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二甲基亚砜的回收研究

摘要

二甲基亚砜(DMS0)是一种含硫有机化合物，对于化合物有很强

的溶解能力，被誉为“万能溶剂”，它是生产共混聚醚砜中空纤维膜的

重要反应溶剂。本学位论文开展了兴混聚醚砜中空纤维膜凝固浴中的

二甲基亚砜的回收研究。

／本文首先利用阿贝折光仪测定二甲基亚砜(DMS0)一水(H20)二

元系统折光率一组成数据，利用多项式拟和求得折光率一组成关系式：

XDMSO=6．7026n：5—8．9319。利用双循环气液平衡釜测定二甲基亚砜一水气

液相平衡数据，可知该溶液无恒沸组成，而且两组分沸点相差较大，

采用精馏的方法可以达到分离的目的。采用Herrington等提出的面积

法校验数据的热力学一致性。实测数据能够符合热力学的普遍关联式。

利用wilson方程对数据进行了热力学关联，拟和精度达到0．0086，说

明wil SOIl方程适合于二甲基亚砜一水二元体系。

在实验室小试分离研究中，采用间歇精馏的操作方式，系统地考

察了回流比、操作压力、全回流等工艺条件对分离过程的影响，实验

结果表明，全回馏操作时，t<40min时为无回流充液过程，塔顶的浓度

增加，塔釜浓度有一定的下降。t>40min时为全回流操作过程，塔内迅速

重新建立起浓度梯度，塔顶和塔釜浓度随时间而升高。在操作过程中，

塔釜中的馏份浓度平稳变化，釜液轻组分浓度随精馏的进行而不断下

降，二甲基亚砜的浓度逐渐增大，过程分离的效果较好。回流比的操

作我们可采用两种操作方法相结合，即前阶段可用恒顶馏出液组成，

使回流比逐渐跃升进行操作。后半阶段可采用恒定回流比／?=-3操作，

采出中间馏份。既节约能量又缩短了操作时问，能保证得到较纯的二

甲基亚砜。二甲基亚砜回收率随塔釜*的下降而下降，通过疗的变化

可以实现分离的要求，并保证较好的回收率。间歇糟馏回收后的二甲

基亚砜IR与纯二甲基亚砜溶剂的IR完全一致。说明他们的结构相同，

回收后的二甲基亚砜可以达到回用的目的。Ⅳ
结合实际生产中的情况，我们针对部分工艺参数进行了讨论，结
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果表明二甲基亚砜和水的系统的相对挥发度较大，板数的增加对塔釜

浓度的变化并无多大作用，利用麦凯勃一蒂利图解法求得的理论板数

为四块。1 50立升蒸馏釜中DMSO核状沸腾时的传热膜系数Ⅱ=

14106l(W／m2℃)。蒸馏釜中加热时间T增加时，温度升温速率将减少。

恒回流比间歇精馏操作时，汽化量矿约为21．96kmol。

本文通过研究，建立了回收二甲基亚砜的主要方法。由于二甲基

亚砜在纺织生产中用量较大，所以本研究结果为降低生产成本，解决

环保问题奠定了一定的基础。

／。 一一一～～一。
关键词：二甲基亚砜(汽液相平衡、Wils。n、间歇精馏r面被
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Research on the Recovery of DMSO

Abstract

Dimethylsulfoxide(DMSO)is organic compound with sulfur bond，

which has a strong ability of dissolution for many compounds，praised

alkahest．It is an important reaction medium in the manufacture of

polyether sulfone hollow fiber membrane．In this thesis，the recovery of

DMSO in the coagulative bath was studied．

The data of both the refractive index and composition were measured

by refractivemeter．Correlation between the refractive index and

composition of the binary solution is reported：x％唧=6．7026n学-8．9319．

Vapor··liquid equilibrium data of DMSO··Water system have been

determined by double circle gas-liquid equilibrium kettle．Because there

is no constant boiling point and boiling temperature between DMSO and

Water is quite different，the target of separation can be obtained by the

means of distillation．We adopted the way of area，which was suggested

by Herrington，to verify thermodynamics coherence，the results showed

that data fit to thermodynamics relation．The Vapor-liquid equilibrium

data were correlated by means of the Wilson equation．Values of the

Wilson coupling energy parameters were evaluated．The deviation is

0．0086，which showed that Wilson equation could be applied for

DMSO-Water system．

The dimethylsulfoxide and water mixture was separated in a

laboratory distillation tower，and the effects of several variables such as

reflux ratio，pressure，and accumulative batch distillation were

investigated．The relationship between distillation quantity and

temperature was studied．The recovery condition of DMSO in a

distillation tower was also studied．It was found that there is nO reflux

liquid when t<40min，and the content of DMSO in the top of distillation

tower increases and the content of DMSO in the bottom of distillation

．1．
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tower decreases．When t>40min，the content grades were rebuilt and the

content of DMSO in the bottom and top of distillation tower increases．

During the process of operation，the content of DMSO in the bottom of

distillation tower increase smoothly，the effects of separation is good．We

adopted a combination of two way regarding reflux ratio．In the first

period we kept the content of distillation solution constant and increase

the reflux ratio．In the second period we made reflux ratio equal to three

and extracted middle distillation solution．In this way,not only

economize energy and shorten the time of operation，but also we can gain

pure DMSO．The ratio of recovery is decrease with the decrease of the

content．So we can change reflux ratio to keep high recovery．The IR of

DMSO，which is separated，is the same as the pure DMSO．So their

structures are same and it can be reused in the manufacture．

The influence of distillation operation parameter and equipment

structure has been studied．The number of board has little effect on the

separation and theory number of board is four．The pass heat membrane

coefficient equals to 141061(W／m2℃)．When the heating time increases．

temperature velocity decrease．The volume of evaporation equals to

21．96km01．The obtained results are very useful and can be used for the

theoretical and practical discussion in industry utilization．

In this thesis，the way to recovery of DMSO is determined．Since the

extensive application of DMSO as solvent and reaction medium has been

increased in textile manufacture，the obtained results are very useful both

in reducing production cost and in environment protection．

Xu Weihao(Applied Chemistry)

Directed by Prof．Chen Donghui

Associate Prof．Chen Yinsheng

Keywords．．dimethylsulfoxide、gas·liquid phase equilibrium、Wilson、

batch distillation、recovery
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1．概论

1．1二甲基亚砜(DMSO)的性质及用途

1．1．1理化性质⋯

二甲基孤砜(DMSO)是一种含硫有机化合物，分子式为(cHs)：sO，

CHl

、s=o

结构式为c影 ，常温下为无色透明液体．近于无气味，微有苦味，

有很强的极性，并有吸湿性(在20"(2当相对湿度为60％时可吸收相当

于其本身重量的70％的水分)。对于化合物有很强的溶解能力，能溶解

于乙醇、丙醇、苯和氯仿等大多数有机物，被誉为“万能溶剂”。在一

般情况下很稳定，但在其沸点(189"C)长时间回流煮沸时，则发生分

解；酸可促进此种分解作用，而碱则能抑制此种分解。在室温下，二

甲基弧砜遇氯能发生猛烈反应。对许多化学反应有催化作用，能参与

氧化、还原、卤化、脱羧、络合等化学反应。

表卜I二甲基亚砜(DMSO)的性质

I比重 熔点(℃) 沸点(℃) 折光率 闪点(。F) 粘度(厘泊)

f 1．10 18．45 189 1．4795(20℃) 203 1．1(27℃)

1．1．2用途

●医疗中的应用

DMSO对许多药物具有溶解性，渗透性，本身具有消炎，止痛，促

进血液循环和伤口愈合，并有利尿，镇痛作用。能增加药物吸收和提

高疗效，因此在国外叫做“万能药”[21。

●医药生产中的应用

DMSO作为反应溶剂在医药中间体合成中应用很多。如：用氟化钾

与3，4一二氯硝基苯在DMSO中反应制的氟氯苯胺，被广泛应用与氟

哌酸生产以及三氟硝基甲苯，氧氟沙星等含氟药物。

●在农药农肥中的应用

DMSO是农药、农肥的溶剂、渗透剂和增效剂。国外报道用抗菌剂

溶入DMSO中治疗果树腐乱病、将杀虫荆溶入DMSO中杀灭树木及果实

中的食心虫，用0。5％的溶液在大豆开花期喷洒，增产10％一15％。
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·在涂料中的应用

DMSO在涂料中用作溶剂、助溶剂、防冻剂，在水乳漆中使用较多。

由于DMSO对各种树脂溶解性好，因而在某些漆中作为整溶剂。

●在防冻剂中的应用

纯DMSO的冰点是18．45。C，含水40％的DMSO在一60℃不冻，而且与

水，雪混合时放热。这种性质使它可作为汽车防冻剂。

·在石油加工中的应用

DMSO在芳烃抽提中作为萃取剂，最早是法国的IFP法，曾在华沙

35国化工会议上发表。DMSO的优点是：(1)对芳烃的选择性高；(2)

常温下对芳烃无限制溶混；(3)萃取温度低，并且不与烷烃、烯烃、

水反应；(4)无腐蚀、无毒；(5)萃取工艺简单、设备少、节能；(6)

不溶于烯烃，适合含烯高的油料。比壳牌公司的sulfinol法比环球公

司的Udex法更优越。DMSO对烷烃不溶，因此用于食品蜡、适用白油的

精制和致癌物的检测中。

●在合成纤维中的应用

DMSO在腈纶纺丝中应用，最早是日本东洋人造丝株式会社申请专

利，使丙烯腈在DMSO中聚合，不用分离，直接在水浴中喷丝，得到蓬

松、柔软、容易染色的人造羊毛。其优点是工艺简化、溶解度高、溶剂

沸点高、无毒、容易回收、产品性能好、成本低。

·在有机合成中的应用

DMSO在化学反应中起到反应溶剂、反应试剂的双重作用Ⅲ。

(1)亲核取代：DMSO为六大烷及磺酸酯亲和离解溶剂，能生成加

成物，反应速率比一般非质子溶剂快105倍，在烷基化反应中占有重要

地位。Swarts反应不易制备芳烃氟化物，但在DMSO中氟化钾与氯代芳

烃等一起置换反应制得产率很高的氟代芳烃。

(2)消除反应：苄醇及脂肪族叔醇在DMSO中生成烯，磺酸酯基

卤代烷在DMSO中加热生成烯。

总之·DMSO在化学制备中开辟了一个新的途径，加快了化学反应

的速度，提高了收率，制备出许多新物质，成为化学反应的一种新手



段，在理论上和实践上都有实践意义。

1．2分离技术及研究概况

1．2．1分离过程类别

随着世界工业的技术革命和发展，特别是化学工业的发展，物质

的分离提纯已经成为获得合格产品的关键。分离和纯化过程几乎渗透

到了所有的工业和研究领域，特别是环境保护和资源综合处理利用，

升华处理，高纯或超纯材料制备等领域中更具有举足轻重的地位件1。

表卜2按分离过程的基本类别列出了工业领域中分离和纯化过程的应

用实例。

表1—2分离过程的基本类别

分离过程类别

工业 从稀溶 通过分离
从固体基

领域 液中浓 纯化 分离 进行化学
体中溶解

集 分析

生物 从稀发 人工肾去除有
从副产品 营养素、有

工艺 从细胞中 酵液中 毒物质，例如从
中分离产 毒组分的

／药 回收 回收产 青霉素中去除
品 分析

物 品 抗原体

从混合氯 为了分析
水废物 从Si、Ge、As

微电 化硅烷中 反应物纯
的再循 化物中去除杂

子学 获取三氯 度进行预
环 质

硅烷 浓缩

溶剂和

未反应 聚合物产 测定单体
塑料 单体的制备

单体的 品的分离 的纯度

去除

浸出：地 从稀溶 矿物杂质的去 从矿物中 选择性萃
金属
下或从尾 液中回 除 获取金属， 取剂
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矿浸出 收有价 如

金属

从排气
污染 从天然气 PCBS的分
煤中脱硫 中回收 空气净化

控制 中去除H。s 离
硫

是杂质达

饮水 淡化、灌溉回水 允许检测

供应 的净化 水平的预

浓度

饮料的提 维生素和
食品 果汁的 微量黄曲霉素、 高果糖玉
取，如咖 营养剂的

处理 浓度 棉醇的去除 米
啡和茶 分析

油回收：
从煤气 将粗油分

矿物 从油页岩 从汽油中去除 气相和液
洗水中 成不同沸

燃料 和焦油砂 S、N 相色谱
脱酚 程的馏分

中回收油

减小放
从长寿命

燃料棒的 放射性废
射性废 探测废物

核能 选择性溶 铀235的制备 物中分离
物的体 贮存

液 短寿命废
积

物

日用
催化剂再 乙二醇 无水乙醇的生 异构体的

化学 质量控制
生 回收 南 分离

带0品

·环境保护的需求

随着工业的技术发展，地球环境受到日益严重的污染，据估计仅

来自采矿和磨矿工业的固体废物每年就超过109t，水和大气的污染则

更为严重，每天就有几千吨的SO。和NO：排入大气而导致酸雨，造成生
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态平衡的破坏。

处理各种废物，去除其中的有害物质，或是化害为利，即从废物

中回收和再生有用物质，分离过程都是重要的处理手段，特别是由于

污染物多是以痕量存在的，因此，检测和去除它们都需要采用精细的

分离技术和方法。

●生物技术的发展

目前生物技术作为高技术领域的重要分支正在得到迅猛的发展，

人们预计到2000年生物及其派生产品的世界市场将达400一1000亿美

元／年。众所周知，大部分生物产品是通过发酵过程而后提取纯化的，

而他们在发酵液中的含量中一般是很低的。从稀水溶液中提取产品是

能量很高的过程，而且产品的浓度越稀，其售价越高。

因此，在生物制品商品化的过程中必须改进提取和分离技术以求

大幅度降低其处理费用。

·制取超纯材料的需求

目前，许多新兴的工业，如电子工业等对材料提出了超纯的要求，

为了制备超低耗的光导纤维，就要求材料中的杂质含量达到1×101

级或者更低的水平。又如对食品和药物也要求其中的有害物质达到极

低的水平，这就要求研究新的具有高选择性地分离方法。

·发展替代能源和化工制品原料的需求

到下个世纪世界范围内的石油和天然气的储存将要走向枯竭，因

此寻求和开发替代能源和化工材料势在必行。除了发展核能之外，通

过生化过程生产气体和液体燃料也将是一重要途径。显然，在开发上

述燃料时分离过程亦将起重要作用。

1．2．3分离科学技术的发展

在分离科学发展的历史上基于不同应用场合建立和发展了精馏、

沉淀、结晶、吸收、吸附和萃取、离子交换等分离方法，这些分离方法

对于上述几方面的需求仍有一定的实用性，但是也需要进一步改进㈨。

例如，溶剂萃取具有悠久的历史，首次获得应用是在20世纪初在

石油工业中的芳烃抽提。随后又用于柴油的提取和青霉素的纯化等。
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80年代以来，溶剂萃取用于大规模的生产，利用和膜技术，反微团，

反应吸附等其他学科交叉的特点，获得了比较完善的发展。溶剂萃取

的优点在于：分离效果好；选择性高；通常在常温下进行能耗低。萃

取的应用非常广泛，例如在环保方面，溶剂萃取可以和生物降解结合

起来处理环保难题，也可以处理带有固体颗粒油污或腐蚀性的物料，

不易产生吸附和膜分离技术常有的将解和堵塞。除此以外，溶剂萃取

还可以在以下领域得到应用：在能源和资源利用方面；在生物和医药

工程方面：在高新材料的开发。

近年来膜分离技术的发展为人们展示了一个分离技术的新领域，

现在膜分离技术已经应用于许多工业领域。膜分离的经济性是其应用

研究的一个重要因素。在进行膜分离应用研究的同时仍应进行膜材料

的开发研制，并对膜的寿命，清洗及其复用性能进行研究哺3。

1．2．4分离科学技术的未来

展望未来，分离过程优先研究的应该是以下几个方面。

·改善分离溶质的选择性

必须研制高选择性地分离剂，其关键在于更好的了解在非理想溶

液中溶质和不同萃取剂、吸附剂以及其他选择性试剂间的反应。可逆

化学络合反应可使分离过程更为经济的进行。可逆络合键能力的大致

范围是8～60kJ／mol，包括氢键键合、酸碱反应、电子给于体一接受体

反应、包合和络合反应等。另一改善选择性的途径是藉物理机制分离

溶液中的溶质，这类机制包括传递、电和光电激发等物理效应。如采

用气体离心、气体扩散和热扩散进行铀同位素的分离机是利用传递机

制实现分离成功的例子。进而，将合成化学和传递创造新的物质结合

起来将会进一步提高分离过程的选择性。对于带电组分，乳蛋白质和

各种离子物质，电场为分离提供了另一个有效地方法，如电泳、电驱

动场流分离或极化色谱以及电泳与其它分离方法的结合等。许多生物

过程也显示了极高的选择性，例如酶单克隆抗体的应用，或是在亲和

色谱中采用表面抗原作为分离剂。另一有前途的方法是利用细胞壁对

生物产品的选择性渗透实现产品的分离。生物选择性的第三个应用是
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采用微生物作为生物吸附剂，如一些微生物能够从水溶液中优先吸附

某些金属，其分配系数可大于10‘。母哦分离和睦哦过程与其它分离方

法的结合是是实现高选择性分离的一个重要途径，为进一步提高母哦

超滤的选择性，可以对于分离的料液进行预处理，如进行溶质的选择

性沉淀、形成胶束、加进大分子试剂与溶质反应生成大分子络合物或

包含物等。

·研究和控制界面现象

界面现象对于分离过程有着重要的影响，这是由于：首先，在许

多分离过程中所采用的物质是具有表面活性的；其次，许多分离过程

的速度是受界面传质阻力或推力的影响的。这是由于表面活性化合物

的存在改变了界面区的结果或改变了流体的流动性。例如，在萃取或

液膜体系中，强极性萃取剂分子极化了界面区的水分子，而会形成阻

碍传质的界面结构；相反的，表面活性分子降低了界面张力，从而使

液滴破碎成更小的尺寸，如此既增大了传质表面积而会加速传质。在

结晶过程中表面活性物质的存在则会改变结晶的晶形和尺寸，进而会

改变结晶期内从母液中分离结晶的程度和速度。要研究界面区的结构、

探求界面现象对传质的影响，还必须研制研究界面现象的有效仪器和

技术。

●提高分离体系的速度和容量

为了达到这一目的，需研制高容量的分离机和提高分离设备内的

传质速度。为此，应加强分离设备内流体动力学的研究，还需研究外

场(包括重力场、电、磁场)对分离设备内传质过程的影响。当然在

某些情况下可采用完全不同的途径达到提高分离速度和容量的目的。

如采用膜体系代替冷冻法从气体混合物中分离氢气。

●发展和改善分离设备的结构和组合

分离过程所用的的设备结构的组合是分离过程发展的另一个重要

方面，例如，使固定床实现连续化操作大大提高了固定床吸附柱的生

产效率，采用离心分馏柱可大大降低精馏柱高度和物料滞留量。又如

为了减少轴向混合人们研究了移动床的磁稳定的方法，从而改善了设
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备的操作性能。

●发展就地处理技术或体系

“就地浸出”、“就地提取”技术已经在矿物提取过程中有所应用。

在生物技术领域的一个有前途的研究方向是将分离科学、反应器设计

和生物技术结合起来。例如研究连续取出发酵过程中产生的抑制生物

过程的发酵产物以保持发酵和分离过程均能高效地进行的过程就是一

个多学科的有挑战性的研究课题。对此，人们发展了发酵产物的“就

地提取”或者发酵、提取的“集合过程”。

·改善分离系统中的能量利用效率

采用低能耗的分离过程，乳用萃取或吸附过程代替蒸发过程”1。

采用低能耗的方法再生分离剂，即采用诸如溶剂的分级降压、分部洗

涤、分流和多重循环等。采用过程组合，如采用将精馏和共沸精馏或

萃取精馏或吸附组合起来的分离过程。

纵观我国分离科学技术的研究已经有了很好的基础和一支雄厚

的、具有较高水平的研究队伍，我们应该加快这一领域的开发和工业

化步伐，创造更大的经济和社会效益。

1．3精馏技术进展

精馏是应用最广的传质分离操作，其广泛应用促使技术已相当成

熟，但是技术的成熟并不意味着之后不再需要发展而停滞不前。1。成

熟技术的发展往往要花费更大的精力，但由于其应用的广泛，每一个

进步，哪怕是微小的，也会带来巨大的经济效益。正因为如此，蒸馏

的研究仍受到广泛的重视，不断取得进展。

近些年来来最热门的研究课题可算是填料塔，也是取得硕果累累

的领域。规整填料和第三代新型高效填料在六七十年代相继开发成功，

随后在工业上取得成功应用，应用范围逐步扩大。填料塔只能用于小

塔的概念已经打破，而且在减压和常压精馏场合中呈现出了取代板式

塔的趋势，尤其在老塔的扩产改造中阳1。填料塔的成功应用固然是新

型填料开发成功的结果，但与塔中汽液相分布的研究成果和高性能液

体分离器的成功开发有重大关系，这些研究成果对大型填料塔能具有
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优良性能至关重要。规整填料因其床层中汽液相流道规则有序，床层

压区域已能作出较可靠的性能预测。载点以上区域的正确性还较差，

有待进一步研究。随着更多实测数据的积累，可靠的预测方法有望得

到。散装填料则因其床层中流道复杂，性能的预测更加困难。基于对

床层中液膜的力分析建立的模型，并结合广泛的实测数据导出经验系

数，对压降、液泛和持液量等已建立起较好的关联式，对载点以下区

域精度较好。基于实测数据归纳得到的经验估算办法，在一定变量范

围内已能估计出比较可靠的压降和泛点汽速。但是对于每种新型填料

的开发，均需进行大量实验测定，据以分析得出填料因子等特性参数

和系数。对于传质效率，虽然已有一些预测关联，但要能用来进行可

靠设计，还有不小距离，还靠预测方法的基础。建立填料塔中汽液相

分布及其对传质效率影响的预测模型，已经取得了较大进展，有待进

一步考核和完善，这对于大直径填料塔成功地工业应用，对于分析器

地设计、制作和安装均有指导意义。

板式塔是El前最主要地精馏塔塔型，对它的研究一直长盛不衰““。

筛板塔和浮阀塔成功地取代泡罩塔是效益巨大的成果。板式塔的设计

已达较高水平，(尽管包含不少经验关联)，设计结果比较可靠。但离

得到一个通用而可靠的效率估算模型尚有较大距离，特别是多元系统

的效率。所幸的是，经广泛实验研究发现，利用实验室的奥德肖小筛

板塔可以比较可靠地测得工业塔中的点效率，可以弥合一些上述的差

距，进一步深入进行塔中汽液两相流动状况的研究，对于预测压降、

传质效率和塔板的可操作区域，对于认识至今了解甚少的降压管中状

况都十分有意义。

提高精馏过程的热力学效率，节省能耗是一贯受到重视的研究领

域。分离序列的合成，应用热集成概念和夹点分析方法开发节能的分

离流程和优化换热网络，在具体分离过程中合理地应用热泵、多效精

馏、中间再沸器和中间冷凝器等实现节能，一直是得到广泛重视的活

跃的研究领域。

对于普通精馏难以(或不能)分离的物料，开发萃取精馏和恒沸
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精馏的分离工艺，将精馏与反应结合开发反应精馏过程也是个值得重

视的研究领域“”，这对于拓宽精馏的应用范围，提高经济效益有较大

意义。其中反应精馏工艺的出现，彻底改变了长期以来人们对于反应

和分离过程的传统认识，它使化学反应过程和精馏分离的物理过程结

合在一起，是伴有化学反应的新型特殊精馏。反应精馏概念自1921年

提出以来，已经经历了从30年代到60年代特定体系的工艺探索，80

年代反应精馏的计算方法，和现在进行数学模拟和最优化研究的几个

发展阶段““。反应精馏的优点在于：选择性高；使可逆反应收率提高；

温度容易控制；缩短反应时间，强化设备生产能力；能耗低，操作费

用低。反应精馏多用于酯化，异构化等化工过程。例如：乙酸在甲酸

酸性阳离子交换树脂的作用下酯化成乙酸甲酯，含丁烯一2的碳4烃在

氧化铝负载的氧化钯的作用下异构化生成丁烯一1，甲醇与异丁烯在酸

性阳离子交换树脂的作用下醚化生成甲基叔丁基醚，以及乙基叔丁基

醚。除此以外，反应精馏技术还可以在以下领域内应用：异丁烷的烷

基化：叠合过程；酯转移；氧化脱氢；氧化脱氧等。

为开发更可靠的效率和压降等的模型，当前应强调实验研究积累

可靠的实测数据，尤其是工业规模的测试数据，这是建立和验证模型

的基础，六七十年代起，美国精馏研究公司等进行了一系列工业规模

试验，取得了十分有价值的实测数据，为各种模型的建立和现象认识

的深化奠定了重要基础“”。

综上所述，精馏的研究工作一直十分活跃，而且不断取得成果。

在各种新分离方法得到不断开发和取得工业应用之际，在石油、天然

气、石油化工、医药和农产品化学等工业中所起的重要作用不会改变，

作为主要分离方法的地位不会动摇“”。正如费尔在1987年国际精馏会

议上指出：“如果混合物可以应用精馏分离，那么经济上可能有吸引力

的方法是精馏。”在1992年国际精馏和吸收会议上，达顿在闭幕词中

认为，这条规则虽然会有例外，但其正确性已被精馏得到广泛应用的

事实所证明。随着科学技术和工业生产水平的提高，精馏的应用天地

十分广阔，重要的是通过不断努力，使其技术水平得到进一步提高，
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使其日趋完善。

1．4间歇精馏新型操作方式的研究进展

间歇精馏操作是精馏操作中常用的分离方法，其工艺流程简单，

特别适应小批量的多元混合物的分离，其主要特点：①能单塔分离多

组份混合物；②允许进料组分浓度在很大的范围内变化；③可适用于

不同分离要求的物料，如相对挥发的及产品纯度要求不同的物料。此

外间歇精馏还比较适用于高沸点、高凝固点和热敏性等物料的分离““。

随着精细化工及医药等工业的发展，对间歇精馏技术的要求越来越高，

间歇精馏技术也日益受到前所未有的重视。从本世纪50年代至今，间

歇精馏的研究经历了3个阶段：50年代已模拟计算机为主，60年代至

80年代侧重于优化操作及简捷计算，90年代以来则以一些新型操作方

式的研究为主，陆续出现了一些新型塔。这些新型操作方式往往是针

对分离任务的特点而设计的，因而其流程和操作方式更符合实际情况，

效率更高，更具灵活性，在化工生产中具有很好的应用前景。以下对

这些新型操作方式逐一介绍。

1．4．1塔顶累积全回流操作

塔顶累积全回流操作也叫循环操作，塔顶设置一定容量的累积槽，

在一次加料后进行全回流操作，使轻组份在塔顶累积罐内快速浓缩，

当累积罐内轻组份达到指定的浓度后，将累积槽内的液体全部放出作

为塔顶产品，可明显缩短操作时间。这种循环操作包括：进料、全回

流、出料。塔顶积累全回流操作同传统的部分回流操作方式相比具有

分离效率高，控制准确，对扰动不敏感，易于操作等优点。

这种操作方式最早是由Barb和Holland以及B10ck“"于1976年提

出的，余国琮(1989)“”等相继进行了研究，它们的模拟结果均表明，

该方法适用于提取含较少易挥发组份的料液。Prenzler(1997)“93对循

环操作进行了实验研究，分别对回流罐的持液量和全回流时间进行了

优化。结果表明与传统方法相比，全回流可节省30％的操作时间。白鹏

等(1994)。们研究了双累积槽交替工作的“动态累积过程”，用于轻组

分含量较高的一般分离任务。试验和模拟计算的结果均表明，塔顶累
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积全回流操作可比传统的恒回流比操作缩短操作时间40％。

1．4．2反向间歇精馏塔操作。

在分批精馏中，当某些重组份是被提取的主要对象，且该组份还

有一定的热敏性，经不起长时间的高温煮沸，此种情况下采用反向间

歇精馏塔比较合适。这种塔与常规间歇塔的不同之处在于：被处理物

料存于塔顶，产品从塔底馏出。

这种它最早是由Robingson““于1950年提出的，对常规间歇精馏

塔和反向精馏塔的动态特性及最优操作进行了比较。当进料混合物中

轻组分含量较高时，常规间歇塔优于反向间歇塔，操作时间短。而当

进料混合物中重组分含量较高时，使用反向间歇塔即显示出明显的优

势性。主要原因是当低含量组分从塔内馏出时，为达到比较高的分离

纯度，需要很大的回流比或再沸比，为回收进料中的轻组分就需要很

高的回流比，而采用反向塔，由于大量重组分从塔底馏出，使得轻组

分在塔中和冷凝器中不断累积而增浓，开始时再沸比很低，随着重组

分的不断馏出而升高。Sorensen陋引的研究结果还表明，当轻组分含量

低时，使用反向塔比常规塔可节省一半的时间，而且处理量越大，相

当挥发度越小，越节省时间。但当分离要求不高时，情况则相反，使

用反向塔不会显示出明显的优势。

由以上分析可以看出，当轻组分含量低时，采用反向塔是优越的，

不仅操作时间短，而且较易通过测量作为残余相的轻组分的温度来判

断操作的终止时间。但是采用反向塔也存在着两个难点：首先，再沸

器的持液量会影响操作时间，故应尽量减少再沸器中的持液量，但这

是难以实现的；其次，无法直接控制再沸器中的持液量，只能通过冷

凝器中的回流液间接控制。

1．4．3中间罐间歇精馏塔

中间罐间歇精馏塔也叫复合间歇精馏塔，这种塔同连续塔相似之

处是具有精馏段和提馏段，可同时得到塔底和塔顶产品，中间罐相当

于连续塔中的进料板。

Meski将这种塔用于3组分混合物的分离”⋯，认为这种塔比较适合
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于中间组分的提纯，当重组分杂质更易除去时，这种塔即显示出明显

的优越性，轻重组分分别从塔顶和塔底馏出，当贮罐中中间组分达到

指定浓度后即停止操作。

DAVIDYAN对于文献中部分优化设计进行了试验验证”“，提出了双

级控制路线，即同时控制塔顶和塔底组成，他指出，当所有组分都需

要回收时，理想的操作策略是同时进行全回流操作和全再沸操作。当

有杂质存在时，根据不同情况有两种操作策略，一种是塔顶全回流同

时控制塔底馏出率，另一种是控制塔底馏出率以及它的流入和流出物

料速率之比。

对于反应间歇精馏，使用这种结构的塔，由于能将产品不断移走，

因而可提高产品的转化率。

在中间贮罐间歇精馏塔中，由于易挥发组分在精馏段随时间而减

少，难挥发组分在提馏段也随时间而减少。同时采出塔顶和塔底产品，

能够有效地缩短操作时间。

1．4．4多罐间歇精馏塔

Hasebe”甜和Skogestad∞83提出了一种新型塔叫多罐间歇塔。这种

塔在构型上可看作是多个塔上下相连而成，中间设置多个贮罐，也叫

多效间歇精馏塔。这种塔进行全回流操作，可以使相对挥发度不同的

各个组分分别在塔的不同位置的贮罐内浓缩，将浓缩后的产品放出，

通过这种操作可获得纯度很高的产品，建立足够多的中间罐即能同时

分离多组分混合物，但它的设计不如一般间歇精馏。

多罐间歇塔同传统的间歇精馏塔相比有两个优点。首先，由于能

够同时采出多产品，全操作过程无产品切换，因而操作简单。其次，

由于该塔本质上的多效性，因而所需能量很低，对于多组分混合物的

分离，此塔所需能量同连续精馏塔近似。

Hasebe于1985年提出了多罐间歇精馏塔全回流操作控制策略，他

们通过物料衡算预先计算出每个储罐的持液量，然后将确定的原料量

加入每个储罐中，保持持液量恒定，直到所有组分达到指定浓度。

Skogestad和Wittgens”7’2踟提出了全回流反馈控制策略，即通过
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安装在塔内不同部位的多个温度传感器来调节回流量，由于所控制的

温度为各个不同纯组分的沸点，从而可使贮罐中累积的产品达到指定

的纯度。

Hasebe于1997年又提出了一种新的优化持液量控制策略阳⋯，将

原料液一次性加入再沸器中，其余储罐中的出液量逐渐增加到最终持

液量，优化结果表明，多罐间歇精馏塔优于传统的间歇精馏塔，可节

约47％的操作时间，比恒液量操作节约17％的操作时间。

多罐间歇塔有两种安装方式，一种是多塔上下连接，这种设计，

液体靠重力而自然下流，无需泵输送液体。因此Hasebe提出将各段塔

水平依次连接，这种安装方式比较灵活，适用于不同进料混合物的分

离。

还有～种半间歇精馏塔，即引入进料流，在塔的其他位置采出气

流或液流或者安装中间再沸器和冷凝器。

1．4．5新型操作的优化策略

Diwekar口们使用简捷模型对反向间歇精馏塔、中间贮罐间歇精馏

塔、多罐问歇精馏塔进行了描述，为设计和优化控制提供了依据。由

于使用筒捷模型无需解决一系列的刚性微分方程，可大大减少工作量。

对于所有间歇精馏塔，简捷模型都是可看作是阶段时间进料的连续精

馏塔，因此可将用于连续塔计算的方程用于间歇过程，并通过修正用

于不同结构的间歇塔。

对应于常规间歇塔，Diwekar定义了反向间歇塔的优化操作控制变

量：①恒再沸比策略；②恒关键组分塔底组成策略；③优化再沸比策

略。

1．5本课题的意义及主要内容

1．5．1课题意义

我校材料学院研制的共混聚醚砜中空纤维膜通过使衰竭患者的血

液通过“人工肾”排除肌酐、尿素等毒素，保留蛋白质等有益成分，

达到了维持病人正常生活的目的。据统计，我国13亿人口中，患肾衰

竭患者约为1 3万口“，在能够得到治疗的患者中，有90％DA上的病人采
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取血液透析疗法，现在透析器产品进口关税为零，属于中国紧缺的医

疗设备，所以开发此产品的市场前景十分广泛。它的主要生产流程为

溶剂溶解一脱泡一纺丝一脱溶剂一溶剂回收。其中，溶剂的回收是本课

题的研究重点。二甲基亚砜(DMS0)是生产共混聚醚砜中空纤维膜的

重要反应溶剂，它具有溶解度高、沸点高、产品性能好的特点。虽然

二甲基亚砜在石油化工芳烃抽提中的回收已有所研究，但二甲基亚砜

在纺织领域的回收报道较少。由于二甲基亚砜在纺织生产中用量较大，

而且目前纺织行业中凝固浴中含有二甲基亚砜的废水直接排放，浓度

较高会对周边的生态环境造成影响。所以为了降低生产成本，解决环

保问题，有必要把对二甲基亚砜进行回收利用的研究进行下去。

1．5．2主要研究内容

1．利用阿贝折光仪测定折射率和浓度的关系，绘制标准曲线。

2．利用双循环系统测定的DMsO—H。0气液相平衡数据，绘制气液相平

衡相图。检验数据的热力学一致性。通过数学模型拟合热力学数据。

3．在实验室小试分离研究二甲基亚砜凝固浴。

4．确定精馏塔操作的工艺参数。
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2．理论部分

2．1二元系统气液相平衡原理

根据J．w．吉布斯相平衡热力学化学位的概念，当两相的温度、压

力相等，而且每个组分在两个组分在两相中的化学位也相等时，则两

相处于热力学平衡状态。但由于化学位比较抽象，在工程中多采用G．N．

路易斯提出的逸度平衡规则。在相同的温度压力下，气液两组分的平

衡式为：Z”=，‘。 (2一1)

而逸度与丑Y，，和P相关联，这些量均是易规定可获取的量，假

定两相的，和P相同，逸度与可测量丑Y，71，P之间的关系用辅助函

数≯来表达。≯为逸度系数，它将气液相逸度与摩尔分数及总压联系起

来，定义为：

∥：芷或群：芷 (2—2)

如果状态方程对于任何体系气液相均适用的话，通过上两式可进

行有关相平衡计算。然而，就很多体系而言，由于液相的非理想性较

大，目前还没有较好的适用各个体系且同时使用于气液相的状态方程，

故对液相往往引入活度系数的概念，它将液相逸度与摩尔分数及标准

态逸度联系起来：一2网Jr-。(2-3)
这样，最常用的相平衡关系式为

牵Iytp=ylxl￡ (2-4)

这是计算多元气液相平衡(VLE)的重要方程，有时也称为气液相

平衡模型。

2．2二元系统活度系数模型一一wilson模型D21

在液体混合液中，所有的活度系数均直接与摩尔过剩吉布斯函数

矿相关，矿的定义为：95=RrX(x,Iny,) (2-5)

只要知道矿与Xl的函数关系，就可以从下列求出^模型。

川M=(警]砷。．， ㈣e，
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式中”；----删，M=∑_
Ⅳii SOIl首先提出了局部组分的概念，这个概念的提出使得活度系

数模型的开发得到迅速的发展，并奠定了以二元数据推测多元数据的

基础，具有划时代的意义。所谓局部组成概念，简而言之，认为溶液

是不均匀的，从局部来看是有浓度差异的。如某一等摩尔二元溶液，

宏观上认为五。=X2=0．5，但从局部组成的概念可定义出四个局部级分

数：

以分子1为中心：

X：。=(中心分子1相邻的分子2的分子数目)／(中心分子1相邻

的总分子数目)

X，z=(中心分子l相邻的分子1的分子数目)／(中心分子l相邻

的总分子数目)

以分子2为中心：

x-z=(中心分子2相邻的分子1的分子数目)／(中心分子2相邻

的总分子数目)

Xzz=(中心分子2相邻的分子2的分子数目)／(中心分子2相邻

的总分子数目)

显然有

Xtl+X2l=1

XI 2+X22=1

而这些浓度并不等于0．5，各有其值。

由于上述四个局部组分数(x)是不可测量的，而能测得的是宏观

摩尔分数(J)，这样X与X的联系至关重要，Wil son巧妙地引A--+

能量参数乃(表征分子间交互作用能量)并借用Boltzman因子的形式

将x与X联系起来。

xH|Xt、 ：=—x——2—e．—x—p—．(．-——如———l——／—R——T——)—
■exp(-,毛l／RT)

X12／址地x2 exp笼器／RI(一厶， 。l

(2—7)

(2—8)
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由上两式，可得出局部体积分数毒。和宏观摩尔分数Xt的关系

j一—xiViLexp(—--)／'ii／RT)
'lf一 。

∑毛呼(一九／RT)

(2-9)

Wil son又巧妙地应用Flory和Huggins对无热溶液提出的矿模型，

将其总体平均体积分数．Iv。用局部体积分数彘代替。

面gE=喜咖引¨
按式(2-9)所示的关系，式(2—10)可写成

一gE：争xRr智
赛Xj阱hT／xp【-阮刮懈1

(2—10)

(2—12)

有了矿模型，应用式(2-6)求导，便可得出二元及多元体系活度

系数模型一一wilson模型。

二元体系：

口。

斋=-x,In(x,+人12x2)一屯1 In(x2+A∥-)

吣·叫电+Al加：『上xl+A12x2 iAA212一I朝．
-n舻地(x2+A2txl)+x1 A12i一≤蠢](2-13)
h=(莘]e冲№砌驯

-18．
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人2l：f凳1exp[-(2：。咆)／Rr]
＼7 2／

2．3精馏基本原理

蒸馏是分离液体混合物的一种单元操作，分离的基本依据是各组

分挥发性的差异⋯1。工业上实施蒸馏操作的方法有多种，包括平衡蒸

馏，简单蒸馏，分子蒸馏和精馏等。精馏是应用最广的蒸馏操作，借

助回流的工程手段，可以得到高纯度的产品。

精馏在精馏装置中进行，它由精馏塔、冷凝器和再沸器等构成。

由于再沸器供热，塔底存液部分汽化，蒸汽沿塔逐板上升，使全塔处

于沸腾状态。蒸汽在塔顶冷凝器中冷凝，得到馏出液部分作为回流液

回入塔中，逐板下流，使塔中各板上保持一定液层。假设料液中仅有

两个组分，于中部适当位置处加入精馏塔，其液相部分也逐板下流进

入再沸器，气相部分上升流经各板至塔顶冷凝器。精馏塔中料液加入

板称为加料板，加料板以上部分称为精馏段，加料板以下部分称为提

馏段。

在塔的精馏段，料液中的蒸汽和提馏段的气相一起与塔顶回流液

造成的液相发生逆流和传质，液相中的易挥发组分向气相传递，而气

相中的难挥发组分则向液相传递。总的结果是，随着气相的上升，其

中易挥发组分的含量越来越高，只要两相在塔中得到充分的接触和传

质，塔顶所得的气相可以是相当纯净的易挥发物：而液相在其下降的

过程中，难挥发组分的含量则越来越高。精馏段流下的液体与料液中

的液体合并一起流入塔的提馏段，在其中与来源于再沸器的蒸汽产生

逆流接触和传质。只要其中的气液两相接触充分，流入塔底的液相可

以是相当纯净的难挥发物。由于塔底部几乎是纯高沸点的组分，其温

度最高；顶部回流几乎是纯低沸点液体，其温度最低，整个塔的温度

由下向上逐步降低，低沸点组分的浓度则逐步升高。
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图2．1精馏装置物料示意图

为进一步说明塔中的传递过程，取塔中任意一块板J为对象，结

合相图对其中发生的传递过程作进一步讨论：进入该塔板的气流为巧+，

其浓度和温度分别为乃。-和tj川液流为厶。浓度和温度分别为以．，

和t。。这两股物流不成平衡，气流的温度高于液流(f。>t。)，液流

中易挥发组分浓度乃一，大于与乃。，成平衡的浓度，当他们进入／板紧密

接触时，气相巧+，将产生部分冷凝，使其中的部分难挥发组分转入液相，

冷凝放出的热量传给液相￡。，造成液相部分汽化．这样接触的结果必

使易挥发组分在气相中愈益增浓，而在液相中愈益减少．如果板上气液

两相的接触十分充分，以至于最终离开J板的的气相巧和液相￡。在同

一温度tj下达到了相平衡，这时月>月。曷<乃I“J板则称为理论板．在．／

扳上发生的是巧+，的部分冷凝和￡。部分汽化的过程，热量由汽相n+，

传给液相￡一，同时易挥发组分由液相传递到气相，而难挥发组分则按

相反的方向由气相传递到液相。在许多精馏操作中，在／板上发生的

由液相转移到气相的易挥发组分摩尔数与由气相转移到液相的摩尔数

接近相等，所以／板上发生的过程是一种热量和质量传递同时发生，

且是等摩尔的反方向的传质过程。J板上发生传递过程的总结果是，蒸
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汽中易挥发组分含量得到了增浓，液体中难挥发组分含量也得到了增

浓。由于蒸汽和液体的密度差，蒸汽上升进入／一』板，在』一，板上又

与上面降下来的液体o。接触，产生热量和质量的传递，气相中易挥发

组分又得到一次增浓。蒸汽逐板上升，逐次得到增浓，经过足够多的

板数，在塔顶就可以得到纯度较高的易挥发组分。离开／板的液相降

落到j+l板，与／以板上升的不平衡气相接触，产生热量和质量的传

递，其中难挥发组分又一次得到增浓。如此逐板下降，逐次得到增浓，

经过足够多塔板后，塔底就可以得到比较纯净的难挥发组分。

根据相平衡原理，塔顶要得到易挥发组分纯度很高的产品，就应

该有易挥发组分纯度很高的液体引入顶部塔板使之与气相接触。显然，

此液体最方便的来源是降塔顶溜出液的一部分引回塔顶，称为回流。

回流液不仅提供了塔中各板必需的液流，而且是建立各板正常的浓度

分布和维持全塔正常操作所必需的。看起来是失掉了一些产品，但正

由于此才能源源不断生产出高纯度的产品。

同样，塔底要得到较纯的难挥发组分产品，就应该有难挥发组分

纯度很高的蒸汽进入最低一块板。显然，此蒸汽最方便的来源是将最

低一块板下降的液体部分汽化得到。此汽化所需的热量经再沸器供给，

汽化的蒸汽为保持全塔各板在沸点状态，并提供必须的气流创造了条

件。

塔顶是纯度很高的易挥发产品，塔底是较纯的难挥发组分，塔中

各板易挥发组分的浓度由上至下逐渐下降，当某块板上物流的浓度于

料液的浓度相等或接近时，料液就从该板引入。料液中的蒸汽于提馏

段上升而来的蒸汽汇合，一起经精馏段各板的增浓，最后于塔顶得到

很纯的易挥发产品；料液中的液体则与精馏段降落下来的液流汇合，

经提馏段各板对其ep所含易挥发组分进行提馏作用，最后于塔底得到

很纯的难挥发产品。

精馏采用回流的工程手段，使rh挥发度不同的组分组成的混合液

反复地进行部分汽化和部分冷凝，实现多次的易挥发组分等摩尔反向

扩散传质过程，从而使料液分离为高纯度产品。精馏塔提供气液两相
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接触传质的场合，是精馏装置的核心，板式塔中的塔板是汽液两相发

生接触传质的场所；填料塔中汽液两相的接触传质则发生在湿润的填

料表面，因此，塔中的塔板数或填料的湿润表面积是塔的分离能力的

主要标志Ⅲ3。塔底再沸器为提供塔底回流蒸汽所必须，而塔顶冷凝器

则为提供回流液而设置。

2．4理论板数的计算

板式精镏塔中的塔板是实施汽相部分冷凝和液相部分汽化的场

所，为达到规定的产品纯度需经多少次部分冷凝和部分汽化，也就是

需要多少块塔板，这是个必须解决的首要问题。目前在工程计算中，

首先引入理论板概念，求出分离需要的理论板数，再引入板效率计及

实际板与理论板的差异，将理论板转换成实际板。这样处理精馏问题，

实际上是将复杂的精馏问题合理地分解为两个子问题，有利于对问题

认识的深化，对于填料塔，引入理论板当量高度(舾胴来计计传质效

率，将理论板数转换成填料层高度。

2．4．1逐板计算基本原理

理论板又称平衡级，是一个理想的进行相际接触的场所，它包含

以下三个基本假设：

①进入该板的汽液两相实现完全混合，板上液相组分与离开该板的

液流组成相同，各点上升的汽相组成一样；

②离开该板的汽液两相达到相平衡；

③离开该板的汽液两相达到了完全的机械分离，不存在雾沫夹带

和泡沫夹带这类级间返混现象。

理论板的假定给离开同一块板的汽液两股物流的浓度建立了关

系，即符合相平衡关系，这为理论板的计算提供了基础。

2．4．2组分物料衡算一～操作线关系

①简化假设

为简化计算和给讨论的精馏塔规定得更清楚，作如下两点假设：

精馏塔仅有一股物料，在塔顶和塔底各有一股产物，这种塔常被称为
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常规精馏塔；假设塔顶冷凝器是全凝器，蒸汽被全部冷凝成为饱和液

体，一部分回流入塔，另一部分(或再冷却)作为塔顶产物，称为馏

出液刀。

②精馏段物料衡算一一精馏段操作线方程

对精馏段的塔顶部分进行易挥发组分的物料衡算，得：

圪+1y¨=乙矗+DxD (2-14)

改写为：

k-=每¨去％(2-15)
式中V和￡分别代表汽液相的摩尔流率，kmol／h；Y和工分别为汽

液相的摩尔分率。两元精馏中均指易挥发组分，所以下标中的组分号

省略了，下标力为板号，从塔顶向下编号。

式(2-15)联系了精馏段中同一塔截面的汽相浓度和液相浓度，

常称为精馏段操作线方程。该式中的圪+，和￡。需通过热量衡算和总物

料衡算确定。

总物料衡算：■“=三。+D (2-16)

热量衡算(忽略热损失)：

■+I见+I=三。吃+DhD+如 (2-17)

式中Ⅳ和卉分别为汽液相摩尔焓，kJkmol；Qn为冷凝器热负荷，

即冷凝取走的热量。kJ／h。对冷凝器进行热量衡算得(忽略热损失)：

QD=K(日l—hD)=K^=(R+1)Dga (2一18)

式中／【为摩尔汽化潜热，k．]／kmol；斤为回流比

R=厶／D (2一19)

结合式(2-16)和(2-17)，整理得：

吒+l：—Oo石+—D(_ho—-h一,) (2-20)
‰“一—瓦了百一

‘

③提馏段物料衡算一提馏段操作线方程””

对精馏段的塔顶部分进行易挥发组分的物料衡算，得：

％Ym=上。+lz。+I～BxB (2-21)



改写为：Y，=专生x。一万B如 (2—22)

式中口为塔底产物摩尔流率，kmol／h；矿和云分别为汽液相的摩

尔分率kmol／h；下标／／／代表提馏段板号，从塔底向上编号。

式(2-22)联系了提馏中同一塔截面的汽液相浓度，称为提馏段

操作线方程。式中的瓦和己+。需通过热量衡算和总物料衡算确定。

总物料衡算：瓦。=瓦+B (2-23)

热量衡算(忽略热损失)：

吃H。=L．+lh训+酝一BhB (2-24)

式中h。为塔底产物底摩尔焓，kJ／kmol；G为塔底再沸器热负荷，

kJ／h。如需由全塔热量衡算得到：

g口=Dho+BhB+9D一，话F (2-25)

式中F和h，分别为原料的摩尔流率和摩尔焓。

结合式(2-23)和(2-24)，整理得：

瓦：堕掣譬型 (2_26)1
巩一‰+。

⋯～
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3．二甲基亚砜～水二元系统气液相平衡研冗

3．1化学药品与实验仪器

3．1．1化学药品

二甲基业砜：分析纯(上海松凯实业有限公司)，纯度99％

水：东华大学化丁学院生产的去离子水

3．1．2实验仪器设备

阿贝折光仪：WZS—I型，上海光学仪器厂

气液平衡釜：天津大学化工教研室

超级。陋温器：5ol型，天津大学

图3—1气液平衡釜

3．2分析方法

将二甲基亚砜(DMSO)用去离子水分别配制0．1，0．2，0．3⋯⋯0．9

质量分数(％)共20个样品，每一份样品分别置于容量瓶中定容。超

级恒温器恒温25。C，分别取少量样品，利用阿贝折光仪分别测定。数

据如下：



表3-1 DMSO-一H。0二元体系折射率及组成关系

XDMSO 折 射 XDMSO 折 射 XDMSO 折 射 XDMSO 折 射

(％) 率n等 (％) 率磅 (％) 率一苫 (％) 率n苫

1 1．3344 25 1．3684 50 1．4088 75 1．4465

5 1．3395 30 1．3756 55 1．4165 80 1．4539

】O 】，3465 35 】。3839 riO 】．4232 85 J．4600

【15 1．3535 40 1．3920 65 1．4318 90 1．4657

I 20 1．3605 45 1．4000 70 1．4391 100 1．4783
3．2．1二甲基甄砜一水二元系统折光率及组成的标准曲线

以上述一系列的折射率为横坐标，相应的质量分数为纵坐标，绘

制二甲基亚砜(DMSO)一水(Hz0)二元系统折光率及组成的标准曲线。

图3—2 DMSO—H。O-元体系折射率及组成标准曲线

3．2．2最小二乘法拟和折光率一组成关系式

实验测得的二甲基亚砜(DMSO)一水(H,O)二元系统折光率一组

成数据，利用多项式拟和求得折光率～组成关系式：

XDMSO=6．7026n：5．-8．9319
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3．3实验方法

实验采用双循环气液平衡釜。”，控制温度为±l℃。在干燥的平衡

釜中，倒入一定浓度的二甲基亚砜和水的溶液约30mi。通入冷却水，

接通电源。开始时控制电压50V，5分钟后调至100 V，直至温度不再

有很大的变化时，调整压差使溶液正好在300毫米汞柱条件下沸腾。

调节电压为140～150 V，此时有冷凝液滴下，控制在2滴／秒为宣。大

约在15分钟左右温度不在变化。记下温度计的读数，再吸取气相冷凝

液和液相样品进行分析，在25"C温度下利用阿贝折光仪测量其折光率，

在标准浓度～折光摆数曲线上读取其浓度值。关掉电源，釜液停止沸

腾。

3．4实验结果与讨论

3．4．1气液相平衡数据及DMs0一H。0二元系统气液相平衡相图

实测的DMsO—H：0二元系统在300mmHg下的平衡气、液相组成和平

衡温度分别列于表3—2

表3—2 300mmHg下的二甲基亚砜一水体系的VLE数据

温度}／℃ DMSO(禺) H20(扔) DMSO(儿) H：0(y2)

155 1．000 0．000 1．OOO 0．000

150．5 0．955 0．045 O．712 0．288

140 0．890 O．110 0．465 0．535

130 O．820 0．180 0．312 0．688

120．5 O．723 O．277 O．197 O．803

110 0．625 O．375 O．125 O．875

100．5 0．504 O．496 O．07l O．929

90 O．370 0．730 O．027 O．973
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86．5 0．26l O．739 0．01l 0．989

80．5 0．160 0．840 0．005 O．995

78 0．090 0．910 0．002 0．998

76．5 0．000 1．000 0．000 1．000

根据实验数据绘制的t-x—Y图，y-X图分别见图3—2和图3～3。

p—
p 120

恻
赠

00 0 2 04

图3—2 DMSO--H20汽液相平衡t-x—Y图

图3—3 DMs0一H20汽液相平衡r，图

-28．



3．4．2热力学一致性检验

采用Herrington等提出的面积法校验热力学一致性m1。

令悱llnO"，／Y：)dr

∑=lIln驴。／7：)I出

两者区别在于lJl是lnO"。／Y：)～x曲线下面积的代数和，E则是总面

积。

令D=}I l／∑*100，J=150(0)／T．，o是二元体系最大温度差，T．

为体系中的最低沸点。如果9<J则表示恒压数据是符合热力学一致性

的。

(1)利用实验测定值计算活度系数^。

当达到平衡时，二甲基亚砜和水的各部分的气相和液相的逸度相

等，即∥=∥

阻为￡=4tYlP．砖=ylxt￡

所以可以根据

4JYiP=，，。而∥计算活度系数^，

舻筹
其中谚根据维里系数计算，

∥用下式求得：∥=Z5Po

公式中的，。为，组分以纯物质形式存在时在饱和状态下的逸度，

R为组分j在实验温度下的饱和蒸汽压，可以利用Antoine方程

logp?=n—b／(c+f)计算。

表3-3 Antoine常数值

组份 a b C

二甲基亚砜 6．6481 1922．320 223．353

水 7．7996 1668．21 228．00

(2)对1n∽／Y：)～x进行数学回归，并利用辛普生积分法求出
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(3)计算J值，并与D值比较。

性。

计算结果如下，lnO,l／7"2)的值及其比较见表3-4和图3-4

其中，O=O．1052／0．4468．100=23．54

J=150*78．5／(76．5+273．15)=33．68

D<J，根据Herrington规则，此实验相平衡数据符合热力学一致

表3—4，，l，y2和ln驴l／y2)的计算值

X1 ，，1 y2 ln(YI)计算值
y2

l

0．955 0．962 0．530 0．596

0．923 0．946 O．532 0．576

0．890 0．927 0．53l O．557

0．820 0．943 O．566 O．510

0．723 0．954 O．634 0．409

0．625 1．05l 0．817 0．252

0．504 0．993 0．964 0．030

O．370 0．895 0．990 ．0．101

0．26l 0．606 O．819 -0．301

0．148 0．644 0．966 -0．405

0．090 0．478 0．790 -O．502

0

-30-



图3-4 r—m咿l／y2J

3．4．3实验数据的关联

对于实测的气一液平衡数据，用威尔逊(Wilson)方程进行关联。

对于二元体系威尔逊活度系数方程为：

-n胪山(xl+A12x2)+x：A12丙一≤‰J
m胪山(x2+A21x1)+xI A1zi一≤‰J

图3-5实验值和计算值



I输入参数x1。活度系数1、2

上1

1月Newto龇n-llaphAson．黜求

令否
输出参数A．，A。

图3—7计算机程序框图

利用表中的VLE数据， 在计算机上回归得到参数

人12=o．532，A2l=1．267。其中实验值和计算值的均偏差为0．0086，拟合度

较好。w订son方程是适用于二甲基亚砜⋯水二元体系。
3．5本章小结

1．利用阿贝折光仪测定二甲基亚砜(DMSO)一水(HzO)二元系统折光

率一组成数据，利用多项式拟和求得折光率一组成关系式：

XDMSO=6．7026n95-8．9319

2．利用双循环气液平衡釜测定二甲基亚砜一水气液相平衡数据，制作

相图，由相图可知该溶液无恒沸组成，而且两组分沸点相差较大，

采用精馏的方法可以达到分离的目的。

3．采用Herrington等提出的面积法校验数据的热力学一致性，实测

数据能够符合热力学的普遍关联式，故本数据是符合热力学一致
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性的。

4．利用wil son方程对数据进行了热力学关联，拟合精度较好，说明

w订son方程适合于二甲基亚砜一水二元体系。



查堂奎堂堡±兰些笙苎——

4．二甲基亚砜一水混合物的实验室小试分离研究

问歇精馏足常用的化工分离方法，其工艺简单，特别适用于二元

混合物的分离。这里采用间歇精馏的操作方式，在小型精馏塔中系统

地考察了回流比、操作压力、全回流等工艺条件对分离过程的影响，

目的是为工业应用提供理论和实践基础。

4．1化学药品与实验仪器

4．1．1化学药品

测试所用的DMSO是共混聚醚砜中空纤维膜的反廊溶剂，质量分数

约为30～40％，

4．1．2实验仪器设备

4．1．2．1精馏塔设备情况

本实验使用的精馏塔是天津大学化工学院生产的夹套玻璃填料

塔，内径巾30mm，高2m，塔釜为容积1．OL的三口蒸馏瓶。玻璃夹套内

缠绕了电热丝。通过外界的调压变压器调节加热电乐，以便对塔身进

行保温与控制，精馏塔顶为玻璃蛇型冷凝器，回流比由DH48S型时间

程序控制器设置、控制和调节。实验装置如图4-1所示。

图4-1填料塔

4．I．2．2填料的选用

填料的理论当量高度与压降是关系到满足特定分离要求的精馏塔

设计与操作中的重要参数。在小试实验中采用0网环填料，它具有较
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大的表面积、较高的持液量有利于气液相间的相际传质，且填料具有

压降小和较大的气液相负荷性能，有利于从分离操作。丝网波纹填料

比0网环填料具有更好的性能，可用于工业上二甲基亚砜与水的分离。

4．1．2．3精馏装置的附属设备

溶剂回收处于真空精馏的条件下时，利用2XZ一4型旋片真空泵，

功率为0．55Kw。

4．2实验方法 ^赢鬲鬲
1．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．．_J

l 塔顶冷凝器通

上冷却水冷却医匝困
l 全回流

图4—2实验流程图

实验时先在蒸馏瓶加入约0．8L的料液，二甲基亚砜质量分数(％)

兄=O．3，塔顶冷凝冷却器遥冷却水冷却：开启塔釜电加热器加热电源，

并通过PI调节器控制塔釜的加热量与釜温，塔体的保温电压由变压器

调节与控制。当水蒸气到达塔顶冷凝时，使之全回流，同时观察到塔

顶温度的变化，稳定后调节回流比的大小，使二甲基皿砜和水在塔内

得以分离。

利用501型超级恒温器恒温25'C，采用上海光学仪器厂生产的

WZS一1型阿贝折光仪测量其折光率，在标准浓度～折光指数曲线上读取

其浓度值。
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4．3结果与讨论

4．3．1全回馏操作过程的影响

0 20 40 60 80 100 120

t／min

}+系列l{
l!丕型!J

图4—3塔顶和塔釜中浓度随时同的变化

系列1塔釜浓度，系列2塔顶浓度

图4—3中给出的是全回馏操作时，塔顶和塔釜中浓度随时间的变

化情况。由图中可以看出，t<40min时为无回流充液过程，t>40min时

为全回流操作过程。在无回流充液过程中，轻组分上移至塔顶，使塔

顶溶液的浓度在此过程中增加。由于填料层浓度的下降。从而使塔釜

浓度在此过程中有一定的下降。随后的全回流操作，又使塔内迅速重

新建立起浓度梯度，塔顶逐级充液，为下一次循环提供了有利条件，

因此塔顶和塔釜浓度随时间而升高，这与间歇精馏全回馏操作的规律

是一致的，有利于精馏的分离。

4．3．2塔釜浓度随时间的变化

间歇精馏是典型的非稳态传质过程，釜中溶液组成及相关参数随

时间变化。因为间歇精馏塔只有精馏段，在操作过程中，釜液轻组分

浓度随精馏的进行而不断下降，这种过渡是逐渐完成的，过程分离的

效果较好。图4—4中给出的是R=3时，精馏过程中塔顶与相应釜液的

浓度变化。由图中可以看出，在全部精馏过程中，塔釜中的馏份的浓

度平稳变化，没出现拐点、突变，也没发现恒沸点，这说明二甲基亚
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砜和水的混合溶液为理想溶液。

鬟㈨
罄
弘a
0·2

0

0 1 2 3 4 5 6 7 8

时间，Il

图4—4釜液浓度的变化

4．3．3回流比的影响

对于精馏过程来说，无论普通精馏，还是特殊精馏，回流比都是

影响分离过程的重要因素。增大回流比，固然有利于提高产品的纯度，

但回流比的增大是以能耗的增加为代价的，从经济的角度来说并不合

理，因此必须结合工艺要求与能耗指标的具体情况来选择适宜的回流

比的大小。

4．3．3．1最小回流比尼。。

若两组分的平衡线与精馏段操作线相交在z轴的位置为以，则

_竺≮=mxk+61+0—1k。
～

式中m=—R备1 62南R 或m(口一1碡+k+60—1)一口k+b：0。式中 + +1或mI口一l归‘+即+6忙一lJ一口慨+2，

由此式可解出

m=毪帮=矗
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R+1 2=iR‘(fa：-i)1i)x_：币+Rxk 2二：；；；Ri(ia：-i1)：x瓦；+Rxk
卅+(·一刍)xk+x。xk+ak-1
一————ii2

若以工艺要求的釜液最终浓度止代替m，则求出的回流比就是操

作终了时的最小回流比圮。在计算中盔=0．99。因为DMSO一水双组分体

系与Raoult定律偏差不大，因此相对挥发度a可按理想溶液计算则

口：墅
片，即可以得到的尼。

表4—1 m与回流比最t。的关系

l 五质量分数 O．01 O．03 0．11 0．27 0．49

I 兄。。 9．8 2．9 1．1 0．32 O．14

从表4—1及图4-5可以看到当低于0．03时，回流比急剧上升，若

增加回流比不但热量消耗大而且蒸馏时间过长，不利于实际的生产。

为此采取“中间馏份”即维持釜液浓度组成0．03时的回流比不变，蒸

出中间馏份，而塔顶的中间馏份可混合在下一批料液一起重新蒸馏。

10

8

E

蓦e
璃

回4

2

0

0 0．2 0．4 0．6

以质量分数

图4-5以与回流比斤-in之问关系
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4．3．3．2操作回流比

1

0．995

O．99

黎。瑚5
■
蟮

§0-98
0．975

O．97

0．965

O l 2 3 4 5 6 7 8

回流比斤

图4．6回流比对纯度的影响

在实验室分离时我们对不同回流比的情况下，回收二甲基贬砜的

纯度进行了测定。从图4—6的结果我们可以看到，随着回流比的增加，

塔顶的二甲基亚砜的纯度有所增加，但二甲基亚砜纯度较高时，回流

比的增加对二甲基亚砜的纯度影响不太明显，因此，后阶段我们可以

采用稳定回流比的方法进行操作。

4．3．3．3回流比对回收时间的影响

因为回流比是间歇精馏中可以独立改变的操作参数，它对产品的

质量、产量和操作成本有着至关重要的作用。为此我们考察了回流比

对回收时间的影响。从图4—7中我们可以看到当回流比增大时，获得

较高纯度的产品的同时，所需的时间加长，消耗的能量增多。因此，

需要综合考虑产品的纯度和能耗的关系，选择合适的回流比。



回流比斤

图4．7回流比对时间的影响

4．3．4压力的影响

系统的压力是影响蒸馏操作获得理想分离效果的重要因素。通常

是希望系统的压力是越低越好，但由于混合物的分离，系统的压力越

低，组分间的相对挥发度差越小，彼此间的分离就越困难。从表4—2

中我们可以看到在常压的情况下，精馏分离已经达到了较好的效果，

压力只影响塔顶与塔釜的温度，对二甲基亚砜的纯度影响不大。

表4-2在／?=-3的情况下分离二甲基亚砜实验结果

系统压力 塔顶温度 塔釜温度 DMSO质量分数 精馏时间

(kPa) (℃) (℃) (h)

101．325 97．5 165．3 O．993 6

87．99 93．5 159．6 0．987 5．8

61．33 85．5 153．8 0．983 5．5

4．3．5回收率的计算

对于DMs0一水系的精馏，在主要任务是回收DMSO，并要求回收浓

度达到99％以上。DMSO在此混合物中是重组分。以疋表示轻组分在釜

中的浓度，间歇精馏开始时，全部料液Wo置于釜底，其中DMSO的含量

为厩(卜‰)。当精馏结束时，绝大部分水已经被蒸馏出来，此时釜内

的DMSO的含量为W(卜Z)，是我们获得的产品。因此定义重组分DMSO

的回收率为m，

0
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≯=器崭棚啪
由物料衡算可得：

dW 级∥
矽 ％一x。

一dW D：一三硪 只+l

若釜内加热量恒定，在恒摩尔假设下，则汽流量V为常量，恒回

流比操作式为；

W=V矿o——Dt

并且，

等=一万D‰一％)
当N=oo时，

dx∥ O(R+1)(七一1)(1一x∥)x∥
dt 矿f1+(寿-1弦∥】

积分得到

詈(引‘；(警)婶“水。1=(耵m”
当xW>工以时，令凰=1，直接得到

坚，-：土：堕
1一‰％一Dt矽

整个精馏过程中，五和中的关系的计算结果列于表4—3

表4-3塔釜浓度和DMSO的回收率的关系

R=O．5～4、系统压力／kPa 101．325、‰=0．7

丑 0．01 0．04 O．10 0，20 0．30

W／W。 O．25 O．28 O．31 0．6l 0．82

中 82．5 89．6 93．Q lOO lOQ

重组分回收率随五的下降而下降，这表明在达到极低的预定而值
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以前，大量的釜液已经蒸发殆尽，最后达到五的要求，质量符合，具

有较好的回收率。我们需要找一个两全之策，兼顾质量和产量，即通

过R的连续变化来实现塔釜从某个初始状态(Wo，墨o)变为所要求的

最终状态凰、，并保证预定的回收率。

4．3．6回用DMSO的红外谱图

为了对回收DMSO结构进行分析，我if]对DMSO进行了红外谱图分

析，分别测定了标准样品的谱图和分离后DMSO的红外谱图。

丽一]—磲 、F⋯妊芎～＼f砭⋯了’

．}i； 碧

“了嚣 1 1淤]停7
。 U
．

量

图4—8 DMSO红外谱图

S=O 1048．87cm‘1伸缩振动，强峰

s一(C14s)2998 Gm。1伸缩振动，弱峰

C-H 933．14—954．Ol不对称弯曲振动，弱峰

1407．22—1436．93cm。1对称弯曲振动，弱峰

OH 3434．48 cm。1伸缩振动，强峰

回收溶剂制得的二甲基亚砜IR与纯二甲基亚砜溶剂的IR完全一

致t说明他们的结构相同，没有其他杂质峰，精馏过程中二甲基亚砜

没有发生化学反应，所以回收后的二甲基亚砜可以达到回用的目的，

提高经济效益。



查竺查堂堡主堂竺笙壅 一一一4．4本章小结

1．全回馏操作时，t(40min时为无回流充液过程，塔顶浓度的浓度

增加，塔釜浓度有一定的下降。t)40min时为全回流操作过程塔内

迅速重新建立起浓度梯度，塔顶和塔釜浓度随时问而升高。

2．间歇精馏塔只有精馏段，在操作过程中，塔釜中的馏份浓度平稳

变化，釜液轻组分浓度随精馏的进行而不断下降，二甲基亚砜的

浓度逐渐增大，过程分离的效果较好。

3．通过对最小回流比、操作回流比对二甲基亚砜的纯度以及回流比

对回收时间的影响分析，我们可采用两种操作方法相结合，即前

阶段可用恒顶馏出液组成，使回流比逐渐跃升进行操作。后半阶

段可采用恒定回流比／?=-3操作，采出中间馏份。既节约能量又缩

短了操作时间，能保证得到较纯的二甲基亚砜。

4．系统的压力是影响蒸馏操作的因素，压力对对=甲基亚砜回收的

纯度影响不大，只影响了塔顶与塔釜的温度，在常压的情况下，

精馏分离已经达到了较好的效果。

5．二甲基亚砜回收率随五的下降而下降，通过R的变化可以实现分

离的要求，并保证较好的回收率。

6．间歇精馏回收后的二甲基亚砜IR与纯二甲基亚砜溶剂的IR完全

一致，说明他们的结构相同，回收后的二甲基亚砜可以达到回用

的目的。
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5．二甲基亚砜一水分离系统的若干工艺参数探讨

关于蒸馏塔的设计，主要集中于连续精馏方面，对于间歇精馏研

究较少。但在回收溶剂时，一般采用间歇精馏，因为间歇精馏塔结构

简单，其工艺条件和操作都易于调整。但间歇精馏在数学描述上是～

个非稳态过程。这是它和连续精馏(稳态过程)的一个基本不同点。进

行分析必须把逐板计算法和物料衡算结合起来。原料液每批投料量为

150升，约为6．0km01，组成为0．3，馏出液组成为0．95，釜液组成达

到0．05时，停止操作，回流比为3，采用恒回流比操作。

5．1实际操作线和无穷板操作线

间歇精馏塔只有精馏段。在操作过程中，釜渡经轻组分浓度随精

馏的进行而不断降低。对应某一塔底浓度品，当回流比曰给定时，则

塔板数N愈大，塔顶浓度面也愈大。若扣一，劫则趋于无穷塔板下
的塔顶浓度X。。。这时有Ⅳ=一的操作线方程：

。：』x+立
代+l R+l

它在晶处与平衡线相交，满足N----。o的条件，故有

几=熹v斋
设平衡关系符合

hV=～
。

1+(七一Ih

则有

。，： 堕
7⋯l+(后～1弦，

通过方程联立，消去Y’，可得

如=羔装一Rx。
这就是对于回流比R和塔底浓度z，，塔顶所能达到的极限浓度如

(N：co)。但是这组公式只适用于以低于某临界品。的情况。如果B<矗。
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代表正常情况。这时塔顶组分已达到x产l。而当肖，>‰，xo>1，不能存

在，说明基于恒摩尔假定的∥=一操作线方程已不能应用。但不妨认为

而的极限近乎为1。

当拧恒定，对于某给定小于鼻。的丑，N从无穷大变为某有限值时，

‰的变化极为有限。在一定范围内，硒对N的变化很不敏感，因为二

甲基亚砜和水的系统的相对挥发度较大，实际而和X’。十分接近，板

数的增加对凰的变化并无多大作用。

5．2间歇精馏的理论塔板数

二甲基亚砜和水的混合溶液为理想溶液。由此我们可以对间歇精

馏的理论板数进行计算。我们采用麦凯勃一蒂利图解法。图解法依据

的原理就是逐板计算，计算中应用平衡线由，求X，图解法中即是应

用平衡线上的梯级顶点；计算中应用操作线关系算y或盖，在图解法

中即是应用梯级垂线与平衡线的交点。作图时，首先是y吖相平衡曲

线和辅助对角线，其次是精馏段操作线。

操作线的做法如下：

其中操作线方程为y2i鲁以+i鲁，

由此可见，精馏段操作线是一条直线，斜率为∥肝1，截距为_苎L，
矗+l

它与对角线的交点的坐标为(而，xo)。

在操作线与平衡线间从(扔，而)点开始作梯级直至最末梯级垂线

超过或达到墨，所作的梯级数就是精馏装置需具有的理论板数。图示

的理论板数为四块。所以，利用间歇精馏的方法利用较少的理论板数

较易达到分离二甲基亚砜的工艺要求。



图5—1间歇精理论板数的计算

5．3蒸馏釜中沸腾传热膜系数n

蒸馏釜中液体沸腾是属于大容积沸腾，典型大容积沸腾有六个不

同区域：自然对流、分离气泡、气泡栓、不稳定液膜、有辐射作用液膜。

液体沸腾情况与其过热度A t有很大关系。(液体在沸腾时，处于过热

状态，即沸腾液体的平均温度t。略高于饱和温度t，，温度差t。一t。称

为过渡热，以A t表示之。)沸腾随着A t增加，其状态由自然对流、

核状沸腾、到膜状沸腾。工业上，希望维持在核状沸腾区操作。现以

工业上常用的计算式来求解150立升蒸馏釜中DMSO核状沸腾时的传热

系数。

^m=3．25×10。Pe06Ga0．125j白07

则孕=3．25x10-4(舄八乎厂(针
式中db=0．0加1f丢磊，。为壁面和自由液面之间的接触角。对
水。=500 ∥2壶称为导温系数。
DMS0在760mmHg时其沸点是189．O'C，并且反应开始时溶液较稀，

因此比热，汽化热，密度根据DMSO来确定，其他物性参数以水为基准。

过热度△t=189—100，将参数代入上式可得蒸馏釜中沸腾传热膜系数



查些查堂堡兰!鎏坐壁二———————————————一
Ⅱ=141061(W／m2℃)。

表5-1物性参数

五液体导热系数 F重力加速度 ，蒸发潜热 盯表面张力

(w／m*k) m／s2 (KJkg) (N／m)

O．6821 9．8l 1803．8 O．05884

5．4蒸馏釜中加热时间以及加热温度

150立升蒸馏釜是夹套式换热器，所以其中DMSO液体的温度是随

时间而变化，此属于非稳态换热。

则f畚=面／iF p

，：堕ln尘玉
KF ，：一t

或籍⋯《一(嚣]f]
式中各符号含义见表5-2

以150立升釜的设备参数(表5-2)代入上式，即得到温度随时间

变化的情况，见表5-3和图5-2。

表5—2 150立升蒸馏釜设备参数

加热蒸汽T。[℃] 传热面F[m2] 传热系数K[w／m2．℃]

130 1．2 814．1

釜内溶液质量M[kg] 比热C。[kJ／kg．℃] 溶液初始温度t。[℃]

155 3．78 25

注：假定在温度变化范围不大条件下物料的物理性能及传热系数均取平均值。
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表5-3蒸馏釜中加热时间与温度的关系

加热温度t 25 35 45 55 65 75 85 95 105

(℃)

加热时间t(秒) 0 50 106 169 240 324 425 552 721

由上式可知釜中液体温度的变化速率为

等嘏训[矧e卅c嚣纠
800

700

600

鑫500
：400

善300
200

100

0

25 35 45 55 65 75 85 95 105 115

温度t(℃)

幽5—2蒸馏釜中t和r的关系

这说明当时间r增加，温度升温速率将减少，这是因为若F、K及

液体的各项物理性能不随温度变化时，则传热过程的推动力在逐渐变

小(在此忽略热损失及换热器金属壁的热容器温度变化)。

5．5汽化总量

恒回流比间歇精馏时，勘与以D间的关系应通过微分物料衡算得

到，即：

InF：r查!
we‰xD—xw

式中We～与釜液组成并。相对应的釜液量。右边积分项可以采用下

面的方法求得：



-n老=击1ILh乏X捌n鲁1 XF j，形口一 。 一 J

可求得，庐P肥=5．49

汽化量忙(斤+1)口=21．96km01

5．6本章小结

1．二甲基亚砜和水的系统的相对挥发度较大，实际而和X’。十分

接近，板数的增加对扔的变化并无多大作用。利用麦凯勃一蒂利图解

法求得的理论板数为四块。所以，利用间歇精馏的方法利用较少的理

论板数较易达到分离二甲基亚砜的工艺要求。

2．150立升蒸馏釜中DMSO核状沸腾时的传热膜系数Q=

141061(W／m2℃)。蒸馏釜中加热时间t增加时，温度升温速率将减少。

恒回流比间歇精馏操作时，汽化量矿为21．96kmol。
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6．研究结论

1，利用阿贝折光仪测定二甲基亚砜(DMSO)一水(H20)二元系统

折光率一组成数据，利用多项式拟和求得折光率一组成关系式：

XDMSO=6．7026n25—8．9319。利用双循环气液平衡釜测定二甲基亚砜一水气

液相平衡数据，可知该溶液无恒沸组成，而且两组分沸点相差较大，

采用精馏的方法可以达到分离的目的。

2．采用Herrington等提出的面积法校验数据的热力学一致性，

实测数据能够符合热力学的普遍关联式，故本数据是符合热力学一致

性的。利用wilSOIl方程对数据进行了热力学关联，拟合精度较好，说

明Wil son方程适合于二甲基亚砜一水二元体系。

3．全回馏操作时，t<40min时为无回流充液过程，塔顶浓度的浓

度增加，塔釜浓度有一定的下降。t>40min时为全回流操作过程塔内迅

速重新建立起浓度梯度，塔顶和塔釜浓度随时问而升高。间歇精馏塔

只有精馏段，在操作过程中，塔釜中的馏份浓度平稳变化，釜液轻组

分浓度随精馏的进行而不断下降。二甲基亚砜的浓度逐渐增大，过程

分离的效果较好。

4．通过对最小回流比、操作回流比对二甲基亚砜的纯度以及回流

比对回收时问的影响分析，我们可采用两种操作方法相结合，即前阶

段可用恒顶馏出液组成。使回流比逐渐跃升进行操作。后半阶段可采

用恒定回流比操作，采出中间馏份。既节约能量又缩短了操作时间，

能保证得到较纯的二甲基亚砜。

5．二甲基亚砜回收率随五的下降而下降，通过R的变化可以实现

分离的要求，并保证较好的回收率。间歇精馏回收后的二甲基亚砜IR

与纯二甲基亚砜溶剂的IR完全一致，说明他们的结构相同，回收后的

二甲基亚砜可以达到回用的目的。

6．二甲基亚砜和水的系统的相对挥发度较大，实际而和J，。十分

接近，板数的增加对而的变化并无多大作用。利用麦凯勃一蒂利图解

法求得的理论板数为四块。所以，利用间歇精馏的方法利用较少的理

论板数较易达到分离二甲基亚砜的工艺要求。150立升蒸馏釜中DMsO
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核状沸腾时的传热膜系数d=141061(W／m2℃)。蒸馏釜中加热时间t

增加时，温度升温速率将减少。恒回流比问歇精馏操作时，汽化量矿

为21．96kmol。
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