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摘要：综述了典型甲醇制烯烃工艺的技术特点及其优缺点，对相关技术的工业化进程进行了介绍。结合甲醇制烯烃技术当

前的现状，对其面临的主要问题和未来的发展方向做了阐述。
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　　低碳烯烃是现代社会不可或缺的基础原料，传
统上是通过石脑油、轻柴油及加氢尾油蒸汽裂解技

术制备的。近年来，石油价格的高涨使得不依赖石

油原料的甲醇制烯烃（ｍｅｔｈａｎｏｌｔｏｏｌｅｆｉｎｓ，ＭＴＯ）技
术开始受到更多的关注。ＭＴＯ技术指的是以煤、天
然气或生物质等为基础原料，经气化制合成气、合成

气制甲醇、甲醇制烯烃、烯烃分离及聚合等环节，最

终得到烯烃或聚烯烃产品的过程。

目前，典型的甲醇制烯烃技术包括 ＵＯＰ／Ｈｙｄｒｏ
ＭＴＯ工艺、中科院大连化学物理研究所（ＤＩＣＰ）的
ＤＭＴＯ工艺、中国石油化工股份有限公司（以下简称
中石化）的 ＳＭＴＯ工艺、神华集团的 ＳＨＭＴＯ工艺、
ＥｘｘｏｎＭｏｂｉｌ公司的ＯＴＯ工艺以及以丙烯为目的产
物的Ｌｕｒｇｉ公司的ＭＴＰ工艺和清华大学等联合开发
的ＦＭＴＰ工艺等。其中，ＵＯＰ公司的 ＭＴＯ技术、
ＤＩＣＰ的ＤＭＴＯ技术、中石化的 ＳＭＴＯ技术及 Ｌｕｒｇｉ
公司的ＭＴＰ技术都已实现工业化。本文中综述了
上述典型 ＭＴＯ工艺的技术特点及其工业化进程并
对甲醇制烯烃技术存在问题及发展方向提出了

见解。

１　ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ工艺

ＵＯＰ公司是较早从事甲醇制烯烃工艺技术开
发的机构，但其与 ＮｏｒｓｔＨｙｄｒｏ公司合作开发的

ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ工艺的工业化却推进得较慢。不
过，随着南京惠生工程有限公司２９５万 ｔ／ａ甲醇制
烯烃工业装置在２０１３年投产运行［１］，该工艺也首次

实现了工业化应用。

１１　技术介绍
ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ工艺采用快速流化床反应器

和 ＵＯＰＭＴＯ－１００催化剂［２］，反应温度为 ４００～
５００℃，反应压力为０１～０３ＭＰａ，乙烯和丙烯的总
选择性可以达到约８０％，生产１ｔ烯烃的甲醇单耗
约３ｔ。改变反应条件，乙烯和丙烯的摩尔选择性之
比可在０７５～１５０内调节。１９９９年，ＵＯＰ公司公
开了ＭＴＯ工艺快速流化床反应器的设计［３］。该反

应器分为下部的反应段、中间的过渡段和上部的分

离段３部分。含氧化合物原料（一般为甲醇或二甲
醚）在稀释气体的存在下经分布器进入反应段，与

密相床催化剂接触并将部分原料转化为烯烃为主的

产品气，随后进入过渡段并在其中实现原料的完全

转化。在过渡段，产品气流的表观气速逐渐增大。

携带催化剂的产品气出过渡段后进入气固分离器，

催化剂和产品气在分离器实现初步的分离，分离出

的催化剂进入上催化剂床，携带少量催化剂的产品

气进入分离段。在分离段，旋风分离器将剩余的催

化剂细粉从产品气体中分离出来并返回上催化剂

床，脱除催化剂的产品气出反应器。在该快速流化
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床反应器中，密相的催化剂分布于 ２处，一是反应
段，二是分离段的下部，即上催化剂床。分离段分离

出的催化剂在上催化剂床聚集，一部分经汽提后进

入再生器，烧炭再生后返回反应段上部，实现催化剂

的循环使用，一部分经待生立管返回密相床层。待

生立管上设置催化剂冷却器，以降低待生剂返回密

相床层的温度。该反应器通过调节再生剂和由上催

化剂床经立管返回密相床层待生剂两者的比例，来

控制反应段催化剂的平均积碳含量并最终影响产品

气组成。催化剂可以采用完全再生的方式，烧焦条

件易于控制［４］。ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ反应器和再生器
均采用流化床的形式，并均通过发生蒸汽来控制反

应或烧焦温度［５］。由于采用快速流化床反应器，

ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ反应器实际操作压力相对较高，一
般在０２５ＭＰａ左右。

快速流化床反应器可以允许较高的空速，同样

甲醇加工量的情况下，能够大幅减少设备投资和维

持反应所需的催化剂藏量。另一方面，快速流化床

反应器内构件较多，操作气速也比较高，在反应段约

１ｍ／ｓ，在过渡段为１（下）～４（上）ｍ／ｓ，这可能需要
对催化剂及内构件的强度和耐磨性能有较高的

要求。

为了进一步降低甲醇单耗、副产物的收率并提

高低碳烯烃的选择性，ＵＯＰ和 ＡＴＯＦＩＮＡ公司于
２００３年联合开发了烯烃裂解工艺（ｏｌｅｆｉｎｓｃｒａｃｋｉｎｇ
ｐｒｏｃｅｓｓ，ＯＣＰ）。该工艺采用固定床反应器和增产丙
烯的ＵＯＰ专有催化剂，反应温度为５００～６００℃，压
力为０１～０５ＭＰａ［６］，进料中无需添加稀释剂，可
实现较高空速条件下 Ｃ４＋组分在反应器中与催化
剂接触发生裂解反应，产品气中的 Ｃ３组分中９５％
为丙烯，丙烯／乙烯比可高达４０。该工艺同时采用
可回转再生系统以方便催化剂再生［７］。ＵＯＰ／Ｈｙｄｒｏ
ＭＴＯ工艺与ＯＣＰ工艺联用［８］（即ＵＯＰ高级ＭＴＯ工
艺，ＡｄｖａｎｃｅｄＭＴＯｐｒｏｃｅｓｓ）的流程示意图如图１所

示。ＭＴＯ产品气经急冷降温后，除去其中携带的水
分，然后产品气经压缩将其中未反应的含氧化合物

（主要为二甲醚）分离出来并返回反应器回炼。含

氧化合物回用后，产品气在分馏／纯化单元经进一步
压缩，除去杂质并将目的产物与副产物分离开来。

聚合级的乙烯和丙烯作为产物引出，而作为副产物

的Ｃ４～Ｃ６＋组分则送至烯烃裂解单元并选择性地
转化为以丙烯为主的低碳烯烃。ＯＣＰ产品气经过
分馏，Ｃ３及以下组分送至 ＭＴＯ产品气烯烃分离单
元，残留的 Ｃ４＋组分作为副产物引出装置。采用
ＵＯＰ高级ＭＴＯ工艺［９］，乙烯和丙烯的总选择性可

提升至８５％ ～９０％（不同的乙烯／丙烯比对应的选
择性有差异），最终产物中丙烯／乙烯比可以在
１２～１８内调节，副产物的收率可以降低８０％，而
低碳烯烃收率则提升 ２０％，甲醇单耗降至约
２６ｔ［８］。

图１　ＵＯＰ高级ＭＴＯ工艺流程简图

１２　工业化进程
１９９５年，ＵＯＰ和 ＮｏｒｓｋＨｙｄｒｏ（现已更名为

ＩＮＥＯＳ）公司合作，采用流化床反应器和再生器及
ＳＡＰＯ－３４分子筛催化剂，在挪威 Ｈｙｄｒｏ研发中心建
设了一套甲醇进料量为０７５ｔ／ｄ的ＭＴＯ试验装置。
该装置在渡过开工不稳定期后，乙烯、丙烯和丁烯的

收率分别稳定保持在５０％、３０％和１０％，甲醇转化
率保持在接近 １００％的水平［１０］。该装置的成功稳

定运行显示了ＵＯＰ公司ＭＴＯ工艺的可靠性及催化
剂催化性能的稳定性
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［２３］曹德安．甲苯甲醇烷基化制对二甲苯技术研究进展［Ｊ］．化学

反应工程与工艺，２００７，２３（４）：３５９－３６３．

［２４］曹劲松，张军民，许磊．甲苯甲醇烷基化制 ＰＸ技术的开发优势
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ｍｏｄｉｆｉｅｄｂｙｃｈｅｍｉｃａｌｖａｐｏｒｄｅｐｏｓｉｔｉｏｎｏｆｓｉｌｉｃｏｎａｌｋｏｘｉｄｅ［Ｊ］．Ｊｏｕｒ
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［２７］ＧｈｏｓｈＡＫ，ＨａｒｖｅｙＰ．Ｔｏｌｕｅｎｅｍｅｔｈｙｌａｔｉｏｎｐｒｏｃｅｓｓ：ＵＳ，７０６０８６４Ｂ２

［Ｐ］．２００６－０６－１３．

［２８］许磊，刘中民，张新志，等．一种甲苯甲醇烷基化制对二甲苯和

低碳烯烃移动床催化剂：ＣＮ，１０１４１７２３５Ｂ［Ｐ］．２００９－０４－２９．
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法：ＣＮ，１０２７４６０９８Ａ［Ｐ］．２０１２－１０－２４．■
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２０１４年７月 南海明等：甲醇制烯烃技术最新进展

　　２００８年１０月，ＵＯＰ公司与 Ｔｏｔａｌ公司合作在比
利时费鲁（Ｆｅｌｕｙ）建成了甲醇处理量为１０ｔ／ｄ的试
验装置。该试验装置采用了 ＭＴＯ／ＯＣＰ联用工艺，
最终将 Ｃ４＋副产物降低约８０％，丙烯／乙烯比增加
至１７５。该装置在长期运行的基础上验证了包含
甲醇制烯烃、烯烃分离、重烯烃裂解、烯烃聚合反应

及聚烯烃产品应用在内的一体化工艺流程和其放大

到百万吨级工业化规模的可靠性。

２００８年１１月，ＵＯＰ公司与总部设在新加坡的
Ｅｕｒｏｃｈｅｍ技术公司的子公司 Ｖｉｖａ甲醇公司签署商
业化技术许可协议，将以天然气基甲醇为原料，采用

ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ技术以及由Ｔｏｔａｌ和ＵＯＰ公司联合
开发的ＯＣＰ技术在尼日利亚建设规模为１３０万 ｔ／ａ
ＭＴＯ装置。２０１１年，ＵＯＰ公司对外宣布其 ＭＴＯ／
ＯＣＰ工艺技术将在中国惠生（南京）清洁能源公司
２９５万ｔ／ａ的ＭＴＯ装置上首次实现工业应用。该
装置原料采用外购甲醇，反应部分采用ＵＯＰ公司的
ＭＴＯ技术，分离部分采用惠生自有的 ＭＴＯ分离工
艺（该项目也是惠生 ＭＴＯ分离工艺的首次工业应
用）。目前，该装置已于２０１３年９月下旬建成投产。
２０１２年９月，ＵＯＰ公司与山东久泰能源公司签署商
业化技术许可协议，将在内蒙古鄂尔多斯建设

６０万ｔ／ａＭＴＯ装置。该装置以煤基甲醇为原料并
采用ＵＯＰ提供的催化剂，计划２０１４年建成。

另外，ＵＯＰ还分别授权了山东阳煤恒通化工有
限公司 ２９５万 ｔ／ａ和江苏斯尔邦石化有限公司
８３３万ｔ／ａ甲醇制烯烃项目。两装置也均采用煤基
甲醇为原料，预计分别在２０１４年和２０１５年建成投
产。迄今，中国采用ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ工艺的甲醇制
烯烃装置乙烯和丙烯总产能超过２００万ｔ／ａ，各授权
装置一般均采用高级ＭＴＯ工艺（ＭＴＯ／ＯＣＰ联用）。

２　ＤＩＣＰ的ＤＭＴＯ工艺

中科院大连化学物理研究所（ＤＩＣＰ）是国内最
早开始甲醇制烯烃理论及工艺研究的机构，其在长

期工作积累的基础上并联合中石化洛阳工程公司和

陕西省新兴煤化工科技发展有限公司（现新兴能源

科技有限公司）共同开发的 ＤＭＴＯ技术是世界范围
内首个实现工业化应用的甲醇制烯烃技术。

２１　技术介绍
ＤＭＴＯ工艺采用密相循环流化床反应器，反应

温度为４００～５５０℃，反应压力约０１ＭＰａ，甲醇或二
甲醚单程转化率接近１００％，产物中乙烯、丙烯及丁
烯选择性可 ＞９０％，乙烯加丙烯选择性 ＞８０％。

１９９７年，大连化物所公开了一种由甲醇或二甲醚制
取乙烯、丙烯等低碳烯烃的方法［１１］。甲醇原料经设

置在反应器底部的分布器进入密相流化床反应器，

与催化剂在流化状态下接触反应转化为以低碳烯烃

为主的产品气。携带催化剂细粉的产品气进入上部

的扩大段，表观气速降低，大部分催化剂依靠重力返

回密相床层，其余催化剂利用多级旋风分离器从产

品气中脱除。脱除催化剂的产品气随后进入预处理

和烯烃分离装置。失活催化剂经汽提后进入再生器

烧焦再生，催化剂再生温度为５５０～７００℃，再生剂
经汽提后返回反应器。再生烟气经多级旋风分离器

脱除催化剂后，进入热量回收装置。

与ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ工艺相比较，ＤＭＴＯ工艺反
应器内部没有设置分离器，为了保证旋风分离器的

分离效果，操作空速及表观速率相对较低；反应器设

置过渡段和扩大段，反应气携带的大部分催化剂利

用重力沉降返回密相反应床层，因此反应器尺寸较

大。另外，由于空速较低，ＤＭＴＯ工艺反应压力也相
对较低（０１ＭＰａ）。ＤＭＴＯ工艺反应器设计相对简
单，没有过多的内构件，有利于减小设备磨损和催化

剂损失；催化剂采用不完全再生的方式，通过控制烟

气中的氧气含量指标控制烧焦强度，烧焦控制相对

较复杂。该工艺的缺点在于反应器内催化剂存在较

大程度的返混，不利于抑制氢转移、烯烃聚合等副反

应；另外再生后的高温且高活性的催化剂未经过降

温［１２］，直接由密相床的上部进入反应器，与富含烯

烃的产品气接触，易造成烯烃聚合等副反应，降低目

的产物的收率。

ＳＡＰＯ－３４分子筛催化剂在催化丁烯裂解制乙
烯和丙烯时，能够获得与ＺＳＭ－５相当的转化率和选
择性［１３］。为了进一步降低甲醇单耗并增加低碳烯

烃的选择性，大连化物所又研发出了 ＤＭＴＯ－Ⅱ技
术。该技术通过增加 Ｃ４＋组分催化裂解单元将大
部分副产物转化为以轻质烯烃为主的混合烃，催化

裂解及 ＭＴＯ反应均采用循环流化床反应器及
ＳＡＰＯ－３４分子筛催化剂。经过预处理的 ＭＴＯ产品
气经脱丙烷塔分离为塔顶的Ｃ３及Ｃ３以下组分和塔
底的Ｃ４＋组分。Ｃ４＋组分进入裂解反应器，与催化
剂接触并转化为以低碳烯烃为主的产品气。该产品

气与ＭＴＯ产品气组分相近，裂解反应器和 ＭＴＯ反
应器可共用产品气分离系统，同时由于采用相同的

分子筛催化剂两者也可以共用再生烟气处理系统。

Ｃ４＋组分转化为低碳烯烃的反应为吸热反应，合理
利用ＭＴＯ反应放出的热量为 Ｃ４＋组分转化反应器

·３４·
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供热［１４］。采用ＤＭＴＯ－Ⅱ技术可将两烯选择性提升
至约８８％，同时甲醇单耗由３ｔ降到２６～２７ｔ。应
当指出，ＳＡＰＯ－３４分子筛催化剂虽然在反应初期性
能与ＺＳＭ－５催化剂相当，但易积碳失活，需控制催
化剂在裂解反应器中的停留时间并频繁烧焦再生。

因此，采用 ＳＡＰＯ－３４催化剂时，裂解装置的生焦率
要大于采用ＺＳＭ－５时的情况。
２２　工业化进程

２００４年，大连化物所联合中石化洛阳工程公司
和陕西省新兴煤化工科技发展有限公司，在陕西省

华县建设了甲醇处理量为５０ｔ／ｄ的工业试验装置。
该装置采用大连化物所专有催化剂 ＤＯ１２３及流化
床反应器和再生器，反应温度４６０～５２０℃，反应压
力０１ＭＰａ（表），甲醇转化率 ＞９９％，乙烯选择性
４０％ ～５０％、丙烯选择性 ３０％ ～３７％。２００６年 ８
月，甲醇制烯烃工业试验项目（ＤＭＴＯ）通过专家技
术鉴定。２０１０年５月，ＤＭＴＯ－Ⅱ技术在该装置上进
行了工业验证并于同年７月通过专家技术鉴定［１５］。

２００７年９月，中科院大连化物所与神华集团签
订６０万ｔ／ａＭＴＯ工业装置技术许可合同。２０１０年
８月８日，该装置一次投料试车成功，使得 ＤＭＴＯ技
术成为世界范围内第一个实现大规模工业化应用的

甲醇制烯烃技术。２０１３年２月，第二套采用 ＤＭＴＯ
工艺的宁波禾元化学有限公司６０万 ｔ／ａＭＴＯ装置
投料运行。该项目开创了以外购甲醇为原料生产低

碳烯烃的新路线并增加了烯烃裂解单元［１６］，将来可

以为甲醇制烯烃工艺路线的优化选择提供参考。

２０１０年１０月，ＤＭＴＯ－Ⅱ技术首次对外许可给蒲城
清洁能源化工有限责任公司，该公司将采用ＤＭＴＯ－
Ⅱ技术在陕西省渭南市蒲城县建设６７万 ｔ／ａＭＴＯ
工业装置，该项目也是ＤＭＴＯ－Ⅱ技术的全球首套商
业化示范项目。２０１２年１０月，采用 ＤＭＴＯ技术的
浙江兴兴新能源科技有限公司６０万 ｔ／ａＭＴＯ项目
开工建设［１７］，预计２０１４年建成。

目前，ＤＭＴＯ工艺已成为工业化经验最丰富的
ＭＴＯ工艺。截至２０１２年底，ＤＭＴＯ技术已经许可了
１８套商业装置，烯烃规模达到１００６万 ｔ／ａ，以上仅
是部分采用该工艺的甲醇制烯烃工业装置。

３　中国石油化工股份有限公司的ＳＭＴＯ工艺

相比国内其他企业，中石化在烯烃下游产品生

产技术和产品营销方面具有优势，同时开发甲醇制

烯烃技术有利于平抑石油价格上涨带来的烯烃生产

成本增加的压力。ＳＭＴＯ工艺是由中石化下属的中

石化上海石油化工研究院为主体开发的。

３１　技术介绍
ＳＭＴＯ工艺公开报道的技术细节较少，从有限

的公开资料来看该工艺采用快速流化床反应器和流

化床再生器，反应温度为４００～５００℃，压力为０１～
０３ＭＰａ（表），甲醇的转化率 ＞９９５％，乙烯 ＋丙烯
的选择性 ＞８０％，乙烯 ＋丙烯 ＋丁烯的选择性
＞９０％，吨烯烃约消耗３ｔ甲醇。２０１１年，中石化公
开了一种甲醇制烯烃工艺中提高烯烃收率的方

法［１８］，该方法采用快速流化床反应器并设置多个反

应区，再生剂进入反应器前经过预积碳处理，反应再

生系统如图２所示。甲醇原料经第一快速流化床反
应区与催化剂接触生成以低碳烯烃为主的产品气物

流Ⅰ，失活的待生剂进入再生器再生。再生后的催
化剂进入提升管反应区，与包括Ｃ４以上的烃原料接
触，生成的产品气和催化剂进入第二快速流化床反

应区与 Ｃ４＋原料和来自再生器的第二股催化剂接
触，生成包含低碳烯烃的物流Ⅱ和预积碳的催化剂。
携带催化剂的物流Ⅱ经气固分离后与产品气物流Ⅰ
混合进入烯烃分离单元，预积碳催化剂返回第一快

速流化床反应区。从该专利公开的情况来看，ＳＭＴＯ
工艺反应器与ＵＯＰ／ＨｙｄｒｏＭＴＯ工艺的反应器类似，
但催化剂再生的方式则区别很大。前者再生剂在返

回快速床反应器的过程中与Ｃ４＋组分接触，发生催
化裂解反应，在增产低碳烯烃的同时，达到预积碳的

目的；同时预积碳的催化剂首先返回快速流化床的

上催化剂床层，然后再通过催化剂立管返回快速流

化床的密相床；后者则在进入反应器前没有预积碳

处理且催化剂直接返回快速床密相床层。

图２　中石化ＳＭＴＯ工艺典型反应再生系统

为了进一步增加低碳烯烃的收率，中石化同时

开发了烯烃催化裂解（ＯＣＣ）工艺。与 ＡＴＯＦＩＮＡ／
ＵＯＰＯＣＰ工艺类似的是，ＯＣＣ工艺同样采用绝热式
固定床反应器和改性的ＺＳＭ－５分子筛催化剂，反应
温度为５００～６００℃、反应压力０１～０２ＭＰａ［１９－２０］。
该工艺采用可切换的再生反应器系统进行催化剂再

·４４·
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生，通过在反应器的进料中添加稀释蒸汽，降低了烯

烃分压，有利于改善两烯的选择性并有效抑制了焦

炭的生成。应当指出，添加稀释蒸汽一方面增加了

装置的能耗，另一方面降低了进料空速，使得反应器

的尺寸可能相对较大。

３２　工业化进程
２００５年，中石化上海石油化工研究院建成了甲

醇处理量为１２ｔ／ａ的 ＭＴＯ循环流化床热模试验装
置。该装置催化剂采用其自主开发的 ＳＭＴＯ－１催
化剂，反应温度为 ４００～５００℃，压力为 ０１～
０３ＭＰａ（表）。热模试验装置验证了催化剂的可靠
性，甲醇转化率、烯烃选择性等各主要参数与上述典

型ＭＴＯ工艺相当。
２００７年，上海石油化工研究院与中石化工程建

设公司合作在北京燕山石化公司建成了甲醇处理量

为１００ｔ／ｄ的ＳＭＴＯ工业试验装置。该装置试验数
据表明，甲醇的转化率＞９９５％，乙烯＋丙烯的选择
性＞８１％，乙烯＋丙烯＋丁烯的选择性＞９１％。
２０１１年１０月，中石化下属的中原石化公司采

用ＳＭＴＯ工艺技术在河南濮阳建设的２０万 ｔ／ａ的
ＳＭＴＯ工业装置建成投产。这使得 ＳＭＴＯ工艺成为
继ＤＭＴＯ工艺之后第二种实现工业化的ＭＴＯ技术。
２００９年１１月，中原石化公司６万ｔ／ａ烯烃催化裂解
装置（ＯＣＣ）开车成功。中原石化公司将 ＯＣＣ装置
与ＳＭＴＯ装置耦合，可将低碳烯烃（乙烯和丙烯）收
率由８０％提升至８２％～８７％。２０１０年８月，河南鹤
壁市与中石化签订中石化河南鹤壁煤化一体化项目

合作协议，中石化将在当地建设年产１８０万 ｔ甲醇
制烯烃项目，原料采用煤基甲醇。２０１０年１２月，中
石化股份有限公司与皖北煤电集团公司按各５０％
股权比例出资设立中安联合煤业化工有限公司，该

公司采用ＳＭＴＯ工艺将在安徽淮南建设煤化一体化
项目，首期工程主要包括建设年产４００万 ｔ煤矿和
１７０万ｔ甲醇制烯烃及衍生产品项目。２０１４年 １
月，中天合创能源有限公司与中石化炼化工程签署

３６０万ｔ／ａＭＴＯ工业装置的建设承包合同。该装置
采用ＳＭＴＯ工艺，建成后将是迄今最大的煤制烯烃
工业装置。

４　神华集团的ＳＨＭＴＯ工艺

２０１０年，中国神华集团建设完成并成功运行了
世界首套ＭＴＯ工业装置。神华集团在煤制烯烃方
面拥有丰富的经验并积极开展了ＭＴＯ技术的研发。
２０１２年神华集团自主研发的催化剂 ＳＭＣ－００１实现

了工业应用。神华集团自主开发了新型甲醇制烯烃

（ＳＨＭＴＯ）工艺技术，其典型反应再生系统如图３所
示［２１］。由图３可知，ＳＨＭＴＯ工艺的特点在于反应
器和再生器采用同轴布置，反应器温度通过外取热

器控制。再生器设置在反应器上方，再生后的催化

剂依靠重力返回反应器床层，采用这种设计可以减

少催化剂的磨损。再生器和反应器之间设置催化剂

冷却器，以避免高温再生剂与甲醇原料直接接触导

致副反应发生，从而提高低碳烯烃选择性。目前，

ＳＨＭＴＯ工艺已完成１８０万 ｔ／ａ甲醇制烯烃装置工
艺包的开发并将在神华新疆６８万 ｔ／ａ煤基新材料
项目中首次实现工业应用。

图３　ＳＨＭＴＯ工艺典型反应再生系统

５　ＥｘｘｏｎＭｏｂｉｌ的ＯＴＯ工艺

美国ＥｘｘｏｎＭｏｂｉｌ公司开发含氧化合物制低碳
烯烃（ｏｘｙｇｅｎａｔｅｔｏｏｌｅｆｉｎｓ，ＯＴＯ）采用的是提升管反
应器［２２］。气化后的含氧化合物（一般为甲醇，同时

含有一定量的惰性气体或蒸汽）在反应器的底部与

经过汽提的再生催化剂和来自分离段含有一定焦炭

的循环催化剂混合，反应放热。提升管反应器移热

困难，反应温度难以控制，因此 ＯＴＯ工艺通过催化
剂冷却器冷却进入反应器的再生催化剂以及将一部

分甲醇以液体进料的方式进入反应器来吸收过剩的

热量，反应器内反应温度介于３００～５００℃，表观气
速高于２ｍ／ｓ。携带结焦催化剂的产品气离开提升
管反应器后进入分离区。在分离区中，结焦的催化

剂借助重力从气态物流中分离出来，产品气经旋风

分离器进一步脱除携带的催化剂后离开分离区。一

部分结焦催化剂经立管循环到提升管反应器的入口

处。一部分催化剂经汽提后输送到再生器烧焦再

生。沉降器内的含炭催化剂通过待生剂立管循环回

提升管反应器的入口处，与再生器来的催化剂混合。

通过调节两股催化剂的相对含量来控制反应器入口

处的催化剂平均含炭量，并以此控制催化剂的反应

活性和选择性。催化剂再生温度介于５５０～７００℃，

·５４·
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通过催化剂冷却器移去再生器烧焦放热，并将再生

温度控制在合适的水平。再生剂经冷却器降温后被

输送至反应器入口。

ＯＴＯ工艺采用提升管反应器，有助于降低催化
剂的返混，抑制副反应的发生；通过调节循环催化剂

与再生剂的相对含量，可以控制催化剂的活性和选

择性，这一点与 ＵＯＰ公司的 ＭＴＯ工艺类似。再生
催化剂经降温后再返回到反应器，有助于避免因催

化剂温度过高造成副反应。但另一方面，提升管反

应器取热困难，反应温度不易控制；而且提升管反应

器内反应气与催化剂接触效率低（催化剂密度大大

低于密相床），提升管的高度需要设计得很高才能

达到预期的转化率［２３］，这可能是该技术迄今尚未工

业化的原因之一。

６　结语

甲醇制烯烃技术使得人们可以避开高成本的石

脑油蒸汽裂解路线，转而利用储量相对丰富的天然

气或煤炭等作为基础原料经甲醇制备轻质烯烃。煤

制烯烃路线相对于传统的石油基路线具有较明显的

成本优势。但应该居安思危的是，随着对碳排放控

制的日趋严格，我国近期将有可能开征碳税［２４］。开

征碳税对煤制烯烃路线（吨烯烃造成的二氧化碳排

放＞１０ｔ［２５］）可能会造成很大的冲击。包括煤制烯
烃在内的新型煤化工产业是高投入、高技术含量同

时也是高风险的行业，在当前技术优缺点明显、国家

远期环境保护政策明确的情况下，相关研究机构和

企业应当未雨绸缪，通过大力推动技术进步以消弭

潜在风险。

致谢：本工作得到中国神华煤制油化工有限公司包头煤化

工分公司烯烃中心纪贵臣、孙保全、侯宝元、林华东等的支持

和帮助，在此表示诚挚感谢。
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