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模拟移动床吸附分离对甲乙苯工艺
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摘要:为了实现 Ｃ９ 芳烃中对甲乙苯资源的高效利用ꎬ以 Ｘ 型分子筛为吸附剂ꎬ以混合甲乙苯为原料ꎬ采用液相模拟移动床

吸附工艺分离对甲乙苯(ｐ－ＭＥＢ)与邻甲乙苯(ｏ－ＭＥＢ)、间甲乙苯(ｍ－ＭＥＢ)ꎮ 在操作温度为 ７５℃、操作压力为 ０􀆰 ２５ ＭＰａ 的条

件下ꎬ在液相模拟移动床吸附分离装置上考察了操作条件对 ｐ－ＭＥＢ 吸附分离过程的影响规律ꎬ获得优化的 ｐ－ＭＥＢ 吸附分离

工艺条件为:模拟移动床区域分布采用 ６－３－４－３ 模式ꎬ切换时间 ９００ ｓꎬ分配比 １􀆰 １ꎬ循环比 ３􀆰 ５ꎬ脱附剂比 ９􀆰 ３ꎮ 对于 ｐ－ＭＥＢ 质

量分数为 ２０􀆰 ７８％的 Ｃ９ 芳烃ꎬ优化分离工艺条件下得到的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数为 ９４􀆰 ５２％ꎬ回收率达到 ９０􀆰 ８６％ꎮ
关键词:对甲乙苯ꎻ吸附ꎻ模拟移动床ꎻ分子筛
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　 　 甲乙苯有邻甲乙苯 ( ｏ －ｍｅｔｈｙｌ － ｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅꎬ
ｏ－ＭＥＢ)、间甲乙苯(ｍ－ｍｅｔｈｙｌ－ｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅꎬｍ－ＭＥＢ)
和对甲乙苯(ｐ－ｍｅｔｈｙｌ－ｅｔｈｙｌｂｅｎｚｅｎｅꎬｐ－ＭＥＢ)３ 种同

分异构体ꎮ 其中 ｐ－ＭＥＢ 是重要的化工原料ꎬ用途

广泛ꎮ ｐ－ＭＥＢ 发生脱氢反应可以得到对甲基苯乙

烯ꎬ聚合后还可生成聚甲基苯乙烯ꎮ 聚甲基苯乙烯

因明显优于聚苯乙烯的弹性、透明性、耐热性、阻燃

性和熔融流动性等特点[１] 被广泛应用于生产工程

塑料、聚酯纤维和阻燃型特种树脂ꎮ 重整 Ｃ９ 芳烃中

甲乙苯的质量分数占到 ２５％ ~ ３０％[２]ꎬ但大部分用

作燃料ꎬ造成资源的大量浪费ꎮ 如果运用分离技术

能实现对甲乙苯的分离提纯ꎬ不仅能够提高资源利

用率ꎬ而且能有利于 ｐ－ＭＥＢ 的进一步加工利用ꎮ
模拟移动床( ｓｉｍｕｌａｔｅｄ ｍｏｖｉｎｇ ｂｅｄꎬＳＭＢ)吸附

分离技术不仅具有固定床处理量大、操作简单的优

点ꎬ也兼备移动床连续操作的特点[３－５]ꎬ相比于传统

吸附分离技术更加经济优越[６－８]ꎬ在生物医药、石油

化工和精细化工的分离领域均有广泛应用[９－１０]ꎬ国
内也有专家学者以分子筛为吸附剂ꎬ使用模拟移动

床进行石脑油的优化利用[１１－１２]ꎮ 甲乙苯在结构上

与二甲苯相似ꎬ可借鉴二甲苯的吸附分离技术以分

离提纯 ｐ－ＭＥＢꎮ 目前美国 ＵＯＰ 公司的 Ｐａｒｅｘ 工艺
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是世界上吸附分离二甲苯的主流工艺[１３－１４]ꎮ Ｐａｒｅｘ
工艺以八面沸石型分子筛为吸附剂ꎬ对二乙苯或甲

苯为脱附剂ꎬ模拟移动床为分离设备ꎬ通过旋转阀周

期性转动控制各股物料的进出口位置ꎬ从而实现连

续分离ꎮ 但采用模拟移动床吸附分离混合甲乙苯体

系的研究尚未见文献报道ꎮ
本文中采用液相模拟移动床吸附分离技术分离

混合甲乙苯中的对甲乙苯ꎮ 通过离子交换制得高性

能的分子筛吸附剂ꎬ开展液相模拟移动床吸附分离

实验ꎬ获得 ｐ－ＭＥＢ 分离的优化工艺条件ꎮ

１　 实验

１􀆰 １　 原料

原料为中石化某炼厂以混合甲乙苯为主要成分

的 Ｃ９ 芳烃ꎬ组成如表 １ 所示ꎮ
表 １　 混合甲乙苯原料的组成(质量分数) ％

间甲乙苯 对甲乙苯 邻甲乙苯 正丙苯 三甲苯

３５􀆰 １７ ２０􀆰 ７８ １５􀆰 ２６ ８􀆰 ４６ ２０􀆰 ３３

吸附剂是来自中国石化催化剂有限公司、粒径

为 ０􀆰 ４２５ ｍｍ 的球形 Ｘ 型分子筛ꎮ 利用离子交换

法[１５]对该分子筛进行改性ꎬ提高吸附剂对 ｐ－ＭＥＢ
的吸附容量ꎮ 改性条件为:采用浓度为 ０􀆰 ５ ｍｏｌ / Ｌ
的 Ｋ＋ꎬ在 ８０℃下交换 ４ ｈꎮ 改性分子筛的具体参数

如表 ２ 所示ꎮ 脱附剂为质量分数 ９９􀆰 ６２％的甲苯ꎮ
表 ２　 改性 Ｘ 型分子筛物理性质

性质

颗粒

直径 /
ｍｍ

ｎ(ＳｉＯ２) ∶

ｎ(Ａｌ２Ｏ３)

压碎

强度 /
Ｎ

堆积密度 /

(ｇ􀅰ｃｍ－３)

对甲乙苯饱和

吸附容量 /

(ｍｇ􀅰ｇ－１)

数据 ０􀆰 ４２５ ２􀆰 ３１ ５３ ０􀆰 ７３ ４０􀆰 ６９

１􀆰 ２　 模拟移动床液相吸附分离装置

吸附分离操作在华东理工大学模拟移动床吸附

分离装置上进行ꎬ装置照片和流程如图 １ 所示ꎮ 装

置主要由 １６ 根吸附柱(Φ３３ ｍｍ×３００ ｍｍ)和 １ 个旋

转阀组成ꎮ 原料和吸附剂入口、脱附产物和吸附产

物出口由旋转阀调节ꎮ １６ 根吸附柱分为脱附区

(Ⅰ区)、第一精馏区(Ⅱ区)、吸附区(Ⅲ区)和第二

精馏区(Ⅳ区) [１６－１８]ꎮ 装置的分离柱和管道温度采

用 ＰＩＤ 控制ꎬ旋转阀由三相异步电机控制ꎮ 装置模

拟流动相和固定相的相对逆向流动是通过旋转阀周

期性转动改变物料进出口位置实现的ꎬ最终实现组

分间的连续分离ꎮ

１—原料储罐ꎻ２—原料泵ꎻ３—脱附油储罐ꎻ４—脱附油出料泵ꎻ
５—冷凝器ꎻ６—吸余油储罐ꎻ７—旋转阀ꎻ８—脱附剂进料泵ꎻ

９—脱附剂储罐ꎻ１０—吸附柱ꎻ１１—循环泵ꎻＤ—脱附剂ꎻ
Ｅ—脱附产物ꎻＦ—原料ꎻＲ—吸余产物ꎻＲＰ—循环液ꎻ

ＡＤ—脱附产物压力阀ꎻＢＤ—吸余产物压力阀ꎻⅠ区—脱附区ꎻ
Ⅱ区—第一精馏区ꎻⅢ区—吸附区ꎻⅣ区—第二精馏区

图 １　 模拟移动床吸附分离装置照片和工艺流程

１􀆰 ３　 实验流程

原料从Ⅲ区入口进入ꎬ经过Ⅲ区的吸附分离ꎬ强
吸附组分 Ａ 随固定相逐渐进入脱附区ꎬ弱吸附组分

Ｂ 在内部液相流动的带动下往吸余产物出口方向移

动ꎮ 脱附剂从Ⅰ区入口进入ꎬ将强吸附组分 Ａ 不断

解吸ꎬ得到高纯度的组分 Ａꎬ最后脱附剂和组分 Ａ 一

起从Ⅰ区出口流出ꎮ

２　 液相模拟移动床吸附分离对甲乙苯工艺
研究

２􀆰 １　 区域分布对液相模拟移动床吸附分离效果的

影响

模拟移动床共有 ４ 个区域ꎬ２ 个进料口和 ２ 个

出料口ꎬ结构示意图如图 ２ 所示ꎮ 模拟移动床的区

　 　 　 　 　 　 　

Ｄ—脱附剂ꎻＥ—脱附产物ꎻＦ—原料ꎻＲ—吸余产物ꎻ
ＲＰ—循环液ꎻⅠ区—脱附区ꎻⅡ区—第一精馏区ꎻ

Ⅲ区—吸附区ꎻⅣ区—第二精馏区

图 ２　 模拟移动床结构示意图
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域分布指吸附分离柱数目的分配ꎬ包括脱附区

(Ⅰ区)、第一精馏区(Ⅱ区)、吸附区(Ⅲ区)和第二

精馏区(Ⅳ区)ꎮ 本实验中模拟移动床共有 １６ 根吸

附分离柱ꎬ每根吸附柱填充 １８０ ｇ 粒径 ４０~１００ 目改

性 Ｘ 型分子筛ꎮ
实验过程中对分离效果影响最大的是每股进

料、出料和产品的比例ꎮ 其中ꎬ循环比 ＝ 循环液流

量 /原料流量ꎬ脱附剂比 ＝脱附剂甲苯流量 /原料流

量ꎬ分配比＝脱附产物流量 /吸余产物流量ꎮ 在循环

比 ３􀆰 ５、脱附剂比 ７􀆰 ０、分配比 ０􀆰 ９、操作温度 ７５℃、
压力 ０􀆰 ２５ ＭＰａ、切换时间 ８００ ｓ 的条件下ꎬ考察 ２ 种

区域分布模式下模拟移动床吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 效果

的影响ꎬ实验结果如表 ３ 所示ꎮ
表 ３　 ２ 种区域分布模式脱附产物和吸余产物中

对甲乙苯质量分数 ％

区域分布 脱附产物 吸余产物

５－４－６－１ ８５􀆰 ２７ ６􀆰 ５３

６－３－４－３ ８９􀆰 ０３ ２􀆰 ４６

由表 ３ 可看出ꎬ区域分布为 ６－３－４－３ 模式相比

于区域分布为 ５－４－６－１ 模式ꎬ脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ
的含量更高ꎬ达到 ８９􀆰 ０３％ꎬ吸余产物中 ｐ－ＭＥＢ 的

含量更低ꎬ为 ２􀆰 ４６％ꎬ即 ｐ－ＭＥＢ 的分离效果更好ꎮ
在区域分布 ６－３－４－３ 模式下ꎬ脱附区和第二精馏区

的分离柱均较多ꎮ
模拟移动床吸附分离过程当以甲苯为脱附剂

时ꎬ脱附是其控制步骤ꎮ 脱附区柱数增加使得被吸

附的 ｐ－ＭＥＢ 脱附更完全ꎬ模拟移动床吸附－脱附为

连续工艺ꎬ吸附剂再次吸附的吸附容量随着脱附过

程的深入而增大ꎮ 第二精馏区柱数增加ꎬ缓冲能力

随之增强ꎬ进入脱附区弱吸附组分的量减少ꎬ使分离

效果变好ꎮ
２􀆰 ２　 切换时间对液相模拟移动床吸附分离效果的

影响

模拟移动床区域分布采用 ６－３－４－３ 模式ꎬ在操

作温度 ７５℃、压力 ０􀆰 ２５ ＭＰａ、循环比 ３􀆰 ５、脱附剂比

７􀆰 ０、分配比 ０􀆰 ９ 的条件下ꎬ考察了切换时间对模拟

移动床吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 分离效果的影响ꎮ 切换时

间在 ７００~９００ ｓ 范围内ꎬ脱附产物和吸余产物中 ｐ－
ＭＥＢ 的含量如图 ３ 所示ꎮ

由图 ３ 可看出ꎬ脱附产物中的 ｐ－ＭＥＢ 含量随着

切换时间的增加而不断增加ꎬ吸附产物中的 ｐ－ＭＥＢ
含量逐渐减少ꎬ分离效果增强ꎮ 切换时间从 ７００ ｓ

　 　 　 　 　 　 　

１—脱附产物ꎻ２—吸余产物

图 ３　 不同切换时间下脱附产物和吸余产物中

对甲乙苯质量分数

增至 ９００ ｓ 时ꎬ 脱附产物 ｐ － ＭＥＢ 质量分数从

６５􀆰 ６０％增至 ９１􀆰 ０６％ꎬ吸余产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数

从 １４􀆰 ２３％降至 １􀆰 ９２％ꎮ
切换时间影响模拟移动床各区内部液相流速及

旋转阀的旋转速度ꎬ进而影响强弱吸附组分的吸附

分离ꎮ 模拟移动床各区的内部液相流速和切换时间

有直接的关系ꎬ可用式(１)表示:
Ｌ∗

ｉ ＝ Ｌｉ － (Ｖ × ε) / ｔｓ (１)

式中ꎬＬ∗
ｉ 为各区的内部液相流速ꎻＬｉ 为各区的液相

流速ꎻＶ 为分离单柱体积ꎻε 为孔隙率ꎻ ｔｓ 为切换

时间ꎮ
由式(１)可知ꎬ随着切换时间的增加ꎬ模拟移动

床各区的内部液相流速随之增大ꎮ 第一精馏区和吸

附区内部液相流速增加ꎬ不仅有利于 ｐ－ＭＥＢ 置换

弱吸附组分ꎬ也有利于弱吸附组分及时采出ꎬ避免影

响到脱附区 ｐ－ＭＥＢ 的含量ꎮ 脱附区内部液相流速

增加ꎬ被吸附的 ｐ－ＭＥＢ 能够解吸更完全ꎬ有利于

吸附剂在下一周期的吸附ꎮ 综合各种因素考虑ꎬ
模拟移动床分吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 适宜的切换时间

为 ９００ ｓꎮ
２􀆰 ３　 循环比对液相模拟移动床吸附分离效果的

影响

在模拟移动床的吸附分离工艺中ꎬ虽然进料与

出料都未流经第二精馏区ꎬ但可通过循环泵从吸附

区和第二精馏区之间抽出一定量液体进入第二精确

区以维持内部的液相循环及隔开吸附区和脱附区ꎮ
循环比为循环量与原料流量之比(即循环比 ＝ ＲＰ /
Ｆ)ꎬ通过改变模拟移动床的各区内部液相流速ꎬ进
而影响到分离效果ꎮ 图 ４ 为模拟移动床工艺流程原

料和循环液进料位置示意图ꎮ
模拟移动床区域分布采用 ６－３－４－３ 模式ꎬ在操

作温度 ７５℃、压力 ０􀆰 ２５ ＭＰａ、切换时间 ９００ ｓ、脱附

剂比 ７􀆰 ０、分配比 １􀆰 １ 条件下ꎬ考察了不同循环比对
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Ｆ—原料ꎻＲＰ—循环液ꎻⅠ区—脱附区ꎻⅡ区—第一精馏区ꎻ

Ⅲ区—吸附区ꎻⅣ区—第二精馏区

图 ４　 模拟移动床工艺流程原料和循环液进料

位置示意图

模拟移动床吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 效果的影响ꎮ 循环比

在 １􀆰 ５~４􀆰 ５ 范围内ꎬ脱附产物和吸余产物中 ｐ－ＭＥＢ
质量分数如图 ５ 所示ꎮ

１—脱附产物ꎻ２—吸余产物

图 ５　 不同循环比下脱附产物和吸余产物中

对甲乙苯质量分数

由图 ５ 可知ꎬ在循环比为 １􀆰 ５ ~ ３􀆰 ５ 的范围内ꎬ
脱附产物中的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数随着循环比的增加

而增加ꎬ吸余产物中的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数降低ꎬ分离

效果增强ꎮ 当循环比为 ３􀆰 ５ 时ꎬ脱附产物中的 ｐ－
ＭＥＢ 质量分数达到 ９２􀆰 ７０％ꎬ吸余产物中的 ｐ－ＭＥＢ
质量分数降低至 １􀆰 ３３％ꎮ 但脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质

量分数当循环比进一步增加至 ４􀆰 ５ 时明显下降ꎬ吸余

产物中的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数明显上升ꎬ分离效果下降ꎮ
模拟移动床各区内部液相流速随着循环比增加

而增加ꎮ 在第一精馏区中ꎬ内部液相流量增加有利

于 ｐ－ＭＥＢ 对弱吸附组分的置换ꎬ促进脱附产物中

ｐ－ＭＥＢ 质量分数不断提高ꎬ分离效果不断改善ꎻ但
当循环比增加到一定值后ꎬ吸附区中 ｐ－ＭＥＢ 被明

显稀释ꎬ传质推动力降低ꎬ部分 ｐ－ＭＥＢ 在吸附区来

不及被吸附ꎬ而从吸余出料口流出ꎬ导致吸余产物中

ｐ－ＭＥＢ 质量分数上升ꎮ 同时循环比增加也降低了

第二精馏区隔开吸附区和脱附区的能力ꎬ致使部分

弱吸附组分随循环液与新鲜脱附剂一起进入脱附

区ꎬ导致脱附产品被污染ꎬ脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量

分数随之降低ꎮ 因此ꎬ模拟移动床吸附分离 ｐ－ＭＥＢ
适宜的循环比为 ３􀆰 ５ꎮ

２􀆰 ４　 脱附剂比对液相模拟移动床吸附分离效果的

影响

脱附剂比为脱附剂与原料的流量之比(即脱附

剂比＝Ｄ / Ｆ)ꎬ图 ６ 为模拟移动床工艺流程中脱附剂

和原料进料位置示意图ꎮ

Ｄ—脱附剂ꎻＦ—原料ꎻⅠ区—脱附区ꎻⅡ区—第一精馏区ꎻ

Ⅲ区—吸附区ꎻⅣ区—第二精馏区

图 ６　 模拟移动床工艺流程脱附剂和原料进料

位置示意图

模拟移动床区域分布采用 ６－３－４－３ 模式ꎬ在操

作温度 ７５℃、压力 ０􀆰 ２５ ＭＰａ、切换时间 ９００ ｓ、循环

比 ３􀆰 ５、分配比 １􀆰 １ 的条件下ꎬ考察了不同脱附剂比

对模拟移动床吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 分离效果的影响ꎮ
脱附剂比在 ４􀆰 ０~９􀆰 ３ 范围内ꎬ脱附产物和吸余产物

中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数如图 ７ 所示ꎮ

１—脱附产物ꎻ２—吸余产物

图 ７　 不同脱附剂比下脱附产物和吸余产物中

对甲乙苯质量分数

由图 ７ 可知ꎬ在考察的脱附剂比范围内ꎬ脱附产

物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数均达 ９１％以上ꎬ吸余产物中

ｐ－ＭＥＢ 质量分数均降至 ２％以下ꎬ实现了较好分离ꎮ
随着脱附剂比增加ꎬ分离效果变好ꎮ 当脱附剂比为

９􀆰 ３ 时ꎬ脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数增至 ９４􀆰 ５２％ꎬ
吸附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数降至 １􀆰 ０２％ꎬｐ－ＭＥＢ
回收率达到 ９０􀆰 ８６％ꎮ

对于吸余产物ꎬ脱附剂比增加ꎬ吸附区的原料处

理负荷下降ꎬ原料中的 ｐ－ＭＥＢ 能被吸附得更彻底ꎬ
使吸余产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数下降ꎮ 对于脱附产

物ꎬ脱附剂比减少ꎬ吸附剂处理负荷增加ꎬ第一精馏

区需要被 ｐ－ＭＥＢ 置换的弱吸附组分的量增多ꎬ在
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相同的切换时间内有更多的弱吸附组分进入脱附区

污染脱附产物ꎬ致使脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数

下降ꎮ 此外ꎬ脱附区脱附 ｐ－ＭＥＢ 的效果随着脱附

剂的增加而增强使得脱附后的吸附剂再次吸附时吸

附容量提高ꎮ 因此脱附剂比选为 ９􀆰 ３ 较为适宜ꎮ
２􀆰 ５　 分配比对液相模拟移动床吸附分离效果的

影响

ｐ－ＭＥＢ 的分离效果与脱附产物和吸余产物的

采出量分配即分配比(分配比 ＝Ｅ / Ｒ)紧密联系ꎮ 图

８ 为模拟移动床吸附分离工艺流程中脱附产物和吸

附产物出料位置示意图ꎮ

Ｅ—脱附产物ꎻＲ—吸余产物ꎻⅠ区—脱附区ꎻ

Ⅱ区—第一精馏区ꎻⅢ区—吸附区ꎻⅣ区—第二精馏区

图 ８　 模拟移动床脱附产物和吸余产物出料位置

模拟移动床区域分布采用 ６－３－４－３ 模式ꎬ在操

作温度 ７５℃、压力 ０􀆰 ２５ ＭＰａ、切换时间 ９００ ｓ、循环

比 ３􀆰 ５、脱附剂比 ７􀆰 ０ 的条件下ꎬ考察了不同分配比

对模拟移动床吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 效果的影响ꎮ 分配

比在 ０􀆰 ９ ~ １􀆰 ５ 范围内ꎬ脱附产物和吸余产物中 ｐ－
ＭＥＢ 质量分数如图 ９ 所示ꎮ

１—脱附产物ꎻ２—吸余产物

图 ９　 不同分配比下脱附产物和吸余产物中

对甲乙苯质量分数

由图 ９ 可看出ꎬ脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数随

着分配比的增大呈现先增大后减小的变化趋势ꎮ 当

分配比为 １􀆰 ５ 时ꎬ由于部分本应在吸余产物出口采

出的低 ｐ－ＭＥＢ 质量分数的物料被过多地从脱附产

物出口采出ꎬ导致脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分数低

于 ８０％ꎮ 当分配比减小至 １􀆰 １ 时ꎬ脱附产物中的 ｐ－
ＭＥＢ 质量分数增加到 ９２􀆰 ７０％ꎬ吸附产物中的 ｐ －

ＭＥＢ 质量分数下降至 １􀆰 ３３％ꎬ分离效果增强ꎮ 随着

分配比的进一步减少ꎬ脱附产物中 ｐ－ＭＥＢ 质量分

数下降至 ９１􀆰 ０６％ꎬ吸余产物中的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数

增加至 １􀆰 ９２％ꎬ分离效果变差ꎮ
在相同的切换时间内ꎬ能否及时将弱吸附组分

从吸余出口流出取决于吸附区的内部液相流速ꎮ 分

配比的减少ꎬ不仅导致吸余出料量增大ꎬ吸附区的内

部液相流速增加ꎬ弱吸附组分能及时从吸余出口流

出ꎬ同时也导致第一精馏区内部液相流速增大ꎬ有更

多的弱吸附组分被置换ꎬ分离效果变好ꎮ 但如果分

配比过小ꎬ吸余产物出料量过大ꎬ在液相循环的带动

下部分 ｐ－ＭＥＢ 从吸余出口流出ꎬ导致吸附产物中

的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数增加ꎮ 综合考虑ꎬ模拟移动床

吸附分离 ｐ－ＭＥＢ 适宜的分配比为 １􀆰 １ꎮ

３　 结论

以 Ｘ 型分子筛为吸附剂ꎬ采用液相模拟移动床

吸附工艺可以分离混合甲乙苯中的 ｐ － ＭＥＢ 与

ｏ－ＭＥＢ、ｍ－ＭＥＢꎮ 操作温度为 ７５℃、操作压力为

０􀆰 ２５ ＭＰａ 的条件下ꎬ在液相模拟移动床吸附分离装

置上考察了操作条件对 ｐ－ＭＥＢ 吸附分离过程的影

响规律ꎬｐ－ＭＥＢ 的分离效果随着切换时间和脱附剂

比的增加而增强ꎬ又随着分配比和循环比的增大而

先增强后减弱ꎮ
优化的 ｐ－ＭＥＢ 吸附分离工艺条件为:模拟移

动床区域分布采用 ６－３－４－３ 模式ꎬ切换时间 ９００ ｓꎬ
分配比 １􀆰 １ꎬ循环比 ３􀆰 ５ꎬ脱附剂比 ９􀆰 ３ꎮ 对于 ｐ －
ＭＥＢ 质量分数为 ２０􀆰 ７８％的 Ｃ９ 芳烃ꎬ优化分离工艺

条件下得到的 ｐ－ＭＥＢ 质量分数为 ９４􀆰 ５２％ꎬ回收率

达到 ９０􀆰 ８６％ꎮ
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２０２０ 年 ５ 月 闫捷等:百吨级 ε－己内酯中试工艺研究

的反应器中反应液中残留铁离子浓度为 １３􀆰 ８ ｍｇ / Ｌꎬ
表面处理后的反应器中反应液中的铁离子测不出ꎬ
这也印证了 ２􀆰 ２ 中的结果ꎮ
２􀆰 ４　 工艺优化后 ε－己内酯中试收率

中试反应第一步和第二步反应催化剂为固体

酸ꎬ反应条件均为 ５５℃、－５５ ｋＰａꎬ后期为了保证安

全ꎬ必须分解掉残留过氧化物ꎬ温度升高到 ９０℃ꎬ结
果如图 ８ 所示ꎮ 反应进行到 ９ ~ １１ ｈ 时ꎬε－己内酯

收率达到 ３０％左右ꎬ收率不会有明显上升ꎬ但是少

量过氧化物浓度也保持稳定ꎬ升温到 ９０℃后ꎬ过氧

化物浓度迅速下降至完全消失ꎬ同时 ε－己内酯收率

没有明显上升ꎬ说明此时主要是少量过氧化物的自

分解ꎮ

１—ε－己内酯收率ꎻ２—总过氧化物摩尔浓度

图 ８　 处理后反应器对 ε－己内酯收率的影响

３　 结论

通过对反应体系中不同催化剂、不同浓度铁离

子和不同表面处理工艺的对照研究ꎬ有以下发现ꎮ
(１)硫酸对于第二步反应收率较差ꎮ 相对硼

酸ꎬ固体酸在最终收率上相当ꎬ但是更容易分离ꎬ有
利于 ε－己内酯的制备ꎮ

(２)通过研究铁离子对反应的影响ꎬ印证了热

冲压反应器表面锈蚀造成了过氧化物的不断分解ꎬ

无法进行 ε－己内酯合成ꎬ表面处理后的反应器则完

全消除了铁离子的影响ꎮ
(３)在中试过程中ꎬ反应收率基本符合预期ꎬ在

后段 ９０℃反应中ꎬ过氧化物发生了自分解反应ꎬ不
能提高 ε－己内酯的收率ꎬ但是保证了精馏系统的

安全ꎮ
综上所述ꎬ过氧化氢间接氧化环己酮制备己内

酯中试中ꎬ使用固体酸催化剂ꎬ通过反应器表面处理

等手段可以达到反应预期ꎬ为 ε－己内酯的工业化装

置提供了基础ꎮ 中试为了安全ꎬ降低了过氧化物和

环己酮的比例ꎬ牺牲了收率ꎮ 未来应该继续研究安

全地提高过氧化物含量ꎬ确保收率ꎬ并在反应后期高

效去除剩余过氧化物的工艺ꎮ
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