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摘  要 

 

乙二醇是主要用作生产聚酯纤维及织物工业制造的原料的有机化合物。也被

用于工业应用，如防冻剂配方和其它工业产品。它是一种无色无味的，糖浆，甜

味液体。目前，国内生产乙二醇的方法主要有两种：煤制乙二醇；环氧乙烷直接

水合制乙二醇。对于煤制乙二醇，催化剂很重要，很难找到高效成本低的催化剂，

过程复杂；直接水合法虽然过程简单，但是装置落后，耗能耗水量大。因此本设

计采用较先进的设备—反应精馏塔，采用较新的反应精馏工艺来克服乙二醇工艺

的缺点，并且利用化工模拟软件 ASPEN PLUS 对过程进行模拟以及优化，最后得

到达到满足产品生产标准又可满足设计任务的结果。同时还对主要设备进行了选

型，绘制了 PID 工艺流程图。 

关键词：乙二醇；环氧乙烷;反应精馏；Aspen Plus 
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ABSTRACT 

 

Ethylene glycol is an organic compound primarily used as a raw material in the 

manufacture of polyester fibers and fabric industry. A small percent is also used in 

industrial applications like antifreeze formulations and other industrial products. It is 

an odorless, colorless, syrupy, sweet-tasting liquid. At present, the two main methods 

to produce Ethylene glycol are: produced by coal; ethylene oxide legitimate direct 

water. For using coal to producing Ethylene glycol, catalyst is very important 

compound, it is difficult to find low-cost and efficient catalyst, and process is also 

complicated; although the process of ethylene oxide legitimate direct water is sample, 

but  this method have a couple of weakness, like backward technology of these 

devices, energy and water consumption higher. Therefore, this design uses more 

advanced equipment - reactive distillation column. Using newer reactive distillation 

technology to overcome the shortcomings of process of producing ethylene glycol, 

and the use of chemical process simulation software ASPEN PLUS to simulate and 

optimize, and finally get to meet the production standards and to meet the design task 

results. Also the main equipment’s selection, draw the PID process flow diagram. 

Keywords: ethylene glycol; ethylene oxide; reactive distillation; Aspen Plus 
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第一章  总论 

1.1 简介 

1.1.1 乙二醇的物理性质 

乙二醇（Ethylene Glycol）又叫“甘醇”，简称 EG，是最简单的二元醇。乙二

醇是无色无臭、有甜味液体，对动物有毒性，人类致死剂量约为 1.6 g/kg。是

一种重要的化工原料，与水/乙醇/丙酮/醋酸甘油吡啶等溶剂混溶，能够微溶于

乙醚，能够溶解氯化钙/氯化锌/氯化钠/碳酸钾/氯化钾/碘化钾/氢氧化钾等无机

物，浓度较高时易吸潮，但是不溶于石油烃及油类。乙二醇物性数据表见表 1-1： 

表 1-1  乙二醇物性数据表/25℃ ,100kPa 

中文名 乙二醇 沸点 197.3℃ 

英文名 Ethylene glycol 水溶性 与水互溶 

化学式 (CH2OH)2 密度 1.1155(20℃） 

分子量 62.068 外观 无色 

熔点 -12.9℃ 闪点 111.1℃ 

临界压力 7699KPa 临界温度 372℃ 

偏心因子 0.27 临街摩尔体积 186C3/mol 

粘度 25.66mPa.s(16℃） 燃烧热 1180.26KJ/mol 

1.1.2 乙二醇的用途 

主要用来生产增塑剂、聚酯树脂、聚酯涤纶、合成纤维、吸湿剂表面活性剂、

炸药及化妆品，并且用作配制发动机的抗冻剂、油墨等的溶剂、染料，气体脱水

剂，制造树脂、同时也可用作皮革、纤维、玻璃纸、粘合剂的湿润剂。可以用来

生产合成树脂，涤纶纤维，瓶片级 PET 用于制作矿泉水瓶等。还可生产醇酸树脂、

乙二醛等，也用作防冻剂。除用作汽车用防冻剂外，还用于工业冷量的输送，一

http://baike.baidu.com/view/4726890.htm
http://baike.baidu.com/view/84361.htm
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般称呼为载冷剂，同时，也可以与水一样用作冷凝剂。 

乙二醇甲醚系列产品是性能优良的高级有机溶剂，作为印刷油墨、工业用清

洗剂、涂料（硝基纤维漆、清漆、瓷漆）、覆铜板、印染等的溶剂和稀释剂；可

以作生产农药中间体、医药中间体以及合成制动液等化工产品的原料；作为电解

电容器的电解质、制革化纤染剂等。用作纺织助剂，合成液体染料、以及化肥和

炼油生产中的脱硫剂的原料等。 

1.2 乙二醇的生产现状 

目前，我国乙二醇的生产主要采用环氧乙烷水合法，但非环氧乙烷水合路线

尤其是煤化工路线已经取得突破，展现出广阔的发展前景。所谓环氧乙烷路线是

以乙烯为原料， 经环氧乙烷生产乙二醇，该路线全部采用引进技术，生产装置

主要集中在中石化、中石油和中海油等大型国有企业，引进技术 

包括英荷壳牌公司(Shell)、美国科学设计公司(SD)以及美国DOW 化学公司

(原UCC 公司)的技术。非石油路线是以合成气为原料。 
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表2 国内生产乙二醇的厂家 

注：生产工艺(1) SD氧化法；(2) Shell氧化法；(3) DOW化学工艺；(4)煤化工；

(5)合成气制乙二醇；(6) MTO甲醇法。 

厂家名称 生产能力 投产年份 

中石化 284.4  

北京燕山石油化工公司(1) 8.0 1998 

北京东方石油化工有限公司(1) 4.0 1996，现停产 

中石化扬子石油化工公司(1) 26.2 1999 

中石化上海石油化工公司(1) 60.5 2002/2007 

中石化茂名石油化工公司(2) 10.5 1996 

天津联合化学有限公司(2) 6.2 1996 

南京扬子-巴斯夫有限公司(1) 30.0 2005 

中石化镇海炼化公司(3) 55.0 2010 

中沙(天津)石化有限公司(3) 36.0 2009 

中国石化武汉石油化工公司(1) 28.0 2013 

中国石化湖北化肥厂(4) 20.0 2014 

中石油 82.9 

辽阳石油化纤公司(2) 20.0 2007 

抚顺石油化工公司(2) 6.0 2000 

吉林石油化工公司(1) 15.9 1996/2002 

独山子石油化工公司(1) 5.0 1996/2002 

中国石油四川石化有限责任公司

(2) 

36.0 2014 

中海油 中海-壳牌石油化工有

限公司(2) 

35.0 2006 

其它 200.0 

辽宁北方化学工业有限公司(1) 20.0 2010 

内蒙古通辽金煤化工有限公司

(4) 

20.0 2009 

河南煤化新乡永金化工公司(4) 20.0 2012 

河南煤化濮阳永金化工公司(4) 20.0 2012 

河南煤化安阳永金化工公司(4) 20.0 2012 

河南煤化洛阳永金化工公司(4) 20.0 2014 

河南煤化商丘永金化工公司(4) 20.0 2014 

新疆天业(集团)有限公司(5) 5.0 2013 

浙江宁波禾元化学有限公司(6) 50.0 2013 

山东华鲁恒升集团有限公司(5) 5.0 2012 

合计 602.3 

http://www.askci.com/search/1/baogao/%E5%8C%97%E4%BA%AC/
http://www.askci.com/reports/index1226.html
http://www.askci.com/reports/index1226.html
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E4%B8%8A%E6%B5%B7/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E5%A4%A9%E6%B4%A5/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E6%B9%96%E5%8C%97/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E6%B9%96%E5%8C%97/
http://www.askci.com/reports/2014/09/09/141948dhrr.shtml
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E5%90%89%E6%9E%97/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E5%9B%9B%E5%B7%9D/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E8%BE%BD%E5%AE%81/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E5%86%85%E8%92%99%E5%8F%A4/
http://www.askci.com/reports/2014/12/04/171751exqx.shtml
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E6%B2%B3%E5%8D%97/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E6%96%B0%E7%96%86/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E6%B5%99%E6%B1%9F/
http://www.askci.com/search/1/baogao/%E5%B1%B1%E4%B8%9C/
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1.3 我国乙二醇市场供需情况 

近年来，我国聚酯工业的疾速展开，乙二醇的消费量持续。到 2008 年我国

乙二醇的表观消费量达到 707.50 万吨，到 2013 年增加到 1204.08 万吨，同比增

长 8.4%左右，2008-2013 年表观消费量的年均增长率为 11.3%左右。相应产品自

给率 2008 年达 26.5%，到 2013 年达 31.6%。 

乙二醇在我国的重要消费范围是乙二醇，占总生产量约 93.0%，其中相当一

部分用于纤维，小部分用于片基、薄膜与瓶子。另外有大约 7.0%用于制造表面

活性剂、耐寒润滑油、防冻剂、油漆溶剂、粘合剂、以及聚酯多元醇等。在我国

由于聚酯类前几年生产的过快展开，导致产能过剩的局面，生产设备的开机率逐

年减少，导致一些竞争力小的聚酯企业慢慢的退出了竞争。近几年，又由于世界

金融危机，出口退税率的调整，人民币升值等的影响，导致了我国纺织品的出口

量正在逐年减少，对乙二醇等原料的需求量也相应逐渐变少。同时，我国的纺织

业面临劳动力的成本增加、生产所用动力需求增大、能源成本上升，环境资源减

少等的影响， 预计将来一段时间内发展速度将会非常迟缓。 这将直接导致乙二

醇需求量的缩小。然而，由于我国汽车工业的迅速发展发展和汽车保有量的迅速

展开，乙二醇将在防冻液的生产上继续发展。综上，在以后的时间里，虽然我国

的乙二醇需求量增长的幅度将有所放缓，但仍将会有所增长，初步预测到 2018

年我国对乙二醇的需求量将达 1600.0-1650.0 万吨左右，届时虽然仍需要一定量

的进口，但进口量将会越来越少。 

伴随全球乙二醇产能迅速增长的同时，虽然消费量也在快速增长，但是设备

总体开工率却略有下降，近几年世界乙二醇消费量状况见表 2-3。总体上看全球

乙二醇的产量已呈现了过剩的趋向。其中，北美、西欧和日本等发达国家及地域

乙二醇的消费和生产呈现了迟缓的发展趋势，但亚洲和中东的生产能力得到了极

大的发展，在很大程度上改变了世界范围内乙二醇的供需关系局面。另一方面，

在我国大陆有多套大规模乙二醇的生产设备已经建成并且投入使用，乙二醇的生

产能力有很大进步，在全球乙二醇消费和生产中的比重越来越大。 

从全球的范围内来看，乙二醇目前的消费现状，乙二醇在下游的消费领域中

PET 占绝大多数，达到 84%，用于生产防冻剂占到 7%，剩下的 9%的乙二醇被用
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来生产其他中间体。但是消费的比例因地域不同而不同，在西欧地区，高达 71%

的乙二醇被用来制造 PET,  15%用来制造防冻剂;而北美地域制造 PET的乙二醇所

占的比例相对低一些，占总数的 66 %，然而用于制造防冻剂的比率却相对较高，

占 24%;中东地域用于制造 PET 的乙二醇约占总量的 82%，用于防冻液的乙二醇

仅仅为总数的 8%。，相比较之下的我国，把总量的 95%乙二醇用在聚酯行业，用

于防冻剂的乙二醇仅仅为总量的 3 %，剩下的 2%用来生产精细化工领域中的中

间体，我国庞大的 PET 产量表明了对乙二醇的需求量也非常大。预测未来我国乙

二醇市场将会以国产乙烯制造乙二醇、进口乙二醇以及煤生产乙二醇这样的三足

鼎立状态存在。 

乙二醇(EG)是重要的有机化工原料之一，其中大部分用于生产防冻剂和聚酯

纤维，此外还可用于生产不饱和聚酯树脂、增塑剂、润滑剂、非离子表面活性剂

和炸药等，用途非常广泛。 

乙二醇是一种重要的工业原料，其生产发展很快。但从总体上看，世界乙二

醇生产量和生产能力已呈现出过剩的趋势，未来全球乙二醇行业的发展将在很大

程度上取决于亚洲和中东地区的发展。 

在我国，当前乙二醇生产能力较小，生产量较小，技术相对落后，生产成本

相对较高，在全球市场中缺乏竞争力。山东玉皇化工有限公司是我国有名化工企

业之一，生产众多化工产品，在此建设生产乙二醇分厂，一方面利用总厂资源、

能源与原料，省时省力，另一方面将会给企业带来极大福利，更带动菏泽及周边

地区的经济发展。 

1.4 乙二醇生产技术现状及进展 

E G 的生产方法分为石油路线和非石油路线,石油路线是把乙烯作为原料,

经环氧乙烷 ，制取乙二醇 ;非石油路线则是以生物基资源或者合成气为原料合

成 E G,当下，世界上主要以石油路线生产环氧乙烷。石油路线主要有两种:一种

是当下比较受各大生产商欢迎的，由原油，经石脑油，经乙烯经环氧乙烷 ，生

产乙二醇,这种方法的产能占全世界总生产能力的 80 %左右 ;另一种路线是加拿

大和中东地区普遍采用的经乙烷，到乙烯，到环氧乙烷，生产乙二醇的路线,生
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产能力仅仅占 20 %左右。陶氏 Dow 3，SD 公司，Shell 公司等三家公司垄断世

界上通过乙烯为原料生产环氧乙烷/乙二醇总生产能力的 90 %以上。非石油路线

主要以煤或者天然气为原料合成环氧乙烷 ,这种方法首先合成合成气,再用合成

的合成气通过间接合成法或直接合成法制取环氧乙烷，目前各国把通过合成气合

成环氧乙烷技术作为重要的研究方向, 而且取得了一定的进展,但除我国煤制环

氧乙烷外, 都处于实验室阶段, 尚未工业化。 

1.4.1 石油路线-环氧乙烷水合法 

在国内，目前乙二醇工业化生产主要采用 EG 通过直接水合的生产路线，这

种技术被英荷 shell 公司，美国 Halcon-SD 公司，和美国 UCC 三家公司垄断。

主要的反应是环氧乙烷和水之间发生取代开环反应得到乙二醇；副反应是生成的

乙二醇（亲核试剂）能够接着和环氧乙烷发生反应得到二乙二醇（DEG），紧接着

DEG 依然能够和环氧乙烷发生反应得到三乙二醇（TEG）。具体的反应方程式如下。 

主反应：EO+H2O→EG 

副反应：EG+EO→DEG  DEG+EO→TEG 

    TEG+nEO→HO (CH2CH2O)2+nH 

直接水合法是把水和 EG 按（20～25）∶1（摩尔比）混合得到混合溶液，并且置

于管式反应器中在 190～220 ℃、1.0～2.5MPa 的条件下发生反应。通过这种方

法 EO 的转化率能够达到 100%，环氧乙烷的选择性在 89%～90%左右，二乙二醇的

选择性约在 9%左右，三乙二醇的选择性则小于 1%，除此之外还会生成极少的聚

乙二醇。相比目前乙二醇收率已经能达到 99% 以上的先进的环氧乙烷水合装置，

EG 的单耗能够达到 10%。 

1.4.2 煤路线 

非石油路线可采用煤或者天然气为原料，制得合成气(CO＋H2)后，再通过直

接合成法或者间接合成法最终制得乙二醇。我国在 20 世纪 80 年代就提出了用

合成气制备乙二醇技术的开发，随着石油价格的不断上涨，煤化工发展步伐明显
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加快，在合成气制乙二醇技术方面也有新的突破。 

1.4.2.1 合成气制乙二醇 

正是因为受到石油资源供应紧缺的影响，所以人们开始广泛关注和研究煤路

线生产乙二醇，其中较有发展前景的技术方法是以甲醛和合成气作为原料制备乙

二醇。 

以甲醛为原料合成乙二醇的方法有很多：甲醛电化加氢二聚法、甲醛氢甲酰

化法、甲醛二聚法等。在本质上来说这些方法都属于通过合成气间接的生产乙二

醇。多聚甲醛或三聚甲醛为甲醛氢甲酰化的甲醛来源，以贵金属铑等作为催化剂，

成本高，离实现工业化还有一定的差距。合成气的原料是天然气、煤和石油残渣，

资源丰富，价格便宜。从原料选择的经济合理性及我国的能源结构组成方面综合

考虑，通过合成气合成乙二醇的办法最适合我国现状。当前通过把合成气作为原

料生成乙二醇的方法可归纳为直接合成法和间接合成法。2300C 的条件下进行液

相反应，获得 EG 选择性为 70％～80％，时空收率达 416g／(Lcat•h)。 

由于反应条件比较苛刻，副产物甲酸酯较多，EG 的收率和选择往往较低，

难以实现工业化。当前，通过合成气直接生产乙二醇的技术仍只处于实验室阶段。 

1.4.2.2 合成气经草酸二甲酯间接合成乙二醇 

合成气利用间接的生产乙二醇的方法，就是利用一氧化碳 CO 偶联生成草酸

二酯，再通过草酸二酯催化加氢合成乙二醇，是近年来被公认为经济性和技术性

较好的一种工艺流程。这种方法在我国上世纪八、九十年代得到了广泛的重视，

被国家化工部和科技部列为“八五”重点攻关项目，由国内几家著名研究单位开

展了合成气经草酸二酯合成乙二醇的研究，显示了良好的应用前景。合成气法制

乙二醇工艺核心技术包括 CO 气相偶联合成草酸二甲酯和草酸二甲酯加氢制乙二

醇两个关键过程。 

1.4.2.3 草酸二甲酯气相法制备乙二醇 

CO 气相偶联合成草酸二甲酯的方法在国内受到广泛关注，中科院成都有机

化学研究所、中科院福建物质结构研究所、浙江大学、天津大学等的科研人员均
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深入研究了 CO 气相偶联合成草酸酯的反应，使用的催化剂为活性组分钯负载在

α-Al2O3、γ-Al2O3、硅石、活性炭、硅藻土、沸石分子筛载体上。有报道表明，

宋若钧等人对载体效应研究结果为以α-Al2O3 最好，然后是炭毡和分子筛，而

孔细且比表面积大的的活性炭及γ-Al2O3 不适合选用做该过程催化剂载体，这

是由孔结构具体分布对催化剂活性金属组分的分散度及反应中气体内扩散影响

决定的。草酸二甲酯制备的化学反应主要有两步。第一步为在催化剂的作用下，

一氧化碳 CO 与亚硝酸甲酯反应生成草酸二甲酯和一氧化氮 NO，也叫偶联反应；

第二步为偶联反应生成的一氧化氮 NO 与甲醇和氧气反应生成亚硝酸甲酯，也叫

再生反应，生成的亚硝酸甲酯将返回偶联过程循环使用。总反应式如下:  

2CO+1/2O2+2CH3OH == (COOCH3)2+H2O 

1.4.2.4 草酸二甲酯加氢制乙二醇 

草酸二甲酯加氢生产乙二醇的工艺主要有两种，一是液相均相加氢法，这种

方法是把钌等重金属作为催化剂，二是液相加氢法或者非均相气相为主的以铜基

作催化剂。其中均相液相加氢工艺需在高压的条件下才能够进行，同时分离回收

产品比较困难，故人们更愿意通过用负载型的催化剂实施气相催化加氢。有研究

表明，使用 Cu／Si02 催化体系产品收率较高，乙二醇选择性较好。草酸二甲酯

的加氢反应是一个串联反应，首先 DMO 加氢生成中间产物乙醇酸甲酯(MG)，MG

再加氢生成乙二醇，总反应、主反应方程式为： 

(COOCH3)2＋4H2=(CH2OH)2+ 2CH3OH4 

1.5 工艺路线的选择 

1.5.1 反应精馏的介绍 

反应精馏（reactive distillation，ＲＤ）是指在一个反应精馏塔中将化

学反应和产物分离进行耦合的新型单元操作，普遍认为是化工过程强化和革新传

统工艺的代表性技术。据统计，到目前为止运用了反应精馏技术成功的生产了

150 多种化工产品，而且有越来越多的产品在已经被证明可以采用该技术生产。



齐鲁工业大学 2016 年毕业设计 

11 
 

在反应精馏研究范围内，ciric 等最早提出在反应精馏塔中以水和环氧乙烷为原

料生产乙二醇。运用混合整数非线性规划法对反应精馏塔的操作条件进行优化，

结果显示，当环氧乙烷和水的摩尔比为 1:1 的时候，环氧乙烷和谁能够完全反应

生成乙二醇，乙二醇对环氧乙烷的选择性能够达到 95％，这充分表明了反应精

馏技术具有极好的优越性。在后期的二十多年的发展中，研究者们在各个方面对

乙二醇反应精馏实施了更加深入的研讨，其中主要有模型化、动力学分析、操作

与控制、系统优化等等。这些均体现了通过反应精馏操作技术制乙二醇的突出优

越性，同时为反应精馏技术工业化实施打下了坚实、重要的基础。 

环氧乙烷水合反应放出热量极大，故采用此方法还有一个优越性在于可以将

反应所产生的大量的热再用于精馏，来实现热量的内部集成和耦合［１］且节约

能源。Haung 等对 EG 反应精馏过程的综合和优化问题进行了深入研究，认为提

高系统热力学效率并实现更大的能量集成主要在于合理设置反应段的位置、改变

原料的进料位置、优化持液量等。但是，这些方法的本质是仅反应条件进行了优

化，也就是优化反应工段上各级产物生成量和原料转化量，并不是直接贡献反应

热。Jana 等提出了在乙二醇反应精馏系统中采用热泵技术，做出了一个新的能

量的集成设计，即将塔顶蒸汽压缩升温后作为再沸器热源的外部能量。该设计的

重点在于提高热泵系统热力学的效率，然而并没有考虑到乙二醇和环氧乙烷生成

二乙二醇的副反应，也就是没有考虑乙二醇的选择性问题，违背了反应精馏的本

质。为了实现乙二醇反应精馏系统反应热的优化利用和反应－分离－能量更大的

集成，本项目方案提出了一种能量内部集成（或称热耦合）的设计方法，并利用

Aspen  plus 软件模拟对内部热集成的可行性和可能的最大节能效果进行了分

析。为乙二醇反应精馏塔的改进设计等提供理论了指导和模型支持。 

以环氧乙烷和水为原料合成乙二醇的反应具有竞争－连串特点。在RD中，将

会发生以下两个反应 

1. C2H4O+H2O=C2H6O2 

2. C2H4O+C2H6O2=C4H10O3 

其中 1 是主要反应，2 是副反应，反应在有无催化剂的条件下都可以进行。
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本项目方案应用了无催化剂条件下的水合路线，动力学参数由 Ciric 等的数据提

供。除此以外，在整个反应体系中，其中四种组分常压沸点相差相对来说很明显， 

283.4 Ｋ（环氧乙烷）、373.15 Ｋ （水）、470.45 Ｋ （乙二醇） 和 518.15Ｋ

（二乙二醇）。我们正是利用这个明显差异，才能够把生成的乙二醇在精馏塔中

移除，促进反应进行，来提高反应的选择性。 

综合分析比较，本项目选用以环氧乙烷和水为原料合成乙二醇，反应流程简

单，易于控制，基本不产生废液，废固，有利于环保，并且本项目采用反应精馏

塔使乙二醇的生产率更高。 

1.5.2 反应精馏的优越性 

传统的化工生产过程中有反应工段和分离工段.这些工段有各自的容器和设

备,他们将物质回收循环和能量利用联系在一起.一般情况下,物料进入反应器反

应后生成的混合物,其中含有产品和未转化的原料.要得到高纯度的目标产物,还

需要将反应后的混合物送至分离装置中进行分离操作,过剩的物料重回系统,循

环使用.这种将反应器与分离器分开进行的过程产品收率的,设备投资较大,能耗

较高,还会产生大量的副产物。 

反应精馏是指化学反应与分离操作可以在操作条件下进行。在这个过程中，化学

反应与精馏分离在同一时间进行，以反应促进精馏，以精馏促进反应，二者相互

作用，提高反应物的转化率，加快反应反应速率。 

反应精馏有以下八大优点： 

1) 反应和精馏在同一时间进行，可充分有效的利用反应热用于产物中轻组

分的气化来减少再沸器的负荷，从而可以节省能源。 

2) 因为精馏塔和反应器在同一个设备中，因此设备的投资大幅度降低。 

3) 当乙二醇生成是便会立即被蒸馏出去，所以加快了正反应速率，提高反

应物转化率。 

4) 由于产物能够从反应区被蒸出，使反应区内反应物的浓度一直保持在比

较高的水平上，因此加快了反应的速率，生产能力得以提高。 
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5) 在反应精馏塔中，各组分的浓度分布总体因相对挥发度决定，进料组分

的浓度对其影响不是很大，故反应物可以采用低的浓度进料，使得其中的一些系

统内部循环的物流不需要分离和提纯而能够直接使用。 

6) 在反应精馏塔中，反应物的进料浓度不同，导致主副反应的速率差异，

达到较高的选择性。对于其他工艺中有的反应物过量，从而需要分离回收的情况，

反应精馏能使原料使用量和能量使用量得到较大的节省。而且通过内比的调节，

可按照理论量反应，不需要过量。 

7) 有些情况下反应物的存在能够改变各系统组分的相对挥发度，也可以绕

过共沸组成，对于一些相对难分离的物系，就可以通过反应精馏来获得纯产品。 

8) 对于连串反应，如果中间产物是目标产物，那么就可以借助于反应精馏

来提高目的产物的选择性。 

1.6 工艺流程介绍 

本项目分为三个工段(反应精馏工段；脱水工段；精制工段)，其中涉及三个

单元得到所需合格产品。 

1.6.1 反应精馏单元 

反应精馏技术概述反应精馏(Reactive Distilation)是在蒸馏技术中一个

特殊的领域，它是蒸馏过程与化学反应相结合的化工过程，反应精馏概念是从

20 世纪 30 年代到 60 年代初由 Backhaus 提出，从 20 世纪 80 年代开始，模拟计

算非常活跃，给优化操作和设计装置提供了有力的工具数学模型，也由平衡级模

型发展到非平衡级模型进而发展到 90 年代末的非平衡池模型，既能够模拟气相

和液相在级上的停留时问分布，又能够比较准确地描述化学反应和传质分离行为，

是对非平衡级模型的进一步提高和完善，是很有前途的反应精馏模型。下图为反

应精馏工艺流程图。 
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图 2-1  反应精馏工段流程图 

1—反应精馏塔；2—冷凝器；3—中间储槽； 

来自于环氧乙烷装置的环氧乙烷从界区外罐区经计量后进入本装置的环氧

乙烷原料罐。来自于界区外自备罐区的水经过计量后进入本装置中的水的原料罐。

环氧乙烷与水分别通过原料进料泵进行加压，加压后的环氧乙烷和水送到反应精

馏单元。环氧乙烷与水的摩尔比为 2，通过在线分析仪进行控制。原料预热器由

过热蒸汽预热，混合物料通过原料预热器预热，利用温度控制仪将温度控制在

35℃以内，进入反应器。混合物料进反应精馏塔反应段，水从第二块板进行进料，

环氧乙烷从第七块板进行进料。保持反应精馏塔的压力为 1.1MPA。使环氧乙烷

充分反应。出反应精馏塔的水由压力调节阀控制经过冷凝器送至中间储罐.然后

作为循环水再送回反应精馏塔。生成的粗乙二醇送入下一工段。 

1.6.2 脱水单元 

脱水工段紧接着反应精馏工段，其目的主要是脱除反应精馏段生成的粗乙二醇中的大

部分水分，主要构成是脱水塔，换热器，泵等。下图为脱水工段流程图。 
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图 2-2  脱水工段流程图 

1—冷凝器；2—再沸器；3—脱水塔；4—冷凝器；5—泵 

图 2-2 所示为粗乙二醇脱水制造工艺，来自第一工段的粗乙二醇产品进入脱

水塔，在第十一块塔板进料,在严格控制条件下的脱水塔(塔内压力为 0.01MPA)

内进行精馏脱水，精馏后得到的产品中水的质量分数为 0.0009，分离出来的水

从塔顶经冷凝器作为反应物重新回流到反应精馏塔。增加液回收处理是为了回收

废气液中的有用组分(水)，既增加了产品产量,并且减少了水资源的利用。 

1.6.3 精制单元 

经过脱水之后的粗乙二醇，紧接着进入精制塔，出去乙二醇中掺杂的少量水

分。下图为精制工段的生产流程图。 
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图 2-3  精制工段流程图 

1—冷凝器；2—再沸器；3—脱水塔；4—冷凝器；5—泵 

从脱水塔塔釜采出的物流进入精制塔，该塔的操作压力同样为 0.0027MPa，

顶部温度 45.8℃，塔底温度 133.3℃。从塔顶出来的气相物流经冷凝后进入乙二

醇储罐，得到成品乙二醇；二乙二醇从塔底流出后进入二乙二醇储罐，得到副产

物二乙二醇。 

1.7 设计内容与目标 

乙二醇的工业用途广泛，但是在面对全球乙二醇生产过剩的情况下，而我国

还需大量进口，为解决目前我国乙二醇的市场的缺口，本设计从技术和节能的前

提出发，使用环氧乙烷水合法，生产纯度为 99.89%的乙二醇，生产规模是 30 万

吨/年，设计内容主要包括以下几点：   

（1）对比传统工艺（六效蒸发工艺），本设计采用流程短、工艺简单、高转化率

的反应精馏工艺；   

（2） 在保证高转化率的情况下，研究反应精馏塔的操作条件，通过调优设计，

得到最佳操作条件；   

（3） 对乙二醇工艺中的蒸发塔和精制塔进行研究，采用 aspen plus 软件对过
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程进行模拟，得到最佳工艺条件；   

（4） 对整个工艺的用能进行设计并优化； 

1.8 辅助设计软件 

在本设计中，应用了如下设计软件： 

1) 用 Aspen Plus 软件进行流程模拟以及工艺优化； 

2) 用 Auto-CAD 软件化工制图； 
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第二章  流程模拟 

2.1 设计任务说明书 

设计任务:年产 30 万吨乙二醇工艺设计。   

原材料：以环氧乙烷为原材料，加压水合制乙二醇。  

设计组分：环氧乙烷，水，乙二醇，二乙二醇。    

分离要求：精制乙二醇质量含量≧99.9%%。   

物料计算：（本设计划分为三条生产线，每条生产线年产 10 万吨乙二醇）根据设

计任务年产 30 万吨精乙二醇质量百分比≧99.89%，环氧乙烷进料中环氧乙烷含

量 90.0%，每年按 300 工作日计算，则每小时精乙二醇产量为： 

𝟏𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎𝟎

𝟑𝟎𝟎 × 𝟐𝟒
= 𝟏𝟑𝟖𝟖𝟗𝐤𝐠/𝐡 

依据物料守恒，乙二醇选择性为 0.923，甲醇转化率为 100%，则每小时所需纯环

氧乙烷为： 

𝟏𝟑𝟖𝟖𝟗 × 𝟒𝟒

𝟔𝟐
+
𝟏𝟑𝟖𝟖𝟗 × 𝟎. 𝟎𝟕𝟕 × 𝟒𝟒

𝟎. 𝟗𝟐𝟑 × 𝟔𝟒
= 𝟏𝟎𝟔𝟓𝟒𝐤𝐠/𝐡 

过程原料损耗与原料比为 0.01，则所需环氧乙烷水溶液进料量为： 

*𝟏𝟎𝟔𝟓𝟒 × (𝟏 + 𝟎. 𝟎𝟏)]

𝟎. 𝟗
= 𝟏𝟏𝟗𝟓𝟕𝐤𝐠/𝐡 

进料所需工艺水按工艺要求与环氧乙烷水溶液摩尔之比为 1:1，则水流量为：

4891.5kg/h。 

2.2 物性方法的选择 

模型所采用的物性计算方法主要根据该体系的热力学特点有针对的进行选

择。对于非极性体系应该选择状态方程法，对于极性体系应该选择活度系数方法。

常见的活度系数方法有 UNIFAC、UNIQUAC、WILSON、 NRTL 等以及基于这些方法
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而衍生出来的方法。状态方程方法有 RK—Soave、PENG—ROB 以及基于这两种方

法而衍生出来的方法。   

乙二醇的生产设备涉及到环氧乙烷与水的反应、乙二醇浓缩以及乙二醇精制，

针对环氧乙烷与水的的反应以及乙二醇浓缩精制等的热力学特点，采取的热力学

方法为 UNIFAC 方程。本工艺共有三组主要设备，即为反应精馏塔、乙二醇脱水

浓缩塔以及乙二醇精制塔。我们采用先对各塔进行初步模拟，并进行优化，后再

对整体工艺进行流程模拟，最后得到操作条件以及工程能耗。 

2.3 反应精馏的模拟与优化 

2.3.1 反应精馏涉及的反应 

环氧乙烷加压水合制备乙二醇的主要反应如下所示：  

主反应：  在液相中，水和环氧乙烷发生反应得到乙二醇的反应被称为水和反应，

可用如下化学反应方程式来表示:   

C2H4O+H2O=C2H6O2 

副反应：环氧乙烷在发生水合反应之后，与生成物乙二醇发生反应得到二乙二醇: 

C2H4O+C2H6O2 4H10O3 

上面两个反应的速率方程均都可以用阿伦尼乌斯方程表示，反应速率方程如表

2-1 所示。 

表 2-1  反应速率方程 

反应 反应速率（mol/cm3s） ∆H(kJ/mol) 

1 3.15×exp[-9547/T(K)]xEOxH2O -80 

2 6.3×exp[-9547/T(K)]xEOxEG -13.1 

2.3.2 反应精馏塔的设计 
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在精馏工艺中使用了反应精馏塔，使得化学反应和分离精馏在同一个塔中同

时进行,使原本的生产过程变得简单，容易控制,一方面可以节省设备投资，另一

方面可以节省能耗。 

2.3.3 反应精馏塔的模拟 

反应精馏塔包括一个塔体和一个冷凝器（全凝器）一个再沸器。本工艺路线

使用的反应精馏塔工艺用水的理论进料板是第 12 块板,环氧乙烷的理论进料板

是第 7块板。在模拟中，采用严格蒸馏 RadFrac 模块。反应精馏塔蒸馏出来的水

直接作为反应物液相回流到反应塔。画出流程图，如图 2-1 所示。 

 

图 2-1 反应精馏塔的模拟 

首先在 Aspen 中输入反应过程中所涉及的物料，如图 2-2. 

 

图 2-2  物料参数的输入 
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选择物性方法 UNIFAC.如图 2-3. 

 

图 2-3 物性方法的选择 

输入进料物流水的物性参数，如图 2-4. 

 

图 2-4 反应物-水的输入 

输入进料物流环氧乙烷的物性参数，如图 2-5. 
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图 2-5 反应物环氧乙烷的输入 

设置主塔计算参数。首先输入主塔计算参数，回流比为 18，冷凝器的类型

为全凝器，设主塔理论级 13，冷凝器负荷为-55.578MW，如图 2-6 

 

图 2-6 主塔计算参数的确定 

设置进料位置：水的进料位置是第二块塔板，环氧乙烷的进料位置第七块塔

板，如图 2-7. 
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图 2-7 进料板位置的输入 

设置全塔的塔压为 10bar，如图 2-8. 

图 2-8 反应精馏塔压力的输入 

然后进入 reaction 选项，同时设置反应区域，设置反应区域上的停留时间或存

液量，这个参数在反应精馏中非常重要，它决定了在塔板上的反应量，如图 2-9. 
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图 2-9 reaction 选项的输入 

Reaction 选项停留时间的设置，如图 2-10. 

 

图 2-10 停留时间的输入 

然后在 reaction 中添加化学反应方程式，并且设置为动力控制，输入各项参数，

Aspen7.2 版本中所给的动力学方程形式并非阿伦尼乌斯方程形式。因此，在这

里只要填写旨前因子项和活化能项即可，如图 2-11. 
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图 2-11 反应方程式的输入 

反应方程式动力学参数设置，如图 2-12. 

 

图 2-12 动力学参数的输入 

完成上式，即可运行。 

2.3.4 反应精馏塔各项参数优化 

2.3.4.1 理论板数的确定 
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参考辽化工业反应精馏塔的塔板数据，经过模拟，得到了最佳的理论塔板数

与乙二醇选择性灵敏度分析结果如图2-13. 

 

图2-13 理论板数对乙二醇选择性的影响 

由图 2-13 可以看出乙二醇的选择性随着塔板数的增加而提高，在十一块塔

板时乙二醇的选择性最高，但是考虑到塔板效率的问题，所以反应精馏塔最后选

择 13 块塔板。 

2.3.4.2 进料位置的确定 

由图可以得到水在第二块板到第七块进料乙二醇的选择性最高。 

 

图 2-14  水的进料位置对乙二醇选择性灵敏度分析 
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下图为环氧乙烷的进料位置对乙二醇选择性的影响 

 

图 2-15 环氧乙烷的进料位置对乙二醇灵敏度的分析 

由图 2-15 可以看出乙二醇的的选择性在超过第七块塔板时乙二醇的选择

性明显降低。因此，我们选择水的进料板位置为第二块，环氧乙烷的进料板位置

为第七块塔板。 

2.3.4.3 回流比的确定 

确定其他参数不发生变化，分析回流比对乙二醇的选择性和塔的热负荷的影

响，模拟结果如下： 
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图 2-16 回流比对乙二醇选择性灵敏度分析 

从图中可以得到，随着回流比的增加，乙二醇也随之增加，但是增加的越来越缓

慢，在 40 时取得最大值为 0.96。 

 

图 2-17 回流比对再沸器热负荷灵敏度分析 

图中线的趋势表明，乙二醇的选择性随着回流比呈正比，但是再沸器的热负

荷也呈正比急剧增加，综合考虑提高乙二醇的选择性和降低再沸器的热负荷，我

们将回流比选定为 18. 

反应精馏塔进料温度和塔压降对乙二醇选择性的影响相同，我们也对进料温度和

塔的操作压力进行了优化，得到如下结论： 

1) 水的进料温度在 10 到 70 摄氏度之间时，随着温度的增加，乙二醇的选

择性略微降低。 

2) 环氧乙烷的进料温度在 10 到 70 摄氏度之间时，随着温度的增加，乙二

醇的选择性略微降低。 

3) 由于本塔采用加压操作，即便塔内很小的压力降低并未对反应的选择性

产生很大的影响，所以我们采用工业数值 1MPa 作为塔压。 

通过以上的优化得出了反应精馏塔的最优操作条件见表 2-2 
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表 2-2 反应精馏塔优化后的参数。 

优化参数 理论板数/块 进料板/块 回流比 进料温度/℃ 

数据 13 环氧乙烷 

7 

水 

2 

18 35 

依据以上优化参数模拟，最终我们得到反应精馏塔上各塔上操作工况如图 2-18. 

 

图 2-18 全塔液相负荷性能图 
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图 2-19 全塔液相组成分布 

由图 2-19 可以看出环氧乙烷的转化率为 100%。 

由图 2-19 绘制出全塔液相组成曲线. 

 

图 2-20 为反应精馏塔全塔液相浓度分布图 
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反应精馏塔全塔液相浓度图表明，全塔由塔顶至塔底水的摩尔浓度降低，并

且产物摩尔浓度升高，由于环氧乙烷含量在塔内比较少，可以看出反应进行的比

较迅速和彻底，同时液相流量趋势符合精馏塔的规律，所以全塔操作比较稳定，

并且各塔板分离效果比较明显。 

2.4 乙二醇脱水塔的设计 

2.4.1 脱水塔的简捷计算 

脱水塔的进料为反应精馏塔的出料，其物料组成为含乙二醇 13909.269kg/h，

含水 100.515kg/h，含二乙二醇为 2534.062kg/h。脱水塔采用减压操作，操作压

力参考工业数值，塔顶塔底压力都为 0.1bar。 

我们首先采用简捷算法对过程进行模拟得到初始值，计算模型采用 DSTWU，模拟

流程如下图 2-21： 

 

图 2-21 简捷计算模拟流程图 

首先输入进料物流的流量，如图 2-22. 
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图 2-22 脱水塔进料组成 

设置塔压为 0.1bar，回流比为最小回流比的 1.42 倍，模拟的要求是轻关键

组分水在塔顶的回收率不小于 99.9%，而重关键组分乙二醇的回收率不大于

0.001%。如图 2-23. 

 

图 2-23 参数的设定 
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设置完成,开始运行,运行的结果如图 2-24. 

 

图 2-24 乙二醇脱水塔简捷计算结果 

2.4.2 脱水塔的严格计算 

下面我们采用严格计算法进行模拟，我们选取理论塔板数为 21 位置为 10，

回流比为 0.28341764，塔顶采出流率与进料流率之比为 0.02207128。运行结果

如图 2-25. 

 

图 2-25 运行结果 

2.4.3 反应精馏塔各项参数优化 
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2.4.3.1 进料板位置的优化 

在 sensitivity 选项中设置变量和待求量，绘制出进料位置对乙二醇，二乙

二醇选择性的影响曲线，如图 2-26. 

 

图2-26 进料板位置对乙二醇与二乙二醇总回收率关系曲线 

依据图中所显示结果当进料板位置在第4到16板上时，提纯效率都很高，因

此选择第11板为乙二醇脱水塔的进料板，如图2-27. 

 

图 2-27 进料板位置的确定 

2.4.3.2 总板数的确定 
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然后再对塔板数进行分析，下图为不同塔板上的温度，热负荷等数据。 

 

图 2-28 塔板数的影响 

 

图 2-29 塔板数的影响 

根据上图数据绘制出stage—k-valve曲线，显示水；乙二醇；二乙二醇的k-valve

随塔板数的变化而变化，如图 2-30. 
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图 2-30 stage—k-valve 曲线 

2.4.3.3 进料温度的优化 

进料温度对模拟计算结果也有很大影响，见下图。 

 

图 2-31 进料温度对乙二醇与二乙二醇总回收率的关系曲线 

如图所示，当进料温度高于 49℃时，产品的回收率呈明显的下降趋势，因此进

料温度应低于 49℃，同时，我们还必须考虑进料温度对塔顶冷凝器热负荷的影

响，其影响结果如图 2-32 所示 
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图 2-32 进料温度与冷凝器热负荷关系曲线 

分析以上图，冷凝器热负荷均随着进料温度的提高变化很小，但我们要求在生产

过程中脱水塔的塔底组分中水的摩尔含量不得高于 0.001%，因此在考虑生产要

求的前提下，我们确定了进料温度为 48.9 摄氏度。 

通过以上优化我们得到了全塔的最佳操作条件，见表 2-3。 

表 2-3 脱水塔优化后参数 

优化参数 理论板数/块 进料板/块 进料温度 回流比 

数据 21 11 48.9 0.0984 

 

通过模拟计算得到全塔的操作工况，如图 2-33. 
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图 2-33 全塔的操作工况 

图 2-34 为全塔液相摩尔分数分布. 

 

图 2-34 为脱水塔全塔液相浓度分布数据 
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通过上图的脱水塔液相浓度分布绘制出液相浓度分布图，如图 2-35 

 

图 2-35 脱水塔液相浓度分布图 

2.5 乙二醇精制塔的设计 

2.5.1 精制塔的简捷算法 

根据简捷计算，确定精制塔的参数如图 2-36，2-37，2-38. 

 

图 2-36 精制塔参数的确定 
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图 2-37 进料板位置的确定 

 

图 2-38 精制塔压力的确定 

2.5.2 精制塔的优化 

经过精制塔全塔压力确定以后，我们开始优化。 

2.5.2.1 进料板位置的优化 

下面我们分析进料板位置对塔顶乙二醇摩尔浓度影响，结果如图 2-39 所示。 
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图2-39 塔顶乙二醇摩尔浓度与进料板位置关系 

如图 2-39 所示，当进料板位置位于第 5到 24 块板时，塔顶采出乙二醇的摩

尔浓度几乎相等，因此，我们选择第 10 块板为最佳进料板位置。 

2.5.2.2 进料压力的优化 

进料压力对乙二醇选择性的影响，如图 2-40. 

 

图 2-40 进料压力与乙二醇选择性的关系 

由图 2-40 可以看出进料压力对乙二醇的选择性基本没有影响。 

2.5.2.3 回流比的优化 

图2-41为回流比对乙二醇精制塔塔顶采出乙二醇摩尔浓度的关系曲线. 
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图 2-41 回流比对塔顶乙二醇摩尔浓度的关系曲线 

由图 2-41 可以看出当回流比大于 1.9 时乙二醇的选择性最高，所以我们选

择回流比为 1.90207987。 

运行得到结果，如图 2-42. 
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图 2-42 精制塔的计算结果 

 

图 2-43 乙二醇二乙二醇的分离率 
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图 2-44 乙二醇精制塔全塔操作工况 

 

图 2-45 乙二醇精制塔全塔液相摩尔分数 

由图 2-46 乙二醇精制塔液相摩尔分数绘制出液相分布图，如图 2-46.

 

图 2-46 为乙二醇精制塔全塔液相浓度分布图。 

由图可知，全塔自塔顶至塔底乙二醇的摩尔浓度降低，二乙二醇摩尔浓度升高，

液相流量趋势符合精馏塔的规律，全塔操作稳定，并且各塔板分离效果比较明显。 
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2.6 工艺流程的优化 

塔 1水的进料位置的进料位置对产品乙二醇出料选择性影响，如图 2-47. 

 

图 2-47 塔 1 水的进料位置对产品乙二醇出料选择性图 

由图可已得出随着进料塔板数的增加刚开始产品乙二醇的选择性几乎不变，当在

第七块塔板的时候，乙二醇的选择性骤降，所以塔 1水的进料应该在 2-7 块塔板

之间，本设计采用第二块塔板进料。 

塔 1环氧乙烷进料位置的进料位置对产品乙二醇出料选择性影响，如图 2-48. 

 

图 2-48 塔 1 环氧乙烷进料位置对产品乙二醇出料选择性图 

由图可以得到结论，环氧乙烷的进料位置在 4-7 是环氧乙烷的选择性最高，为了
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使水和环氧乙烷能够充分的反应，所以选择第七块塔板作为环氧乙烷的进料位置。 

塔 1水的进料温度对产品乙二醇摩尔分率的影响如图 2-49. 

 

图 2-49 

由图可以得出结论，随着进料水温度的升高，产品乙二醇的摩尔分数随之下

降，因此考虑到环境温度高于 30 摄氏度，因此本设计采用 35 摄氏度为最佳水的

进料温度。 

总的流程的模拟结果，如图 2-50.2-51 

   图 2-50 总流程模拟结果 
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图 2-51 总流程模拟结果 
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第三章  物料及能量衡算 

3.1 物料衡算的意义 

物料衡算的意义就是为了能确定在化工的生产制造过程中物料之间的比例

与物料之间的转变的定量的关系的过程，物料衡算是化工工艺计算中最重要、最

基本的内容之一。在化学工程中，设计或改造工艺流程和设备，了解和控制生产

操作过程，核算生产过程的经济效益，确定原材料消耗定额，确定生产过程的损

耗量，便于技术人员对现有的工艺过程进行分析，选择最有效的工艺路线，数量

和主要尺寸，对设备进行最优设计和明确最佳的操作条件等都需要进行物料核算。

因此，化学工程的开发是以物料衡算为基础的。 

3.1.1  物料衡算任务 

通常物料衡算可以分为下面两种情况，其一是对已经存在的的设备或者过程

利用实际测得的数据，从而得到其他的不能通过直接测定而得到的物料量，通常

定义为生产查定，通过在这种方法计算结果，并且对生产进行分析，然后作出判

断，提出改进措施。其二是通过设计一种新的设备或过程，经由物料衡算求解出

进出各设备的物料量、组成等，结合能量衡算，就可以确定设备的工艺尺寸及整

个工艺过程。 

3.1.2 物料衡算应该遵循的原则 

物料衡算的理论基础是质量守恒定理。研究某一体系内进出物料量及组成的

变化。进行物料衡算时，首先需要明确衡算的体系。对普通的体系，均可用如下

表示： 

系统中的积累= 输入- 输出 + 生成 - 消耗 

在稳定状态下有： 

             输入= 输出- 生成 + 消耗 

另外，如果系统中没有化学反应时，则上式可以简化为： 
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             输入 = 输出 

3.1.3 系统物料衡算 

   详见附录一，物料衡算一览表。 

3.2 能量衡算 

3.2.1  能量衡算的目的 

对于新设计的生产车间，进行能量衡算的主要是为了得到设备的热负荷按照

设备的工艺要求和热负荷的大小，然后确定传热面积、传热面的形式、确定设备

的工艺尺寸。明确传热所需要加入的加热剂或冷却剂的量和伴有热效应的温度上

升情况。 

对于已投产的生产车间，进行能量衡算是为了合理能量利用，以最大限度降

低单位产品的能耗。 

3.2.2  能量衡算解决的问题 

在化工设计、生产中，我们可以通过能量衡算解决下面问题： 

1.  计算塔设备（反应精馏塔、脱水塔、精馏塔等）、输送操作机械（各种泵）

所需要加入的功率，从而便于明确输送设备的型号； 

2.  明确各个单元的操作过程（反应，精馏，蒸发，冷却，换热等）所需要加入

的热量或冷量，还有传递速率；计算换热设备的工艺尺寸；明确加热剂或冷却剂

的消耗量，为其他专业如供水、供汽专业提供设计所需的条件； 

3.  化学反应常伴热效应，这种效应会导致体系的温度升高或者降低，所以需要

明确为了维持一定反应温度范围所需要加入或移走的热传递速率，为反应器的设

计及选型提供理论依据； 

4.  为充分有效的利用余热，提高能量利用率，降低能量损耗提供非常重要依据，

从而使过程的总的能耗减小到最低范围内； 
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5.  最后得到总共所需要的能量和能量的费用，并以此来得到这个过程在经济上

的可行性。 

3.2.3 能量衡算所需要遵循的原则 

能量衡算包括热量衡算。热量衡算在能量衡算中占的地位比较重，理论依据

是热力学第一定律。能量守恒式： 

                 

可以理解为          输入=输出+损失 

在上式中      ：输入设备热量的总和； 

：输出设备热量的总和； 

：损失热量的总和。 

如果对于连续系统：  

          

在上式中       Q：设备热负荷; 

               W：向系统中输入的机械能; 

               ∑Hout：离开生产设备的各种物料的焓之和; 

               ∑Hin：进入生产设备的各种物料的焓之和。 

 3.2.4  系统能量衡算 

详情请见附录二，能量衡算一览表。 
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第四章  设备选型及典型设备设计 

4.1 设备标准与依据 

合理性  即设备必须满足工艺控制水平、工艺操作条件、生产规模、设备与

工艺流程、工艺要求一致，同时能够充分的发挥设备能力。 

先进性  要求设备的效率、收率、转化率、生产能力、自控水平、运转可靠

可以达到世界先进的水平。 

安全性  要求操作稳定、安全可靠、无事故隐患、弹性好。对建筑与工艺、

厂房、地基没有苛刻的要求；工人在操作时，尽量避免高温高压高空作业，劳动

强度小，不用有害、有毒的辅料附件、设备。 

经济性  设备节省投资，设备易于加工、更新和维修，没有特殊的维护要求，

运行费用少。引进先进设备，亦应反复对比报价，考察设备性能，并易于被国内

笑话吸收改进利用，避免盲目性。 

系统性  化工过程的设计应该考虑整体性，不能单一针对某个设备。 

4.2 塔设备 

4.2.1 概述 

塔是用来让气-液、气-固、液-液、液-固充分接触，并且促使各组分之间的

相互作用，使其完成热量传递和质量传递的主要设备，在化工工业得到广泛的应

用，塔是化工装置的重要设备。 

4.2.2 塔特性 

    发展到现在，工业已经出现了各种型式的塔，而且不断的有新的塔型被设计

出来。虽然现在有多种多样的塔型，但是依据塔的内部结构特征，一般都会将塔

分为板式塔和填料塔两大类型。 

表 4-1 塔的特性 
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项目 板式塔 填料塔（乱堆） 填料塔（规整） 

压力降 一般比填料塔大 较小，较适于要求压力降小

的场合 

最小 

空塔气速 比乱堆填料塔大 稍小 比前两者大 

塔效率 塔效率较稳定，大塔板比

小塔板效率高 

塔径在 1500mm 以下的效率

较高，随着塔径增大，效率

会下降 

较前两者高，对

于大直径塔无放

大效应 

液气比 适应范围较大 对液体喷淋量有一定要求 适应范围较大 

持液量 较大 较小 较小 

安装维修 检修清理比填料塔容易 较困难 适中 

材质要求 一般用金属材料制作 可用非金属耐腐蚀材料 适应各类材料 

 

塔型选择原则：为了使塔设备具有优良的性能并且满足生产的需要，必须综

合考虑各种因素，并遵循以下原则： 

 要满足工艺要求，如腐蚀性、热敏性、起泡性等，分离效率高。 

 生产能力够大，操作弹性大。 

 稳定性好，操作、维修方便，故障出现少。 

 结构简单，容易制造，造价较低。 

 流动阻力小，塔压降小。 

4.3.3 反应精馏塔的设计 
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4.3.3.1 反应段设计 

 操作条件及物性参数 

塔顶操作压力：PD=1MPa 

塔顶温度：tm=180℃ 

进料温度：tF1=35℃ 

反应段平均温度：（180+35）/2=107.5℃ 

塔顶平均摩尔质量：MLDm=18.02kg/kmol； MVDm=18.02 kg/kmol 

进料板平均摩尔质量：MLFm=18.93 kg/kmol； MVFm=18.09 kg/kmol 

反应段平均摩尔质量：MVm=(18.02+18.09)/2=18.055kg/kmol 

 MLm=(18.02+18.93)/2=18.475kg/kmol 

气相平均密度：ρvm =Pm * Mvm /(RTm) 

= 1000*18.055/[8.314 *(107.25 +273.15)] 

=4.575kg/m3  

塔顶液相平均浓度 ：ρLDm = 827.324542 kg/m3 

进料板液相平均密度：ρ LFm = 832.056145kg/m3 

反应段液相平均密度为：ρLm =（827.32+832.056）/2 =829 .69kg/m3 

塔顶液相平均表面张力：σLDm =42.0428244mN/m 

进料板液相平均表面张力：σLFm =41.709441 mN/m 

反应段液相平均表面张力：σLm =（42.04+41.71）/2  =41.87 mN/m 

塔顶液相平均粘度： lgμLDm=0.1487mPa.s 

进料板液相平均粘度：μLFm = 0.1527 mPa.s 

反应段液相平均粘度：μLm =（0.1487+0.1527）/2 
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=0.1507 mPa.s  

 反应段尺寸计算 

反应段采用填料塔进行计算。 

塔径 D= √[4Vs/(3.14u)]   Vs=14.41m3/h 

其中，u可以通过查阅填料参数和查 Smith 泛点关联图，计算得出 u=1.34m/s 

即可计算出 D=3.71m  经塔径标准圆整后，D=3.8m。 

 填料层高度 

         填料取 350Y 金属孔波纹管填料，查表每米填料代换理论板数的高度。我们

取 2 米，则 HETP=1/2=0.5 米 

    塔高 Z=NT·HETP =6* 0.5=3.0m 

实际塔高 Z'=1.25 *3.0=3.75m 

设计取反应段高度 3.8m。 

3.3.3.2 精馏段 

 操作条件及物性参数 

精馏段平均温度 227℃  

第 8 块板平均摩尔质量：MLDm=19.83kg/kmol；MVDm=19.02 kg/kmol  

塔底平均摩尔质量：MLFm= 31.8kg/kmol；MVFm=19.52 kg/kmol  

精馏段平均摩尔质量：MLm=(19.83+31.8)/2=25.82kg/kmol  

 MVm = (19.02+19.52)/2= 19.27kg/kmol  

气相平均密度：ρvm =Pm * Mvm /(RTm)=6.09 kg/m3 

第 8 块板液相平均密度：ρLDm=841.7kg/m3  

塔底液相平均密度： ρLFm=877.3kg/m3  
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精馏段液相平均密度：ρLm=（841.7+877.3）/2=859.5kg/m3 

同理可得 

精馏段液相平均表面张力：μLm=（43.63+35.86）/2 =39.75mN/m 

反应段液相平均粘度：Lm=（0.143+0.205）/2=0.174mPa.s  

 尺寸计算    

精馏段气相体积流率为: Vs=5.703m3/s 

反应段液相体积流率为: Ls=0.037m3/s 

取板间距 H T=0.5m，板上液层高度 h L=0.05m，则 H T- h L=0.5-0.05 =0.45m 

经查阅曲线图后得出 u max =1.84m / s 

安全系数取为 0.7，那么空塔气速为：u =0.7 *u max=1.29 m / s  

D=√[4Vs/(3.14u)]=2.37m  按照尺寸标准圆整后取 2.4m 

塔截面积为：A T=0.785D*D=0.785*2.4*2.4=4.52m2 

              u = Vs / AT =1.26 m / s 

 精馏段有效高度 

取全塔效率为 0.57，可求得： 

Z 精 =[( NT/ET)-1]H T=[(6/0.57)-1]*0.5=4.76m 

 塔板主要工艺尺寸计算 

1.溢流装置 

由塔径 D =2.4m 可得，选用单溢流弓形降液管，采用凹形受液盘。各项

计算如下：  

堰长 Lw=0.8D=0.8*2.4=1.92m 

溢流堰高度 hw=h L- ho w=0.055-0.025=0.03m 满足要求。 
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弓形降液管宽度 Wd 和截面积 Af： 

由 Lw/D 比值，可查阅弓形降液管参数图得：Af= 0.393 m2；Wd=0.337 m 

经计算液体在降液管中的停留时间 θ=3600Af*Ht/Lh=5.31 > 5  故符合要求。 

       降液管底隙高度h0应低于出口堰高hw,故才能保证降液管底端有良好的

液封，一般不应低于 6mm，故 

ho=hw-0.006=0.03-0.006=0.024 

选用凹形受液盘，深度 h'w=50mm。 

2.塔板布置 

Ⅰ塔板的分块：因为直径过大，所以采取分块式。 

Ⅱ边缘区宽度确定：塔的边缘区域为 0.06m。 

Ⅲ开孔区面积：Aa=4.5m2 

Ⅳ筛孔计算及其排列: 

钢板厚δ=3mm 

筛孔直径 do=4mm 

筛孔按正三角形排列，取孔中心距 t =12mm 

筛孔数目：n =36094 

开孔率为：φ=10.1﹪ 

气体通过筛孔的气速为：Uo=12.55 m / s 

3.筛板的流体力学验算 

Ⅰ塔板压降计算 

干板阻力 hc=（1/2g）*(ρv / ρL)*(uо/cо) ~2 =0.059m 

气体通过液层的阻力 h L=0.0432m 液柱 
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液体表面张力的阻力 hμ=0.00384m 液柱 

气体通过每层塔板的液柱高度： 

        hp= hc+ h L+ hμ=0.1061m 液柱 

      △Pp= hp*ρL*g=894.6P a 

Ⅱ液面落差：忽略不计。 

Ⅲ液沫夹带 ：设计中的液沫夹带量小，满足要求。 

Ⅳ漏液：经计算，实际孔速大于漏液点气速，稳定系数大于标准校正值，所以无

明显漏液现象。 

Ⅴ液泛：为了使塔内不发生液泛现象，降液管内液层高 Hd 应该服从下面的关系

式：  Hd=<φ(Ht+hw) 其中，取φ为 0.5 

      φ(Ht+hw)=0.27m 液柱 

      Hd=hp+hL+hd= 0,157m 液柱<0.27m 液柱 

故，不会发生液泛现象。 

4.3.3.3 塔体尺寸计算 

 塔高计算 

①塔顶空间高度：取 HD = 1.5m 

②塔底空间高度：取 HB =2.69m 

③裙座高度：H2=5.0m 

④封头高度:H1=0.84m 

⑤人孔及接管：由于板间距是 0.5 米，是故无需考虑人孔及接管对安装设备的响。  

综上所述，总塔高度 Z总=Z 反 + Z 精 +HD+ HB+ H2+ H1 

                      =3.8+4.76+1.5+2.69+5.0+0.84 
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                      =18.59m 

 塔厚计算 

①塔筒体的壁厚：δn =20mm 

②上封头壁厚：δn =20mm 

③下封头的壁厚：δn =20mm 

④裙座厚度：δn =20mm 

 塔体和封头选材 

因为乙二醇介质基本没有腐蚀性，而操作压力为 1.1MPa，最大操作温度为 

291.5℃，然后我们在这里选用比较常见的低合金高强度的钢材作为塔体和封头

的材料。 

 

第五章  工艺创新点 

反应精馏是在没有催化剂的条件下发生化学反应，在同一时间能够把生成物

和反应物通过精馏得以分离的技术，具有节省能量，节省设备，节省投资，加快

反应速率的特点。这种方法用在环氧乙烷水合法生产乙二醇的时候，由于乙二醇

和环氧乙烷挥发度的不同，所以能够很快地蒸馏出乙二醇，维持反应段比较低的

乙二醇浓度，并且连续的从塔底抽出生成物乙二醇，由此以来能够阻止乙二醇和

环氧乙烷发生反应生成二乙二醇，由此提高了乙二醇的选择性，同时还能够利用

反应热来精馏分离。 

主要优点如下： 

1）由于反应产物一旦生成，即从反应区蒸出，因此对复杂反应来说，可以增加

反应的转化率和选择性。 

2）破坏了可逆反应平衡，增大了过程转化率，从而使最终转化率大大超过平衡

转化率。 
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3）因为产物随时可从反应区蒸出，所以反应区内反应物浓度始终高于产物，从

而增加了反应速度，提高了生产能力。 

4）本工艺设计利用了反应热，大大节省能量。 

5）由于将反应器和精馏塔合成一个设备，节省了设备投资。 

6）对于难分离的物系，可以利用反应精馏来获得较纯的产品。乙二醇反应精馏

工艺采用反应精馏塔简化了流程，降低了能耗，减少了投资。 

 

第六章  环境保护与劳动安全 

6.1 环境保护 

6.1.1 废气来源及治理 

在乙二醇的生产工艺中， 所产生的废气主要是塔内产生的一些废气。 

对于反应精馏塔，塔顶会产生部分不凝气，其主要成分为少量的水蒸气和微

量的乙二醇以及其他杂质气体，我们可以通过液封槽之后排空。 

脱水塔塔顶产生的废气成分和反应精馏塔塔顶废气成分相同，可通过相同的

方法进行处理。 

乙二醇精馏塔塔顶不凝气中含有少量的乙二醇和二乙二醇，仍然采用液封槽

处理吸收可利用成分。 

液封槽内回收的组分，通过简单脱水和除杂后，当浓度达到规定要求时可循

环回脱水塔回收其中可用成分。 

通过以上处理，在整个工艺过程中基本不会有危害环境的气体物质排放，可

以达到环保的要求。 

6.1.2 废水来源及治理 

厂区内的工业废水通过废水网络，汇入工业区中转站，然后经过中转送入菏
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泽市污水处理公司，通过 PH 控制系统调节 PH，然后送入好氧反应除去废水中的

可降解有机物，最红达到排放标准。 

本厂区建成后，生产厂区的工业废水生活污水，集中通过废水网络，汇集到废水

中转站进行处理，去除 COD，处理后的废水达到正常排放标准，可以循环使用。 

6.1.3 噪声来源及治理 

噪声对于其周围环境造成的不良影响与空气污染、水污染被认为当今世界三

大公害。其中，大部分噪声污染来源于工业噪声。控制噪声污染的根本方法是降

低机器自身的噪声。除掉噪声源，污染立即消失；噪声的危害是间接的和慢性的，

一般不会直接致命。使人耳聋，诱发心血管、消化、神经等内脏器官逐渐病变。

并且噪声干扰休息，影响睡眠，降低劳动生产率，高强度的噪声还能导致建筑结

构和建筑物的破坏。噪声防治应首先考虑选用低噪声的设备，其次是采用消声、

减震和使用隔声罩等措施，以降低其产生的噪声对周围环境的影响。 

本项目的噪声源主要包括： 

 加热设备噪声：所需高压蒸汽量大，塔釜会产生较大噪声。 

 管道噪声：本项目中，采用管道较多，当管道内物料运输速度过快会产生噪

音。 

 尽可能选用低噪声设备，定货时要求设备厂家产品噪声达到行业标准或者国

家标准，并且附带必需的消声、隔声设施；对压缩机安装消音器并设置隔音

操作室；超过一定压力的气体放空管线需设置消音器；工作人员在检查较高

噪声设备时需配备耳机或耳塞。合理配管，减少管道和阀门噪声。设计中尽

可能合理布置，防止噪声干扰和叠加。 

噪声防治主要措施： 

 对生产设备选型时尽量采用噪音小的设备。例如无声电机，并且优化控制阀

门的选型以及安装位置。 

 对厂区进行合理规划布置，生产区和生活区中间距离较远，人员生活区域远

离生产区，同时生产区和生活区之间建立隔音带，加强绿化可尽量减少对人
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员的影响。 

 在检查高噪声设备时，需给工作人员配备耳机或耳塞。 

 按时对接触噪声的工人们进行听力及全身的健康检查。如发现有健康影响，

及时调整岗位。 
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设计总结 

通过这次毕业设计，我能够把我这四年内学到的理论知识，与实际结合起来，

因此锻炼了我综合运用所学到的知识，来解决实际问题的能力。同时，在这段时

间内我查阅了大量的资料、文献、设计规范等，因此我在阅读、筛选优质资源的

能力也有很大的提升。与此同时，因为设计，我还学会了 Aspen、CAD 等化工专

业软件，相信这将对我以后无论是学习还是工作都会有很大的帮助。 

虽然毕业设计很复杂，涵盖的方面很多，从生产路线到设备选型，从原料的

基本属性到产品的最终性质，从原料的进料温度，压力，浓度的确定到生产设备

的生产条件。随着设计一步一步的深入，我不断地熟悉并能够运用。是我充分的

感受到知识的奇妙，能够感受到学习和工作之间的悬殊，认识到了基础知识的重

要性。 

在设计的过程中，遇到许许多多的麻烦，其中很棘手的就是 Aspen 条件的设

定，其一是因为 Aspen 是英文版本，会很多专业词汇，即使利用而网络也查不出

它们真正的意思；其二是反应条件的设定，方法的选择等等。但是经过向老师请

教，最终能够完成模拟。 

虽然提高有限，但是提高是全面的，正是这次设计中积攒的一个个经验，让

我更好的运用所学知识武装自己，这将能够更好的提高我的应变能力，沟通能力，

理解力。 

虽然反应精馏的效果很明显，比普通精馏优越，但是这个技术还处于基础状

态，还是一个很大的挑战，但我相信这种技术很快就会工业化的。 
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附  录 

附录 1 物料衡算一览表 

表 1-1  反应精馏塔进出料流股表 

序号 分子式 
mass flow (kg/h) 

input 1 input 2 output 1 output 2 

Temperature ℃ 35.00 35.00 179.9765 291.4825 

Pressure MPa 1.10 1.10 1.00 1.00 

Vapor Frac 0.00 0.00 0.00 0.00 

1 H2O 9786.0000 0.0000 5218.1550 100.5150 

2 EO 0.0000 11976.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 0.0000 0.0000 0.0010 
13909.269

0 

4 DEG 0.0000 0.0000 0.0000 2534.0620 

合计 9786.0000 11976.0000 5218.1560 
14009.784

0 

  
mass fraction 

input 1 input 2 output 1 output 2 

1 H20 1.0000 0.0000 1.0000 0.0072 

2 EO 0.0000 1.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 0.0000 0.0000 0.0000 0.2482 

4 DEG 0.0000 0.0000 0.0000 0.7446 

合计 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 

 

表 1-2  脱水塔进出料流股表 

序号 分子式 
mass flow (kg/h) 

input1 output1 output2  

Temperature ℃ 48.90 45.80 133.30 
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Pressure MPa 0.019 0.01 0.01 

Vapor Frac 0.00 0.00 0.00 

1 H20 100.5150 85.2720 15.2430 

2 EO 0.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 13909.2690 0.0000 13909.2690 

4 DEG 2534.0620 0.0000 2534.0620 

合计 16543.846 85.2720 16458.5740 

  
mass fraction 

input output 1 output 2 

1 H2O 0.0061 1.0000 0.0009 

2 EO 0.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 0.8408 0.0000 0.8451 

4 DEG 0.1531 0.0000 0.1540 

合计 1.0000 1.0000 1.0000 

 

表 1-3  精馏塔进出料流股表 

序号 分子式 
mass flow (kg/h) 

input output 1 output 2 

Temperature ℃ 121.20 102.10 169.40 

Pressure MPa 0.006 0.003 0.009 

Vapor Frac 0.018 0.00 0.00 

1 H2O 15.2430 15.2430 0.0000 

2 EO 0.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 2534.0620 13907.936 1.3330 

4 DEG 13909.2690 0.0000 2534.0620 

合计 16458.5740 13923.179 2535.3950 
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mass fraction 

input output 1 output 2 

1 H2O 0.0009 0.0011 0.0000 

2 EO 0.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 0.1540 0.9989 0.0005 

4 DEG 0.8451 0.0000 0.9995 

合计 1.0000 1.0000 1.0000 

 

表 1-4 全流程进出料流股表 

序号 分子式 
mass flow (kg/h) 

input 1 input 2 input 3 input 4 

Temperature ℃ 35.00 35.00 48.90 121.60 

Pressure MPa 1.10 1.10 0.019 121.20 

Vapor Frac 0.00 0.00 0.00 0.006 

1 H2O 9786.0000 0.0000 100.5150 0.0180 

2 EO 0.0000 11976.0000 0.0000 15.2430 

3 EG 0.0000 0.0000 13909.2690 0.0000 

4 DEG 0.0000 0.0000 2534.0620 
2534.062

0 

合计 9786.0000 11976.0000 16543.8460 
16458.57

4 

 
mass fraction 

input 1 input 2 input 3 input 4 

1 H2O 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 

2 EO 0.8820 0.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 0.0009 0.0000 0.0000 0.0000 

4 DEG 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 
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合计 1.0000 1.0000 1.0000 1.0000 

 

表 1-5 全流程进出料流股表 2 

序

号 

分 子

式 

mass flow (kg/h)  

output 1 output 2 output3 
output 

4 
output 5 output 6 

Temperat

ure ℃ 
179.9765 291.4825 45.80  133.30 102.10 169.40 

Pressure 

MPa 
1.00 1.00 0.01 0,01 0.003 0.009 

Vapor 

Frac 
0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

1 H2O 
5218.155

0 
100.1510 85.2720 15.2430 15.2430 0.0000 

2 EO 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000 

3 EG 0.0010 
13909.269

0 
 0.0000 13909.2 13907.93 1.3330 

4 DEG 0.0000 2534.0620 0.0000 2534.06 0.0000 2534.062 

合计 5218.156 
14009.784

0 
85.2720 16458.5 13923.17 2535.395 

 
mass fraction  

output 1 output 2 output3 output 4 output 5 output 6 

1 H2O 0.0000 0.0000  0.0000   

2 EO 0.0000 0.0183  0.1851   

3 EG 0.0002 0.0689  0.0101   

4 DEG 0.0000 0.0000  0.0000   

合计 1.0000 1.0000  1.0000 0.0000 0.0000 

 

附录二    能量衡算一览表 

表 2-1 进出流股焓值表 
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 input 1 input 2 output 1 output 2 

Temperature ℃ 35.00 45.00 179.9765 291.485 

Pressure MPa 1.10 1280.00 1.00 1.00 

Vapor Frac 0.00 0.00 0.00 0.00 

Mass Flow kg/hr 9786.0000 5000.0000 
5218.156

0 

14009.784

0 

Enthalpy Gcal/hr -41.961414 -44.401345 

∑H Gcal/hr -93.1370292 -93.1370292 

 

表 2-2 能量平衡表 

∑Hin Gcal/hr ∑Q Gcal/hr ∑W Gcal/hr ∑Hout Gcal/hr error 

-93.1370292 0.0000 0.0000 -93.1370292 
0.0054

9 

 

表 2-3 进出流股焓值表 

 input output 1 output 2 

Temperature ℃ 48.90 45.52 45.52 

Pressure MPa 0.019 540.00 540.00 

Vapor Frac 0.00 1.00 0.00 

Mass Flow kg/hr 16543.846 3954.0819 13107.4854 

Enthalpy Gcal/hr -28.3496 -27.474775 

∑H Gcal/hr -0.99987 -0.99987 

 

表 2-4 能量平衡表 

∑Hin Gcal/hr ∑Q Gcal/hr ∑W Gcal/hr ∑Hout Gcal/hr error 

-0.99987 0.0000 0.0000 -0.99987 
-0.0030

8 

表 2-5 进出流股焓值表 
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 input output 1 output 2 

Temperature ℃ 121.20 102.10 169.40 

Pressure MPa 0.006 0.003 0.009 

Vapor Frac 0.018 0.00 0.00 

Mass Flow kg/hr 16458.5740 13923.179 2535.3950 

Enthalpy Gcal/hr -27.2226 -27.3344 

∑H Gcal/hr -19.0094 -19.0094 

 

表 2-6 能量平衡表 

∑Hin Gcal/hr ∑Q Gcal/hr ∑W Gcal/hr ∑Hout Gcal/hr error 

-19.0094 0.0000 0.0000 -19.0094 0.00409 

 


