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摘要:基于甲醇制烯烃固定流化床反应器的反应结果ꎬ建立了产品气组成与醇剂比的关联函数ꎬ同时假定催化剂在工业反

应器内的停留时间分布符合全混流模型且一定条件下产品选择性只与醇剂比有关ꎬ最终形成了适用于 ＭＴＯ 工业反应器产品气

选择性预测及操作条件优化的计算模型ꎮ 模型对于甲醇制烯烃工业装置正常运行期间主要产品选择性的预测比较准确ꎬ其中

对于乙烯、丙烯、乙烯＋丙烯选择性的预测误差分别为 ０􀆰 ９１％、０􀆰 ８０％和 ０􀆰 ５５％ꎬ对于 Ｃ４ 的预测误差为 １􀆰 ８１％ꎮ 该模型还可用于

甲醇制烯烃工业装置操作参数的优化ꎬ以提升低碳烯烃的收率ꎮ
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　 　 影响甲醇制烯烃产品气组成的因素比较复杂ꎮ
建立描述 ＭＴＯ 产品气组成的动力学模型可以预测

不同反应条件下的产品气选择性ꎬ并为优化操作条

件、提高目的产物选择性以及限制副产物收率提供

借鉴ꎮ 一般而言ꎬ对甲醇制烯烃动力学的研究可以

分成机理动力学模型和集总动力学模型 ２ 大类ꎮ 机

理动力学模型是从反应机理出发[１－３]ꎬ针对 ＭＴＯ 反

应中可能出现的所有基元反应建立动力学模型ꎬ对
其中所涉及的动力学参数通过实验、量子理论等手

段进行估算ꎮ 反应机理型动力学模型涉及的反应众

多ꎬ能够对单个反应进行细致描述ꎬ但模型的建立和

参数求取工作量大ꎮ 清华大学公开了一种工业甲醇

制烯烃 ＭＴＯ 反应再生系统机理模型构建方法[４]ꎬ将
复杂的反应再生系统拆分为反应器和再生器 ２ 个部

分ꎬ分别对这 ２ 个部分进行合理的简化ꎬ构建由常微

分、偏微分、代数方程组成机理模型ꎬ然后有机集成

小波分析、机器学习、有限元正交配置、非线性规划

模型求解等方法ꎬ实现了利用工业运行数据进行过

程机理模型参数的优化估计ꎮ 集总动力学模型则按

各类分子的动力学特性ꎬ将反应体系划分为若干个

􀅰６３２􀅰
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集总并把每个集总作为单一组分来考察[５－７]ꎮ 集总

动力学模型较为简单ꎬ对产物分布和选择性的预测

可靠性较高ꎬ在甲醇制烯烃过程中具有广泛的应用ꎮ
上述 ２ 种模型一般基于小型固定床或固定流化床反

应器ꎬ可以描述一定条件下催化剂单程寿命内不同

时间点各分反应的反应速率和产品气组成ꎮ
ＭＴＯ 工业反应器与固定床或固定流化床存在

较大的差别ꎬ主要表现在前者耦合催化剂再生器ꎬ这
使得在稳定操作的条件下产品气的组成相对稳定ꎬ
不会随装置运行时间而发生变化ꎻ另外ꎬ与固定流化

床相比ꎬＭＴＯ 工业反应器内催化剂的停留时间及积

炭含量分布是不均一的ꎮ 一般而言ꎬ工业装置控制

产品气组成的手段除了温度和压力(温度视主要产

物的经济性在小范围内浮动ꎬ压力基本保持不变)
外ꎬ还主要有再生催化剂的定炭、空速及催化剂在反

应器内的平均停留时间等ꎮ 如果能够建立涵盖上述

因素的 ＭＴＯ 工业装置产品气预测模型ꎬ则不仅能够

将定性的影响规律量化ꎬ也能为操作参数的优化提

供借鉴ꎮ
Ｈｅｒｅｉｊｇｅｒｓ 等[８]通过同位素标记实验证明ꎬ催化

剂的择形选择性支配了 ＭＴＯ 产品气组成变化过程ꎬ
而在温度、压力一定的情况下ꎬ催化剂的择形选择性

受积炭含量控制ꎮ 催化剂的积炭含量又与单位质量

催化剂处理的甲醇量即醇剂比(ｍｅｔｈａｎｏｌ ｔｏ ｃａｔａｌｙｓｔｓꎬ
ＭＴＣ)直接相关ꎮ 在进料空速一定的情况下ꎬ醇剂

比取决于催化剂在反应器内的停留时间ꎮ 基于以上

认识ꎬ提出了一种适用于 ＭＴＯ 工业反应器产品气组

成预测模型ꎬ该模型基于以下几点合理假设:①催化

剂在密相床层的流动行为可理想化为全混流ꎬ在反

应器内停留时间的分布也可以通过全混流模型得

到ꎻ②一定温度、压力下ꎬ单股甲醇 /二甲醚气流的

ＭＴＯ 反应选择性取决于与其接触的催化剂的含炭

量ꎬ后者取决于对应的 ＭＴＣꎬ而 ＭＴＣ 在一定空速下

又取决于催化剂在反应器的停留时间ꎻ③最终的产

品气组成看成是无数股不同选择性的反应气流混合

后的平均状态ꎮ

１　 实验部分

采用 ＭＴＯ 工业装置催化剂 ＳＭＣ－００１ 在固定流

化床上表征了反应性能ꎮ 作为评价装置的固定流化

床反应器操作参数及催化剂的主要物性如表 １ 所

示ꎮ 产品气的分析采用双通道岛津 ＧＣ２０１４ 气相色

谱仪ꎬ通道 １ 用于分析 Ｈ２ꎬ色谱柱为 ＭＳ－１３Ｘꎬ以氮

气为载气ꎻ通道 ２ 用于分析烃类和 ＣＯｘꎬ色谱柱分别

为 ＰＬＯＴ－Ｑ 和 ＭＳ－５Ａꎬ以 Ｈｅ 为载气ꎮ 催化剂的定

炭采用高频红外碳硫分析仪(上海宝英光电科技有

限公司ꎬＣＳ－２０６)分析ꎮ
表 １　 固定流化床操作参数与催化剂主要物性

项目 值 项目 值

反应温度 / ℃ ４７０

催化剂堆密度 /

　 (ｋｇ􀅰ｍ－３)

７５０~８５０

孔体积 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ０􀆰 １５~０􀆰 ２５

表观气速(密相段) /

　 (ｍ􀅰ｓ－１)

~０􀆰 １７

重时空速 / ｈ－１ ３

进料甲醇含量 / ％ ８０

反应压力 / ｋＰａ ４６􀆰 ５

催化剂比表面积 /

　 (ｍ２􀅰ｇ－１)

１５０~２５０

平均粒径 / μｍ ８０

催化剂粒径范围 /
　 μｍ

３０~１４０

催化剂装填量 / ｇ １５０

接触时间 / ｓ ０􀆰 ７６

２　 模型构建

２􀆰 １　 催化剂停留时间分布

要得到精确的工业反应器中催化剂停留时间分

布模型是很困难的ꎬ需要考虑反应器中的滞留区、沟
流区、短路、死区等ꎮ ＭＴＯ 工业反应器床型为湍动

流化床ꎬ按照理想全混流模型催化剂颗粒停留时间

分布函数 Ｅ( ｔ)可以表示为:
Ｅ( ｔ) ＝ (１ / τ)ｅ －ｔ / τ (１)

式中ꎬτ 为催化剂颗粒平均停留时间ꎬ等于反应器中

催化剂有效藏量与催化剂循环量的比值ꎮ 依据该时

间分布函数ꎬ可以计算出平均停留时间为 τ 时ꎬ反应

器内不同停留时间催化剂的相对含量ꎮ
２􀆰 ２　 产品选择性与醇剂比关联函数

ＭＴＯ 反应初期ꎬ反应器中的催化剂为含有少量

焙烧残炭的新鲜剂ꎬ新鲜剂在催化 ＭＴＯ 反应时需要

经历诱导期ꎮ 在诱导期内ꎬ产品气的主要组分是二

甲醚ꎮ 依据烃池机理ꎬ新鲜催化剂含有的微量焙烧

残炭在反应初期起到 ＭＴＯ 反应活性中间体的作用ꎬ
只是残炭的活性很差ꎬ甲醇转化为低碳烯烃的反应

速率低ꎬ烯烃组分在产品气中的含量很少ꎻ在反应的

初期发生的主要反应为甲醇脱水转化为二甲醚及二

甲醚和甲醇的分解反应ꎬ产物为甲烷、氢气、一氧化

碳及二氧化碳ꎬ产品气的主要组分为二甲醚ꎮ 随着

多甲基苯活性中间体的生成ꎬ催化剂积炭含量增加ꎬ
甲醇及二甲醚的转化率迅速增大至接近 １００％ꎬ甲
醇转化为烯烃的反应逐渐占据主导地位ꎬＣ２ ~ Ｃ５ 烯

烃在产品气中的含量迅速升高ꎮ 随着积炭含量的进

一步升高ꎬ催化剂的择形选择性发生渐变ꎬ对 Ｃ４ 及

Ｃ５ 烯烃的选择性降低ꎬ对 Ｃ２ 及 Ｃ３ 烯烃的选择性升

􀅰７３２􀅰
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高ꎬ其中乙烯选择性增加的幅度更大ꎬ因此乙烯 /丙
烯比升高ꎮ 在反应后期ꎬ催化剂因积炭过度逐渐失

活ꎬ乙烯、丙烯选择性迅速下降ꎬ产品气中的二甲醚

含量迅速上升ꎬ二甲醚的分解反应变得显著ꎬ甲烷、
氢气、碳氧化物等分解产物在产品气中的含量增加ꎻ
多甲基苯逐渐缩聚ꎬ一方面转化为 ＭＴＯ 反应活性更

低的多芳环化合物ꎬ一方面脱除甲基进一步增加了

产品气中甲烷的含量ꎮ 因此ꎬ甲烷的含量迅速上升

至最高值ꎬ随后由于多甲基苯缩聚反应的完成而开

始降低ꎬ最后稳定在一定的水平ꎮ 随着催化剂完全

失活ꎬ产品气的组成回到最初的反应状态ꎬ即主要成

分为甲醇和二甲醚的平衡混合物ꎬ部分甲醇和二甲

醚分解生成少量的甲烷、氢气和碳氧化合物ꎮ 为了

使模型能够尽可能精确地描述 ＭＴＯ 产品气的组成ꎬ
选定催化剂在反应器内停留时间分布的范围为 ０ ~
１ ０００ ｍｉｎꎮ 固定流化床催化剂评价装置每 １５ ｍｉｎ
测一个数据点ꎬ得到 １５~１０５ ｍｉｎ 各时间点产品气的

组成情况ꎻ反应时间小于 １５ ｍｉｎ(ＭＴＣ<０􀆰 ７５)及大

于 １０５ ｍｉｎ(ＭＴＣ>５􀆰 ２５)时ꎬ产品气中的二甲醚含量

很高ꎬ容易堵塞色谱柱ꎬ因此这 ２ 个时间段的产品气

选择性是基于前人的实验结果合理推测[９－１２]ꎮ 基于

采用催化剂 ＳＭＣ－００１ꎬＷＨＳＶ＝ ３ ｈ－１、４７０℃、４６􀆰 ５ ｋＰａ
的条件下得到的实验数据ꎬ选择合适的模型函数并

通过最小二乘法对模型函数中的参数进行估值ꎮ 函

数模型及模型参数如表 ２、表 ３ 所示ꎮ
表 ２　 函数模型表达式

编号 函数

Ｆ１ ｙ＝ａ＋ｂｘ＋ｃｘ２＋ｄｘ３＋ｅｘ４＋ｆｘ５＋ｇｘ６＋ｈｘ７

Ｆ２ ｙ＝ａ×ｘｂ

Ｆ３ ｙ＝ ｂ×ｅｘｐ(－ｘ / ｃ)＋ａ

Ｆ４ ｙ＝ａ＋ｂｘ＋ｃｘ２＋ｄｘ３＋ｅｘ４＋ｆｘ５

Ｆ５ ｙ＝ａ＋ｂｘ＋ｃｘ２＋ｄｘ３＋ｅｘ４

Ｆ６ ｙ＝ａ＋ｂ×ｘ

Ｆ７ ｙ＝ａ＋ｄ×ｅｘｐ[－ｅｘｐ(－ｚ)－ｚ＋１]ꎬｚ＝(ｘ－ｂ) / ｃ

Ｆ８ ｙ＝ａ－ｂ×ｃｘ

Ｆ９ ｙ＝ ｂ＋(ａ－ｂ) / {１＋ｅｘｐ[(ｘ－ｃ) / ｄ]}

　 　 注:ｙ 为某组分在产品气中的质量分数ꎻｘ 为醇剂比ꎮ

表 ３　 ＭＴＯ 产品气组成与 ＭＴＣ 的关联函数

组分 ＭＴＣ
关联

函数
ａ ｂ ｃ ｄ ｅ ｆ ｇ ｈ 相关度 Ｒ

Ｈ２ ０~５􀆰 ２５ Ｆ１ ０􀆰 ０５１６２ ０􀆰 ３７７７６ －０􀆰 ６５３９４ ０􀆰 ７０５５２ －０􀆰 ３９８７３ ０􀆰 １１７０５ －０􀆰 ０１７０２ ０􀆰 ０００９６７０９８ ０􀆰 ９８７１３

　 ５􀆰 ２５~１３􀆰 ５ Ｆ１ －２􀆰 ４１６４８ １􀆰 ９５８５３ －０􀆰 ６５０２６ ０􀆰 １１７３９ －０􀆰 ０１２４８ ０􀆰 ０００７８３２１３ －２􀆰 ６９１６１×１０－５ ３􀆰 ９１３９２×１０－７ ０􀆰 ９８１１９

　 １３􀆰 ５~５０ Ｆ２ ０􀆰 ０９５０６ －０􀆰 ２７７６８ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９６６７３

ＣＨ４ ０~５􀆰 ２５ Ｆ１ ０􀆰 ４９３９８ －０􀆰 ９１２３７ ５􀆰 ２２４６４ －５􀆰 ９１７５４ ２􀆰 ９５６２７ －０􀆰 ７３９５７ ０􀆰 ０９０７２ －０􀆰 ００４３５ ０􀆰 ９５９２８

　 ５􀆰 ２５~１３􀆰 ５ Ｆ３ ０􀆰 ５１０９ ０􀆰 ２７２８ ３􀆰 ４５９１５ 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９８９３９

　 １３􀆰 ５~５０ Ｆ２ ０􀆰 ７３５５８ －０􀆰 １３３８６ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９６２８０

Ｃ２Ｈ４ ０~５􀆰 ２５ Ｆ１ ０􀆰 ０２６１５ ５１􀆰 ７５０４８ １８􀆰 ０７０９２ －６２􀆰 １４９４３ ３９􀆰 ５０５８５ －１１􀆰 ０７０１２ １􀆰 ４３８８９ －０􀆰 ０７０５８ ０􀆰 ９８１３１

　 ５􀆰 ２５~５０ Ｆ２ ４６２３８􀆰 ３９９２８ －５􀆰 ３４６６２ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９９９２１

Ｃ２Ｈ６ ０~５􀆰 ２５ Ｆ１ ０􀆰 ０２５４１ ２􀆰 ６５５０７ －２􀆰 ００６４９ １􀆰 １９１５ －０􀆰 ５５００１ ０􀆰 １５６３７ －０􀆰 ０２３４８ ０􀆰 ００１４１ ０􀆰 ９９８３８

　 ５􀆰 ２５~９􀆰 ７５ Ｆ２ ２８６􀆰 ３３１１ －４􀆰 ５８７８４ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９７３２４

　 ９􀆰 ７５~５０ Ｆ２ １９６３２２０００００ －１２􀆰 ８９９８７ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９７４８６

Ｃ３Ｈ８ ０~５􀆰 ２５ Ｆ１ －０􀆰 ００２８９ ９􀆰 ５７０４３ －１０􀆰 ８６３８６ ６􀆰 ０８７０３ －１􀆰 ９２２４２ ０􀆰 ３４６１ －０􀆰 ０３３７３ ０􀆰 ００１４１ ０􀆰 ９０８６１

　 ５􀆰 ２５~５０ Ｆ２ ５１１􀆰 ２３３９１ －５􀆰 ５４０３７ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９９１７０

Ｃ３Ｈ６ ０~５􀆰 ２５ Ｆ４ １􀆰 ０９６３７ ９４􀆰 ４４６６６ －９２􀆰 １４６１７ ４１􀆰 ２９４６６ －８􀆰 ３６６２４ ０􀆰 ６０８５６ 　 　 ０􀆰 ９９４９３

　 ５􀆰 ２５~５０ Ｆ２ ６７９６０􀆰 ３４９２５ －５􀆰 ８４６２５ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９９２１６

Ｃ４ ０~０􀆰 ２５ Ｆ６ ２􀆰 １ ７５􀆰 ８４ 　 　 　 　 　 　 １

　 ０􀆰 ２５~５􀆰 ２５ Ｆ４ ２０􀆰 ２６３９３ ５􀆰 ５３１０１ －１５􀆰 ６５３８５ ８􀆰 １９８６５ －１􀆰 ６９９３３ ０􀆰 １２２２１ 　 　 ０􀆰 ９９０７２

　 ５􀆰 ２５~５０ Ｆ２ ７７５０􀆰 ３２３７３ －５􀆰 ５５５７８ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９９１２２

Ｃ＋５ ０~０􀆰 ２５ Ｆ６ ０􀆰 ０８ ５９􀆰 ７６ 　 　 　 　 　 　 １

　 ０􀆰 ２５~５􀆰 ２５ Ｆ４ １９􀆰 ４３１３７ －１７􀆰 ９７８５８ ６􀆰 ００１８２ －０􀆰 ４０７５１ －０􀆰 １２７１４ ０􀆰 ０１６３８ 　 　 　

　 ５􀆰 ２５~５０ Ｆ２ １４２９􀆰 ９４８１１ －５􀆰 ２２３３２ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９８１６２
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续表

组分 ＭＴＣ
关联

函数
ａ ｂ ｃ ｄ ｅ ｆ ｇ ｈ 相关度 Ｒ

ＣＯｘ ０~６ Ｆ４ １􀆰 １６０８５ －２􀆰 ７３７１１ ２􀆰 ２９２３４ －０􀆰 ８６５８ ０􀆰 １５００１ －０􀆰 ００９４３ 　 　 ０􀆰 ９２９２８

　 ６~５０ Ｆ２ ２􀆰 ３９９１５ －０􀆰 ３１２２８ 　 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９４６９３

Ｃ２Ｈ２ ０~３ Ｆ５ ８􀆰 ３１３５１×１０－６ ３􀆰 １１０９×１０－５ －１􀆰 ２４３４８×１０－５ －３􀆰 ２７３２×１０－６ １􀆰 ４１１１９×１０－６ 　 　 　 ０􀆰 ４１８７０

　 ３~５０ Ｆ７ －１􀆰 ５０１９９×１０－５ ７􀆰 １０４２８ １􀆰 ７８２５ ０􀆰 ００９５４ 　 　 　 　 ０􀆰 ９７５１９

ＤＭＥ ０~１􀆰 ５ Ｆ８ －１􀆰 ６２２７４ －９６􀆰 ２２２１３ ０􀆰 ００９２１ 　 　 　 　 　 ０􀆰 ９９５５４

　 １􀆰 ５~５０ Ｆ９ －０􀆰 ２８４６ ９７􀆰 ４５２７７ ４􀆰 ３８６６６ ０􀆰 ３４６５４ 　 　 　 　 ０􀆰 ９９７３６

３　 结果与讨论

３􀆰 １　 模型预测

ＭＴＯ 工业装置正常运行期间ꎬ反应器内的参与

流化的催化剂均经过再生ꎮ 反应温度与甲醇分压不

变的情况下ꎬ产品气组成主要受反应器内催化剂积

炭含量的分布控制ꎬ催化剂的积炭含量与其在反应

器内的停留时间有关系ꎬ而催化剂停留时间分布主

要受其在反应器内的平均停留时间控制ꎮ 在反应器

内催化剂藏量不变的情况下ꎬ可以通过调节催化剂

的循环量来改变其在反应器内的平均停留时间ꎮ 采

用产品气组分含量与醇剂比关联的模型时ꎬ当考察

的催化剂在反应器内的停留时间介于 ０ ~ ｔ 时ꎬ某组

分在产品气中含量为:

Ｃｉ ＝ ΔＥ{[∫ｔ
０
ｆ(ＭＴＣ ＋ ＭＴＣ０)Ｅ(ｔ)ｄｔ] / (∫ｔ

０
Ｅ(ｔ)ｄｔ)} (２)

式中ꎬＣ ｉ 为产品气中某种组分的质量分数ꎻｆ(ＭＴＣ)
为表 ３ 中的组分含量与醇剂比关联函数ꎻＭＴＣ０ 为再

生催化剂定炭对应的醇剂比ꎮ 理论上ꎬ考察的催化

剂停留时间范围越大ꎬ预测的结果越准确ꎮ 本研究

考察的催化剂在反应器内停留时间的范围为 ０ ~
１ ０００ ｍｉｎꎮ 在平均停留时间为 １５０ ｍｉｎ、全混流条

件下ꎬ０~１ ０００ ｍｉｎ 的时间范围可以涵盖反应器内

大于 ９９％的催化剂ꎮ ΔＥ 为校正因子ꎮ 在模型中增

加校正因子的主要原因是工业反应器和实验用的固

定流化床反应器在反应物流与催化剂接触时间和甲

醇分压 ２ 方面存在显著差异ꎬ工业反应器中甲醇分

压(约 １７０ ｋＰａ)远高于实验用反应器(４６􀆰 ５ ｋＰａ)ꎬ
这更有利于分子尺寸更大的组分如丙烯、丁烯及戊

烯的选择性ꎬ而不利于乙烯的选择性ꎮ 另一方面ꎬ工
业反应器中反应物流与催化剂在密相床层的接触时

间( ~５ ｓ)远高于实验反应器(０􀆰 ７６ ｓ)ꎬ热力学分析

结果表明[１３] ꎬ更长的接触时间可以促进丙烯氢转

移生成丙烷反应的发生ꎬ该反应进一步增加了丙

烷的选择性ꎮ ΔＥ 对于不同组分取值不同ꎬ具体值

列于表 ４ꎮ
表 ４　 不同组分校正因子 ΔＥ 的取值

组分 ＣＨ４ Ｃ２Ｈ４ Ｃ２Ｈ６ Ｃ３Ｈ６ Ｃ３Ｈ８ Ｃ４

ΔＥ １􀆰 ０８５１ ０􀆰 ９３９６ ０􀆰 ５９９５ １􀆰 ０５９５ １􀆰 ４１５２ １􀆰 ０８５８

组分 Ｃ＋
５ Ｈ２ ＣＯｘ Ｃ２Ｈ２ ＤＭＥ Ｃ２Ｈ４＋Ｃ３Ｈ６

ΔＥ ０􀆰 ７９３９ ０􀆰 ５３３６ ０􀆰 １８８１ ０􀆰 ０４５５ ０􀆰 ９３８２ ０􀆰 ９９７７

模型(２)对于甲醇制烯烃工业反应器主要产品

选择性预测值与工业值的比较分别如图 １ 所示ꎬ可
以看出对于主要产品乙烯、丙烯、碳四的预测精度良

好ꎮ 模型(２)对于工业反应器各组分的预测误差如

表 ５ 所示ꎮ 由表 ５ 可见ꎬ模型(２)对于乙烯和丙烯

的预测误差在 １％以内ꎬ对 Ｃ４ 烯烃的预测误差为

１􀆰 ８５％ꎮ 应当指出的是ꎬ模型(２)对于次要副产物

的预测误差均较大ꎬ这可能是由于这些组分在产品

气中的含量比较低ꎬ同时其在表 ３ 中对应的关联函

数相关系数较小的缘故ꎮ

(ａ)

(ｂ)
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(ｃ)

(ｄ)

１—工业值ꎻ２—预测值

图 １　 ＭＴＯ 主产物预测值与工业值的比较

表 ５　 对于甲醇制烯烃工业装置产品组分的预测误差

组分 平均误差 / ％ 组分 平均误差 / ％

ＣＨ４ ３􀆰 ３８ Ｃ＋
５ 　 ８􀆰 ７９

Ｃ２Ｈ４ ０􀆰 ９１ Ｈ２ ６􀆰 ５１

Ｃ２Ｈ６ ３􀆰 １９ ＣＯｘ １７３􀆰 ９５

Ｃ３Ｈ６ ０􀆰 ８０ Ｃ２Ｈ２ １５９􀆰 ７０

Ｃ３Ｈ８ ４􀆰 ３２ ＤＭＥ ６４􀆰 ２８

Ｃ４ １􀆰 ８５ Ｃ２Ｈ４＋Ｃ３Ｈ６ ０􀆰 ５５

３􀆰 ２　 操作条件优化

提高目的产品的收率一直是工业装置工艺优化

的核心ꎮ 甲醇制烯烃工业装置正常运行期间ꎬ反应

温度、甲醇分压及反应物流与催化剂的接触时间等

参数相对稳定ꎬ产品气的组成主要由催化剂在反应

器内的平均停留时间、再生催化剂的含炭量及甲醇

重时空速控制ꎮ 模型(２)同时考虑了上述 ３ 种因

素ꎬ可以用作优化参数选择的有效工具ꎮ 在反应温

度为 ４７０℃、不考虑甲醇分压和催化剂接触时间差

异的条件下ꎬ假定催化剂平均停留时间为 １２０ ｍｉｎ、
甲醇重时空速为 １􀆰 ７ ｈ－１、再生催化剂的定炭为质量

分数 １􀆰 ５％ꎬ改变 ３ 个参数中的一个ꎬ由模型(２)即

可得到可变参数与两烯选择性的关系曲线ꎬ进而为

操作优化提供参考ꎮ 图 ２ 为两烯选择性与再生催化

剂定炭、平均停留时间、甲醇重时空速的关系ꎮ 由图

２ 可以看出ꎬ随着再生催化剂积炭含量的增加ꎬ两烯

选择性逐渐增加ꎬ当再生催化剂定炭超过质量分数

４􀆰 ５％以后ꎬ两烯选择性迅速下降ꎮ 一般而言ꎬＭＴＯ
工业装置上 ＳＡＰＯ－３４ 分子筛催化剂采用完全再生

或再生时保留少量积炭的方式ꎬ再生催化剂的定炭

介于 １􀆰 ５％ ~ ２􀆰 ５％之间ꎮ 由图 ２ 可以看出ꎬ上述条

件下较优的再生剂定炭质量分数范围为 ３􀆰 ５％ ~
４􀆰 ５％ꎬ此时两烯选择性超过 ８０％ꎮ 另外ꎬ随着平均

停留时间的延长ꎬ两烯选择性先是迅速升高ꎬ在经历

峰值后开始下降ꎬ较优的平均停留时间介于 １２０ ~
２２０ ｍｉｎ 之间ꎮ 由甲醇重时空速与两烯选择性的关

系可以看出ꎬ过高或过低的空速均不利于两烯的选

择性ꎬ随着空速的增大ꎬ两烯选择性迅速增加并在达

到峰值后开始下降ꎬ较优的空速范围是 ２~３ ｈ－１ꎮ

(ａ)

(ｂ)

(ｃ)

图 ２　 两烯选择性与再生催化剂积炭、
平均停留时间、甲醇重时空速的关系

４　 结论

本研究基于固定流化床反应器的反应结果ꎬ建
立了产品气组成与醇剂比的关联函数ꎬ同时合理假

定反应器密相床层内催化剂停留时间分布符合全混

流模型且产品气选择性只与催化剂的甲醇处理量有

􀅰０４２􀅰
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关系ꎬ最终形成了一种预测 ＭＴＯ 工业反应器产品气

选择性的方法ꎮ 该方法将产品气选择性与催化剂在

反应器中平均停留时间、再生催化剂定炭及甲醇重

时空速关联起来ꎬ可以量化描述 ３ 个参数的变化对

产品气选择性的影响ꎮ 预测模型通过引入校正因子

一定程度上克服了工业装置与实验装置在反应压

力、产品气停留时间上的差异及其带来的影响ꎮ
模型对于甲醇制烯烃工业装置正常运行期间主

要产品选择性的预测比较准确ꎬ其中对于乙烯、丙
烯、乙烯＋丙烯选择性的预测误差分别为 ０􀆰 ９１％、
０􀆰 ８０％和 ０􀆰 ５５％ꎬ对于 Ｃ４ 的预测误差为 １􀆰 ８１％ꎮ 另

外ꎬ预测模型还可用于工业装置操作参数的优化ꎬ以
获得最高两烯收率为目标ꎬ辅助装置确定最优操作

点ꎮ 该方法同样适用于催化剂择形效应控制产品气

组成且随停留时间显著变化的其他反应体系ꎮ
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４　 结语

变换汽提装置在脱除气化和变换水系统中的氨

中起到了至关重要的作用ꎬ有效避免了氨在水系统

中的富集ꎬ从而避免了气化和变换系统中附属设备、
管道和阀门的腐蚀和堵塞ꎮ 通过以往项目经验来

看ꎬ着重分析了汽提装置典型的痛难点以及以往主

流汽提流程的问题ꎬ提出了一种一体式单塔闭式汽

提流程ꎬ并针对性给出了优化的措施与建议ꎮ 从结

果来看ꎬ目前汽提装置运行良好ꎬ未见明显的腐蚀和

堵塞影响生产ꎬ并且实现了能量的有效利用ꎬ以期为

同类型装置提供借鉴ꎮ
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