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摘要:采用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 中的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软件ꎬ选定三丁基甲基醋酸铵([Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ])作为萃取精馏分离苯和乙醇共

沸体系的萃取剂ꎮ 采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件ꎬ对苯和乙醇体系的萃取精馏过程进行了模拟ꎮ 考察了溶剂比、全塔理论板
数、回流比、原料进料位置等因素对分离效果的影响ꎬ通过灵敏度分析ꎬ得到了萃取精馏分离乙醇和苯体系的最佳工艺优化条
件ꎮ 在此条件下ꎬ产品苯的摩尔分数为 ９９􀆰 ９９％ꎬ乙醇的摩尔分数为 ９９􀆰 ９８％ꎮ 说明以[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４] [ＯＡｃ]为萃取剂萃取分离乙醇
和苯的共沸物具有很好的效果ꎮ
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ｔａｏｚｈａｎｇ１５１＠ １２６.ｃｏｍꎮ

　 　 苯、乙醇是广泛使用的重要化工原料[１]ꎮ 酒精

厂在生产酒精时ꎬ蒸馏发酵后的酒精糟废液中含有

醇类和芳香烃ꎬ其中包括乙醇和苯ꎮ 苯－乙醇混合

物是一种二元最低共沸液体混合物ꎬ在 １０１􀆰 ３ ｋＰａ
时共沸点温度为 ６８􀆰 ２４℃ꎬ共沸摩尔组成中含有

４４􀆰 ８％的乙醇[２]ꎬ由于二者相对挥发度接近ꎬ所以用

普通的精馏方法难以进行分离ꎬ路建美等[３] 用渗透

气化的方法分离了苯－乙醇混合物ꎬ韩祺祺[４] 用变

压精馏的方法分离苯－乙醇混合物ꎬ韩振为等[５] 设

计用共沸精馏的方法对苯－乙醇(环己烷) －水两体

系的分离进行模拟ꎬ共沸精馏、变压精馏[６] 和加盐

萃取精馏[７－８]等具有设备成本高、添加的无机盐易

结晶、腐蚀设备的缺点ꎮ 因此ꎬ寻找适合的分离萃取

剂成为萃取分离技术的关键ꎮ
离子液体作为新型绿色溶剂和催化剂ꎬ在萃取

反应精馏工艺中应用广泛[９－１１]ꎮ 离子液体是完全由

有机阳离子和无机或有机阴离子组成的化学物质ꎬ

具有如下优点:蒸气压极低、高选择性和热熔性、液
程宽以及对有机溶剂和无机溶剂的良好溶解性

等[１２]ꎮ 近年来ꎬ离子液体因越来越多地被用作共沸

物系的萃取剂而受到广泛关注[１３]ꎮ
本文中针对苯－乙醇体系ꎬ采用以 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ

模型[１４－１７]为基础的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软件筛选适宜的

离子液体ꎬ采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件对三丁基

甲基醋酸铵作为苯－乙醇共沸物的萃取剂的连续萃

取精馏过程进行了模拟ꎬ进一步考察了离子液体用

于苯－乙醇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为精馏分离过程的工艺设计提供

了理论依据ꎮ

１　 离子液体萃取剂的筛选

１􀆰 １　 计算方法

ＣＯＳＭＯ－ＲＳ( ｃｏｎｄｃｔｏｒ － ｌｉｋｅ ｓｃｒｅｅｎｉｎｇ ｍｏｄｅｌ ｆｏｒ
ｒｅａｌ ｓｏｌｖｅｎｔｓ) 真实体系的类导体屏蔽模型是由
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Ｋｌａｍｅ 等[１４－１６]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 杨小倩等[１８] 用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ
方法自带的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软件预测了离子液体对乙

腈－水气液相平衡的影响ꎬ并将预测结果与实验结

果进行对比ꎬ二者一致ꎮ 李骏等[１９] 通过与实验数据

进行对比ꎬ进而验证了 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 预测离子液体分

离能力的准确性ꎮ
本文中采用以 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 方法的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ

应用软件对选出的离子液体进行预测ꎮ 根据无限稀

释溶液的相关定义[２０]ꎬ使用 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 计算一种

物质在另一种物质中的无限稀释活度系数 γ∞
ｉ ꎬ进而

确定两者的溶解性和选择性等ꎮ 无限稀释溶液中ꎬ
组分 ｉ 相对于组分 ｊ 的相对挥发度 α∞

ｉｊ :
α∞

ｉｊ ＝ (γ∞
ｉ ｐｓｉ) / (γ∞

ｊ ｐｓｊ ) (１)

式中ꎬγ∞
ｉ 为无限稀释溶液中组分 ｉ 的活度系数ꎻｐｓ

ｉ

为组分 ｉ 的饱和蒸气压ꎮ
无限稀释溶液中ꎬ组分 ｉ 相对于组分 ｊ 的选

择性:
Ｓ∞
ｉｊ ＝ γ∞

ｉ / γ∞
ｊ (２)

　 　 选择性高且具有一定溶解能力的离子液体被选

择作为萃取剂ꎮ
１􀆰 ２　 萃取剂的选择

借助 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软件进行预测ꎬ预测中使用

的离子液体由 １３ 种不同的阳离子和 １８ 种不同的阴

离子组成ꎬ自由组合成 ２３４ 种离子液体ꎬ其中筛选出

８ 种具有代表性的离子液体ꎬ离子的名称与筛选结

果如表 １ 所示ꎮ 其中阳离子包括咪唑类、季铵类、季
鏻类 ３ 种类型ꎮ

表 １　 离子液体筛选结果

阳离子 阴离子 Ｃ１ Ｃ２ Ｓ１２

１－乙基－３－甲基咪唑 [ＯＡｃ] ０􀆰 １３ ２７􀆰 ３４ ２１０􀆰 ６２

１－丁基－３－甲基咪唑 [ＯＡｃ] ０􀆰 ２４ ３３􀆰 ６０ １４１􀆰 ２６

三丁基乙基膦 [ＯＡｃ] １􀆰 ０９ ２０４􀆰 ９４ １８８􀆰 ８０

三丁基甲基膦 [ＯＡｃ] ０􀆰 ９８ ２３１􀆰 ０２ ２３５􀆰 ３１

三丁基甲基铵 [ＯＡｃ] ０􀆰 ９６ ２８６􀆰 ９２ ２９８􀆰 ００

三丁基甲基铵 ＰＦ６ ０􀆰 ７１ ０􀆰 ２２ ０􀆰 ３１

三丁基甲基铵 ＢＦ４ ０􀆰 ７７ ０􀆰 ４２ ０􀆰 ５４

三丁基甲基铵 ＮＯ３ ０􀆰 ８７ ４􀆰 ０６ ４􀆰 ６９

　 　 注:Ｃ１ 为离子液体在苯中的溶解度ꎻＣ２ 为离子液体在乙醇中的

溶解度ꎻＳ１２为离子液体在苯－乙醇体系中的选择性ꎮ

通过表 １ 筛选结果可知ꎬ当阴离子相同时ꎬ离子

液体在苯和乙醇中的溶解度会随着阳离子碳链的增

加而升高ꎬ而离子液体在体系中的选择性会随着阳

离子碳链的增加而降低ꎮ 当阳离子相同时ꎬ醋酸根

离子在苯和乙醇中的溶解度会高于其他阴离子的溶

解度ꎬ选择性也高于其他阴离子的选择性ꎬ说明阴离

子在离子液体筛选中取决定性作用ꎮ 综合溶解度和

选择性 ２ 方面考虑ꎬ选定三丁基甲基醋酸铵(缩写

为[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４] [ＯＡｃ])作为本文中苯－乙醇共沸体系

的萃取剂ꎮ
１􀆰 ３　 相平衡计算

利用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 预测在[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４] [ＯＡｃ]不同

浓度对苯－乙醇共沸体系的相平衡的影响ꎬ如图 １ꎮ
随着[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ]浓度增加ꎬ苯－乙醇的共沸曲线

逐渐上移ꎬ远离对角线ꎬ使苯和乙醇相对挥发度加

大ꎮ 当[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ]浓度大于 ０􀆰 ０７ 时ꎬ苯－乙醇

共沸现象消失ꎬ使苯－乙醇共沸体系可以采用精馏

方式分离ꎮ 因此ꎬ 综合考虑ꎬ 本文中最终选定

[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ]作为萃取剂ꎬ可有效分离苯－乙醇的

共沸物ꎮ

１—无萃取剂ꎻ２—ｘ３ ＝ ０􀆰 ０５ꎻ３—ｘ３ ＝ ０􀆰 ０７ꎻ４—ｘ３ ＝ ０􀆰 １

图 １　 苯－乙醇二元气液相平衡图

２　 工艺流程模拟

２􀆰 １　 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 简介

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 是一款集稳态化工模拟、优化、灵敏

度分析和经济评价的大型化工过程模拟软件[２１]ꎬ可
应用于各种操作过程的模拟ꎬ从单个操作单元到整

个工艺流程的模拟ꎮ 其主要由 ３ 部分组成ꎬ物性数

据库、单元操作模块、系统实现策略ꎮ 物性数据库包

含多种有机物、无机物、固体、水溶电解质的基本物

性参数ꎬ以及多种用于计算传递性质和热力学性质

的模型方法ꎮ 其拥有 ５０ 多种单元操作模块ꎬ本文中

利用灵敏度分析模块ꎬ可设置某一操纵变量作为灵

敏度分析变量ꎬ通过改变此变量的值模拟操作结果

的变化情况ꎮ 系统实现策略包括数据输入、解算策

略以及结果输出ꎮ
２􀆰 ２　 工艺流程设计

根据萃取精馏原理设计ꎬ采用双塔连续萃取精

馏分离乙醇和苯体系ꎬ工艺流程见图 ２ꎮ

􀅰８２２􀅰



２０１９ 年 １２ 月 李文秀等:离子液体萃取精馏苯和乙醇共沸体系的模拟

图 ２　 乙醇和苯体系萃取精馏工艺流程

乙醇和苯的混合物从萃取精馏塔 Ｂ１ 的中部进

料ꎬ萃取剂[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４] [ＯＡｃ]从塔顶第二块板进料ꎮ
经过萃取精馏分离ꎬＢ１ 顶部得到高纯度的苯ꎬ塔底

物流 Ｓ１ 为[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ]和乙醇的混合物ꎬ经过冷

却器 Ｃ１ 降温后ꎬ物流 Ｓ２ 进入萃取剂回收塔 Ｂ２ 进

行分离ꎬＢ２ 顶部得到高纯度的乙醇产品ꎬ塔底得到

高纯度的[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ]ꎬ经过冷却器 Ｃ２ 降温后返

回 Ｂ１ 循环利用ꎮ
采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件对上述工艺流程

进行模拟ꎬ其中相互作用参数均为 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软

件通过 ＮＲＴＬ 方程(非随机双液体模型方程)拟合

所得ꎬ选择分离条件为:乙醇和苯混合物进料流量为

１ ０００ ｋｍｏｌ / ｈꎬ以共沸组成进料ꎬ其中乙醇摩尔分数

为 ４４􀆰 ８％ꎬ苯为 ５５􀆰 ２％ꎮ 最终得到产品苯摩尔分数

９９􀆰 ９９％ꎬ乙醇摩尔分数 ９９􀆰 ９８％ꎮ

３　 工艺参数优化

３􀆰 １　 确定溶剂比

通过利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件的灵敏度分析工具

(ｓｅｎｓｉｔｉｖｉｔｙ ａｎａｌｙｓｉｓ)ꎬ分析了溶剂比对萃取精馏塔塔

顶产品苯的摩尔分数 ｘＤ、再沸器和冷凝器热负荷的

影响ꎬ见图 ３ꎮ 随着溶剂比 Ｓ / Ｆ 的增加ꎬ塔顶产品摩

尔分数急剧增加ꎬ当 Ｓ / Ｆ 大于 ０􀆰 ５ 之后ꎬ塔顶摩尔

分数的变化趋于平缓ꎻ冷凝器的热负荷和再沸器的

热负荷的变化趋势则相反ꎬ冷凝器的热负荷呈下降

趋势ꎬ再沸器的热负荷则一直在增大ꎮ 因此ꎬ综合考

　 　 　 　 　 　 　

１—苯摩尔分数ꎻ２—冷凝器热负荷ꎻ３—再沸器热负荷

图 ３　 溶剂比的影响

虑塔顶产品纯度要求和能耗ꎬ选定溶剂比为 ０􀆰 ５１ꎮ
３􀆰 ２　 确定全塔理论塔板数

利用灵敏度分析工具分析了全塔理论板数对精

馏塔的分离效果的影响ꎬ结果如图 ４ 所示ꎮ 当全塔

理论塔板数在 １４~１８ 块板范围内增加时ꎬ塔顶产品

摩尔分数和冷凝器热负荷变化趋于平缓ꎬ再沸器热

负荷在逐渐增加ꎬ当塔板数在 １８~２４ 块板范围内增

加时ꎬ塔顶摩尔分数急剧增加ꎬ再沸器热负荷也随着

塔板数的增加而增加ꎬ而冷凝器热负荷变化趋势刚

好相反ꎮ 当塔板数达到 ２４ 块以后ꎬ塔顶摩尔分数、
冷凝器的热负荷和再沸器的热负荷的变化趋势都趋

于平缓ꎬ因此ꎬ综合考虑产品纯度和能耗ꎬ选定全塔

理论塔板数为 ２４ 块ꎮ

１—苯摩尔分数ꎻ２—冷凝器热负荷ꎻ３—再沸器热负荷

图 ４　 全塔理论塔板数的影响

３􀆰 ３　 确定最佳回流比

利用灵敏度分析工具分析了回流比对精馏塔的

分离效果的影响ꎬ结果如图 ５ 所示ꎮ 当回流比在 ０~
１ 变化时ꎬ塔顶产品摩尔分数、冷凝器热负荷和再沸

器热负荷随着回流比增加而增加ꎬ三者变化趋势相

同ꎮ 当回流比大于 １ 后ꎬ塔顶苯的摩尔分数呈下降

趋势ꎬ而冷凝器热负荷和再沸器热负荷变化呈上升

趋势ꎬ因此综合考虑产品纯度和能耗ꎬ选定回流比

为 １ꎮ

１—苯摩尔分数ꎻ２—冷凝器热负荷ꎻ３—再沸器热负荷

图 ５　 回流比的影响

３􀆰 ４　 确定原料进料位置

利用灵敏度分析工具分析了原料进料位置对精

馏塔的分离效果的影响ꎬ结果如图 ６ 所示ꎮ 当进料

􀅰９２２􀅰
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位置在第 ８~９ 块板间变化时ꎬ塔顶产品摩尔分数急

剧增加ꎬ而再沸器热负荷变化不大ꎬ当进料位置在第

９ 块板之后ꎬ苯摩尔分数呈增大趋势且趋于平缓ꎬ再
沸器热负荷变化也呈增加趋势ꎬ而冷凝器热负荷则

呈现下降趋势ꎬ因此ꎬ综合考虑产品纯度和能耗ꎬ选
定原料进料位置为第 １８ 块板ꎮ 本文中萃取剂进料

位置为固定位置第 ２ 块板ꎮ

１—苯摩尔分数ꎻ２—冷凝器热负荷ꎻ３—再沸器热负荷

图 ６　 原料进料位置的影响

３􀆰 ５　 萃取剂回收塔工艺条件

萃取剂回收塔采用 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块ꎬ利用灵敏

度分析工具ꎬ同时得到最优条件:全塔理论塔板数 ５
块ꎬ原料进料位置第 ３ 块ꎬ回流比 １ꎮ

４　 结论

(１)采用计算机软件对苯－乙醇共沸体系进行

计算ꎬ结果表明ꎬＣＯＳＭＯ－ＲＳ 中的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软

件可对萃取剂进行筛选ꎻＡｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 流程模拟软件

可对该工艺流程进行模拟ꎮ
(２)通过采用 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 中的 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍ 软

件ꎬ选定 １３ 种阳离子和 １８ 种阴离子自由组合成的

２３４ 种离子液体ꎬ对乙醇和苯共沸体系从溶解性和

选择性 ２ 个方面筛选和预测ꎬ最终选定 [Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４ ]
[ＯＡｃ]作为分离乙醇和苯体系的萃取剂ꎮ

(３)通过利用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 的 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块ꎬ模
拟了以[Ｎ１ꎬ４ꎬ４ꎬ４][ＯＡｃ]为萃取剂分离乙醇和苯体系

的过程ꎬ并用灵敏度分析工具分析了不同工艺参数

对分离效果的影响ꎬ获得了在设定条件下的最佳工

艺操作参数为:萃取精馏塔的全塔理论塔板数为

２４ꎬ原料和萃取剂进料位置分别为第 １８ 块和第 ２ 块

理论板ꎬ回流比为 １ꎬ溶剂比为 ０􀆰 ５１ꎮ 萃取剂回收塔

全塔理论板数为 ５ 块ꎬ进料位置为第 ３ 块理论板ꎬ回
流比为 １ꎮ
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