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摘要:设计并建立了一条以高湍流反应塔为核心设备的废铜铋催化剂再生工艺生产线ꎬ从工业化的角度研究了废旧铜铋催

化剂的再生回收可行性ꎬ并且通过工业化运行经验证明了该工艺的可行性ꎮ 运行情况表明ꎬ该系统的再生催化剂回收率为

９８􀆰 ９％ꎬ再生催化剂与新鲜的催化剂颗粒粒径基本一致ꎬ组分含量相似ꎬ仍保留 ７９􀆰 ４５％ ~ ８１􀆰 ５０％的催化活性ꎬ在使用特性上具

有一般替代性ꎮ 运行经济性分析表明ꎬ系统低负荷时运行成本仍处于较高水平ꎬ额定投料量下运行综合效益最高ꎬ在该负荷下

运行每年预计可为企业综合提升效益约 ２ ２５５ 万元ꎮ
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联系人ꎬｑｕａｎｌｅｉ＿９４＠ １２６.ｃｏｍꎮ

　 　 随着国家对塑料污染治理从“限塑”提升至“禁
塑”ꎬ可降解塑料所属聚酯产业中重要的原料 １ꎬ４－
丁二醇需求量极大增加[１]ꎮ １ꎬ４－丁二醇是一种饱

和碳四直链二元醇ꎬ简称 ＢＤＯꎬ是有机化工和精细

化工的重要上游原料ꎮ 生产 ＢＤＯ 的主要工艺有炔

醛法、顺酐法、丁二烯法、环氧丙烷法等[２－４]ꎮ 国内

１ꎬ４－丁二醇的合成工艺主要采用炔醛法[５－６]ꎬ主要

工艺流程是以一段加氢法为代表的两段催化加氢工

艺ꎬ主要采用的催化剂有 Ｎｉ－Ｃｕ 催化剂及 Ｃｕ－Ｂｉ 催

化剂ꎮ
炔醛法主要工艺为以乙炔和甲醛为主要原料ꎬ

在铜铋催化作用下生成 ＢＤＯꎮ 在铜铋催化剂催化

过程中ꎬ以有机物为原料的催化反应往往会生产大

量的含碳副产物ꎬ这些副产物在催化剂表面堆积或

堵塞在催化剂的孔道里ꎬ造成催化剂失活[７]ꎮ 目前

废催化剂再生技术应用较为广泛ꎬＧａｒｅｔｔｏ 等[８] 研究

了 Ｐｔ / Ａｌ２Ｏ３ 催化剂与低金属氧化物的在催化加氢

脱氯过程中失活的原因ꎬ对在氢气氛围下不同反应

􀅰６３２􀅰
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温度时的 Ｐｔ / Ａｌ２Ｏ３ 催化剂再生特性进行了实验验

证ꎮ Ｄｅｙ 等[９]综述研究了霍加拉特(Ｈｏｐｃａｌｉｔｅ)催化

剂在汽车尾气 ＣＯ 氧化过程中失活的机制、失活预

防方法及再生等方面ꎬ提出了减缓催化剂失活的最

佳运行条件ꎮ Ｈｗａｎｇ 等[１０] 研究了 Ｆｅ－Ｋ /氧化铝在

ＣＯ２ 加氢制烃过程中的失活原理ꎬ该失活主要是由

于碳质沉积引起的ꎬ利用氧化－还原方法成功将该

催化剂再生ꎮ 此外ꎬ废催化剂还有采用热处理

法[１１－１４]、碱洗酸洗法[１５]、低温氧化法[１６－１７] 等技术进

行再生ꎮ 但是以上研究都未有工程应用的报道ꎬ只
停留在实验室研究阶段ꎬ并且对于整套流程副产废

弃物并没有得到有效处理ꎮ 本文中基于热态分解法

原理提出了一种废催化剂重生、收集、尾气治理全流

程系统ꎬ并在实际运行中研究了该系统的最优运行

投料负荷及运行经济性ꎮ 本文中提出的含碳副产物

堵塞的催化剂再生流程已经实现工程应用ꎬ对相似

类型废催化剂回收研究具有一定的指导意义ꎮ

１　 再生系统及工艺

１􀆰 １　 再生系统

在催化反应过程中ꎬ铜铋废催化剂主要作用于

１ꎬ４－丁炔二醇中间体ꎬ失活形式主要是反应过程中

的含碳物质从气相冷凝为液相沉积到催化剂的表面

或内部ꎬ形成固体大分子物质堵塞孔道或覆盖活性

位点ꎮ 占据反应表面ꎬ导致催化效能降低[１]ꎮ 本项

目采用以下工艺流程ꎬ实现了铜铋废催化剂的再生、
收集工作ꎮ

图 １ 是铜铋废催化剂再生工艺流程ꎬ可以看到

该流程具有三级收集系统及一套废催化剂再生系

　 　 　 　 　 　 　

１—废催化剂储罐ꎻ２—废催化剂输送泵ꎻ３—储水罐ꎻ４—冷却泵ꎻ
５—再生反应炉ꎻ６—冷却收集塔ꎻ７—一级分离器ꎻ８—二级分离

器ꎻ９—三级分离器ꎻ１０—引风机ꎻ１１—冷却塔及烟囱ꎻ１２—收集

料斗 １ꎻ１３—收集料斗 ２ꎻ１４—反应炉测控仪表ꎻ１５—反应炉出口

测控仪表ꎻ１６~１９—卸料阀门ꎻ２０—废催化剂过滤筛

图 １　 铜铋废催化剂再生工艺流程

统ꎮ 主要工艺流程功能区域可分为浆液配置区域、
再生反应区域、收集区及尾气处理区ꎮ 浆液配置区

域包括 １ 台过滤筛及配置储罐ꎬ再生区域包括再生

反应炉及其配套的燃烧器ꎬ收集区域为冷却收集塔

及三级收集装置ꎬ冷却收集主要目的是将再生催化

剂降温ꎬ前两级为旋风分离装置ꎬ第三级为布袋收集

装置ꎮ 整个系统通过末端的引风机维持负压ꎬ并且

通过洗涤塔除酸达标排放ꎮ
整个工艺流程中ꎬ废催化剂与水调制混合为质

量分数 ２０％的催化剂浆料ꎬ其中废催化剂中含有质

量分数 ５０％左右的有机物ꎮ 配伍后的废催化剂浆

液喷射进入高湍流反应塔的浆料与 ８００~１ ０００℃的

高温烟气充分混合ꎬ水分首先汽化ꎬ废催化剂表面堆

积或堵塞在孔道中的积碳脱附并燃烧为二氧化碳ꎬ
实现废催化剂再生ꎮ 再生催化剂混合高温烟气经过

冷却塔冷却烟气温度降至 ２００℃ꎮ 随后经过三级收

集装置将再生催化剂收集ꎮ
１􀆰 ２　 废催化剂再生系统运行情况及废催化剂再生

情况分析

本生产线经调试稳定运行后ꎬ随机抽取 ２０２１ 年

９ 月的生产数据为分析对象ꎮ 期间共投配伍后废催

化剂 １２０􀆰 ０ ｔꎬ废催化剂中的水分和沉积有机杂质总

含量为 ９０％ꎬ据此分析ꎬ脱除水分和沉积的有机物

后ꎬ可理论回收得到再生催化剂 １２ ｔꎬ实际回收

１１􀆰 ７ ｔꎬ回收率为 ９７􀆰 ５％ꎮ 以随机选取其中 ９ ｄ 的同

一时刻ꎬ即上午 １０ 时的参数进行分析ꎮ 从表 １ 可以

看出ꎬ在 ９ ｄ 的运行期间同一时刻内ꎬ投料量、天然

气耗量ꎬ反应塔出口温度、排烟温度等各项参数基本

相同ꎬ整条生产线运行非常稳定ꎮ 从表 ２ 可以看出ꎬ
在运行期间催化剂再生系统烟气污染物浓度均远小

于法规(ＧＢ １８４８４—２０２０)要求ꎬ生产线排放稳定且

达标ꎮ
表 １　 废催化剂再生系统运行情况

日期
投料量 /

(ｋｇ􀅰ｈ－１)

天然气耗量 /

(ｍ３􀅰ｈ－１)

反应塔出口

温度 / ℃
排烟温度 /

℃

２０２１􀆰 ９􀆰 １ ２００􀆰 ０ ４０􀆰 １ ９７３􀆰 ２ １６６􀆰 １

２０２１􀆰 ９􀆰 ２ ２００􀆰 ０ ３８􀆰 ２ ９８０􀆰 ３ １６７􀆰 ８

２０２１􀆰 ９􀆰 ３ ２００􀆰 ０ ３５􀆰 ２ ９４２􀆰 ３ １６５􀆰 ３

２０２１􀆰 ９􀆰 ４ ２００􀆰 ０ ３９􀆰 ５ ９３９􀆰 ２ １５９􀆰 ２

２０２１􀆰 ９􀆰 ５ ２００􀆰 ０ ４１􀆰 ４ ９２１􀆰 ３ １６３􀆰 ４

２０２１􀆰 ９􀆰 ６ ２００􀆰 ０ ４１􀆰 ３ ９３５􀆰 ８ １６４􀆰 １

２０２１􀆰 ９􀆰 ７ ２００􀆰 ０ ４１􀆰 ３ ９３４􀆰 ２ １５９􀆰 ２

２０２１􀆰 ９􀆰 ８ ２００􀆰 ０ ４０􀆰 ８ ９４０􀆰 ３ １５７􀆰 ６

２０２１􀆰 ９􀆰 ９ ２００􀆰 ０ ４３􀆰 ０ ９３８􀆰 ５ １６５􀆰 ２
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表 ２　 废催化剂再生系统烟气污染物浓度 ｍｇ / ｍ３

日期 / 标准 ＳＯ２ ＮＯｘ 粉尘

２０２１􀆰 ９􀆰 １ ４６􀆰 ４ ４６􀆰 ４ ０􀆰 ０３
２０２１􀆰 ９􀆰 ２ ４７􀆰 ３ ４７􀆰 ３ ０􀆰 １３
２０２１􀆰 ９􀆰 ３ ４１􀆰 ９ ４１􀆰 ９ ０􀆰 ０３
２０２１􀆰 ９􀆰 ４ ４２􀆰 ３ ４２􀆰 ３ ０􀆰 ０２
２０２１􀆰 ９􀆰 ５ ４０􀆰 ３ ４０􀆰 ３ ０􀆰 １２
２０２１􀆰 ９􀆰 ６ ４２􀆰 ４ ４２􀆰 ４ ０􀆰 １５
２０２１􀆰 ９􀆰 ７ ４５􀆰 ６ ４５􀆰 ６ ０􀆰 １８
２０２１􀆰 ９􀆰 ８ ４２􀆰 ９ ４２􀆰 ９ ０􀆰 １２
２０２１􀆰 ９􀆰 ９ ４２􀆰 ２ ４２􀆰 ２ ０􀆰 １４

ＧＢ １８４８４—２０２０ １００ ３００ ３０

２　 再生催化剂物性及催化性能分析

对再生催化剂的组分、堆密度、平均颗粒度、比
表面积等物性进行了分析检测ꎮ 如表 ３ 所示ꎬ与新

鲜催化剂相比ꎬ再生催化剂中的活性成分 ＣｕＯ 含量

增加了 ２􀆰 ０２％ꎬ而 Ｂｉ２Ｏ３ 含量降低了 １􀆰 ８４％ꎮ 另外ꎬ
从表 ４ 可以看出ꎬ表面积降低了 ２４􀆰 ４％ꎬ堆密度增加

了 ７􀆰 ８％ꎬ平均颗粒度增加了 ３􀆰 ７％ꎮ 在此基础上ꎬ
对再生催化剂的催化性能进行了检测ꎬ如表 ５ 所示ꎬ
在反应温度为 ８５、９０、９５℃下分别检测甲醛转化率ꎬ
可以看出ꎬ相比新鲜催化剂ꎬ再生催化剂保留了新鲜

催化剂的 ７６􀆰 ２２％ ~ ７８􀆰 ７２％的催化活性ꎬ完全满足

运行需要ꎮ
表 ３　 再生催化剂与新鲜催化剂组分 ％

　 ＣｕＯ Ｂｉ２Ｏ３ ＭｇＯ ＳｉＯ２ 其他

新鲜催化剂 ４６􀆰 ４５ 　 ３􀆰 ６８ 　 ８􀆰 ６８ ４０􀆰 ２１ 　 ０􀆰 ９８
再生催化剂 ４８􀆰 ４７ １􀆰 ８４ ３􀆰 ３５ ４５􀆰 ４５ ０􀆰 ８９
差值　 　 　 ２􀆰 ０２ －１􀆰 ８４ －５􀆰 ３３ ５􀆰 ２４ －０􀆰 ０９

表 ４　 新鲜催化剂与再生催化剂物理特性

　
堆密度 /

(ｋｇ􀅰ｃｍ－３)

平均颗粒度 /
μｍ

比表面积 /

(ｍ２􀅰ｋｇ－１)

新鲜催化剂 １􀆰 １５ １５􀆰 ４６ ４２􀆰 ３４

再生催化剂 １􀆰 ２４ １６􀆰 ０３ ３２􀆰 ０３

差值 / ％ ７􀆰 ８ ３􀆰 ７ －２４􀆰 ４

表 ５　 不同温度再生催化剂和新鲜催化剂的甲醛转化率

％

温度 / ℃ 再生催化剂 / ％ 新鲜催化剂 / ％ 催化活性保留率 / ％

８５ ５７􀆰 ７９ ７２􀆰 ７４ ７９􀆰 ４５

９０ ５６􀆰 ５７ ６９􀆰 ４５ ８１􀆰 ４６

９５ ５８􀆰 ７３ ７２􀆰 ０７ ８１􀆰 ５０

为进一步探究再生催化剂性能变化的原因ꎬ对
催化剂进行了 ＸＲＤ、扫描电镜表征ꎬ分析了催化剂

的微观结构ꎮ 如图 ２ 所示ꎬ新鲜催化剂的活性组分

均为氧化铜ꎬ微观氧化铜晶粒为 １４ ｎｍꎬ再生催化剂

活性组分为氧化铜和氧化亚铜ꎬ氧化铜的晶粒为

３９􀆰 ５ ｎｍꎬ氧化亚铜的晶粒为 ４７􀆰 ５ ｎｍꎮ 相比于新鲜

催化剂ꎬ再生催化剂氧化铜的晶粒更大ꎬ活性有所降

低ꎻ另外氧化亚铜使用过程中不容易被活化ꎬ不具备

催化活性ꎮ 从扫描电镜结果来看(图 ３)ꎬ新鲜催化

剂与再生后的催化剂的颗粒尺寸基本一致ꎬ但是颗

粒的微观结构完全不同ꎬ新鲜催化剂的表面为活性

组分氧化铜覆盖ꎬ小白点为制备催化剂过程单独形

成的氧化铜颗粒ꎬ但再生催化剂的表面为硅铜相互

掺杂较均匀的状态ꎮ

(ａ)再生催化剂

(ｂ)新鲜催化剂

图 ２　 再生催化剂与新鲜催化剂 ＸＲＤ 图

(ａ)再生催化剂单个颗粒 (ｂ)再生催化剂宏观颗粒

(ｃ)新鲜催化剂单个颗粒 (ｄ)新鲜催化剂宏观颗粒

图 ３　 再生催化剂与新鲜催化剂扫描电镜微观图
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３　 经济性分析

该系统运行期间对不同投料量下的运行能耗及
经济效益进行了统计ꎬ主要消耗点为整个项目的电

耗、燃料消耗、工艺水消耗、化学试剂及人工费ꎮ 再

生后的铜铋催化剂完全可以当作新鲜催化剂使用ꎬ
预计经济价值为 ２２０ 元 / ｋｇꎮ 本文中对不同投料量

下各级回收装置的回收效率进行统计ꎬ不同投料量

及三级回收设备的效率如表 ６ 所示ꎮ 表 ６ 表明ꎬ不
同粒径的再生催化剂的回收效率不同ꎬ催化剂的粒

径越大ꎬ回收效率越高ꎮ 布袋除尘器在 １０ μｍ 以上

对再生催化剂具有≥９８％的收集效率ꎮ
表 ６　 不同粒径催化剂收集效率

入口再生催化剂粒径 /
μｍ

一级回收率 /
％

二级回收率 /
％

布袋除尘器

回收率 / ％

５ ８０ ８５ 　

１０ ８５ ８８ 　

２０ ９０ ９２ ９８

３０ ９５ ９８ 　

４０ ９８ ９９ 　

不同投料量下的粒径分布具有不同的特点ꎬ表
７ 是不同投料量情况下的粒径分布特点ꎬ可以看出ꎬ
粒径分布主要集中在 ２０ μｍ 区间ꎮ 但是该粒径大

小在该区间下的收集设备效率较低ꎮ 基于回收效率

及不同投料量粒径分布下的系统运行成本曲线如图

４ 所示ꎮ
表 ７　 不同投料量情况下的粒径分布

(以废催化剂浆液重量统计) ％

入口再生催化剂

粒径 / μｍ

投料量 / (ｋｇ􀅰ｈ－１)

２００ １５０ １００ ５０

５ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０ １４􀆰 ０

１０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０

２０ ３０􀆰 ０ ２６􀆰 ７ ３０􀆰 ０ ４０􀆰 ０

３０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０ ２０􀆰 ０

４０ １０􀆰 ０ １３􀆰 ３ １０􀆰 ０ ６􀆰 ０

投料量:１—２００ ｋｇ / ｈꎻ２—１５０ ｋｇ / ｈꎻ３—１００ ｋｇ / ｈꎻ４—５０ ｋｇ / ｈ

图 ４　 催化剂回收量

从图 ５ 可以看出ꎬ随着投料量的增加ꎬ电耗量、
天然气耗量逐渐降低ꎬ投料量为 ５０ ｋｇ / ｈ 时上述运

行损耗最高ꎬ这是因为在系统运行时即使在小负荷

的情况下也需要维持一定的负压及燃烧温度以满足

排放标准的要求[１８]ꎮ 由于系统采用自动化程度较

高的工艺流程ꎬ因此在不同投料量时所需的运行人

员不变ꎮ

１—天然气耗量ꎻ２—电耗量ꎻ３—人工耗量ꎻ
４—催化剂回收价格ꎻ５—总消耗量

图 ５　 系统运行费用及催化剂回收收益

随着投料量增大ꎬ再生催化剂的收集量不断增

大ꎬ再生催化剂的价格较高ꎬ从图 ５ 中可以看出实现

了较大的经济效益ꎬ并且总消耗量再生催化剂的占

比逐渐降低ꎬ说明整体系统的经济性随着投料量增

加而增大ꎮ 但是由于系统运行负荷及稳定性的限

制ꎬ最大投料量即为系统的额定设计投料量ꎮ 在实

际运行过程中ꎬ处在该投料量下的系统实际收集再

生催化剂 １９ ｋｇꎬ收集率为 ９５％ꎬ系统运行消耗量为

１ ０４８ 元 / ｔꎬ系统净收益为 ３ １３２ 元 / ｔ(以 １０％的废催

化剂溶液计算)ꎮ 满负荷运行情况下ꎬ本工艺每年

可为企业综合提升效益约 ２ ２５５ 万元ꎮ

４　 结论

介绍了一种以高湍流反应塔为核心设备的废铜

铋催化剂再生工艺生产线ꎮ 该工艺流程包括:破碎－
废催化剂浆料调制－喷射入炉－脱附再生－预冷－急
冷－收集ꎮ 该系统的再生催化剂回收率平均在 ９５％
以上ꎬ烟气排放符合国家排放标准ꎮ 再生催化剂与

新鲜的催化剂颗粒粒径基本一致ꎬ组分含量相似ꎬ仍
保留 ７９􀆰 ４５％~ ８１􀆰 ５０％的催化活性ꎬ在使用特性上

具有一般替代性ꎮ 再生催化剂的比表面积下降、活
性组分氧化铜晶粒长大、部分铜以氧化亚铜形式存

在等因素综合影响了催化剂活性降低ꎮ 此外ꎬ研究

了不同投料量下的系统各阶段再生催化剂收集效

率ꎬ并对不同投料量下的系统运行经济性进行了研

究ꎬ结果表明ꎬ系统运行消耗在低负荷时仍保持较高

的状态ꎬ在投料量为 ２００ ｋｇ / ｈ 时的系统净收益最高ꎮ
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(２)通过分析计算调整低温分离器、脱甲烷塔、
脱乙烷塔、液化气塔底温度等关键参数后的硫分布

及产品质量情况ꎬ在目前的净化干气含硫量的情况

下ꎬ液化气的含硫量始终处于超标状态ꎮ
(３)通过对比典型的液化气脱硫醇工艺ꎬ在后

续的工艺升级改造中ꎬ推荐采用在成本、技术适应性

等方面更优的纤维液膜脱硫工艺ꎮ
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