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萃取精馏分离苯－异丙醇共沸体系的模拟
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摘要:通过 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 软件计算ꎬ选择离子液体 １－己基－３－甲基咪唑醋酸盐([ＨＭＩＭ]Ａｃ)作为萃取精馏分离苯－异丙醇的

共沸物合适的萃取剂ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件模拟苯－异丙醇共沸体系的连续萃取精馏过程ꎮ 对两塔连续萃取精馏工
艺过程ꎬ使用灵敏度分析工具优化ꎬ得出当回流比为 １􀆰 ４、溶剂比为 ０􀆰 ３６５ 时ꎬ产品苯的纯度为 ９９􀆰 ９９％ꎬ异丙醇的纯度为
９９􀆰 ９９％ꎮ 此结果可为苯－异丙醇共沸体系的萃取精馏过程工艺设计提供理论基础ꎮ
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ｔａｏｚｈａｎｇ１５１＠ １２６.ｃｏｍꎮ

　 　 苯和异丙醇是常见的化工原料ꎬ在制药、塑料、
化妆品、涂料中有着十分重要的应用[１]ꎮ 在氯霉素

的生产工艺中ꎬ回收无水异丙醇需要加入过量的苯ꎬ
在含水量降低到 ０􀆰 ２％以下时ꎬ需将过量的苯蒸

出[２]ꎮ 但苯与异丙醇会形成二元共沸物ꎬ共沸温度

为 ７１􀆰 ９２℃ꎮ 共沸组成(摩尔分数)为苯 ３３􀆰 ３％、异
丙醇 ６６􀆰 ７％[３]ꎬ由于相对挥发度接近于 １ꎬ常用的精

馏方法不能对其进行分离ꎮ
针对共沸物系ꎬ需采用特殊精馏手段对其分离ꎮ

目前ꎬ研究对共沸物系的特殊精馏方法主要有加盐

萃取精馏[４]、共沸精馏[５]、萃取精馏[６] 等ꎮ 虽然加

盐萃取精馏可以破坏共沸体系的平衡ꎬ但含盐萃取

剂的回收十分困难[７]ꎻ在共沸精馏的研究中ꎬ加入

共沸剂可以用于分离沸点较高的共沸物系ꎬ但由于

在共沸精馏的操作中ꎬ共沸剂的用量大ꎬ造成了能耗

增加[８－９]ꎮ 鉴于上述问题ꎬ萃取精馏成为分离某些

共沸物系最有前景的方法ꎮ 离子液体作为一种新型

萃取剂ꎬ其选择性好、极低的蒸气压、低腐蚀性和良

好的可设计性用于萃取精馏作为萃取剂ꎬ逐渐被人

们所重视[１０－１２]ꎮ
本文中采用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 软件筛选出合适的萃

取剂ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ选用[ＨＭＩＭ]
Ａｃ 作为萃取剂ꎬ对苯－异丙醇共沸物系进行连续萃

取精馏工艺的模拟ꎬ考察[ＨＭＩＭ]Ａｃ 应用于苯－异
丙醇共沸体系的精馏过程操作的可行性ꎬ确定最佳

工艺操作参数ꎬ为精馏过程的工艺参数设计提供理

论依据ꎮ

１　 萃取剂的选择

ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 模型是由 Ｋｌａｍｅ 等[１３] 在量子化学

基础上提出的对真实溶液的流体平衡的模型ꎮ 针对

此模型ꎬＪｕａｎ 等[１４] 通过 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ 对甲基环己

烷－甲苯、１－己烯－正己烷、乙醇－水体系进行离子液

体筛选ꎬ从溶解性和选择性 ２ 方面预测ꎬ实验结果与

预测值符合ꎻＮｉｒｍａｌ 等[１５] 预测了 [ ＥＭＩＭ] [ Ｅｔｆ４]
([ＥＭＩＭ]ＯＡｃ)－正己烷－苯并噻吩体系的三元气液

相平衡数据ꎬ同样得出 ＣＯＳＭＯ 预测值与实验值符

合较好ꎮ

􀅰１１２􀅰
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本文中运用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 中的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ 软

件对选取的 ２０ 种阴离子、１０ 种阳离子自由组合成

的 ２００ 种离子液体进行筛选ꎬ部分筛选结果如表 １ꎮ
表 １　 部分离子液体筛选结果

阳离子 阴离子 Ｃ∞
１ Ｃ∞

２ Ｓ∞
１２

１－ｅｔｈｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ａｃ ０􀆰 １８ １９􀆰 ８４ １１３􀆰 ０７

１－ｂｕｔｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ａｃ ０􀆰 ３０ ２６􀆰 ３１ ８７􀆰 ２０

１－ｈｅｘｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ａｃ ０􀆰 ４３ ３０􀆰 ８３ ７１􀆰 ０６

１－ｏｃｔｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ａｃ ０􀆰 ５８ ３５􀆰 ０７ ６０􀆰 １１

１－ｄｅｃｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ａｃ ０􀆰 ７４ ３７􀆰 ５２ ５１􀆰 ０４

１－ｈｅｘｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ｂｒ ０􀆰 ５３ １􀆰 ８０ ３􀆰 ３８

１－ｈｅｘｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ ＣｌＯ４ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ３９ ０􀆰 ９８

１－ｈｅｘｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ ＢＦ４ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ３３ ０􀆰 ７９

１－ｈｅｘｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ Ｔｆ２Ｎ ０􀆰 ７２ ０􀆰 ４９ ０􀆰 ６８

１－ｈｅｘｙｌ－３－ｍｅｔｈｙｌ－ｉｍｉｄａｚｏｌｉｕｍ ＰＦ６ ０􀆰 ４０ ０􀆰 ２３ ０􀆰 ５６

　 　 注:Ｃ∞
１ 为离子液体在苯中的溶解度ꎻＣ∞

２ 为离子液体在异丙醇

中的溶解度ꎻＳ∞
１２为离子液体在苯－异丙醇体系中的选择性ꎮ

由表 １ 可知ꎬ离子液体的阴离子为醋酸根时ꎬ阳
离子的碳链越长ꎬ在苯和异丙醇中的溶解度越大ꎬ选
择性越低ꎻ醋酸类阴离子的选择性远大于其他阴离

子ꎮ 通过溶解实验得到ꎬ在筛选的 ２００ 种离子液体

中ꎬ能溶于苯且选择性最大的离子液体是[ＨＭＩＭ]
Ａｃꎮ 综合溶解性和选择性 ２ 方面考虑选用[ＨＭＩＭ]
Ａｃ 作为苯 － 异丙醇共沸体系的萃取剂ꎮ 并用

ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 预测在[ＨＭＩＭ]Ａｃ 不同浓度的条件下ꎬ
苯－异丙醇的二元气液相平衡数据ꎮ 由图 １ 可知ꎬ

当[ＨＭＩＭ]Ａｃ 摩尔分数为 ０􀆰 １０、０􀆰 １５ 时ꎬ原体系的

共沸现象消失ꎬ因此可以预测由[ＨＭＩＭ]Ａｃ 作为萃

取剂ꎬ通过萃取精馏可以有效分离苯－异丙醇的共

沸物ꎮ

摩尔分数:１—０ꎻ２—０􀆰 ０５ꎻ３—０􀆰 １０ꎻ４—０􀆰 １５

图 １　 苯－异丙醇二元气液相平衡图

２　 工艺流程模拟

２􀆰 １　 工艺流程

以[ＨＭＩＭ]Ａｃ 为萃取剂的苯－异丙醇共沸物系

萃取精馏流程如图 ２ 所示ꎮ 原料为摩尔分数 ３３􀆰 ３％
苯和 ６６􀆰 ７％异丙醇混合物ꎬ从萃取精馏塔 Ｂ１ 的中

部(Ｓ１)进料ꎬ萃取剂[ＨＭＩＭ]Ａｃ 从 Ｓ２ 进料ꎬ经萃取

精馏分离后ꎬＢ１ 塔顶(Ｓ３)得到高浓度的苯ꎮ 塔釜

(Ｓ４)为[ＨＭＩＭ]Ａｃ 和异丙醇的混合物ꎬ经过换热器

Ｂ３ 后ꎬ经过物流 Ｓ５ 输送至萃取剂回收塔 Ｂ２ꎬＢ２ 塔

顶(Ｓ６)得到高纯度的异丙醇产品ꎬ塔釜(Ｓ７)得到高

纯度的[ＨＭＩＭ]Ａｃꎬ经过换热器 Ｂ４ 后返回 Ｂ１ 塔中

循环使用ꎮ
􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜􀤜
　 　 (上接第 ２１０ 页)

由表 ３ 可知ꎬ引入中间再沸精馏技术后能够有

效地降低塔底再沸器的热负荷ꎬ减少高品质公用工

程耗量从而降低生产操作成本ꎮ

５　 结论

以废气中硫化氢为原料ꎬ采用低温甲醇洗工艺

分离提纯后与 １ꎬ４－丁二醇反应得到了纯度较高的

四氢噻吩产品ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件对该工艺进行

了全流程模拟ꎬ并对关键工艺条件进行优化设计ꎬ确
定了最佳的工艺操作条件ꎮ 并对传统工艺进行了节

能方案的优化设计ꎬ节约电能 ３７􀆰 ７％及精馏操作成

本 １４％ꎬ为硫化氢废气的处理及资源化利用提供了
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图 ２　 苯－异丙醇萃取精馏工艺流程

２􀆰 ２　 模拟条件的确定

为了提高分离效果并降低能耗ꎬ本文中以塔顶

产品摩尔分数为标准ꎮ 精馏塔的操作单元采用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 中的 Ｒａｄｆｒａｃ 模块ꎬ热力学模型选用能够

准确模拟非理想溶液与气液相平衡的 ＮＲＴＬ 方程ꎮ
精馏塔的初始模拟条件见表 ２ꎮ

表 ２　 模精馏塔的初始模拟条件

条件参数 数据

苯摩尔分数要求 / ％ ≥９９􀆰 ５

苯和异丙醇混合物进料流量 / (ｋｍｏｌ􀅰ｈ－１) ２００

原料中苯摩尔分数 / ％ ３３􀆰 ３

萃取精馏塔塔板数 ２９

原料进料板位置 １３

萃取剂进料位置 ２

萃取剂进料温度 / ℃ ２５

溶剂比 ０􀆰 ３５

回流比 １􀆰 ４

３　 精馏塔工艺参数优化

使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的灵敏度分析工具对回流比与

溶剂比操作参数对分离性能进行分析ꎬ寻求最优的

操作条件ꎮ
３􀆰 １　 工艺参数优化结果

经过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的灵敏度分析的计算结果可

知ꎬ溶剂比和回流比对精馏塔的分离效果产生较大

影响ꎮ 需要选用最佳工艺参数才能满足分离效果和

能耗的要求ꎮ 根据计算得到模拟结果如表 ３ꎮ
表 ３　 模拟结果

　 　 　 条件参数 数据

萃取精馏塔全塔理论板数 ２９

原料进料位置 １３

离子液体进料位置 ２

溶剂比 ０􀆰 ３６５

萃取精馏塔回流比 １􀆰 ４

　 　 在此最佳工艺参数下进行模拟ꎬ精馏塔塔顶产

品苯的摩尔分数达到 ９９􀆰 ９９％ꎮ 萃取剂回收塔全塔

理论板数为 ４ 块ꎬ进料位置为第 ３ 块塔板ꎬ回流比为

０􀆰 ５ 时ꎬ回收塔塔顶产品异丙醇的摩尔分数达到

９９􀆰 ９９％ꎮ
３􀆰 ２　 萃取精馏过程分析

在萃取精馏搭内ꎬ溶剂的含量决定了原溶液中

关键组分的相对挥发度和塔的经济合理操作ꎮ 从溶

剂含量的角度ꎬ对回流比、溶剂比与塔顶产品摩尔分

数、冷凝器和再沸器热负荷的关系进行分析ꎮ 根据

“恒定浓度”的概念:①萃取精馏塔内为恒摩尔流ꎻ
②塔顶带出的溶剂量忽略不计ꎮ 由溶剂的物料衡算

可得到[１６]:
ＶｙＳ ＋ Ｓ ＝ ＬｘＳ (１)

式中ꎬＶ、Ｓ、Ｌ 分别代表气相、溶剂、液相流率ꎬｋｍｏｌ / ｈꎻ
ｘＳ、ｙＳ 分别为液相与气相中溶剂的摩尔分数ꎮ

溶剂与原溶液之间的气液平衡关系为:
ｙＳ ＝ βｘＳ / [１ ＋ (β － １)ｘＳ] (２)

　 　 精馏段物料衡算式消去式(１)中的 Ｖꎬ再与式

(２)消去 ｙＳ 得:
ｘＳ ＝ Ｓ / [(１ － β)Ｌ － βＤ / (１ － ｘＳ)] (３)

式中ꎬβ 为溶剂对非溶剂的相对挥发度ꎻＤ 为塔顶流

出液流率ꎮ
式(３)表示了溶剂含量对溶剂的加入量、溶剂

对非溶剂的相对挥发度以及塔板间液流率的关系ꎮ
由于溶剂对非溶剂的相对挥发度数值一般很小ꎬ可
忽略 β 对溶剂含量的影响ꎮ

ｌｇ(αＳ / α) ＝ ｘＳ{Ａ′１Ｓ － Ａ′２Ｓ －
(１ / ２)(Ａ１２ － Ａ２１)[(ｘ２ － ｘ１) / (ｘ２ ＋ ｘ１)]} (４)

式中ꎬαＳ 表示在溶剂的存在下组分 １ 对组分 ２ 的相

对挥发度ꎻα 表示无溶剂时组分 １ 对组分 ２ 的相对

挥发度ꎻＡ′１Ｓ、Ａ′２Ｓ表示溶剂与组分 １、组分 ２ 形成的

偏差ꎻＡ１２、Ａ２１表示由组分 １ 和组分 ２ 所组成的二元

系统的常数[１７]ꎮ
式(４)是衡量溶剂效果的重要标志ꎬ溶剂的浓

度越大ꎬ溶剂的选择性越大ꎬ分离效果越好ꎮ
３􀆰 ２􀆰 １　 回流比的影响

当理论塔板数 Ｎ ＝ ２９ꎬ原料进料位置为第 １３
板ꎬ离子液体进料位置为第 ２ 块理论板ꎬ溶剂比为

０􀆰 ３５ 时ꎬ回流比 Ｒ 对塔顶产品纯度、冷凝器和再沸

器热负荷的影响如图 ３ 所示ꎮ
随着回流比 Ｒ 的增大ꎬ塔顶苯的摩尔分数呈增

加趋势ꎮ 当回流比为 １􀆰 ４ 时ꎬ塔顶产品摩尔分数达

􀅰３１２􀅰
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１—塔顶产品摩尔分数ꎻ２—再沸器热负荷ꎻ３—冷凝器热负荷

图 ３　 回流比的影响

到最高ꎮ 当回流比 Ｒ 继续增大ꎬ塔顶产品摩尔分数

先趋于平缓后降低ꎬ这是由于随着回流比增大ꎬ离子

液体的摩尔分数降低ꎬ导致分离效果下降ꎮ 再沸器

与冷凝器的热负荷随着回流比的增加而增加ꎮ 综合

考虑产品的摩尔分数和能耗ꎬ回流比 Ｒ＝ １􀆰 ４ 为最佳

参数ꎮ
３􀆰 ２􀆰 ２　 溶剂比的影响

固定回流比 Ｒ＝ １􀆰 ４ꎬ溶剂比对塔顶产品摩尔分

数、冷凝器和再沸器热负荷的影响如图 ４ 所示ꎮ

１—塔顶产品摩尔分数ꎻ２—再沸器热负荷ꎻ３—冷凝器热负荷

图 ４　 溶剂比的影响

图 ４ 显示ꎬ溶剂比在 ０􀆰 ３２５~０􀆰 ３６５ꎬ塔顶产品摩

尔分数显著上升ꎮ 当溶剂比大于 ０􀆰 ３６５ 时ꎬ塔顶产

品摩尔分数几乎不变ꎮ 此时再增大溶剂比ꎬ不仅无

法增加塔顶产品摩尔分数ꎬ并且随着溶剂比的增大ꎬ
反而增加了再沸器和冷凝器的热负荷ꎮ 综上所述ꎬ
溶剂比选择 ０􀆰 ３６５ 最优ꎮ

４　 结论

利用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 软件ꎬ选择了 ２０ 种阴离子、１０
种阳离子组合成的 ２００ 种离子液体对苯－异丙醇共

沸体系从溶解性和选择性 ２ 方面进行预测ꎬ最终选

择离子液体[ＨＭＩＭ]Ａｃ 作为合适的萃取剂ꎮ 利用

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 灵敏度分析工具对苯－异丙醇共沸物系

的精馏塔工艺参数进行优化ꎮ 确定回流比为 １􀆰 ４ꎬ

溶剂比为 ０􀆰 ３６５ 时最终塔顶产品中苯的摩尔分数为

９９􀆰 ９９％ꎬ 异 丙 醇 的 摩 尔 分 数 为 ９９􀆰 ９９％ꎮ 说 明

[ＨＭＩＭ]Ａｃ 可以用作萃取精馏分离苯和异丙醇共

沸物系的萃取剂并提高了产品的摩尔分数ꎮ
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