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摘要:结合南京紫光精细化工厂生产实际ꎬ介绍了由 １００ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 氧化反应器扩容至 ２１０ ｔ / ａ 的设计原理ꎬ在氧化反应温

度为 ４３５~４４５℃、高温载体熔盐温度为 ３８０~３９０℃下ꎬ确定了反应器的设计尺寸为 １ １７０ 根直径为Φ３０×２􀆰 ５ ｍｍ 反应管ꎬ通过对

氧化系统主要设备的核算ꎬ以产出 ＰＭＤＡ 的原料消耗为 １􀆰 ４、催化剂负荷为 ６０ ｇ / ｈ、操作空速为 ４ ０００ ｈ－１的条件ꎬ实现现有设备

的潜在能力发挥ꎬ达到了设计目的ꎮ
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　 　 均苯四甲酸二酐简称均酐ꎬ是由均四甲苯经过

氧化、水解、脱水、升华四步工艺制得的一种重要的

精细化工产品ꎬ具有广泛的用途ꎬ主要作为聚酰亚胺

的原料和粉未涂料助剂ꎮ 试验过的均苯四甲酸二酐

生产工艺有多种ꎬ但目前国内外普遍采用的方法是

均四甲苯气相氧化法ꎮ 本文中主要介绍利用均四甲

苯与氧气在 Ｖ２Ｏ５ 催化剂作用下ꎬ氧化制得均苯四

甲酸二酐的固定床反应器的国产扩容设计ꎬ说明

ＰＭＤＡ 反应器的工艺条件和反应尺寸的确定ꎮ

１　 ＰＭＤＡ 工艺过程及氧化反应器

１􀆰 １　 ＰＭＤＡ 工艺过程

ＰＭＤＡ 生产过程是以质量分数大于 ９７％的均四

甲苯与空气中氧气在 Ｖ２Ｏ５ 为活性中心的催化下ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

图 １　 均苯四甲酸二酐生产过程示意图

反应温度在 ４３５~４４５℃ꎬ系统压力小于 ４０ ｋＰａꎬ在固

定床反应器床层中催化氧化生成均酐及少量副产

物ꎬ同时还有均四甲苯完全氧化为二氧化碳和水ꎮ
工艺流程如图 １ 所示ꎮ

主要反应如下:

１􀆰 ２　 氧化反应器简介

氧化反应器为固定床列管式反应器ꎬ共有 ７０９
根反应列管ꎬ每根反应管为 Φ３０×２􀆰 ５ ｍｍꎬ催化剂装

填高度 １􀆰 ６ ｍꎬ共装填催化剂 ４７０ Ｌꎬ均四甲苯与热

空气均匀混合气化后由氧化反应器的上部进入ꎬ管
外由熔盐加热ꎮ 控制反应温度在 ４３５ ~ ４４５℃ꎬ反应

过程中始终保持熔盐循环ꎮ

２　 ＰＭＤＡ 装置扩容方案

装置的年产量为 １００ ｔ ＰＭＤＡꎬ产品成本偏高ꎬ
没有市场竞争优势ꎮ 若将装置年产规模扩大到

２１０~２４０ ｔꎬ从可变成本来看ꎬ产品的吨位成本中的
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比例将减少 １ / ２ꎻ另外扩产以后的装置ꎬ锅炉、配电、
风机等设备的生产潜力完全被利用ꎬ生产成本能够

有效地降低ꎮ
２􀆰 １　 熔盐系统

熔盐系统主要由熔盐槽、熔盐泵、电加热棒等组

成ꎬ作用是在冷态开车时ꎬ给氧化工序中主要设备反

应器、盐冷器预热ꎬ在反应达正常时ꎬ带出氧化反应

的放热量ꎬ确保反应热点温度的稳定、平稳ꎮ 现有熔

盐泵流量 Ｑ＝ １００ ｍ３ / ｈꎬ扬程 Ｈ ＝ １４ ｍ、而实际只使

用 ７ ｍ 左右ꎬ因此熔盐泵的实际流量完全可达

１２０ ｍ３ / ｈ 以上ꎮ 目前熔盐进出反应器的温差不到

１℃ꎬ可见熔盐泵循环量足够大ꎬ倘若熔盐温差增加

到 ２℃ꎬ则熔盐带出的热量会成倍增加ꎮ 另外反应

器扩大以后ꎬ总的反应热将相应增加ꎬ可以适当降低

熔盐进入反应器的温度ꎬ增大反应器内和熔盐之间

的温差ꎬ来达到增大移热的目的ꎮ 根据国内均四甲

苯空气氧化制均酐的生产控制ꎬ在热点温度为

４４０℃ 时ꎬ熔盐温度为 ３７０℃ 左右ꎬ两者温差达到

７０℃以上ꎬ而熔盐和反应热点温差为 ５０~５５℃ꎬ可见

熔盐泵的扩产余地较大ꎬ能够满足 ２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 的

需求ꎮ
２􀆰 ２　 氧化反应器

现有氧化反应器共有 ７０９ 根反应管ꎬ每根反应

管为 Φ３０×２􀆰 ５ ｍｍꎬ催化剂装填高度 １􀆰 ６ ｍꎬ共装填

催化剂 ４７０ Ｌꎮ 欲想提高反应器生产能力ꎬ主要有

以下几种途径:在原有反应器内适当提高原料纯度ꎮ
原进料浓度为 １２~１５ ｇ / ｍ３ꎬ若提高到 １８~２０ ｇ / ｍ３ꎬ
则可增加 ２０％ ~ ３０％产量ꎻ在原料纯度不改变的情

况下ꎬ可提高空速来提高催化剂的负荷ꎬ从而达到提

高生产能力的目的ꎮ 装置现在的操作空速为

３ ７００~４ ２００ ｈ－１ꎬ催化剂负荷为 ５０ ~ ６０ ｇ / ｈꎮ 若空

速提高到 ６ ０００ ｈ－１ꎬ则催化剂负荷可达到 ７０~８０ ｇ / ｈꎬ
现有反应器生产能力将提高 １􀆰 ５ 倍ꎮ 提高空速以

后ꎬ反应管内流速增加ꎬ有利于传质和传热ꎮ 但是提

高空速还必须考虑现有催化剂的承载能力以及由于

空速增加引起的床层阻力的增加ꎬ还应该考虑风机

的排出压力ꎮ
由欧根公式[１]可知流体流动的压降 Δｐ∝ｕ２

ｍ(ｕｍ

为空床空速)ꎬ因此在空速为原来 １􀆰 ５ 倍时ꎬｕｍ 也为

原来的 １􀆰 ５ 倍ꎬ则压降为原来的 ２􀆰 ２５ 倍ꎮ 目前床层

压降为 ３０ ｋＰａꎬ空速增加 ５０％后床层压降将达到

６７􀆰 ５ ｋＰａꎬ而罗茨风机排出压力最大为 ４０ ｋＰａꎬ因此

如提高空速现有的罗茨风机的排出压力不能满足要

求ꎬ必须换为排出压力高的鼓风机ꎮ 另外提高空速

后ꎬ催化剂的催化能力必须匹配ꎮ 现有催化剂的负

荷只能在 ５０ ~ ６０ ｇ / ｈꎬ实际操作在 ５０ ｇ / ｈꎮ 因此采

用提高空速来提高反应器生产能力的方案是不可行

的ꎮ 因此只有增加反应管数量来提高产量ꎮ 由上面

计算已经知道ꎬ现有的催化剂催化能力和罗茨风机

的排出压力不能采用高空速操作ꎬ因此较合适的方

案是增加反应管数ꎮ 另外从放大的可靠性考虑[２]ꎬ
保持催化剂装填高度不变、反应管径不变ꎬ通过增加

反应管数来扩大生产能力是较可靠的方案ꎬ规模放

大后一般不会有放大效应ꎮ
２􀆰 ３　 罗茨风机

现有的罗茨风机的风量为 ５７􀆰 ３ ｍ３ / ｍｉｎꎬ压力

为 ３９􀆰 ２ ｋＰａꎬ实际操作压力为 ２８ ｋＰａꎮ 根据风机风

量和 压 头 的 关 系 可 知 风 机 实 际 风 量 应 大 于

５７􀆰 ３ ｍ３ / ｍｉｎꎮ １００ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 装置催化剂装填量为

４７０ Ｌꎬ按平均空速 ４ ０００ ｈ－１ 计算ꎬ实际需风量为

４７０×４ / ６０＝ ３１􀆰 ３ ｍ３ / ｍｉｎꎬ风机风量富余 ７５％以上ꎬ
即现有风机生产能力可以达到 ２１０ ｔ / ａꎮ
２􀆰 ４　 产品捕集系统

ＰＭＤＡ 装置设计的产品捕集系统由 ２ 套装置切

换使用ꎬ生产能力是按 ２５０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 设计的ꎬ有较

大扩产空间ꎮ 此外原设计产物混合气进入第一捕集

器的温度应该是 １８０ ~ １９０℃ꎬ目前操作在 ２２０℃ꎮ
因此若适当增加热交换器面积ꎬ保证进入第一捕集

器温度不超过 １８０℃ꎬ捕集器的能力就可以充分

保证ꎮ
２􀆰 ５　 尾气处理系统

ＰＭＤＡ 装置产品捕集后的尾气处理采用湍球塔

吸收处理ꎬ塔径 Φ６００ ｍｍ 湍球塔的操作速度一股为

１􀆰 ８~ ２􀆰 ５ ｍ / ｓꎬ最大可达 ３ ~ ５ ｍ / ｓꎮ 装置空气量在

３１􀆰 ３ ｍ３ / ｍｉｎ 左右ꎬ所以实际操作气速 ｖ ＝ ３１􀆰 ３ /
(６０× ０􀆰 ７８５ × ０􀆰 ６２) ＝ １􀆰 ８４ ｍ / ｓꎮ 若操作气速按

３ ｍ / ｓ 计算ꎬ该塔处理能力可以达到 ２１０ ｔ / ａꎮ

３　 氧化反应器扩容设计

通过对氧化系统几个主要设备的核算可知:熔
盐系统能够满足 ２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 的需求ꎻ罗茨风机可

满足 ２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 的需求ꎻ尾气处理系统可满足

２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 的需求ꎻ捕集系统可达 ２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ
捕集能力ꎮ 因此现有的设备除反应器要扩大外ꎬ其
余都能够达到 ２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 的产量ꎮ 因此扩产规

模按 ２１０ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 考虑ꎬ主要设计的设备为氧化反

应器ꎮ 设计的原则以产出 ＰＭＤＡ 的原料消耗为 １􀆰 ４
计ꎬ催化剂负荷为 ６０ ｇ / ｈꎬ操作空速为 ４ ０００ ｈ－１ꎬ反应
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产物组成与 １００ ｔ / ａ ＰＭＤＡ 装置相同ꎬ故均四甲苯的

进料量为 ５０􀆰 ４０ ｋｇ / ｈꎬ催化剂装填量为 ０􀆰 ８４ ｍ３ꎮ
３􀆰 １　 氧化反应器热量衡算

如图 ２ 所示ꎬ混合气进口温度为 Ｔ１ ＝ ２２０℃ꎬ热
量为 Ｑ１ꎻ出口温度为 Ｔ２ ＝ ３８０℃ꎬ带出热量为 Ｑ２ꎮ 熔

盐的进口温度为 ｔ１ ＝ ３８０℃ꎬ出口温度为 ｔ２ꎮ 反应热

为 Ｑｉꎬ热损失为 Ｑ损ꎮ

图 ２　 反应器热量衡算图

Ｑ移 ＝ Ｑ１ ＋ Ｑｉ － Ｑ２ － Ｑ损 ＝ ３０６ ７２６􀆰 ９３ ｋＪ / ｈ (１)

３􀆰 ２　 氧化反应器结构设计

固定床反应器中为理想置换流反应器[３]ꎬ为能

完成同样的生产任务所需的催化剂用量和反应器体

积都相当小ꎮ 在操作过程中适当调节流体通入床层

的滞留时间ꎬ便可以严格控制热点温度的分布ꎬ因而

有利于提高化学反应的转化率和选择性ꎮ 固定床床

层内的催化剂是不被消耗而且不易磨损的ꎬ在较长

的时间内可以连续使用ꎮ 固定床列管式反应器床层

换热效果好ꎬ催化剂热点温度易控制ꎬ这样的设备适

用于强放热的复杂反应ꎮ 又因为反应器内的物料近

似于理想置换状态ꎬ则副反应限制在较低范围ꎬ降低

了均四甲的定额消耗ꎮ
反应管直径和催化剂装填高度与 １００ ｔ / ａ

ＰＭＤＡ 装置相同ꎬ即管径为 Ф３０×２􀆰 ５ ｍｍꎬ催化剂装

填高度为 Ｌ ＝ １􀆰 ６ ｍꎮ 则每根反应列管装填体积为

Ｖ１ ＝ ０􀆰 ７８５×０􀆰 ０２５ ２×１􀆰 ６ ＝ ０􀆰 ７８５ ｌꎮ 催化剂装填量

为 ０􀆰 ８４ ｍ３ꎮ
所以反应管数应为:

ｎ ＝ ８４０ / ０􀆰 ７８５ ＝ １ ０７０ 根

３􀆰 ３　 氧化反应器直径确定

参考«化工工艺设计手册» [４]ꎬ当六角形的层数

为 １８ 层时ꎬ其对角线上的管数为 ３７ 根ꎬ反应器内的

总列管数为 １ １７０ 根ꎬ取管心距 ｔ ＝ １􀆰 ３ｄｏꎬ最外端管

心与反应器器壁距离 ｅ＝ ６０ ｍｍꎮ
反应器内直径:

Ｄ ＝ (３７ － １) × ｔ ＋ ２ｅ ＝
３６ × １􀆰 ３ × ０􀆰 ０３０ ＋ ２ × ０􀆰 ０６ ＝ １􀆰 ５２ ｍ

　 　 反应器内径选定为 １􀆰 ６０ ｍꎮ
据«化工设备设计基础» [５－６] 选定拉杆直径为

１２ ｍｍꎬ共 １４ 根ꎬ另有 ６ 根作为安装测量元件热电

偶ꎬ所以实际确定的列管数为 １ ０７０＋２０ ＝ １ ０９０ 根ꎬ
能够满足要求ꎮ

反应管总高度取 ２􀆰 ５ ｍꎮ
催化剂总装填量:

１ １７０ × ０􀆰 ７８５ × ０􀆰 ０２５ × １􀆰 ６ ＝ ０􀆰 ９１８ ｍ３

３􀆰 ４　 反应器传热面积校核

每根管内空气流量为 ０􀆰 ７８５×４ ０００ ＝ ３􀆰 １４ ｍ３ꎬ
空管速度为:

Ｕ０ ＝ ３􀆰 １４ / (３ ６００ × ０􀆰 ７８５ × ０􀆰 ０２５ ２) ＝ １􀆰 ７８ ｍ / ｓ

　 　 根据利瓦关联式ꎬ当反应器床层被冷却时:
αｔｄｔ / λｆ ＝ ３􀆰 ５(ｄｐＧ / μｆ) ０􀆰 ７ｅｘｐ[ － ４􀆰 ６(ｄｐ / ｄｔ)] (２)

式中ꎬλ ｆ 为气体导热系数ꎬＷ / (ｍ􀅰Ｋ)ꎻμｆ 为气体黏

度ꎬｋｇ / (ｍ􀅰ｈ)ꎻｄｐ 为催化剂颗粒直径ꎬ５ ｍｍꎻＧ 为气

体质量流速ꎬｋｇ / (ｍ２􀅰ｈ)ꎮ
混合气当作空气来处理ꎮ ４５０℃ 时:得出 Ｇ 为

２􀆰 ０９ ｋｇ / (ｍ２􀅰ｓ)ꎬαｔ 为 ２４􀆰 ９７ Ｗ / (ｍ２􀅰Ｋ)ꎮ
管程冷却介质为熔盐ꎬＮａＮＯ２、ＫＮＯ３、ＮａＮＯ３ 的

百分比为 ４３ ∶５３ ∶７ꎬ密度为 １ ７９０ ｋｇ / ｍ３ꎮ 因熔盐进

出口的黏度 μ 与壁温下黏度 μ 变化不大ꎬ取 １ꎮ 热

导率为 １ １４２􀆰 ７ Ｊ / ( ｍ􀅰ｈ􀅰℃)ꎬ黏度为 １􀆰 ７３ × １０－４

Ｎ􀅰ｓ / ｍ２ꎬ所以 α０ ＝ ２２５􀆰 １３ Ｗ / (ｍ２􀅰℃)
较干净壁面气体污垢热阻、熔盐污垢热阻总计

为 Ｒ０ ＝ ０􀆰 ４×１０－３ ｍ２􀅰℃ / Ｗꎮ
Ｋ ＝ １ / [１ / αｔ ＋ Ｒ０ ＋ ｂ × (ｄｔ / λｄｍ) ＋ (１ / α０) × (ｄｔ / ｄ０)]

(３)
　 　 由于熔盐的密度为 １ ７９０ ｋｇ / ｍ３ꎬ熔盐的循环量

为 １００ ｍ３ / ｈꎮ 则熔盐进出口温差:
Ｗ盐 ＝ Ｑ移 / ＣｐΔＴ (４)

ΔＴ ＝ Ｑ移 / (Ｗ盐 Ｃｐ) ＝ １􀆰 ２℃
ｔ２ ＝ ３８１􀆰 ２℃

Δｔｍ ＝ [( ｔ２ － Ｔ１) － ( ｔ１ － Ｔ２)] / ２ ＝ １６２􀆰 ２℃

　 　 传热面积的校核:
Ｑ移 ＝ Ｋ􀅰Ａ􀅰Δｔｍ (５)

Ａ ＝ Ｑ移 / Ｋ􀅰Δｔｍ ＝ ８４􀆰 ３５ ｍ２

　 　 该传热面积的计算是按均匀放热和移热考虑

的ꎬ但反应器内沿床层轴向位置各点反应速率并不

相同ꎬ一般是在床层入口反应物浓度高ꎬ反应速率和

放热速率均大ꎬ但由于在床层轴向位置的移热速率

相差不大(除温差略有差别外)ꎬ此时的 Ｑ移 完全小

于 Ｑ放ꎬ所以会造成床层温度上升ꎬ当接近热点处达

到 Ｑ移 ＝Ｑ放ꎬ再向下反应速率会越来越小ꎬ从而 Ｑ移>
Ｑ放ꎬ床层温度从最高点(热点)向下降低ꎮ 从数学

模型方程参数可知ꎬ用固定床列管式反应器的数学

　 　 　 　 (下转第 １８９ 页)
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２０１８ 年 ２ 月 刘越等:压裂液摩阻测试系统的设计与应用

　 　 　 　 　 　 　

图 １　 测试装置原理图

金管组成ꎬ公称通径分别 ＤＮ６、ＤＮ８、ＤＮ１０ꎬ每个测

试管路都配有压差传感器ꎮ 在恒温水箱和泵之间放

有过滤阀ꎬ以保护管路和泵避免被堵塞ꎮ
１􀆰 ２　 测试系统的数据采集与控制

本测试系统主控单元采用 Ｓ７－２００ＰＬＣꎬ该系列

ＰＬＣ 是一种小型的可编程控制器ꎬ适合于各行业各

种场合的检测、监测以及控制自动化ꎬ并且具有极高

的性价比ꎮ 其 ＣＰＵ 具体型号选用 ２２４ＸＰꎬ扩展模块

选用模拟量输入模块 ＥＭ２３１ 与模拟量输出模块

ＥＭ２３２ꎮ 采用 ＳＴＥＰ７－Ｍｉｃｒｏ 对 ＰＬＣ 进行编程ꎬ与计

算机的通讯采用 ＰＣ / ＰＰＩ 协议ꎬ使用 ＰＣ / ＰＰＩ 电缆下

　 　 　 　 　 　 　

图 ２　 数据采集与控制原理图

载程序ꎬＰＰＩ 电缆与计算机相连的接头有 ＲＳ－２３２
和 ＵＳＢ ２ 种形式ꎬ本系统中计算机的接口为 ＵＳＢꎬ因
此只能选择 ＵＳＢꎬ波特率设定为 ９􀆰 ６ ｋｂｐｓꎮ 数据采

集与控制原理如图 ２ 所示ꎮ
如图 ２ 所示ꎬ计算机作为上位机通过编程 ＰＰＩ

编程电缆与 ＰＬＣ 相连ꎬ把 ＰＬＣ 采集到的模拟量信号

利用 ＷＩＮＣＣ 软件建立的人机交互界面显示出来ꎬ
并且转换成物理量显示出来ꎮ 所选用的西门子

ＰＬＣ２２４ＸＰ 有 ２ 个通讯口ꎬ其中一个用 ＰＰＩ 编程电

缆与计算机连接ꎬ另外一个通讯口通过编程电缆连

至变频器的 ＲＳ４８５ꎬ通过改变离心泵的频率来调整

流量的大小ꎮ 所选择的变频器为台达变频器ꎬ具体

型号为 ＶＦＤ０３７Ｍ４３Ａꎬ ＶＦＤ － Ｍ 系列变频器使用

Ｍｏｄｂｕｓ ｎｅｔｗｏｒｋ 通讯协议ꎬ可以使用 ＡＳＣＬＬ 和 ＲＴＵ
２ 种资料编码ꎬ本文中所选用的是 ＲＴＵ 编码格式ꎬ
资料格式为<８ꎬＥꎬ１>ꎮ 采用以上通讯方式要在变频

器上做以下设定ꎮ
Ｐ００(频率指令来源设定)设定为 ０３(主频率输

入串列通讯控制 ＲＳ４８５)ꎻＰ０１(运转指令来源设定)
设定为 ０３ (运转指令由通讯控制ꎬ键盘 ＳＴＯＰ 有

效)ꎻＰ８８(通讯地址设定)ꎻＰ８９(通讯传输速度)ꎬ设
定为 ０１(Ｂａｕｄ ｒａｔｅ ９６００)ꎻＰ９２(通讯资料格式)设为

０４(Ｍｏｄｂｕｓ ＲＴＵ 模式ꎬ资料格式为<８ꎬＥꎬ１>)ꎮ 对变

频器的控制在 ＳＴＥＰ７ 软件里通过调用 ＭＢＵＳ￣ＣＴＲＬ
和 ＭＢＵＳ￣ＭＳＧ 来实现ꎮ 变频器根据上位机传递的

频率信号来改变离心泵电机的转速ꎬ控制整个测试

系统流量的变化情况ꎮ 由于电流信号在信号的传输

过程中的抗干扰能力强ꎬ所以选择变送器的信号均

为 ４~ ２０ ｍＡ 标准的电流信号ꎬＰＬＣ 的 ＡＩ 模块会把

０~２０ ｍＡ 的电流按比例信号转换成 ０~３２ ０００ 的数
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　 　 (上接第 １８７ 页)
模型来模拟计算ꎮ 根据实际经验ꎬ一般换热面积是

按平均换热面积的 １􀆰 ５~２􀆰 ０ 倍计算的ꎮ
实际传热面积:
Ａ′ ＝ １ １７０ × ０􀆰 ０３０ × ３􀆰 １４ × ２􀆰 ５ ＝ ２７５􀆰 ５３ ｍ２

　 　 Ａ′为计算值的 ３􀆰 ２６ 倍ꎬ完全能满足移热的要

求ꎬ符合设计规范及实际传热要求ꎮ

４　 结语

随着材料工业和制造工业的迅速发展ꎬＰＭＤＡ
的应用范围不断扩大ꎬ应用规模逐步增大ꎬ只要将原

有反应器换为直径 １􀆰 ６ ｍ、１ １７０ 根列管的反应器就

可将产量增加到 ２１０ ｔ / ａꎬ达到扩产的目的ꎬ实现现

有设备的潜在能力的发挥ꎮ
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