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摘要:为解决目前催化剂存在的易烧结、稳定性差等缺点ꎬ自主研发了新型催化剂ꎮ 通过 ２０ 万 ｔ / ａ 乙二醇装置侧线试验对

比表明ꎬ与市场主流催化剂相比ꎬ自主研发的新型催化剂反应温度较低ꎬ长期运行压降小ꎬ整体指标均优于市面主流催化剂ꎮ
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　 　 乙二醇(ＥＧ)是一种重要的有机化工原料ꎬ在很

多化工行业中应用广泛ꎬ并且其聚合物聚乙二醇在

生物科学中起着举足轻重的作用ꎮ 同时ꎬ我国对乙

二醇的需求量日益增加ꎬ而目前国内乙二醇的生产

量还远远满足不了需求ꎬ仍需大量进口ꎮ 有数据显

示ꎬ我国进口依存度高达 ７０％左右[１]ꎮ 针对我国

“富煤少油”的基本国情ꎬ以合成气为原料的碳一路

线将逐渐替代以石油为原料的石油路线ꎮ 研究发现

碳一路线中的草酸酯加氢制备 ＥＧ 路线是该工艺的

关键ꎬ且具有很大的潜力ꎬ具有原料丰富、工艺流程

简单及 ＥＧ 产率较高等优势ꎮ 因此ꎬ研究开发合成

气制 ＥＧ 工艺对解决我国乙二醇的需求量大和节约

石油资源具有深远的战略性意义ꎮ
草酸二甲酯(ＤＭＯ)加氢反应是 Ｃ０ 偶联法合成

乙二醇过程中的最关键步骤ꎮ 同时ꎬ草酸二甲酯加

氢反应除了生产乙二醇ꎬ也可以用来生产乙醇酸甲

酯(ＭＧ)以及乙醇ꎬ它们都是煤化工产业链的重要

组成部分[２－５]ꎮ 加氢催化剂的稳定性是目前合成气

制乙二醇行业难点之一ꎬ从目前使用比较成功的厂

家来看ꎬ催化剂初始压差低、高氢酯比、相对低温ꎬ是
加氢催化剂的 ３ 大要素[６－８]ꎮ 因此制备一种在持续

使用中压差较低、性能稳定的催化剂是目前合成气

制乙二醇行业的重中之重ꎮ

１　 试验部分

１􀆰 １　 催化剂制备

(１)采用长碳链有机季铵盐对层状硅酸盐材料

进行插层改性ꎬ再引入氨基硅烷偶联剂与改性后材

料的层间羟基缩合反应形成共价健连接ꎬ然后与可

溶性铜盐溶液混合回流反应ꎬ产物经过滤或离心、充
分洗涤、干燥得到固体产品ꎮ

(２)将固体产品 ９０ ~ １００℃与碱液反应ꎬ所得产

物再次过滤、去离子水洗涤到接近中性ꎬ在 ８０ ~
１２０℃干燥 １２~４８ ｈꎬ４５０ ~ ６００℃焙烧 ２ ~ ８ ｈ 得到负

载铜基催化剂ꎮ
(３)催化剂中铜含量为催化剂总重的 １０％ ~

４５％ꎻ１ 价铜含量为活性铜总摩尔数的 ２０％~６０％ꎮ
１􀆰 ２　 催化剂侧线加氢试验

１􀆰 ２􀆰 １　 工业侧线加氢装置介绍

加氢侧线装置依托集团年产 ２０ 万 ｔ 乙二醇装

置 Ａ 系列ꎮ
Ａ 系列系统简况:Ａ 系列设 ２ 台串联反应器ꎬ反

应器列管管径为 Φ４５ ｍｍ×２􀆰 ５ ｍｍꎬ管长 ６ ｍꎬ每台

反应器装填草酸酯加氢催化剂 ３５ ｍ３ꎮ 侧线装置主
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要对比 Ａ 系列装置 ２ 段ꎮ
侧线反应器:侧线反应器为固定床反应器ꎬ列管

管径为 Φ４５ ｍｍ×２􀆰 ５ ｍｍꎬ管长 ４􀆰 ５ ｍꎬ无单独汽包ꎬ
反应器入口有电加热器ꎬ催化剂还原时ꎬ用电加热升

温至 １６０℃ꎬ然后用 Ａ 系列二段反应器的汽包循环

水给侧线反应器供热以及换热ꎮ 侧线反应器共 ５１
根列管ꎮ

侧线催化剂装填:草酸二甲酯加氢催化剂装填

量约为 ２６０ Ｌ(约 １５０ ｋｇ)ꎬ催化剂装填高度 ４􀆰 ２ ｍꎬ
下部装瓷环和弹簧至 １５ ｃｍꎬ上部装 １５ ｃｍ 瓷环ꎮ

操作条件:温度 １８０~２３０℃ꎻ压力 ２􀆰 ５~３􀆰 ０ ＭＰａꎻ
液空速 ０􀆰 ３~０􀆰 ５ ｈ－１ꎻ氢酯摩尔比 ６０ ~ １００ꎮ 在满足

设计的前提下ꎬ尽量维持催化剂床层在较低温度下

操作ꎬ有利于延长催化剂的使用寿命ꎮ
１􀆰 ２􀆰 ２　 侧线的工艺流程

还原时在 ０􀆰 ６~０􀆰 ８ ＭＰａ 下采用新鲜氮气升温ꎬ
用新鲜氢气和新鲜氮气混合气升温ꎬ还原结束后ꎬ系
统升压至接近 Ａ 系列二段反应器进口压力ꎬ然后导

入 Ａ 系列的 ＤＭＯ＋Ｈ２ 混合循环气进行反应ꎮ 具体

工艺流程如下ꎮ
(１)催化剂升温还原期间ꎬ用氮气和氢气进行

催化剂的还原ꎬ还原过程还原气由 １００％的氮气缓

慢过渡到 １００％的氢气ꎬ还原气通过加氢电加热器

进行升温ꎬ以及调节反应器锅炉水进水量来控制合

适温度ꎬ还原过程温度以一定的梯度缓慢上升ꎻ还原

气经反应器出口火炬管线送入火炬系统ꎮ
(２)还原结束后ꎬ采用新鲜氢气升压至大系统

压力后ꎬ将加氢侧线反应器并入大系统ꎬ加氢原料气

(循环氢气和草酸酯)将直接进入侧线反应器进行

反应ꎮ 若反应需进行氢酯比调节时ꎬ从 Ａ 系列一段

草酸酯混合器进口管线引出的草酸二甲酯 ＤＭＯ 与

加氢原料气(循环氢气和草酸酯)经喷嘴混合雾化

后ꎬ进入电加热器升温达到反应要求后进入加氢侧

线反应器ꎮ
(３)在加氢反应器中ꎬＤＭＯ 与氢气反应生成乙

二醇产品ꎬ反应温度控制在 ２００~２５０℃ꎬ压力控制在

２􀆰 ５~３􀆰 ０ ＭＰａꎮ 加氢侧线反应器出口管线并入 Ａ 系

列一段加氢反应器出口管线上ꎮ 在加氢侧线反应器

出口管线上配备有气液分离取样器ꎬ反应开始后ꎬ加
氢侧线反应器生成的物料经过气液分离取样器取样

后送至分析室分析其组成ꎬ以此判断加氢催化剂的

活性与选择性ꎮ

２　 实验结果与讨论

(１)从表 １、表 ２ 可知ꎬ在现有条件下ꎬＤＭＯ 和

循环气组成一样ꎬＡ 系列(二段)和侧线装置 ＤＭＯ
转化率均在 ９９􀆰 ９９％以上ꎮ

(２)开车初期ꎬ侧线开车半个月ꎬ负荷不变的情

况下ꎬ 压差稳定在 １８ ｋＰａꎬ 预计满负荷压差为

２４ ｋＰａꎬ在反应器其他条件不变的情况ꎬ如果是 ６ ｍ
管长的反应器ꎬ预计折算后满负荷压差在 ３２ ｋＰａꎮ
催化剂稳定运行约 ９０ ｄ 后ꎬ期间自主停开车 ４ 次ꎬ
压差稳定ꎬ未出现上涨情况ꎮ

侧线催化剂未来在大工业装置上运行ꎬ开车初

期压差就比目前 Ａ 系列所用的催化剂低约 ２０ ｋＰａꎬ
这大大优于 Ａ 系列催化剂ꎬ而目前压差上涨是乙二

醇装置的主要问题ꎮ
(３)新研发的催化剂连续稳定运行约 ９０ ｄꎬ从

运行工况、反应参数和产物分析数据看ꎬ催化剂性能

稳定ꎬ与 Ａ 系列原使用催化剂进行对比ꎬ解决了原

使用催化剂的缺陷:①反应器操作温度高ꎻ②堵塞反

应器列管ꎮ
表 １　 稳定运行 Ａ 系列二段与侧线数据对比 ％

取样点
Ａ(二段)

９:００
Ａ(二段)
１３:００

侧线

１:００
侧线

５:００

水 １􀆰 ０６７３ １􀆰 ０９７５ １􀆰 ０８１８ １􀆰 ０６２１

ＭＦ ０􀆰 ００６ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００６

甲醇 ４９􀆰 ８４０ ４９􀆰 ４２５ ４８􀆰 １５２ ４６􀆰 ７１５

乙醇 ２􀆰 ７２６ ２􀆰 ７２３ ２􀆰 ７３０ ２􀆰 ５９８

ＤＭＣ ０􀆰 ００４ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ００４

正丙醇 ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ０１６ ０􀆰 ０１６

异丁醇 ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００１

正丁醇 ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ０３０ ０􀆰 ０２８

乙二醇甲醚 ０􀆰 ０７１ ０􀆰 ０７３ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０１５

乙醇酸甲酯 ０􀆰 ０３１ ０􀆰 ０３２ ０􀆰 ０７７ ０􀆰 ０７５

草酸二甲酯 ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００３ ０􀆰 ００３

２ꎬ３－丁二醇 ０􀆰 ０２７ ０􀆰 ０２９ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ０４６

１ꎬ２－丙二醇 ０􀆰 １０２ ０􀆰 １０４ ０􀆰 ０８７ ０􀆰 ０７８

乙二醇 ４５􀆰 ５７１ ４５􀆰 ８４０ ４６􀆰 ４５０ ４８􀆰 ３２４

１ꎬ２－丁二醇 ０􀆰 ３４７ ０􀆰 ３５５ １􀆰 ２０２ ０􀆰 ９３０

１ꎬ３－二氧杂环烷 ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００１ ０􀆰 ００７ ０􀆰 ００７

１ꎬ２－己二醇 ０􀆰 ０１２ ０􀆰 ０１３ ０􀆰 ０１８ ０􀆰 ０１９

二乙二醇 ０􀆰 １６２ ０􀆰 １６７ ０􀆰 ０６６ ０􀆰 ０６９

１ꎬ６－己二醇 ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００１ — —

三乙二醇 ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００２ ０􀆰 ００５ ０􀆰 ００５
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表 ２　 Ａ 系列(二段)与侧线基本情况对比

　
催化剂 反应器 运行情况

规格 强度 管长 列管内径 热点 床层温 氢酯比 压差

Ａ 系列(二段) Φ３ ｍｍ×３ ｍｍ <１００Ｎ / ｃｍ ６ ｍ Φ４５ ｍｍ×２􀆰 ５ ｍｍ ２０３℃ 入口 １８８℃
热点 ２０５℃
出口 １８２℃

约 ５０ 　 ６６ ｋＰａ(开车初期 ５０ ｋＰａ)

侧线 Φ５ ｍｍ×５ ｍｍ >１５０Ｎ / ｃｍ ４􀆰 ５ ｍ Φ４５ ｍｍ×２􀆰 ５ ｍｍ １９２℃ 入口 １９０℃
热点 １９２℃
出口 １６０℃

约 ６０ 　 １８ ｋＰａ(预计满负荷 ２４ ｋＰａ)
折算为 ６ ｍ 管长约 ３２ ｋＰａ

３　 结论

从侧线试验运行的结果可知ꎬ新研发的催化剂

稳定性、系统压降、运行温度等参数指标都优于市场

主流的催化剂ꎬ同时性能也能达到相关行业要求ꎮ
新型加氢催化剂的研发成功对目前合成气制乙二醇

行业具有有力的推动作用ꎮ
加氢催化剂的稳定性是目前合成气制乙二醇行

业难点之一ꎬ从目前使用比较成功的厂家来看ꎬ催化

剂初始压差低、高氢酯比(大气量)、相对低温ꎬ是加

氢催化剂的 ３ 大要素ꎮ 而这 ３ 个要素又是相互关联

的ꎬ如果压差不断上涨ꎬ气量只能减小ꎬ要提负荷只

能升温ꎬ给系统带来诸多问题ꎬ不仅操作麻烦ꎬ更是

使装置的经济性大受影响ꎮ
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５􀆰 ２　 增加产能

改造后ꎬ甲醇产能增加至 ７５ 万 ｔ / ａꎮ 催化剂寿

命增加至 ２ ａꎮ 若能满负荷生产ꎬ每年可多产甲醇

１５ 万 ｔꎬ催化剂用量减少 ６２×２－(６２＋３４)＝ ２８ ｍ３ꎮ
因此ꎬ该方案每年增加的经济效益为 １５０ ０００×

０􀆰 ０３＋１４×１０＝ ４ ６４０ 万元ꎮ

６　 结语

通过对甲醇合成装置进行改造ꎬ成功地解决了

气冷式反应器催化剂寿命短的问题ꎬ并提高了甲醇

反应的转化率ꎬ有效降低了合成系统的驰放气量和

原料气的消耗量ꎬ节约成本ꎬ降低消耗ꎮ 经过半年多

的实际运行之后ꎬ甲醇产能可达到 ７５ 万 ｔ / ａꎬ增加产

能显著ꎮ
综上所述ꎬ该项目的实施有良好的经济效益ꎬ达

到了预期的效果ꎻ为同类装置出现类似问题提供了

切实可行的解决方案ꎮ

参考文献

[１] 周士义ꎬ李杰.甲醇合成技术进展[ Ｊ] .化工科技ꎬ２０１１ꎬ１９(５):
７３－７６.

[２] 戴维甲醇合成塔实现国产化 煤制甲醇产量最大 打破国外技术
垄断[Ｊ] .乙醛醋酸化工ꎬ２０１９ꎬ(１０):４２.

[３] 尹贻彪.大型甲醇合成塔在煤化工项目中的应用[ Ｊ] .科技经济
导刊ꎬ２０１９ꎬ２７(２４):６８.

[４] 李雪冰.１８０ 万 ｔ / ａ 甲醇装置运行总结[ Ｊ] .化肥设计ꎬ２０１３ꎬ５１
(４):２８－３１.

[５] 连雅.煤制甲醇装置改造与优化[Ｊ].山西化工ꎬ２０１６ꎬ３６(２):６７－６９.
[６] 倪欣怡.甲醇合成工艺与反应器性能研究[Ｄ].北京:中国石油大

学ꎬ２０１６.
[７] 李宾ꎬ李季ꎬ惠武卫.某 ６０ 万 ｔ / ａ 甲醇装置废合成催化剂分析和

失活原因探讨[ Ｊ] .天然气化工:Ｃ１ 化学与化工ꎬ２０１８ꎬ４３(５):
１１９－１２１.

[８] 齐兆焜.双塔并联式甲醇合成工艺的应用及优化[Ｄ].上海:华东
理工大学ꎬ２０１９.

[９] 惠樱花.甲醇合成系统存在问题及工业化改进措施[Ｄ].西安:西
北大学ꎬ２０１９.■

􀅰３２２􀅰


