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摘要:环戊二烯(ＣＰＤ)是裂解碳五中的重要组分ꎬ也是新材料领域的重要单体ꎮ 为实现 ＣＰＤ 单体的高效提纯ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ

软件搭建反应及分离全流程模型ꎬ通过后二聚法制备粗双环戊二烯(ＤＣＤＰ)ꎬ通过气相解聚法制备高纯 ＤＣＰＤꎬ实现了多品级
ＤＣＰＤ 制备工艺路线的设计ꎬ包括聚酯级、高纯级和聚合级 ＤＣＰＤꎬＤＣＤＰ 质量分数最高可达 ９９􀆰 ８％ꎬ收率可达 ９２􀆰 ５％以上ꎮ 从而验
证了该流程在工业应用上的整体可行性ꎬ并对主要设计参数及操作条件进行了灵敏度分析ꎬ得到了较优的设计及操作条件ꎮ
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　 　 裂解碳五是石脑油及其他重质裂解原料制乙烯

过程中的副产物ꎬ其中异戊二烯 ( ＩＰ )、环戊二烯

(ＣＰＤ)和间戊二烯(ＰＤ)等占比 ４０％ ~５５％ꎬ是新材

料以及精细化工领域重要的单体[１－２]ꎮ 然而ꎬ我国

当前裂解碳五资源利用率仅为 ４０％ꎬ低于日本和美

国相关公司的 ７５％[３]ꎮ 如何高值化利用碳五组分

对炼化企业的提质增效将有重要意义ꎮ
裂解碳五中 ＣＰＤ 含量为 １５％ ~ ２０％ꎬＣＰＤ 是新

材料领域的重要单体ꎬ经过进一步转化可用于环烯

烃共聚物(ＣＯＣ / ＣＯＰ)、三元乙丙橡胶(ＥＰＤＭ)等高

性能材料的合成ꎮ 然而ꎬ由于裂解碳五中组分复杂

且相互之间可形成二元 /三元共沸物ꎬ传统的蒸馏方

法很难获得高纯度的 ＣＰＤꎮ 因此ꎬ研究者们开发了

前二聚[４－５]、后二聚[６] 和反应精馏[７] 等技术进行

ＣＰＤ 的提纯ꎮ 这些技术的核心均是利用 ＣＰＤ 更易

二聚生成双环戊二烯(ＤＣＰＤ)的特性ꎬ通过增大组

分间的沸点差以更好地实现精馏提纯的目的ꎮ 不同

的是ꎬ前二聚法是直接将初步脱除碳四等轻组分的

碳五二烯烃混合物进行二聚反应ꎬ会导致较多的

ＣＰＤ 与 ＩＰ 发生副反应ꎬ从而降低了产品纯度且 ＩＰ
损失较大ꎮ 后二聚法通过先精馏分离 ＩＰꎬ对 ＣＰＤ 进

行初步富集后再进行二聚反应ꎬ从而达到减少 ＩＰ 损

失、提高 ＣＰＤ 纯度的目的ꎮ 虽然后二聚法具备较多

优势ꎬ但当前实际生产中碳五分离多采用前二聚技

术[８]ꎬ针对后二聚的报道相对较少ꎮ 因此有必要针

对后二聚工艺进行系统研究ꎬ为后续的工业化应用

提供相应的理论及数据支撑ꎮ
通过上述二聚法得到的产品多为质量分数为

８０％左右的粗 ＤＣＰＤꎬ以此为原料制备高纯 ＤＣＰＤ
的工艺一般可分为 ２ 大类ꎬ一类为精馏法ꎬ另一类为

“解聚－精馏－二聚”法[９]ꎮ “解聚－精馏－二聚”法首

先将粗 ＤＣＰＤ 解聚得到 ＣＰＤ 并进行精馏提纯ꎬ提纯

后的 ＣＰＤ 进一步进行二聚反应最终精馏得到高纯

度的 ＤＣＰＤꎮ 相较于精馏法ꎬ“解聚－精馏－二聚”法
对精馏塔的要求低ꎬ容易操作ꎬ损失少ꎬ是一种适合

工业生产的方法ꎮ
ＤＣＰＤ 解聚是“解聚－精馏－二聚”法的核心环

节ꎬ目前主要分为液相解聚法和气相解聚法[１０]ꎮ 液
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相解聚法指 ＤＣＰＤ 在较低温下进行解聚ꎬ并通过不

断移除 ＣＰＤ 来促进反应进行ꎮ 液相解聚法需要较

长的反应时间ꎬ易出现多聚等副反应ꎬ因此生产中需

使用高沸点导热油进行稀释并添加阻聚剂[１１－１２]ꎮ
此外ꎬ液相解聚法还存在 ＣＰＤ 收率低、高沸点导热

油处理回收困难、能耗高等问题ꎮ 气相解聚法则是

将气化后的 ＤＣＰＤ 在极短的时间内加热到较高的温

度ꎬ使得 ＤＣＰＤ 瞬间解聚ꎮ 在使用气相解聚法时一

般需要加入水蒸气[１３]、氮气[１０ꎬ１４] 或氢气[１５] 等稀释

剂稀释反应ꎬ以减少物料在管道内结焦并降低反应

物以及底物在体系内的分压ꎬ促进反应向解聚方向

进行ꎮ 相较于液相解聚法ꎬ气相解聚法的优势在于

解聚速率快、ＤＣＰＤ 转化率高、产生结焦少、设备运

行周期长且无需液相稀释剂回收过程ꎬ因此ꎬ气相解

聚工艺是高纯 ＤＣＰＤ 制备的发展趋势ꎮ
已有研究表明ꎬＤＣＰＤ 的制备具有原料组成复

杂、工艺路线多、流程长等特点ꎮ 其中后二聚法、气
相解聚法等新工艺的研究多集中于独立单元小试研

究ꎬ缺少针对全流程的深入分析和系统优化ꎮ 本文

中旨在使用 Ａｓｐｅｎ 软件ꎬ搭建包括“五塔三反”的

ＤＣＰＤ 反应及分离全流程模型ꎬ探索多品级 ＤＣＰＤ
的制备工艺路线ꎬ为分离过程的设备设计和操作条

件的优化提供理论支撑ꎬ以满足大规模工业化应用

的需求ꎮ

１　 模拟部分

１􀆰 １　 原料

本研究中制取多品级 ＤＣＰＤ 的原料取自某炼厂

乙烯裂解装置的副产碳五馏分ꎬ原料规模为 ８ 万 ｔ / ａꎮ
具体原料组成如表 １ 所示ꎮ

表 １　 原料组成组分分析

组分
质量分数 /

％
组分

质量分数 /
％

１－丁烯 ０􀆰 ０２

１ꎬ３－丁二烯 ０􀆰 ０８

乙烯基乙炔 ０􀆰 ００

反－２－丁烯 ０􀆰 ０９

顺－２－丁烯 ０􀆰 ２５

１ꎬ２－丁二烯 ０􀆰 ３２

３－甲基－１－丁烯 ０􀆰 ５２

异戊烷 ９􀆰 ８６

１ꎬ４－戊二烯 ２􀆰 ２１

２－丁炔 ０􀆰 ９６

１－戊烯 ３􀆰 １２

２－甲基－１－丁烯－３－炔 ０􀆰 ２０

２－甲基－１－丁烯 ４􀆰 ７１

正戊烷 １２􀆰 ６１

异戊二烯 ２１􀆰 ５７

反－２－戊烯 ２􀆰 ４９

１－戊炔 ３􀆰 ８９×１０－４

顺－２－戊烯 １􀆰 ３６

２－甲基－２－丁烯 ３􀆰 ２９

反 １ꎬ３－戊二烯 ７􀆰 ７６

１－戊烯－３－炔 ５􀆰 ７０×１０－４

３－甲基－１ꎬ２－

　 丁二烯

１􀆰 ４２×１０－４

环戊二烯 １９􀆰 １９

顺 １ꎬ３－戊二烯 ３􀆰 ８４

环戊烯 ２􀆰 ７３

环戊烷 ０􀆰 ９７

∑Ｘ１ ０􀆰 １６

∑Ｘ２ ０􀆰 １７

双环戊二烯 １􀆰 ４９

　 　 注:∑Ｘ１ 为苯和甲苯的混合物ꎻ∑Ｘ２ 为碳四双烯生成的自二

聚物ꎮ

１􀆰 ２　 工艺流程

本研究采用的工艺路线包括裂解碳五原料反应

分离制备粗 ＤＣＰＤ(聚酯级、高纯级)和粗 ＤＣＰＤ 经

“解聚－精馏－二聚”制备聚合级 ＤＣＰＤꎬ具体流程如

图 １ 所示ꎮ

图 １　 碳五馏分制备多品级 ＤＣＰＤ 流程
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　 　 粗 ＤＣＰＤ(聚酯级、高纯级)制备采用后二聚工

艺ꎮ 首先ꎬ通过脱轻烃塔 Ｔ１ 和脱异戊二烯塔 Ｔ２ 分

别从塔顶分离碳四和 ＩＰ 等组分ꎬ提浓后的物料由

Ｔ２ 塔塔底进入二聚反应器 Ｒ１ 生成 ＤＣＰＤꎮ Ｒ１ 产

物经脱间戊二烯塔 Ｔ３ 从塔顶分离 ＰＤ 等组分后ꎬ
ＤＣＰＤ 在塔底提浓形成聚酯级或高纯级 ＤＣＰＤ
产品ꎮ

Ｔ３ 塔塔底的粗 ＤＣＰＤ 进入解聚反应器 Ｒ２ꎬ
ＤＣＰＤ 在氢气的稀释作用下进行解聚反应ꎬ解聚生

成 ＣＰＤꎮ 解聚产物经过闪蒸罐 Ｆ１ 初步分离氢气

后ꎬ通过脱重塔 Ｔ４ 对 ＣＰＤ 进行富集ꎬ在 Ｔ４ 塔塔顶

得到进一步提浓的 ＣＰＤꎮ 随后在二聚反应器 Ｒ３ 再

次进行二聚反应并在脱轻塔 Ｔ５ 中精馏提纯ꎬ最终由

Ｔ５ 塔塔底获得聚合级 ＤＣＰＤ 产品ꎮ
１􀆰 ３　 热力学方法

本工艺流程中所涉及的碳五馏分主要由非极性

分子组成ꎬ在低压环境下ꎬ可以使用理想气体模型对

其气相逸度系数进行估计ꎮ 合适的活度系数模型对

液相模拟的准确性至关重要ꎮ 山西燃料化学研究所

的实验研究结果表明ꎬＷｉｌｓｏｎ 模型能较好地拟合碳

五体系[１６]ꎮ 另有诸多研究人员[１７－１９] 对碳五分离装

置进行了模拟计算ꎬ结果均表明采用 Ｗｉｌｓｏｎ 方程计

算碳五体系是有效的ꎮ 基于以上研究成果ꎬ本研究

中采用 Ｗｉｌｓｏｎ 模型计算碳五分离体系的热力学

性质ꎮ
１􀆰 ４　 反应动力学

本工艺过程中ꎬ主要涉及 ＣＰＤ 自二聚和 ＤＣＰＤ
解聚反应ꎮ 在反应过程中还会发生 ＩＰ 自二聚、ＩＰ
和 ＣＰＤ 共二聚等副反应ꎮ 本研究中参考了齐东峰

等[２０]和 Ｎｕｒｕｌｌｉｎａ 等[２１] 的实验研究成果ꎬ确定所使

用的反应动力学方程ꎬ相关反应方程及动力学参数

如表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 反应动力学方程

反应 反应方程式 Ａｒｒｈｅｎｉｕｓ 方程

ＣＰＤ 自二聚 ＣＰＤ＋ＣＰＤ
ｋ１
→ＤＣＰＤ ｋ１＝ ９􀆰 ５８×１０５ｅｘｐ(－１􀆰 ６３×１０４ / ＲＴ)

ＤＣＰＤ 解聚 ＤＣＰＤ
ｋ２
→２ＣＰＤ ｋ２＝ ６􀆰 ８９×１０１１ｅｘｐ(－３􀆰 ２６×１０４ / ＲＴ)

ＩＰ 自二聚 ＩＰ＋ＩＰ
ｋ３
→(ＩＰ－ＩＰ) ｄｉｍｅｒ ｋ３＝ ７􀆰 ８３×１０７ｅｘｐ(－２􀆰 ４９×１０４ / ＲＴ)

ＣＰＤ 与 ＩＰ 共二聚 ＣＰＤ＋ＩＰ
ｋ４
→(ＣＰＤ－ＩＰ) ｄｉｍｅｒ ｋ４＝ １􀆰 ８４×１０４ｅｘｐ(－１􀆰 ６５×１０４ / ＲＴ)

ＣＰＤ 与 １ꎬ３－丁二烯(ＢＤ)共二聚 ＣＰＤ＋ＢＤ
ｋ５
→(ＣＰＤ－ＢＤ) ｄｉｍｅｒ ｋ５＝ １􀆰 ５３×１０５ｅｘｐ(－１􀆰 ７６×１０４ / ＲＴ)

异丙烯基降冰片烯(ＣＰＤ－ＩＰ)解聚 (ＣＰＤ－ＩＰ) ｄｉｍｅｒ
ｋ６
→ＩＰ＋ＣＰＤ ｋ６＝ １􀆰 ０２×１０１３ｅｘｐ(－３􀆰 ９４×１０４ / ＲＴ)

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 粗 ＤＣＰＤ(聚酯级、高纯级)的制备

本研究采用后二聚方法ꎬ对碳五馏分中的 ＣＰＤ
进行初步提纯和反应ꎬ以获得粗 ＤＣＰＤꎬ该过程的产

品指标依据 ＳＨ / Ｔ １８０６—２０１６«工业用双环戊二烯»
标准中聚酯级 ＤＣＰＤ 优等品以及高纯级 ＤＣＰＤ 优等

品的要求ꎬ对应的 ＤＣＰＤ 质量分数分别大于 ８５％和

９７％ꎮ 本工艺首先采用脱轻烃塔 Ｔ１ 将碳四等轻组

分从塔顶进行分离ꎮ 随后ꎬＴ１ 塔塔底提浓物流通过

脱异戊二烯塔 Ｔ２ 从塔顶分离出 ＩＰꎬ该股富含 ＩＰ 的

物流后续可通过萃取精馏等工艺进行 ＩＰ 的进一步

提纯ꎬ同时为确保后续 ＩＰ 分离的纯度以及工艺过程

的安全性ꎬ需严格控制 Ｔ２ 塔塔顶物流中丁炔的质量

分数小于 ３００×１０－６ꎮ 脱除 ＩＰ 后ꎬＣＰＤ 在 Ｔ２ 塔塔底

富集供给二聚反应器 Ｒ１ꎮ Ｔ２ 塔塔底物流中 ＣＰＤ 的

收率(ＹＣＰＤ１)和 Ｔ２ 塔塔顶物流中 ＩＰ 的收率(ＹＩＰ１)也
是本段工艺中的重点考察指标ꎬ具体计算公式为:

ＹＣＰＤ１ ＝ ｍＣＰＤ＿Ｔ２ｂ / ｍＣＰＤ＿ＦＥＥＤ

ＹＩＰ１ ＝ ｍＩＰ＿Ｔ２ｔ / ｍＩＰ＿ＦＥＥＤ

式中ꎬｍＣＰＤ＿Ｔ２ｂ为 Ｔ２ 塔塔底 ＣＰＤ 的质量流量ꎻｍＩＰ＿Ｔ２ｔ

为 Ｔ２ 塔塔顶 ＩＰ 的质量流量ꎻｍＣＰＤ＿ＦＥＥＤ和 ｍＩＰ＿ＦＥＥＤ分

别为进料中 ＣＰＤ 和 ＩＰ 的质量流量ꎮ
Ｔ２ 塔底物流在二聚反应器 Ｒ１ 中进行二聚反

应ꎬＣＰＤ 主要转化为 ＤＣＰＤꎮ 随后ꎬＲ１ 反应产物进

入脱间戊二烯塔 Ｔ３ꎬ利用 ＰＤ 与 ＤＣＰＤ 的沸点差ꎬＴ３
塔塔底提纯得到粗 ＤＣＰＤꎮ 对 Ｔ３ 塔需重点考察

ＤＣＰＤ 纯度达到聚酯级和高纯级的具体条件ꎮ
基于上述目标ꎬ对各精馏塔主要设计及操作参

数进行灵敏度分析ꎮ
如图 ２ 所示ꎬ随着 Ｔ１ 塔塔顶馏出物质量流量的

增加ꎬＴ２ 塔塔顶丁炔质量分数呈下降趋势ꎮ 当 Ｔ１
塔塔顶馏出物质量流量达到 １ ５７５ ｋｇ / ｈ 以上时ꎬＴ２
塔塔顶丁炔质量分数小于 ３００ × １０－６ꎬ达到预设标

准ꎮ 随着馏出物质量流量的进一步增加ꎬ虽然丁炔

含量可进一步降低ꎬ但同时大量 ＣＰＤ 等从 Ｔ１ 塔塔
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顶分离ꎬ导致其收率迅速下降ꎮ 另外ꎬＹＩＰ１在以上馏

出量范围内变化相对较小ꎬ且在 １ ６００ ~ １ ６５０ ｋｇ / ｈ
范围内时为 ９５􀆰 ７％ꎬ达到最高值ꎮ 综合考虑ꎬＴ１ 塔

塔顶馏出物质量流量设为 １ ６００ ｋｇ / ｈꎮ

(ａ)Ｔ２ 塔塔顶丁炔质量分数随 Ｔ１ 塔塔顶馏出量变化关系

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

(ｂ)ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ１ 塔塔顶馏出量变化关系

图 ２　 Ｔ１ 塔塔顶馏出量对 Ｔ２ 塔塔顶丁炔

质量分数及 ＹＣＰＤ１和 ＹＩＰ１的影响关系

如图 ３(ａ)所示ꎬＴ２ 塔塔顶的丁炔质量分数随

Ｔ１ 塔塔板数的增加而逐渐下降ꎬ当塔板数增加至

１２８ 块以上时ꎬ丁炔质量分数小于 ３００×１０－６ꎬ达到了

　 　 　 　 　 　 　

(ａ)Ｔ２ 塔塔顶丁炔质量分数随 Ｔ１ 塔塔板数变化关系

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

(ｂ)ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ１ 塔塔板数变化关系

图 ３　 Ｔ１ 塔塔板数对 Ｔ２ 塔塔顶丁炔质量分数及

ＹＣＰＤ１和 ＹＩＰ１的影响关系

预设指标ꎮ 随塔板数进一步增加ꎬ丁炔质量分数下

降速度减缓ꎮ 如图 ３(ｂ)所示ꎬＹＣＰＤ１随 Ｔ１ 塔塔板数

的增加而下降ꎬ但整体变化幅度较小ꎮ ＹＩＰ１随 Ｔ１ 塔

塔板数的增加而增加ꎮ 因此为保证 Ｔ２ 塔塔顶丁炔

质量分数满足要求ꎬ且尽可能多地回收 ＩＰꎬ选定塔

板数为 １３３ 块ꎮ
如图 ４(ａ)所示ꎬＴ２ 塔塔顶丁炔含量随 Ｔ１ 进料

板位置增加而逐渐增加ꎬ且当进料板位置小于 ８２
时ꎬ丁炔质量分数可控制在小于 ３００×１０－６的水平ꎮ
如图 ４(ｂ)所示ꎬ随进料板位置增加ꎬＹＣＰＤ１与 ＹＩＰ１呈

相反的变化趋势ꎬＹＣＰＤ１ 先减少后增加ꎬ但整体变化

幅度不大ꎻＹＩＰ１则先增后减ꎬ在进料板变化范围内ꎬ
ＹＩＰ１在 ９４􀆰 ３％~９５􀆰 ９％范围内变化ꎮ 因此ꎬ在保证 Ｔ２
塔塔顶丁炔质量分数的前提下ꎬ综合考虑 ＣＰＤ 和 ＩＰ
收率ꎬ选定进料板位置为 ７６ꎮ

(ａ)Ｔ２ 塔塔顶丁炔质量分数随 Ｔ１ 塔进料板位置变化关系

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

(ｂ)ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ１ 塔进料板位置变化关系

图 ４　 Ｔ１ 塔进料板位置对 Ｔ２ 塔塔顶丁炔

质量分数及 ＹＣＰＤ１和 ＹＩＰ１的影响关系

如图 ５(ａ)所示ꎬＴ２ 塔塔顶丁炔质量分数随 Ｔ１
塔回流比的增加而逐渐减少ꎬ当回流比大于 １５􀆰 ２
后ꎬ丁炔质量分数能够保持在小于 ３００ × １０－６ 的水

平ꎬ符合预设要求ꎮ 由图 ５(ｂ)可知ꎬＹＣＰＤ１随回流比

的增加呈先迅速上升后缓慢下降的趋势ꎬ回流比大

于 ５ 后ꎬ收率可维持在 ９６％以上ꎮ ＹＩＰ１随回流比的增

加而增加ꎬ当回流比大于 １５􀆰 ５ 时ꎬＩＰ 回收率可达

９５􀆰 ７％ꎬ此后增长速率逐渐放缓ꎮ 在保证 Ｔ２ 塔塔顶

丁炔质量分数的前提下ꎬ综合考虑 ＣＰＤ 和 ＩＰ 收率ꎬ
选定回流比为 １５􀆰 ５ꎮ
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(ａ)Ｔ２ 塔塔顶丁炔质量分数随 Ｔ１ 塔回流比变化关系

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

(ｂ)ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ１ 塔回流比变化关系

图 ５　 Ｔ１ 塔回流比对 Ｔ２ 塔塔顶丁炔质量分数及

ＹＣＰＤ１和 ＹＩＰ１的影响关系

通过上述分析可知ꎬＴ２ 塔塔顶的丁炔质量分数

主要取决于 Ｔ１ 塔对丁炔的分离程度ꎬ未在 Ｔ１ 塔分

离的丁炔将全部汇集于 Ｔ２ 塔塔顶ꎬ而 Ｔ２ 塔的操作

参数对于塔顶丁炔质量分数的影响相对较小ꎬ故以

下内容仅重点分析 Ｔ２ 塔的设计及操作参数对 ＹＣＰＤ１

与 ＹＩＰ１的影响ꎮ
如图 ６ 所示ꎬＣＰＤ 和 ＩＰ 收率随 Ｔ２ 塔塔顶馏出

量的增大呈相反的变化趋势ꎮ 当 Ｔ２ 塔塔顶馏出量

增加时ꎬＹＣＰＤ１下降ꎬ而 ＹＩＰ１上升ꎮ 当 Ｔ２ 塔塔顶馏出

量为 ４ ６５０ ｋｇ / ｈ 时ꎬＣＰＤ 和 ＩＰ 整体收率达到最高ꎮ
对应 ＹＣＰＤ１为 ９７􀆰 ９％ꎬＹＩＰ１为 ９５􀆰 ７％ꎮ

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

图 ６　 ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ２ 塔塔顶馏出量变化关系

如图 ７ 所示ꎬ随着 Ｔ２ 塔塔板数的增加ꎬＹＣＰＤ１及

ＹＩＰ１均呈逐渐增加的趋势ꎬ即增加塔板数有助于更好

地回收 ＣＰＤ 和 ＩＰꎮ 当塔板数大于 １２０ 后ꎬＹＣＰＤ１ 及

ＹＩＰ１增速减缓ꎮ 综合 ＣＰＤ 和 ＩＰ 的收率以及精馏塔

的成本考虑ꎬ选定 Ｔ２ 塔塔板数为 １２０ꎮ

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

图 ７　 ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ２ 塔塔板数变化关系

如图 ８ 所示ꎬＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ２ 塔进料板位置的

增加均呈先增后减的趋势ꎮ 当进料板在 ４５ 和 ６０
时ꎬＹＩＰ１和 ＹＣＰＤ１分别达到最大收率ꎬ分别为 ９５􀆰 ６％
和 ９８􀆰 ４％ꎮ 当 ＩＰ 回收率较高时ꎬ后续进入二聚反

应器 Ｒ１ 中的 ＩＰ 量较少ꎬ有助于减少副反应的发

生ꎬ提高 ＣＰＤ 的整体收率ꎮ 因此ꎬ最佳进料板位置

设为 ４５ꎮ

１—ＹＣＰＤ１ꎻ２—ＹＩＰ１

图 ８　 ＹＣＰＤ１及 ＹＩＰ１随 Ｔ２ 塔进料板位置变化关系

Ｔ２ 塔塔底物流经二聚反应器 Ｒ１ 反应后ꎬ反应

产物进入脱间戊二烯塔 Ｔ３ 进行粗 ＤＣＰＤ 的分离提

纯ꎮ 经二聚反应后ꎬ进入 Ｔ３ 的物料主要为未反应的

间戊二烯和生成的 ＤＣＰＤꎬ两者沸点差较大ꎬ相对较

易分离ꎮ 由于 ＣＰＤ 在后续的工艺流程中仍然可以

被利用ꎬ因此该处可对 ＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 的总收率进行

评估ꎬ计算公式为:
ＹＣＰＤＤＩＣ１ ＝ (ｍＣＤＰ＿Ｔ３ｂ ＋ ｍＤＣＰＤ＿Ｔ３ｂ) / (ｍＣＰＤ＿ＦＥＥＤ ＋ ｍＤＣＰＤ＿ＦＥＥＤ)

式中ꎬｍＣＰＤ＿Ｔ３ｂ和 ｍＤＣＰＤ＿Ｔ３ｂ分别为 Ｔ３ 塔塔底 ＣＰＤ 和

ＤＣＰＤ 质量流率ꎻｍＤＣＰＤ＿ＦＥＥＤ 为原料中 ＤＣＰＤ 质量

流率ꎮ
如图 ９ 所示ꎬ随着 Ｔ３ 塔塔顶馏出物进料比的增

加ꎬＤＣＰＤ 的质量分数也随之增加ꎮ 在馏出物进料

比分别达到 ０􀆰 ３８ 和 ０􀆰 ４５ 时ꎬＤＰＣＤ 的质量分数分

别达到了 ８５％和 ９７％ꎬ满足聚酯级和高纯级优等品

的要求ꎬ此时 ＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 的总收率达 ９６􀆰 ７％以

上ꎮ 然而ꎬ随着馏出物进料比的进一步增加ꎬ产物收
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率开始下降ꎮ 当 Ｔ３ 塔馏出物进料比为 ０􀆰 ４５ 时ꎬ塔
底采出的 ＤＣＰＤ 既可直接作为高纯级产品ꎬ也可以

作为原料进入后续工艺流程ꎬ用于制备聚合级

ＤＣＰＤꎮ

１—Ｔ３ 塔底 ＤＣＰＤ 质量分数ꎻ２—ＹＣＰＤＤＩＣ１

图 ９　 Ｔ３ 塔底 ＤＣＰＤ 质量分数及 ＹＣＰＤＤＩＣ１随

Ｔ３ 馏出物进料比变化关系

２􀆰 ２　 聚合级 ＤＣＰＤ 的制备

针对聚合级 ＤＣＰＤ 的制备ꎬ本研究主要对脱重

塔 Ｔ４ 和脱轻塔 Ｔ５ 的操作参数进行灵敏度分析ꎬ研
究的目标量主要包括 Ｔ５ 塔塔底聚合级 ＤＣＰＤ 的质

量分数以及该过程 ＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 的总收率 ＹＣＰＤＤＩＣ２ꎬ
计算公式为:

ＹＣＰＤＤＩＣ２ ＝ (ｍＣＤＰ＿Ｔ５ｂ ＋ ｍＤＣＰＤ＿Ｔ５ｂ) / (ｍＣＰＤ＿Ｒ２ｉｎ ＋ ｍＤＣＰＤ＿Ｒ２ｉｎ)
式中ꎬｍＣＰＤ＿Ｔ５ｂ和 ｍＤＣＰＤ＿Ｔ５ｂ分别为 Ｔ５ 塔塔底 ＣＰＤ 和

ＤＣＰＤ 质量流率ꎬｍＣＰＤ＿Ｒ２ｉｎ 和 ｍＤＣＰＤ＿Ｒ２ｉｎ 为 Ｒ２ 进料中

ＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 质量流率ꎮ
如图 １０ 所示ꎬ当 Ｔ４ 塔回流比增加时ꎬＴ５ 塔塔

底 ＤＣＰＤ 质量分数、ＹＣＰＤＤＩＣ２呈先迅速增加后趋于平

缓的趋势ꎮ 整体来看 ＹＣＰＤＤＩＣ２受回流比影响较小ꎬ均
能维持在 ９２％以上ꎮ 当回流比达 ２􀆰 ５ 时ꎬＴ５ 塔塔底

ＤＣＰＤ 质量分数大于 ９９􀆰 ８％ꎬ即达到聚合级产品要

求ꎮ 进一步增加回流比ꎬ虽然 ＤＣＰＤ 质量分数略有

上升ꎬ但 Ｔ４ 塔能耗也大幅上升ꎮ 因此 Ｔ４ 塔回流比

选为 ２􀆰 ５ꎮ

１—ＹＣＰＤＤＩＣ２ꎻ２—Ｔ５ 塔底 ＤＣＰＤ 质量分数

图 １０　 ＹＣＰＤＤＩＣ２及 Ｔ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 浓度

随 Ｔ４ 塔回流比变化关系

如图 １１ 所示ꎬ当 Ｔ４ 塔塔板数增加时ꎬＴ５ 塔塔

底 ＤＣＰＤ 质量分数以及 ＹＣＰＤＤＩＣ２呈现先增加后趋于

平缓的趋势ꎮ 其中 ＹＣＰＤＤＩＣ２受塔板数影响较小ꎬ在变

化范围内均在 ９２􀆰 ８％附近ꎮ 当塔板数达到 ７０ 时ꎬ
Ｔ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 质量分数达到聚合级产品的要求ꎮ
进一步增加塔板数ꎬＤＣＰＤ 质量分数仅有略微提升ꎬ
但设备投资也会相应增加ꎬ因此 Ｔ４ 塔塔板数定

为 ７０ꎮ

１—ＹＣＰＤＤＩＣ２ꎻ２—Ｔ５ 塔底 ＤＣＰＤ 质量分数

图 １１　 ＹＣＰＤＤＩＣ２及 Ｔ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 浓度随

Ｔ４ 塔塔板数变化关系

由图 １２ 可知ꎬ随着 Ｔ５ 塔塔底采出进料比的增

加ꎬＹＣＰＤＤＩＣ２基本呈线性增加ꎬ即更多的塔底采出有利

于产物回收ꎮ 然而ꎬＴ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 的质量分数在

采出进料比大于 ０􀆰 ９８ 后迅速下降ꎬ当采出进料比大

于 ０􀆰 ９８３ ５ 后ꎬＤＣＰＤ 质量分数低于 ９９􀆰 ８％ꎬ无法满

足聚合级 ＤＣＰＤ 产品的要求ꎮ 因此ꎬＴ５ 塔塔底采出

进料比定为 ０􀆰 ９８３ ５ꎬ可在保证 ＤＣＰＤ 质量分数达到

聚合级的前提下ꎬ维持 ＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 总收率处于较

高水平ꎮ

１—ＹＣＰＤＤＩＣ２ꎻ２—Ｔ５ 塔底 ＤＣＰＤ 质量分数

图 １２　 ＹＣＰＤＤＩＣ２及 Ｔ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 质量分数

随 Ｔ５ 塔塔底采出进料比变化关系

ＹＣＰＤＤＩＣ２及 Ｔ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 质量分数随 Ｔ５ 塔回

流比的变化关系如图 １３ 所示ꎬ两者均随回流比的增

加而增加ꎮ 当 Ｔ５ 塔的回流比为 １􀆰 ３ 时ꎬＴ５ 塔塔底

中 ＤＣＰＤ 的质量分数达到 ９９􀆰 ８％ꎬ 满足聚合级

ＤＣＰＤ 产品要求ꎮ 进一步增加回流比ꎬＤＣＰＤ 质量

分数和总收率虽均有所提升ꎬ但增幅较小ꎬ同时 Ｔ５
塔能耗增加较大ꎮ 因此选定回流比为 １􀆰 ３ꎮ

􀅰３４２􀅰
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１—ＹＣＰＤＤＩＣ２ꎻ２—Ｔ５ 塔底 ＤＣＰＤ 质量分数

图 １３　 ＹＣＰＤＤＩＣ２及 Ｔ５ 塔塔底 ＤＣＰＤ 质量分数

随 Ｔ５ 塔回流比变化关系

３　 结论

本研究使用 Ａｓｐｅｎ 流程模拟软件ꎬ对聚酯级、高
纯级以及聚合级不同品级 ＤＣＰＤ 的制备工艺进行了

全流程的模拟计算ꎬ涉及后二聚法粗 ＤＣＰＤ(聚酯

级、高纯级) 制备和 “解聚 －精馏 －二聚” 聚合级

ＤＣＰＤ 制备两段流程ꎮ 通过灵敏度分析优化了各精

馏塔的操作参数ꎬ并得出以下结论ꎮ
(１)通过调整工艺参数ꎬ基于后二聚工艺可实

现聚酯级和高纯级 ＤＣＰＤ 的制备ꎬ对应质量分数为

８５％和 ９７％ 以上ꎬ ＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 的总收率可达

９６􀆰 ７％以上ꎮ 后二聚法提纯过程中ꎬＩＰ 中丁炔的含

量主要取决于脱轻烃塔 Ｔ１ 的操作条件ꎮ
(２)通过后二聚工艺所得的高纯级 ＤＣＰＤ 产品

可在“解聚－精馏－二聚”流程中进一步提纯ꎬ实现聚

合级 ＤＣＰＤ 的制备ꎮ 聚合级 ＤＣＰＤ 产品质量分数可

达 ９９􀆰 ８％ꎬＣＰＤ 和 ＤＣＰＤ 总收率可维持在 ９２􀆰 ５％
以上ꎮ

(３)聚合级 ＤＣＰＤ 的制备过程中ꎬ脱轻塔 Ｔ５ 塔

底采出进料比、产品收率及纯度影响最大ꎬ需进行重

点监测及控制ꎮ
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