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甲醇制烯烃中 Ｃ４ ＋裂解工艺的
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摘要:在 ＤＭＴＯ－Ⅱ装置上ꎬＣ４＋催化裂解工艺实现了与甲醇制烯烃工艺的耦合ꎬ实现了一种催化剂同时催化 ２ 个性质截然

不同的反应ꎮ 通过对 Ｃ４＋裂解技术的生产实践ꎬ摸索总结了相关工艺控制参数和技改技措经验ꎬ并经过设备和工艺的不断改

进ꎬ成功实现了 Ｃ４＋裂解技术在甲醇制烯烃工艺中的应用ꎮ
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　 　 蒲城清洁能源化工有限责任公司的甲醇制烯烃

装置ꎬ是在 ＤＭＴＯ－Ⅰ基础上增加了 Ｃ４＋裂解工艺技

术ꎬ有效地增大了目标产物乙烯和丙烯的产率ꎮ
经过专利商、设计人员等的多方论证、研究和全

过程参与 Ｃ４ ＋裂解装置的调试ꎬ对 Ｃ４ ＋裂解工艺进

行了改进ꎬ有效地解决了影响工艺运行的瓶颈问题ꎬ
取得了阶段性的成果ꎮ

１　 Ｃ４＋催化裂解反应机理

Ｃ４＋催化裂解反应比较复杂ꎬ反应机理可以用

正碳离子机理来进行解释ꎮ 烯烃首先吸附在固体酸

催化剂表面的 β 酸中心上ꎬ形成正碳离子ꎬ该正碳

离子断裂生成 １ 个较小的烯烃分子和 １ 个新的正碳

离子ꎬ新生成的正碳离子既可以从 β 酸中心脱附出

去生成小分子烯烃产物ꎬ也可以通过异构化、烷基化

等反应再生成不同的碳正离子ꎬ或通过氢负离子转

移等反应生成烷烃(相应地产生芳烃和焦炭)ꎮ 具

体而言ꎬ正碳离子在固体酸催化剂上可能发生的各

种反应包括以下几项[１]ꎮ
(１)从催化剂表面脱附生成烯烃
Ｒ１—ＣＨ２—Ｃ＋Ｈ—Ｒ２ →Ｒ１—ＣＨ 􀪅􀪅ＣＨ—Ｒ２＋Ｈ

＋

(２)烷基化生成更大的正碳离子

Ｒ１—Ｃ＋Ｈ—Ｒ２＋Ｒ３—ＣＨ 􀪅􀪅ＣＨ—Ｒ４ → Ｒ

Ｒ３ ＣＨ２ＣＨ Ｒ４

１ Ｃ ＋ Ｒ２

(３)异构化为更稳定的碳正离子

Ｒ１—ＣＨ２—Ｃ＋Ｈ—Ｒ２ → Ｒ

ＣＨ３

１ Ｃ ＋ Ｒ２

(４)与烷烃发生氢负离子转移反应
Ｒ１—ＣＨ２—Ｃ＋Ｈ—Ｒ２＋Ｒ３—ＣＨ２—Ｒ４ →

Ｒ１—ＣＨ２—ＣＨ２—Ｒ２＋Ｒ３—Ｃ＋Ｈ—Ｒ４

(５)与非饱和烃发生氢负离子转移反应(氢供

体可通过进一步氢转移反应等生成芳烃和焦炭)
Ｒ１—Ｃ＋Ｈ—Ｒ２＋Ｒ３—ＣＨ 􀪅􀪅ＣＨ—Ｒ４ →

Ｒ１—ＣＨ２—Ｒ２＋Ｒ３—Ｃ＋􀪅􀪅ＣＨ—Ｒ４

ＤＭＴＯ 反应产物中碳链相对短的烯烃催化裂解

主要是通过聚合－裂解方式进行的ꎬＣ４、Ｃ５ 烯烃通过

􀅰１１２􀅰



现代化工 第 ４０ 卷第 １ 期

齐聚生成较大分子的烯烃ꎬ然后大分子烯烃再通过

正碳离子机理裂解生产丙烯等低碳烯烃[１]ꎮ
Ｃ４＋烃类裂解除催化裂解反应外ꎬ还存在热裂

解反应[１]ꎮ

２　 工艺简介

２􀆰 １　 Ｃ４＋裂解工艺简述

来自 Ｃ４ 脱丙烷塔(Ｔ１４０１)底部的液相 Ｃ４＋进料

经 Ｃ４ 气化器(Ｅ１１０５)换热使 Ｃ４＋进料气化ꎬ与来自

脱苯塔回流罐(８３０Ｖ２５０３)的气相 Ｃ４＋进料混合ꎬ进
入 Ｃ４ 进料－Ｃ４ 反应气换热器(Ｅ１１０６)ꎬ与来自反应

器(Ｒ１１０４)的高温反应气体换热ꎬＣ４＋加热到 ３４０℃
左右 进 入 Ｃ４ 反 应 器 ( Ｒ１１０４ )ꎮ 在 Ｃ４ 反 应 器

(Ｒ１１０４)内 Ｃ４ ＋进料与来自第二再生器(Ｒ１１０２Ｂ)
的高温再生催化剂床层式接触ꎬ在催化剂作用下迅

速进行吸热裂解ꎬ反应气经旋风分离器除去携带的

大部分催化剂后ꎬ再经 Ｃ４ 反应气三级旋风分离器

(ＣＹ１１０６)除去所夹带的催化剂后引出ꎬ经 Ｃ４ 进

料－Ｃ４ 反应气换热器(Ｅ１１０６)、甲醇 Ｃ４ 反应气换

热器(Ｅ１１０７)换热到 １２０℃ 后送至 Ｃ４ 急冷 /水洗

塔(Ｔ１２０４)ꎮ
由 Ｃ４ 反应气三级旋风分离器(ＣＹ１１０６)、Ｃ４ 反

应气四级旋风分离器(ＣＹ１１０７)回收下来的催化剂

进入废催化剂储罐(Ｖ１１０９)ꎬ废催化剂经卸剂管线

进入废催化剂罐(Ｖ１１０３)ꎻ经 Ｃ４ 反应气四级旋风分

离器(ＣＹ１１０７)出口的反应气直接进入 Ｃ４ 急冷 /水
洗塔(Ｔ１２０４)急冷段入口或出口ꎮ

Ｃ４ 反应待生催化剂进入 Ｃ４ 待生汽提器(回收

待生催化剂携带的反应气)ꎬ经待生滑阀后由主风

将待生催化剂输送至再生器(Ｒ１１０２Ｂ)ꎮ 在再生器

(Ｒ１１０２Ｂ) 内ꎬ待生催化剂与主风和第一再生器

(Ｒ１１０２Ａ)内的烟气逆流接触烧焦后ꎬ再生催化剂进

入 Ｃ４ 再生汽提器 (汽提出再生催化剂携带的烟

气)ꎬ经再生滑阀后由 １􀆰 ０ ＭＰａ 过热蒸汽将再生催

化剂输送至 Ｃ４ 反应器(Ｒ１１０４)ꎮ 再生后的烟气经 ８
组两级旋风分离器除去携带的大部分催化剂后ꎬ再
经再生烟气三级旋风分离器(ＣＹ１１０８)和再生烟气

四级旋风分离器(ＣＹ１１０９)除去所夹带的催化剂ꎬ经
双动滑阀、降压孔板( ＰＲＯ１１０１)后送至余热锅炉

(Ｆ１３０１)回收热量后ꎬ由烟囱排放大气ꎮ
２􀆰 ２　 Ｃ４＋裂解反再工艺流程简图

Ｃ４＋裂解反再工艺流程简图如图 １ 所示ꎮ

图 １　 Ｃ４＋裂解反再工艺流程简图

２􀆰 ３　 Ｃ４＋裂解工艺改造简述

２􀆰 ３􀆰 １　 Ｃ４ 裂解进料源改造

(１)新增 Ｃ４Ｃ５ 罐区来的一股 Ｃ４ 进料ꎮ
(２)新增自开工脱丁烷塔(Ｔ２５０５)来的一股 Ｃ４

进料ꎮ
(１)、 ( ２) Ｃ４ 进料与原设计自 Ｃ４ 脱丙烷塔

(Ｔ１４０１ ) 底 部 的 Ｃ４ ＋ 进 料 汇 合ꎬ 经 Ｃ４ 气 化 器

(Ｅ１１０５)换热使 Ｃ４＋进料气化到 ４５℃ꎬ再进入 Ｃ４ 进

料－ Ｃ４ 反应气换热器 ( Ｅ１１０６)ꎬ 与来自反应器

(Ｒ１１０４)的高温反应气体换热ꎬＣ４＋加热到 ３００℃左

右进入改造后的 Ｃ４ 提升管反应器ꎮ
(３)经 Ｃ４ 气化器(Ｅ１１０５)气化的 Ｃ４ ＋进料ꎬ新

增一股 Ｃ４＋去 ＭＴＯ 再生催化剂输送管线的预积碳

反应ꎮ
２􀆰 ３􀆰 ２　 Ｃ４ 裂解反再系统改造

(１)Ｃ４ 再生输送管新增 Ｃ４ ＋进料入口ꎬＣ４ 再生

管的催化剂分配器改为快分结构＋防倒锥ꎮ
(２)Ｃ４ 待生催化剂输送由立管＋水平段改造为

立管＋斜管＋提升管段ꎮ
(３)将 Ｃ４＋进料床层进料作为备用裂解反应形

式ꎬ同时ꎬＣ４＋进料分配器堵喷嘴约 １８％左右ꎮ
(４)Ｃ４ 反应器内的旋风分离器由 ３ 组改为 ２

组ꎬ同时ꎬ将旋风分离器料腿的防倒锥改为翼阀ꎮ
２􀆰 ４　 Ｃ４＋裂解反再工艺改造后流程简图

Ｃ４＋裂解反再工艺改造后流程简图如图 ２
所示ꎮ

３　 Ｃ４＋裂解处理量

３􀆰 １　 Ｃ４＋裂解处理设计说明

Ｃ４＋处理量 ４３ ｔ / ｈꎬＣ４ 脱丙烷塔釜循环回炼量
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２６􀆰 ６３ ｔ / ｈꎬ脱苯塔气相量 １６􀆰 ６７ ｔ / ｈꎬＣ４ 脱丙烷塔顶

气相量 １３􀆰 ９ ｔ / ｈꎮ

图 ２　 Ｃ４＋裂解反再工艺改造后流程简图

３􀆰 ２　 改进后 Ｃ４＋裂解处理设计说明

Ｃ４＋处理量 ３０ ｔ / ｈꎬＣ４ 脱丙烷塔釜循环回炼量

１７ ｔ / ｈꎬ开工脱丁烷塔液相量 １３ ｔ / ｈꎬＣ４ 脱丙烷塔顶

气相量 ８􀆰 ７４ ｔ / ｈꎮ
３􀆰 ３　 Ｃ４＋裂解关键组分

３􀆰 ３􀆰 １　 Ｃ４＋进料关键组分

Ｃ４＋进料关键组分见表 １ꎮ
表 １　 Ｃ４＋进料关键组分 ％

分析项目 摩尔分数 分析项目 摩尔分数

Ｃ４ ９０􀆰 ８３ 异丁烯 １１􀆰 ９３

正丁烷 １２􀆰 ８３ 顺－２ 丁烯 １８􀆰 ０３

异丁烷 １􀆰 ９９ 反－２ 丁烯 ２４􀆰 １５

正丁烯 ２０􀆰 ２７ １ꎬ３ 丁二烯 １􀆰 ２５

　 　 注:表中数据为 ２０１８ 年 １ 月 ８ 日至 ２ 月 ２０ 日实测平均值ꎬＣ４ 反

应温度 ５４０ ~ ５５０℃ꎬＣ４ 反应压力 １００ ｋＰａꎬ新鲜 Ｃ４ ＋进料量 １３ ~

１４ ｔ / ｈꎮ

３􀆰 ３􀆰 ２　 Ｃ４ 脱丙烷塔顶关键组分

Ｃ４ 脱丙烷塔顶关键组分见表 ２ꎮ
表 ２　 Ｃ４ 脱丙烷塔顶关键组分 ％

分析项目 摩尔分数 分析项目 摩尔分数

ＣＨ４ ２􀆰 ３８ Ｃ３Ｈ８ １０􀆰 １１

Ｃ２Ｈ６ １􀆰 ４７ Ｃ３Ｈ６ ６２􀆰 ２３

Ｃ２Ｈ４ １３􀆰 ３０ Ｃ４ １０􀆰 ０１

　 　 注:表中数据为 ２０１８ 年 １ 月 ８ 日至 ２ 月 ２０ 日实测平均值ꎬＣ４ 反

应温度 ５４０ ~ ５５０℃ꎬＣ４ 反应压力 １００ ｋＰａꎬ新鲜 Ｃ４ ＋进料量 １３ ~

１４ ｔ / ｈꎮ

３􀆰 ３􀆰 ３　 Ｃ４ 脱丙烷塔釜关键组分

Ｃ４ 脱丙烷塔釜关键组分见表 ３ꎮ
表 ３　 Ｃ４ 脱丙烷塔釜关键组分 ％

分析项目 摩尔分数 分析项目 摩尔分数

Ｃ３Ｈ６ ０􀆰 ０６ 顺－２ 丁烯 ４６􀆰 ８０

Ｃ４ ５８􀆰 ８４ 反－２ 丁烯 １１􀆰 ６６

Ｃ５ ２７􀆰 ７０ 正丁烷 １３􀆰 ９８

Ｃ６ １３􀆰 ０６ 异丁烷 ０􀆰 ９５

正丁烯 ９􀆰 ９５ １ꎬ３ 丁二烯 ０􀆰 ３６

异丁烯 １２􀆰 ６４ 　 　

　 　 注:表中数据为 ２０１８ 年 １ 月 ８ 日至 ２ 月 ２０ 日实测平均值ꎬＣ４ 反

应温度 ５４０ ~ ５５０℃ꎬＣ４ 反应压力 １００ ｋＰａꎬ新鲜 Ｃ４ ＋进料量 １３ ~

１４ ｔ / ｈꎮ

４　 Ｃ４＋回炼裂解的运行

４􀆰 １　 Ｃ４＋回炼裂解的试运

第一次:２０１５ 年 ２ 月 ３ 日 １０:４０—２ 月 １０ 日

１２:００ꎬＣ４ 投料运行ꎬＣ４ 进料量维持在 １２ ~ ３０ ｔ / ｈꎬ
Ｃ４ 反应器藏量维持在 ４５ ｔ 左右ꎬ整个试运期间ꎬ进
料量不能满足设计所提出的 ４３􀆰 ３ ｔ / ｈ 的进料量ꎬ且
第二再生器内产生的热量不能及时取走ꎬ现有的控

温手段不能满足设备的安全运行温度ꎮ
第二次:２０１５ 年 １１ 月 １５ 日 ２１:５０—１１ 月 ２５ 日

９:１５ꎬＣ４ 投料运行ꎬ新鲜 Ｃ４＋进料量在 １９ ｔ / ｈ 左右ꎬ
Ｃ４＋进料量控制在 ３０~４０ ｔ / ｈꎬ裂解生产乙烯丙烯收

率为 ２５􀆰 ３９％ꎮ
通过 ２ 次的试运所发现的问题ꎬ经多方共同协

作ꎬ对 Ｃ４ 回炼进行了创新性地改进ꎬ并充分保留已

有的设备内件、管道、控制方式ꎮ
第三次:２０１７ 年 １２ 月 ２７ 日 ２０:００ꎬＣ４ 投料运

行ꎬＣ４＋进料量控制在 ３０ ｔ / ｈꎬ裂解生产乙烯丙烯收

率设计值ꎬＣ４ 回炼系统可以达到连续稳定运行ꎮ
４􀆰 ２　 Ｃ４ 回炼暴露的问题

(１)Ｃ４ 进料没有缓冲罐ꎬＣ４ 进料波动大ꎬ不稳

定ꎬ裂解后的气体轻组分太高ꎬＣ４ 压缩及 Ｃ４ 脱丙烷

系统无法正常运行ꎮ
(２)Ｃ４ 裂解生焦量大ꎬ且第二再生器内产生的

热量ꎬ原设计的控温手段不能及时取走ꎬ无法满足设

备的安全运行温度ꎮ
(３)Ｃ４ 裂解气经反应气后ꎬ产生的甲烷氢、重组

分严重偏离设计值ꎬ存在深度或过度裂解ꎮ
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(４)Ｃ４ 压缩机缓冲罐水相中ꎬ烃类重组分含量

高ꎬ去浓缩水罐处理ꎬ易造成净化水中油含量偏高ꎮ
(５)Ｃ４ 裂解正常运行ꎬ催化剂每日的单耗还高

于 ＤＭＴＯ－Ⅱ的设计值ꎮ
(６)Ｃ４ 反再系统装催化剂比较困难ꎬ催化剂加

剂线易出现堵塞ꎮ
４􀆰 ３　 Ｃ４ 回炼裂解瓶颈问题解决措施

(１)从 Ｃ４Ｃ５ 罐区增加 １ 条进料线至 Ｃ４ 进料气

化器ꎬ满足 Ｃ４ 开车初期进料稳定供给ꎮ
(２)为了有效控制第二再生器的再生温度ꎬ外

取热器流化风增加氮气流化介质ꎬ同时ꎬ第二再生器

增加与 ＤＭＴＯ－Ⅰ再生器相同的降温氮气形式ꎬ可有

效控制再生器发生尾燃ꎮ
(３)为了能有效地避免深度裂解生产大量甲烷

和丙烷ꎬ将床层反应改造为提升管反应器[２]形式ꎮ
(４)去 Ｃ４ 反再系统催化剂输送管线增设 １ 组

松动点ꎬ有效地改善了气相输送中的堵塞ꎮ
(５)Ｃ４ 压缩机缓冲罐水相ꎬ探索性地增加 １ 条

去 ＤＭＴＯ 反应气压缩机二段罐的排放线ꎮ

５　 Ｃ４ 回炼裂解工艺改进效果

(１)通过创新性的改进ꎬＣ４ 回炼实现了连续稳

定运行ꎮ
(２) ＤＭＴＯ －Ⅱ装置吨烯烃甲醇单耗量达到

２􀆰 ９５ ｔ / ｔꎬ使得只开 ＤＭＴＯ－Ⅰ的吨烯烃甲醇单耗有

了大幅度降低ꎮ
(３)ＤＭＴＯ－Ⅱ工艺实现了一种催化剂同时催化

２ 个性质截然不同的反应[１]ꎮ
(４)ＤＭＴＯ－Ⅰ增加了 Ｃ４ ＋的预积碳ꎬ有效地降

低了再生催化剂与 ＭＴＯ 反应气的高温差ꎮ

６　 结论

(１)Ｃ４ 裂解工艺的创新性改进实现了 Ｃ４ 裂解

的连续稳定运行ꎮ
(２)实现了 Ｃ４ 裂解与甲醇制烯烃工艺热量的

充分耦合ꎬ进一步推进了 Ｃ４ 的综合利用ꎮ
(３)ＤＭＴＯ－Ⅰ再生催化剂管线增加了预积碳流

程ꎬ使得适量 Ｃ４ ＋与 ＭＴＯ 再生催化剂反应ꎬ生成的

积碳预先附着在催化剂表面及孔口ꎬ有效地达到催

化剂的择型效应ꎻ同时ꎬ也能很好地控制高温再生催

化剂与 ＭＴＯ 反应气接触发生二次反应ꎮ
(４)Ｃ４ 裂解工艺的探索性的实践ꎬ为 Ｃ４ 综合利

用提供了可参考性的借鉴ꎮ
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