برای فرایند MTO است. سوله2  
 )triMB( تری متیل بنزن  که  کردند  گزارش   ]24[ همکارانش  و 
 MTO ماده واسطه اصلی در سازوکار استخرکربن برای واکنش
 triMB است به طوری که اتیلن از شکستن مولکول های واسطه
تولید می شود. آن ها در نظر گرفتند که تبدیل متانول به الفین از 
طریق دو چرخه است: 1( تولید اتیلن و تولوئن از طریق شکستن 
triMB و 2( تولید پروپیلن و آلکن های سنگین تر با متیل دارشدن 

آلکن ها و واکنش های شکستن. از این رو، ویژگی های اسیدی و 
ساختاری مطلوب کاتالیست موجب نرخ بالای چرخه 2  و درنتیجه 
کم  گزینش پذیری  است.  شده  پروپیلن  بالای  گزینش پذیری 

HZSM-5 نمونه NH3-TPD شکل6  نمودار

 

11 
 

 
ت )

شد
a.

u.
) 

  (˚Cدما )
  HZSM-5 نمونه TPD-3NH نمودار  6شکل

 

 کاتالیست فعالیت

دمای یند صنعتی شامل افر عملیاتی شرایط تحت و HZSM-5 یستکاتالبر  ثابت بستر واکنشگاه یک در MTO واکنش      

C˚921 ی جرمی یاتمسفر و سرعت فضایک ، فشار(WHSV)  1 برابر بامتانول-h9/1 را  یکاتالیستج عملکرد ینتا 3جدول . انجام شد

 نتیجهن ی. اآمد دستبه %5/99از زمان واکنش برابر با  ساعت 22از  پسل یتبد قدارم. دهدیمنشان  HZSM-5 یستکاتال یبرا

 که تبدیل است شدهگزارشباشد.  کاتالیستمناسب  یدیقدرت اس ،نیو همچن بالا بلورینگی و سطحمساحتاز  یناش تواندیم

  .[21و  2] است ضعیف اسید یهامکان در( آبگیری سازوکار پایه بر) هاینالف/هیدروکربن به متانول

 

ت کاتالیست پس یفعال 3جدول 
 ساعت از زمان واکنش 22از 

، C° 921=T: یاتیط عملی)شرا
atm1=P، 

w/w 5/1= O2MeOH/H و -h
19/1=WHSV) 

 ل متانولیمقدار تبد
 )%( 5/99 

 ینشگز
 )%( یریپذ

5-1C 9/9 
6+C 2/6 

DME 9/1 

کل 
 هانیالف

=
2C 2/9 

=
3C 2/96 

=
4C 6/12 

      

جدول 3 فعالیت کاتالیست پس از 72 ساعت از زمان واکنش )شرایط عملیاتی: 
، P=1 atm ، T=480 °C

)WHSV=0/9 h-1 وMeOH/H2O=0/5 w/w 
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  HZSM-5 نمونه TPD-3NH نمودار  6شکل

 

 کاتالیست فعالیت

دمای یند صنعتی شامل افر عملیاتی شرایط تحت و HZSM-5 یستکاتالبر  ثابت بستر واکنشگاه یک در MTO واکنش      

C˚921 ی جرمی یاتمسفر و سرعت فضایک ، فشار(WHSV)  1 برابر بامتانول-h9/1 را  یکاتالیستج عملکرد ینتا 3جدول . انجام شد

 نتیجهن ی. اآمد دستبه %5/99از زمان واکنش برابر با  ساعت 22از  پسل یتبد قدارم. دهدیمنشان  HZSM-5 یستکاتال یبرا

 که تبدیل است شدهگزارشباشد.  کاتالیستمناسب  یدیقدرت اس ،نیو همچن بالا بلورینگی و سطحمساحتاز  یناش تواندیم

  .[21و  2] است ضعیف اسید یهامکان در( آبگیری سازوکار پایه بر) هاینالف/هیدروکربن به متانول

 

ت کاتالیست پس یفعال 3جدول 
 ساعت از زمان واکنش 22از 

، C° 921=T: یاتیط عملی)شرا
atm1=P، 

w/w 5/1= O2MeOH/H و -h
19/1=WHSV) 

 ل متانولیمقدار تبد
 )%( 5/99 

 ینشگز
 )%( یریپذ

5-1C 9/9 
6+C 2/6 

DME 9/1 

کل 
 هانیالف

=
2C 2/9 

=
3C 2/96 

=
4C 6/12 

      1. Oligomerization     2. Svelle
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هیدروکربن های سنگین )+C6( بیانگر سرعت پایین تشکیل کک 
در کاتالیست است که مطابق با طول عمرطولانی این کاتالیست 
 ، MTO کاتالیست پس از واکنش TGA است )72ساعت(. آنالیز
با  8/3 % را نشان داد. به لکن1 و همکارانش  برابر  کاهش وزن 
]22[ گزارش کردند که مکان های اسیدی قوی مسئول تشکیل 
کک در HZSM-5 هستند، به طوری که الفین های سبک می توانند 
چندپارش  و  آلکیل دارشدن  هیدروژن،  انتقال  واکنش های  با 

هیدروکربن های سنگین تبدیل شوند.

شبیه سازی
سینیتیک  تعیین  به  نیاز   ،MTO فرایند  شبیه سازی  به منظور 
به  متانول  تبدیل  پیچیدگی  به  توجه  با  است.   MTO واکنش 
الفین های سبک، این تبدیل شامل چندین واکنش هم زمان است 
مشکل  و  پیچیده  بسیار  را   MTO واکنش  سینیتیک  تعیین  که 
ارائه شده  واکنش  برای  سینیتیک ها  انواع  مراجع  در  است.  کرده 
 25[ است  خود  خاص  معایب  و  مزایا  دارای  یک  هر  که  است 
به  وابسته  واکنش  سینیتیک  ازآنجاکه  کلی،  حالت  در   .]27 تا 

مطالعات  براساس  این رو،  از  است.  مورداستفاده  کاتالیست  نوع 
کتابخانه ای انجام شده، سینیتیک واکنش مطلوب برای کاتالیست 
به طوری که  شد؛  تعیین  پژوهش،  این  در  تهیه شده   H-ZSM-5

به دست  فراورده های  توزیع  با  مطابق  واکنش  فراورده های  توزیع 
 H-ZSM-5 بر کاتالیست MTO آمده از آزمایش تجربی واکنش
همراه  به  گرفته شده  نظر  در  واکنش های  دسته   4 جدول  باشد. 

سینیتیک آن ها را نشان می دهد. 
به منظور تأیید عملکرد شبیه سازی فرایند MTO و همچنین، 
تجربی  نتایج  با  شبیه سازی  نتایج  تعیین شده،  سینیتیک  درستی 
مقایسه شد. قابل توجه است که در این شبیه سازی، همه شرایط 
خوراک، واکنشگاه و واکنش به طور دقیق مشابه با شرایط آزمایش 
تجربی قرار داده شد. نتایج شبیه سازی در جدول 5 مطابقت قابل 

قبولی با نتایج تجربی )جدول 3( دارد.
گزینش پذیری  می شود،  مشاهده   5 جدول  در  که  همان طور 
با برابر   )S4 )جریان   MTO واحد  خروجی  جریان  در   پروپیلن 

47/8 %  است. روشن است که افزایش گزینش پذیری الفین های 
این  اقتصادی  صرفه  بهبود  به  منجر   MTO فرایند  در  سبک 

MTO جدول 4 سینیتیک واکنش

1. Bleken

 

13 
 

. با توجه به پیچیدگی تبدیل متانول به است MTO واکنش، نیاز به تعیین سینیتیک MTOیند افر سازییهشب منظوربه      

مشکل کرده  را بسیار پیچیده و MTOه تعیین سینیتیک واکنش کاست  زمانهمهای سبک، این تبدیل شامل چندین واکنش الفین

در  .[22تا  25] استاست که هر یک دارای مزایا و معایب خاص خود  شدهارائهبرای واکنش  هاینیتیکساست. در مراجع انواع 

 یاکتابخانهبراساس مطالعات  ،روینااز  است. مورداستفاده کاتالیستسینیتیک واکنش وابسته به نوع  ازآنجاکهحالت کلی، 

توزیع  کهیطوربه ؛شدتعیین  ،پژوهشدر این  شدهتهیه H-ZSM-5 کاتالیست، سینیتیک واکنش مطلوب برای شدهانجام

جدول باشد.  H-ZSM-5 کاتالیستبر  MTOاز آزمایش تجربی واکنش  آمده دستبه یهاراوردهفابق با توزیع واکنش مط یهافراورده

 . دهدیمها را نشان به همراه سینیتیک آن شدهگرفتهدر نظر  یهاواکنشدسته  9

  MTOک واکنش یتینیس 9جدول 
 معادله سرعت E/RT)-exp(i0=kikسینیتیک  هاواکنش شماره

-E (cal/mol) i0k 
1 O2+ H 4→CH2OH + H3CH 2/6599 2/1511 

MeOHCi=kir- 

 

2 O2+ H 4H2OH→(1/2)C3CH 2/6995 1/11221 
3 O2+ H 6H3OH →(1/3)C3CH 5/5123 6/2632 

9 +  8H3→(1/3)C2OH + (1/3)H3CH
O2H 2/2219 6/31 

5 O2+ H 8H4OH →(1/4) C3CH 2/3196 5/219 
6 O2+ H 10H5OH→(1/5) C3CH 2/1169 1/1 

2 + 6H2→ (1/2) C2 OH + (1/2) H3CH
O2H 2/1169 6/1 

2 O2+ H 12H6OH → (1/6) C3CH 2/6911 5/163 
9 2OH → CO + 2 H3CH 5/13591 211×6/2 

11 2+ H 2O → CO2CO + H 2/19313 911×3/3 H2OC COC 10= k 10r- 
11 8H4+ (1/2) C4 H2→ (1/2) C6H3C 3-11×1/9 1/1 6C3HC 11= k 11r- 

 

با نتایج تجربی  سازییهشب، نتایج شدهتعیینسینیتیک  درستی ،و همچنین MTO یندافر سازییهشبعملکرد  ییدتأبه منظور      

مشابه با شرایط آزمایش  دقیق طوربهو واکنش  واکنشگاهشرایط خوراک، همه  ،سازییهشباست که در این  توجهقابل. شدمقایسه 

 .دارد (3جدول )مطابقت قابل قبولی با نتایج تجربی  5جدول در  سازییهشبج نتایتجربی قرار داده شد. 

 

 سازییهشبج ینتا  5جدول 
 ت کاتالیست یفعال
 °C: یاتیط عملی)شرا

921=T ،atm1=P،w/w 
5/1=O2MeOH/H ،-h

شبیه سازی افزایش بازده تولید الفین های سبک از متانول با   ... 
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سبک  الفین های  تولید  روش های  سایر  با  مقایسه  در  فرایند 
روشی  عنوان  به  را   MTO فرایند  می تواند  امر  این  و  می شود 
نفت  زیرزمینی  منابع  از  مستقل  که  کند  مطرح  به صرفه  مقرون 
فرایند  بهینه سازی  بعدی،  بخش  در  این رو،  از  است.  نیز  گاز  و 
تعیین  بهینه  عملیاتی  شرایط  و  سینیتیک  به طوری که   MTO

شود، بررسی شد.

بهینه سازی
واکنش ها،  سینتیک  پژوهش  این  در  بهینه سازی  عامل های 
ورودی  خوراک  دمای  و  واکنشگاه  فشار  واکنشگاه،  دمای 
به  دست یابی  بهینه سازی،  هدف  تابع  هستند.  واکنشگاه  به 
سبک  الفین های  برای  گزینش پذیری  ممکن  مقدار  بیش ترین 
بهینه  مقادیر  شامل  بهینه سازی  نتایج   6 جدول  است.  بوده 
می شود  مشاهده  می دهد.  نشان  را  عامل ها  از  هریک  برای 
گزینش پذیری  و   %  67/8 به   پروپیلن  گزینش پذیری  که 
قابل توجه  مقادیری  که  پیداکرده  افزایش   % به14/4  اتیلن 
به  دست یابی  که  است  روشن  هستند.   MTO فرایند  برای 
کمک  می تواند  بهینه  عملیاتی  شرایط  و  بهینه  سینیتیک  این 
طراحی  همچنین،  و  کاتالیست  طراحی  و  بهبود  در  شایانی 
استفاده  با   MTO واکنش  باشد.  داشته   MTO فرایند  واحد 
)مطابق  بهینه  عملیاتی  شرایط  در   H-ZSM-5 کاتالیست  از 
 MTO نتایج شبیه سازی واحد   7 6( بررسی شد. جدول  جدول 
نتایج  با  را  بهینه  عملیاتی  شرایط  و  سینیتیک  از  استفاده  با 
H-ZSM-5 مقایسه  MTO بر کاتالیست  تجربی برای واکنش 

سازگاری  شبیه سازی  و  تجربی  نتایج  که  است  واضح  می کند. 
بهینه سازی  نتایج  بودن  کاربردی  نشانگر  که  دارند  باهم  خوبی 
تولید  فرایند،  بهینه کردن  که  داد  نشان  نتایج  است.  تعیین شده 
الفین های سبک را از 85/8 % به91/4 % افزایش می دهد که از 

دارد. اهمیت  بسیار  اقتصادی  نقطه نظر 

جدول 5  نتایج شبیه سازی فعالیت کاتالیست )شرایط عملیاتی: 
)WHSV=0/9 h -1 ،MeOH/H2O=0/5 w/w، P=1 atm ، T=480 °C
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19/1=WHSV) 

 ل متانولیمقدار تبد
 )%( 111 

 گزینش
 یریپذ

)%( 

5-1C 2/2 
6+C 5/3 

کل 
 هانیالف

=
2C 1/12 
=

3C 2/92 
=

4C 2/12 
 

 برابر با (S4)جریان  MTOخروجی واحد  انیلن در جریپروپ پذیریینشگز ،شودیممشاهده  5که در جدول  طورهمان       

یند امنجر به بهبود صرفه اقتصادی این فر MTOیند اسبک در فر هایینالف پذیریینشگزاست که افزایش روشن . است  % 2/92 

مطرح  صرفهبهرا به عنوان روشی مقرون  MTOیند افر تواندیمو این امر  شودیم سبک هایینالفهای تولید با سایر روش قایسهمدر 

سینیتیک و  کهیطوربه MTO یندافر سازیینهبه، یدر بخش بعد ،روینا. از استکند که مستقل از منابع زیرزمینی نفت و گاز نیز 

 شود، بررسی شد.ن بهینه تعیی عملیاتیشرایط 

 سازیینهبه

 واکنشگاهبه  یخوراک ورود یادم و واکنشگاه، فشار واکنشگاهی ، دماهاواکنشک ینتیسپژوهش ن یدر ا سازیینهبه یهاعامل     

 نتایج 6سبک بوده است. جدول  هایینالفبرای  پذیریینشگزمقدار ممکن  ترینبیشبه  یابیدست، سازیینهبههدف  تابعهستند. 

و  % 2/62پروپیلن به   پذیریینشگزکه  شودیممشاهده  .دهدیمها را نشان عاملسازی شامل مقادیر بهینه برای هریک از بهینه

به این  یابیدستاست که  روشنهستند.  MTOبرای فرایند  توجهقابلکه مقادیری  پیداکردهافزایش  % 9/19اتیلن به پذیریینشگز

کمک شایانی در بهبود و طراحی کاتالیست و همچنین، طراحی واحد فرایند  تواندیملیاتی بهینه سینیتیک بهینه و شرایط عم

MTO  داشته باشد. واکنشMTO  با استفاده از کاتالیستH-ZSM-5  ( بررسی شد. 6در شرایط عملیاتی بهینه )مطابق جدول

بر  MTOیاتی بهینه را با نتایج تجربی برای واکنش با استفاده از سینیتیک و شرایط عمل MTOواحد  سازییهشبنتایج  2جدول 

دارند که نشانگر کاربردی  باهمخوبی  سازگاری سازییهشبکه نتایج تجربی و . واضح است کندیممقایسه  H-ZSM-5کاتالیست 

 % 9/91به   % 2/25 سبک را از هایینالففرایند، تولید  کردنینهبهاست. نتایج نشان داد که  شدهتعیین سازیینهبهبودن نتایج 

 .دارداقتصادی بسیار اهمیت  نظرنقطهکه از  دهدیمافزایش 

 

 

MTO جدول 6 نتایج بهینه سازی فرایند
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 MTOفرایند  سازیینهبهج ینتا 6جدول 
 واحد ییمقدار نها تیکم

 % 2/62 لنیپروپبه  پذیریینشگز
 % 9/19 لن یات به پذیریینشگز

1k 2/3196 

- 

2k 2/19352 

3k 2/11119 

4k 2/23 

5k 1/129 

6k 6/1 

7k 5/22 

8k 3/221 

9k 9/21296132 

10k 3315522111 

11k 111/1 

1E 2/12129 

Cal/mol 

2E 5/12223 

3E 3/11111 

4E 2/3222 

5E 5/31222 

6E 5/11929 

7E 1/11529 

8E 6/29192 

9E 2/99612 

10E 1/99562 

11E 2/1 
 C° 6/992 واکنشگاه یدما

 bar 2/1 گاهواکنشفشار 

به  یخوراک ورود یدما
 واکنشگاه

2/911 °C 
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نتیجه گیری
روش  به   200 با  برابر   Si/Al نسبت  با   HZSM-5 کاتالیست 
آب گرمایی در C° 180 تهیه شد. نمونه به دست آمده بلورینگی و 
مساحت سطح بالا و قدرت اسیدی مناسب داشت. عملکرد کاتالیست 

H-ZSM-5 جدول 7 مقایسه نتایج تجربی و شبیه سازی در شرایط بهینه بر کاتالیست
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 یسازهیشبج تجربی و یمقایسه نتا 2جدول 
 H-ZSM-5در شرایط بهینه بر کاتالیست 

 ل متانولیمقدار تبد
 )%( 

 یسازهیشب تجربی
111 111 

 گزینش
 یریپذ

)%( 

5-1C 3/3 3/9 
6+C 2/2 1/9 

 کل
 هانیالف

=
2C 9/13 9/19 
=

3C 9/65 2/62 
=

4C 5/6 5/9 
 

 گیرییجهنت

 وبلورینگی دست آمده نمونه به .شد تهیه C° 121در  ییگرماآببه روش  211برابر با  Si/Alنسبت  باHZSM-5  کاتالیست     

یند صنعتی ات شرایط عملیاتی فر، تحMTOبرای واکنش  کاتالیست. عملکرد داشتمناسب  قدرت اسیدیمساحت سطح بالا و 

شد. در  سازیینهبه MTOیند ا، فرقداراین م هرچه بیشتر افزایش منظوربهسبک بود که  هایینالفبرای  خوب پذیریینشگزنشانگر 

نتایج توزیع  کهیطوربه ، تعیین شد.شدهتهیه HZSM-5 کاتالیستبر  MTO، سینیتیک واکنش مناسب برای واکنش قدم نخستین

های عامل سازیینهبه، یبسیار خوبی با نتایج تجربی نشان داد. در گام بعد سازگاری MTOیند افر سازییهشبدر  هااوردهفر

در  کاتالیستشد که عملکرد  % 9/91 سبک برابر با هایینالفبرای  نمونه پذیریینشگزسینیتیکی و شرایط عملیاتی منجر به 

و  داشته یرتأث MTOیند اصرفه اقتصادی فر بر شدتبهسبک  هایینالفتولید  قدارفزایش مکرد. ا ییدتأشرایط بهینه، صحت آن را 

 کمک کند. یبسپاربسیاری از مواد  واکنشگر عنوانبه سبک هایینالفبر گسترش این روش غیرنفتی برای تولید  تواندیم
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Abstract: Light olefins (ethylene, propylene, and butylene) can be produced from methanol 
through non-oil route. In this study, HZSM-5 catalyst was synthesized by hydrothermal method 
and characterized using X-ray diffraction (XRD), Field emission scanning electron microscopy 
(FE-SEM), N2 adsorption-desorption (BET), Fourier transform infrared spectroscopy (FT-IR), 
and NH3 temperature programmed desorption (NH3-TPD) analysis. The catalysis included 
microsphere morphology which led to mesoporous structure formation and acceleration of 
diffusion. Based on characterization, the catalysis represented high crystallinity, high surface area 
and appropriate acidity properties. The results showed that the catalysis provided high methanol 
conversion (99.5%), selectivity of light olefins (82%), and long-term catalytic lifetime (72h). In 
order to increase the production yield, suitable reaction groups and kinetics in consistent with the 
catalysis performance was determined and methanol to olefin (MTO) process was simulated. The 
simulation results showed well agreement with the experimental data. Optimization of kinetic and 
operational parameters of MTO resulted in high methanol conversion and light olefins selectivity 
as 100 % and 94.1 %, respectively. The catalysis performance in the MTO process under the 
optimized operational conditions was confirmed the simulation results which indicated practicality 
of applied simulation and optimization.
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