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本发明涉及用于精炼由醛的氢化衍生的醇

的方法，其包含(a)将第一流从氢化单元提供到

第一精炼塔，第一流包含醇和第一组杂质和第二

组杂质；(b)基于第一组杂质与醇的沸点差，去除

第一精炼塔中大部分第一组杂质，第一组杂质大

部分在第二流离开第一精炼塔，大部分醇在第三

流离开第一精炼塔；(c)将第三流提供到第二精

炼塔；(d)基于第二组杂质与醇的沸点差，去除第

二精炼塔中第二组杂质，大部分第二组杂质在第

四流离开第二精炼塔，大部分醇在第五流离开第

二精炼塔，额外醇和额外杂质在第六流离开精炼

塔；(e)将第六流至少一部分提供回第一塔；(f)

监测第五流中第一组杂质的量；和(g)基于(f)中

的量调整第六流的流动速率。
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1.一种用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法，所述方法包含：

(a)将第一流从氢化单元提供到第一精炼塔，其中所述第一流包含醇和第一组杂质和

第二组杂质；

(b)基于所述第一组杂质与所述醇之间的沸点差异，去除所述第一精炼塔中的大部分

所述第一组杂质，其中所述第一组杂质的所述大部分在第二流中离开所述第一精炼塔，且

大部分所述醇在第三流中离开所述第一精炼塔；

(c)将所述第三流提供到第二精炼塔；

(d)基于所述第二组杂质与所述醇之间的沸点差异，去除所述第二精炼塔中的第二组

杂质，其中大部分所述第二组杂质在第四流中离开所述第二精炼塔，其中大部分所述醇在

第五流中作为侧取馏出物离开所述第二精炼塔，并且其中来自所述第一组杂质的额外醇和

额外杂质在第六流中离开所述精炼塔；

(e)将所述第六流的至少一部分提供回到所述第一塔；

(f)监测所述第五流中的所述第一组杂质的量；以及

(g)基于所述第五流中的所述第一组杂质的所述量而调整所述第六流的流动速率，

其中所述第一组杂质和所述第二组杂质中的一者的沸点高于所述醇的沸点，并且其中

其它组杂质的沸点低于所述醇的沸点。

2.根据权利要求1所述的方法，其中将大部分所述第六流提供回到所述第一塔。

3.根据权利要求1或权利要求2所述的方法，其中所述第一组杂质的沸点高于所述醇的

沸点，并且其中所述第二组杂质的沸点低于所述醇的沸点。

4.根据权利要求3所述的方法，其中将包含大部分所述第二组杂质的所述第四流提供

到氢化单元。

5.根据权利要求1或权利要求2所述的方法，其中所述第一组杂质的沸点低于所述醇的

沸点，并且其中所述第二组杂质的沸点高于所述醇的沸点。

6.根据权利要求5所述的方法，其中将包含大部分所述第一组杂质的所述第二流提供

到氢化单元。

7.根据前述权利要求中任一项所述的方法，其进一步包含将所述第二流从所述第一精

炼塔提供到第三精炼塔，其中将包含来自所述第一流的一部分所述醇的第七流从所述第三

精炼塔提供到所述第一精炼塔，并且其中从所述第三精炼塔去除第八流。

8.根据前述权利要求中任一项所述的方法，其中按所述第一流中的醇的总重量计，所

述第一流中的所述醇的至少70重量％为C4到C12醇。

9.根据前述权利要求中任一项所述的方法，其中所述第二精炼塔包含至少两个塔盘，

并且其中所述侧取馏出物定位于所述塔中的第一塔盘上方。
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用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法

技术领域

[0001] 本发明涉及用于精炼醇的方法，且确切地说，涉及用于精炼由醛的氢化衍生的醇

的方法。

背景技术

[0002] 脂肪族C3‑C12醇，如正丁醇，且确切地说，2‑乙基己醇具有经济价值。通过烯烃的氢

甲酰化以及作为中间物形成的醛的后续氢化(例如使丙烯氢甲酰化以形成正/异丁醛，且随

后氢化以形成正/异丁醇)，或者通过直链脂肪族醛的醇醛缩合得到对应的不饱和醛且随后

氢化(例如使正丁醛醇醛缩合成2‑乙基己烯醛，且随后氢化以形成2‑乙基己醇)，可以制备

这些醇。这类方法在行业中众所周知。

[0003] 除用作溶剂以外，正丁醇主要用于油漆和涂料应用中并且用于制备羧酸酯，确切

地说丙烯酸正丁酯和邻苯二甲酸二正丁酯(DBP)。2‑乙基己醇主要需要作为用于制备邻苯

二甲酸二2‑乙基己酯(DEHP)和丙烯酸2‑乙基己酯的醇组分。

[0004] 对于这些用途，并且确切地说，制备丙烯酸酯，高纯度醇对于符合性能规格(如硫

酸颜色)来说至关重要。在醇的工业制备中，醇的纯化传统地通过多级分馏进行。醇在数小

时时段内暴露于热应力，通常采用150℃到200℃的底部温度。其结果是，在脂肪族C3‑C12醇

(如丁醇和2‑乙基己醇)的蒸馏中，形成了对应醛和其它杂质，且这些醛和其它杂质仅在所

述技术采用的常规条件下以较高成本分离出来。

[0005] 用于精炼C3‑C12醇的方法为已知的但具有多种问题。常规的醇精炼策略只能在醇

产物中实现可接受的较低量的醛。举例来说，正丁醇和异丁醇传统上通过丁醛的氢化产生，

而正丁醛和异丁醛通过丙烯的氢甲酰化产生。丁醛的氢化通常使用含铜或含镍的催化剂进

行。所述反应为可逆的且因此从未完全转换成丁醇。将来自氢化的粗丁醇送至精炼以去除

轻物质和重物质，以便实现由丁醇消费者(例如丙烯酸丁酯生产者)指定的苛刻产物规格。

[0006] 常规丁醇精炼过程使用两个或三个塔。第一塔可以是用以去除未转换的醛和水的

轻物质塔，第二塔是用以去除沸点高于异丁醇和正丁醇的物质的重物质塔，且第三塔是用

于分离异丁醇与正丁醇。尽管在轻物质塔中可以降低醛浓度(例如5ppmw或更低)，但在产物

丁醇中发现的醛的量可能高得多。这表明在精炼塔中某处产生醛。

[0007] 在美国专利第7,790,938号中给出了一种解释：来自上游氢化的催化剂细粒进入

精炼塔。在不存在氢的情况下，这些催化剂粒子成为用于去氢化(将丁醇转换回到丁醛和

氢)的催化剂。美国专利第7,790,938号试图通过将过滤器放在氢化单元与精炼塔之间来防

止/减少此机制。就其性质而言，足够细的粒子仍可以穿过这一过滤器。因此，过滤器将减少

催化剂细粒的通过，但无法完全地阻止其通过。过滤器的有效性可以通过使用较小的网目

尺寸(mesh  size)来改进，但这将会导致过滤器上的压力损失(pressure  drop)较高且可能

更频繁地更换过滤器。此外，过滤器将不从氢化催化剂中去除溶解(浸出)的金属，其仍可以

充当去氢化催化剂(和重物质形成剂/裂解剂)。

[0008] 第二种可能性是精炼塔集液槽(sump)或再沸器中的高温引起重物质的分解，因此
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也引起醛的形成。这样的“重物质”为醛缩合加成物并且通常在氢甲酰化过程中发现(参见

美国专利第4,138,588号和第4,148,830号)。为了最小化这一反应，可以降低精炼塔的温

度，这需要可适用于所有塔的较低操作压力。在重物质塔中，显然当集液槽中的重物质的浓

度最高时，分解的可能性最大。可以通过允许底部抽取物中较高的丁醇含量来降低重物质

塔集液槽和再沸器的温度。较高的丁醇含量将引起较大损失或较多回收工作。在现有技术

中已经进行了若干尝试以减少通过将碱金属氢氧化物或碱土金属氢氧化物添加到塔集液

槽中形成的醛。然而，碱金属氢氧化物将催化新形成的醛转换到较重组分中，可能通过醇醛

缩合或坎尼乍若(Cannizzaro)机制。此外，这些碱金属或碱土金属氢氧化物通常在水溶液

中进料。塔中的条件将使水缓慢蒸发，因此很可能最终生成产物丁醇。

[0009] 简单地说，过滤器的使用和/或氢氧化物溶液的添加都使得所述方法的设计和操

作复杂化，仅部分地解决所述问题，还引入了新的问题。

[0010] 精炼醇的先前尝试可能部分或完全地减轻污染物的一种或几种潜在来源。然而，

频繁地操作多种机制，因此优选的是具有可以减轻许多污染物来源的方法。期望的是具有

一种用于精炼醇的新方法，其能避免先前方法中的一些或全部问题。

发明内容

[0011] 本发明提供用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法。在一些实施例中，显著地降低

了产物醇中所含的杂质的浓度。

[0012] 在一个方面中，一种用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法，所述方法包含(a)将第

一流从氢化单元提供到第一精炼塔，其中所述第一流包含醇和第一组杂质和第二组杂质；

(b)基于所述第一组杂质与所述醇之间的沸点差异，去除所述第一精炼塔中的大部分所述

第一组杂质，其中所述第一组杂质的所述大部分在第二流中离开所述第一精炼塔，且大部

分所述醇在第三流中离开所述第一精炼塔；(c)将所述第三流提供到第二精炼塔；(d)基于

所述第二组杂质与所述醇之间的沸点差异，去除所述第二精炼塔中的第二组杂质，其中大

部分所述第二组杂质在第四流中离开所述第二精炼塔，其中大部分所述醇在第五流中作为

侧取馏出物(side  draw)离开所述第二精炼塔，并且其中来自所述第一组杂质的额外醇和

额外杂质在第六流中离开所述精炼塔；(e)将所述第六流的至少一部分提供回到所述第一

塔；(f)监测所述第五流中的所述第一组杂质的量；以及(g)基于所述第五流中的所述第一

组杂质的所述量而调整所述第六流的流动速率，其中所述第一组杂质和所述第二组杂质中

的一者的沸点高于所述醇的沸点，并且其中其它组杂质的沸点低于所述醇的沸点。

[0013] 这些和其它实施例在下文的具体实施方式中更详细地论述。

附图说明

[0014] 图1为绘示用于精炼由醛的氢化衍生的醇的现有技术方法的方法流程图。

[0015] 图2为绘示根据本发明的一个实施例的用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法的方

法流程图。

[0016] 图3为绘示根据本发明的一个实施例的用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法的方

法流程图。

[0017] 图4为绘示根据本发明的一个实施例的用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法的方
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法流程图。

具体实施方式

[0018] 对元素周期表和其中各族的所有参考可参考《化学和物理学CRC手册(CRC 

Handbook  of  Chemistry  and  Physics)》，第72版(1991‑1992)CRC出版社(CRC  Press)，第

I‑11页中的版本的参考。

[0019] 除非做了相反的说明或由上下文暗示，否则所有份数和百分比都以重量计并且所

有测试方法都以本申请的申请日期为准。出于美国专利实务的目的，任何所提及的专利、专

利申请或公开的内容都以全文引用的方式并入(或其等效美国版以引用的方式如此并入)，

尤其在定义(就与本公开具体提供的任何定义无不一致来说)和所属领域中的通用知识的

公开方面。

[0020] 如本文所用，“一个(种)(a/an)”、“所述”、“至少一个(种)”和“一个(种)或多个

(种)”可互换使用。当术语“包含”、“包括”及其变体在说明书和权利要求中出现时，这些术

语不具有限制意义。因此，例如，包括“一”疏水聚合物的颗粒的水性组合物可以解释为是指

包括“一种或多种”疏水聚合物的颗粒的所述组合物。

[0021] 如本文所用，术语“ppmw”意指每百万份的重量份数。

[0022] 羰基合成醇(oxo  alcohol)通过使烯烃(通常C2‑C11)氢甲酰化成醛来产生。醛随后

氢化为对应的醇。实例可以包括将丙烯转换成丁醇，将庚烯转换成辛烯醛转换成辛醇等。在

氢化之后，醛可以经历醇醛缩合，借此使两种醛组合以产生单一不饱和醛，而非立即氢化为

醇。随后将这种不饱和醛氢化为对应的醇。实例包括将丙烯转换成丁醛转换成2‑乙基‑己烯

醛转换成2‑乙基‑己醇，将丁烯转换成戊醛转换成2‑丙基‑庚醛转换成2‑丙基‑庚醇等。醇通

常通过精炼与非所需污染物分离。粗醇流中的污染物可以是未转换的醛、醇醛缩合产物、

酸、酯、缩醛、半缩醛、石蜡、醚等。本发明提供从氢化单元精炼醇流以产生符合规格的产物

的简单且有成本效益的方法。

[0023] 本发明涉及用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法。在一些实施例中，醇是C3‑C12醇

且可以是线性或分支的。在一些实施例中，本发明的方法尤其适用于精炼C4‑C10醇。这些醇

的一些实例包括正丁醇、2‑乙基己醇和2‑丙基庚醇。在一些实施例中，按第一流中的醇的总

重量计，在本发明方法中提供到第一精炼塔的流中的醇的至少70重量％为C4到C12醇。在一

些实施例中，按第一流中的醇的总重量计，在本发明方法中提供到第一精炼塔的流中的醇

的至少80重量％为C4到C12醇。在一些实施例中，按第一流中的醇的总重量计，在本发明方

法中提供到第一精炼塔的流中的醇的至少90重量％为C4到C12醇。在一些实施例中，按第一

流中的醇的总重量计，在本发明方法中提供到第一精炼塔的流中的醇的至少95重量％为C4

到C12醇。

[0024] 在一个实施例中，一种用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法包含：

[0025] (a)将第一流从氢化单元提供到第一精炼塔，其中所述第一流包含醇和第一组杂

质和第二组杂质；

[0026] (b)基于所述第一组杂质与所述醇之间的沸点差异，去除所述第一精炼塔中的大

部分所述第一组杂质，其中所述第一组杂质的所述大部分在第二流中离开所述第一精炼

塔，且大部分所述醇在第三流中离开所述第一精炼塔；
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[0027] (c)将所述第三流提供到第二精炼塔；

[0028] (d)基于所述第二组杂质与所述醇之间的沸点差异，去除所述第二精炼塔中的第

二组杂质，其中大部分所述第二组杂质在第四流中离开所述第二精炼塔，其中大部分所述

醇在第五流中作为侧取馏出物离开所述第二精炼塔，并且其中来自所述第一组杂质的额外

醇和额外杂质在第六流中离开所述精炼塔；

[0029] (e)将所述第六流的至少一部分提供回到所述第一塔；

[0030] (f)监测所述第五流中的所述第一组杂质的量；以及

[0031] (g)基于所述第五流中的所述第一组杂质的所述量而调整所述第六流的流动速

率，

[0032] 其中所述第一组杂质和所述第二组杂质中的一者的沸点高于所述醇的沸点，并且

其中其它组杂质的沸点低于所述醇的沸点。

[0033] 在一些实施例中，将大部分所述第六流(离开第二精炼塔的50％到低于100％的第

六流)提供回到所述第一塔。

[0034] 在一些实施例中，所述第一组杂质的沸点高于所述醇的沸点，并且所述第二组杂

质的沸点低于所述醇的沸点。在一些这些实施例中，将包含大部分所述第二组杂质的所述

第四流提供到氢化单元。

[0035] 在一些实施例中，其中所述第一组杂质的沸点低于所述醇的沸点，并且其中所述

第二组杂质的沸点高于所述醇的沸点。在一些这些实施例中，将包含大部分所述第一组杂

质的所述第二流提供到氢化单元。

[0036] 在一些实施例中，本发明的方法进一步包含将所述第二流从所述第一精炼塔提供

到第三精炼塔，其中将包含来自所述第一流的一部分所述醇的第七流从所述第三精炼塔提

供到所述第一精炼塔，并且其中从所述第三精炼塔去除第八流。

[0037] 在一些实施例中，所述第二精炼塔包含至少两个塔盘，并且其中所述侧取馏出物

定位于所述塔中的所述第一塔盘上方，其中底部塔盘为塔盘1。优选地，侧取馏出物在底部

塔盘上方的至少两个塔盘处。优选地，在第二精炼塔为用以去除沸点高于产物醇的沸点的

杂质的重物质塔的实施例中，到第二精炼塔的进料高于集液槽，且侧取馏出物在进料塔盘

上方的至少一个塔盘处。

[0038] 根据一些实施例，将粗醇流从氢化单元提供到去除了第一组杂质的第一精炼塔。

第一组杂质可以包含醛和水。随后将包含进入第一精炼塔的大部分醇的流提供到第二精炼

塔。在第二精炼塔中，从底部去除富含重物质的底部抽取物，使用侧取馏出物去除主要含有

产物醇的流，从塔的顶部去除包含醛、醇和/或其它轻物质的顶部抽取物。在第二精炼塔中

制备或进料到第二精炼塔的醛可以在塔的顶部中浓缩。顶部抽取物的至少一部分(如果不

是全部)返回到第一精炼塔。

[0039] 关于去除产物醇的侧取馏出物，在一些实施例中，侧取馏出物高于提供来自第一

精炼塔的进料的高度，且在第二精炼塔的顶部塔盘下方几个塔盘处。来自第一精炼塔的进

料在通常为塔的约一半或更低的塔盘处进入第二精炼塔，以便允许重物质在低于进料点的

塔盘中浓缩。侧取馏出物应在进料塔盘上方的足够数目个塔盘处，以最小化短路(即，进料

穿过到侧取馏出物，而不在蒸气‑液体平衡中实现稳定状态)，且足够高于进料塔盘，使得侧

取馏出物中的重物质达到所需较低浓度。因此进料到第二精炼塔或在第二精炼塔中产生的
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醛将向上移动且在塔的顶部浓缩，进而通过侧取馏出物。

[0040] 醇侧取馏出物中的醛的浓度通过醛的类型、醛进料、侧取馏出物与塔的顶部之间

的塔盘的数目以及顶部抽取物流动速率来确定。假设第二精炼塔中的压力是固定的，那么

第二精炼塔的集液槽的温度可以通过调整集液槽抽取量得以控制(即，如果温度过高，那么

集液槽流动速率增加且反之亦然)。集液槽的恒定温度有可能产生恒定的重物质分解且因

此恒定形成醛；因此，优选的是保持此参数恒定。许多以上参数(例如醛的类型、塔盘的数

目、精炼条件等)是固定的。然而，本发明有利地允许改变顶部抽取物的流动速率以控制醇

侧取馏出物的纯度。

[0041] 第二精炼塔的顶部的醛的浓度可以通过调整顶部抽取物流动速率来控制(即，再

循环流动速率愈高则醛浓度愈低)。此少量再循环流使得所述过程能够维持醇侧取馏出物

的较低醛浓度，使得可以满足最大醛的产物醇规格。在一些实施例中，这可以有利地完成，

而不需要或不添加氢氧化物溶液或不因吹扫而造成过度损失，因为塔顶(overhead)得以再

循环。

[0042] 在一个替代性实施例中，可以倒转精炼塔的顺序，将重物质杂质(即，沸点高于醇

的沸点的杂质)的精炼塔置于轻物质杂质(即，沸点低于醇的沸点的杂质)的精炼塔的上游。

在这一实施例中，进料中或精炼塔中产生的任何较轻杂质将与第二精炼塔中的醇分离。然

而，这些实施例仍将导致重物质形成的潜在问题。如果任何重物质从重物质塔(在此实施例

中为第一精炼塔)送出或在轻物质塔(在此实施例中为第二精炼塔)中制得，那么重物质将

在轻物质塔的底部累积。因为重物质可以在轻物质塔(现置于重物质塔之后)中形成，这些

重物质将在第二精炼塔的底部生成。因此，在此实施例中，可以在第二精炼塔上提供产物醇

流的侧取馏出物用于去除不含重物质的产物醇。在这些实施例中，侧取馏出物可以在第二

精炼塔中的集液槽上方且在进料塔盘下方(将来自第一精炼塔的流提供到第二精炼塔的位

置)的至少一个塔盘上。可以选择集液槽上方的距离以促进侧取馏出物的所需较低浓度的

重物质。重物质将在第二精炼塔的集液槽中累积，且少量集液槽抽取物可以返回到重物质

塔(在此实施例中，第一精炼塔)。

[0043] 现在转向图式，图1为绘示用于精炼由醛的氢化衍生的醇的现有技术方法的方法

流程图。在这一方法中，设计利用两个精炼塔，其中第一塔(4)为“轻物质塔”，且第二塔(7)

为“重物质塔”。将含醛的流(例如来自氢甲酰化过程)经由流(1)进料到氢化单元(2)中。将

所得粗醇经由流(3)进料到“轻物质塔”(4)中，其中经由吹扫流(5)去除较低沸点杂质。任选

地，可以包含醛的此吹扫中的一些或全部可以经由流(5a)分流回到氢化单元(2)。来自塔

(4)的底部流包含产物醇和重物质(流(6))。将这个流(6)送至“重物质塔”(7)，其中产物醇

作为流(8)从顶部去除且重物质经由线(9)吹扫。流(9)可以进一步再处理且按需要再循环，

以回收醇和醛。然而，这种进一步处理需要额外设备，例如完整精炼塔、再沸器、真空源等，

这是资本密集的且增加了精炼单元的覆盖面积。

[0044] 图2绘示一种根据本发明的一个实施例的用于精炼由醛的氢化衍生的醇的方法。

在此实施例中，方法类似于图1的方法，直至来自第一精炼塔(4)的流(6)到达第二精炼塔

(7)。在示出的实施例中，第一精炼塔(4)为轻物质塔，因为其去除沸点低于产物醇的沸点的

杂质，且第二精炼塔(7)为重物质塔，因为其去除沸点高于产物醇的沸点的杂质。第二精炼

塔(7)具有侧取馏出物，其中从第二精炼塔(7)去除产物醇的流(8)。侧取馏出物定位于第二
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精炼塔(7)的顶部塔盘下方的几个(例如，两个或更多个)塔盘处且在将流(6)提供到第二精

炼塔(7)的塔盘上方。来自第二精炼塔(7)的少量塔顶流(10)返回到在第一精炼塔(4)之前

的位置，优选地在提供到第一精炼塔(4)的进料流(3)之前的位置。可以调整塔顶流(10)中

的流量大小，得到在流(8)中去除的精炼的醇中的可接受的轻物质(例如，醛和/或水)浓度。

因为未将流(10)送回氢化单元(2)，所以精炼和氢化单元是独立的，使得氢化单元(2)中的

水的浓度不会增加。经由任选的线(5a)送回氢化单元(2)的水的量也可以如现有技术设计

(通常经由倾析)来控制。

[0045] 图3绘示根据本发明的另一个实施例的一种用于精炼由氢化衍生的醇的方法。在

此实施例中，相对于图2中示出的实施例切换精炼塔的顺序。也就是说，氢化单元(2)之后的

第一精炼塔(7)为重物质塔，因为其去除沸点高于产物醇的沸点的杂质，且第二精炼塔(4)

为轻物质塔，因为其去除沸点低于产物醇的沸点的杂质。来自氢化单元(2)的粗醇流(3)进

入第一精炼塔(“重物质塔”)(7)，且经由流(9)去除所述重物质。第一精炼塔(7)经操作以去

除经由流(3)进入的大部分重物质，并且因此为简单蒸馏塔，优选地在减压下操作(例如，使

用图3中未示出的任选的冷凝器和真空源)。离开第一精炼塔(7)的塔顶流(16)包含产物醇

(任选地痕量重物质和较轻杂质)，所述产物醇被送至第二精炼塔(“轻物质塔”)(4)。在第二

精炼塔(4)的顶部塔盘下方的几个塔盘处提供流(16)。经由流(15)在塔顶去除较轻杂质。必

要时，任选的再循环线(15a)可以用于将此塔顶流的一部分送回到氢化单元(2)的进料。使

用侧取馏出物获取作为流(8)的精炼的产物醇。侧取馏出物定位于流(16)的进料塔盘下方

并且定位于第二精炼塔(4)的底部集液槽塔盘上方，使得能够去除少量重物质再循环流

(11)并且将其再循环回到第一精炼塔(“重物质塔”)(7)。可以控制流(11)和(15)的流动得

到较高纯度产物醇。

[0046] 图4绘示根据本发明的另一个实施例的一种用于精炼由氢化衍生的醇的方法。图4

为图3中示出的方法的进一步增强，因为其利用第三精炼塔(17)。在图4的实施例中，使重物

质流(9)(来自第一精炼塔(7)的底部)进一步再处理且再循环，以回收醇和醛。第三精炼塔

(17)可以使重物质流(9)经受剧烈蒸馏。在一些实施例中，来自第三精炼塔(17)的塔顶的所

得醇和可能的醛经由流(20)返回到精炼过程。在其它实施例中，来自第三精炼塔(17)的塔

顶流(19)的所得醇和可能的醛经由流(21)返回到氢化单元(2)。在一些实施例中，来自第三

精炼塔(17)的一部分塔顶流(19)在流(20)处返回精炼过程，且一部分经由流(21)返回氢化

单元(2)。基于流(19)的醛含量，将至少一部分塔顶流(19)提供到氢化单元(2)可能是合乎

需要的。最终吹扫为经由流(18)从第三精炼塔(17)吹扫出不可回收的重物质。

[0047] 图4的第三精炼塔(17)在更严格的条件下操作，并且优选地独立于精炼塔(7)，使

得重物质中的许多缩醛和酯裂解回到醇和醛，但不会因极高分子量有机重物质(可能与氢

化催化剂细粒和浸出的金属混合)的累积而造成结垢。因为第三精炼塔(17)不在直接产物

生产路径中，所以可以通过将流(9)直接分流到流(18)而将其关闭以进行清洗和吹扫，对主

要精炼过程(塔(7)和(4))的影响最小。通过将包括金属污染物的重物质的存在与主要产物

流分离，减少最终蒸馏步骤中杂质的存在和产生。因为第三精炼塔(17)对比主要塔(7)和

(4)小得多的流动进行处理，所以其可以小得多且不需要含有大量塔盘，因此提供较低资本

设计。

[0048] 不同于需要用特定含量的重物质操作的第一精炼塔的先前设计，图3中的第一精
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炼塔(7)可以在较广泛范围的条件下运行，因为存在用于两个流出物流的再循环过程。举例

来说，流(16)中的痕量重物质将被去除且再循环回用于经由流(11)再处理，即使流(16)中

的含量可能已经高于产物醇的目标规格。另外，使用侧取馏出物以经由流(8)去除醇产物将

允许在第二精炼塔(4)的底部去除这些重物质。在已去除促进第二精炼塔(4)中的重物质形

成的主要机制后，额外重物质形成的量降低，使得待去除的总重物质的量保持较低。相反

地，当在流(16)中运行具有极低重物质含量的塔(7)时，流(9)中的较高醇含量将在第三精

炼塔(17)中经由流(19)回收和再循环。

[0049] 在本发明的以上实施例中的每一者中，串联的第一精炼塔不需要实现特定杂质的

完全去除，因为假定将在下一精炼塔中产生更多的杂质，并且只要总量不超过第二精炼塔，

则采取缓解措施以处置来自第一精炼塔与第二精炼塔中产生的遗留物。举例来说，在杂质

的形成随时间变化(例如来自老化的氢化催化剂或更高含量的催化金属浸出)的情况下，可

以按需要调整再循环速率。

[0050] 在任何情况下，第一精炼塔在实现产物醇与第一组杂质分离的条件下操作，使得

经由流(3)供应到第一精炼塔的重组分的裂解或热解低于20重量％，优选低于10重量％并

且最优选低于5重量％的进入的重物质。如果需要大量热解，那么其应该在如图4中示出的

单独塔中进行(使用第三精炼塔(17))，所述单独塔在更温和的条件下保持第一精炼塔中的

大量物质且使其它副反应最小化。

[0051] 从第一精炼塔中遗留的和/或在第二精炼塔中产生的杂质的量容易地由常规方式

(例如气相色谱法或串联红外光谱法)确定。举例来说，图2中流(8)的分析可以容易地检测

出增加含量的醛，其可以用作增加流(10)的流动以减少产物醇流(8)中的醛含量的基础。在

连续操作的生产设施的情况下，杂质分布通常不会快速变化；因此，一旦达到稳定操作，简

单的每日调整就应是足够的。

[0052] 图3中示出的实施例可以尤其适用于倾向于产生细粒或浸出其金属的氢化催化

剂。这些杂质可以在第一精炼塔(7)中作为流(9)中的重物质吹扫的一部分去除，并且因此

不存在于第二下游精炼塔(4)中以催化去氢化或重物质形成。此实施例去除与图2中示出的

实施例相比更早的这些催化剂片段，且因此减轻其可能在最终精炼之前引起的任何副反

应。

[0053] 使用较小再循环回路(流(10)和(11))可以出人意料地以最小资本成本显著改进

产物质量或改变正常精炼操作。此外，在一些实施例中，本发明的精炼过程可能对上游单元

没有影响且可以独立于氢化单元操作。

[0054] 可以由所属领域的一般技术人员基于本文教示容易地确定精炼塔设计的所有方

面(例如，塔的数目、冷凝器和再沸器的选择、塔盘的数目和类型、进料塔盘、醇侧取馏出物

塔盘以及再沸器负荷、塔盘设计、操作压力等)。

[0055] 轻物质塔(图2‑4中的塔(4))的实际塔盘的数目可以在1到200之间，在其它实施例

中在30到80之间，或在其它实施例中在40到60之间。

[0056] 重物质塔(图2‑4中的塔(7))的实际塔盘的数目可以在1到200之间，在一些实施例

中在30到80之间，或在其它实施例中在40到60之间。

[0057] 在例如图2中示出的实施例中，第二精炼塔(7)中的精炼的醇抽取物塔盘(用于侧

取馏出物)在一些实施例中为顶部塔盘下方的1到15个塔盘，或在一些实施例中为顶部塔盘
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下方的3到10个塔盘。在例如图2中示出的实施例中，第二精炼塔(7)中的进料塔盘在一些实

施例中为精炼的醇抽取物塔盘下方(用于侧取馏出物)的至少1个塔盘，在一些实施例中为

抽取物塔盘下方的大于6个塔盘，或在一些实施例中为抽取物塔盘下方的大于15个塔盘。

[0058] 在例如图3中示出的实施例中，第二精炼塔(4)中的精炼的醇抽取物塔盘(用于侧

取馏出物)在一些实施例中为集液槽上方的1到15个塔盘，或在一些实施例中为集液槽上方

的2到5个塔盘。在例如图3中示出的实施例中，第二精炼塔(4)中的进料塔盘在一些实施例

中为精炼的醇抽取物塔盘上方(用于侧取馏出物)的至少1个塔盘，在一些实施例中为抽取

物塔盘上方的大于6个塔盘，或在一些实施例中为抽取物塔盘上方的大于20个塔盘。

[0059] 使用所属领域的一般技术人员基于本文的教示已知的技术，塔盘功能可以由任何

方式提供以使液相与气相接触，以有效地充当理论塔盘或理论塔板(例如，筛孔塔盘或阀式

塔盘或规整填料(structured  packing)或无规填料(random  packing))。

[0060] 其它设备可以安装在第一精炼塔与第二精炼塔之间，如过滤器、泵、冷凝器、氢化

反应器(例如，抛光氢化器)、氧化反应器、脱气台、洗涤器和其它适当的接触器。这些添加物

可以有助于在不改变本发明的情况下生产精炼的醇产物，只要来自第二精炼塔的再循环流

返回到第一精炼塔(或在第一精炼塔之前)，且此再循环流从来自第二精炼塔的集液槽或塔

顶获取，且产物醇抽取物从第二精炼塔上的侧取馏出物获取。

[0061] 基于本文的教示内容，所属领域的一般技术人员可以基于杂质含量容易地确定进

料到精炼塔的位置和塔内产物抽取位置。在图3和图4中，例如，可以以气体形式去除产物流

(8)，以使所述流的液相中的重物质最小化。在图2中，产物流(8)可以视为来自塔盘的液相，

以允许轻物质传递到下一塔盘。所属领域的技术人员容易地确定进料与抽取端口之间塔盘

的数目，且在一些情况下，进料与抽取端口位置可能不同于图2‑4中示出的位置。

[0062] 从第二精炼塔到第一精炼塔的再循环流(例如，图2中的流(10)和图3‑4中的流

(11))可以返回到第一精炼塔的进料管线中。在一些实施例中，这些再循环流(例如图2中的

流(10)和图3‑4中的流(11))可以在与来自氢化单元(2)的流(3)相同的塔盘或任何其它塔

盘上直接返回到第一精炼塔。所属领域的一般技术人员可以基于本文的教示确定用于将这

些流提供到第一精炼塔的最优塔盘。

[0063] 可以任选地将来自轻物质塔(图2中的流5a或图3‑4中的流15a)的吹扫流中的一些

或全部提供到氢化单元(2)以回收未反应的醛。在一些实施例中，再循环流或其一部分可以

进一步在氢化步骤上游返回(例如，如果存在大量未反应的烯烃，那么返回氢甲酰化步骤)。

[0064] 出于本发明的目的，短语“相对于醇而言不同的沸点”是指杂质的沸点高于或低于

产物醇。因此，当一种流具有比产物醇更高的沸点时，另一种流将具有更低的沸点。或者，如

果第一流具有比产物醇更低的沸点，那么第二流将具有更高的沸点。因为产物醇可以是异

构体的混合物，所以沸点差异相对于最接近于杂质的沸点的醇异构体而言。

[0065] 在一些实施例中，杂质与产物醇之间的沸点差异应大于5℃，在一些实施例中大于

10℃，在一些实施例中大于20℃，且在一些实施例中大于30℃，各自处于蒸馏的压力下。

[0066] 出于本发明的目的，术语“轻物质”和“重物质”是指在蒸馏压力下与产物醇相比

(分别)具有较低或较高沸点的材料。这些被视为杂质并且可以包含醛二聚物或三聚物、氢

化烯烃、未反应的烯烃、未反应的醛、酯、醚和催化剂分解材料。

[0067] 待在本发明的方法中精炼的粗醛产物可以直接来源于氢甲酰化反应器或可以由
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其中Cn醛经耦合以产生C2n不饱和醛(烯酮)的醇醛缩合过程衍生。在一些情况下，醛单元的

输出可以具有存在的Cn醛和C2n不饱和醛两者。所得氢化方法将因此产生Cn醇和C2n醇两者。

[0068] 当温度较高时，尤其在醛存在下，在精炼塔中可能产生重物质。根据一些实施例，

可以设定操作压力以维持精炼塔的可接受温度。对于丁醇，这将通常产生高于大气压的轻

物质和重物质塔(第一和第二精炼塔)的操作压力。较重产物醇(如2‑乙基‑己醇或2‑丙基‑

庚醇)可能需要低于大气压的塔压力以维持可接受的温度。较低压力将产生较宽的塔直径。

因此可预知，塔压力可以设置为商业上可接受的高，以维持可以被接受的高的塔温度。对于

相对较轻醇产物的精炼，精炼中轻物质的形成有可能使得图2类型的精炼过程是合乎需要

的，而对于相对重的产物醇的精炼，重物质的形成有可能使图3或4类型的精炼过程合乎需

要。

[0069] 在一些实施例中，本发明的方法可以与添加金属氢氧化物(如美国专利第2,889,

375号和第6,117,277号和美国专利公开案第2004/0092780号中所述)或氧(如美国专利第

7,358,404号中所述)组合。

[0070] 现在将在以下实例中详细描述本发明的一些实施例。

[0071] 实例

[0072] 以下实例使用模拟科学公司Pro/II  8.2建模软件产生，所述软件可以容易地使用

已知或容易地确定的物理特性从施耐德电子软件(Schneider  Electric  Software)获得。

实例4的条件和参数类似于采用这些条件的操作设备。

[0073] 实例1(比较)

[0074] 使用第一精炼塔作为具有40个理论塔盘的轻物质塔和第二精炼塔作为具有40个

理论塔盘的重物质塔模拟丁醇精炼过程。将1000kg/h下的粗丁醇流(其包含99.00重量％正

和异丁醇、0.10重量％正和异丁醛、0.60重量％C12含氧化合物、0.20重量％C8含氧化合物，

其余部分为较轻组分)进料到在1.3巴下操作的第一精炼塔(从粗丁醇去除塔顶的轻物质)。

将主要包含具有较重组分的丁醇且几乎不含丁醛的底部流进料到第二精炼塔。在第二精炼

塔中，在1.5巴下操作，在塔顶得到精炼的丁醇，且从底部得到重物质流。控制重物质流的抽

取以实现140℃的底部温度，得到约50重量％的丁醇浓度。精炼的丁醇几乎不含丁醛。此实

例证实了建模反映理想精炼性能。

[0075] 实例2(比较)

[0076] 使用类似于图1中示出的过程执行类似于实例1的模拟丁醇精炼过程。为了模拟第

二精炼塔中的丁醛的形成，将1.78kg/h的第二流进料到包含100％丁醛的第二塔的底部。由

于丁醛比丁醇轻，所以与第二进料流一起进料到第二精炼塔的丁醛将与精炼的丁醇一起离

开塔。因此，在精炼的丁醇中得到99.8％进料的丁醛，得到1818ppm  wt的丁醛浓度。此实例

表明了待解决的问题。

[0077] 实例3

[0078] 模拟如图2中示出的丁醇精炼过程。所述过程类似于实例2的过程，不同之处在于

现在从位于顶部塔盘下方的七个塔盘的侧取馏出物得到第二精炼塔(流(8))中的精炼的丁

醇流。将来自第二精炼塔的液体回流的1.78kg/h的流动再循环(经由流(10))到第一精炼塔

(4)，在所述第一精炼塔中，将其在与第一进料相同的塔盘(流(3))处进料。精炼的丁醇流

(8)中的丁醛的浓度现在是629ppm  wt。实例3表明再循环极小流(0.2重量％)引起纯度显著
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改进而无产物净损失。

[0079] 实例4

[0080] 模拟如图2中示出的丁醇精炼过程。所述过程类似于实例2的过程，不同之处在于

现在从位于顶部塔盘下方的七个塔盘的侧取馏出物得到第二精炼塔(流(8))中的精炼的丁

醇流。将来自第二精炼塔的液体回流的3.61kg/h的流动再循环(经由流(10))到第一精炼塔

(4)，在所述第一精炼塔中，将其在与第一进料相同的塔盘(流(3))处进料。精炼的丁醇流

(8)中的丁醛的浓度现在是452ppm  wt。实例4表明再循环极小流(0.4重量％)引起纯度显著

改进而无产物净损失。流(10)中的流动可以按需要变化以匹配来自先前塔或在精炼过程中

原位产生的存在的轻物质(例如醛)的量。

[0081] 实例5(比较)

[0082] 使用第一精炼塔作为具有24个理论塔盘的重物质塔和使用第二精炼塔作为具有

30个理论塔盘的轻物质塔模拟2‑乙基己醇(2EH)精炼过程。以1000kg/h的速率将粗2EH流提

供到第一精炼塔且包含94.0重量％2EH、3.6重量％C12含氧化合物、0.42重量％C16含氧化合

物，其余部分为较轻组分。第一精炼塔在90毫巴下操作，在残余物中去除重物质。将主要包

含具有较轻组分的2EH且几乎不含重组分的来自第一精炼的塔顶流进料到第二精炼塔。在

第二精炼塔中，在480毫巴下操作，从底部得到精炼的2EH且从塔顶得到轻物质流。控制轻物

质流的抽取物以达成15的回流比，导致在塔顶流中产生约10重量％的2EH损失。精炼的2EH

几乎不含C12和C16含氧化合物。

[0083] 实例6(比较)

[0084] 模拟类似于实例5的2EH精炼过程，不同之处在于添加了模拟第二精炼塔中的重物

质的形成的流。将3.22kg/h的流进料到第二塔的底部且包含45重量％C12含氧化合物和55重

量％C16含氧化合物。塔顶流中的精炼的2EH中的C12和C16含氧化合物的浓度现在是3452ppm 

wt。

[0085] 实例7

[0086] 模拟根据例如图3中示出的本发明的实施例的2EH精炼过程。所述过程类似于实例

6的过程，不同之处在于现在从位于底部塔盘上方的五个塔盘的侧取馏出物得到第二精炼

塔(流(8))中的精炼的2EH流。使来自第二精炼塔的底部残留物的2.26kg/h的流动再循环

(经由流(11))到第一精炼塔(7)，在所述第一精炼塔中，其在与第一进料相同的塔盘(流

(3))处进料。精炼的2EH流(8)中的C12和C16含氧化合物的浓度现在是1039ppm  wt。

[0087] 实例8

[0088] 重复实例7的模拟，但来自第二精炼塔(4)的底部残留物的2.90kg/h的流动经由流

(11)再循环到第一精炼塔(7)，在所述第一精炼塔中，其在与第一进料相同的塔盘(流(3))

处进料。精炼的2EH流(8)中C12和C16含氧化合物的浓度现在是347ppm  wt。此实例表明极小

再循环流(总进料的＜0.4重量％)可能引起纯度的显著改进。

[0089] 实例7和实例8显示在精炼过程内通过极微小再循环容易地实现纯度的显著改进。

此少量再循环流将不会显著影响精炼过程内的热平衡或蒸汽需求，且因此表示极低操作成

本。再循环流的流动可能与特定精炼塔中的重物质的形成速率(基于所观测的塔中的重物

质形成速率)相关，且因此容易地调整以使生产和质量最大化，同时使产物损失、蒸汽使用

和其它效用成本最小化。

说　明　书 10/10 页

12

CN 112920015 A

12



图1

图2

图3

说　明　书　附　图 1/2 页

13

CN 112920015 A

13



图4

说　明　书　附　图 2/2 页

14

CN 112920015 A

14


	BIB
	BIB00001

	CLA
	CLA00002

	DES
	DES00003
	DES00004
	DES00005
	DES00006
	DES00007
	DES00008
	DES00009
	DES00010
	DES00011
	DES00012

	DRA
	DRA00013
	DRA00014


