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摘要:通过总结 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 两套工业化装置的运行情况ꎬ着重从反应器－再生器(反再两器)结构、反再两器压力平

衡、反应系统热量平衡、装置物料消耗和催化剂 ５ 个方面进行了对比分析ꎮ 结果表明ꎬ反再两器结构的差异对装置能耗和催化

剂在两器间循环影响最大ꎻ进急冷塔前产品气用于产 ４􀆰 ５ 和 １􀆰 ０ ＭＰａ 饱和蒸汽可显著提高甲醇反应放出热量的利用率ꎬ极大地

减轻水系统冷却负荷ꎬ节能效果明显ꎻ同时ꎬ改善催化剂的催化性能可进一步提高目的产品收率并降低装置能耗ꎮ
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　 　 ２０ 世纪 ７０ 年代ꎬＭｏｂｉｌ 公司在甲醇制汽油研究

中偶然发现分子筛可催化甲醇制取烃类物质ꎬ在后

续进 一 步 研 究 中 提 出 了 著 名 的 甲 醇 制 烯 烃

(ｍｅｔｈａｎｏｌ ｔｏ ｏｌｅｆｉｎｓꎬＭＴＯ)过程ꎮ 这被学术界公认

为是甲醇制烯烃技术的起始标志[１]ꎮ 经过半个世

纪的发展ꎬ甲醇制烯烃技术充分借鉴催化裂化工艺

的已有成果ꎬ在反应器－再生器(反再两器)大型化、
高效催化剂、产物分离、气固流态化和余热回收等方

面取得了关键性的突破并实现了工业化ꎮ 目前ꎬ美
国环球油品公司和挪威海德鲁公司联合开发的

ＵＯＰ / Ｈｙｄｒｏ ＭＴＯ 技术ꎬ中科院大连化物所、新兴能

源科技有限公司和中石化洛阳工程有限公司联合开

发的 ＤＭＴＯ 技术ꎬ中石化上海石油化工研究院和中

石化工程建设有限公司联合开发的 ＳＭＴＯ 技术ꎬ以
及中国神华(现国家能源集团)和中石油工程建设

公司华东设计分公司联合开发的 ＳＨＭＴＯ 技术均已

实现工业化且规模达 １􀆰 ８ Ｍｔ / ａꎮ
甲醇制烯烃是指以甲醇为原料生成乙烯、丙烯

和丁烯主要产品的工艺过程ꎬ具有酸性催化、快速反

应、择形选择性、产物种类众多等特点ꎬ造成反应再

生过程的复杂性ꎮ 依据装置压力、物料和能量平衡

的规律进行合理优化对提升装置的竞争力具有重要

作用ꎮ 对国内典型的 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 工业装置从

反再两器的结构型式、反再两器的压力平衡、反应

系统的热量平衡、装置的物料消耗和催化剂等 ５
个方面进行对比ꎬ分析各装置的特点ꎬ以期为甲醇

制烯烃装置升级改造及新建装置提供一定的参考

与借鉴ꎮ

１　 反再两器的结构

反应－再生系统是甲醇制烯烃装置的核心ꎬ系
统中反再两器结构对反应深度、烧焦效果、气体分
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布、气固流化和催化剂跑损等关系到产物收率和

装置能耗的重要因素起着决定性作用ꎮ 从反再两

器的不同结构可以更好地理解甲醇制烯烃装置的

工程特点ꎮ ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置反再两器结构

见表 １ꎮ
表 １　 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置反再两器结构

项目 ＤＭＴＯ ＳＨＭＴＯ

反再两器 　 　

　 布置方式 高低并列

(反应器略高)

同轴式

(再生器在上)

　 床层 均流化床 均流化床

　 催化剂外循环方式 均密相 待生剂:稀相

再生剂:密相

反应器 　 　

　 进料分布器 树枝状分布管 大孔分布板

　 取热器 内取热盘管 下流式外取热器

　 甲醇过热方式 产品气－甲醇换热 甲醇－蒸汽过热器

　 进急冷塔前产品气

降温措施

产品气－甲醇换热 产 ４􀆰 ５ ＭＰａ 饱和蒸汽

再生器 　 　

　 主风分布器 树枝状分布管 大孔分布板

　 取热器 单管返混式外取热器 下流式外取热器

由表 １ 可知ꎬＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置的反再两器

布置方式、分布器和取热器类型不同ꎮ 反再两器间

催化剂输送过程压力平衡的分布因反再两器布置

方式的不同表现出较大差异ꎮ 进料分布器决定了

气体分配效果并影响催化剂流化状态ꎮ 取热方式

的差异会影响床层的稳定性ꎬ更体现了装置能量

利用水平ꎮ
１􀆰 １　 反应器进料分布器

反应器进料分布器的作用是将过热态甲醇均匀

分布于催化剂床层中ꎬ以达到更好的气固接触流化

效果ꎬ从而提高反应收率ꎮ
因分布管的制作和施工较分布板简便ꎬ且较好

地解决了在高温反应工况下的热补偿问题ꎬ避免发

生变形ꎬ因而得到了广泛的应用ꎮ 不足之处是随着

反应器的大型化ꎬ分布管下方易存在局部流化死区ꎬ
导致催化剂出现死床及翻床现象ꎮ 目前普遍采用衬

里填充反应器部分锅底的办法ꎬ缩短分布管与底部

的距离以减少甲醇蒸汽的流化死区ꎬ虽有一定效果

但依旧可能发生催化剂翻床ꎮ
由于分布板在高温热应力消除方面往往不及分

布管ꎬ易在高温条件下发生变形ꎬ一般用于小型床层

的气体分布ꎮ 随着分布板材料技术的进步ꎬ其强度

和抗变形能力得以增强ꎬ因而将其应用于大型床层

气体的分布成为现实ꎮ 分布板与分布管在同等负荷

条件下ꎬ压降相近ꎬ但规避了催化剂翻床及死床现象

的发生ꎮ 同时ꎬ催化剂在流化过程中位于分布板上

方ꎬ催化剂的磨损大大降低ꎮ
１􀆰 ２　 取热器

因甲醇制烯烃反应属强放热过程ꎬ一般通过取

热器移除过剩热量以维持反应温度的恒定ꎮ ＤＭＴＯ
装置通过设置在反应器密相床层的内取热盘管预热

饱和甲醇蒸汽或液相甲醇ꎬ移除反应放热来粗调反

应温度ꎮ 通过急冷甲醇和雾化甲醇改变甲醇进料温

度来精准调控反应温度ꎬ实质是改变甲醇蒸汽的温

升热ꎮ ＳＨＭＴＯ 装置通过下流式外取热器取热直接

调控反应温度ꎬ反应放热用于产出 ４􀆰 ５ ＭＰａ 饱和

蒸汽ꎮ
反应器内取热较外取热方式具有投资少、无流

化提升介质和对床层扰动小的特点ꎬ但取热量固定

且操作相对繁琐ꎮ 外取热器因催化剂的不断循环ꎬ
强化了床层催化剂的混合程度ꎬ确保催化剂定碳的

均一性[２]ꎮ 同时ꎬ副产高品质的 ４􀆰 ５ ＭＰａ 饱和蒸

汽ꎬ节能效果明显ꎮ 需指出的是从实际操作运行效

果看ꎬ外取热器中催化剂的过度流化态对反应床层

扰动较大ꎬ易破坏床层的稳态ꎬ增大催化剂的磨损ꎬ
间接导致产蒸汽过程的不稳定ꎮ

ＤＭＴＯ 装置再生器采用新型单管返混式外取热

器ꎬ利用微流化原理ꎬ催化剂移动速度低ꎬ催化剂的

磨损和对床层的扰动小ꎮ 但单管入口冷热催化剂易

返混ꎮ

２　 反再两器的压力平衡

为保证催化剂因生焦失活和烧焦再生的连续进

行ꎬ反再两器之间的气体和催化剂按规定的方向稳

态流动ꎬ不出现催化剂架桥、窜气和倒流等现象ꎬ
反再两器之间的压力平衡控制至关重要[３] ꎮ 采用

待生催化剂和再生催化剂两条独立线路ꎬ依据推

动力与阻力相等的原理计算反再两器之间的压力

平衡[４] ꎮ ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置反再两器压力平

衡见表 ２ꎮ
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表 ２　 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置反再两器压力平衡

ＤＭＴＯ 装置

再生线路 压降 / ｋＰａ 占比 / ％ 待生线路 压降 / ｋＰａ 占比 / ％

推动力 再生器顶压力　 　 ２１１􀆰 ７０ ７０􀆰 ９７ 推动力 反应器顶压力　 ２２４􀆰 ５０ ７４􀆰 ３６

　 再生器稀相静压　 ０􀆰 ８０ ０􀆰 ２７ 　 反应器稀相静压 ０􀆰 ８０ ０􀆰 ２６

　 密相静压　 　 　 　 ３２􀆰 ８０ １０􀆰 ９９ 　 床层反应器压降 ８􀆰 ３０ ２􀆰 ７５

　 再生汽提段静压　 ３９􀆰 ８０ １３􀆰 ３４ 　 汽提段静压　 　 ５８􀆰 ７０ １９􀆰 ４４

　 再生斜管静压　 　 １３􀆰 ２０ ４􀆰 ４３ 　 待生斜管静压　 ９􀆰 ６０ ３􀆰 １９

　 合计　 　 　 　 　 　 ２９８􀆰 ３０ １００􀆰 ００ 　 合计　 　 　 　 　 ３０１􀆰 ９０ １００􀆰 ００

阻力　 反应器顶压力　 　 ２２４􀆰 ５０ ７５􀆰 ２６ 阻力　 再生器顶压力　 ２１１􀆰 ７０ ７０􀆰 １２

　 反应器稀相静压　 ０􀆰 ８０ ０􀆰 ２７ 　 再生器稀相静压 ０􀆰 ８０ ０􀆰 ２６

　 反应器床层静压　 ３􀆰 ４０ １􀆰 １４ 　 待生提升段压降 ３１􀆰 ９０ １０􀆰 ５７

　 再生提升段压降　 ２３􀆰 ６０ ７􀆰 ９１ 　 密相静压　 　 　 ３􀆰 ２０ １􀆰 ０６

　 再生滑阀压降　 　 ４１􀆰 ３５ １３􀆰 ８６ 　 待生滑阀压降　 ５４􀆰 ３０ １７􀆰 ９９

　 再生分配器压降　 ４􀆰 ６５ １􀆰 ５６ 　 合计　 　 　 　 　 ３０１􀆰 ９０ １００􀆰 ００

　 合计　 　 　 　 　 　 ２９８􀆰 ３０ １００􀆰 ００ 　 　 　 　

ＳＨＭＴＯ 装置

再生线路 压降 / ｋＰａ 占比 / ％ 待生线路 压降 / ｋＰａ 占比 / ％

推动力 再生器顶压力　 　 １７８􀆰 ００ ６２􀆰 １１ 推动力 反应器顶压力　 ２２３􀆰 ００ ８４􀆰 ５１

　 再生器稀相静压　 ０􀆰 ２０ ０􀆰 ０７ 　 反应器稀相静压 ０􀆰 １０ ０􀆰 ０４

　 密相静压　 　 　 　 ２６􀆰 ９０ ９􀆰 ３９ 　 反应器床层静压 １３􀆰 １０ ４􀆰 ９６

　 再生汽提段静压　 １０􀆰 ５０ ３􀆰 ６６ 　 汽提段静压　 　 １３􀆰 ８０ ５􀆰 ２２

　 再冷外取热器静压 ３１􀆰 ２０ １０􀆰 ８９ 　 待生斜管静压　 １３􀆰 ９０ ５􀆰 ２７

　 再生立管静压　 　 ３９􀆰 ８０ １３􀆰 ８８ 　 合计　 　 　 　 　 ２６３􀆰 ９０ １００􀆰 ００

　 合计　 　 　 　 　 　 ２８６􀆰 ６０ １００􀆰 ００ 　 　 　 　

阻力　 反应器顶压力　 　 ２２３􀆰 ００ ７７􀆰 ８１ 阻力　 再生器顶压力　 １７８􀆰 ００ ６７􀆰 ４５

　 反应器稀相静压　 ０􀆰 １０ ０􀆰 ０３ 　 再生器稀相静压 ０􀆰 ２０ ０􀆰 ０７

　 反应器床层静压　 ８􀆰 １０ ２􀆰 ８３ 　 再生器密相静压 ２􀆰 ５０ ０􀆰 ９５

　 再生斜管压降　 　 ２１􀆰 ６０ ７􀆰 ５４ 　 待生滑阀压降　 ７０􀆰 １０ ２６􀆰 ５６

　 再生滑阀压降　 　 ３３􀆰 ８０ １１􀆰 ７９ 　 待生立管压降　 １３􀆰 １０ ４􀆰 ９７

　 合计　 　 　 　 　 　 ２８６􀆰 ６０ １００􀆰 ００ 　 合计　 　 　 　 　 ２６３􀆰 ９０ １００􀆰 ００

　 　 由表 ２ 可知ꎬ高低并列式和同轴式待生线路和

再生线路的压力平衡差异较大ꎮ 高低并列式较同轴

式的反再两器压差小ꎮ 推动力中汽提段静压和阻力

中滑阀压降是两种主要影响催化剂输送的因素ꎮ
ＤＭＴＯ 装置待生与再生线路表现出相似的输送

规律ꎮ 汽提段中催化剂蓄压大ꎬ锁气排料能力强ꎬ但
在密相负压差输送的提升段阻力大ꎮ 反再两器差压

小ꎬ催化剂在两器之间用近似 Ｕ 型管路循环ꎬ充分

发挥重腿和轻腿原理ꎬ两器之间催化剂循环平稳ꎮ
ＳＨＭＴＯ 装置再生器压力低ꎬ主风机能耗相对较

低ꎮ 待生线路和再生线路输送催化剂规律不同ꎬ反
再两器差压大ꎬ增加了装置抗波动能力ꎮ 待生线路

是气体携带颗粒逆重力向上运动ꎬ属上行正压差流

动ꎮ 再生线路是催化剂顺重力自行向下运动ꎬ属下

行负压差流动ꎮ 待生线路较再生线路输送容易ꎮ 由

于再生立管长ꎬ加之再生剂汽提、流化和松动风的影

响ꎬ再生剂下行的流态更复杂且稳定性差ꎮ 再生剂

在密相下行过程中ꎬ催化剂间气体被压缩ꎬ固体间摩

擦力增大ꎬ催化剂输送由流化态过渡为填充态ꎬ发生

失流化现象ꎬ催化剂由平稳的满管流转变为不稳定

的阵发性流动ꎬ造成再生立管下料的波动ꎮ 因此同

轴式反再两器的再生剂输送条件较为苛刻ꎬ需保持

立管入口良好的脱气效果以及严格控制下行催化剂

的空隙率[５]ꎮ
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３　 反应器热平衡

甲醇制烯烃装置主要由甲醇反应放热和烧焦放

热对外输出高温位热能ꎮ 因 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置

再生器烧焦及取热方式类似ꎬ本文不做对比ꎬ而着重

核算比较装置工艺用能最核心环节的反应器侧热量

平衡ꎮ 以产品气进急冷塔前和甲醇进反应器为反应

器侧热量核算出入口边界ꎮ ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置

反应器侧热量平衡见表 ３ꎮ
表 ３　 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置反应器侧热量平衡

ＳＨＭＴＯ 反应器侧热平衡

入方 出方

项目
数值 /
ＭＷ

比例 /
％

项目
数值 /
ＭＷ

比例 /
％

反应放热　 ６２􀆰 ８６５ ９５􀆰 ０５ 蒸汽升温热 ２􀆰 ００４ ３􀆰 ０３

　 　 　 甲醇蒸汽升温热 ４７􀆰 ７３３ ７２􀆰 １７

　 　 　 甲醇水升温热 ２􀆰 ８４３ ４􀆰 ２９

焦炭吸附热 ３􀆰 ２７６ ４􀆰 ９５ 反应器取热 ８􀆰 １１５ １２􀆰 ２７

　 　 　 反应器散失损失 １􀆰 ６５４ ２􀆰 ５１

　 　 　 不凝气回炼升温热 ０􀆰 ３３９ ０􀆰 ５１

　 　 　 催化剂升温热 ３􀆰 ４５３ ５􀆰 ２２

合计　 　 　 ６６􀆰 １４１ １００ 合计 ６６􀆰 １４１ １００

ＤＭＴＯ 反应器侧热平衡

入方 出方

项目
数值 /
ＭＷ

比例 /
％

项目
数值 /
ＭＷ

比例 /
％

反应放热　 ６６􀆰 ２１６ ９５􀆰 ６６ 蒸汽升温热 ４􀆰 ３８３ ６􀆰 ３３

　 　 　 甲醇蒸汽升温热 ４７􀆰 ６０７ ６８􀆰 ７７

　 　 　
内取热盘管液相甲

醇预热
６􀆰 ９５７ １０􀆰 ０５

焦炭吸附热 ３􀆰 ００６ ４􀆰 ３４ 反应器散失损失 １􀆰 ７３ ２􀆰 ４９

　 　 　 不凝气回炼升温热 ０􀆰 ４ ０􀆰 ５８

　 　 　 Ｃ４ 回炼升温热 ０􀆰 ６４８ ０􀆰 ９７

　 　 　 催化剂升温热 ７􀆰 ４９７ １０􀆰 ８１

合计　 　 　 ６９􀆰 ２２２ １００ 合计 ６９􀆰 ２２２ １００

　 　 注:ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置进急冷塔前产品气能量利用分别为

１０􀆰 ２１２、１８􀆰 ２３０ ＭＷ(ＳＨＭＴＯ 剔除单独甲醇蒸汽过热用量)ꎬＤＭＴＯ

装置利用 Ｃ４ 预积碳技术回炼 Ｃ４ꎮ

由表 ３ 可知ꎬＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置甲醇反应放

出总热量中约 ７０％用于甲醇蒸汽升温至反应温度ꎬ
由于反应停留时间短ꎬ直接从反应器移除大量热量

变得尤为困难(取热约占总热量的 １０％)ꎬ因此需充

分利用进急冷塔前产品气热量ꎮ
ＤＭＴＯ 装置高温产品气用于过热饱和甲醇蒸

汽ꎬＳＨＭＴＯ 装置高温产品气用于产出 ４􀆰 ５ ＭＰａ 饱和

蒸汽ꎬ饱和甲醇蒸汽单独过热ꎮ
ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置反应系统热能利用率分

别为 ２９􀆰 ３％与 ４６􀆰 １％ꎬＳＨＭＴＯ 装置反应系统热能利

用率高于 ＤＭＴＯ 装置ꎬ符合温度对口、梯级利用、高
热高用、低热低用的能量利用原则[６]ꎮ 同时ꎬ也降

低了产品气后续水系统的冷却负荷ꎮ 用高温产品气

预热饱和甲醇蒸汽ꎬ两者温差大ꎬ不仅能量利用不合

理ꎬ而且高温易使甲醇炭化ꎬ恶化换热器换热效果ꎮ
依据能量夹点技术ꎬ结合生产运行实际情况ꎬ

ＳＨＭＴＯ 装置产品气进急冷塔前若增设 １􀆰 ０ ＭＰａ 饱

和蒸汽发生器ꎬ可提高反应系统热能利用率ꎬ降低水

系统冷却负荷ꎬ进一步降低装置能耗ꎮ 但可行性还

需进一步论证ꎮ
需指出的是ꎬＤＭＴＯ 装置再生剂升温热较大ꎬ表

明 Ｃ４ 回炼可显著降低再生剂进反应器的温度ꎬ说明

Ｃ４ 裂解是强吸热反应ꎮ

４　 装置物料消耗

甲醇制烯烃装置工业化仅十余年ꎬ目前尚无装

置能耗计算标准ꎮ 参照催化裂化装置能耗计算方

法[７]ꎬ以水洗塔顶产品气和进罐区甲醇为装置出入

口边界ꎬ依据 ＧＢ / Ｔ ５０４４１—２０１６[８] 进行能耗核算ꎮ
ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置各物料折耗占总输入能量比

例见表 ４ꎮ
表 ４　 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置物料消耗占比 ％

项目 ＳＨＭＴＯ ＤＭＴＯ 项目 ＳＨＭＴＯ ＤＭＴＯ

新鲜水 ０􀆰 ００３ ０􀆰 ００２ 氮气 １１􀆰 ５８９ ８􀆰 ２９４

循环水 ０􀆰 ５５３ ４􀆰 ３２１ 烧焦量 ２４􀆰 １２１ ２２􀆰 ５０９

软化水 ０􀆰 ０３１ ０ ０􀆰 ４６ ＭＰａ 蒸汽 ２６􀆰 １０２ ２２􀆰 ３０７

除盐水 ０􀆰 ３０８ ０ １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽 ２６􀆰 １４４ ２５􀆰 ５０４

除氧水 １􀆰 ９８５ １􀆰 ９７８ 电耗量 ６􀆰 ９８７ ６􀆰 ２５１

仪表风 ０􀆰 ２２１ ０􀆰 １９８ 污水 １􀆰 ４６５ １􀆰 ０４７

工厂风 ０􀆰 １４１ ０􀆰 ３７４ 燃料气 ０􀆰 ３５１ ７􀆰 ２１７

由表 ３ 可知ꎬ液相甲醇原料升温汽化过热、催化

剂烧焦、反再两器催化剂流化和甲醇汽提回炼的过

程耗能大ꎮ 原料和烧焦的特性决定了 ＤＭＴＯ 与

ＳＨＭＴＯ 装置具有总输入能量大且相近的特点ꎮ 同

时ꎬ甲醇反应和烧焦强放热过程输出能量多ꎬ装置能

量自给率高ꎮ 因反再两器结构和换热网络的不同ꎬ
装置各物料消耗占比存在差异ꎬ能量输出也不同ꎮ
ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置能量输入输出差异原因分析

见表 ５ꎮ
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表 ５　 ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置输入和输出能量差异

项目 原因

入方

　 循环水量(ＤＭＴＯ 高) 　 ＤＭＴＯ 水系统冷却负荷大

　 氮气量(ＳＨＭＴＯ 高) 　 ＳＨＭＴＯ 待生剂提升ꎬ再生器外取

热器流化和提升用量大

　 烧焦量(ＳＨＭＴＯ 高) 　 两者催化剂不同且 ＤＭＴＯ Ｃ４ 回

炼生焦率低

　 ０􀆰 ４６ ＭＰａ 蒸汽(ＳＨＭＴＯ 高) 　 ＤＭＴＯ 部分冷态甲醇直接与过热

甲醇混合用于改变甲醇进料温度

　 燃料气(ＤＭＴＯ 高) 　 ＣＯ 焚烧炉结构不同

出方

　 ４􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽(ＳＨＭＴＯ 高) 　 ＳＨＭＴＯ 反应放热利用率高

　 凝结水(ＳＨＭＴＯ 高) 　 ＳＨＭＴＯ 的 ０􀆰 ４６ ＭＰａ 蒸汽用量大

　 　 注:出方的水系统低温热未列入ꎮ

ＤＭＴＯ 装置循环水用量高ꎬ ＳＨＭＴＯ 装置 ４􀆰 ５
ＭＰａ 蒸汽产出量高ꎬ进一步印证甲醇反应放热用于

发生蒸汽的合理性ꎮ

５　 催化剂

催化剂是决定装置甲醇和催化剂单耗最为核心

的要素ꎮ 基于 ＳＡＰＯ－３４ 笼大孔少和中等酸强度、可
将甲醇高效催化为乙丙烯的特点ꎬＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ
装置均使用以 ＳＡＰＯ－３４ 分子筛为活性位的催化剂ꎮ
ＳＡＰＯ－３４ 分子筛的合成方法、尺寸、酸密度、酸强度

和孔道类型等内部结构ꎬ及催化剂的粒径分布、水热

稳定性和磨损指数等外部理化性质共同决定了催化

剂的流化催化性能[９]ꎮ
对于工业生产装置而言ꎬ反应温度、反应压力

(甲醇分压)、反应藏量、进料量、催化剂停留时间、
空速、水醇比和催化剂的积炭含量均能影响催化剂

的催化效果ꎮ ＤＭＴＯ 与 ＳＨＭＴＯ 装置在调控乙丙烯

含量方面差异显著是因为催化剂定碳含量的不同ꎮ
通过控制催化剂定碳含量、降低分子筛的酸性、缩小

催化剂的孔径强化其择形选择性ꎬ进而改变反应及

产物的传质传热效果ꎬ达到调控目标产物的目的ꎮ
因不同类型装置反应器结构、进料性质和催化

剂的差异ꎬ催化剂的定碳无固定控制范围ꎮ 应适当

降低催化剂的酸强度和酸密度、减小催化剂的晶体

尺寸、改善催化剂内部微孔结构ꎬ以延长催化剂使用

寿命ꎬ减缓催化剂的生焦速率ꎮ 同时ꎬ目前甲醇制烯

烃装置多与 ＯＣＵ、ＭＴＢＥ、ＯＣＣ 装置耦合ꎬ通过催化

剂定碳含量控制使目标产物呈纺锤形分布ꎮ

６　 结论

(１)甲醇进料分布管和分布板均具有均匀分布

气体且压降小的特点ꎬ分布管较好地解决了高温条

件下热补偿的问题ꎮ 而分布板避免了催化剂死床和

翻床现象ꎬ催化剂磨损也相应减小ꎮ
(２)反应器和再生器设置外取热器用于产出

４􀆰 ５ ＭＰａ 饱和蒸汽的方式可操作性强ꎬ能量利用率

高ꎮ 但应减小催化剂循环对床层的扰动ꎮ
(３)对于高低并列式与同轴式两种反再两器布

置方式ꎬ催化剂在待生线路和再生线路循环中表现

出较为明显的差异ꎮ 高低并列式反再两器差压较

小ꎬ在两器之间的催化剂循环平稳ꎻ同轴式反再两器

差压较大ꎬ抗事故波动能力强ꎮ 在两器之间的催化

剂循环过程中ꎬ再生剂顺重力下行负压差流动较待

生剂逆重力上行正压差流动的气固流态化状态更为

复杂ꎬ应严格控制再生立管的松动风量和再生立管

入口催化剂脱气效果ꎬ以保证催化剂满管密相下流ꎮ
(４)依据能量夹点技术ꎬ进急冷塔前高温产品

气用于产 ４􀆰 ５ ＭＰａ 蒸汽和 １􀆰 ０ ＭＰａ 蒸汽ꎬ可大幅提

高甲醇反应放热利用率ꎬ降低水系统冷却负荷ꎬ装置

节能效果明显ꎮ
(５)甲醇制烯烃装置具有总输入能量大和能量

自给率高的特点ꎮ 装置输入能量主要用于催化剂烧

焦和原料甲醇预热汽化ꎬ原料甲醇预热汽化属必须

耗能项ꎬ因而降低甲醇反应生焦率不仅可提高反应

目标产物收率ꎬ也利于降低装置能耗ꎮ
(６)应从催化剂生产源头改善催化剂性质ꎬ并

在生产运行中通过调节催化剂定碳含量控制产物呈

纺锤形分布ꎬ以期使目的产物最大化ꎮ
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