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摘要:甲醇制烯烃(ＭＴＯ)工艺常规设置 ＣＯ 余热锅炉用于回收再生烟气中 ＣＯ 化学能ꎮ 以 １８０ 万 ｔ / ａ ＭＴＯ 工业装置运行数

据为基础ꎬ研究了 ＭＴＯ 工艺中使用 ＣＯ 助燃剂对装置运行及产品分布的影响ꎬ并与常规 ＣＯ 余热锅炉工艺进行了经济性对

比ꎮ 研究结果表明ꎬ使用 ＣＯ 助燃剂可以显著降低再生烟气中 ＣＯ 含量ꎻ产品气中乙烯质量分数降低 ０􀆰 １８％ꎻ丙烯质量分数

降低 ０􀆰 ３６％ꎬ丙烷、Ｃ４ 和 Ｃ５ 量有所增加ꎻ与传统使用 ＣＯ 余热锅炉相比ꎬ在 ＭＴＯ 工艺中使用 ＣＯ 助燃剂可降低设备投资ꎬ提
高设备利用率ꎮ
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　 　 低碳烯烃尤其是乙烯、丙烯是一种重要的化工

基础原料ꎬ在传统工艺中ꎬ乙烯和丙烯主要由轻油、
重油、轻柴油等石油产品经裂解分离生产[１]ꎮ 而甲

醇制烯烃(ＭＴＯ)工艺的产生ꎬ打通了煤、天然气以

及生物质等非石油原料生产低碳烯烃的技术路线ꎬ
已经成为我国乙烯和丙烯等化工基础原料的重要生

产方式ꎮ 甲醇制烯烃反应采用的 ＳＡＰＯ－３４ 分子筛

催化剂ꎬ由于独特的孔道结构限制了分子传质ꎬ在具

有较高低碳烯烃选择性的同时ꎬ催化剂也极容易积

碳失活ꎬ需要通入主风持续流化烧焦再生ꎮ
在催化裂化工艺中再生器中添加 ＣＯ 助燃剂ꎬ

以促进 ＣＯ 的充分燃烧ꎬ保证装置的安全生产ꎬ而
铂、钯等贵金属助剂是被广泛使用的 ＣＯ 助燃剂ꎮ
Ｍｏｂｉｌ 公司[２－３]研究出的一系列贵金属助燃剂ꎬ尤其

是贵金属 Ｐｔ 助剂ꎬ当 Ｐｔ 含量(１ ~ ３ ｍｇ / ｋｇ)非常低

时ꎬ该助燃剂助燃性能十分显著ꎮ 他们还发现ꎬ在催

化裂化中使用这类 ＣＯ 助燃剂时ꎬ不会影响催化裂

化的产品分布ꎮ ＭＴＯ 工艺与催化剂裂化工艺类似ꎬ
但目前已投产 ＭＴＯ 工艺中催化剂的再生方式大多

数是采用主风(空气)进行不完全再生ꎬ再生烟气中

含有大量的 ＣＯꎬ一般采用设置 ＣＯ－余热锅炉ꎬ用于

回收烟气的化学能和热能ꎮ ＣＯ 助燃剂能否在 ＭＴＯ
装置中使用未见先例ꎬ本文中基于某厂 １８０ 万 ｔ / ａ
ＭＴＯ 工业装置ꎬ探索了工业条件下加注 ＣＯ 助燃剂

对装置运行及产品分布的影响ꎬ并与常规 ＣＯ－余热

锅炉工艺进行了经济性对比ꎬ为下一步研究提供了

实践支撑ꎮ

１　 操作方案

１􀆰 １　 加注流程及加注量

现场增设 １ 个小型 ＣＯ 助燃剂专用加剂罐ꎬ通
过此罐将 ＣＯ 助燃剂加入再生器系统ꎬ附件包括充
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压氮气管线及罐体压力表等ꎬ具体流程见图 １ 所示ꎮ

图 １　 ＣＯ 助燃剂加注流程

ＣＯ 助燃剂注入量以反再系统总藏量为参照ꎬ
ＣＯ 助燃剂加注方式采用先缓慢加入ꎬ达到一定藏

量占比后每天少量补充的方式进行ꎮ 加注量计算

如下:
Ｍ ＝ Ｑ × ｐ × １０ －３ (１)

式中ꎬＭ 为 ＣＯ 助燃剂注入量ꎬｋｇꎻＱ 为反再系统总

藏量ꎬｔꎻＰ 为 ＣＯ 助燃剂质量分数ꎬ一般为 ０􀆰 ５％ꎮ
１􀆰 ２　 ＣＯ 助燃剂性质

本次试验采用某公司生产的新型 ＬＺ－５Ｂ 型 ＣＯ
助燃剂ꎬ主要技术指标见表 １ 所示ꎮ 目前主要应用

于提高催化裂化催化剂的烧焦效率ꎮ
表 １　 ＣＯ 助燃剂技术指标

　 　 　 　 项目 指标

铂含量 / ％ ０􀆰 ０５０±０􀆰 ００２

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) １００~２６０

松装密度 / (ｇ􀅰ｍＬ－１) ０􀆰 ８５~１􀆰 ２０

４０~１０５ μｍ 标准筛通过率 / ％ ≥６０

一氧化碳相对转化率 / ％ ≥９５􀆰 ０

１􀆰 ３　 操作参数

ＣＯ 助燃剂使用过程中ꎬ系统各参数维持稳定ꎮ
生产负荷、反再系统参数控制见表 ２ꎮ 为确保再生

系统稳定ꎬ本次使用期间采取分次加入一定量的 ＣＯ
助燃剂ꎬ观测再生系统操作参数变化情况ꎬ系统无异

常后每日加注 ＣＯ 助燃剂 ４ ｋｇꎮ
表 ２　 操作参数

　 　 指标名称 控制指标

反应密相温度 / ℃ ４６０~４８０

再生密相温度 / ℃ <６８０

再生压力 / ＭＰａ ０􀆰 ０８２±０􀆰 ０２

再生藏量 / ｔ ６０~７０

再生器稀相温度 / ℃ <６８０

再生定碳 / ％ １􀆰 ２~２􀆰 ３

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 对 ＣＯ 含量影响

ＣＯ 在 Ｐｔ 助燃剂上的反应比较复杂ꎬ在催化反

应的同时出现了一些中间态宏观基团ꎮ 由于 Ｐｔ 的
存在ꎬ改变了 ＣＯ 的反应历程ꎬ大大地降低了反应所

需的活化能ꎬ加快了 ＣＯ 的反应速度ꎬ缩短了反应时

间[４]ꎮ 某厂 １８０ 万 ｔ / ａ ＭＴＯ 工业装置加注 ＣＯ 助燃

剂后ꎬＣＯ 含量变化见图 ２ 所示ꎮ 从图 ２ 可以看出ꎬ
ＣＯ 助燃剂加注后再生烟气中 ＣＯ 含量明显降低ꎬ说
明 ＣＯ 助燃剂对降低 ＣＯ 含量有一定作用ꎮ 但由于

ＣＯ 助燃剂初始浓度不足ꎬ一段时间后 ＣＯ 含量逐渐

上升至初始值ꎮ 随着 ＣＯ 助燃剂加注量增加ꎬＣＯ 含

量由 １１％降至 ８􀆰 ５％左右ꎬ相应 ＣＯ２ 含量从 ５􀆰 ４％升

高至 ７􀆰 １％ꎮ 第 ４ 天后每天加入定量助燃剂ꎬＣＯ 含

量维持在 ８􀆰 ５％左右ꎮ

图 ２　 ＣＯ 体积分数变化

由上述讨论可知ꎬＭＴＯ 工艺中加入 ＣＯ 助燃剂

也可起到降低 ＣＯ 含量的效果ꎬ加注量越大ꎬＣＯ 含

量降低越多ꎮ 若中途停止或降低添加量ꎬ则 ＣＯ 含

量会很快升高ꎮ
２􀆰 ２　 对产品组成的影响

表 ３ 和图 ３ 给出了加注 ＣＯ 助燃剂后产品组成

变化ꎬ通过产品气中乙烯、丙烯和碳四含量分析ꎬ从
表 ３ 可以看出ꎬ随着 ＣＯ 助燃剂加注时间延长ꎬ产品

气中乙烯质量分数降低 ０􀆰 １８％ꎻ丙烯质量分数降低

０􀆰 ３６％ꎮ 而丙烷、Ｃ４ 及 Ｃ５ 含量有所上升ꎮ
表 ３　 产品气各组分质量分数变化 ％

名称 加助燃剂前 加助燃剂后 变化

甲醇 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ ０

甲烷 ２􀆰 １３ ２􀆰 １０ －１􀆰 ４１

乙烷 ０􀆰 ８４ ０􀆰 ８７ ３􀆰 ５７

乙烯 ３８􀆰 ６３ ３８􀆰 ５６ －０􀆰 １８

丙烷 ３􀆰 ０６ ３􀆰 １５ ２􀆰 ９４

丙烯 ３９􀆰 ３０ ３９􀆰 １６ －０􀆰 ３６

碳四 １１􀆰 ５５ １１􀆰 ６３ ０􀆰 ６９
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续表

名称 加助燃剂前 加助燃剂后 变化

碳五及碳五以上 ２􀆰 ８７ ２􀆰 ９４ ２􀆰 ４４

二甲醚 ０􀆰 ０１ ０􀆰 ０１ ０

氮气 １􀆰 ４３ １􀆰 ３８ －３􀆰 ５０

氢气 ０􀆰 ０９ ０􀆰 ０９ ０

一氧化碳 ０􀆰 ０５ ０􀆰 ０５ ０

二氧化碳 ０􀆰 ０３ ０􀆰 ０３ ０

体积分数:１—乙烯ꎻ２—丙烯

(ａ)乙烯和丙烯变化

体积分数:１—碳四ꎻ２—甲烷ꎻ３—丙烷ꎻ４—乙烷

(ｂ)其他组分变化

图 ３　 产品气组成变化

ＭＴＯ 反应影响因素众多ꎬ包括催化剂定碳、反
应时间、反应温度、反应压力、水醇比和空速等ꎮ 而

在加入 ＣＯ 助燃剂期间ꎬ反应温度、压力、水醇比等

系统参数未发生明显变化ꎮ 造成产品气组成发生变

化的应该包含催化剂定碳变化的影响ꎮ 大量文献研

究显示ꎬ焦炭主要成分之一的芳香烃类是甲醇转化

为低碳烯烃的重要活性中间体ꎬ尤其是六甲基苯和

五甲基苯的催化活性非常高ꎮ 在文献[５]通过装置

运行数据得出积碳主要通过积碳量和积碳种类对反

应产生影响ꎬ而在一定的反应条件下ꎬ积碳量越高ꎬ
双烯选择性越高ꎬ因此在保证甲醇转化率的基础上ꎬ
采取更高的定碳有利于提高双烯收率ꎮ 根据氮平衡

计算加入助燃剂前ꎬ反应生焦率为 ２􀆰 ２４％ꎬ加入 ＣＯ
助燃剂后反应生焦率逐渐增加ꎬ且随着 ＣＯ 含量降

低ꎬ生焦率逐渐增加至 ２􀆰 ３２％ꎮ 通过图 ４ 分析 ＣＯ
助燃剂加注后待生、再生定碳结果ꎬ从图中可以看出

加入 ＣＯ 助燃剂后系统中催化剂定碳不稳定ꎬ待生

催化剂定碳在 ５􀆰 ５％ ~ ７􀆰 ０％范围内变化ꎬ再生催化

剂定碳在 １􀆰 ４％~１􀆰 ７５％范围变化ꎬ导致产品分布受

到影响ꎮ

１—待生定碳ꎻ２—再生定碳

图 ４　 定碳变化

在 ＭＴＯ 工艺中反应器和再生器持续循环流化ꎬ
因此 ＣＯ 助燃剂不可避免地进入反应器ꎬ而 ＣＯ 助燃

剂中含有 Ｐｔꎬ多个文献表明 Ｐｔ 对加氢、氧化、脱氢等

反应显示出良好活性ꎮ 文献[６]研究表明ꎬ从反应

速率看ꎬ在有加氢催化剂的情况下ꎬ乙烯的消失比生

成更迅速ꎮ 从图 ３(ｂ)中也可看出ꎬ系统加入助燃剂

后乙烯和丙烯可能发生催化加氢反应以致产品中乙

烷和丙烷含量上升ꎮ 因此在 ＭＴＯ 工艺中则需考虑

非 Ｐｔ 基 ＣＯ 助燃剂ꎬ有效降低产品损失ꎮ
２􀆰 ３　 对再生系统操作参数影响

ＭＴＯ 反应工艺过程的待生和再生定碳的匹配

极为重要ꎬ加注 ＣＯ 助燃剂初期会造成待生和再生

定碳波动ꎬ使得再生系统操作难度增加ꎮ 在 ＭＴＯ 装

置中添加 ＣＯ 助燃剂后再生系统参数变化见表 ４ꎬ可
以看出ꎬ装置运行参数造成较大变化ꎮ 使用 ＣＯ 助

燃剂后ꎬ部分主风用于燃烧 ＣＯꎬ用于催化剂烧焦主

风量降低ꎬ保障再生定碳稳定ꎬ主风量由原来的

３９ ０００ ｍ３ / ｈ 增加至 ４３ ０００ ｍ３ / ｈꎮ 期间燃烧产生的

　 　 　 　 　 　 　表 ４　 再生系统参数变化

项目 加入 ＣＯ 助燃剂前 加入 ＣＯ 助燃剂后

再生密相温度 / ℃ ６６０ ６６３

再生稀相温度 / ℃ ６５０ ６５２

主风量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ３９０００ ４３０００

再生滑阀压降 / ｋＰａ １７ ７

再生滑阀开度 / ％ ３３ ６５

再生器汽包产汽量 / (ｔ􀅰ｈ－１) ２６􀆰 ５ ３５􀆰 ６

􀅰１２２􀅰
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热量使再生器内热负荷发生变化ꎮ 为保障再生器温

度ꎬ再生外取热器滑阀开度由初始的 ３３％ 开至

６５％ꎬ汽包产汽量增加 １０ ｔ / ｈꎮ 再生外取滑阀开大

后ꎬ滑阀压降逐渐降低至 ５~７ ｋＰａꎬ已接近滑阀压降

的低限值ꎬ若压降进一步降低ꎬ可能会导致再生外取

热器内流化状态异常ꎮ
通过上述讨论可知ꎬ在 ＣＯ 助燃剂使用期间会

受到原始设计的限制ꎮ 若在 ＭＴＯ 工艺中使用 ＣＯ
助燃剂ꎬ再生系统热量平衡会发生变化ꎬ设计时除需

考虑主风升温 Ｑ主风、催化剂升温 Ｑ升温、系统取热

Ｑ取、换热器换热效率等因素外ꎬ同时应考虑 ＣＯ 燃

烧释放的热量及主风量变化带来的影响ꎮ 在设计阶

段对系统进行整体核算改进ꎬ以维持再生系统催化

剂流化状态且保证产生的热量及时取出ꎮ
２􀆰 ４　 经济性对比分析

基于上述讨论结果ꎬ使用 Ｐｔ 基 ＣＯ 助燃剂后ꎬ
ＭＴＯ 反应生焦率增加ꎬ产品气中乙烯质量分数降低

０􀆰 １８％ꎻ丙烯质量分数降低 ０􀆰 ３６％ꎬ丙烷、Ｃ４ 及 Ｃ５

量有所增加ꎮ 在年运行 ８ ０００ ｈ、处理量为 １８０ 万 ｔ / ａ
的 ＭＴＯ 工业装置中ꎬ若取消 ＣＯ－余热锅炉而采用添

加 ＣＯ 助燃剂ꎬ假定不考虑能源转换损失ꎬ将两者进

行经济性对比分析ꎬ结果见表 ５ 所示ꎮ 由表 ５ 可知ꎬ
与传统使用 ＣＯ－余热锅炉相比ꎬ在 ＭＴＯ 工艺中使用

ＣＯ 助燃剂最大优势为降低设备投资ꎬ提高了设备

利用率ꎮ 但由于目标产物乙烯和丙烯产量降低ꎬ全
　 　 　 　 　 　 　表 ５　 使用 ＣＯ 助燃剂经济性对比分析表

项目 使用 ＣＯ－余热锅炉 使用 ＣＯ 助燃剂

投资费用 / (万元􀅰ａ－１) ２３１􀆰 ３５ ０􀆰 ６

三剂费用 / (万元􀅰ａ－１) — １９􀆰 ３３

乙烯利润变化 / (万元􀅰ａ－１) — ３４２􀆰 ４８

丙烯利润变化 / (万元􀅰ａ－１) — ６９４􀆰 ６６

丙烷利润变化 / (万元􀅰ａ－１) — －１０２􀆰 ２８

Ｃ４ 利润变化 / (万元􀅰ａ－１) — －１５９􀆰 １１

Ｃ５ 利润变化 / (万元􀅰ａ－１) — －４７６􀆰 ２５

年均费用 / 万元 ２３１􀆰 ３５ ３１９􀆰 ４３

　 　 注:以使用 ＣＯ－余热锅炉时产品分布为基准ꎬ成本增加或利润

降低为正ꎻＣＯ－余热锅炉及加注设备使用寿命按 ２０ 年计算ꎻＣＯ 助燃

剂每天加入 ４ ｋｇꎮ

年的运行费用比使用 ＣＯ－余热锅炉高 ８８ 万元ꎬ优势

不太明显ꎮ 若使用非 Ｐｔ 基 ＣＯ 助燃剂则需进行进

一步研究ꎮ

３　 结论

以 １８０ 万 ｔ / ａ ＭＴＯ 工业装置运行数据为基础ꎬ
研究了再生器中加注 ＣＯ 助燃剂对装置运行及产品

分布的影响ꎬ并开展了经济性评价研究ꎬ研究结果

如下ꎮ
(１)ＭＴＯ 工艺使用 Ｐｔ 基 ＣＯ 助燃剂可明显降低

再生烟气中 ＣＯ 含量ꎬ但产品气组成发生变化ꎬ反应

生焦率增加ꎬ乙烯和丙烯有一定幅度降低ꎬ丙烷、Ｃ４

和 Ｃ５ 量有所增加ꎮ
(２)加注 ＣＯ 助燃剂初期会造成待生和再生定

碳波动ꎬ使得再生系统操作难度加大ꎮ 为了维持再

生定 碳 稳 定ꎬ 加 注 ＣＯ 助 燃 剂 后 主 风 量 增 加

约 １０􀆰 ２％ꎮ
(３)与传统使用 ＣＯ－余热锅炉相比ꎬＭＴＯ 工艺

使用 ＣＯ 助燃剂可提高设备利用率ꎮ 但由于目标产

物乙烯和丙烯产量降低ꎬ使得全年的运行费用优势

不太明显ꎮ 可考虑使用非 Ｐｔ 基 ＣＯ 助燃剂ꎬ避免对

产品分布造成影响ꎮ
(４)ＭＴＯ 工艺中使用 ＣＯ 助燃剂在设计阶段进

行改进后可作为常规 ＣＯ－余热锅炉技术的潜在替

代ꎬ亦可为 ＭＴＯ 工艺多元化发展提供一种新的

思路ꎮ
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