
Ｓｅｐ. ２０２１ 现代化工 第 ４１ 卷第 ９ 期

Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ ２０２１ 年 ９ 月

化学循环分离煤基乙二醇联产碳酸丁烯酯
工艺研究

王译伟１ꎬ高　 鑫１∗ꎬ李　 洪１ꎬ李海涛２ꎬ李鑫钢１

(１.天津大学化工学院ꎬ精馏技术国家工程研究中心ꎬ天津 ３００３５０ꎻ
２.山东方明化工股份有限公司ꎬ山东 菏泽 ２７４５００)

摘要:为解决酯交换法合成五元环状碳酸丁烯酯的原料短缺以及煤制乙二醇产品精制过程中乙二醇与 １ꎬ２－丁二醇共沸物

难以分离的瓶颈问题ꎬ基于化学循环分离技术与反应精馏技术提出了耦合集成工艺ꎬ将碳酸－１ꎬ２－丁烯酯的合成与乙二醇 /
１ꎬ２－丁二醇的分离过程耦合集成于同一工艺中同时完成ꎬ在此基础上建立了集成工艺的全流程模拟模型ꎬ并通过灵敏度分析

对该耦合工艺的设计与操作参数进行优化ꎬ研究结果为煤基乙二醇生产过程分离高纯度乙二醇同时联产碳酸 １ꎬ２－丁烯酯耦合

工艺的开发奠定了基础ꎮ
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　 　 碳酸 － １ꎬ２ －丁烯酯(１ꎬ２ － ｂｕｔｙｌｅｎｅ ｃａｒｂｏｎａｔｅꎬ
ＢＣ)ꎬ别名 １ꎬ２－丁二醇碳酸酯、４－乙基－１ꎬ３－二
烷－２－酮ꎬ常温下为无色透明液体ꎬ是一种低毒物

质ꎬ热分解会排出有毒的辛辣刺激性烟雾[１]ꎬ具有

独特的含氧五元杂环结构和理化性质ꎬ可广泛应用

于生产聚碳酸酯和聚氨酯的原料、锂离子电池电解

质溶剂、非质子极性溶剂等领域[２]ꎮ 目前碳酸 －
１ꎬ２－丁烯酯的合成方法包括酯交换法、二氧化碳与

环氧烷烃环加成法、二氧化碳与二醇环加成法、光气

法、烯烃与二氧化碳直接氧化法等[３]ꎮ 而极具优势

的酯交换法的合成原料 １ꎬ２－丁二醇来源非常有限ꎬ
幸运的是煤制乙二醇工艺中会副产 １ꎬ２－丁二醇[４]ꎬ

但同时主产物乙二醇与 １ꎬ２－丁二醇会形成最低共

沸物且难以进行分离[５－６]ꎬ这也是困扰煤基乙二醇
产品分离领域的瓶颈问题ꎮ 化学循环 ( ｃｈｅｍｉｃａｌ
ｌｏｏｐｉｎｇ)辅助分离方法能够通过将待分离体系与添

加的反应剂进行可逆反应来实现共沸混合物分离ꎬ
反应物选择性地与共沸体系中的一种组分反应形成

相应的产物ꎬ打破原本的共沸体系ꎬ经反应－分离－
逆反应的循环实现共沸物的分离ꎮ 借助化学循环分

离技术与反应精馏技术可以同时解决上述煤基乙二

醇产业难题ꎮ
本文中以煤制乙二醇的粗产品(乙二醇与 １ꎬ２－

丁二醇混合物)和碳酸二甲酯(ＤＭＣ)作为原料ꎬ将
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生产碳酸－１ꎬ２－丁烯酯同时提纯分离乙二醇作为目

标ꎬ开发一种连续生产碳酸－１ꎬ２－丁烯酯以及乙二

醇 / １ꎬ２－丁二醇分离相耦合的工艺流程ꎬ并采用流

程模拟的方法对这一集成工艺进行分析设计与优

化ꎬ为工业化应用提供理论依据ꎮ

１　 反应精馏模型的建立

１􀆰 １　 热力学模型

本文中所研究的酯交换反应体系包含 ６ 种物

质:甲醇、碳酸二甲酯、乙二醇、１ꎬ２－丁二醇、碳酸乙

烯酯和碳酸－１ꎬ２－丁烯酯(以下简称碳酸丁烯酯)ꎬ
其中包括甲醇和碳酸二甲酯、乙二醇和 １ꎬ２－丁二

醇、乙二醇和碳酸乙烯酯 ３ 对共沸体系ꎮ 碳酸乙烯

酯与甲醇的醇解反应已经在工业上得以普遍应用ꎬ
相关热力学体系也已被广泛研究ꎬ该部分由气液相

平衡实验数据回归得到的 ＮＲＴＬ 模型二元交互作用

参数如表 １ 所示ꎬ数据库中缺省的与丁二醇、碳酸丁

烯酯相关的热力学数据由 ＵＮＩＦＡＣ 模型进行预测ꎬ
表 ２ 展示了这部分二元交互作用参数ꎮ

表 １　 反应体系 ＮＲＴＬ 模型参数

组分 ｉ 组分 ｊ Ａｉｊ Ａｊｉ Ｂｉｊ Ｂｊｉ Ｃｉｊ

ＭＥＯＨ[７－８] ＤＭＣ ０􀆰 ８４７７１１ －０􀆰 ５２１５９ ３８２􀆰 ５４５ －３０􀆰 ６８３２ ０􀆰 １

ＭＥＯＨ[９] ＥＧ ３３􀆰 ３２９８ ０􀆰 １７５３ －１００００ －３２２􀆰 ９２４ ０􀆰 ３

ＭＥＯＨ[１０] ＥＣ －３􀆰 ２４９８３ １􀆰 １３４２６ １５２３􀆰 ５８ －３０２􀆰 ４２６ ０􀆰 ５

ＥＧ[１０] ＤＭＣ １０􀆰 ２８２２ －１１􀆰 ５８９４ －３０２３􀆰 ０２ ４４２２􀆰 ９１ ０􀆰 １

ＥＧ[１１] １ꎬ２－ＢＤＯ ０􀆰 ４９７８１１ －０􀆰 ０２２５ ０􀆰 １８９６３８ ０􀆰 ５９８９４３ ０􀆰 ５

ＥＧ[１０] ＥＣ １４􀆰 ７０５８ －１０􀆰 ８５８ －５６５３􀆰 ２９ ４９６３􀆰 ７５ ０􀆰 ４９１

ＤＭＣ[１２] ＥＣ －０􀆰 ２９４１４ －０􀆰 １０５０７ ７１４􀆰 ４９３ ３３􀆰 ３０５ ０􀆰 ５

表 ２　 反应体系 ＵＮＩＦＡＣ 模型参数

组分 ｉ 组分 ｊ Ａｉｊ Ａ ｊｉ Ｂｉｊ Ｂ ｊｉ Ｃｉｊ

ＭＥＯＨ １ꎬ２－ＢＤＯ ０ ０ １３７􀆰 ３９７６ －２０６􀆰 ９１１ ０􀆰 ３

ＭＥＯＨ ＢＣ ０ ０ １３１􀆰 ５３６４ ９５􀆰 １９５５３ ０􀆰 ３

ＤＭＣ １ꎬ２－ＢＤＯ ０ ０ ４１０􀆰 １４１８ １６５􀆰 ８２３３ ０􀆰 ３

ＤＭＣ ＢＣ ０ ０ １３２􀆰 ６６１６ －９８􀆰 ５９ ０􀆰 ３

ＥＧ ＢＣ ０ ０ ４１７􀆰 ９６４３ －２１７􀆰 ５９ ０􀆰 ３

１ꎬ２－ＢＤＯ ＢＣ ０ ０ ２０５􀆰 ０３９７ ３５６􀆰 ７６３５ ０􀆰 ３

１ꎬ２－ＢＤＯ ＥＣ ０ ０ １０５􀆰 １０５１ ５４３􀆰 ６４８９ ０􀆰 ３

ＥＣ ＢＣ ０ ０ ２４７􀆰 ２４０６ －１５４􀆰 １７９ ０􀆰 ３

　 　 注:二元交互作用参数计算公式为 τｉｊ ＝Ａｉｊ＋Ｂｉｊ / Ｔꎮ

１􀆰 ２　 动力学模型

乙二醇与 １ꎬ２－丁二醇和碳酸二甲酯进行酯交

换反应的方程式如图 １ 所示ꎬ所用的催化剂为阴离

子交换树脂 ＫＩＰ３２１ꎬ动力学方程分别如式(１)、式
(２)所示ꎮ

图 １　 反应方程式

ｒ１ ＝ ｍｃａｔ(２􀆰 ８４ × １０５ｅ －７０􀆰 ２８×１０３ / ＲＴＣＥＧＣＤＭＣ －

０􀆰 １８４ｅ －２８􀆰 ２２×１０３ / ＲＴＣＥＣＣ２
ＭＥＯＨ) (１)

ｒ２ ＝ ｍｃａｔ(５􀆰 ２３ × １０４ｅ －６５􀆰 １５×１０３ / ＲＴＣ１ꎬ２－ＢＤＯＣＤＭＣ －

７􀆰 ７４ｅ －３８􀆰 ４４×１０３ / ＲＴＣＢＣＣ２
ＭＥＯＨ) (２)

式中ꎬ下标 １、２ 分别代表乙二醇、碳酸二甲酯的酯交

换反应以及 １ꎬ２－丁二醇和碳酸二甲酯的酯交换反

应ꎻｒ 表示反应速率ꎬｍｏｌ / (Ｌ􀅰ｓ)ꎻｍｃａｔ指催化剂质量ꎬ
ｇꎻＣ 为浓度ꎬｍｏｌ / Ｌꎻ下标 ＥＧ、ＤＭＣ、ＥＣ、ＭＥＯＨ、１ꎬ２－
ＢＤＯ、ＢＣ 分别代表乙二醇、碳酸二甲酯、碳酸乙烯

酯、甲醇、１ꎬ２－丁二醇、碳酸－１ꎬ２－丁烯酯ꎮ

２　 工艺流程描述

酯交换反应辅助分离煤基乙二醇联产碳酸丁烯

酯工艺流程如图 ２ 所示ꎬ采用混合二元醇(乙二醇

与 １ꎬ２－丁二醇)、碳酸二甲酯与碳酸乙烯酯共同进

料来促进 １ꎬ２－丁二醇反应生成碳酸丁烯酯产品ꎬ同
时抑制乙二醇酯交换生成碳酸乙烯酯ꎬ通过减压精

馏、结晶分离ꎬ得到高纯度的乙二醇与碳酸丁烯酯

产品ꎮ
ＲＤ 为反应精馏塔ꎬ摩尔比为 ０􀆰 ５６５ ∶０􀆰 ４３５ 的乙

二醇和 １ꎬ２－丁二醇减压共沸混合物与来自乙二醇

精制塔 Ｃ３ 塔顶的循环二醇以及来自结晶器的碳酸

乙烯酯混合后与碳酸二甲酯进行酯交换反应ꎬ塔顶

采出甲醇－碳酸二甲酯的共沸物ꎬ通过差压精馏系

统在减压塔 ＬＰＣ 塔底得到高纯度甲醇产品ꎬ加压塔

ＨＰＣ 塔底得到高纯度的碳酸二甲酯ꎬ循环至 ＲＤ 塔

继续反应ꎮ ＲＤ 塔底采出流股进入 Ｃ１ 脱轻塔ꎬ脱轻

塔塔顶采出高纯度碳酸二甲酯ꎬ循环至 ＲＤ 进行反

应ꎬ塔底采出乙二醇、１ꎬ２－丁二醇、碳酸乙烯酯、碳
酸丁烯酯四元混合物ꎮ 环状碳酸酯精制塔 Ｃ２ 将四

元混合物进行分离ꎬ塔底采出 ２ 种环状碳酸酯ꎬ通过

结晶分离得到高纯度的碳酸丁烯酯产品ꎬ而碳酸乙

烯酯则循环至 ＲＤ 进行反应ꎮ Ｃ２ 塔顶采出乙二醇

和 １ꎬ２－丁二醇的混合物ꎬ在乙二醇产品精制塔 Ｃ３
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图 ２　 酯交换辅助分离乙二醇联产碳酸丁烯酯工艺流程示意图

中脱除未反应的丁二醇ꎬ塔底得到高纯度的乙二醇

产品ꎬ但由于 １ꎬ２－丁二醇与乙二醇形成共沸ꎬＣ３ 塔

顶采出夹带了部分乙二醇ꎮ 反应精馏塔 ＲＤ 的进料

和出料中ꎬ碳酸乙烯酯、乙二醇均保持不变ꎬ表观上

碳酸乙烯酯与乙二醇均未发生反应ꎬ碳酸乙烯酯可

视为体系的惰性组分ꎮ

３　 灵敏度分析

３􀆰 １　 反应精馏塔顶采出率与回流比

改变 ＲＤ 塔回流比ꎬＲＤ 塔顶采出速率、ＲＤ 塔再

沸器能耗的变化趋势如图 ３ 所示ꎮ 当其他操作条件

不变时ꎬ增大反应精馏塔的回流比ꎬ反应精馏塔分离

效率增强ꎬ反应精馏段轻组分增多ꎬ相应泡点降低ꎬ
进而使正反应(酯交换反应)速率降低程度高于逆

反应(醇解反应)ꎬ全塔表现为消耗碳酸乙烯酯生成

乙二醇ꎻ而反应精馏塔塔顶采出量增大时ꎬ碳酸二甲

酯向塔顶富集ꎬ推动全塔反应向生成碳酸乙烯酯的

方向进行ꎮ 因此ꎬ当增大 ＲＤ 塔回流比时ꎬ应适当提

高塔顶采出速率ꎬ才能使碳酸乙烯酯组分的进料与

采出流率相等ꎬ从而保证流程模拟收敛ꎮ

１—塔顶采出速率ꎻ２—再沸器能耗

图 ３　 回流比对塔顶采出和再沸器能耗的影响

图 ４ 展示了得到的碳酸丁烯酯产率、Ｃ３ 塔底乙

二醇产品中 １ꎬ２－丁二醇质量分数随 ＲＤ 回流比的

变化情况ꎬ随着 ＲＤ 塔顶采出速率的增大ꎬ１ꎬ２－丁二

醇的酯交换反应向着正方向进行ꎬ达到 １ꎬ２－丁二醇

在全流程中完全反应的程度ꎬ同时得到高纯度的乙

二醇产品ꎮ

１—ＢＣ 产率ꎻ２—ＥＧ 产物中 １ꎬ２－ＢＤＯ 的质量分数

图 ４　 回流比对碳酸丁烯酯产率和乙二醇

产品质量的影响

３􀆰 ２　 碳酸乙烯酯循环量

改变碳酸乙烯酯进料量ꎬ通过调节 Ｃ３ 塔顶采出

率的方式调节混合二元醇循环量ꎬ微调 ＲＤ 塔顶采

出速率使流程收敛ꎬ流程收敛时混合二元醇循环量、
循环的混合二元醇中乙二醇的摩尔分数如图 ５ 所

示ꎬ增大碳酸乙烯酯循环量ꎬ反应向着生成乙二醇的

　 　 　 　 　 　 　

１—混合二元醇循环量ꎻ２—ＥＧ 摩尔分数

图 ５　 碳酸乙烯酯循环量对混合二元醇

循环量和组成的影响
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方向进行ꎬ更多的 １ꎬ２－丁二醇反应生成碳酸丁烯

酯ꎬ且混合二醇的循环量较小ꎮ
ＲＤ、Ｃ２、Ｃ３ ３ 塔的再沸器能耗以及全流程总再

沸器能耗随着碳酸乙烯酯循环量变化而变化的情况

如图 ６ 所示ꎮ ＲＤ 能耗随着碳酸乙烯酯循环量的增

大而增大ꎻ碳酸乙烯酯循环量增大的同时ꎬ混合二元

醇循环量减小ꎬ所以 Ｃ３ 能耗降低ꎻ而分离碳酸乙烯

酯与混合二元醇的 Ｃ２ 能耗先降低再升高ꎻ由于 Ｃ１

能耗变化较小ꎬ总能耗先降低后增大ꎬ因而存在一个

能耗的极小点ꎮ

１—ＲＤ 再沸器能耗ꎻ２—Ｃ２ 再沸器能耗ꎻ

３—Ｃ３ 再沸器能耗ꎻ４—再沸器总能耗

图 ６　 碳酸乙烯酯循环量对 ＲＤ、Ｃ２、Ｃ３ 和

总的再沸器能耗的影响

３􀆰 ３　 碳酸二甲酯进料量

改变碳酸二甲酯进料量ꎬ反应精馏塔塔底温度

与 Ｃ１ 能耗如图 ７ 所示ꎬ当碳酸二甲酯进料量增大

时ꎬ反应精馏塔塔底温度降低ꎬ同时由于处理量增大

Ｃ１ 能耗增加ꎬ为保证二元醇不变质和维持催化剂的

活性ꎬ１３􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈ 的碳酸二甲酯进料量是合适的ꎬ
能够在控制塔底温度同时降低 Ｃ１ 的能耗ꎮ

１—ＲＤ 塔底温度ꎻ２—Ｃ１ 再沸器能耗

图 ７　 碳酸二甲酯进料量对 ＲＤ 塔底温度与

Ｃ１ 能耗的影响

３􀆰 ４　 反应精馏塔反应段板数

改变反应精馏塔反应段板数ꎬ通过调节 Ｃ３ 塔顶

采出率的方式调节混合二元醇循环量ꎬ微调 ＲＤ 塔

顶采出率使流程收敛ꎮ 流程收敛时混合二元醇循环

量、循环的混合二元醇中乙二醇的摩尔分数如图 ８

所示ꎬ当反应段板数增大到一定程度时ꎬ继续增加反

应精馏段级数ꎬ对于降低混合二元醇循环量与流程

能耗效果不再显著ꎮ 如图 ９ 所示ꎬＣ２、Ｃ３ 与总的再

沸器能耗随着反应段板数增加而降低ꎬ当反应段板

数达到 ４５ 块时ꎬ能耗的降低不再明显ꎮ

１—混合二元醇循环量ꎻ２—ＥＧ 摩尔分数

图 ８　 反应段板数对混合二元醇循环量和

组成的影响

１—Ｃ２ 再沸器能耗ꎻ２—Ｃ３ 再沸器能耗ꎻ３—再沸器总能耗

图 ９　 反应段板数对 Ｃ２、Ｃ３ 和总的再沸器

能耗的影响

３􀆰 ５　 乙二醇精制塔回流比与塔顶采出率

改变 Ｃ３ 回流比ꎬ通过调节 Ｃ３ 塔顶采出率的方

式调节混合二元醇循环量ꎬ微调 ＲＤ 塔顶采出速率

使流程收敛ꎬ 取 Ｃ３ 塔底乙二醇质量分数大于

９９􀆰 ９９％的最小塔顶采出率ꎮ Ｃ３ 塔顶采出率、循环

的混合二元醇中乙二醇的摩尔分数如图 １０ 所示ꎬ
　 　 　 　 　 　 　

１—塔顶采出率ꎻ２—ＥＧ 摩尔分数

图 １０　 乙二醇精制塔回流比对塔顶采出率和

混合二元醇组成的影响
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当 Ｃ３ 回流比增大时ꎬ选择合适的 Ｃ３ 塔顶采出率ꎬ混
合二醇的循环量降低ꎬ混合二醇中的乙二醇浓度

降低ꎮ
Ｃ２、Ｃ３ 与总的再沸器能耗随着 Ｃ３ 回流比变化

的情况如图 １１ 所示ꎬＣ３ 能耗随着回流比增大而增

大ꎬ而 Ｃ２ 能耗随着循环量的减小而减小ꎬ故存在一

个全流程总能耗的最小点ꎮ
３􀆰 ６　 优化结果

稳态模拟的流股信息和各塔的具体参数分别如

表 ３、表 ４ 所示ꎮ

１—Ｃ２ 再沸器能耗ꎻ２—Ｃ３ 再沸器能耗ꎻ３—再沸器总能耗

图 １１　 乙二醇精制塔回流比对 Ｃ２、Ｃ３ 和

总的再沸器能耗的影响

表 ３　 流股信息汇总表

流股
温度 /

Ｋ
压力 /
ＭＰａ

流量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

质量组成

ＭＥＯＨ ＥＧ ＥＣ ＤＭＣ １ꎬ２－ＢＤＯ ＢＣ

Ｆ－Ｇ ２９８􀆰 １５ ０􀆰 １ ７４２􀆰 ７２ ０ ０􀆰 ４７２２ ０ ０ ０􀆰 ５２７８ ０
Ｆ－ＤＭＣ ２９８􀆰 １５ ０􀆰 １ ３９１􀆰 ８４ ０ ０ ０ １ ０ ０
１ ３７１􀆰 ９５ ０􀆰 ０９ ３８３８􀆰 ２５ ０ ０􀆰 １４６０ ０􀆰 ６８８３ ０ ０􀆰 １６５７ ０
２ ３１４􀆰 ６９ ０􀆰 ０９ １２１６􀆰 ０６ ０ ０ ０ １ ０ ０
３ ３３３􀆰 ９３ ０􀆰 ０９ ４０９􀆰 ７２ ０􀆰 ６８０４ ０ ０ ０􀆰 ３１９６ ０ ０
４ ３７５􀆰 ８８ １􀆰 ２ ７２９􀆰 ７７ ０􀆰 ７４７５ ０ ０ ０􀆰 ２５２５ ０ ０
５ ２７２􀆰 ０７ ０􀆰 ００４ ４５１􀆰 ０１ ０􀆰 ５９１４ ０ ０ ０􀆰 ４０８６ ０ ０
６ ４１７􀆰 １４ １􀆰 ２ ３２０􀆰 ０５ ０􀆰 ８３３４ ０ ０ ０􀆰 １６６６ ０ ０
７ ４６６􀆰 ０８ １􀆰 ２ １３０􀆰 ９６ ０ ０ ０ １ ０ ０
８ ４１１􀆰 １８ ０􀆰 ０９ ４６４４􀆰 ５９ ０ ０􀆰 １２０７ ０􀆰 ５６８８ ０􀆰 １４９３ ０􀆰 ０５２５ ０􀆰 １０８８
９ ３０４􀆰 ３２ ０􀆰 ０１ ６９３􀆰 ２６ ０ ０ ０ １ ０ ０
１０ ４１３􀆰 ４９ ０􀆰 ０１ ３９５１􀆰 ３３ ０ ０􀆰 １４１８ ０􀆰 ６６８６ ０ ０􀆰 ０６１７ ０􀆰 １２７８
１１ ３８３􀆰 ９３ ０􀆰 ００４ ８０４􀆰 ３３ ０ ０􀆰 ６９６８ ０ ０ ０􀆰 ３０３２ ０
１２ ４１０􀆰 ９７ ０􀆰 ０１４ ４５３􀆰 ６４ ０ ０􀆰 ４６２５ ０ ０ ０􀆰 ５３７５ ０
１３ ４１４􀆰 ９７ ０􀆰 ００４ ３１４７􀆰 ００ ０ ０ ０􀆰 ８３９５ ０ ０ ０􀆰 １６０５
１４ ２９８􀆰 １５ ０􀆰 １ ２６４１􀆰 ８９ ０ ０ １ ０ ０ ０
ＥＧ ４１３􀆰 ６０ ０􀆰 ０１４ ３５０􀆰 ６９ ０ １ ０ ０ ０ ０
ＭＥＯＨ ２７３􀆰 ３６ ０􀆰 ００４ ２７８􀆰 ７７ １ ０ ０ ０ ０ ０
Ｐ－ＢＣ ２９８􀆰 １５ ０􀆰 １ ５０５􀆰 １１ ０ ０ ０ ０ ０ １

表 ４　 各塔设计和操作参数汇总表

塔
压力 /
ＭＰａ

总理论

板数

进料

位置
回流比

塔顶

采出率

再沸器热

负荷 / ｋＷ

ＲＤ ０􀆰 ０９ ６５ １０ꎬ５５ａ ０􀆰 ４５ ０􀆰 ０８１１ ３９２􀆰 ０８
Ｃ１ ０􀆰 ０１ １５ ８ １􀆰 ０４ ０􀆰 １４９３ １２６􀆰 ３４
Ｃ２ ０􀆰 ００４ ６６ ４４ １􀆰 ６８ ０􀆰 ２０３６ ５０４􀆰 ２４
Ｃ３ ０􀆰 ０１４ ９０ ３７ ４􀆰 ００ ０􀆰 ５６４０ ５１２􀆰 ６０
ＬＰＣ ０􀆰 ００４ ５８ １８ １􀆰 ４４ ０􀆰 ６１８０ ２１１􀆰 ２７
ＨＰＣ １􀆰 ２ ５３ ４４ １􀆰 ４８ ０􀆰 ７０９６ ２３１􀆰 ７７

４　 结论

(１)碳酸乙烯酯作为反应抑制剂在体系中循

环ꎬ可以实现表观上在反应精馏塔中仅 １ꎬ２－丁二醇

充分反应而乙二醇未反应ꎬ塔底产品经过脱轻、精

制、分离ꎬ得到高纯度的乙二醇与碳酸丁烯酯产品ꎮ
(２)对流程中的关键参数进行了优化ꎬ优化后

的结果为:反应精馏塔 ＲＤ 中碳酸乙烯酯进料量为

３０ ｋｍｏｌ / ｈꎬ进料位置为反应段第一块板ꎬ碳酸二甲

酯进料量为 １３􀆰 ５ ｋｍｏｌ / ｈꎬ进料位置为提馏段第一块

板ꎬ反应精馏塔精馏段、反应段、提馏段分别为 ８、
４５、１０ 块板ꎮ 乙二醇精制塔 Ｃ３ 总理论板数为 １００ꎬ
混合二元醇进料位置为第 ４０ 块板ꎬ回流比为 ４ꎮ
ＲＤ、Ｃ１、Ｃ２、Ｃ３ 操作压力分别为 ０􀆰 ０９、０􀆰 ０１、０􀆰 ００４、
０􀆰 ０１４ ＭＰａꎮ

参考文献

[１] Ｌｉｄｅ Ｄ ＲꎬＭｉｌｎｅ Ｇ Ｗ Ａ.Ｈａｎｄｂｏｏｋ ｏｆ ｄａｔａ ｏｎ ｏｒｇａｎｉｃ ｃｏｍｐｏｕｎｄｓ
[Ｍ].Ｂｏｃａ ＲａｔｏｎꎬＦＬ:ＣＲＣ ＰｒｅｓｓꎬＩｎｃꎬ１９９４.

　 　 　 　 (下转第 ２１４ 页)

􀅰０１２􀅰



现代化工 第 ４１ 卷第 ９ 期

续表

分析项目 原料 产品

族组成(体积分数) / ％ 　 　
　 饱和烃 ５７􀆰 ２ ５９􀆰 １
　 烯烃 ２０􀆰 ２ １５􀆰 ５
　 芳烃 ２２􀆰 ７ ２２􀆰 ５

ｗ(硫) / (μｇ􀅰ｇ－１) ８２􀆰 ２ ６􀆰 ５

ｗ(硫醇硫) / (μｇ􀅰ｇ－１) ９􀆰 １ 博士试验通过

研究法辛烷值(ＲＯＮ) ８６􀆰 ９ ８６􀆰 ５５
液收 / ％ — ９９􀆰 ０５

从表 ４ 中标定结果可以看出ꎬ在标定条件下ꎬ原
料硫含量相对较高情况下ꎬ混合汽油硫含量降至

６􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ脱硫率达 ９２􀆰 １％ꎬ产品博士试验通过ꎬ
ＧＤＳ－２２(Ｓ)、ＧＤＳ－３２(Ｓ)和 ＧＤＳ－４２(Ｓ)催化剂的

组合具有较高的加氢脱硫与脱硫醇活性ꎮ 产品与原

料研究法辛烷值对比分析ꎬ研究法辛烷值(ＲＯＮ)损
失 ０􀆰 ４５ 个单位ꎬ液收为 ９９􀆰 ０５％ꎬ均高于催化剂协议

要求ꎬ从产品与原料族组成对比可知ꎬ芳烃含量变化

不大ꎬ烯烃降幅仅 ４􀆰 ７％ꎬ表明 ＧＡＲＤＥＳ－Ⅱ完全硫

化态催化剂经过反应器操作条件优化ꎬ在某石化

８０ 万 ｔ / ａ 汽油加氢脱硫装置的应用具有较优异反应

活性和选择性能ꎮ

３　 结论

(１)ＧＡＲＤＥＳ－Ⅱ完全硫化态催化剂从开始投油

至产品合格仅耗时 ６ ｈꎬ与氧化态加氢催化剂[７] 及

开工进程相比ꎬ可以节省催化剂的干燥、硫化、退硫

化油的时间ꎬＧＡＲＤＥＳ－Ⅱ完全硫化催化剂可以节省

开工时间 ３ ｄ 以上ꎮ

(２)通过装置开工后运行数据可以看出ꎬ经过

逐步的操作优化和反应器入口温度调节ꎬ由于受系

统氢压力、氢油比、原料组成等影响一反温升略有升

高ꎬ二反温升逐步由 ４􀆰 １℃降至 ２􀆰 ２℃维持稳定ꎬ三
反温升降至 ６℃ꎬ温升趋于稳定ꎬ说明催化剂具有较

高的反应活性ꎮ
(３)在标定条件下ꎬ原料硫含量相对较高情况

下ꎬ混合汽油硫含量降至 ６􀆰 ５ μｇ / ｇꎬ 脱硫率达

９２􀆰 １％ꎬ产品博士试验通过ꎬ研究法辛烷值(ＲＯＮ)损
失 ０􀆰 ４５ 个单位ꎬ液收为 ９９􀆰 ０５％ꎬ烯烃降幅为 ４􀆰 ７％ꎬ
表明 ＧＡＲＤＥＳ－Ⅱ完全硫化催化剂能完全满足公司

清洁汽油生产要求ꎬ具有良好的脱硫(硫醇硫)活性

以及较低的辛烷值损失性能ꎮ
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