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摘要:兰州石化三叶公司为满足润滑油厂添加剂的标准要求ꎬ新建一套添加剂联合反应装置ꎬ该装置采用一步烷基化新工艺ꎮ
装置运行标定情况表明ꎬ烷基化反应后ꎬ烷基水杨酸酸值可达 １３５ ｍｇ / ｇꎬ高碱度化反应后ꎬ烷基水杨酸钙碱值可达 １８１ ｍｇ / ｇꎮ 二氧

化碳的流量和通入量对碱值有很大影响ꎬ流量控制在 ０􀆰 ８３ ｋｇ / ｍｉｎ 比较适宜ꎮ 钙化反应结束后升温蒸馏ꎬ釜内压力对产品浊度

影响很大ꎬ严格控制压力在 ０􀆰 ００６ ＭＰａ 以下ꎮ
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　 　 烷基水杨酸钙是一种由表面活性剂分子及碱性

组分构成的胶体润滑油添加剂ꎬ具有优异的高温清

净性、水解安定性、酸中和能力及抗氧化安定性[１]ꎮ
而且碱值越高其各种性能越好ꎮ 目前ꎬ碱值高一些

的烷基水杨酸钙盐已成为研究重点ꎮ
传统的中碱值烷基水杨酸钙制备过程比较复

杂ꎬ主要分为 ６ 步反应ꎬ１０ 余道工序ꎬ导致生产成本

过高以及环保问题严重ꎮ 以苯酚为原料与 α－烯烃

经烷基化反应制备烷基酚ꎬ再以 ＮａＯＨ 将烷基酚中

和成烷基酚钠ꎬ再与 ＣＯ２ 进行羧基化反应ꎬ所得烷

基水杨酸钠产物用硫酸或盐酸酸化成烷基水杨酸ꎬ
最后与氢氧化钙中和成烷基水杨酸钙ꎬ再通入二氧

化碳与过量的氢氧化钙反应生成碳酸盐作为碱性储

备ꎬ最终形成胶体结构的清静剂产品ꎮ 由于强酸强

碱的使用ꎬ对设备腐蚀极为严重[２－３]ꎮ
兰州石化三叶公司为满足润滑油厂添加剂的

标准要求ꎬ新建一套添加剂联合反应装置ꎮ 该装

置采用中国石油兰州润滑油研发中心的一步烷基

化新工艺ꎮ 由中国石油兰州寰球工程公司负责工

程设计ꎬ采用 ＤＣＳ 集散控制系统对各个生产工段

进行集中控制ꎬ所有参数送 ＤＣＳ 进行指示、记录、
调节和报警操作ꎮ 投料一次开车成功ꎬ生产出合

格产品ꎮ

１　 工艺流程

兰州石化三叶公司添加剂联合反应装置主要包

括烷基化反应、钙化反应、产品蒸馏 ３ 大工段ꎮ 首先

在釜 Ｒ－１ 中 α－烯烃与水杨酸在甲基磺酸催化剂作

用下 １２２℃进行烷基化反应ꎬ生成烷基水杨酸中间

产品ꎻ其次烷化液进入釜 Ｒ－２ 中加入汽油进行稀

释ꎬ离心分离出过量的水杨酸ꎬ液体经二次沉降分离

出催化剂ꎻ再次烷化液经釜 Ｒ－３ 进行钙化反应ꎬ初
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期加入汽油、甲醇、基础油、烷基苯磺酸和氢氧化钙

５２℃进行中和反应ꎬ然后通入二氧化碳进行高碱度

化反应ꎬ反应完成后慢慢升温蒸馏ꎬ升温至 １０５℃恒

温蒸馏ꎬ蒸出甲醇、水和部分汽油ꎬ降温至 ６０℃后再

加入汽油ꎬ沉降离心分离ꎻ最后钙化液进入釜 Ｒ－４
升温至 １７８℃减压蒸馏ꎬ蒸出汽油后降温至 １００℃ꎬ
经过滤作为中碱值烷基水杨酸钙产品送出装置ꎮ 流

程示意图见图 １ꎮ

图 １　 添加剂联合反应装置工艺流程示意图

　 　 一步烷基化工艺流程简单ꎬ生产工序少ꎬ操作方

便ꎬ有助于降低生产成本ꎻ不使用强酸强碱ꎬ可达到

绿色环保生产ꎮ

２　 装置标定

装置按照 １００％负荷进行标定ꎬ标定时原料主

要性质见表 １ꎬ主要工艺条件见表 ２ꎮ
表 １　 原料主要性质

原料 项目 质量指标 标准(试验方法)

α－烯烃 α－烯烃含量 / ％ ≥９０􀆰 ０ ＡＡＭ５４８４

　 Ｃ１６、Ｃ１８烯烃总含量 / ％ ≥９０􀆰 ０ ＡＡＭ５４６６

水杨酸 水杨酸含量 / ％ ≥９９􀆰 ０ ＨＧ / Ｔ ３３９８—２００３

　 苯酚含量 / ％ ≤０􀆰 ２０ 　

　 干品初熔点 / ℃ ≥１５６􀆰 ０ 　

甲基磺酸 含量 / ％ ≥９９􀆰 ０ Ｑ / ＤＺＫＨ ００２—２００７

　 色度(铂－钴) / 号 ≤５０ 　

汽油 馏程:初馏点 / ℃ ≥８０ ＧＢ / Ｔ ６５３６

　 １２０℃馏出量 / ％ ≥９８􀆰 ０ 　

　 硫含量 / ％ ≤０􀆰 ０５ ＳＨ / Ｔ ０２５３

甲醇 甲醇含量 / ％ ≥９８􀆰 ０ ＬＳＪ􀆰 ＺＢ ０１６

烷基苯磺酸 酸值 / (ｍｇ􀅰ｇ－１) ≥１１０ ＧＢ / Ｔ ２６４

氢氧化钙 氢氧化钙含量 / ％ ≥９５􀆰 ０ ＨＧ / Ｔ ４１２０

二氧化碳 二氧化碳含量 / ％ ≥９９􀆰 ０ ＧＢ / Ｔ ６０５２

　 游离水含量 / ％ ≤０􀆰 ４ 　

基础油 ＶＩ１５０ 酸值 / (ｍｇ􀅰ｇ－１) ≤０􀆰 ０２ ＧＢ / Ｔ ２６４

　
运动黏度(４０℃) /

　 (ｍｍ２􀅰ｓ－１)

２８􀆰 ０~
３４􀆰 ０

ＧＢ / Ｔ ２６５

　 闪点 / ℃ ≥２００ ＧＢ / Ｔ ３５３６

表 ２　 标定主要工艺条件

项目 设计值 标定值

烷基化反应控制温度 / ℃ １１５~１３０ １２２

钙化反应控制温度 / ℃ ４５~６０ ５２

钙化反应通入二氧化碳的流量 / (ｋｇ􀅰ｍｉｎ－１) ０􀆰 ７３~０􀆰 ９３ ０􀆰 ８３

钙化蒸馏控制温度 / ℃ １００~１１５ １０５

钙化蒸馏釜内压力 / ＭＰａ ≤０􀆰 ０１５ ≤０􀆰 ００６

产品减压蒸馏控制温度 / ℃ １７５~１８５ １７８

从表 ２ 可以看出ꎬ装置运行标定的各项指标值

都在设计值范围之内ꎮ 烷基化反应过程较平稳好控

制ꎬ控温 １２２℃反应 ８ ｈꎬ中间产品烷基水杨酸酸值

可达 １３５ ｍｇ / ｇ(质量指标:酸值≥１００ ｍｇ / ｇ)ꎮ 钙化

反应控温 ５２℃反应 １ ｈꎬ然后通入 ＣＯ２ 进行高碱度

化反应ꎬ通气流量对产品碱值有很大影响ꎬ标定 ＣＯ２
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流量控制在 ０􀆰 ８３ ｋｇ / ｍｉｎ 比较适宜ꎮ 钙化反应后升

温蒸馏ꎬ釜内压力大小对产品浊度影响非常大ꎬ控制

在 ０􀆰 ００６ ＭＰａ 以下比较适宜ꎮ

３　 影响因素分析

在工业生产中ꎬ重点控制钙化反应过程ꎬ分为中

和和高碱度化反应 ２ 个阶段ꎬ第一阶段中和反应易

控ꎬ第二阶段高碱度化反应及反应后蒸馏过程中需

要严格控制关键因素ꎮ 下面以钙化反应一釜做影响

因素分析ꎬ投料量见表 ３ꎮ
表 ３　 钙化反应釜投料量 ｋｇ

原料 烷化液 汽油 甲醇 氢氧化钙 基础油 烷基苯磺酸

投入量 １８００ １９００ １４２０ ３００ ９００ ２００

３􀆰 １　 高碱度化反应通入二氧化碳的流量的影响

投料完成后ꎬ升温至 ５２℃反应 １ ｈ 后ꎬ通入 ＣＯ２

进行高碱度化反应ꎬ这一过程是钙化反应的重点ꎮ
通入 ＣＯ２ 的流量对产品碱值有很大影响ꎬ结果见

图 ２ꎮ

图 ２　 二氧化碳流量对碱值的影响

从图 ２ 可以看出ꎬ刚开始随着 ＣＯ２ 的通入ꎬ产品碱

值不断升高ꎬ当通入 ＣＯ２ 的流量增至 ０􀆰 ８３ ｋｇ / ｍｉｎ 时ꎬ
产品碱值最高ꎬ可达 １８１ ｍｇ / ｇꎬ而后随着 ＣＯ２ 流量

的增加碱值反而下降了ꎬ所以通入 ＣＯ２ 的流量为

０􀆰 ８３ ｋｇ / ｍｉｎ 比较适宜ꎮ 这是因为随着通入 ＣＯ２ 流

量的不断增大ꎬ气流增大造成湍流ꎬ有利于气液接触

传质传热ꎬＣＯ２ 得以有效利用ꎬ产品碱值不断升高ꎮ
但气流过大ꎬ接触停留时间短ꎬＣＯ２ 的利用率降低ꎬ
反应不完全ꎬ产品碱值下降ꎮ
３􀆰 ２　 高碱度化反应通入二氧化碳的量的影响

以 ０􀆰 ８３ ｋｇ / ｍｉｎ 的流量通入 ＣＯ２ 进行高碱度化

反应ꎬ通入二氧化碳的量对产品碱值的影响见图 ３ꎮ
从图 ３ 可以看出ꎬ随着 ＣＯ２ 不断通入ꎬ产品碱

值逐渐升高ꎬ当通入 ＣＯ２ 的量达到 １２０ ｋｇ 时产品碱

值高达 １８１ ｍｇ / ｇꎬ再通入 ＣＯ２ꎬ产物碱值反而下降

了ꎬ所以通入 ＣＯ２ 的量以 １２０ ｋｇ 为宜ꎮ 在实际生产

　 　 　 　 　 　 　

图 ３　 二氧化碳量对碱值的影响

中ꎬ要严格控制 ＣＯ２ 的量不能过量ꎬ不然不但产物

碱值下降ꎬ而且造成成本偏高ꎮ 这是因为产品碱值

与分散于胶束中无机碱性组分含量有关ꎬ其含量愈

高ꎬ碱储备愈好ꎮ 中和反应时ꎬ 烷基水杨酸与

Ｃａ(ＯＨ) ２ 反应生成烷基水杨酸钙分子在油中形成

反相胶束ꎮ 高碱度化时ꎬ ＣＯ２ 与胶束中溶解的

Ｃａ(ＯＨ) ２ 生成 ＣａＣＯ３ꎬ被表面活性剂包覆形成胶体

粒子ꎮ 初期形成 ＣａＣＯ３ 较少ꎬ分散于胶束中形成较

小的胶体粒子ꎮ 继续通入 ＣＯ２ꎬＣａＣＯ３ 逐渐增多ꎬ胶
体粒子逐步增大ꎬ产物碱值不断升高ꎮ 当 ＣａＣＯ３ 增

多到形成胶核的重力与表面活性剂的分散力达到平

衡时ꎬ胶体粒子的粒径基本稳定ꎬ产品碱值达到最

高ꎻ当胶核的重力大于表面活性剂的分散力时ꎬ胶体

粒子变得不稳定而聚集ꎬ最后形成固体渣沉淀ꎬ造成

产物碱值下降[４]ꎮ
３􀆰 ３　 钙化蒸馏过程中釜内压力的影响

钙化反应结束后ꎬ蒸馏出甲醇、水和部分汽油ꎮ
在蒸馏过程中ꎬ釜内压力对产品浊度影响很大ꎬ结果

见表 ４ꎮ
表 ４　 钙化蒸馏釜内压力对产品浊度的影响

样品编号 １ ２ ３ ４ ５ ６

釜内压力 / ＭＰａ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ００６ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００８

产品浊度(２０％) / ＪＴＵ ５８􀆰 ５ ６０􀆰 ０ ６２􀆰 ０ ６７􀆰 ５ ８１􀆰 ５ ８２􀆰 ０

从表 ４ 可以看出ꎬ釜内压力控制在 ０􀆰 ００６ ＭＰａ
以下ꎬ产品浊度[浊度(２０％)≤８０ ＪＴＵ]符合标准ꎮ
因为浊度随着温度的升高会小幅增加[５]ꎬ所以要控

制在一定温度下恒温蒸馏ꎮ 温度升高ꎬ气相增多ꎬ釜
内压力相应增加ꎬ控制温度也就相应地控制了釜内

压力ꎮ 但釜压控制在很低的程度很难ꎬ尽力控制在

０􀆰 ００６ ＭＰａ 以下ꎬ主要采取了以下措施:一是尽量慢

速升温蒸馏ꎬ尽可能地稳定温度ꎬ进而控制压力ꎻ二
是将钙化工序脱醇水系统醇水接收罐放空线接入真

空系统ꎬ使得脱醇水时钙化釜内压力≤０􀆰 ００６ ＭＰａꎬ
　 　 　 　 (下转第 １９６ 页)
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３　 工艺流程

ＭＴＢＥ 自催化蒸馏塔底来进入萃取蒸馏塔ꎬ自
萃取防胶剂储罐来的萃取防胶剂经萃取防胶剂泵升

压后与原料 ＭＴＢＥ 一起混合进萃取蒸馏塔进行萃取

蒸馏ꎮ 塔顶低硫 ＭＴＢＥ 经冷凝器冷却后进入塔顶回

流罐ꎮ 液相低硫 ＭＴＢＥ 经回流泵升压后ꎬ一部分作

为萃取蒸馏塔顶的回流ꎬ其余部分经冷却器冷却到

４０℃后ꎬ作为最终产品送出装置ꎮ
萃取蒸馏塔塔底的高硫组分ꎬ大部分经塔底重

沸器加热返回到萃取蒸馏塔底ꎬ小部分经高硫组分

冷却器冷却后经高硫组分泵送出装置ꎬ流程如图 １
所示ꎮ

图 １　 新增 ＭＴＢＥ 产品脱硫工艺流程

４　 改造效果

新增 ＭＴＢＥ 产品脱硫装置经稳定运行一段时间

后ꎬ采取同期脱硫前和脱硫后 ＭＴＢＥ 进行总硫含量

分析ꎬ如表 ２ 所示ꎬ可以看出无论是 ７ 月份较低的

２５􀆰 ５６ μｇ / ｇ 还是 ２ 月份较高的 １６４􀆰 １０ μｇ / ｇꎬ经萃取

蒸馏后 ＭＴＢＥ 总硫含量都降到 １０ μｇ / ｇ 以下ꎬ脱硫

效果显著ꎮ
表 ２　 ＭＴＢＥ 脱硫前后硫含量对比

月份 脱硫前 / (μｇ􀅰ｇ－１) 脱硫后 / (μｇ􀅰ｇ－１) 脱硫率 / ％

２ 月 １６４􀆰 １０ ８􀆰 １１ ９５􀆰 １

３ 月 ８７􀆰 ３１ ３􀆰 ９６ ９５􀆰 ５

４ 月 ５１􀆰 ９７ ４􀆰 ２９ ９１􀆰 ７

５ 月 ３９􀆰 ４３ ７􀆰 ２６ ８１􀆰 ６

６ 月 ３３􀆰 ９１ ７􀆰 ６７ ７７􀆰 ４

７ 月 ２５􀆰 ５６ ５􀆰 １９ ７９􀆰 ７

８ 月 ３６􀆰 ４８ ８􀆰 １４ ７７􀆰 ７

５　 物耗、能耗分析

根据设计ꎬ物耗(萃取防胶剂)消耗定额 ０􀆰 ６５
ｋｇ / ｔꎬ能耗(折标油)１５􀆰 ６３ ｋｇ / ｔꎬ见表 ３ꎮ

经统计ꎬ新增脱硫单元从 ２ 月 ２ 号开始投产至

８月３１号为止ꎬＭＴＢＥ生产总量 ６０ ３７５􀆰 ５ ｔꎬ萃取防

􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 １９４ 页)
以控制钙化液浊度≤８０ ＪＴＵꎬ稳定产品质量ꎻ三是蒸

馏气化线上加伴热ꎬ使气相迅速进入冷凝器ꎬ从而达

到控制釜压的目的ꎮ

４　 结论

工业应用结果表明ꎬ烷基化和中和反应平稳易

控ꎬ高碱度化和反应结束后产品蒸馏过程控制因素

多而复杂ꎬ必须要严格控制ꎬ才能生产出符合标准、
质量稳定的产品ꎮ

(１)烷基化反应后ꎬ烷基水杨酸酸值可达 １３５
ｍｇ / ｇꎮ

(２)高碱度化反应后ꎬ烷基水杨酸钙碱值可达

１８１ ｍｇ / ｇꎮ
(３)高碱度化反应过程中二氧化碳流量和通入

量对碱值有很大影响ꎬ一定要严格控制这 ２ 个影响

因素ꎬ流量控制在 ０􀆰 ８３ ｋｇ / ｍｉｎ 比较适宜ꎬ通入量根

据生产一釜的量按比例调整ꎮ

(４)钙化反应结束后升温蒸馏ꎬ釜内压力对产

品浊度影响很大ꎬ严格控制压力在 ０􀆰 ００６ ＭＰａ 以下ꎬ
以控制钙化液浊度≤８０ ＪＴＵꎬ稳定产品质量ꎮ

一步烷基化工艺流程简单ꎬ生产工序少ꎬ操作方

便ꎬ有助于降低生产成本ꎻ不使用强酸强碱ꎬ可达到

绿色环保生产ꎮ 为公司生产中碱值烷基水杨酸钙盐

添加剂提供了经济、高效的技术方案ꎮ
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