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摘要:采用旋转填料床(ＲＰＢ)分离纯化五亚甲基二异氰酸酯(ＰＤＩ)ꎬ得到了高含量、低水解氯、低色度的 ＰＤＩ 单体ꎮ 考察了

再沸器温度、超重力因子(β)和回流比对 ＰＤＩ 含量和收率、水解氯含量的影响ꎮ 结果表明ꎬ在再沸器温度为 １００℃、操作压力为

１５０ Ｐａ、β 值为 ４００、回流比为 ４ 的条件下ꎬＲＰＢ 的分离性能最佳ꎻＰＤＩ 含量高达 ９９􀆰 ９％ꎬ收率为 ８６􀆰 ５％ꎬ水解氯可降至 ５２ ｍｇ / Ｌꎬ
色度 １０ ＡＰＨＡꎮ 与常规精馏塔相比ꎬＰＤＩ 含量提高了 ０􀆰 ３％ꎬ收率提高了 ８􀆰 ９％ꎬ分离时间缩短了 ５０％ꎬＲＰＢ 适用于工业化制备

高质量的 ＰＤＩꎮ
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　 　 生物基五亚甲基二异氰酸酯(ＰＤＩ)具有优良的

耐候性、耐摩擦和耐化学性能ꎬ在涂料和粘合剂等领

域有巨大的应用价值ꎬ具有取代石化基六亚甲基二

异氰酸酯(ＨＤＩ)的潜力[１－３]ꎮ
伯胺光气化法是目前工业上生产异氰酸酯的主

要方法ꎬ但反应过程中通常会发生变色效应ꎬ这种现

象的主要原因是反应产生了一定量的氯代副产物和

大分子聚合物ꎮ 研究表明ꎬ五亚甲基二胺的光气化

过程中也会产生含烯键的氯代副产物ꎬ这些杂质及

残留在反应液中的氯化氢、光气会导致 ＰＤＩ 产物中

水解氯偏高而影响下游产品的使用[４－７]ꎮ 由于变色

效应被认为是质量缺陷ꎬ前人研究了多种低色度、低
水解氯异氰酸酯的制备方法ꎮ Ｋｒｕａｓ 等[８] 报道了在

光气化反应之前ꎬ用含有 Ｌｅｗｉｓ 酸或 Ｂｒｏｎｓｔｅｄ 酸的

无机材料对伯胺进行预处理ꎬ可以得到浅色的异氰

酸酯ꎮ 这种方法比未经预处理制得的二苯基甲烷二

异氰酸酯颜色更浅ꎮ 尽管这种方法一定程度上改善

了异氰酸酯的颜色ꎬ但光气化过程中发生的副反应

仍然会形成有色杂质ꎮ Ｍａｒｔｉｎ 等[９]介绍了另一种通

过预处理光气来制备浅色异氰酸酯的方法ꎮ 该工艺

没有复杂的步骤ꎬ但也不能完全避免光气化反应过

程中产生有色杂质ꎮ 这类预处理胺类或光气的方法

对异氰酸酯的色泽改善效果非常有限ꎮ 此外ꎬ研究

人员还探索了异氰酸酯产品的后处理方法ꎮ 张宏民

等[１０]介绍了一种可用于降低水解氯和减小异氰酸

酯色度的脱氯剂ꎮ 首先将脱氯剂填充到固定床吸附

柱中ꎬ异氰酸酯在吸附柱中的停留时间约为 ３０ ｍｉｎꎮ
ＭＤＩ 中的水解氯可降低至 １４１ ｍｇ / ＬꎬＴＤＩ 中的水解

氯可降低至 ９ ｍｇ / Ｌꎮ 但制备这种脱氯剂的效率较

低ꎬ且不能重复使用ꎬ生产成本较高ꎮ Ｓｔｅｆｆｅｎｓ 等[１１]

提出了一种用带分隔壁的精馏塔提纯异氰酸酯的方

法ꎬ该装置可有效分离溶剂及其他轻组分ꎬ产品流中
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低沸点组分的含量可控制在 ５ ｍｇ / Ｌ 以下ꎬ但是由于

ＮＣＯ 基团的高活性ꎬ二异氰酸酯单体在高温下容易

在精馏塔底部发生聚合ꎬ导致产物收率较低ꎮ
为制备低色度、低水解氯含量异氰酸酯ꎬ本文基

于旋转填料床(ＲＰＢ)技术ꎬ研究了一种高效分离纯

化 ＰＤＩ 的方法ꎬ具有适合工业化应用的优点ꎮ

１　 实验

１􀆰 １　 试剂与仪器

ＰＤＩ 粗品(含量 ９９􀆰 ２％ꎬ水解氯 ０􀆰 １６％)ꎬ自制ꎻ
铂钴色度标准溶液(０ ~ ５００ ＡＰＨＡ)ꎬ上海阿拉丁生

化科技有限公司ꎮ
Ｓｈｉｍａｄｚｕ Ｍｏｄｅｌ ＧＣ－２０１０ ｐｒｏ 气相色谱仪ꎬ日本

岛津公司ꎻＨＩ ９８７１３ 浊度仪ꎬ意大利哈纳公司ꎮ
１􀆰 ２　 实验装置

采用的 ＲＰＢ 精馏装置示意图如图 １ 所示ꎮ

１—再沸器ꎻ２—ＲＰＢꎻ３—一级冷凝器ꎻ

４—二级冷凝器ꎻ５—缓冲罐ꎻ６—回流泵ꎻ７—前馏分泵ꎻ

８—产物泵ꎻ９—前馏分罐ꎻ１０—产物罐ꎻ１１—进料管ꎻ

１２—回流管ꎻ１３—采样口ꎻ１４—真空管ꎻ１５—氮气管

图 １　 ＲＰＢ 精馏装置示意图

该装置由耐腐蚀合金材质制造ꎬ再沸器由电磁

加热系统控制温度ꎬＲＰＢ 由 ３ 层合金波纹丝网填料

组成ꎬ冷凝器由低温循环水系统控制ꎬ缓冲罐带磁性

翻转式液位计ꎬ各主要部件参数如表 １ 所示ꎮ
表 １　 ＲＰＢ 装置参数

序号 名称 参数

１ 再沸器体积 / ｍ３ ０􀆰 ２

２ 丝网填料层空隙率 ０􀆰 ９

３ 丝网填料层比表面积 / (ｍ２􀅰ｍ－３) ９５０

４ 旋转填料层半径 / ｍｍ ２７５

５ 旋转填料层层间隙 / ｍｍ ５０

６ ＲＰＢ 壳体半径 / ｍｍ ３００

７ ＲＰＢ 壳体高 / ｍｍ １０００

续表

序号 名称 参数

８ 转子转速 / ( ｒ􀅰ｍｉｍ) ０~１４８０

９ 缓冲罐体积 / ｍ３ ０􀆰 ０１

１０ 前馏分罐体积 / ｍ３ ０􀆰 ０５

１１ 产物罐体积 / ｍ３ ０􀆰 １５

１２ 真空计真空度 / Ｐａ １０－１ ~１０５

１３ 回流管直径 / ｍｍ ２０

１４ 壳体底部进料口直径 / ｍｍ １００

１５ 壳体顶部出料口直径 / ｍｍ ８０

１􀆰 ３　 实验方法

向再沸器输入 ＰＤＩ 粗品 １２０ ｋｇꎬ打开真空管道

阀门ꎬ将系统压力降至 １５０ Ｐａ(绝压)ꎬ再沸器温度

控制在 １００℃ꎬＲＰＢ 的转速设定为预定值ꎻ当 ＲＰＢ
顶部气相温度为 ８０ ~ ８５℃时ꎬ缓冲罐开始有液体接

收ꎬ当收集到一定量的液体后ꎬ打开回流管阀门ꎬ开
启回流泵进行全回流ꎻ全回流约 １ ｈ 后ꎬ开始分离杂

质ꎬ含杂质的前馏分由前馏分泵控制收集至前馏分

罐ꎻ回流比由回流泵和前馏分泵控制流量调节ꎮ 在

前馏分采集过程中ꎬ以一定频率从采样口取样分析ꎻ
样品分析合格后ꎬ关闭前馏分管道阀门ꎬ停止前馏分

泵ꎮ 打开产物管道阀门ꎬ开启产物泵采集 ＰＤＩꎻ当产

物罐无明显液体接收后表示 ＰＤＩ 产物采集完成ꎬ再
沸器停止加热ꎬＲＰＢ 停止运行ꎮ 当系统降温至室温

后ꎬ关闭真空管道阀门ꎬ开启氮气管道阀门ꎬ将系统

压力缓慢恢复至常压ꎬ精馏结束ꎮ 得到 ＰＤＩ 合格品

１０３􀆰 １ ｋｇꎬ用氮气保护封存ꎮ
通过改变再沸器温度、超重力因子(β)、回流比

等单因素考察其对杂质分离效果的影响ꎮ
１􀆰 ４　 β 值的计算方法

β 值是衡量超重力场强度的重要指标ꎬ其表达

的是超重力场环境下任意处离心加速度与重力加速

度的比值ꎬ计算公式见式(１) [１２]:
β ＝ ω２ ｒ / ｇ (１)

式中:ω 为角速度ꎬｒａｄ / ｓꎻｒ 为填料层半径ꎬｍꎻｇ 为重

力加速度ꎬｍ / ｓ２ꎮ β 随着角速度 ω 的增加而增大ꎮ
根据转子转速ꎬ计算得到 β 值变化范围为 ０ ~
６６９􀆰 ２９ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 再沸器温度对杂质分离效果的影响

首先在操作压力 １５０ Ｐａ、β 值为 ３００、回流比为

３ 的条件下ꎬ考察再沸器温度对杂质分离效果的影
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响ꎮ 不同温度下前馏分的杂质含量变化如图 ２
所示ꎮ

图 ２　 前馏分杂质含量随再沸器温度的变化

随着再沸器的温度升高ꎬ前馏分的杂质含量总

体呈下降趋势ꎬ说明杂质分离效果变差ꎮ 再沸器的

温度在 ９０~１００℃时ꎬ样品杂质含量为 １７􀆰 ４％ꎻ操作

温度大于 １１０℃ꎬ则前馏分杂质含量迅速下降ꎬ表明

超重力器逐渐失去分离作用ꎻ再沸器在 １５０℃时ꎬ前
馏分杂质含量仅 ４􀆰 ３３％ꎬ这是由于温度偏高时液相

蒸发速度较快ꎬ破坏了气液平衡ꎬ大量的 ＰＤＩ 随杂

质被带出ꎬ使 ＲＰＢ 顶部的杂质浓度降低ꎬ产物浓度

升高[１３－１４]ꎮ 此外ꎬ再沸器温度过高时ꎬ易使 ＰＤＩ 粗

品中的难挥发组分甚至深色高沸点物质被带出ꎻ当
再沸器温度低于 ９０℃时ꎬ尽管分离出的杂质含量相

对较高ꎬ但温度偏低ꎬ蒸发量不足ꎬＲＰＢ 装置内无法

形成稳定回流ꎬ分离时间延长ꎬ经济性变差ꎮ 综合考

虑能耗、杂质分离效果后认为ꎬ再沸器的温度控制在

１００℃最佳ꎮ
２􀆰 ２　 β 值对杂质分离效果的影响

β 值是传质强度的一种度量ꎬ是衡量超重力场

强度的重要指标[１５－１６]ꎮ 考虑到经济性和操作安全

性ꎬ主要考察 β 值的范围为 ５０~５００ꎮ 在再沸器温度

为 １００℃、操作压力为 １５０ Ｐａ、回流比为 ３ 的条件

下ꎬ前馏分的杂质含量随 β 值的变化曲线如图 ３
所示ꎮ

图 ３　 前馏分杂质含量随 β 值的变化

当 β 值由 ５０ 提高到 ２００ 时ꎬ前馏分杂质含量由

０􀆰 ６％提升到 ３􀆰 ０９％ꎬ仅提升了 ２􀆰 ４９％ꎬ增长幅度并

不明显ꎮ 换言之ꎬ转子转速不应小于 ８０９ ｒ / ｍｉｎꎬ否则

气液传质效率较低ꎬ杂质很难与 ＰＤＩ 分离ꎮ 随着 β
值的增加ꎬ杂质含量的增加趋势迅速提升ꎬ说明气液

传质强度大幅增强ꎬ杂质分离效率得到提高ꎮ 尤其

是 β 值从 ２００ 提高到 ３００ꎬ 前馏分杂质含量由

３􀆰 ０９％迅速提升到 １７􀆰 ５５％ꎬ增幅显著ꎮ 继续提高 β
值ꎬ杂质含量变化趋势减缓ꎬ当 β 值超过 ４００ 时ꎬ杂
质含量基本不再明显提高ꎬ最高水平接近 ２０􀆰 ７％ꎮ
总体来说ꎬβ 值不小于 ３５０ 时才能获得较高的分离

效率ꎮ 综合考虑ꎬ选择 β 值为 ４００ 杂质分离效果最

佳ꎬ即转子转速设定为 １ １４４ ｒ / ｍｉｎꎮ
２􀆰 ３　 回流比对杂质分离效果的影响

精馏过程中ꎬ回流比对分离效率、操作难度和经

济性有重要影响ꎬ可通过调节回流比参数来控制和

提高分离效果[１７－１８]ꎮ 在再沸器温度为 １００℃、操作

压力为 １５０ Ｐａ、β 值为 ４００ 的条件下ꎬＰＤＩ 的含量和

收率变化曲线如图 ４ 所示ꎮ

１—收率ꎻ２—ＰＤＩ 含量

图 ４　 ＰＤＩ 收率与含量随回流比的变化

结果表明ꎬ当回流比为 １ ~ ８ 时ꎬＰＤＩ 收率和含

量呈明显的反向变化趋势ꎮ 当回流比小于 ５ 时ꎬ收
率的下降趋势相对平缓ꎮ 然而ꎬ随着回流比的不断

增加ꎬ收率急剧下降ꎬ研究发现ꎬ高沸点组分在再沸

器中残留的比例相应增加ꎮ 由于 ＮＣＯ 基团的高活

性ꎬＰＤＩ 在高温下容易自聚合ꎬ因此ꎬ回流比不宜过

大ꎬ以减少 ＰＤＩ 在 ＲＰＢ 中的滞留时间ꎮ 当回流比为

５ 时ꎬＰＤＩ 的含量可提高到 ９９􀆰 ９２％ꎬ收率为 ８５􀆰 ２％ꎻ
回流比超过 ６ 后ꎬＰＤＩ 含量基本稳定ꎬ最大值接近

９９􀆰 ９５％ꎬ但收率低于 ８０％并急剧下降ꎮ
ＰＤＩ 的水解氯含量是反映 ＲＰＢ 分离性能的另

一个重要指标ꎮ 根据水解氯的含量ꎬ可以评价对含

氯杂质和残留氯化氢的去除效果ꎮ 一般情况下ꎬ异
氰酸酯的水解氯含量小于 １００ ｍｇ / Ｌ 是首选ꎬ水解氯

含量越低ꎬ下游产品质量越好[１９－２０]ꎮ 图 ５ 表明ꎬ随
着回流比的增加ꎬ水解氯含量迅速下降ꎮ 当回流比

增加到 ４ 时ꎬ水解氯含量的下降趋势减缓ꎮ 当回流

比大于 ４􀆰 ５ 时ꎬ水解氯含量变化不大ꎮ 结果表明ꎬ水
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解氯的最低含量仅为 ２８ ｍｇ / Ｌꎮ 考虑到产率和产品

质量等因素ꎬ最佳回流比选择 ４ꎬ在此条件下ꎬＰＤＩ
含量为 ９９􀆰 ９％ꎬ得率为 ８６􀆰 ５％ꎬ水解氯含量为 ５２
ｍｇ / Ｌꎬ色度仅为 １０ ＡＰＨＡꎮ

图 ５　 水解氯含量随回流比的变化

２􀆰 ４　 与传统填料塔的性能对比

为进一步验证 ＲＰＢ 装置的分离性能ꎬ另设带有

传统精馏塔(Ｃｏｎｖｅｎｔｉｏｎａｌ Ｄｉｓｔｉｌｌａｔｉｏｎ Ｃｏｌｕｍｎꎬ简称

ＣＤＩＣ)的分离装置作对照组ꎮ 采用的填料塔内径为

０􀆰 ２９ ｍꎬ高度为 ９ ｍꎻ塔底加热釜体积为 ０􀆰 ２ ｍ３ꎬ与
再沸器的体积相同ꎮ ＰＤＩ 粗品规格、投料量及基本

控制条件与 ＲＰＢ 装置的条件相同ꎮ 其中ꎬＣＤＩＣ １＃

的填料采用与 ＲＰＢ 中规格相同的合金波纹丝网ꎬ
ＣＤＩＣ ２＃ 选用规整陶瓷波纹填料ꎬ其比表面积为

１ ０００ ｍ２ / ｍ３ꎬ空隙率 ０􀆰 ７ꎬ倾斜角 ４５°ꎬ对比结果如

表 ２ 所示ꎮ
表 ２　 不同装置分离 ＰＤＩ 的效果

序号
分离

装置

ＰＤＩ
含量 /
％

水解氯 /

(ｍｇ􀅰Ｌ－１)

色度 /
ＡＰＨＡ

浊度 /
ＮＴＵ

完成

时间 /
ｈ

收率 /
％

１ ＲＰＢ ９９􀆰 ９ ５２ １０ ０􀆰 １ ３􀆰 ５ ８６􀆰 ５

２ ＣＤＩＣ １＃ ９９􀆰 ６ ８５ １０ ０􀆰 １ ７􀆰 ０ ７７􀆰 ６

３ ＣＤＩＣ ２＃ ９９􀆰 ５ １８７ ４０ ０􀆰 ５ ８􀆰 ０ ７３􀆰 ４

各组产物含量均可达到指标ꎬ总体差异较小ꎮ
其中ꎬＣＤＩＣ １＃中的 ＰＤＩ 含量为 ９９􀆰 ６％ꎬ水解氯含量

为 ８５ ｍｇ / Ｌꎬ产物色度 １０ ＡＰＨＡꎬ浊度 ０􀆰 １ ＮＴＵꎬＰＤＩ
含量略低于 ＲＰＢꎻ但分离完成时间长达 ７ ｈꎬ为 ＲＰＢ
的 ２ 倍ꎬ收率仅 ７７􀆰 ６％ꎮ ＰＤＩ 在 ＲＰＢ 中的行程和停

留时间大幅缩短ꎬ使氯化氢或光气的分离更容易ꎬ也
减少了聚合物的生成几率ꎮ 而且 ＲＰＢ 中持液量少ꎬ
利于体系实现热平衡ꎮ ＣＤＩＣ ２＃ 中的 ＰＤＩ 含量为

９９􀆰 ５％ꎬ稍低于 ＲＰＢ 与 ＣＤＩＣ １＃ꎬ而分离完成时间更

长ꎬ收率更低ꎮ 原因在于 ＲＰＢ 与 ＣＤＩＣ １＃采用的金

属丝网填料界面接触角小ꎬ物料在金属丝网表面容

易延展扩散开ꎬ气液通量大、阻力小ꎬ更有利于杂质

分离ꎮ 尤其在 ＲＰＢ 超重力场中ꎬ物料更容易形成极

薄的液丝、液膜ꎬ强化了气液传质过程ꎬ传质单元高

度可降低 １~２ 个数量级ꎬ分离效率大幅提高[２１－２２]ꎮ
另外ꎬＣＤＩＣ ２＃中水解氯含量、色度、浊度均未达到质

量要求ꎮ ＰＤＩ 中水解氯含量的高低可能不完全与杂

质含量有关ꎬ还与残留氯化氢或光气的量有关ꎮ
ＣＤＩＣ ２＃的陶瓷填料结构复杂ꎬ挥发组分行程较长ꎬ
不利于含氯物质及时移出体系ꎻ选用的波纹陶瓷片

的表面可能具有疏水性ꎬ润湿比表面积小ꎬ液滴在

填料表面滑移滚动ꎬ不利于铺展成液膜ꎬ液相表面

更新缓慢ꎬ导致气液传质效果不理想ꎬ不适用于

ＰＤＩ 精馏[２３－２４] ꎮ

３　 结论

运用 ＲＰＢ 技术实现了 ＰＤＩ 粗品的高效分离ꎬ得
到了高品质的 ＰＤＩ 产物ꎮ 在再沸器温度为 １００℃、
操作压力为 １５０ Ｐａ、超重力因子 β 为 ４００、回流比为

４ 的条件下ꎬＲＰＢ 的分离纯化性能最佳ꎬ得到的 ＰＤＩ
产物含量达到 ９９􀆰 ９％ꎬ水解氯含量为 ５２ ｍｇ / Ｌꎬ色度

为 １０ ＡＰＨＡꎬ浊度为 ０􀆰 １ ＮＴＵꎬ收率为 ８６􀆰 ５％ꎮ 与

ＣＤＩＣ 相比ꎬＲＰＢ 中得到的产物含量高 ０􀆰 ３％ꎬ收率

高出 ８􀆰 ９％ꎬ分离完成时间缩短约 ５０％ꎬ水解氯含量

降幅显著ꎮ ＲＰＢ 装置具有设备体积小、节约制造空

间、操作维护简单、投资成本低等优势ꎮ
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巴斯夫与国家电投签署为期 ２５ 年的购电协议

　 　 ９ 月 ７ 日ꎬ巴斯夫与国家电投签署了一份为期 ２５ 年的

购电协议ꎬ为其位于广东省湛江市的新一体化基地采购可

再生能源电力ꎮ 这是双方继 ２０２２ 年 ３ 月签署框架协议后

在可再生能源合作关系上的进一步巩固ꎮ

与国家电投的这一合作是巴斯夫进一步落实其湛江一

体化基地到 ２０２５ 年实现 １００％可再生能源供电计划的又一

重要里程碑ꎬ也是继 ２０２３ 年 ６ 月巴斯夫与中国国家发展和

改革委员会签署合作意向书后中德在低碳项目合作上的又

一成功典范ꎮ 自 ２０２５ 年巴斯夫湛江一体化基地的蒸汽裂

解装置及其核心投入运营之时ꎬ国家电投将每年为巴斯夫

湛江一体化基地供应 １０ 亿千瓦时可再生能源电力ꎮ 该电

力主要来自广东的专用海上风电与太阳能ꎮ

巴斯夫集团执行董事会成员凯礼博士 ( Ｄｒ. Ｍａｒｋｕｓ

Ｋａｍｉｅｔｈ)表示:“巴斯夫朝着宏伟的全球气候保护目标又迈

出了坚实的一步ꎮ 国家电投是全球最大的光伏发电企业、

新能源发电企业和清洁能源发电企业之一ꎮ 我们很高兴能

与国家电投成功建立这一长期合作关系ꎬ朝着我们 ２０５０ 年

在全球范围内实现二氧化碳净零排放的目标迈进ꎮ 巴斯夫

正在全面推进湛江一体化基地的建设ꎬ将其打造为可持续

生产的典范ꎬ从而推动中国化工行业绿色转型ꎬ助力中国实

现碳减排目标ꎮ”

国家电投副总经理徐树彪表示:“国家电投致力于建设

世界一流清洁能源企业ꎬ积极助力全球能源绿色低碳转型ꎮ

巴斯夫是世界领先的化工企业ꎬ双方在绿电供能、可再生能

源开发、绿电转化等方面具有技术互补优势和广阔合作空

间ꎮ 国家电投愿与巴斯夫以湛江一体化基地合作为契机ꎬ在

实现合作共赢、共同发展的同时ꎬ持续推动地方经济社会绿色

可持续发展ꎬ为应对全球气候变化作出新的贡献ꎮ” (朱晟姣)
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