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摘要：通过分析ＭＴＯ反应、再生器实际运行中的数据，得出甲醇制烯烃反应器汽提段汽提效果的影响因素，通过提高汽提

效果来增加低碳烯烃的收率，降低再生器的烧焦负荷。
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　　乙烯、丙烯是现代化工业发展的基本原料，其需
求量越来越大。由于我国资源分布煤多油少，而国

内生产的乙烯、丙烯主要是通过催化裂化而来，对石

油过分依赖，以甲醇为原料通过 ＭＴＯ、ＤＭＴＯ、ＭＴＰ
过程进行烯烃的生产应是中国发展烯烃产业的重要

战略选择。因此通过煤制甲醇，然后用甲醇制烯烃

（ｍｅｔｈａｎｏｌ－ｔｏ－ｏｌｅｆｉｎ，ＭＴＯ）来制备乙烯、丙烯就有效
解决了对石油的依赖［１］。近几年，国内甲醇制烯烃

（ＭＴＯ）项目迅速发展，已开工或正在建设的 ＭＴＯ
项目有２０多套。未来几年，还将有数套即将开工建
设的项目。虽然现今国内国际油价处于低位对煤化

工造成一定的影响，但是目前已投产的ＭＴＯ装置依
然具备一定的盈利能力。与催化裂化（ＦＣＣ）相比，
煤化工还有部分工艺需要改进，其中，汽提段汽提效

果就是其中的一项。本文中通过与催化裂化的汽提

段的汽提效果对比，总结出煤化工汽提段的改进

方向。

１　催化裂化（ＦＣＣ）与甲醇制烯烃（ＭＴＯ）
的反应特性比较

　　汽提段是催化裂化（ＦＣＣ）装置中连接反应与再
生系统的重要中间环节，其作用是用蒸汽汽提出催

化剂颗粒内部及颗粒之间吸附和夹带的油气［２］，催

化剂从反应器出来经汽提器后会夹带一部分油气，

这部分油气的量约占产品重量的２％～４％，如果可

以完全汽提出这部分油气，催化剂上的焦炭量将减

少２０％～４０％［３］，所以提高汽提效率不仅可显著提
高轻质油收率，降低焦炭产率，而且对维持装置的长

周期运转也有重要的作用，因此对汽提段的结构和

工艺都提出了新的要求。国内外对采用先进高效的

汽提技术，使用尽量少的汽提蒸汽，最大化地吹提出

夹带的油气都进行了大量的研究［４］。

甲醇制烯烃装置同样在反应器和再生器下部设

置了汽提段，目的与催化裂化类似，反应汽提段是防

止催化剂夹带油气进入再生器，一方面造成产品损

失，另一方面降低再生器的负荷；再生汽提段则是防

止微量的烟气（特别是烟气中的氧）进入反应器造

成产品中炔烃、二烯烃的增加，同时也可能形成新的

含氧化合物。由于这些产品是微量的，虽然变化的

绝对值并不大，但其相对变化幅度一般较大。以聚

合级乙烯、丙烯为中间产品时，需要对低碳烯烃产品

进行严格精制。因此，应限制进入反应体系中的氧

气量，以控制上述微量产品的变化幅度。

催化裂化（ＦＣＣ）与 ＭＴＯ的反应器都采用流化
床反应工艺，ＭＴＯ反应中甲醇转化为低碳烯烃的反
应速度非常快，总反应速率约为２５０ｍ３／（ｍ３·ｓ）［５］。
使用ＳＡＰＯ－３４酸性分子筛催化剂［６－７］，由于利用了

该分子筛的酸性和较小的孔口直径的形状选择性作

用，可以高选择性地将甲醇转化为乙烯、丙烯，同时

ＳＡＰＯ分子筛结构中的“笼”的存在和酸性催化的固
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有性质也使得该催化剂孔道在反应过程中易结炭，

积炭不但影响催化剂的活性还会改变目的产品的选

择性，所以，必须采用类似催化裂化的连续反应－再
生方式来恢复催化剂的活性［８］。目前全世界炼油

行业的催化裂化装置绝大部分采用提升管催化裂化

反应器。原料油预热后在提升管下部用蒸汽雾化喷

入提升管，与来自再生器的高温催化剂接触，随即汽

化并进行裂解反应。油气在提升管内停留时间一般

只有几秒钟，反应产物经旋风分离器分出夹带的催

化剂后进分离系统。待再生的催化剂经斜管进入流

化床再生器，用空气烧去积炭后，落到淹流管再经斜

管返回到提升管底部。

ＭＴＯ原料比ＦＣＣ要轻质，相对组分纯度更高一
些，反应温度和再生温度均略低于ＦＣＣ，这就决定了
生焦量也没有ＦＣＣ的多，独特的能量利用方式决定
了两者不同，ＦＣＣ利用温度较高的再生催化烧焦和
大循环量来为反应器提供热量，而ＭＴＯ本身为放热
反应，不需要大循环量把再生器的热量带来为反应

升温，仅需要一定的循环满足循环流化烧焦再生状

态，且因反应为放热反应，需要在反应器内设置取热

器，如内取热器或者外取热器等。

ＭＴＯ汽提段是典型的气固逆流接触过程，形式
状态为鼓泡流化床，利用低压蒸汽的温度及汽提作

用，水蒸汽逐渐进入到催化剂的孔道内，把催化剂间

的产品气等汽提出来，避免带到再生器引起组分的

损失，以提高烯烃的选择性和收率。ＭＴＯ汽提段最
早借鉴 ＦＣＣ汽提方式为三段汽提，由于 ＭＴＯ与
ＦＣＣ的不同，若采用 ＦＣＣ汽提方式，既浪费了蒸汽
的使用，也不经济和环保，有必要探究适于 ＭＴＯ轻
质进料烧焦较低的汽提方式。ＭＴＯ与 ＦＣＣ工艺主
要区别列于表１。

ＭＴＯ虽然采用同类型反应器，但二者的反应过
程也不同，ＭＴＯ装置中气相甲醇进入反应器后，在
酸性催化剂作用下，甲醇转化为烃类是非常复杂的

反应，首先甲醇转化为二甲醚，催化剂表面发生甲氧

基团进一步形成Ｃ—Ｃ键的反应和一系列形成烯烃
的反应［９］。甲醇转化为二甲醚的反应已经得到证

实，但甲醇或二甲醚进一步转化形成第一个 Ｃ—Ｃ
键的形成机理仍不十分清楚。在酸性分子筛催化剂

上，目前比较一致的看法是：甲氧基通过与分子筛内

预先形成的“碳池”（ｃａｒｂｏｎｐｏｏｌ）中间物作用，可以
同时形成乙烯、丙烯、丁烯等烯烃，“碳池”具有芳烃

的特征，反应是并行的，如图１所示。通常的新鲜催
化剂中是不含有芳烃类物质的，而以富氢和氧的甲

　　　　　　　表１　ＭＴＯ与ＦＣＣ反应－再生器以及工艺技术的
主要区别

内容 ＭＴＯ ＦＣＣ

进料 　精／粗甲醇或二甲醚 　汽柴油、蜡油、常减压渣油

原料性质 　气相进料，进料较为简单 　液相进料，进料多元化

反应热 　放热反应，放热量大

（～３５ｋＪ／ｍｏｌ）

　吸热反应

反应器 　提升管反应器 　密相床层，沸腾床

过热蒸汽

　影响

　通过影响甲醇汽化量影

响反应压力

　基本不影响反－再两器

操作压力

产品特点 　大部分为生成水、乙烯、

丙烯等，少量烷烃、干气，

微量重烃

　馏分较宽，多种石油产品

调整思路 　提高转化率和收率，乙

烯和丙烯最大化

　增产汽油、柴油、增产丙

烯，较高液收，减少生焦

反－再两器

　温度

　反应 ４５０～５００℃，再生

６００～７００℃

　反应 ４５０～５６０℃，再生

６００～７００℃

生焦状况 　生焦较少，一般为质量

分数２％左右

　生焦较多，但随反应条件

及进料的不同而不同

再生烧焦

　方式

　不完全再生，完全再生

（据工艺不同，ＤＭＴＯ不完

全再生，ＵＯＰ完全再生）

　完全再生

醇为原料在分子筛微孔内形成芳烃类并非易事，在

适当的条件可以发现甲醇转化为烃类的反应存在诱

导期。“碳池”一旦形成，后续的形成烯烃的反应是

快速反应（毫秒级）［１０
－１１］。

图１　碳池结构示意图

２　催化裂化汽提段主要形式及效果

大量的文献研究表明，吸附或沉积在催化剂表

面（包括内部微孔表面）上的有 ３种类型的物质：
“软”焦炭（在高温等苛刻条件下能被汽提的部分）、

“硬”焦炭（不可汽提的部分）以及吸附和夹带的易

汽提的烃类［１２］。汽提器能够汽提的主要是易汽提

烃，这一过程主要体现在２方面的作用，首先是水蒸
汽向上的流动吹扫出夹带在催化剂颗粒空隙间的油

气，其次是利用水蒸汽具有的较强的竞争吸附性能，

降低油气的分压，从而达到置换一部分微孔内油气

的目的［１３］。目前常见的汽提器主要有以下几种（如

表２）。
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表２　工业上常用的汽提器

汽提器 特点 优缺点 相关研究

挡板式汽提器 　盘环形挡板上开孔，改进型的挡板式汽提器增设催化剂

旋转导流叶片三角形旋转板，使催化剂在流经挡板时形成

平面旋转运动，以克服偏流

　汽提段挡板数目越多，汽提效果越好。

汽提器有效空间利用率 ５５％～８５％，汽

提器的汽提效率尚不够理想，挡板下方

催化剂填充率小于３０％，中石化洛阳工

程有限公司可将焦炭中氢含量降到６％

　ＥｘｘｏｎＭｏｂｉｌ，ＵＯＰ［１４］，中石

化洛阳工程有限公司［１５］等

格栅填料式汽

　提器

　①Ｋｏｃｈ－Ｇｌｉｔｓｃｈ的 ＫＦＢＥ型规整填料由相互交错连接的

板条组成，板条与汽提器轴向呈一定的角度，向同一方向倾

斜的板条之间是相互平行的［１６］；②法国 Ｔｏｔａｌ公司的内构

件由多层波纹板制成，由许多供固体颗粒和汽提蒸汽穿过

的孔道组成，逆流接触的固体颗粒呈近似辐射式循环流

动［１７］；③六边形蜂窝状填料格栅的每一组填料层由多层

六边形蜂窝状格栅填料组成，填料形状规整。这种结构使

催化剂和汽提蒸汽在接触设备内径向分布更加均匀

　催化剂和汽提蒸汽在接触设备内径向

分布更加均匀，强化了气固的逆流接触，

避免出现沟流，减小了气固的返混程度，

提高了汽提效率

　Ｋｏｃｈ－Ｇｌｉｔｓｃｈ，道达尔，中

石化洛阳工程有限公司等

螺旋式汽提器 　汽提挡板上设有气体分布孔。沿汽提器筒体轴向由上向

下设置的螺旋汽提挡板与汽提器筒体形成了催化剂通道

　催化剂流经路径增加了４０％以上，催

化剂可以填充汽提器的所有空间，向下

倾斜的通道利于催化剂流动，不会产生

催化剂堵塞和沉积，通道内没有催化剂

流动的死区，设计、施工都比较简单

　ＣＮ２０１３１０１８６２０５９［１８］

新型环流汽

　提器

　采用多个不同直径的环形挡板将汽提器分隔成多个环形

空间，在底部多个分布器管的作用下，催化剂依次从内向外

经过各个环形空间，最终离开汽提器

　处于实验阶段，还没有实现工业应用 　ＤａｖｉｄＡ．ＶａｎＫｌｅｅｃｋ等［１９］

预汽提和多段

　汽提技术

　通过颗粒的环流实现气固之间的高效接触，达到了对催

化剂进行多次汽提，并分别引出油气的目的

　具有更高的汽提效率，更好的操作弹

性，而且结构也相对比较简单

　石油大学（北京），ＫＢＲ，

Ｍｏｂｉｌ等［２０］

３　ＭＴＯ汽提段的主要形式及效果

国内当前运行的ＭＴＯ装置中，汽提段主要采用
的有２种，一是两段汽提，汽提段内设置２组环形汽
提挡板，神华榆林公司使用的是两段汽提；二是三段

汽提，即汽提段内设置３组环形汽提挡板，神华包头
公司使用的是三段汽提。采用环形汽提挡板（一般

８～１０层），挡板与水平方向约呈３０°角，在挡板上安
装蒸汽喷嘴，以提高汽提蒸汽与催化剂的接触效果，

提高汽提效率。汽提效率主要与汽提蒸汽用量、汽

提温度、催化剂性质及汽提器的结构型式等因素有

关。其中汽提蒸汽与催化剂之间的接触状况直接影

响汽提器的效率，而汽提蒸汽与催化剂之间的接触

主要取决于汽提器的结构型式。

ＭＴＯ两段与三段汽提工艺效果比较如表 ３，从
表３中可以看出，两段汽提蒸汽配比为１∶２１，三段
汽提蒸汽的使用量基本为 １∶１∶１，但总的蒸汽量两
段汽提比三段多３１３ｋｇ，汽提段上段密度，两段汽提
和三段基本一样，但下段密度，两段汽提比三段的略

低，可能与两段使用的蒸汽量比三段多有关。在使

用同一种催化剂，甲醇进料负荷相同情况下，催化剂

中的Ｈ／Ｃ，两段汽提与三段汽提相差了０１９５８，Ｈ／
Ｃ比三段汽提少了１９５１％，汽提效果明显，说明使
用两段汽提的汽提器可以满足汽提要求。这也是国

内ＭＴＯ装置主要采用 ２组环形汽提挡板的主要
原因。

表３　ＭＴＯ两段与三段汽提工艺比较

内容 两段汽提 三段汽提

甲醇进料量／（ｔ·ｈ－１） ２３６ ２３６

汽提蒸汽温度／℃ ２９０～３２０ ２９０～３２０

汽提蒸汽流量／（ｍ３·ｈ－１）

　上部 ３２０ ２１０

　中间 ２３０

　下部 ６７６ ２２８

汽提段密度／（ｋｇ·ｍ－３）

　上部 ４５０～４７０ ４２０～４６０

　下部 ５７０～６１０ ５９０～６４０

催化剂中Ｈ／Ｃ ０８０７７ １００３５

·３７１·
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通过上面的讨论，ＭＴＯ装置的汽提段汽提效果
的影响因素主要有：

（１）汽提段的形式
国内运行的ＭＴＯ装置中，由于汽提效果相差不

大，大部分装置使用的是两段汽提形式。

（２）汽提蒸汽的用量、温度和压力
两段汽提蒸汽总的用量大约在１ｔ／ｈ，根据循环

的变化小幅调整，蒸汽的温度和压力全部都使用的

是标准低压过热蒸汽，分别是１１ＭＰａ和２６０℃，因
为随着蒸汽压力的提高会对反应压力造成较大的影

响，而 ＭＴＯ反应是分子数增加的反应，低压有利于
反应进行，温度适当提高有利于把催化剂内孔道附

着的分子汽提出来，但是温度过高会对催化剂的骨

架造成破坏。

（３）催化剂的粒度分布
催化剂的粒度分布一般是 ４０～１１０μｍ，约占

８０％，当粒度在４０μｍ以下的催化剂含量太大时，不
仅会对产品的收率造成影响，而且汽提效果变差，同

时会造成催化剂的跑损，生产成本提升，同样

１１０μｍ以上的含量增加时也会造成上述后果。目
前国内 ＭＴＯ催化剂主要有 ２种，一种是美国 ＵＯＰ
公司生产的 ＳＡＰＯ－３４为主要成分的 ＭＴＯ－１００型
催化剂［２１］，该催化剂跑损小，强度大，但是成本高，

因此少数企业在使用。另一种是中科院大连化学物

理研究所研制的 ＤＭＴＯ催化剂，该催化剂使用最
广，成本低，但是强度较弱，易跑损［２２］。

（４）反应再生两器的催化剂循环量
反应器和再生器催化剂的循环量对汽提效果的

影响比较大，催化剂的循环量和反应器的进料量相

匹配，随着进料量的提高，生焦也相应提高，需要加

大两器催化剂循环量充分烧焦恢复催化剂活性。催

化剂的循环量提高需要适当提高汽提蒸汽量，以便

能更好地汽提催化剂中含有的油气。

（５）甲醇进料量的高低
甲醇进料量越高，反应再生两器的循环量就越

高，再生待生汽提段的汽提负荷就越大；此时，汽提

效果会下降，为了提高汽提效果，需要加大汽提蒸汽

的用量。
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