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摘要:以 ６０ 万 ｔ / ａ 甲醇制烯烃装置反应温度变化为基础ꎬ探讨了反应机理、催化剂性能与反应温度变化的关系ꎬ研究了反

应温度在较窄区间内的变化对催化剂定碳、生焦率、乙烯 / 丙烯产物比、低碳烯烃选择性及副产物产量的影响ꎬ分析了反应温度

与产品经济性的关系ꎮ 结果表明ꎬ通过调节反应温度ꎬ维持双烯选择性微小变化ꎬ可以根据市场需求调节乙烯、丙烯选择性ꎬ从
而按需调节乙烯 / 丙烯产物比ꎻ同时验证了实验室小试ꎬ结果与工业装置变化规律相符ꎮ
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　 　 甲醇制烯烃(ＭＴＯ)工艺是以甲醇为原料ꎬ经催

化反应生产以乙烯、丙烯为主的低碳烯烃的工艺ꎬ作
为替代石油生产聚烯烃的关键技术ꎬ该技术的工业

化应用对改善我国能源结构具有重要的战略意义ꎮ
２００８ 年以来ꎬ该类工艺在我国大型煤化工项目中得

到广泛应用ꎬ２０２０ 年前后ꎬ由于外部环境影响及聚

烯烃市场变化ꎬ聚乙烯、聚丙烯树脂成品价格出现明

显变化ꎬ因此ꎬ如何及时调节乙烯、丙烯产物比

(Ｅ / Ｐ)以应对市场变化ꎬ是甲醇制烯烃企业体现盈

利能力的重要一环ꎮ
ＭＴＯ 装置乙烯、丙烯产物比影响因素较多ꎬ包

括催化剂停留时间[１]、反应温度、反应压力、剂醇比

及水醇比等ꎮ 多位学者对影响乙烯、丙烯产物比的

多种因素与条件进行了广泛研究ꎬ其中ꎬ反应温度可

以对低碳烯烃产物产生较大影响ꎮ 刘红星等[２] 研

究了在较大温度范围(３７５~５２５℃)内ꎬ乙烯、丙烯产

物比随温度不断增加ꎬ变化范围为 ０􀆰 ７５ ~ ２􀆰 ２５ꎮ 冯

超[３]考察了 ５７３~８７３ Ｋ 范围内乙烯、丙烯摩尔比随

温度升高变化大致范围为 ０􀆰 １~１􀆰 ０ꎮ 张世杰等[４]对

６０ 万 ｔ / ａ ＭＴＯ 装置反应温度变化深入研究ꎬ考察反

应温度由 ４８３℃依次降低至 ４７５℃的过程中ꎬ乙烯选

择性下降 １􀆰 ４７％ꎬ丙烯选择性上升 ０􀆰 ８９％ꎬ副产物

增多ꎬ乙烯、丙烯产物比下降ꎮ
目前ꎬ反应温度对乙烯、丙烯产物比的大部分研

究基于实验室单程小型固定流化床ꎬ仅个别基于工

业化装置生产运行数据ꎮ 而在工业化 ＭＴＯ 装置运

行过程中ꎬ不仅需要掌握乙烯、丙烯产物比变化趋势

与原因ꎬ更需要在产物比发生变化时ꎬ掌握其他影响

因素的变化ꎬ及时调整生产操作ꎬ将乙烯、丙烯选择

性维持在合理水平ꎬ保证企业经济效益ꎮ
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本文中以 ６０ 万 ｔ / ａ 甲醇制烯烃装置的反应温

度变化为基础ꎬ探讨了反应机理、催化剂性能与反应

温度变化的关系ꎬ研究了该条件下催化剂定碳、生焦

率、风醇比等操作条件的变化趋势及相应操作调整ꎬ
同时ꎬ使用实验室单程小型固定流化床实验数据作

为验证对比ꎮ

１　 反应机理、催化剂性能与反应温度变化的

关系

　 　 甲醇制烯烃反应机理较为复杂ꎬ目前较为普遍

的认识为以多甲基苯或多甲基苯碳正离子为反应中

间体的烃池机理( ｈｙｄｒｏｃａｒｂｏｎ ｐｏｏｌ ｍｅｃｈａｎｉｓｍ) [５]ꎬ
主要反应可概括如下:

ＣＨ３ＯＨ → ＣＨ３ＯＣＨ３ ＋ Ｈ２Ｏ
ＣＨ３ＯＨ → Ｃ２Ｈ４ ＋ Ｃ３Ｈ６ ＋ Ｃ４Ｈ８ ＋ Ｃ５Ｈ１０ ＋ 􀆺 ＋ Ｈ２Ｏ

ＣＨ３ＯＣＨ３ → Ｃ２Ｈ４ ＋ Ｃ３Ｈ６ ＋ Ｃ４Ｈ８ ＋ Ｃ５Ｈ１０ ＋ 􀆺 ＋ Ｈ２Ｏ

　 　 在以上反应中ꎬ反应温度对于 ＭＴＯ 反应的影响

主要体现在 ２ 个方面ꎮ
(１)反应温度变化会改变各分反应的反应速

率ꎬ根据阿伦尼乌斯公式:
Ｅｉ ＝ ＲＴ２(ｄ ｌｎ ｋｉ / ｄＴ) 或 ｌｎ ｋｉ ＝ ｌｎ Ａ － Ｅｉ / ＲＴ (１)

　 　 在相同催化剂作用下ꎬ由于各个分反应的活化

能 Ｅ ｉ 不同ꎬ温度 Ｔ 的变化对反应速率常数 ｋｉ 改变

的程度也不同ꎬ从而影响最终的产品分布ꎮ
(２)若考虑结焦产物中氢碳比对催化剂再生的

影响从而间接影响反应产品分布的情况ꎬ可将结焦

反应视为分反应的一种ꎬ结焦产物氢碳比可按照式

(２)计算:
ＰＨ/ Ｃ ＝ ２ＮＨ２Ｏ

/ (ＮＣＯ２
＋ ＮＣＯ) (２)

其中ꎬＮ 为再生烟气中 Ｈ２Ｏ、ＣＯ２ 及 ＣＯ 的量ꎬ由在

线分析仪表得出ꎬ其中的碳氢元素全部来自于结

焦产物ꎮ 氢碳比受反应温度影响很大ꎬ结焦量与

反应温度呈反比ꎬ反应温度变化也会改变结焦反

应速率ꎮ
同时ꎬ由于 ＳＡＰＯ－３４ 分子筛特性决定ꎬ结焦产

物很难随产物外扩散至分子筛外部ꎬ其量的多少直

接影响再生效果ꎬ从而进一步影响分子筛的择形性

(对于低碳烯烃即为选择性)ꎬ催化剂活性与结焦产

物生成量呈反比ꎬ影响最终产品分布ꎮ

２　 数据分析

２􀆰 １　 工业化装置数据

本研究中 ＭＴＯ 工业化装置实际运行数据来自

某 ＭＴＯ 装置ꎬ取值周期为某月 １ 日至 ３１ 日ꎬ其中甲

醇进料量、反应温度、反应压力、产品气组分在线分

析等重要数据均为在线仪表示数ꎬ为了准确体现长

周期操作变化ꎬ取值期间为 １ 个月ꎬ数据量较大ꎬ故
采用每 ８ ｈ、每日 ３ 次的示数ꎬ其中产品气组分在线

分析使用气相色谱分析结果ꎬ每 ５ ｍｉｎ 自动分析产

品气组分的质量分数ꎬ按照式(３)换算为各组分选

择性ꎮ
Ｓｉ ＝ [(ｍｉ / Ｍｉ) / (∑ｍｉ / Ｍｉ)] × １００％ (３)

式中ꎬｉ 包括有机物、氧化物、Ｈ２、ＣＯ 及 ＣＯ２ꎮ

待生、再生定碳均为离线数据ꎬ使用失重法测

量ꎬ同样采用每日 ８ ｈ、每日 ３ 次的分析结果ꎮ
２􀆰 ２　 实验室数据

本研究中实验室采用在线气相色谱仪分析法ꎬ
对单程小型固定流化床中气相产物含有的 Ｈ２、ＣＯ、
ＣＯ２、Ｈ２Ｏ 及有机物 Ｃ１ ~ Ｃ６ 的含量用在线多通道气

相色谱仪进行测定ꎮ 通过特定的化合物为媒介整合

重新归一化得到反应产物中全组分的各自含量ꎮ

３　 反应温度变化的影响及验证

３􀆰 １　 反应温度变化的影响

多项研究表明ꎬ反应温度是影响 ＭＴＯ 产品分布

的重要操作条件ꎬ在工业化 ＭＴＯ 装置中ꎬ反应温度

仅适合在较窄范围内调节ꎬ否则将影响产品收率ꎮ
某 ＭＴＯ 装置 １ 日至 ３１ 日期间甲醇平均进料量为

２４２ ｔ / ｈ(折纯)ꎬ反应温度变化趋势见图 １ꎬ由 ４６４℃
分 ３ 个阶段上涨至 ４７８℃左右ꎮ 期间ꎬ乙烯、丙烯选

择性及产物比如图 ２ 所示ꎬ乙烯选择性从 ３７􀆰 ５％上

升至 ３９􀆰 ３％ꎬ丙烯选择性由 ３９􀆰 ８％下降至 ３８􀆰 ３％ꎬ
双烯选择性由 ７７􀆰 ３％上升至 ７７􀆰 ６％ꎬＥ / Ｐ 从 ０􀆰 ９４ 上

升至 １􀆰 ０３ꎮ 如图 ３ 所示ꎬ丙烷及 Ｃ４ 选择性略有

下降ꎮ

图 １　 反应器密相温度

众多研究表明ꎬ如果反应温度进一步上升至

４８０~４９０℃ꎬ丙烯选择性将进一步下降ꎬ虽然 Ｅ / Ｐ 上
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选择性:１—乙烯ꎻ２—丙烯ꎻ３—Ｅ / Ｐ

图 ２　 双烯选择性及乙丙比变化趋势

选择性:１—Ｃ４ꎻ２—丙烷

图 ３　 丙烷及 Ｃ４ 选择性变化趋势

升ꎬ但乙烯与丙烯总选择性将下降ꎬ影响产量ꎮ 齐国

祯等[６]研究表明ꎬ随着反应温度升高与 ＴＯＳ 的延

长ꎬ乙烯与丙烯选择性将在升高至最大值后快速下

降ꎮ 结合图 １、图 ２ 变化趋势分析ꎬ当该 ＭＴＯ 装置

反应温度处在 ４７２~４７５℃时ꎬ双烯总选择性最高ꎮ
３􀆰 ２　 催化剂定碳与生焦率

随着反应温度的升高ꎬ为保持烯烃选择性ꎬ需要

增大再生滑阀开度ꎬ使催化剂循环量与风醇比增大ꎬ
降低醇剂比ꎮ 在提高反应温度期间ꎬ同时降低醇剂

比将导致生焦率升高ꎮ 表 １ 显示了 ２５ 日后ꎬ反应温

度逐渐上升至 ４７５℃ 以上ꎬ 持续升高的生焦率

(图 ４)将导致待生催化剂定碳持续上升ꎬ待生、再生

催化剂定碳差(碳差)上升ꎮ 齐国祯等[７] 研究表明ꎬ
由于催化剂装填量不变ꎬ空速的增大会使单位活性

中心反应物分子数增加ꎬ从而增大定碳ꎮ
表 １　 定碳随反应温度变化趋势 ％

催化剂定碳 ４６５~４６８℃ ４６９~４７２℃ ４７３~４７５℃ ４７６~４７８℃

待生 ７􀆰 ３１ ７􀆰 ３４ ７􀆰 ３８ ７􀆰 ５５

再生 １􀆰 ４５ １􀆰 ４９ １􀆰 ５２ １􀆰 ３３

碳差 ５􀆰 ８６ ５􀆰 ８５ ５􀆰 ８６ ６􀆰 ２２

反应温度升高后ꎬ若维持待生定碳不变ꎬ此时双

烯的选择性仍可能维持不变或略有升高ꎬ但在生焦

　 　 　 　 　 　 　

图 ４　 生焦率随反应温度变化趋势

率上升的同时ꎬ由于反应气量升高ꎬ罐区双烯收率可

能维持不变或降低ꎬＥ / Ｐ 大幅升高ꎮ
３􀆰 ３　 单程小型固定流化床验证

试验采用气相色谱仪ꎬ配置进样十通阀ꎬ可连接

填充柱(或大口径毛细管柱)和毛细管 ２ 个进样器ꎬ
ＴＣＤ 和 ＦＩＤ 检测器ꎮ 装置出口样品连接色谱十通

阀管路需保温在 １８０℃左右ꎬ保证进色谱分析的样

品为气态ꎬ并在进色谱之前管线带有反吹系统ꎮ
气相色谱仪填充柱进样器和 ＴＣＤ 检测器连接

Ｐｏｒａｐａｋ ＱＳ 填充柱(或大口径 ＰｏｒａＰＬＯＴ Ｑ－ＨＴ 毛细

管柱)ꎻ毛细管进样器和 ＦＩＤ 检测器连接 ＰｏｒａＰＬＯＴ
Ｑ－ＨＴ 毛细管柱ꎮ

试验装置内装入 ７􀆰 ５ ｇ 催化剂(６０ ~ ２００ 目)ꎬ
ＷＨＳＶ＝ １􀆰 ５ ｈ－１ꎬ泵设定 ０􀆰 ４０５ ｍＬ / ｍｉｎ(５０％甲醇溶

液)ꎬ氮气活化ꎬ热偶管底部距分布板 ２􀆰 ５ ｃｍꎬ床层

厚度 ４􀆰 ８ ｃｍꎬ热偶插入 ３３ ｃｍꎮ
取 ４６０~４８０℃范围内 ４ 个温度点ꎬ试验结果如

表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 实验室验证结果

４６０℃ ４７０℃ ４７５℃ ４８０℃

催化剂寿命 / ｍｉｎ ２４４ ２１２ １９６ １９６

双烯选择性 / ％ ９２􀆰 ６２ ９２􀆰 ７７ ９２􀆰 ３４ ９２􀆰 ０４

转化率 / ％ ９９􀆰 ６５ ９９􀆰 ６３ ９９􀆰 ７６ ９９􀆰 ７９

甲烷 / ％ １􀆰 ９５ １􀆰 ８５ ２􀆰 ４６ ３􀆰 ３５

乙烯 / ％ ５８􀆰 ４４ ５９􀆰 ４３ ６１􀆰 ９９ ６２􀆰 ７９

乙烷 / ％ ０􀆰 ７６ ０􀆰 ９０ ０􀆰 ９８ ０􀆰 ８５

丙烯 / ％ ３４􀆰 ０１ ３３􀆰 ３５ ３０􀆰 ３５ ２８􀆰 ９８

丙烷 / ％ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ４９ ０􀆰 ４９ ０􀆰 ５１

Ｃ４ / ％ ３􀆰 ７５ ３􀆰 ３６ ３􀆰 ０３ ２􀆰 ８４

Ｃ５ / ％ ０􀆰 ４４ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ４６ ０􀆰 ４７

转化率 / ％ ９９􀆰 １０ ９９􀆰 ６３ ９９􀆰 ７６ ９９􀆰 ２２

Ｅ / Ｐ １􀆰 ７２ １􀆰 ７８ ２􀆰 ０４ ２􀆰 １７

试验结果表明ꎬ在该温度区间内ꎬ乙烯选择性从

５８􀆰 ４４％上升至 ６２􀆰 ７９％ꎬ丙烯选择性 ３４􀆰 ０１％下降至

􀅰７１２􀅰
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２８􀆰 ９８％ꎬ丙烯选择性降幅大于乙烯选择性增幅ꎬ双
烯选择性及转化率在 ４７５℃达到峰值ꎬ于 ４８０℃后开

始出现明显下降ꎬ与实际生产情况相符ꎮ
３􀆰 ４　 反应温度与经济性关系分析

以选取的 ＭＴＯ 装置所在地区产品价格为例ꎮ
选取 ２ 项主产品与 ２ 项副产品价格作为经济性计算

基础ꎬ烯烃选择性取自图 ２、图 ３ꎬ结果如表 ３ 所示ꎬ
当反应温度控制在 ４７０ ~ ４７５℃时ꎬ吨平均产品经济

性最佳ꎮ
表 ３　 反应温度与产品经济性

产品
价格 /

(元􀅰ｔ－１)

选择性％

<４７０℃ ４７０~４７５℃ >４７５℃

聚乙烯 １０２４５ ３７􀆰 ４５ ３８􀆰 ７５ ３９􀆰 ２９

聚丙烯 ７９８０ ３９􀆰 ７９ ３８􀆰 ８９ ３８􀆰 ３０

Ｃ４ ４０００ １３􀆰 ２１ １２􀆰 ７１ １２􀆰 ４６

戊烯 ３０００ ４􀆰 ７２ ４􀆰 ６９ ４􀆰 ７１

该温度下经济性 ７６８２􀆰 ０ ７７２２􀆰 ５ ７７２１􀆰 ３

４　 结果与讨论

(１)反应温度对双烯选择性的影响ꎮ 在工业化

ＭＴＯ 装置中ꎬ为保证乙烯、丙烯产品收率最大ꎬ反应

温度一般控制在 ４６０ ~ ４８０℃的较窄范围内ꎬ选取的

６０ 万 ｔ / ａ 甲醇制烯烃装置实际运行结果显示ꎬ双烯

选择性最大值对应反应温度为 ４７２ ~ ４７５℃ꎬ但由于

生焦影响ꎬ双烯收率与其在更低温度区间相比ꎬ可能

维持不变或降低ꎮ
(２)以该 ＭＴＯ 装置为例ꎬ若市场需求变化ꎬ或

当聚乙烯价格低于聚丙烯价格时ꎬ可选择低于

４７２℃的较窄反应温度区间ꎬ追求丙烯选择性最

大化ꎮ
(３)若追求丙烯选择性最大化ꎬ降低反应温度

后ꎬ由于生焦率降低ꎬ可以通过以下方式来维持待生

定碳:①继续减小再生滑阀开度ꎬ降低催化剂循环

量ꎻ②适当提高反应器密相藏量ꎻ③继续降低主风ꎬ
适当提高再生定碳ꎬ从而维持待生定碳ꎮ

由于甲醇制烯烃反应为放热反应ꎬ在较窄区间

内调节反应温度通常可采用以下办法:①通过调节

甲醇进料量与进料温度调节反应温度ꎬ反应温度随

进料量与进料温度升高而升高ꎬ反之亦然ꎮ ②通过

调节反应器取热器热负荷可有效控制反应温度ꎬ该
方法在调节反应温度的同时ꎬ可调节副产蒸汽产量ꎬ
经济性较好ꎮ ③催化剂循环量越大ꎬ反应温度越高ꎬ
但该方法与之前 ２ 种相比灵敏度与影响速度较小ꎮ

(４)对于设置了不同下游装置的企业(如碳四

烯烃转化装置或烯烃催化裂解装置)ꎬ使用 Ｃ４ 作为

生产丙烯的原料时ꎬ副产物被赋予了更高的附加值ꎬ
此时更高的 Ｃ４ ~ Ｃ８(副产物)与乙烯选择性往往利

于盈利ꎬ针对该类企业ꎬＭＴＯ 反应温度应选择 ４７５℃
以上ꎬ但仍需考虑聚乙烯、聚丙烯价格变化对整体盈

利效果的影响ꎮ
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