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　 　 工业异辛烷是以三甲基戊烷为主的一种饱和

烃ꎬ具有高辛烷值、低硫、无芳烃烯烃等优点ꎬ是目前

清洁汽油最佳添加组分ꎮ
目前工业异辛烷生产方法主要有硫酸法、氢氟

酸法和固体酸法等ꎬ硫酸法是目前国内外普遍采用

的工艺ꎮ 与其他硫酸法工艺相比ꎬ Ｌｕｍｍｕｓ 公司

ＣＤＡｌｋｙ 工艺研发及工业化时间较晚ꎬ但有着显著的

优点ꎬ比如反应温度低、异辛烷产品选择性高、辛烷

值高、酸耗低ꎬ采用高效聚结器ꎬ取消了反应产物的

酸洗、碱洗工序ꎬ减少设备腐蚀等ꎮ
２０１４ 年 ７ 月该装置首次开车成功ꎬ开车后运行

２ 年多时间里出现了一些生产问题ꎬ比如原料问题

引起工况恶化ꎬ涉酸设备管线腐蚀泄漏等ꎮ ２ 年多

时间里对该装置实施了多项优化ꎬ使问题基本得到

解决ꎬ实现了高负荷连续运行的目标ꎮ

１　 装置介绍

１􀆰 １　 工艺原理

异辛烷生产的主反应为烷基化反应ꎬ主要反应

为异丁烷与轻烯烃(如丁烯)在硫酸催化作用下反

应生成高辛烷值的三甲基戊烷 (为 ２２４、２３３、２３４

３ 种异构体)ꎬ化学反应式如下[１]:
ｉ － Ｃ４ ＋ Ｃ４Ｈ８ → Ｃ８Ｈ１８

　 　 同时ꎬ异丁烷也会与丙烯、戊烯等烯烃发生类似

的化学反应ꎮ 除上述提及的主反应外ꎬ同时伴有酯

化、歧化、裂解、聚合等副反应ꎮ
１􀆰 ２　 工艺流程

ＣＤＡｌｋｙ 工艺流程简图如图 １ 所示ꎬ主要包括反

应工段、压缩制冷、产品分馏、废酸排放等ꎮ

图 １　 ＣＤＡｌｋｙ 工艺流程简图

１􀆰 ２􀆰 １　 反应工段

反应工段分为 ＬＣ 反应系统和 ＨＣ 反应系统ꎬ
２ 个系统既可串联也可并联ꎮ ＬＣ、ＨＣ 反应器结构一

致ꎬ为立式反应器ꎬ顶部装有双重分形板分布器ꎬ中
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部装填专有填料 ＡＬＫＹＰＡＫＴＭꎻ分布器的作用是使酸

相和烃相均匀分布后进入填料ꎻ在无搅拌设备的情

况下ꎬ填料增强了反应物料的传质效果ꎬ酸烃混相在

其上流动ꎬ促使酸烃充分接触ꎬ是烷基化反应发生的

载体ꎬ具有极好的均匀分布性能ꎮ
Ｃ４ 料分 ２ 路并联进入 ＬＣ / ＨＣ 反应器ꎬ在反应

器上部分布器与循环烃物料、循环酸混合后进入填

料发生烷基化反应ꎮ 烃料在填料流通过程中因压力

逐步降低而产生部分气化ꎬ冷却烷基化反应所产生

的热量ꎬ从而实现对反应器直接冷却ꎻ气化的轻烃气

体(以异丁烷为主)进入制冷压缩机ꎮ
ＬＣ / ＨＣ 反应器底部酸烃沉降分离ꎬ循环酸返回

反应器顶部继续参与反应ꎬ反应产物逐级进入一级

聚结器、二级聚结器ꎻ一级聚结器烃料作为循环烃返

回反应器ꎻＬＣ 二级聚结器烃料送至 ＨＣ 反应器作为

其部分循环烃物料ꎬＨＣ 二级聚结器烃料送至最终

聚结器ꎬ作为反应总产物进入分馏系统ꎮ
为控制循环酸浓度ꎬＬＣ、ＨＣ 循环酸系统均设置

有新酸补入和废酸外排ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 制冷压缩

ＬＣ / ＨＣ 反应器气化后的轻烃气体经制冷压缩

机增压、冷凝、泵增压、换热冷却后全部返回至 ＬＣ
反应器继续参与反应ꎬ提高反应烷烯比ꎮ

冷剂罐中外排少量烃料至 Ｃ３ / Ｃ４ 碱洗系统ꎬ除
去反应系统中累积的 Ｃ３ 和副反应产生的二氧化硫ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ３　 产品分馏

反应产物进入分馏系统分离ꎬ脱异丁烷塔顶轻

组分中有部分异丁烷返回 ＬＣ 反应器作为循环烃继

续参与反应ꎬ塔底物料进入脱正丁烷塔分离ꎻ脱正丁

烷塔底物料即为工业异辛烷产品ꎬ塔顶送出正丁烷

副产品ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ４　 废酸排放系统

ＬＣ / ＨＣ 反应外排废酸经加热ꎬ再经沉降、脱气

等步骤ꎬ去除并回收其中烃料ꎬ然后送至废酸储罐ꎮ

２　 装置生产情况及优化

２０１４ 年 ７ 月 ２ 日引 Ｃ４ 原料开工ꎬ７ 月 ３ 日产出

合格产品ꎬ装置一次开车成功ꎮ
装置开车初期运行正常ꎬ异辛烷产品质量合格ꎬ

各生产工况基本达到或优于设计工况ꎬ产品质量、酸
耗、能耗等重要生产指标均优于设计指标ꎮ

２０１５ 年 ３ 月中旬完成装置性能考核ꎬ工艺性能

考核指标全部顺利通过ꎬ重要工艺设计指标优于设

计值ꎬ主要情况如下ꎮ

(１)工艺性能考核指标完成情况:装置负荷、酸
耗、异辛烷产品质量(含研究法辛烷值 ＲＯＮ、铜腐和

总硫等)和异辛烷产品收率等ꎬ全部顺利通过ꎮ 因

Ｃ４ 原料中异丁烯和丁二烯等组分含量远高于设计

原料ꎬ对异辛烷产品质量和酸耗有不利影响ꎻ若加工

正常原料ꎬ则酸耗将小于 ９０％设计值ꎬ异辛烷产品

质量也将进一步提升ꎮ
(２)其他重要工艺设计指标完成情况:正丁烷

产品体积分数大于 ９８％ꎬ高于设计指标(９５％)ꎬ正
常生产时约 ９９􀆰 ８％ꎻ装置能耗约为 ９５％设计值ꎻ新
碱耗量约为 ７５％设计值ꎮ

截至目前装置已运行 ２ 年多时间ꎬ期间出现若

干问题并加以优化改造ꎬ基本满足生产要求ꎮ
２􀆰 １　 原料改善

２􀆰 １􀆰 １　 原料中不同杂质的影响

(１)乙烯ꎮ 乙烯与硫酸反应生成呈弱酸性的硫

酸氢乙酯ꎬ而不是发生乙烯与异丁烷的烷基化反应ꎮ
硫酸氢乙酯溶解在酸相中ꎬ对硫酸起到稀释的作用ꎬ
增加酸耗ꎮ

(２)丁二烯ꎮ 在烷基化过程中ꎬ丁二烯不与异

丁烷发生烷基化反应ꎬ而是与硫酸反应生成酸溶性

酯类或者生成重质酸溶性叠合物ꎮ 酸溶性叠合物是

一种相对分子质量较高的黏稠性重质油ꎬ造成产品

终馏点上升、辛烷值和收率下降ꎬ并增加酸耗ꎮ
(３)硫化物ꎮ 硫化物会显著增加酸耗ꎬ还能使

硫酸的催化作用倾向于聚合反应和其他不希望的副

反应ꎻ上游炼厂液化气脱硫设施能将大部分硫化物

除去ꎮ
(４)水ꎮ 原料中带水能够造成硫酸稀释、增加

酸耗ꎬ而含水较多易造成设备腐蚀ꎮ
(５)二甲醚、甲醇等含氧化合物ꎮ 大部分烷基

化装置的原料来自 ＭＴＢＥ 装置的醚后碳四ꎬ通常含

一定量的二甲醚、甲醇ꎬ也是增加酸耗的重要杂质ꎬ
并且会降低烷基化油的收率和辛烷值ꎮ

原料中各类常见杂质的酸耗系数见表 １ꎬ由酸

耗量计算公式可以计算出各杂质具体耗酸量:
酸耗量 ＝

(酸耗系数 × 废酸 ％) / [９􀆰 ８ × (新鲜酸 ％ － 废酸 ％)]
表 １　 各种常见杂质酸耗系数

组分名称 水 乙烯 甲醇 二甲醚 １ꎬ３－丁二烯

酸耗系数 ９􀆰 ８ ２８􀆰 ２ ２６􀆰 １ １２􀆰 ５ ８􀆰 ３

组分名称 ＭＴＢＥ 硫化氢 二乙醇胺 乙硫醇 　

酸耗系数 ９􀆰 ２ ~２９􀆰 ３ ２４ １５􀆰 ７ 　

􀅰３８１􀅰
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２􀆰 １􀆰 ２　 原料改善的措施

为改善 Ｃ４ 原料品质、降低酸耗、提高产品质

量ꎬ设置甲醇水洗塔以除去甲醇组分ꎻ设置脱丙烷

塔以除去 Ｃ２ / Ｃ３ 等轻组分ꎬ虽然 Ｃ３ 组分不增加酸

耗ꎬ但造成累积会降低循环烃中异丁烷纯度ꎬ不利

反应ꎻ设置聚结器ꎬ除水ꎻ设置选择性加氢系统除

丁二烯、二甲醚等ꎮ 原料处理在运行过程中出现

如下情况ꎮ
(１)甲醇水洗塔有一定脱甲醇效果但未达到

设计指标(甲醇< ５０ ｍｇ / ｋｇ)ꎬ且甲醇含量波动较

大ꎻ脱丙烷塔除能脱 Ｃ３ 等轻组分ꎬ同时还具有脱

甲醇、二甲醚和水的性能ꎬ与设计不一致ꎬ设计模

拟结果为二甲醚在塔顶比例为 ８０％ꎬ甲醇全部进

塔底ꎬ水与轻烃共沸进入塔顶ꎮ 选取几组较典型

数据ꎬ如表 ２ꎮ
表 ２　 甲醇塔与脱丙烷塔前后物料对比 ｍｇ / ｋｇ

Ｃ４ 进料组分 脱甲醇后 Ｃ４ 料 脱丙烷塔后 Ｃ４ 料

二甲醚 甲醇 二甲醚 甲醇 水 二甲醚 甲醇 水

５３２ ４４ ５３１ ２７ ３１９０ １ ２ １２２

４７９ ５３ ４５９ ３７ ４７５０ １ １ １０２

６３３ ２２５ ６１４ ４３ ４２００ １ １ ５６

１０７５ ８９７ ９２８ １２５ ２０４５ １ １ ４８

６２６ ２５３ ６１９ ２７ ３７４０ ９ １ １８７

６７９ ４１８ ６６３ ２６４ ３９００ １ １ １５０

７６１ ３２７ ７２９ １９９ ２２６０ １ １ ６１

５５６ ２３７ ５８５ １４６ ４６４３ １ ４ １４２

如表 ２ 所示ꎬ甲醇塔脱甲醇率为 ３０％ ~９０％ꎬ基
本不具有脱二甲醚效果ꎬ且经水洗后夹带大量的水ꎻ
经脱丙烷塔后ꎬ甲醇和二甲醚基本脱除干净ꎬ含水较

少ꎬ基本满足选择性加氢催化剂进料要求(水指标

≤４００ ｍｇ / ｋｇ)ꎮ
(２)因装置 Ｃ４ 原料来源于市场采购ꎬ组分较不

稳定ꎮ ２０１６ 年 ４ 月份有 ２ 个时间段发现装置酸耗

增加 １ 倍ꎬ第一层填料温度从 ０ ~ １℃升至 ３ ~ ４℃等

不良工况ꎮ 经采样分析ꎬ发现脱丙烷塔底 Ｃ４ 料带水

含量严重超标(２ ０００ ~ １０ ０００ ｍｇ / ｋｇꎬ设计值小于

４００ ｍｇ / ｋｇ)ꎬ此段时间因公司氢气短缺ꎬ选择性加氢

系统未投用ꎬ脱丙烷塔底 Ｃ４ 物料直接进入反应系统

所致ꎻ若投用选择性加氢ꎬ则其含水高将同样对选择

性加氢催化剂造成不良后果ꎮ 对其分析并与塔内件

厂商沟通后ꎬ认为因 Ｃ４ 原料中 Ｃ３ 组分偏少使塔内

气相不足引起(Ｃ３ 设计值为质量分数 ２１％ꎬ正常时

段为 ４％ ~ １０％)ꎬ提出 Ｃ３ 组分应不低于质量分数

５％以保证脱丙烷塔的脱水效果ꎮ 因此对脱丙烷塔

流程进行改造ꎬ在脱丙烷塔回流泵后新增流程返回

到 Ｃ４ 原料流程ꎬ部分 Ｃ３ 循环ꎻ方案实施后ꎬＣ４ 原料

中 Ｃ３ 组分质量分数大于 ６％ꎬ此后未出现塔底物料

带水的情况ꎮ
(３)选择性加氢催化剂选用中国石油兰州化工

研究中心开发的 ＬＹ－ＤＢ ｉｓｏ催化剂ꎬ以改性 Ａｌ２Ｏ３ 为

载体ꎬ钯为主活性组分ꎮ 加氢后 Ｃ４ 产品指标基本符

合设计指标ꎬ但异构化率小于设计指标ꎻ运行 ２ 年后

加氢活性仍基本满足生产要求ꎮ 运行中发现 Ｃ４ 物

料性质对催化剂活性有很大影响ꎬ２０１５ 年初某时间

段加工福建某厂 Ｃ４ 原料时ꎬ发现甲醇塔废水 ｐＨ 高

达 ９~１０ꎬ一段加氢催化剂活性迅速下降至几乎没有

温升ꎻ数日后改加工其他正常物料ꎬ一段加氢催化剂

活性慢慢有所恢复(温升 １ ~ ３℃)ꎬ但不如初始活性

(初始温升 ５~７℃)ꎮ 此后又出现过类似情况ꎬ即使

将甲醇塔补水和排水量提至 ２ 倍设计值仍无效果ꎬ
于是每次加工此 Ｃ４ 原料时ꎬ提前切出加氢系统ꎬ其
结果是装置酸耗上升约 ５０％ꎬ异辛烷产品辛烷值下

降、终馏点上升ꎮ 与兰化中心分析后ꎬ认为此股物料

含有的碱性物与催化剂酸性中心结合导致活性下

降ꎬ改用正常料后有部分碱性物析出ꎬ若是无机碱性

物则会导致永久中毒失活ꎬ因此活性只能部分恢复ꎻ
此事例说明 Ｃ４ 原料清洁程度的重要性ꎮ

原料处理工艺经优化改造后基本满足要求ꎬ工
艺简图如图 ２ꎮ

图 ２　 原料处理工艺简图

２􀆰 ２　 腐蚀问题

据文献[２－３]ꎬ其他烷基化工艺因设置反应产

物碱洗水洗过程ꎬ碱洗设备在酸碱工况下容易出现

腐蚀ꎻ反应产物中可能夹带的酸酯分解后使塔底重

沸器出现结垢、腐蚀ꎻ少量二氧化硫在潮湿环境下对

脱异丁烷塔顶设备形成腐蚀等ꎮ
本装置反应产物采用聚结器除酸ꎬ无碱洗过程

即不存在碱洗设备腐蚀问题ꎻ因循环酸没有经搅拌

设备、没有细小酸滴存在ꎬ易于在聚结器中除去ꎬ因
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此最终聚结器出口的反应产物含极少量酸酯等硫化

物ꎬ化验分析表明ꎬ总硫与异辛烷产品中总硫接近

(均小于 ５ ｍｇ / ｋｇ)ꎬ脱异丁烷塔顶回流罐液相中二

氧化硫质量分数小于 ０􀆰 ０１％(设计 ０􀆰 ２２％)且几乎

无水ꎬ基本不会形成腐蚀ꎮ 因此目前装置正常工况

下腐蚀问题不突出ꎬ主要是浓硫酸对管道的腐蚀以

及装置停工引起的腐蚀等ꎮ
２􀆰 ２􀆰 １　 硫酸腐蚀

硫酸是烷基化装置的主要腐蚀介质ꎬ硫酸浓度、
温度和流速适宜时ꎬ可以采用碳钢材质ꎬ因为碳钢表

面钝化形成硫酸亚铁保护层而避免进一步的腐蚀ꎬ
但在高流速或复杂流态管线中ꎬ则保护膜受到破坏

形成冲刷腐蚀ꎮ 本装置废酸质量分数 ９０％ ~ ９２％ꎬ
新酸质量分数约 ９８％ꎬ不同涉酸系统温度从约－５℃
至环境温度ꎬ因此浓度和温度比较适宜ꎬ均不是产生

腐蚀的重要因素ꎮ 按专利商提供的选材原则ꎬ流速

小于 ０􀆰 ９ ｍ / ｓ 时选用碳钢或 ３１６Ｌꎬ流速大于 ０􀆰 ９ ｍ / ｓ
时选用 Ａｌｌｏｙ ２０ 或 ９０４Ｌ 等ꎬ按此原则ꎬ在装置反应

系统等重要系统管道采用 Ａｌｌｏｙ ２０ 和 ３１６Ｌ 材质ꎬ在
废酸和新酸等系统低流速管道采用碳钢ꎮ

从测厚数据看ꎬ运行 ２ 年多时间里各种涉酸设

备本体以及碳钢、３１６Ｌ、Ａｌｌｏｙ ２０ ３ 种材质管道腐蚀

情况较好ꎬ均小于设计腐蚀速率ꎮ 但在运行中已多

次出现废酸和新酸管线泄漏情况ꎬ且全部集中在管

径小于 ＤＮ１００ 的碳钢管道ꎬ多数情况下新酸和废酸

管线流量均小于设计值ꎮ 从泄漏情况看ꎬ漏点均发

生在管道弯头内侧后部 １ ~ ２ ｃｍ 处或者有变径处ꎬ
而对前后直管段检查均没有发现明显的腐蚀减薄现

象ꎬ因此推测泄漏主要原因是在弯头或变径处流态

变化ꎬ形成湍流造成冲刷腐蚀ꎮ
采取的措施是将泄漏处的弯头或变径及前后一

段管线更换成 ３１６Ｌ 材质ꎬ更换管段在运行数月至 １
年后均未再次出现泄漏ꎬ因此计划在停工检修期间

将管径小于 ＤＮ１００ 的管线材质全部升级为 ３１６Ｌꎮ
另外也考虑是否将部分碳钢管线更换成碳钢衬四

氟ꎬ碳钢衬四氟耐腐蚀性较好ꎬ但法兰连接处若加工

不当则容易出现泄漏ꎬ且碳钢衬四氟采购周期长、不
易更换ꎬ所以暂未实施ꎮ
２􀆰 ２􀆰 ２　 停工引起的腐蚀

因客观原因ꎬ某时间段装置出现多次开停工ꎬ最
长一次停工周期达 ８０ ｄꎬ且每次停工后未彻底退尽

酸烃ꎮ 在长期停工静置期间ꎬ发现压缩机系统大管

道法兰面等出现泄漏ꎬ法兰密封面呈严重的腐蚀沟

槽状ꎬ如图 ３ 所示ꎮ

图 ３　 法兰密封面腐蚀情况

对停工期间的反应和压缩机系统气相分析ꎬ发
现二氧化硫高达质量分数 １％(设计约 ０􀆰 ３％、正常

约 ０􀆰 ０１％)ꎬ应是法兰面出现微量泄漏后在外部潮

湿环境中形成亚硫酸ꎬ对密封面造成稀酸腐蚀并日

益恶化ꎮ 在一、二级聚结器底部酸相采样分析ꎬ发现

此处硫酸质量分数下降至约 ８５％(正常约 ９１％)ꎬ设
备测厚数据表明ꎬ各聚结器底部管线均出现少量减

薄ꎮ 与专利商分析后ꎬ认为硫酸与酸溶性油等发生

副反应ꎬ导致酸浓下降、二氧化硫增多ꎬ可能的副反

应如下:
Ｈ２ＳＯ４ ＋ ＣｘＨｙ(ＡＳＯ) → ２Ｈ２Ｏ ＋ ＳＯ２ ＋ ＣｘＨｙ－２

　 　 长期停工不仅造成腐蚀问题ꎬ同时也使反应器

填料形成废酸结垢、压差上升ꎬ造成循环酸和循环烃

流量下降、生产工况变差、产品质量下降等不利后

果ꎮ 而在装置正常连续运转时ꎬ上述腐蚀现象则没

有出现ꎮ 因此建议在装置必须停工时ꎬ若停工时间

超过 ２ 周宜退尽残酸ꎬ若时间更长应对填料作碱洗

处理ꎮ

３　 结语

在当前环境形势日益严峻、社会日益关注环境

问题的状况下ꎬ异辛烷是迄今为止发现的清洁汽油

最佳添加组分ꎬ对改善汽车尾气排放有良好作用ꎬ不
少炼厂为提升汽油品质筹建烷基化装置ꎮ 鉴于

ＣＤＡｌｋｙ 工 艺 的 一 些 优 势ꎬ 目 前 国 内 已 有 数 套

ＣＤＡｌｋｙ 工艺装置投产ꎬ且国内外还有数套烷基化装

置计划选用 ＣＤＡｌｋｙ 工艺ꎬＣＤＡｌｋｙ 工艺正在逐步推

广中ꎬ因此本文对 ＣＤＡｌｋｙ 工艺或同类型烷基化装

置有一定的借鉴作用ꎮ
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