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摘要:在对甲基叔丁基醚(ＭＴＢＥ)及二异丁烯工艺的化学反应、热力学、动力学分析的基础上ꎬ讨论了甲基叔丁基醚装置工

艺转产二异丁烯工艺的技术方案以及二异丁烯装置的操作控制和工艺指标ꎮ 工业运行结果表明ꎬ以催化裂化装置混合 Ｃ４ 为原

料ꎬ异丁烯的转化率达到 ９８％ꎬ二异丁烯在叠合产品中的质量分数为 ９１％ꎬ相对于原料的产率为 １４􀆰 ９％ꎮ 理论分析显示ꎬ二异

丁烯产率仍有提升空间ꎮ
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　 　 我国国Ⅵ汽油标准(ＧＢ １７９３０—２０１６)规定ꎬ汽
油的芳烃体积分数不大于 ３５％ꎬ烯烃体积分数不大

于 １５％ꎬ苯体积分数不大于 ０􀆰 ８％ꎬ氧含量不大于

２􀆰 ７％ꎬ５０％点不高于 １１０℃ꎮ 由于甲基叔丁基醚

(ＭＴＢＥ)及由二异丁烯(ＤＩＢ)加氢生成的烷基化油

都不含芳烃、烯烃和苯ꎬ沸点分别为 ５５􀆰 ２、９９􀆰 ３℃
(异辛烷)ꎬ均有较低的蒸气压ꎬ所以二者都是理想

的汽油添加组分ꎮ 但随着我国乙醇汽油政策性的推

广ꎬＭＴＢＥ 将不能作为汽油的添加组分ꎬ因此把

ＭＴＢＥ 装置改造成 ＤＩＢ 装置ꎬ进而生产烷基化油ꎬ不
仅解决了异丁烯的出路问题ꎬ同时也使闲置的

ＭＴＢＥ 装置得以充分利用ꎮ
此外ꎬＤＩＢ 还是一种重要的有机中间体ꎬ具有广

泛的应用ꎬ可用于生产辛基酚叔碳酸以及聚异丁烯

相对分子质量调节剂等[１－２]ꎮ 因此国内外许多公司

都开发了 ＭＴＢＥ 与 ＤＩＢ 互转产和联产的工艺技术ꎬ
以适应不同的市场需求ꎮ

国外在 ２０ 世纪 ９０ 年代即对 ＭＴＢＥ 与 ＤＩＢ 互转

产和联产技术进行了研究ꎬ开发的典型工艺技术有

Ｓｎａｍｐｒｏｇｅｔｔｉ 公 司 与 ＣＤＴＥＣＨ 公 司 共 同 开 发 的

ＣＤＩｓｏｅｔｈｅｒ 工艺[３－４]、Ｆｏｒｔｕｍ 油气公司和 ＫＢＲ 公司

联合开发的 ＮｅｘＯｃｔａｎｅ 工艺[５] 和 ＵＯＰ 公司开发的

ＩｎＡｌｋ 工艺[６]ꎮ 国内ꎬ中国石化齐鲁分公司研究院、
中国石化石油化工科学研究院、丹东明珠特种树脂

有限公司等单位也相继开发了利用 ＭＴＢＥ 装置转产

ＤＩＢ 的 生 产 工 艺 技 术[７－９]ꎮ ＣＤＩｓｏｅｔｈｅｒ 工 艺、
ＮｅｘＯｃｔａｎｅ 工艺、ＩｎＡｌｋ 工艺及国内生产工艺普遍采

用的催化剂与 ＭＴＢＥ 工艺催化剂类型相同ꎬ均为阳

离子交换树脂催化剂ꎬ个别技术如 ＩｎＡｌｋ 工艺也可

采用固体磷酸催化剂ꎮ
洛阳炼化宏达实业有限责任公司宏利分公司

(下称宏利公司)原有 ２ 套 ４ 万 ｔ / ａ 的 ＭＴＢＥ 装置ꎬ
为了适应不断变化的市场需求ꎬ增强企业的灵活性ꎬ
宏利公司于 ２０１９ 年 １１ 月把其中 １ 套 ＭＴＢＥ 装置改

造转产为产能 ３􀆰 ６ 万 ｔ / ａ 的 ＤＩＢ 装置ꎬ采用的技术

为丹东明珠特种树脂有限公司开发的固定床＋催化
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蒸馏技术ꎮ 转产改造完成后ꎬ装置开工一次成功ꎬ产
品达到质量指标要求ꎬ实现 ＤＩＢ 装置正常平稳运

行ꎮ 表明 ＭＴＢＥ 装置转产 ＤＩＢ 装置工艺路线和技

术方案可行ꎬ可有效解决 ＭＴＢＥ 装置及异丁烯的出

路问题ꎮ

１　 ＭＴＢＥ 转产 ＤＩＢ 的理论基础

１􀆰 １　 化学反应

工业 ＭＴＢＥ 和 ＤＩＢ 生产过程均为液、固非均相

催化反应ꎬ采用的催化剂均为表面含—ＳＯ３Ｈ 官能

团的大孔强酸性阳离子交换树脂ꎬ采用的原料前者

为甲醇与含异丁烯( ＩＢ)的混合 Ｃ４ 组分ꎬ后者只有

混合 Ｃ４ 组分ꎮ 混合 Ｃ４ 组分可以来源于催化裂化、
蒸汽裂解、异丁烷脱氢、甲醇制烯烃过程等ꎮ

ＭＴＢＥ 过程发生的主反应为甲醇与 ＩＢ 加成生

成 ＭＴＢＥꎬ副反应有 ＩＢ 二聚生成 ＤＩＢ、甲醇脱水生成

二甲醚、ＩＢ 与水反应生成叔丁醇、甲醇与直链丁烯

反应生成甲基仲丁基醚ꎮ ＭＴＢＥ 合成主反应方

程为:

ＭｅＯＨ ＋ ＩＢ
ｆ

􀜩􀜨􀜑 ＭＴＢＥ　 ΔＨｒ１
＝ － ３６􀆰 ５ ｋＪ / ｍｏｌ (１)

　 　 在 ＤＩＢ 过程中ꎬ由于 Ｂｒｏｎｓｔｅｄ 酸不仅是 ＩＢ 二聚

的活性中心ꎬ也是烯烃骨架异构和 ＤＩＢ 及 ＩＢ 深度齐

聚的催化活性位ꎮ 因此ꎬ为了提高 ＤＩＢ 的选择性ꎬ
需要加入选择性促进剂如叔丁醇(ＴＢＡ)等极性物质

对催化活性中心进行修饰[１０－１１]ꎮ ＤＩＢ 过程发生的

主反应为 ＩＢ 二聚生成 ＤＩＢꎬ包括 ２ꎬ４ꎬ４－三甲基－１－
戊烯和 ２ꎬ４ꎬ４－三甲基－２－戊烯ꎬ副反应有 ＩＢ 与 １－
丁烯、２－丁烯的共聚、１－丁烯、２－丁烯之间的二聚、
ＴＢＡ 的脱水以及 ＩＢ 的三聚、四聚反应等ꎮ 主反应方

程如下:
２ＩＢ → ＤＩＢ　 ΔＨｒ２

＝ － ６９􀆰 ３ ｋＪ / ｍｏｌ (２)

１􀆰 ２　 反应热力学

平衡常数的一般表达式为:

Ｋｅｑ ＝ 􀰓
Ｎ

ｉ ＝ １
ανｉ

ｉ ＝ 􀰓
Ｎ

ｉ ＝ １
ｘνｉｉ × 􀰓

Ｎ

ｉ ＝ １
γνｉ

ｉ (３)

式中ꎬＫｅｑ为平衡常数ꎻＮ 为反应组分数ꎻαｉ 为 ｉ 组分

的活度ꎻｘｉ 为 ｉ 组分的摩尔分数ꎬ％ꎻνｉ 为 ｉ 组分的化

学计量系数ꎻγｉ 为 ｉ 组分的活度系数ꎮ
由于 ＩＢ、ＤＩＢ、ＩＢ 三聚物(ＴＲＩＢ)几无极性ꎬ可视

为理想溶液[３]ꎬＭＴＢＥ 虽有极性ꎬ但极性很弱ꎬ也可

看作理想溶液[１２]ꎬ即 γＩＢ、γＤＩＢ、γＴＲＩＢ、γＭＴＢＥ ≈１ꎮ 因

此ꎬ对于 ＭＴＢＥ 过程:
Ｋｅｑ１ ＝ (ｘＭＴＢＥ / ｘＩＢｘＭｅＯＨ) × (１ / γＭｅＯＨ) (４)

　 　 γＭｅＯＨ可以采用改进的 ＵＮＩＦＡＣ 基团贡献法[１３]

求算ꎮ
对于 ＤＩＢ 过程:

Ｋｅｑ２ ＝ ｘＤＩＢ / ｘ２
ＩＢ (５)

　 　 因为:

ｘｉ ＝ (ｎｉ ０ ＋ νｉλ) / (∑
Ｎ

ｉ ＝ １
ｎｉ ０ ＋ ∑

Ｎ

ｉ ＝ １
νｉλ) (６)

式中ꎬλ 为反应(１)或反应(２)的反应进度ꎻｎｉ０ 为 ｉ
组分的初始摩尔量ꎬｍｏｌꎮ

当每一组分在原料中的摩尔数 ｎｉ０确定后ꎬ由于

平衡常数与温度的关系是已知的ꎬ因此求得不同温

度下的反应进度 λ 值即可以得到不同反应温度下

的 ＩＢ 平衡转化率ꎮ
宏利公司 ＭＴＢＥ 装置的醇烯摩尔比为 １􀆰 ０６ꎬ改

造为 ＤＩＢ 装置后ꎬ选择性促进剂 ＴＢＡ 的加入量为分

数 １􀆰 ０％ꎬ原料为外购催化裂化装置的 Ｃ４ 组分ꎬ组成

见表 １ꎮ 由此算得的 ＭＴＢＥ 过程和 ＤＩＢ 过程在不同

温度下的 ＩＢ 平衡转化率如图 １ 所示ꎮ
表 １　 Ｃ４ 原料组成(质量分数) ％

项目 数值 项目 数值

碳三　 ０􀆰 １０ 反丁烯 １０􀆰 ９７

丁烷　 ５８􀆰 ２３ 丁二烯 ０􀆰 ２０

正丁烯 １２􀆰 ９９ 其他　 ０􀆰 ０１

异丁烯 １１􀆰 ０１ 总计　 １００

顺丁烯 ６􀆰 ４９ 　 　

１—反应(１)ꎻ２—反应(２)

图 １　 平衡转化率与温度的关系图

由图 １ 可以看到ꎬＭＴＢＥ 过程受化学平衡限制ꎬ
要想实现 ＩＢ 的完全转化ꎬ一方面可以采用低的终端

反应温度ꎬ另一方面也可以采用催化蒸馏技术ꎬ使生

成的 ＭＴＢＥ 及时移出ꎬ使最终结果超越平衡ꎮ ＤＩＢ
过程却不受化学平衡限制ꎬ也就是说它为不可逆反

应ꎬ在树脂催化剂可承受的温度范围内ꎬ均为适宜操

作温度ꎮ 实际上ꎬ在耐高温的固体磷酸催化剂上进

行 ＩＢ 的二聚时ꎬ反应温度可以到 ２００℃以上[１４]ꎮ
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１􀆰 ３　 反应动力学

ＭＴＢＥ 过程中ꎬ由于 ＭｅＯＨ 的强极性ꎬ普遍认为

反应动力学行为为:当甲醇浓度较高时ꎬ催化剂活性

中心全部被甲醇所覆盖ꎬ正反应速度与甲醇浓度

(活度)无关ꎬ对 ＩＢ 是一级反应ꎬ逆反应对 ＭＴＢＥ 是

一级反应ꎻ当甲醇反应到一定程度ꎬ浓度较低时ꎬ甲
醇就像 ＤＩＢ 过程中的 ＴＡＢ 一样ꎬ对正反应有抑制作

用ꎬ这时正反应速度对甲醇是负一级反应ꎬ对 ＩＢ 是

一级反应ꎬ逆反应对 ＭＴＢＥ 仍是一级反应[１５－１６]ꎮ
ＤＩＢ 过程中ꎬ由于在 ＴＢＡ 存在下 ＩＢ 的四聚物

生成量非常低[１２]ꎬ反应过程中可以不予考虑ꎬ因此

其反应过程可表达为:

２ＩＢ
ｋ１
→ ＤＩＢ (２′)

ＤＩＢ ＋ ＩＢ
ｋ２
→ ＴＲＩＢ (７)

　 　 研究表明ꎬ上述反应具有一级串联不可逆反应

特征[１６]ꎬ因此:
ｘＩＢ ＝ ｘＩＢ０ｅｘｐ( － ｋ１ ｔ) (８)

ｘＤＩＢ ＝ [ｘＩＢ０ｋ１ / (ｋ２ － ｋ１)] ×
[ｅｘｐ( － ｋ１ ｔ) － ｅｘｐ( － ｋ２ ｔ)] (９)

式中ꎬｋ１、ｋ２ 分别为反应(２)、反应(７)的反应速度常

数ꎬｍｏｌ / (ｍｉｎ􀅰ｇ)ꎻｔ 为反应时间ꎬｍｉｎꎮ
文献[１６]得到的反应速度常数 ｋ１、ｋ２ 与温度的

关系为:
ｋ１ ＝ ８􀆰 ８ × １０５ｅｘｐ( － ６０ ３００ / ＲＴ) (１０)
ｋ２ ＝ ９􀆰 ０２ × １０ －３ｅｘｐ( － ２６ ４１０ / ＲＴ) (１１)

式中ꎬＲ 为气体常数ꎬ８􀆰 ３１４ Ｊ(ｍｏｌ􀅰Ｋ)ꎻＴ 为反应温

度ꎬＫꎮ
利用上述反应动力学模型ꎬ即可以对反应过程

进行优化ꎬ以期得到更多的 ＤＩＢꎮ

２　 ＭＴＢＥ 转产 ＤＩＢ 的技术方案

２􀆰 １　 原料与催化剂

ＤＩＢ 装置所用混合 Ｃ４ 原料与 ＭＴＢＥ 装置相同ꎬ
均为来自催化裂化装置的混合 Ｃ４ 组分ꎬ组成见

表 １ꎮ ＤＩＢ 装置所用选择性促进剂为 ＴＢＡ 水溶液ꎬ
组成见表 ２ꎮ

表 ２　 ＴＢＡ 规格指标

　 　 　 项目 指标

色度(铂－钴) ≤１０

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ０􀆰 ７７８~０􀆰 ７８３

水溶性试验 澄清

含水量 / ％ ≤１５

酸度(以乙酸计) / ％ ≤０􀆰 ００３

蒸发残渣质量分数 / ％ ≤０􀆰 ００２

　 　 催化剂为丹东明珠特种树脂有限公司提供的专

用大孔强酸性阳离子交换树脂催化剂ꎬ物化性质见

表 ３ꎮ
表 ３　 催化剂性质

　 　 　 　 项目 指标

全交换容量 / (ｍｍｏｌ􀅰ｇ－１) ４􀆰 ７~４􀆰 ９

堆密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ０􀆰 ６４~０􀆰 ６８

平均粒度 / ｍｍ ０􀆰 ５５~０􀆰 ６０

比表面积 / (ｍ２􀅰ｇ－１) ４０~７０

平均孔半径 / Å ２００~５００

孔容 / (ｍＬ􀅰ｇ－１) ０􀆰 ３~０􀆰 ５

含水量 / ％ ２０~３０

外观 灰黄至灰褐色不透明球状颗粒

２􀆰 ２　 ＤＩＢ 工艺流程

ＭＴＢＥ 装置改造成 ＤＩＢ 装置后ꎬ工艺流程如

图 ２ 所示ꎮ 主要改造内容如下ꎮ

图 ２　 ＤＩＢ 工艺流程

(１)ＤＩＢ 过程即使在低温下反应即进行得非常

快ꎬ且是放热反应ꎬ反应也不受化学平衡的限制ꎬ因
此其反应控制比 ＭＴＢＥ 过程困难ꎬ反应器更容易出

现飞温ꎬ导致催化剂失活ꎮ 为此 ＤＩＢ 过程采用三段

固定床外循环冷却反应器以实现对反应过程的控

制ꎬ而 ＭＴＢＥ 过程一般只采用一段反应器ꎮ
(２)催化蒸馏塔利旧ꎬ与 ＭＴＢＥ 过程不同ꎬ催化

蒸馏塔塔顶出未反应 Ｃ４ꎬＴＢＡ 与生成的 ＤＩＢ 进入塔

釜ꎬ然后一起进入 ＴＢＡ 水洗塔ꎮ
(３)甲醇水洗塔利旧改为 ＴＢＡ 水洗塔ꎬ塔顶出

ＤＩＢ、ＴＲＩＢ 等产品ꎬ塔釜出叔丁醇水溶液ꎮ ＴＢＡ 水

溶液经过换热后进入 ＴＢＡ 回收塔ꎮ
(４)甲醇回收塔利旧改为 ＴＢＡ 回收塔ꎬ塔顶采

出 ＴＢＡ 循环利用ꎬ塔釜水循环至水洗塔继续使用ꎮ
如果以生产化工原料为目的ꎬ需要对叠合产品

进行精制ꎬ这时可以把 ＭＴＢＥ 精制塔利旧改为 ＤＩＢ

􀅰４２２􀅰



２０２１ 年 ３ 月 孟隆等:ＭＴＢＥ 转产二异丁烯生产技术及工业实践

精制塔ꎬ以提高 ＤＩＢ 产品的纯度ꎮ
２􀆰 ３　 ＤＩＢ 工艺的操作控制及工艺指标

固定床反应系统的操作控制主要有 ３ 个因素ꎬ
①ＴＢＡ 加入量ꎮ ＴＢＡ 主要通过控制催化剂活性中

心的叠合反应量抑制反应ꎬ是调整选择性和转化率

最细致的手段ꎬ其对 ＩＢ 深度叠合生成 ＴＲＩＢ 及更重

组分的抑制作用明显ꎮ ＴＢＡ 添加量为混合 Ｃ４ 进料

量的摩尔分数 ０􀆰 ５％~ ２􀆰 ０％ꎮ ②预热温度ꎮ 通过控

制蒸汽量调整进料预热温度ꎬ使原料尽快达到反应

温度ꎬ通过调整反应床层温度及床层温度分布的手

段实现调整转化率和反应选择性的目的ꎮ ③外循环

量及外循环温度ꎮ 通过调整外循环固定床反应器的

循环量和循环物流温度实现调整反应器空速、稀释

反应器进口烯烃含量等方式ꎬ控制反应床层温度ꎻ因
此调整外循环量和温度是调整反应床层温度及其分

布、控制反应转化率和选择性最直接、最有效的手

段ꎮ 各项参数调整优先级为:先外循环量及外循环

温度ꎬ后预热温度ꎬ再 ＴＢＡ 加入量ꎮ
催化蒸馏塔操作控制因素有塔顶压力、回流量、

塔底加热量ꎬ通过 ３ 个参数的调整ꎬ实现催化蒸馏塔

顶不带 ＴＢＡꎬ底不带 Ｃ４ 的操作目标ꎮ
固定床反应器、催化蒸馏塔、ＴＢＡ 水洗塔、ＴＢＡ

回收塔、ＤＩＢ 脱重塔的工艺指标见表 ４ꎮ
表 ４　 ＤＩＢ 工艺各单元工艺指标

项目 数值 项目 数值

固定床反应器 　

　 入口温度 / ℃ ４０

　 出口温度 / ℃ ６７

　 入口压力 / ＭＰａ ０􀆰 ６８

　 ＴＢＡ 加入量 / ％ １􀆰 ０

　 物料循环比 １􀆰 ０

　 循环冷却器温度 / ℃ ４０

催化蒸馏塔 　

　 塔顶压力 / ＭＰａ ０􀆰 ４５

　 塔顶温度 / ℃ ６０

　 塔底温度 / ℃ １８０

　 塔顶回流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) １７

　 塔底回流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ５

ＴＢＡ 水洗塔 　

　 操作压力 / ＭＰａ 微正压

　 操作温度 / ℃ ３９

ＴＢＡ 回收塔 　

　 塔顶压力 / ＭＰａ 微正压

　 塔顶温度 / ℃ ８５

　 塔底温度 / ℃ １１５

　 回流量 / (ｍ３􀅰ｈ－１) ６

　 回流温度 / ℃ ５０

３　 ＭＴＢＥ 转产 ＤＩＢ 的运行结果及分析

３􀆰 １　 产品性质、产率及转化率

ＭＴＢＥ 装置改造成为 ＤＩＢ 装置后ꎬ主产品为叠

合产品ꎬ副产品为未反应 Ｃ４ꎬ产率分别为 １４􀆰 ９％、
８５􀆰 １％ꎮ 叠合产品的收率大于原料中 ＩＢ 质量分数

(１１􀆰 ０１％)ꎬ说明 Ｃ８ 烯烃、ＴＲＩＢ 等的生成不只来源

于 ＩＢꎬ其他烯烃也发生了叠合或共聚反应ꎮ 叠合产

品的性质见表 ５ꎮ 可以看出ꎬ由于选择性促进剂

ＴＢＡ 的引入ꎬ叠合产品中 Ｃ８ 烯烃质量分数达到

９１％ꎬ并且没有沸点超出汽油馏程范围的四聚物的

生成ꎮ
表 ５　 叠合产品性质

项目 数值 项目 数值

ＤＩＢ / ％ ９１

ＴＲＩＢ 及更重 / ％ ９

密度(２０℃) / (ｋｇ􀅰ｍ－３) ０􀆰 ７３

初馏点 / ℃ ９０

终馏点 / ℃ ２０１

辛烷值(ＲＯＮ) １０２

未反应 Ｃ４ 的组成列于表 ６ꎬ由此计算得到的各

组分的产率、转化率也列于表 ６ꎮ 由表 ６ 可以看出:
①正丁烯、ＩＢ、反－２－丁烯的量在反应过程中发生了

显著的变化ꎬ顺－２－丁烯几乎不发生反应ꎮ ②由于

ＩＢ 在酸性树脂催化剂上只发生叠合或共聚反应ꎬ不
发生骨架异构等反应[１２]ꎬ因此在总叠合产品产率

１４􀆰 ９％中ꎬ由 ＩＢ 反应而来的叠合或共聚产品的产率

为 １０􀆰 ７９％ꎬＣ８ 烯烃相对于 ＩＢ 的产率为 １０􀆰 ７９％ ×
９１％÷１１􀆰 ０１％ ＝ ８９􀆰 １８％ꎮ ③正丁烯既发生叠合或

共聚反应ꎬ也发生骨架异构等反应ꎬ在总叠合产品产

率 １４􀆰 ９％中ꎬ由正丁烯反应而来的叠合或共聚产品

的产率为 １４􀆰 ９％－１０􀆰 ７９％ ＝ ４􀆰 １１％ꎬＣ８ 烯烃相对于

正丁烯的产率为 ４􀆰 １１％×９１％÷１２􀆰 ９９％ ＝ ２８􀆰 ７９％ꎬ
骨架异构生成反－２－丁烯的产率为 ７􀆰 ８％－４􀆰 １１％ ＝
３􀆰 ６９％ꎮ ④反－２－丁烯的量在 ＤＩＢ 过程中不降反

增ꎬ增加量与正丁烯非叠合反应的消失量相当ꎬ说明

反－２－丁烯的增加量来自于正丁烯的骨架异构ꎮ
表 ６　 剩余 Ｃ４ 的组成及各组分转化率 ％

项目 组成 产率 转化率

碳三　 ０􀆰 １２ ０ ０

丁烷　 ６８􀆰 ４２ ０ ０

正丁烯 ６􀆰 １１ －７􀆰 ８０ 　 ５８􀆰 ６９

异丁烯 ０􀆰 ２６ －１０􀆰 ７９ 　 ９８􀆰 ００

顺丁烯 ７􀆰 ６３ －０􀆰 ３１ 　 ４􀆰 ７８

反丁烯 １７􀆰 ２７ 　 ３􀆰 ７０ －３３􀆰 ９７

其他　 ０􀆰 １９ — —

总计　 １００ — —

　 　 注:负号表示消失的产率ꎮ
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３􀆰 ２　 叠合产品中 ＤＩＢ 的最大产率

为了工艺优化ꎬ可以根据 ＩＢ 叠合的动力学结果

进行一些理论分析ꎮ ＩＢ 叠合具有典型一级连串反

应动力学特征ꎮ 令:
ｄｘＤＩＢ / ｄｔ ＝ ０ (１２)

　 　 由式(８)、式(９)及式(１２)可以得到不同温度

(综合温度)下相对于 ＩＢ 的最大 ＤＩＢ 产率为[１７]:
ｎＤＩＢ / ｎＩＢ０ ＝ ｘＤＩＢ / ｘＩＢ０ ＝ [ｋ１ / (ｋ１ － ｋ２)] ×

[(ｋ２ / ｋ１) [ｋ２ / (ｋ１－ｋ２)] － (ｋ２ / ｋ１) [ｋ１ / (ｋ１－ｋ２)] ] (１３)

式中ꎬｎＤＩＢ为 ＤＩＢ 的摩尔量ꎬｍｏｌꎮ
根据表 １ 原料组成数据及式(１３)可以得到相

对于 ＩＢ 的最大 ＤＩＢ 产率与温度的关系ꎬ计算结果见

图 ３ꎮ

图 ３　 最大 ＤＩＢ 产率与温度的关系图

从图 ３ 可以看出ꎬ当温度超过 ４０℃ 时ꎬ相对于

ＩＢ 的最大理论 ＤＩＢ 产品就超过了 ９５％ꎬ并且这一数

值随温度的升高而增大ꎮ 虽然这一结果是对特定的

大孔强酸性阳离子交换树脂催化剂在一定条件下得

到的ꎬ但对于其他催化剂ꎬ甚至固体磷酸催化剂、分
子筛催化剂ꎬ动力学基本特性并没有发生变化ꎬ因此

这些结论具有方向性的指导作用ꎮ
工业实际相对于 ＩＢ 的 ＤＩＢ 产率为 ８９􀆰 １８％ꎬ与

最大理论 ＤＩＢ 产率还有一定差距ꎬ说明还有提升空

间ꎬ可以通过改善催化剂、优化工艺条件和工艺流程

得到提升ꎮ

４　 结论

(１)ＤＩＢ 过程是一级、不可逆、强放热、快反应ꎬ
这些因素是 ＭＴＢＥ 装置改造成 ＤＩＢ 装置重点考虑

的因素ꎮ
(２)以催化裂化装置混合 Ｃ４ 为原料ꎬＤＩＢ 工艺

的 ＩＢ 转化率达到 ９８％ꎬＤＩＢ 在叠合产品中的质量分

数为 ９１％ꎬ产率为 １４􀆰 ９％ꎮ
(３)最大理论 ＤＩＢ 产率随温度的升高而增大ꎬ

工业装置实际 ＤＩＢ 产率还有提升空间ꎮ
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