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本文综述了二氯苯的用途、生产状况及市场分析，系统总结了二氯苯的生产方法

和提纯方法。从简化生产工艺过程，降低能耗，提高产品纯度和收率出发，提出了侧

线出料精馏与萃取精馏结合分离苯氯化反应副产物的方法。

采用Aspen Plus软件对连续精馏进行模拟，考察了塔顶出料量、原料进料位置、

回流比以及塔板数对分离效果的影响。建立了侧线出料精馏装置，以模拟所得到的数

据为基础，进行了实验研究，结果表明：在原料进料量为2．009／rain、塔顶出料量为

0．209／min、塔板数为30块、原料进料位置为第15块，回流比为3"-'4的条件下，可

将原料中二氯苯的含量由90．15％提高到99．87％，收率为99．70％。

建立了单级循环汽液平衡釜装置，测定了溶剂．混合二氯苯的汽液平衡数据，通

过计算加入不同溶剂后问、对二氯苯与邻二氯苯的相对挥发度，确定环丁砜作为萃

取精馏的溶剂。

采用Aspen Plus软件对萃取精馏进行模拟，考察了塔顶出料量、回流比、溶剂比

以及塔板数对分离效果的影响。建立了萃取精馏装置，以模拟所得到的数据为基础，

进行了实验研究，结果表明：在原料进料量为2．009／min、塔顶出料量为1．009／min、

塔板数为41块、原料进料位置为第26块、溶剂进料位置为第4块、溶剂比为l、回

流比为3"-4的条件下，塔底邻二氯苯的含量可达到72．68％，收率为72．00％，塔顶

问、对二氯苯的含量可达到71．63％，收率为72．32％。

本文的研究为从氯化苯精馏塔釜液中提纯二氯苯的工业化生产提供了理论依据。

关键词：苯氯化反应副产物，侧线出线精馏，萃取精馏，环丁砜，Aspen Plus模拟



Abstract

，nle application,production status and market analysis of dichlorobenzene were

summarized，meanwhile,the production method and separation method of dichlorobenzene

were reviewed systematically in this paper．A method which combined side-draw

distillation with extractive distillation was put forward to separate by-product in benzene

and chlorine reaction in order to simplify processing technique,reduce energy

consumption and improve product purity and yield．

Continuous distillation Was simulated by Aspen Plus，influence factors such as

distillate flow rate，feed stage number,reflux ratio and number of stage were studied．，n怆

experimental apparatus of side—draw distillation Was set up，and experimental study Was

carded out on the basis of the theoretical data,which Wilts obtained by simulation．The

experimental results showed that the purity of dichlorobenzene was increased fi：om 90．1 5％

to 99．87％、航m the yield of 99．70％achieved under the condition that feed flow rate Was

2．009／min,distillate flow rate was 0．209／rain,number of stage Was 30，feed stage number

Was 1 5 and reflux ratio Was 3"4．

ne experimental apparatus of single stage gas·liquid equilibrium Was set up，and

vapor-liquid equilibrium data of solvent-mixed dichlombenzene wasmeasured．ne

relative volatility of m·-and p-dichlorobenzene／o·-dichlorobenzene was calculated when

different solvent Was added into raw material and sulfolane was selected as the optimal

solvent for extractive distillation．
．

Extractive distillation Was simulated by Aspen Plus，influence factors such懿distillate

flow rate,reflux ratio，solvent ratio and number of stage were studied．ne experimental
apparatus of extractive distillation was set up，and experimental study was carried out on

the basis of the theoretical data,which was obtained by simulation．The experimental

results showed that boaom product(0一dichlorobcnzene)with purity of 72．68％and yield of

72．00％could be achieved under the condition that feed flow rate was 2．009／min,distillate

flow rate Was 1．009／min，number of stage Was 41，feed stage number was 26，solvent feed

stage number Was 4，solvent ratio Was l and reflux ratio Was 3"-'4，meanwhile，overhead

product(m-and p-dichlorobenzene)with purity of 71．63％and yield of 72．32％could be

achieved．

珏e study of this paperCan be provided theoretical foundation for the industrialization

ofpurifying dichlorobenzene isomers from the residue of chlorobenzene rectifying tower．

n
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1．1二氨苯的性质

第1章绪论

二氯苯包括对二氯苯、邻二氯苯以及间二氯苯3种形式，但实际上间二氯苯的产

生量极少，一般不作为产品考虑，工业生产中的二氯苯产品主要指对二氯苯和邻二氯

苯【l】。

对二氯苯(PDCB)为白色晶体，常温下易升华，有类似樟脑的气味，微溶于水，

能溶于乙醇、醚、苯等有机溶剂，无腐蚀性，熔点53．1℃，沸点174．1℃：邻二氯苯

(ODCB)为无色液体，具有独特的芳香味，难溶于水，能与乙醇、乙醚和苯等有机溶

剂混溶，熔点．17．0℃，沸点180．5℃；问二氯苯(MDCB)为无色液体，有类似邻二氯

苯的气味，微溶于水，能溶于醇、醚等多种有机溶剂，熔点．24．8℃，沸点1 73．0℃【21。

1．2二氯苯的用途

二氯苯是重要的精细化工原料，广泛应用于医药、农药染料、颜料、工程塑料

等领域。

1．2．1对二氯苯的应用洲

(1)用于制备防蛀、防霉、除臭剂 ．．

对二氯苯最主要的用途是制防蛀剂、防霉剂、除臭剂。1993年，国家正式确定

将对二氯苯作为第三代新型杀虫防霉剂，用来代替萘制卫生球，此后，由于具有毒性

低、效果好等优点而得到了迅速发展。不仅用于毛呢织物，还可用于图书资料，防治

如挑透蛾、黑皮蠢、衣鱼、嶂螂等害虫以及曲霉、青霉等多种霉菌。另外，对二氯苯

对氨、胺类有强烈的吸附转化作用，所以可作消毒除臭剂用于停车场、影剧院、厕所、

候机厅、浴室等公共场所，以达到净化空气的目的。

(2)用于制备新型工程塑料

对二氯苯是新型工程塑料聚苯硫醚(PPS)的主要原料。聚苯硫醚是20世纪70年代

丌始生产并迅速发展起来的一种具有优异性能的新型工程塑料，由于具有优良的耐

热、阻燃、耐腐蚀、耐辐射、耐蠕变、耐疲劳、无毒、尺寸稳定及良好的电气性能，

所以被广泛应用于电子、汽车、家电、航空航天、精密机械、医疗机械以及军工等领

域。

聚苯硫醚(PPS)的合成路线为：
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nc，<>a+n_恕s三七<>st+⋯c·
(3)用于农药行业

在农药行业，对二氯苯可用于制杀虫剂和杀菌剂。如制备有机磷杀虫剂杀螟威的

中间体2，5．二氯苯乙酮，制备菌核利、纹枯利等高效杀菌剂的中间体3，5．二氯苯胺，

制备农用杀菌剂三唑酮的中间体对氯苯酚，制备氮肥增效剂的中『台J体2，5．二氯硝基苯，

制备除草剂地草平、豆科威的中间体2，5．二氯苯甲酸等。

2。5．二氯苯甲酸的合成路线为：

审挚
3

H20，ZnCl2

△

在染料行业，对二氯苯可作为染料、色基、颜料的中间体和原料。如用对二氯苯

生产2，5．二氯硝基苯，也可制备2，5．二氯吡唑啉酮及其系列染料如活性嫩黄、大红色

剂、有机颜料等。此外，以对二氯苯制备的对苯二胺、对氯苯酚在染料行业中也有广

泛的应用。

对氯苯酚的合成路线为： ，

a<>⋯aoH—HO<>a ma．
(5)用于其它方面

在造纸行业中可作为纤维组织的打浆部分，在铸造行业中可用于制造各类精密器

件。另外，对二氯苯还可作为制备耐火材料的粘合剂，以对二氯苯为溶剂制作的微孔

聚合板具有消光的表面、优良的弹性及透水性能。

1．2．2邻二氯苯的应用m日

(1)用于医药行业

在医药行业，邻二氯苯主要用于合成氟氯苯胺。氟氯苯胺是第三代喹诺酮类的基

础药物氟哌酸的原料。目前，我国是世界最大氟哌酸和氟氯苯胺生产和供应国，氟氯

苯胺年产量达到7000吨以上。邻二氯苯还可合成环丙沙星的中『自J体2，4_二氯氟苯，我

国也是环丙沙星主要生产和出口国，2003年产量超过3000吨，出口量超过700吨。．

氟哌酸的合成路线为：

2

节a
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(2)用于农药行业

在农药行业，邻二氯苯主要用于生产蚊蝇净、五氯硝基苯苄嘧费隆，还可用于制

备3，4一二氯苯胺，该产品是合成高效新型除草剂敌草隆、利谷隆、敌稗等的中间体。

3，4-二氯苯胺的合成路线为：

3
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占a三◇a旦椤a
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(3)用于染料行业

在染料行业，邻二氯苯主要用于生产3，4-二氯硝基苯，进一步生产分散紫4BN、

分散翠蓝BE、还原棕R、还原草绿GB及4．氯．2．氨基--苯醚等。另外，邻二氯苯还可

合成分散红S．BGL、分散大红SE．GFL等染料的中间体邻氧对硝基苯胺。

邻氯对硝基苯胺的合成路线为：

占Cl a詈节a詈
(4)用于TDI行业

邻二氯苯主要用作TDI合成溶剂，TDI是工业上应用范围最广、产量最大的聚氨

酯原料之一。由于TDI合成溶剂对邻二氯苯含水量要求非常严格，国内邻二氯苯的产

品质量达不到要求，因此用于TDI合成溶剂的邻二氯苯全部依靠进口。

(5)用于其它方面

邻二氯苯还广泛用作树酯、焦油、沥青、橡胶等的溶剂，皮革、羊毛的脱脂剂，

金属抛光剂的配料成分，有机载热体，聚合物湿纺溶剂等。

1．2．3问二氯苯的应用【伽旧

(1)用于医药行业

在医药行业，间二氯苯用来合成广谱抗菌药益康唑、酮康唑、眯康唑，抑杀霉菌

药抑霉哗硫酸盐，还可用于镇痛药双氯灭痛、氟苯水杨酸的合成。

益康唑的合成路线为：

9a生扩1筠
^ l
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(2)用于染料行业

染料中的AS．ITR、色酚AS．LG及颜料坚固洋红FB等均可由间二氯苯为起始原

9a旦审a一9呱旦c。审咖3

c。扩， ⋯DH一双U
O

(3)用于农药行业

在农药行业，问二氯苯主要用于生产杀菌剂和除草剂。以间二氯苯为原料合成的

杀菌剂有抑霉唑、己唑醇、苄氯三唑醇、糠菌唑、丙环唑、戊环唑、酰胺唑等，合成

的除草剂有解草唑、吡氟草胺、嗯唑稗灵以及噻唑亚胺类、三哗啉酮类化合物等新型

除草剂。

抑霉哗的合成路线为：

+a吗如旦◇a‘祠(CH；)2CHOHAlCi3 、呷矿 AlocH(cH3)213

5
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1．3二氯苯的生产状况及市场分析
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1．3．1国外生产状况及市场分析

目前，世界上二氯苯生产主要集中在美国、日本、西欧等地，总生产能力为25

万吨／年。主要生产企业有美国的标准氯化学公司、孟山都公司、PPG公司，同本的

住友化学公司、吴羽化学公司、保土谷化学公司、三井东压化学公司，德国的拜耳公

司、赫斯特公司，法国的阿托化学公司，意大利的埃尼化学公司【I卯。

美国对二氯苯的消费结构为：聚苯硫醚树脂占22％，除臭剂占16％，防蛀剂占

11％，出口占30％，其他消费占2l％；同本对二氯苯的消费结构为：防蛀剂、防霉剂、

杀虫剂以及空气除臭剂占91％，染料占9％：西欧对二氯苯的消费结构为：除臭剂、

防虫剂、防蛀剂占70％，2，5．二氯硝基苯、染料和香料占30％。从国外对二氯苯的消

费结构来看，其最大的用途是作为防蛀剂与除臭剂，其次是用于制备PPS树脂。对

二氯苯用作防蛀除臭剂在国外已有相当长的历史，预计未来几年内其需求量将保持在

一定的水平，不会有很大的发展，因此对二氯苯的消费量将主要取决于PPS树脂的

发展。由于医药、农药特别是除草剂行业的需要，高纯度的邻二氯苯市场看好，而低

浓度的邻二氯苯只能用作溶剂、脱脂剂，市场容量有刚嘲。

6
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1．3．2国内生产状况及市场分析

国外生产与使用二氯苯已有70余年的历史，而我国起步较晚，80年代中期之前主

要是生产氯化苯副产混合二氯苯，直至U1988年山东农药股份有限公司从国外引进精制

设备和技术以后，国内二氯苯生产与应用才走上快速的发展道路。随着对国外先进技

术的消化吸收，国内二氯苯生产技术R益配套和完善【17】。近年来，国内二氯苯生产技

术取得突破性进展，长期困扰我国邻位产品质量差的难题率先在扬农化工股份有限公

司得到解决，国内生产能力快速增长。2005年我国二氯苯产量快速增长，总产量约为

6．6万吨，其中对二氯苯约4．3万吨，邻二氯苯约2万吨。主要生产厂家有扬农化工股份

有限公司、锦化集团公司、天津化工厂、山东大成农药股份有限公司等【l引。

我国对二氯苯消费结构大致为：出El占46．5％，杀虫防霉剂占12％，农药及中间

体占34．5％，聚苯硫醚及其它占7％。国内对二氯苯价格一直比较低，但由于国际市场

需求长期稳定，加上下游农药行业的快速发展，尽管2005年以来其产量一直快速增加，

价格仍然维持比较稳定的态势。邻二氯苯的消费结构为g医药行业约占45％，农药行

业约占32％，染料行业约占10％，TDI溶剂及其它约占13％。2005年邻二氯苯价格基

本稳定在10000元／吨以上，最高时达到15000元／吨，出现难得的高价位【嘲。

1．4国内外二氯苯的生产方法

目前，工业上二氯苯的生产方法主要有两种：一种是联产法，另一种是苯的定向

催化氯化法。

1．4．1联产法

联产法是以氯苯为目标产物，对氯苯精馏塔的釜液进行分离提纯，即可获得较纯

的对二氯苯和邻二氯苯产品。其工艺过程是干燥的苯与催化剂(如硫化铁)在环流反应

器中依靠氯气气流和氯化液的密度差进行流动并发生化学反应。氯化液由气升管的上

部溢出，经水洗、碱沈后得到精氯化液。精氯化液进入粗馏塔分离出未氯化的苯，粗

馏塔釜液进入精馏塔分离出氯苯并保证其纯度达99．8％，精馏塔釜液进入二氯苯塔蒸

出剩余的氯苯，粗二氯苯经结晶、精馏分离可得到对二氯苯和邻二氯苯产品【193。

1．4．2苯的定向催化氯化法

苯的定向催化氯化法有间歇法和连续法两种【201。

(1)间歇法

间歇法是将干燥的苯一次投入搪瓷反应釜中，同时加入定向催化剂(如三氯化铝、

三氯化锑、三氯化铁等)，通入氯气与苯发生氯化反应，当氯化反应达到一定温度后

停止通氯气。氯化液主要是对位、邻位二氯苯，比例为2：1-"3：l，并有少量的氯苯

7
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和三氯苯，经水洗、碱洗分离得到中性氯化液。精馏分离氯苯和二氯苯混合液，氯苯

返回反应釜继续氯化生产二氯苯，二氯苯混合液经结晶、精馏得到对二氯苯、邻二氯

苯产品。

(2)连续法

连续法又分为两步连续氯化工艺和一步连续氯化工艺。

①两步连续氯化工艺

两步连续氯化工艺是干燥的苯在装有三氯化铁催化剂的立式填料床反应塔中与

上升的氯气逆流鼓泡反应生成氯化苯，出塔的氯化苯和苯的混合物进入4台串联的连

续槽式搅拌反应釜中与氯气连续逆流反应生成二氯苯，粗二氯苯经水洗槽和分离器水

洗、碱沈，除去有机酸和可溶杂质，然后经粗馏和汽提分离出氯苯和高氯苯，氯苯返

回槽式搅拌反应釜中继续氯化，高氯苯焚烧处理。粗二氯苯经结晶、精馏分离后可获

得对二氯苯和邻二氯苯产品。

②一步连续法氯化工艺

一步连续氯化工艺的特点是苯的定向氯化连续发生在单级、无搅拌的水冷反应器

中，反应器的数量取决于生产负荷。反应器内装有铁环填料，以提供三氯化铁作为催

化剂，同时加入辅助催化剂来最大限度地增加氯化液中二氯苯的含量。氯气从反应器

的底部导入并和苯及循环的氯化苯混合反应，氯化液连续从反应器的顶部溢流至粗二

氯苯精馏塔，经两步精馏分离出未反应的苯和氯化苯，粗二氯苯经结晶和精馏得到对

二氯苯和邻二氯苯产品。

1．5国内外提纯二氯苯的方法

无论采取何种方式得到的二氯苯都是对位和邻位联产，同时含有少量的间二氯

苯，因此二氯苯异构体的分离是发展二氯苯生产必须解决的课题，现将已报道的二氯

苯提纯方法列举如下：

1．5．1精馏法

精馏是目前化工生产中最常见的分离操作，其原理是利用待分离体系中各组分挥

发度不同而将其分离的过程，被分离物质的沸点相差越大，越易分离。由于邻二氯苯、

对二氯苯的沸点相差仅6℃左右，若采用精馏的方法则需要很多塔板，能耗大，而且

产品纯度不高，只有与结晶法配合使用，方能获得比较理想的效果[21-22l。

1．5．2结晶法

结晶是基于被分离体系中各组分的熔点不同而将其分离的过程。对二氯苯和邻二

氯苯熔点相差70。C左右，而且熔化潜热远低于汽化潜热，与精馏法相比具有能耗低的

8
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优点，此外还可避免产品分解。

(1)重结晶法

对于对、邻二氯苯体系，热力学研究结果表明属低共熔体系，要想获得纯度较高

的产品且对产率基本没有影响，采用单级结晶是不可能实现的。为了实现这一目标，

实际上往往采用多次熔融与结晶的方法，即重结晶法。重结晶法是目前提纯对二氯苯

普遍采用的方法，国内外已开发出多种行之有效的结晶装置，如日本吴羽连续结晶装

置、澳大利亚联合碳素公司开发的Brodie分级晶析装置、关东电化学公司丌发的MWB

型分级晶析装置、天津大学开发的多级道流分布结晶装置等。此法虽可得到高纯度的

产物，但需要离心机、输送泵等多种设备，具有流程长、设备繁多的缺点[23-25】。

(2)乳化结晶法

乳化结晶法是利用第三种溶剂或表面活性剂水溶液，萃取对二氯苯中少量的邻二

氯苯，与邻二氯苯形成稳定的乳化液，再通过离心分离得到对二氯苯产品。此法工艺

简单，投资少，能耗低，效率高，环境污染小，但需进一步干燥才能使产品的含水量

达到要求，而且因表面活性剂的使用，给邻二氯苯的提纯及表面活性剂的回收带来较

大困难[26-27]。

(3)溶析结晶法

溶析结晶法是利用被分离物质与溶剂分子间相互作用力的差异通过改变溶剂的

性质来选择性地溶解杂质而使目标组分最大限度地从溶剂中晶析出来的过程。选择一

种对邻二氯苯、对二氯苯有较强选择性溶解能力的主溶剂(如乙醇、乙腈等)，将混合

二氯苯溶解于该溶剂中形成饱和溶液，然后加入另一种能与主溶剂完全互溶的而与混

合二氯苯不互溶的析出剂(如水)。由于对、邻二氯苯在主溶剂中具有不同的溶解度，

在加入析出剂后，对二氯苯首先从主溶剂中析出，再通过常规的精制方法，即可得到

高纯度的对二氯苯。该法具有设备简单、工艺条件温和、能耗较低的优点，但其操作

困难，特别是加水速率对产品的纯度和收率有很大的影响。工业化生产时，如果采用

升温再降温的方法消除加水速率的影响，从节能增效角度来看，是非常不经济的【28‘311。

1．5．3精哥降膜结晶耦合法

精馏一降膜结晶耦合法是将精馏和熔融结晶中的降膜结晶技术结合在一起，取长

补短，用来分离易结晶、熔点差大、沸点接近的体系。将混合二氯苯粗品先进行精馏，

利用对二氯苯易结晶的性质，在精馏塔顶部加一个降膜结晶器，此时，蒸气中易结晶

组分对二氯苯质量分数已很高，它与邻二氯苯的汽液平衡分离因子较小，但它们之间

的熔点差很大，固液平衡的分离因子很大，可利用固液平衡进一步提纯。但当原料中

对二氯苯含量较少时，要得到高纯度产品，需多次结晶，多次发汗，生产周期长，效

率低[32-34]。

9
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1．5．4澳化法

首先溴化二氯苯异构体，然后通过精馏分离混合物，最后再脱溴得到产品。这个

过程虽然能够得到较高纯度的二氯苯，但不经济，同时也存在着高能耗的缺点【3”61。

1．5．5济液萃取法

液一液萃取法是利用环糊精或者改性的环糊精作为溶剂分离二氯苯异构体，在这

个过程中，二氯苯异构体是作为包合络合物沉淀得到的。此法虽然具有能耗低、工艺

简单、投资节省的优点，但产品纯度较低、工艺流程长【371。

1．5．6异构化法

异构化法是利用特殊的分子筛催化剂，如Si02／A1203混合催化剂，使邻二氯苯异

构化反应，生成对二氯苯，从而提高对二氯苯的产品纯度。该法工艺路线长，设备复

杂，尚处于试验阶段【38】。

1．5．7分子筛吸附法

20世纪70年代，国外开始对用分子筛吸附法分离二氯苯异构体进行研究开发，并

获得了一系列的专利。随着各类新型分子筛的出现及应用，吸附法被广泛应用于二氯

苯异构体的分离中。分子筛吸附法主要用于获得间二氯苯，其途径有两种：直接吸附

法和间接吸附法。

(1)直接吸附法

选择一种合适的吸附剂，使之与二氯苯异构体接触，间二氯苯被沸石高选择性地

强烈吸附而从混合物中分离出来，在吸附结束后用解吸剂解吸沸石得到问二氯苯。欧

洲专利0334025报道了一种用Li．X型沸石吸附分离间二氯苯的方法，分离过程是在模

拟移动床中进行的。此方法的关键是选择一种与吸附剂亲合力介于强吸附质问二氯苯

和弱吸附质邻、对二氯苯之间，且易于与二氯苯各异构体分离的甲苯作解吸剂，采用

置换的方法对吸附剂进行脱附而达到分离目的。这种方法仅适合于从大量混合二氯苯

中分离出少量的间二氯苯，且设计和操作比较复杂，国外已工业化，国内未见报道【391。

(2)f．J接吸附法

间接吸附法是通过选择合适的吸附剂选择性地吸附邻二氯苯和／或对二氯苯而使

滤液中得到富集的N-氯苯。郭国清等【删提出了一种气相选择吸附分离混合二氯苯的

方法。采用MFI型沸石分子筛作吸附剂，苯、单取代烷基苯、对二取代烷基苯、单取

代卤代苯或其混合物作脱附剂，将混合二氯苯以气相状态通过沸石分子筛，被吸附的

对二氯苯在脱附条件下脱附，吸余物间二氯苯、邻二氯苯通过精馏制耿高纯度的间二

氯苯。美国专利5386067t钔】公布了关于一种N-氯苯和对二氯苯混合物的分离方法。

该方法是将间二氯苯和对二氯苯混合物加入到溶剂中，在20"---250"C下用一种Pentasil
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沸石进行处理，富集了的间二氯苯作为滤液取出，对二氯苯经解吸Pentasil沸石得到。

美国专利4873383t42】提出了用TPZ．3型沸石吸附剂分离混合二氯苯，不被吸附的问二

氯苯从吸余液中回收。一般来说，这种方法适用于分离只含对二氯苯和间二氯苯的混

合物，若原料中含有邻二氯苯，无论在吸附之前还是吸附之后都需经多次蒸馏除去邻

二氯苯，方可得到高纯度的间二氯苯。

1．5．8萃取精馏法

萃取精馏法是在经典蒸馏方法的基础上向混合二氯苯中加入第三组分作为溶剂，

改变二氯苯异构体间的相对挥发度，从而起到减少蒸馏分离所需的塔板数，降低分离

费用的作用。此法具有工艺过程简单、能耗低、所得产品纯度高等优点【43-441。

1．6本文的研究目的及内容

1．6．1研究目的

以上概述了分离二氯苯异构体的方法，由于精馏法、重结晶法、乳化结晶法、溶

析结晶法、精馏一降膜结晶耦合法、溴化法、液．液萃取法、异构化法、分子筛吸附法

等方法要么存在能耗高、工艺流程长、操作难度大、生产成本高的问题，要么存在产

品纯度低、难于实现工业化的问题。因此，从简化生产工艺过程，降低能耗以及提高

产品纯度和收率出发，提出了侧线出料精馏与萃取精馏结合分离苯氯化反应副产物的

方法，在此基础上进行研究，完成预定目标。

1．6．2研究内容

(1)采用Aspen Plus软件对连续精馏进行模拟，考察塔顶出料量、原料进料位置、

回流比以及塔板数对分离效果的影响，以模拟所得到的数据为基础，进行实验研究。

(2)以中国石化南京化学工业公司氯化苯精馏塔釜液为原料，采用侧线出料精馏

对其进行预处理，回收氯化苯，除去高沸点杂质，为进一步分离混合二氯苯提供原料。

．(3)以邻苯二甲酸二甲酯、甘油、N．甲基吡咯烷酮、环丁砜为萃取溶剂，混合二

氯苯与溶剂的体积比为l：l，通过测定汽液平衡数据，分析组分之间的相对挥发度，

筛选出最佳溶剂。

(4)采用Aspen Plus软件对萃取精馏进行模拟，考察塔顶出料量、回流比、溶剂

比以及塔板数对分离效果的影响，以模拟所得到的数据为基础，进行实验研究。

(5)以侧线出料精馏得到的混合二氯苯为原料，采用萃取精馏分离间、对二氯苯

与邻二氯苯。
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2．1 Aspen P l US简介

第2章连续精馏模拟研究

Aspen Plus是基于稳态化工模拟、优化、灵敏度分析和经济评价的大型化工

流程模拟软件，由美国麻省理工学院化学工程系1976年开始开发，并于1981年

底完成。为了将其商品化，1982年成立了AspenTech公司，简称为Aspen Plus。从那

以后，Aspen Plus正式公开发行，年年有所发展，被公认为是新一代的化工过程计算

机模拟系统。这套软件系统功能齐全、规模庞大，可用于化工、石化、炼油、造

纸、电力、医药、食品饮料、半导体等工业领域，目前已在全世界范围内得到广

泛应用【4洲1。

Aspen Plus拥有强大的物性数据库，包括无机物、有机物、强电解质、固体、

燃烧物等多种物性参数；具有灵活且便于计算的单元操作模块；提供友好的图

形化界面。另外，Aspen Plus提供3种过程来进行模拟，除了有内置的单元操作

模型外，还有用户自己定义的FORTRAN模块以及设计规定。在整个AspenPlus

流程中，除了可以处理物流外，还可以给模块设定功流和热流，既可以模拟质

量平衡也可以确保整个系统的能量平衡。通过物性分析，可以获得物流组分、

温度、压力及热负荷参数，从而预测所选模型、物流类型、物性方法的正确性。

由于其方便的模块化流程和用户端的良好控制，Aspen Plus尤其适合对全系统的

综合模拟、计算、分析，较为简单地完成流程的改变和模型变更，为系统提高

总效率和经济性的优化改良提供了高效的途径w71。

2．2连续精馏工艺流程及模拟条件

2．2．1连续精馏工艺流程

典型的连续精馏工艺流程如图2．1所示。A、B两组分混合物自原料罐经泵1在

适当的位置连续加入塔内，塔顶冷凝器将上升到项部的蒸汽冷凝成液体，通过调节流

量计2，一部分冷凝液回入塔内，称为回流液，上升蒸汽与回流液逆流接触发生传热

和传质，其余作为塔顶产品连续排出；塔底再沸器将流入到釜底的液体加热产生蒸汽，

蒸汽沿塔上升，与下降的液体逆流接触进行传热和传质，通过调节流量计3，塔底连

续排出部分液体作为塔底产品。
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冷凝器

图2．1连续精馏工艺流群图

2

2．2．2模拟条件

根据精馏的一般原则，在热耗不变的情况下，热量应尽可能在塔底输入，使产生

的气流能在全塔中发挥作用，而冷却量应尽可能施加于塔顶，使产生的液体回流能经

过全塔而发挥最大的效能，一般采用较低的温度有利于提高分离效果‘48491。为了便于

与实验结果作对比，采用常温进料。

对于Aspen Plus模拟【50-531过程来说，物性方法的准确选取，对模拟的准确性和可

靠性起着至关重要的作用。对于不同的物系应选用对应的物性方法，才能得到与实际

工况比较接近的计算结果Is4]。以连续精馏的方法分离混合氯苯，是个低压极性物系，

选用NRTL模型进行热力学计算，其方程【551为：竺：¨，I盟+盟I
RT ‘2lxl+工2G2l X2+xiGl2 J

忻工4蠢知+彦赫]
盼彳[东舞+矗赫]

式中：

G12=exp(-cel2_2)，G2l=exp(--q2f21)

‘2=(g。2一922)／Rr，乃。=(92l—911)／Rr
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2．3连续精馏模拟过程影响因素的研究

采用Aspen Plus中的严格精馏模拟模块(Radfrac)对混合氯苯的分离进行模拟，以

NRTI_膜型进行热力学计算，常温、常压进料，分别考察塔顶出料量、原料进料位置、

回流比以及塔板数对分离效果的影响。

2．3．1塔顶出料量对分离效果的影响

在原料进料量F为2．009／min、塔板数N为20块、原料进料位置Nf为第10块、

回流比R为3的条件下，考察塔顶出料量D对分离效果的影响，模拟结果如表2．1，

图2．2、2．3所示。 ．

表2．1塔顶出料量对分离效果影响的模拟数据
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豳2．2塔顶出料量对氯化苯含量和收率的影响

图2．3塔顶出料量对二氯苯含量和收率的影响

由图2．2、2．3可知，随着塔顶出料量的增大，塔顶氯化苯的含量逐渐降低、收率

逐渐增大，而塔底二氯苯的含量逐渐升高、收率逐渐减小。当塔顶出料量为0．19

g／rain时，塔顶氯化苯的含量、收率，塔底二氯苯的含量、收率均比较理想。

2．3．2原料进料位置对分离效果的影响

在原料进料量F为2．009／min、塔顶出料量D为O．199／min、塔板数N为20块、

回流比R为3的条件下，考察原料进料位置Nr对分离效果的影响，模拟结果如表2．2，

图2．4、2．5所示。
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表2．2原料进料位置对分离效果影响的模拟数据

图2．4原料进料位置对氯化苯含量和收率的影响
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倒2．5原料进料位置对二氯苯含量和收率的影响

由图2．4、2．5可知，随着原料进料位置的增大，塔顶氯化苯的含量、收率，塔底

二氯苯的含量、收率都先增后减。当原料进料位置为第lO块时，塔顶氯化苯的含量、

收率，塔底二氯苯的含量、收率同时达到最高。

2．3．3回流比对分离效果的影响

在原料进料量F为2．009／rain、塔顶出料量D为O．199／rain、塔板数N为20块、

原料进料位置Nf为第10块的条件下，考察回流比R对分离效果的影响，模拟结果如

表2．3，图2．6、2．7所示。

表2．3同流比对分离效果影响的模拟数据

17
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图2．6同流比对氯化苯含量和收率的影响

图2．7回流比对二氯苯含量和收率的影响

由图2．6、2．7可知，随着回流比的增大，塔顶氯化苯的含量、收率，塔底二氯苯

的含量、收率都逐渐增加。当回流比达到3后，进一步增大回流比，塔顶氯化苯的含

量、收率，塔底二氯苯的含量、收率基本不再变化。

2．3．4塔板数对分离效果的影响

在原料进料量F为2．009／rnin、塔顶出料量D为0．199／rain、回流比R为3、中部

进料的条件下，考察塔板数N对分离效果的影响，模拟结果如表2．4，图2．8、2．9所

示。

18
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表2．4塔板数对分离效果影响的模拟数据

豳2．8塔板数对氯化苯含量利收率的影响

19
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图2．9塔板数对二氯苯含簧和收率的影响

由图2．8、2．9可知，随着塔板数的增加，塔顶氯化苯的含量、收率，塔底二氯苯

的含量、收率都逐渐增大。当塔板数达到22块后，进一步增加塔板数，对塔顶氯化

苯的含量、收率，塔底二氯苯的含量、收率基本没有影响。

2．4本章小结

采用Aspen Plus软件模拟连续精馏分离混合氯苯，考察了塔顶出料量、原料进料

位置、回流比以及塔板数对分离效果的影响，模拟所得到的最佳条件见表2．5。在此

条件下，塔顶氯化苯的含量可达到99．89％，收率为96．35％，塔底二氯苯的含量可达

到99．60％，收率为99．99％。
‘

表2．5连续精馏模拟的最佳条件
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3．1预处理的目的

第3章侧线出料精馏实验研究

目前，国内生产氯化苯主要采用苯氯化法，即干燥的苯和氯气在催化剂作用下发

生反应，生成的氯化液中主要是氯化苯，并含有未反应掉的苯，反应生成的氯化氢，

二氯苯以及微量的高沸点杂质。氯化液经水洗、碱洗得到中性氯化液，中性氯化液进

入粗馏塔分离出苯，粗馏塔釜液进入精馏塔分离出氯化苯，并保证氯化苯的纯度达到

99．8％。精馏塔釜液中含有少量未被除去的氯化苯，对其进行再处理，不但可以回收

剩余的氯化苯，还为进一步分离混合二氯苯提供原料脚l。

3．2预处理的方法

本文所用的原料来源于中国石化南京化学工业公司氯化苯精馏塔釜液，釜液由氯

化苯、二氯苯以及一些高沸点杂质构成，其组成(扣除高沸点杂质，高沸点杂质的质

量分数为0．32％)如表3．1所示，气相分析谱图如图3．1所示。

表3．1原料中各组分的含量

图3．1原料的气相分析谱图
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若用一般的精馏方法，所得到的二氯苯富集液中仍含有少量的高沸点杂质，这将

影响到萃取精馏分离混合二氯苯的过程。鉴于这种情况，本文采用侧线出料精馏的方

法处理原料。

3．3实验分析条件

实验数据可用SP．6800色谱分析仪分析，采用热导池检测器，OV-101柱，载气

为氢气。操作条件如下：桥电流120mA、汽化温度250。C、热导温度150"(2、柱温

90℃。

3．4实验装置

图3．2侧线山料精馏塔

卜侧线山料再沸器2_产晶贮罐3一温度计

4一进料口5一冷凝管6一稳冲器7一原料贮罐

采用侧线出料精馏预处理原料，实验装置如图3．2所示。实验在常压下进行，塔

内径为22mm，内装巾3mmx3mm0型填料，经标准体系测定，该填料的等板高度
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HETP=27mm，采用TDC论2．1KVA接触调压器控制塔釜温度，通过SZCL型数显智能

控温磁力搅拌器进行搅拌。

3．5侧线出料精馏影响因素的研究

精馏操作的影响因素是多方面的，除了被分离物料的性质和组成外，一般来说，

大部分体现在工艺操作和设备(塔高、塔径、塔板结构等)方面。工艺操作中影响精馏

过程的因素主要有以下几方面：塔的温度和压力(包括塔顶、塔釜和某些有特殊意义

的塔板)、进料量、进料组成、进料温度、塔内上升蒸汽速度和蒸发釜的加热量、回

流量、塔顶冷剂量、塔顶采出量、塔底采出量。塔的操作就是按照塔顶和塔釜产品的

组成要求对上述影响因素进行调节【571。本章重点考虑原料进料量、塔顶出料量、塔板

数对分离效果的影响。

3．5．1原料进料量对分离效果的影响

原料进料量的变化范围不超出塔顶冷凝器和塔底加热釜的负荷范围时，对顶温和

釜温不会有明显的影响，只影响塔内上升蒸汽速度的变化。进料量增加，蒸汽上升的

速度增大，一般对传质是有利的，在蒸汽上升速度接近液泛速度时，传质效果最好。

进料量减少，蒸汽上升速度降低，容易造成漏液，对传质不利。若进料量的变化范围

超出了塔顶冷凝器和塔底加热釜的负荷范围，此时不仅塔内上升蒸汽的速度改变而且

也会破坏塔内正常的汽液平衡，导致汽液夹带，造成塔顶、塔釜产品质量不合格。因

此，进料量应尽量控制在合适的范围之内。

实验过程：在塔釜中加入300mL原料，加热，待蒸汽上升至塔顶后，全回流2

小时，随后进料、出料，2小时后取样分析。在塔板数N为22块、原料进料位置Nf

为第11块、塔顶出料量D与原料进料量F之比为0．1，回流比R为3"---4的条件下，

考察原料进料量F对分离效果的影响，实验结果如表3．2，图3．3、3．4所示。

表3．2原料进料量对分离效果影响的实验数据
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幽3．3原料进料量对氯化苯含鬣和收率的影响

幽3．4原料进料量对二氯苯含量和收率的影响

实验结果：由图3．3、3．4可知，随着原料进料量的增大，塔顶氯化苯的含量、收

率，塔底二氯苯的含量、收率都先增后减。当原料进料量为2．009／rain时，塔顶氯化

苯的含量、收率，塔底二氯苯的含量、收率同时达到最高。

3．5．2塔顶出料量对分离效果的影响

精馏塔采出量的大小和该塔进料量的大小有着相互对应的关系，进料量增大，采

出量也随之增大。当进料量不变时，若塔顶出料量过大，则回流比势必减小，引起各

板上的回流液量减少，气液接触不好，传质效率下降，同时操作压力也降低，各板上
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的气液相组成发生变化，重组分被带到塔顶，使塔顶产品的质量不合格；若塔顶出料

量过小，轻组分残留于塔釜，使塔釜产品的质量不合格。因此，在原料进料量不变的

情况下，塔顶出料量是影响精馏操作的重要因素之一。

实验过程：在塔釜中加入300raL原料，加热，待蒸汽上升至塔顶后，全回流2

小时，随后进料、出料，2小时后取样分析。在塔板数N为22块、原料进料位置Nf

为第11块、原料进料量F为2．OOg／min，回流比R为3"-'4的条件下，考察塔顶出料

量D对分离效果的影响，实验结果如表3．3，图3．5、3．6所示。

表3．3塔顶出料黛对分离效果影响的实验数据
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幽3．5塔顶山料量对氯化苯含鲑和收率的影响
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图3．6塔顶山料量对二氯苯含量和收率的影响

实验结果：由图3．5、3．6可知，随着塔顶出料量的增大，塔顶氯化苯的含量逐渐

降低、收率逐渐增大，而塔底二氯苯的含量逐渐升高、收率逐渐减小。当塔顶出料量

为0．20 g／min时，塔顶氯化苯的含量、收率，塔底二氯苯的含量、收率均比较理想。

3．5．3塔板数对分离效果的影响一

塔板数是影响分离效果的重要因素之一。塔板数过少，无法达到预定的效果；塔

板数过多，不仅设备投资增加，操作费用也随之增大。因此，选择合适的塔板数具有

重要意义。 ．

(1)精馏段塔板数对分离效果的影响

实验过程：在塔釜中加入300mL原料，加热，待蒸汽上升至塔顶后，全回流2

小时，随后进料、出料，2小时后取样分析。在提馏段塔板数H2为11块、原料进料

量F为2．009／rain、塔顶出料量D为0．209／rain，回流比R为3～4的条件下，考察精

馏段塔板数Hl对分离效果的影响，实验结果如表3．4，图3．7、3．8所示。

表3．4精馏段塔板数对分离效果影响的实验数据
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图3．7精馏段塔极数对氯化苯含照和收率的影响

图3．8精馏段塔板数对二氯苯含量和收率的影响

，

实验结果：由图3．7、3．8可知．随着精馏段塔板数的增加，塔顶氯化苯的含量、

收率，塔底二氯苯的含量、收率都逐渐增大。当精馏段塔板数达到15块后，进一步

增加精馏段塔板数，对塔顶氯化苯的含量、收率，塔底二氯苯的含量、收率影响很小。

(2)提馏段塔板数对分离效果的影响

实验过程：在塔釜中加入300ral原料，加热，待蒸汽上升至塔顶后，全回流2

小时，随后进料、出料，2小时后取样分析。在精馏段塔板数HI为15块、原料进料

量F为2．009／rain、塔顶出料量D为0．209／min，回流比R为3～4的条件下，考察提

馏段塔板数H2对分离效果的影响，实验结果如表3．5，图3．9、3．10所示。
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表3．5提馏段塔板数对分离效果影响的实验数据
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图3．9提馏段塔板数对氯化苯含量和收率的影响

图3．10提馏段塔板数对二氯苯含量雨I收率的影响

实验结果：由图3．9、3．10可知，随着提馏段塔板数的增加，塔顶氯化苯的含量、
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收率，塔底二氯苯的含量、收率都逐渐增大。当提馏段塔板数达到15块后，进一步

增加提馏段塔板数，对塔顶氯化苯的含量、收率，塔底二氯苯的含量、收率基本没有

影响。

3．6本章小结

以中国石化南京化学工业有限公司氯化苯精馏塔釜液为原料，采用侧线出料精馏

的方法进行预处理，回收氯化苯且得N-氯苯富集液。对侧线出料精馏过程中原料进

料量、塔顶出料量、塔板数等影响因素进行了探讨，最佳条件见表3．6。在此条件下，

氯化苯含量可达到97．52％，收率为99．01％，二氯苯含量可达到99．87％，收率为

99．70％，气相分析谱图如图3．11、3．12所示。

表3．6侧线出料精馏实验的最佳条件

图3．11塔顶组分的气相分析谱图
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图3．12塔釜纽分的气相分析谱图

通过模拟方法对连续精馏分离混合氯苯进行了研究，通过实验操作对侧线出料精

馏分离混合氯苯进行了研究，模拟和实验的条件对比、结果对比如表3．7、3．8所示。

表3．7连续精馏模拟条件与侧线山料精馏实验条例：的对比

由表3．7、3．8可知，在类似的条件下，模拟结果优于实验结果，但误差较小，表

明实验结果J下确可靠，这为进一步放大试验提供了依据。
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第4章萃取精馏溶剂筛选实验研究

4．1溶剂选择的依据

萃取精馏过程能否实现，其经济效果如何，溶剂的选择是关键。一般来说，选择

溶剂的主要依据如下f船-60]：①选择性好，能显著增加被分离组分之间的相对挥发

度，这是选择溶剂最主要的依据；②与原组分有较大的互溶度，以防止液体在塔

内产生分层现象；③有适宜的沸点，以避免溶剂沸点过低而污染塔顶产品或溶剂

沸点过高造成回收塔能耗增大；④不与其它组分形成共沸物；⑤热稳定性和化学

稳定性要好；⑥溶剂的黏度、密度不宜太大；⑦溶剂无毒、无腐蚀、价格低廉和

来源丰富。

根据上述原则以及已查阅的文献，确定邻苯二甲酸二甲酯、甘油、N．甲基吡

咯烷酮、环丁砜为所考虑的溶剂。

4．2溶剂选择的方法

溶剂的筛选可以通过性质约束法、计算机优化法和实验法。性质约束法是指根据

某些特定的原则划定所需溶剂的大致范围，主要应用于溶剂的初步筛选，包括经验筛

选法、活度系数法。计算机优化法是指通过计算机利用各种选择指标，设计或具体选

择最佳溶剂，包括计算机辅助分子设计法和人工神经网络法，有时两者结合使用。实

验法是指通过测定汽液平衡数据或无限稀释溶液的活度系数，进而计算相对挥发度，

对溶剂进行筛选，这种方法比较准确，主要包括色谱法和平衡釜法【61螂】。

．4．3实验试剂及仪器

实验试剂的物性如表4．1、4．2所示，主要实验仪器如表4．3所示。

表4．1二氯苯物性表

3l
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表4．2萃取剂物性表

4．4实验分析条件

实验数据可用SP．6800色谱分析仪分析，采用热导池检测器，OV-101柱，载气

为氢气。操作条件如下：桥电流120mA、汽化温度250"(2、热导温度150"C、柱温

90℃。

4．5萃取精馏溶剂筛选实验

．4．5．1实验装置

平衡釜法是依据经验确认一组候选溶剂，然后在一定的条件下，测定被分离组分

在各种溶剂中的相对挥发度，参考对溶剂的其它要求，筛选出适宜的溶剂，之后进行

详细的汽液平衡实验，并在小型实验精馏塔上验证，此法具有直接、可靠的优点。

本文采用单级循环汽液平衡型删测定汽液平衡数据，实验装置如图4．1所示。在

釜中加入待测物，加热循环，等上、下温度基本一致后，稳定2一,3h，分别取汽相、

液相样品分析。根据对、间二氯苯与邻二氯苯的相对挥发度大小来判断萃取剂的效果，

相对挥发度％用式(4．1)表示，式中Xi、xj分别表示液相中组分i和组分j的摩尔分数，yi、

的分别表示汽相中组分i和组分j的摩尔分数。

％：单：丝 (4．1)
’

y}|x l xiy i
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3

幽4．1单级循环汽液平衡釜

卜电热丝2一液相取样口3一温度计4-力11料口5一提升管6一冷凝管

7一汽相取样口8一汽相冷凝液稳冲管9-干燥管10-同流管

4．5．2汽液平衡釜的校正

选取甲醇(1)一水(2)作为校正体系，在常压下测定不同温度时的汽液平衡数据，其

结果如表4．4所示。

表4．4甲醇(1)一水(2)体系汽液平衡数据文献值和实测值I幅’

实验误差用相对误差d表示，么·、西·按公式(4．2)、(4．3)计算，计算结果为：

么l=2．05％、西t=1．33％，实测值和文献值吻合较好，说明该实验装置测定汽液平衡数

据准确可靠。’．
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4．5．3汽液平衡数据的测定

址丢氧掣]
扯丢氧甲]

(4．2)

(4．3)

首先测定混合二氯苯的汽液平衡数据，其次在混合二氯苯中分别加入邻苯二甲酸

二甲脂、环丁砜、N．甲基吡咯烷酮、甘油，混合二氯苯与溶剂的体积比为l：l，测

定混合二氯苯在不同溶剂中的汽液平衡数据，并计算间、对二氯苯与邻二氯苯的相对

挥发度％，结果如表4．5至表4．9所示：

表4．5混合二氯苯汽液平衡数据以及相对挥发度

问：。对三墨苯
49·52 55·02 48·66

1．291
邻二氯苯 50．48 44．98 51．34

表4．6混合二氯苯一邻苯二甲酸二甲酯汽液平衡数据以及相对挥发度

间森兰主羹苯459。．．4528． 甜55．．67 4527．．4546 t．39233邻二氯苯 50．48 ． 44． 52．56
～

表4．7混合二氯苯一环丁砜汽液平衡数据以及相对挥发度

问：。对三萋苯 49-52 56·32 46·55
1．48l

邻二氯苯 50．48 43．68 53．45
⋯～

表4．8混合二氯苯一N一甲基吡咯烷酮汽液平衡数据以及相对挥发度

间：。对三墨苯49．52 55·87 47·13
1．420

邻二氯苯 50．48 44．13 52．87

表4．9混合二氯苯一甘油汽液平衡数据以及相对拌发度

间、对二氯苯 49．52 56．05 46．97

邻二氯苯 50．48 43．95 ’53．03
l·犁10
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表4．10中的1、2、3、4、5代表不同的体系，1代表混合二氯苯体系、2代表混

合二氯苯．邻苯二甲酸二甲酯体系、3代表混合二氯苯．环丁砜体系、4代表混合二氯

苯．N．甲基吡咯烷酮体系、5代表混合二氯苯．甘油体系。

表4．10不同体系中的相对挥发度

aii 1．291 1．392 l。481 1．420 1．440

表4．10表明，在混合二氯苯中加入环丁砜，效果最明显，所以选择环丁砜作为

萃取精馏的溶剂。

4．6本章小结

根据溶剂选择原则以及查阅的文献，确定邻苯二甲酸二甲酯、甘油、N．甲基

吡咯烷酮、环丁砜为所考虑的溶剂，通过测定溶剂一混合二氯苯的汽液平衡数据，计

算加入不同溶剂后间、对二氯苯与邻二氯苯的相对挥发度％。结果表明，环丁砜的萃

取效果最好，故选择环丁砜作为萃取精馏的溶剂。
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第5章．萃取精馏模拟研究

5．1方案的确定

第5章萃取精馏模拟研究

在苯或氯化苯的氯化过程中，由于第二个氯取代基占据的位置不同形成了间、对、

邻三种二氯苯异构体。对二氯苯、邻二氯苯的沸点相差仅6℃左右，用常规的精馏方

法很难对其进行有效分离；间二氯苯和对二氯苯的分离难度更大，虽然它们的熔点相

差较大，但由于存在二元和三元晶相共融，单纯用结晶法难以将其彻底分离166-6r1。目

前，在工业生产中一般都采用多次精馏和结晶结合的方法分离对二氯苯、邻二氯苯，

但需要很多塔板，能耗大，而且产品纯度不高，若以萃取精馏法代替普通精馏法，则

所需的塔板要少得多，回流比也要低得多。

5．2萃取精馏工艺流程及模拟条件

5．2．1萃取精馏工艺流程

典型的萃取精馏工艺流程如图5．1所示。A、B两组分混合物进入萃取精馏塔，

同时向塔内加入溶剂S，由于溶剂S与组分B有较强的吸引力，可显著地降低该组分

的蒸汽压，从而加大了组分A与组分B的相对挥发度【6引。溶剂的沸点比被分离组分

高，为了使塔内维持较高的溶剂浓度，溶剂加入口一定要位于进料板之上，但需要与

塔顶保持有若干块塔板，以防止溶剂被夹带从塔顶排出。由塔顶得到产品A，而组分

B和溶剂S从塔釜流出，进入溶剂回收塔。将组分B从溶剂中蒸出，在塔顶得到产

品B，塔釜得到溶剂S，溶剂s循环使用，回到萃取精馏塔【691。一般在整个流程中溶

剂损失较少，只需添加少量新鲜溶剂做补充。

图5．1萃取精馏：J：艺流程图
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5．2．2模拟条件

萃取精馏的成功与否受制于萃取精馏操作参数的选择，其中温度是一个重要的参

数。一般来说，萃取剂的选择性随温度的升高而降低【70】。为了便于与实验结果作对比，

采用常温进料。

选择的数学模型是否恰当，将直接影响所计算的物性的准确程度，从而影响到计

算结果的精确度【71．74】。以环丁砜为溶剂对混合二氯苯进行萃取精馏，是个低压极性物

系，选用NRTL模型进行热力学计算。

5．3萃取精馏模拟过程影响因素的研究

采用Aspen Plus中的严格精馏模拟模块(Radfi'ac)对混合二氯苯的分离进行模拟，

以NRTL模型进行热力学计算，常温、常压进料，分别考察塔顶出料量、回流比、溶

剂比以及塔板数对分离效果的影响。

5．3．1塔顶出料量对分离效果的影响

在塔板数N为30块、原料进料位置Nf为第18块、溶剂进料位置N。为第5块、

原料进料量F为2．009／min、溶剂比S：F为l、回流比R为5的条件下，考察塔顶出

料量D对分离效果的影响，模拟结果如表5．1，图5．2、5．3所示。

表5．1塔顶山料量对分离效果影响的模拟数据
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图5．2塔顶山料量对间、对二氯苯含量和收率的影响

图5．3塔顶出料量对邻二氯苯含量和收率的影响

由图5．2、5．3可知，随着塔顶出料量的增大，塔顶间、对二氯苯的含量逐渐降低、

收率逐渐增大，而塔底邻二氯苯的含量逐渐升高、收率逐渐减小。当塔顶出料量为

1．009／min时，塔顶问、对二氯苯的含量、收率，塔底邻二氯苯的含量、收率相对来

说均比较理想。

5．3．2回流比对分离效果的影响

’在塔板数N为30块、原料进料位置Nf为第18块、溶剂进料位置N。为第5块、

原料进料量F为2．009／min、塔顶出料量D为1．OOg／min、溶剂比S：F为1的条件下，
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第5章萃取精馏模拟研究

考察回流比R对分离效果的影响，模拟结果如表5．2，图5．4、5．5所示。

表5．2回流比对分离效果影响的模拟数据

图5．4回流比对问、对二氯苯含量和收率的影响
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图5．5网流比对邻二氯苯含量和收率的影响

由图5．4、5．5可知，随着回流比的增大，塔顶间、对二氯苯的含量、收率，塔底

邻二氯苯的含量、收率都逐渐增加。当回流比达到8后，进一步增大回流比，塔顶间、

对二氯苯的含量、收率，塔底邻二氯苯的含量、收率上升趋势均比较缓慢。

5．3．3溶剂比对分离效果的影响

在塔板数N为30块、原料进料位置Nf为第18块、溶剂进料位置N。为第5块、

原料进料量F为2．009／rain、塔顶出料量D为1．009／rain、回流比R为8的条件下，

考察溶剂比S：F对分离效果的影响，模拟结果如表5．3，图5．6、5．7所示。

表5．3溶剂比对分离效果影响的模拟数据
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表5．3溶剂比对分离效果影响的模拟数据(续)

图5．6溶剂比对间、对二氯苯含越和收率的影响

图5．7溶剂比对邻二氯苯含量雨l收率的影响

由图5．6、5．7可知，随着溶剂比的增大，塔顶间、对二氯苯的含量、收率，塔底
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邻二氯苯的含量、收率都逐渐增加。当溶剂比达到9后，进一步增大溶剂比，塔顶间、

对二氯苯的含量、收率，塔底邻二氯苯的含量、收率上升趋势均比较缓慢。

5．3．4塔板数对分离效果的影响

在原料进料量F为2．009／min、塔顶出料量D为1．009／rain、溶剂比S：F为9、

回流比R为8、溶剂进料位置Ns为第5块、原料进料位置中部偏下的条件下，考察

塔板数N对分离效果的影响，模拟结果如表5．4，图5．8、5．9所示。

表5．4塔板数对分离效果影响的模拟数据
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图5．8塔板数对间、对二氯苯含量利收率的影响

图5．9塔扳数对邻二氯举含量和收率的影响

由图5．8、5．9可知，随着塔板数的增加，塔顶问、对二氯苯的含量、收率，塔底

邻二氯苯的含量、收率都逐渐增大。当塔板数达到75块后，进一步增加塔板数，对

塔顶间、对二氯苯的含量、收率，塔底邻二氯苯的含量、收率已基本没有影响。

5．4本章小结

采用Aspen Plus软件模拟萃取精馏法分离混合二氯苯，考察了塔顶出料量、回流

比、溶剂比以及塔板数对分离效果的影响，模拟所得到的最佳条件见表5．5。在此条

件下，塔底邻二氯苯的含量可达到96．94％，收率为96．03％，塔顶间、对二氯苯的含
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量可达到95．99％，收率为96．92％。

表5．5萃取精馏模拟的最佳条件



第6章萃取精馏实验研究

6．1萃取精馏概述

第6章萃取精馏实验研究

化工分离过程中，经常遇到一些混合物，其待分离组分间沸点相差很小或者形成

共沸物，若采用普通精馏的方法进行分离，困难很大或者不可能。如果向体系中加入

某种高沸点的溶剂，往往会显著增大组分之间的相对挥发度，改善分离效果，减少能

耗，降低生产成本，这就是萃取精馏技术【75。7刀。

萃取精馏作为一种分离近沸点混合物及其它低相对挥发度混合物的技术，在石油

化工、制药工业中得到广泛的应用。萃取精馏时溶剂的选择占有十分重要的地位，早

期的溶剂选取方法决定了其选择的范围较窄，从而使萃取精馏技术的应用受到限制。

萃取溶剂探索方法的发展、萃取精馏系统的进一步优化及高效设备的采用，提高了萃

取精馏系统的适用性、可控制性和操作性，使它与其它精密分离技术相比，显示出越

来越明显的优越性。近年来，石油化工企业和制药企业都在尝试将萃耿精馏技术应用

于工业过程中，以此来改进、解决工业生产中的难题，提高石油化工及制药工业的效

益【781。

萃取精馏塔由提馏段、精馏段和溶剂回收段组成，三段塔板数必须相互匹配才能

达到最佳分离效果。其中溶剂回收段的塔板数主要取决于溶剂与塔顶馏出液组分的沸

点差，原料进料位置主要跟原料组成有判791。

6．2实验分析条件

实验数据可用SP．6800色谱分析仪分析，采用热导池检测器，OV-101柱，载气

为氢气。操作条件如下：桥电流120mA、汽化温度250℃、热导温度150℃、柱温

90℃。
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6．3实验装置

图6．1萃取精馏塔

卜侧线出料再沸器2一产晶贮罐3一温度计4一原料进料口

5一冷凝管6一稳冲器7一原料贮罐8一溶剂进料口9一溶剂贮罐

采用萃取精馏法分离混合二氯苯，实验装置如图6．1所示。实验在常压下进行，

塔内径为22mm，内装由3mmx3mm0型填料，经标准体系测定，该填料的等板高度

HETP=27mm，采用TDGC2．1KVA接触调压器控制塔釜温度，通过$ZCL型数显智能

控温磁力搅拌器进行搅拌。

6．4萃取精馏影响因素的研究

萃取溶剂是萃取精馏能否实现的关键因素，除此之外，萃取精馏分离效果还与原

料组成、进料量、进料温度、进料位置，溶剂进料温度、进料位置，溶剂比，回流比，

塔板数等因素有关。本章主要讨论塔板数、原料进料位置对分离效果的影响。

6．4．1塔板数对分离效果的影响

和普通精馏一样，塔板数是影响萃取精馏分离效果的重要因素之一。塔板数过少，

无法达到预定的效果；塔板数过多，不仅设备投资增加，操作费用也随之增大。
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在原料进料量F为2．009／rain、塔顶出料量D为1．oog／min、溶剂比S：F为l、回

流比R为3"--4、溶剂进料位置N。为第4块、原料进料位霞中部偏下的条件下，考察

塔板数N对分离效果的影响，实验结果如表6．1，图6．2、6．3所示。

表6．1塔板数对分离效果影响的实验数据

图6．2塔板数对间、对二氯苯含越和收率的影响
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图6．3塔板数对邻二氯苯含量和收率的影响

由图6．2、6．3可知，随着塔板数的增加，塔顶问、对二氯苯的含量、收率，塔底

邻二氯苯的含量、收率都逐渐增大。当塔板数为41块时，实际塔高为1．1m，由于实

验条件的限制，本文所考虑的最大塔板数为41块。

6．4．2原料进料位置对分离效果的影响 ．

在平衡线、操作线均已确定的条件下，选择哪一块塔板为原料进料板可使所需的

塔板数最少，是涉及设备投资的问题。若原料进料板位置选择不当，则所需的塔板数

增加。也就是说，在塔板数等其他条件确定的情况下，原料进料位置的选择会影响分

离效果。

在塔板数N为41块、溶剂进料位置Ns为第4块、原料进料量F为2．009／rain、

塔顶出料量D为：．oog／min、溶剂比S：F为1、回流比R为3"-"4的条件下，考察原

料进料位置Nf对分离效果的影响，实验结果如表6．2，图‘6．4、6．5所示。

表6．2原料进料位置对分离效果影响的实验数据
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图6．4原料进料位置对间、对二氯苯含越和收率的影响

图6．5原料进料位置对邻二氯苯含量和收率的影响

由图6．4、6．5可知，随着原料进料位置的增大，塔顶间、对二氯苯的含量、收率，

塔底邻二氯苯的含量、收率都先增后减。当原料进料位黄为第26块时，塔顶间、对

二氯苯的含量、收率，塔底邻二氯苯的含量、收率同时达到最高。

6．5本章小结

以环丁砜为萃取溶剂，采用萃取精馏的方法分离混合二氯苯，当塔板数N为41

块、原料进料位置Nf为第26块、溶剂进料位置N。为第4块、原料进料量F为2．009／rain、

塔项出料量D为1．OOg／min、溶剂比S：F为l以及回流比R为3～4时，塔底邻二氯
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第6章萃取精馏实验研究

苯的含量可达到72．68％，收率为72．00％，塔顶间、对二氯苯的含量可达到71．63％，

收率为72．32％，气相分析谱图如图6．6、6．7所示。

图6．6塔顶组分的气相分析谱图

图6．7塔釜纽分的气相分析谱图

本文所用的是巾3mmx3mme型填料，该填料的等板高度HETP=27mm。当塔板

数达到41块时，实际塔高为1．1m，进一步增加塔板数受实验室高度、塔釜体积等因

素的限制，因此萃取精馏实验时所考虑的最大塔板数为4l块。另外，考虑到实验成

本及操作难度，萃取精馏实验时溶剂比保持不变(S：F三1)。在此条件下进行了模拟、

实验研究，模拟和实验的条件对比、结果对比如表6．3、6．4所示。



第6章苯取精馏实验研究

表6．3萃取精馏模拟条件与苹取精馏实验条件的对比

。由表6．3、6．4可知，在类似的条件下，模拟结果优于实验结果，但误差较小，表

明实验结果正确可靠，这为进一步放大试验提供了依据。

5l



第7章结论及存在的问题

7．1结论

第7章结论及存在的问题

本文查阅了有关二氯苯的国内外文献，总结了二氯苯的用途、生产状况、市场分

析、生产方法以及提纯方法，提出了侧线出料精馏与萃取精馏结合分离苯氯化反应副

产物的方法，现对本文的主要内容作以下总结：

(1)采用Aspen Plus软件对连续精馏进行模拟，考察了塔顶出料量、原料进料位

置、回流比以及塔板数对分离效果的影响，以模拟所得到的数据为基础，进行了实验

研究。建立了侧线出料精馏装置，对侧线出料精馏过程中的原料进料量、塔顶出料量、

塔板数等影响因素进行了研究，结果表明：在原料进料量F为2．009／min、塔顶出料

量D为0．209／rain、塔板数N为30块，原料进料位置Nf为第15块，回流比R为3～

4的条件下，可将原料中二氯苯的含量由90．15％提高到99．87％，收率为99．70％。

(2)根据溶剂选择原则以及查阅的文献，初步选择邻苯二甲酸二甲酯、甘油、

N．甲基吡咯烷酮、环丁砜为萃取剂。采用单级循环汽液平衡釜测定了混合二氯苯在

不同溶剂中的汽液平衡数据，通过计算加入不同溶剂后间、对二氯苯与邻二氯苯的相

对挥发度aij，最终选择环丁砜作为萃取精馏的溶剂。

(3)采用Aspen Plus软件对萃取精馏进行模拟，考察了塔顶出料量、回流比、溶

剂比以及塔板数对分离效果的影响，以模拟所得到的数据为基础，进行了实验研究。

建立了萃取精馏装置，对萃取精馏过程中的塔板数、原料进料位置等影响因素进行了

研究，结果表明：在原料进料量F为2．009／min、塔顶出料量D为1．009／min、塔板数

N为41块、原料进料位置Nf为第26块、溶剂进料位置N。为第4块、溶剂比S：F

为l、回流比R为3"--4的条件下，塔底邻二氯苯的含量可达到72．68％，收率为72．00％，

塔顶间、对二氯苯的含量可达到71．63％，收率为72．32％。

7．2存在的问题

由于实验条件的限制(如实验室高度、塔釜体积、实验成本、操作难度等)，萃取

精馏实验的操作条件无法和萃取精馏模拟的最佳条件一致，因此分离效果未能达到预

定目标。另外，以萃取精馏塔顶产品为原料，采用多级连续结晶法提取对二氯苯的工

作有待进一步研究。 ·
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附录一主要符号说明

附录一主要符号说明

超额自由焓，J／rnol。

气体通用常数，J／(kmol·K)：回流比，无量纲。

绝对温度，K。

液相中组分f的摩尔分数，无量纲。

汽相中组分i的摩尔分数，无量纲。

组分f的活度系数，无量纲。

蚵分子间的交互作用能量，J／mol。

组分l-2的非随机混合特性常数，无量纲。

原料进料量，g／min。

塔顶出料量，g／min。

原料进料位置，无量纲。

溶剂进料位置，无量纲。

理论板数，无量纲。

组分f、，的相对挥发度，无量纲。

相对误差，无量纲。
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