
第 ４５ 卷第 ２ 期 现代化工 Ｆｅｂ. ２０２５
２０２５ 年 ２ 月 Ｍｏｄｅｒｎ Ｃｈｅｍｉｃａｌ Ｉｎｄｕｓｔｒｙ

离子液体萃取剂辅助分离
甲醇－乙腈共沸物的研究
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摘要:为实现甲醇－乙腈共沸体系的高效分离ꎬ以离子液体 １－己基－３－甲基－咪唑双[(三氟甲基)磺酰基]亚胺盐([ＨＭＩＭ]
[ＮＴＦ２])为萃取剂ꎬ探究甲醇－乙腈－[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]三元物系在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下的等压气液相平衡(ＶＬＥ)行为ꎮ 结果表明ꎬ当
[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的摩尔分数为 ０􀆰 ０３９ ５ 时ꎬ体系不再共沸ꎬ甲醇和乙腈得到有效分离ꎻ同时ꎬ离子液体摩尔分数的增加可提高甲

醇相对于乙腈的相对挥发度ꎮ 通过 ＮＲＴＬ 模型进一步验证实验结果的准确性ꎻ此外ꎬ利用过量焓、高斯和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对分离机

理过程进行了分析ꎮ
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工传质与分离ꎬ通讯联系人ꎬｔａｏｚｈａｎｇ＠ １２６.ｃｏｍꎮ

　 　 甲醇为生产链霉素、维生素和激素等的必需的

药物ꎮ 乙腈除用于生产药品外ꎬ还广泛应用于香料、
橡胶和农药工业ꎮ 甲醇(ＭｅＯＨ)和乙腈(ＡＣＮ)在医

药生产设施的废物流中存在[１]ꎮ 甲醇和乙腈在常

压状态下共沸ꎬ离子液体( Ｉｏｎｉｃ ｌｉｑｕｉｄꎬＩＬｓ)以其独

特的物理化学性质在萃取精馏分离二元共沸物中表

现优异[２]ꎮ 因此ꎬ以离子液体作为萃取剂并通过萃

取精馏方法实现甲醇－乙腈的高效分离ꎮ
近几年ꎬ国内外有少量关于使用离子液体作为

萃取剂分离甲醇和乙腈共沸物的研究ꎮ Ｌｉ 等[３] 研

究了[ＯＭＩＭ][ＢＦ４]或[ＥＭＩＭ][ＢＦ４]对甲醇和乙腈

体系 ＶＬＥ 行为的影响ꎬ结果发现[ＯＭＩＭ] [ＢＦ４]对

甲醇的盐析作用强于[ＥＭＩＭ] [ＢＦ４]ꎮ Ｚｈｕ 等[４] 使

用 σ－ｐｒｏｆｉｌｅｓ 图得出了她的结论ꎬ甲醇与[ＨＭＩＭ]

[ＢＦ４] / [ＨＭＩＭ][ＯＴＦ]之间的氢键相互作用强于乙

腈与离子液体之间的氢键相互作用ꎬ用 ＮＲＴＬ 模型

对[ＨＭＩＭ] [ＯＴＦ] －甲醇－乙腈的三元气液相平衡

(ＶＬＥ)数据进行了拟合ꎬ得出消除共沸的最小摩尔

分 数 为 ０􀆰 ０４２ꎮ Ｚｈａｎｇ 等[５] 基 于 ＮＲＴＬ 模 型ꎬ
[ＢＭＩＭ][Ｂｒ]、[ＢＭＩＭ][Ｃｌ]和[ＢＭＩＭ][ＯＡｃ]消除

共沸点所需的最小摩尔分数分别为 ０􀆰 １８３、０􀆰 １３８ 和

０􀆰 １１６ꎮ ([ ＢＭＩＭ ] [ ＮＴＦ２ ]、 [ ＥＭＩＭ ] [ ＮＴＦ２ ]、
[ＢＭＩＭ] [ＯＡｃ]、[ ＢＭＩＭ] [ＤＥＰ]、[ ＢＭＩＭ] [ Ｃｌ]、
[ＢＭＩＭ] [ Ｂｒ]、 [ ＯＭＩＭ] [ ＢＦ４ ]、 [ ＥＭＩＭ] [ ＢＦ４ ]、
[ＨＭＩＭ][ＢＦ４]和[ＨＭＩＭ] [ＯＴＦ]已被用于分离甲

醇－乙腈共沸物ꎬ共沸破坏的最小摩尔分数为 ０􀆰 ０４２~
０􀆰 １８３) [３－５]ꎮ 用 ＮＲＴＬ 模型对[ＨＭＩＭ] [ＯＴＦ] －甲

醇－乙腈的三元气液相平衡(ＶＬＥ)数据进行拟合ꎬ
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得出其消除共沸最小摩尔分数为 ０􀆰 ０４２ꎮ 但是ꎬ由
于离子液体的可设计性ꎬ使其结构种类繁多ꎬ其他离

子液体作为萃取剂分离甲醇－乙腈共沸物体系还有

待研究ꎮ
笔者选择 １－己基－３－甲基－咪唑双[(三氟甲

基)磺酰基]亚胺盐离子液体ꎬ在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下ꎬ对
甲醇－乙腈－[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]三元物系的等压气液

相平衡进行测定ꎮ 并利用 ＮＲＴＬ 模型对数据进行拟

合ꎬ利用过量焓和 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 对分离机理过程进行

分析ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验试剂及装置

甲醇、乙腈ꎬ均为分析纯ꎬ纯度为 ９９􀆰 ５％ꎬ国药

集团化学试剂有限公司生产ꎻ[ＨＭＩＭ] [ＮＴＦ２]ꎬ质
量分数为 ９９％ꎬ兰州雨陆精细化学有限公司生产ꎮ
进行实验前ꎬ离子液体要在真空干燥箱中干燥 ４８ ｈꎬ
干燥温度为 ３３３ Ｋꎬ干燥压力为 ２ ｋＰａꎬ干燥后含水

量低于 ５００ ｍｇ / Ｌ(Ｋａｒｌ－Ｆｉｓｃｈｅｒ 法测定)ꎮ
ＣＥ－２ 型气液相平衡釜ꎬ北洋化工有限公司生

产ꎻ７８２０ Ａ 气相色谱仪ꎬ安捷伦生产ꎻＨＳ－９ 顶空进

样器ꎬ上海思达分析仪器有限公司生产ꎻＰＲ２２４ＺＨ
电子天平ꎬ奥豪斯仪器(常州)有限公司生产ꎮ
１􀆰 ２　 实验方法

用标准不确定度为 ０􀆰 ０００ １ ｇ 的电子天平将甲

醇、乙腈、[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]按计算比例称量并混合ꎬ
放入平衡釜中ꎬ由标准不确定度为 ０􀆰 ０１ Ｋ 的温度计

测量温度ꎬ当温度在 ３０ ｍｉｎ 内不发生变化时认为系

统达到平衡ꎬ进行气液相取样ꎮ 利用连接顶空进样

器的气相色谱仪对样品中甲醇、乙腈含量进行测定ꎬ
由于离子液体的蒸汽压忽略不计ꎬ通过差重法计算

离子液体的含量[６]ꎮ 每个样品至少重复测量 ３ 次ꎬ
三组分的摩尔分数不确定度为 ０􀆰 ００１ꎮ
１􀆰 ３　 分析条件

气相色谱仪采用 ＦＩＤ 检测器ꎬ进样口及检测器温

度分别为 ４７３􀆰 １５、４５３􀆰 １５ Ｋꎬ柱箱温度为 ３１５􀆰 １５ Ｋꎬ载
气流速为 ２０􀆰 １ ｃｍ３ / ｍｉｎꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 ＩＬｓ 的筛选

利用 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ１９􀆰 ０ 软件对甲醇和乙腈的

溶解度与选择性进行计算[７－９]ꎬ得出 ２１ 种阳离子和

２２ 种阴离子组成的 ４６２ 种 ＩＬｓꎬ不同离子液体的选

择性如图 １ 所示ꎮ 从图 １ 中可以看出ꎬ选择性越大ꎬ

红色越深ꎬ峰值越高ꎬ分离效果越好ꎮ

图 １　 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ 计算的选择性数据

由图 １ 中可以看出ꎬ阴离子对甲醇－乙腈体系

的影响更大ꎬ其中[ＢＦ４]
－、[Ｂ(ＣＮ) ４]

－、[ＮＴＦ２]
－的

效果较其他离子液体效果明显ꎬ此外ꎬ[ＮＴＦ２]
－的效

果最优ꎮ 与此同时ꎬ考虑溶解度的影响ꎬ列出几种

[ＮＴＦ２]
－代表性的离子液体的溶解度ꎬ如表 １ 所示ꎮ

表 １　 离子液体筛选结果

阳离子 阴离子 Ｃ１ Ｃ２ Ｓ１２

１－己基－３－甲基

　 咪唑

　 双((三氟甲基)
磺酰基)酰亚胺

０􀆰 ６４５１ ３􀆰 ３３４３ ５􀆰 １６８３

１－丁基－３－甲基

　 咪唑

　 双((三氟甲基)
磺酰基)酰亚胺

０􀆰 ６４０６ ３􀆰 ２６５６ ５􀆰 ０９７９

１－辛基－３－甲基

　 吡啶

　 双((三氟甲基)
磺酰基)酰亚胺

０􀆰 ６７２５ ３􀆰 ４０５３ ５􀆰 ０６３４

三丁基甲基磷 　 双((三氟甲基)
磺酰基)酰亚胺

０􀆰 ８８８６ ４􀆰 ４９２４ ５􀆰 ０５５６

　 　 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为离子液体在甲醇－乙腈体系中的选择性ꎮ

由表 １ 中可以看出ꎬ[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的选择性

均高于其他离子液体ꎬ三丁基甲磷双(三氟甲磺酰)
亚胺的溶解度最高ꎬ 但是稳定性不如 [ ＨＭＩＭ]
[ＮＴＦ２]ꎬ综合考虑ꎬ选择[ＨＭＩＭ] [ＮＴＦ２]离子液体

作为萃取剂ꎮ
２􀆰 ２　 装置可靠性实验

为了验证装置的可靠性ꎬ在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下测

量甲醇(１)－乙腈(２)的二元 ＶＬＥ 数据ꎬ结果如表 ２
所示ꎬ二元体系的 ｘ１ －ｙ１ 图如图 ２ 所示ꎬｘ１、ｙ１ 分别

为液相和气相中甲醇的摩尔分数ꎮ
表 ２　 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下甲醇(１)－乙腈(２)二元体系的

等压 ＶＬＥ 数据

Ｔ / Ｋ ｘ１ ｙ１ γ１ γ２

３３８􀆰 ００ ０􀆰 ９７２ ０􀆰 ９６４ ０􀆰 ９８０ ２􀆰 ２２９

３３７􀆰 ９０ ０􀆰 ９４６ ０􀆰 ９３４ ０􀆰 ９７９ ２􀆰 １３６

３３７􀆰 ６０ ０􀆰 ９１０ ０􀆰 ８９８ ０􀆰 ９９１ １􀆰 ９９４

􀅰０１１􀅰
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续表

Ｔ / Ｋ ｘ１ ｙ１ γ１ γ２

３３７􀆰 ３０ ０􀆰 ８６０ ０􀆰 ８５５ １􀆰 ０１０ １􀆰 ８４６

３３７􀆰 ２０ ０􀆰 ７６１ ０􀆰 ７８４ １􀆰 ０５０ １􀆰 ６２０

３３７􀆰 ５０ ０􀆰 ６９５ ０􀆰 ７４４ １􀆰 ０７９ １􀆰 ４８３

３３８􀆰 ００ ０􀆰 ５８８ ０􀆰 ６８７ １􀆰 １５４ １􀆰 ３２２

３３９􀆰 ７０ ０􀆰 ４１３ ０􀆰 ５９２ １􀆰 ３２５ １􀆰 １４０

３４１􀆰 １０ ０􀆰 ３１２ ０􀆰 ５２４ １􀆰 ４７１ １􀆰 ０８２

３４２􀆰 ９０ ０􀆰 ２３０ ０􀆰 ４５６ １􀆰 ６２１ １􀆰 ０３９

３４５􀆰 ４０ ０􀆰 １４６ ０􀆰 ３５５ １􀆰 ８０７ １􀆰 ０２２

３４８􀆰 １０ ０􀆰 ０８８ ０􀆰 ２５７ １􀆰 ９５４ １􀆰 ００９

３５１􀆰 ００ ０􀆰 ０４５ ０􀆰 １５６ ２􀆰 ０６７ ０􀆰 ９９８

　 　 注:标准不确定确定度 ｕ(Ｔ)＝ ０􀆰 ０１ Ｋꎬｕ(Ｐ)＝ ０􀆰 １ ｋＰａꎬｕ( ｘ３)＝

ｕ(ｘ１)＝ ｕ(ｙ１)＝ ０􀆰 ００１ꎮ

图 ２　 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下甲醇(１)＋乙腈(２)
二元体系的 ｘ１－ｙ１ 图

从图 ２ 中可以看出ꎬ实验数据与文献[３ꎬ１０]中
的数据相吻合ꎬ表明该实验装置具有良好的可靠性ꎮ
使用 Ｗｉｓｎｉａｋ 的 Ｌ－Ｗ 方法和 ｖａｎＮｅｓｓ 方法进行热力

学一致性检验[１１－１４]ꎬ若 Ｆ<５ 且 Δｙ<０􀆰 ０１ꎬ则实验具

有良好的一致性ꎬ热力学一致性测试结果为 Ｆ＝
２􀆰 ３６ꎬΔｙ＝ ０􀆰 ０００ ７ꎬ符合热力学一致性ꎬ结果如表 ３
所示ꎮ 结果表明该实验方法和装置是可靠的ꎬ满足

实验操作条件ꎮ
表 ３　 热力学一致性的测试结果

体系
Ｗｉｓｎｉａｋ 点结果 Ｗｉｓｎｉａｋ 面积结果 ｖａｎ Ｎｅｓｓ 结果

Ｆｋ(平均) 结果 Ｌ Ｗ Ｆ 结果 Δｙ 结果

甲醇＋乙腈 ４􀆰 ４９ 通过 ５􀆰 ０４ ５􀆰 ３７ ２􀆰 ３６ 通过 ０􀆰 ０００７ 通过

２􀆰 ３　 三元体系的 ＶＬＥ 数据

实验测得 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下甲醇(１) ＋乙腈(２) ＋
[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２](３)三元体系的气液平衡数据分别

如表 ４ 和图 ３ 所示ꎮ 其中 ｘ３ 为离子液体的物质的

量浓度ꎬｘ１′为液相中不含离子液体的甲醇摩尔分

数ꎬα１２为甲醇对乙腈的相对挥发度ꎬＴ 为三元体系

平衡后的平衡温度ꎮ

表 ４　 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下甲醇(１)＋乙腈(２)＋
[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２](３)的 ＶＬＥ 数据

Ｔ / Ｋ ｘ３ ｘ１ ｘ１ ′ ｙ１ α１２ γ１ γ２

３３９􀆰 ９０ ０􀆰 ０４８ ０􀆰 ９２５ ０􀆰 ９７４ ０􀆰 ９７８ １􀆰 １８１ ０􀆰 ９６９ １􀆰 ４５９

３３９􀆰 ８０ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ９０７ ０􀆰 ９５４ ０􀆰 ９６２ １􀆰 ２０９ ０􀆰 ９７７ １􀆰 ４３５

３３９􀆰 ６５ ０􀆰 ０４９ ０􀆰 ８８０ ０􀆰 ９２６ ０􀆰 ９４０ １􀆰 ２４９ ０􀆰 ９８９ １􀆰 ４０６

３３９􀆰 ５５ ０􀆰 ０４９ ０􀆰 ７９９ ０􀆰 ８４１ ０􀆰 ８７９ １􀆰 ３７２ １􀆰 ０２３ １􀆰 ３２３

３３９􀆰 ６０ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ７４３ ０􀆰 ７８２ ０􀆰 ８４０ １􀆰 ４６５ １􀆰 ０４９ １􀆰 ２７１

３３９􀆰 ９５ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ６４５ ０􀆰 ６７９ ０􀆰 ７８０ １􀆰 ６７８ １􀆰 １１６ １􀆰 １８１

３４０􀆰 ３５ ０􀆰 ０４９ ０􀆰 ５６２ ０􀆰 ５９２ ０􀆰 ７３２ １􀆰 ８８２ １􀆰 １８９ １􀆰 １２３

３４１􀆰 ０５ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ４６３ ０􀆰 ４８８ ０􀆰 ６６９ ２􀆰 １２７ １􀆰 ２７７ １􀆰 ０７２

３４２􀆰 ０５ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ３８１ ０􀆰 ４０１ ０􀆰 ６１２ ２􀆰 ３５５ １􀆰 ３６４ １􀆰 ０３９

３４９􀆰 ６５ ０􀆰 ０５１ ０􀆰 ２８６ ０􀆰 ３０１ ０􀆰 ５３２ ２􀆰 ６３７ １􀆰 ４７１ １􀆰 ００８

３４５􀆰 ４５ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ２０５ ０􀆰 ２１５ ０􀆰 ４４５ ２􀆰 ９１９ １􀆰 ６０１ １􀆰 ０００

３４８􀆰 ０５ ０􀆰 ０５１ ０􀆰 １３５ ０􀆰 １４２ ０􀆰 ３４６ ３􀆰 １９５ １􀆰 ６９７ ０􀆰 ９８０

３５０􀆰 １５ ０􀆰 ０５１ ０􀆰 ０８８ ０􀆰 ０９２ ０􀆰 ２５８ ３􀆰 ４１９ １􀆰 ７９０ ０􀆰 ９７６

３５３􀆰 ２５ ０􀆰 ０５０ ０􀆰 ０１４ ０􀆰 ０１５ ０􀆰 ０５３ ３􀆰 ７７０ １􀆰 ９４３ ０􀆰 ９８０

３３８􀆰 ４５ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ９４５ ０􀆰 ９８１ ０􀆰 ９８１ ０􀆰 ９８９ １􀆰 ００４ １􀆰 ７９３

３３８􀆰 ３５ ０􀆰 ０３６ ０􀆰 ９１０ ０􀆰 ９４５ ０􀆰 ９４９ １􀆰 ０７４ １􀆰 ０１６ １􀆰 ６６９

３３８􀆰 ２０ ０􀆰 ０３６ ０􀆰 ８６２ ０􀆰 ８９６ ０􀆰 ９０６ １􀆰 １３１ １􀆰 ０３０ １􀆰 ６０６

３３８􀆰 ０５ ０􀆰 ０３８ ０􀆰 ８００ ０􀆰 ８３１ ０􀆰 ８６１ １􀆰 ２５４ １􀆰 ０６０ １􀆰 ４９０

３３８􀆰 ０５ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ７２８ ０􀆰 ７５６ ０􀆰 ８１４ １􀆰 ４０８ １􀆰 １０２ １􀆰 ３７９

３３８􀆰 ２５ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ６５２ ０􀆰 ６７７ ０􀆰 ７６８ １􀆰 ５７８ １􀆰 １５２ １􀆰 ２８８

３３８􀆰 ６５ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ５５５ ０􀆰 ５７６ ０􀆰 ７１１ １􀆰 ８１１ １􀆰 ２３４ １􀆰 ２０４

３３９􀆰 ３５ ０􀆰 ０３６ ０􀆰 ４７１ ０􀆰 ４８９ ０􀆰 ６６２ ２􀆰 ０４４ １􀆰 ３１７ １􀆰 １４２

３４０􀆰 ６５ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ３７１ ０􀆰 ３８６ ０􀆰 ５９４ ２􀆰 ３３５ １􀆰 ４２６ １􀆰 ０８９

３４１􀆰 ６５ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ３１１ ０􀆰 ３２３ ０􀆰 ５４９ ２􀆰 ５５０ １􀆰 ５１２ １􀆰 ０６２

３４３􀆰 ５５ ０􀆰 ０３８ ０􀆰 ２２６ ０􀆰 ２３５ ０􀆰 ４６５ ２􀆰 ８２７ １􀆰 ６３８ １􀆰 ０４６

３４５􀆰 ９０ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 １５４ ０􀆰 １６０ ０􀆰 ３８１ ３􀆰 ２２５ １􀆰 ８０２ １􀆰 ０１９

３４８􀆰 ９０ ０􀆰 ０３６ ０􀆰 ０８７ ０􀆰 ０９０ ０􀆰 ２６２ ３􀆰 ５７３ １􀆰 ９５９ １􀆰 ０１４

３５０􀆰 ２０ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ０２５ ０􀆰 ０２６ ０􀆰 ０９６ ３􀆰 ９３９ ２􀆰 １４２ １􀆰 ０２２

３３７􀆰 ０５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ９６３ ０􀆰 ９８２ ０􀆰 ９８０ ０􀆰 ８６８ １􀆰 ０４４ ２􀆰 １０９

３３６􀆰 ８５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ９２７ ０􀆰 ９４５ ０􀆰 ９４１ ０􀆰 ９２１ １􀆰 ０５０ １􀆰 ９９９

３３６􀆰 ６５ ０􀆰 ０１９ ０􀆰 ８７８ ０􀆰 ８９６ ０􀆰 ８９７ １􀆰 ０２２ １􀆰 ０６５ １􀆰 ８２６

３３６􀆰 ３５ ０􀆰 ０１８ ０􀆰 ８１５ ０􀆰 ８３１ ０􀆰 ８４７ １􀆰 １２１ １􀆰 ０９６ １􀆰 ７１０

３３６􀆰 ４０ ０􀆰 ０１０ ０􀆰 ７４１ ０􀆰 ７５６ ０􀆰 ７９６ １􀆰 ２５６ １􀆰 １３０ １􀆰 ５７４

３３６􀆰 ６５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ６６４ ０􀆰 ６７７ ０􀆰 ７５２ １􀆰 ４４５ １􀆰 １８１ １􀆰 ４３０

３３６􀆰 ９５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ５６５ ０􀆰 ５７６ ０􀆰 ６９３ １􀆰 ６６２ １􀆰 ２６４ １􀆰 ３３４

３３７􀆰 ６５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ４８０ ０􀆰 ４９０ ０􀆰 ６４９ １􀆰 ９２２ １􀆰 ３５３ １􀆰 ２３８

３３９􀆰 ０５ ０􀆰 ０１９ ０􀆰 ３８７ ０􀆰 ３９５ ０􀆰 ５９４ ２􀆰 ２４８ １􀆰 ４５７ １􀆰 １４７

３４０􀆰 ４５ ０􀆰 ０２１ ０􀆰 ３１７ ０􀆰 ３２３ ０􀆰 ５４２ ２􀆰 ４７９ １􀆰 ５３６ １􀆰 １０４

３４２􀆰 ２５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ２３３ ０􀆰 ２３８ ０􀆰 ４６１ ２􀆰 ７４４ １􀆰 ６５８ １􀆰 ０８５

３４４􀆰 ５５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 １６０ ０􀆰 １６３ ０􀆰 ３６７ ２􀆰 ９７６ １􀆰 ７６３ １􀆰 ０７５

３４７􀆰 ３５ ０􀆰 ０２０ ０􀆰 ０８７ ０􀆰 ０８９ ０􀆰 ２３９ ３􀆰 ２１１ １􀆰 ８９２ １􀆰 ０８２

３４９􀆰 ４３ ０􀆰 ０２１ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 ０３７ ０􀆰 １２０ ３􀆰 ４９３ ２􀆰 ０８８ １􀆰 １０７

　 　 注:标准不确定度 ｕ( Ｔ) ＝ ０􀆰 ０１ Ｋꎬｕ ( Ｐ) ＝ ０􀆰 １ ｋＰａꎬｕ ( ｘ３ ) ＝

ｕ(ｘ１)＝ ｕ(ｙ１)＝ ０􀆰 ００１ꎮ

􀅰１１１􀅰
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(ａ)甲醇(１)＋乙腈(２)＋[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２](３)三元体系

(ｂ)局部放大图

１—０􀆰 ０２ 实验值ꎻ１′—０􀆰 ０２ 计算值ꎻ２—０􀆰 ０３７ 实验值ꎻ

２′—０􀆰 ０３７ 计算值ꎻ３—０􀆰 ０５ 实验值ꎻ３′—０􀆰 ０５ 计算值ꎻ

４—二元实验值

图 ３　 甲醇(１)＋乙腈(２)＋[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２](３)
三元体系在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下的 ｘ１′－ｙ１ 图及

局部放大图

从图 ３ 中可以看出ꎬ随着离子液体浓度的增大ꎬ
与 ｘ 轴交点逐渐向上移动ꎬ当离子液体浓度达到

０􀆰 ０５０ ｍｏｌ / Ｌ 时ꎬ与对角线无交点ꎬ共沸点消失ꎬ说明

离子液体对甲醇－乙腈共沸物系具有明显的分离

作用ꎮ
相对挥发度是 ２ 个组分挥发度的比值ꎬ反映萃

取精馏的难易程度ꎬ甲醇(１) ＋乙腈(２) ＋[ＨＭＩＭ]
[ＮＴＦ２](３)在 １０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下的 ｘ１′－α１２ 图如图 ４
所示ꎮ

１—０􀆰 ０２ 实验值ꎻ１′—０􀆰 ０２ 计算值ꎻ２—０􀆰 ０３７ 实验值ꎻ
２′—０􀆰 ０３７ 计算值ꎻ３—０􀆰 ０５ 实验值ꎻ３′—０􀆰 ０５ 计算值ꎻ

４—二元实验值

图 ４　 甲醇(１)＋乙腈(２)＋[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２](３)在
１０１􀆰 ３２５ ｋＰａ 下的 ｘ１′－α１２图

从图 ４ 中可以看到ꎬ当甲醇的摩尔分数大于

０􀆰 ３００ ｍｏｌ / Ｌ 时ꎬ随离子液体浓度增加ꎬ相对挥发度

上移ꎬα１２的数值全部大于 １ 时ꎬ共沸被完全破坏ꎬ体
系得到有效的分离ꎮ 此外ꎬ用平均相对挥发度作进

一步分析ꎬ其计算式为:

􀭵α１２ ＝ ∫ｘ１′ ＝ １

ｘ１′ ＝ ０
α１２ｄｘ１ ′ (１)

　 　 使用 ＩＬｓ 时甲醇的平均相对挥发度如表 ５ 所

示ꎮ 从表 ５ 中可以看出ꎬ离子液体[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]
摩尔分数为 ０􀆰 ０５０ 时的平均相对挥发度均高于

０􀆰 ０２０ 和 ０􀆰 ０３７ꎮ 因此ꎬ[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的分离效果

与实验结果相符ꎮ
表 ５　 使用 ＩＬｓ 时甲醇的平均相对挥发度

离子液体 离子液体摩尔分数 􀭵α１２

[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２] ０􀆰 ０２０ ２􀆰 ０１３５

　 ０􀆰 ０３７ ２􀆰 １６９２

　 ０􀆰 ０５０ ２􀆰 ２１２８

２􀆰 ４　 ＮＲＴＬ 模型中的相关参数

对于含 ＩＬｓ 的体系ꎬ 常用的模型有 ＮＲＴＬ、
ＵＮＩＦＡＣ－Ｌｅｉ、ＵＮＩＯＵＡＣ 等[１５－１６]ꎮ 其中ꎬＵＮＩＱＵＡＣ
模型中使用的 ２ 个参数 ｒ 和 ｑ 不随温度变化而变

化ꎬ因此会导致拟合结果产生一定的误差ꎮ 对其他

含 ＩＬｓ 的二元体系ꎬＵＮＩＦＡＣ－Ｌｅｉ 和 ＵＮＩＱＵＡＣ 模型

的平均相对偏差(ＡＲＤ) 均过大ꎬ而 ＮＲＴＬ 模型的

ＡＲＤ 偏差最小[１７－１８]ꎮ 在本实验中ꎬ ＶＬＥ 数据由

ＮＲＴＬ 模型拟合得到二元交互作用参数ꎬ如表 ６ 所

示ꎮ 由表 ６ 中可以看出ꎬ各组分间的相对偏差均小

于 ２％ꎬ进一步说明实验与拟合数据良好的相关性ꎮ
表 ６　 ＮＲＴＬ 模型参数

ｉ ｊ αｉｊ
Δｇｉｊ /

( Ｊ􀅰ｍｏｌ－１)

Δｇ ｊｉ /

( Ｊ􀅰ｍｏｌ－１)

ＡＲＤ /
％

甲醇 乙腈 ０􀆰 ５７０９ 　 １６８􀆰 ４０ １５２􀆰 ７７ ０􀆰 ３７

甲醇 [ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２] ０􀆰 ２７０４ －１８９２􀆰 ９６ ３９５２􀆰 １８ １􀆰 ０２

乙腈 [ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２] ０􀆰 １４９８ －３００４􀆰 ８８ ４７９２􀆰 ７４

３　 离子液体分离过程的机理分析

３􀆰 １　 过量焓分析

当组分在特定的温度和压力下混合形成溶液会出

现吸热和放热过程ꎬ过量焓是化学热力学中溶液的非

理想行为的一种描述方法[１６ꎬ１９]ꎬ用 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ１９􀆰 ０
软件在 ２９８􀆰 １５ Ｋ 的条件下计算甲醇和乙腈与不同

摩尔分数离子液体的过量焓[７－９]ꎬ过量焓图如图 ５
所示ꎮ 包括静电错配(ＭＦ)、氢键(ＨＢ)和范德华力

(ＶＤＷ)三项ꎮ 过量焓大于 ０ 代表吸热过程ꎬ反之则

􀅰２１１􀅰



２０２５ 年 ２ 月 韩英娜等:离子液体萃取剂辅助分离甲醇－乙腈共沸物的研究

为放热过程ꎮ

(ａ)甲醇摩尔分数

(ｂ)乙腈摩尔分数

１—ＨＥꎻ２—ＨＥ(ＭＦ)ꎻ３—ＨＥ(ＨＢ)ꎻ４—ＨＥ(ＶＤＷ)

图 ５　 全浓度下[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]和
甲醇或乙腈的过量焓曲线

从图 ５( ａ)中可以看出ꎬ甲醇和离子液体间的

ＨＥ 值大于 ０ꎬ此过程是吸热过程ꎮ 从图 ５(ｂ)中可以

看出ꎬ离子液体与乙腈之间的 ＨＥ 小于 ０ꎬ此过程为

放热过程ꎬ说明离子液体与乙腈间更容易形成新键ꎬ
离子液体更易于与乙腈结合ꎬ因此乙腈被“绑定”ꎬ
使得甲醇相对于乙腈的相对挥发度增大ꎬ从而分离

出甲醇ꎮ 因此ꎬ[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的分离能力与实验

结果相符ꎮ
３􀆰 ２　 Ｇａｕｓｓｉａｎ 分析

以 Ｂ３ＬＹＰ / ６－３１＋Ｇ(ｄꎬｐ)几何优化形式为基础

进行ꎬ计算出甲醇－乙腈、甲醇－ＩＬｓ、乙腈－ＩＬｓ 分子

间相互作用能(ΔＥ):
ΔＥ ＝ ＥＡＢ － ＥＡ ＋ ＥＢＳＳＥ (２)

其中ꎻＥＢＳＳＥ是由 Ｓ. Ｆ. Ｂｏｙｓ 和 Ｆ. Ｂｅｒｎａｒｄｉ 在 Ｇａｕｓｓｉａｎ
０９ 软件中提供的平衡修正方法计算得到[２０]ꎮ ΔＥ
的计算结果如表 ７ 所示ꎮ

表 ７　 组分间的相互作用能

甲醇
甲醇(Ａ)－

乙腈(Ｂ)

甲醇(Ａ)－

[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]
乙腈(Ａ)－

[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]

ＥＡ / ｈａｒｔｒｅｅ －１１５􀆰 ７６５ －２３２９􀆰 ６７０ －２２３３􀆰 ７３０
ＥＢ / ｈａｒｔｒｅｅ －１３２􀆰 ７９６ －１１５􀆰 ７６５ －１３２􀆰 ７９２
ＥＡＢ / ｈａｒｔｒｅｅ －２４８􀆰 ５６８ －２４４５􀆰 ４４０ －２３６６􀆰 ５４０
ＥＢＳＳＥ / ｈａｒｔｒｅｅ ４􀆰 ６７６×１０－４ １􀆰 ９０１×１０－３ １􀆰 ６３３×１０－３

ΔＥ / ｈａｒｔｒｅｅ －７􀆰 ０５４×１０－３ －９􀆰 ８９２×１０－３ －１􀆰 ３５８×１０－２

　 　 注:表中负号表示分子间相互吸引ꎬΔＥ 的绝对值越大表示作用

力越强ꎮ

由表 ７ 可见ꎬ[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]与乙腈和甲醇间

的 ｜ ΔＥ ｜都大于甲醇与乙腈的 ｜ ΔＥ ｜ ꎬ此外ꎬ[ＨＭＩＭ]
[ＮＴＦ２]与乙腈间的 ｜ ΔＥ ｜大于[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]与甲

醇间的 ｜ ΔＥ ｜ ꎬ因此分子间作用力的强度顺序是:
[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]－乙腈>[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２] －甲醇>乙
腈－甲醇ꎮ 甲醇－乙腈共沸主要是由于他们分子间

强烈的吸引力ꎬ[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的加入能够通过形

成更强的分子间作用ꎬ从而破坏甲醇－乙腈间的分

子相互作用ꎬ打破甲醇与乙腈间的共沸ꎮ 在分离过

程中甲醇成为轻组分ꎬ乙腈成为重组分ꎮ

４　 甲醇－乙腈－离子液体的萃取精馏过程模拟

Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 用于评估和确定过程中主要热力学

参数 以 及 参 数 灵 敏 度 分 析[１６]ꎮ 研 究 了 使 用

[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]为萃取剂ꎬ由甲醇－乙腈和离子液

体组成的混合溶液进入萃取精馏塔(ＥＤＣ)ꎬ萃取精

馏塔的顶部产品为甲醇ꎬ底部产品为乙腈和离子液

体的混合物ꎬ进入回收精馏塔(ＲＤＣ)ꎮ ＥＤＣ 在常

温、常压下运行ꎬ进料流从塔中进入ꎮ 回收精馏塔的

顶部 产 物 即 乙 腈ꎮ ＳＲＣ 底 部 流 出 的 [ ＨＭＩＭ ]
[ＮＴＦ２]经过补充和加热经过换热器冷却后回到萃

取精馏塔中循环使用ꎮ 工艺流程如图 ６ 所示ꎮ 探究

了离子液体的进料量(Ｓ)、ＥＤＣ 的塔板数(ＮＴ)、回
流比(ＲＲ)、原料进料位置对萃取精馏的影响ꎮ ＥＤＣ
与 ＳＲＣ 与顶流摩尔纯度≥９９􀆰 ９％ꎮ

图 ６　 萃取精馏流程模拟示意图

离子液体的物性参数(Ｔｂ、Ｔｃ、Ｐｃ、Ｖｃ、ω、ρ、Ｚｃ)
由 Ｊｏｓé Ｏ.Ｖａｌｄｅｒｒａｍａ 等[２１] 修订并通过密度和蒸气

压检查来确保离子液体关键特性预测值的准确性的

基团贡献法预测ꎮ 结果如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 [ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的物性参数

Ｍ
Ｔｂ /

Ｋ

Ｔｃ /

Ｋ

Ｐｃ /

Ｐａ

Ｖｃ /

(ｍＬ􀅰ｍｏｌ－１)
ω ρ Ｚｃ

４４７􀆰 ４ ９０８􀆰 ２ １２９２􀆰 ８ ２􀆰 ４×１０５ １１０４􀆰 ４ ０􀆰 ３８９３ １􀆰 ３４９０ ０􀆰 ２４５４

４􀆰 １　 ＩＬｓ 进料量的影响

离子液体进料量对塔顶甲醇和再沸器热负荷的

􀅰３１１􀅰
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影响如图 ７ 所示ꎮ

１—ＥＤＣ 塔顶甲醇摩尔分数ꎻ２—再沸器热负荷(ＭＷ)ꎻ
３—冷凝器热负荷(ＭＷ)

图 ７　 ＩＬｓ 液体进料量的影响

从图 ７ 中可以看出ꎬＩＬｓ 进料量小于 １８ ｋｍｏｌ / ｈ
时ꎬ甲醇摩尔分数随离子液体进料量的增加而增大ꎬ
同时ꎬ再沸器的热负荷增大ꎬ冷凝器热负荷减小ꎻ当
ＩＬｓ 进料量大于 １８ ｋｍｏｌ / ｈꎬ甲醇摩尔分数变化幅度

不大ꎬ此时塔顶甲醇摩尔分数为 ９９􀆰 ９５％ꎬ再沸器热

负荷为 １􀆰 ４５ ＭＷꎬ冷凝器热负荷为 １􀆰 ２８ ＭＷꎬ且再

沸器热负荷在整个区间内一直增大ꎬ冷凝器热负荷

一直降低ꎮ 考虑到纯度和能耗的影响ꎬ选定离子液

体进料量为 １８ ｋｍｏｌ / ｈꎮ
４􀆰 ２　 ＥＤＣ 塔板数对分离的影响

塔板数对萃取精馏操作有着重大的影响ꎬ通常

情况下ꎬ塔板数越多ꎬ分离效果越好ꎬ但是ꎬ不同的分

离体系ꎬ塔板数增多ꎬ效果不明显ꎬ降低设备的经济

性ꎬ塔板数对甲醇摩尔分数和再沸器热负荷的影响

如图 ８ 所示ꎮ

１—ＥＤＣ 塔顶甲醇摩尔分数ꎻ２—再沸器热负荷(ＭＷ)ꎻ
３—冷凝器热负荷(ＭＷ)

图 ８　 萃取精馏塔塔板数对分离的影响

从图 ８ 中可以看出ꎬ在塔板数小于 ２５ 时ꎬ塔顶

产出甲醇摩尔分数不满足要求ꎬ纯度小于 ９９􀆰 ９％ꎻ
相比于 ２６ 块ꎬ２７ 块塔顶产出甲醇摩尔分数较大ꎬ再
沸器热负荷与 ２６ 块几乎相等ꎬ并且塔板数再增加

时ꎬ几乎不再影响甲醇摩尔分数与再沸器热负荷和

冷凝器热负荷ꎬ此时塔顶甲醇摩尔分数为 ９９􀆰 ９６％ꎬ再
沸器热负荷为 １􀆰 ５０ ＭＷꎬ冷凝器热负荷为－１􀆰 ２４ ＭＷꎮ

考虑到萃取精馏塔生产成本ꎬ全塔板数设置成 ２７ 块ꎮ
４􀆰 ３　 ＥＤＣ 原料进料位置对分离的影响

原料的进料位置对甲醇摩尔分数与再沸器热负

荷的影响如图 ９ 所示ꎮ

１—ＥＤＣ 塔顶甲醇摩尔分数ꎻ２—再沸器热负荷(ＭＷ)ꎻ
３—冷凝器热负荷(ＭＷ)

图 ９　 萃取精馏塔塔进料位置对分离的影响

由图 ９ 可知ꎬ原料进料位置处于低于 １２ 块的阶

段ꎬ则产出甲醇的摩尔分数再沸器的热负荷会根据

进料位置的增大到不变ꎬ而冷凝器热负荷则减小到

不变ꎻ当进料位置在 １２ ~ ２０ 块塔板间ꎬ甲醇摩尔分

数几乎不变ꎬ当原料进料位置处于 １６ 的阶段ꎬ此时

塔顶甲醇摩尔分数为 ９９􀆰 ９７％ꎬ高于 １２ ~ ２０ 间其他

板块的摩尔分数ꎬ此时再沸器热负荷为 １􀆰 ５０ ＭＷꎬ
冷凝器热负荷为－１􀆰 ２８ ＭＷꎮ 因此ꎬ从实际应用生产

角度的考虑ꎬ最佳的原料进料位置设置为第 １６ 块ꎮ
４􀆰 ４　 ＥＤＣ 回流比对分离的影响

回流比是影响产品纯度和塔的能耗的重要操作

之一ꎬ固定精馏塔的其他操作条件ꎬ回流比对塔顶甲

醇纯度和再沸器热负荷的影响如图 １０ 所示ꎮ

１—ＥＤＣ 塔顶甲醇摩尔分数ꎻ２—再沸器热负荷(ＭＷ)ꎻ
３—冷凝器热负荷(ＭＷ)

图 １０　 ＥＤＣ 回流比对分离效果的影响

从图 １０ 中可以看出ꎬ回流比低于 １􀆰 ２ 时ꎬ甲醇

的摩尔分数随回流比的增大而增大ꎻ当回流比大于

１􀆰 ２ 时ꎬ甲醇的摩尔分数几乎不变ꎮ 在回流比小于

１􀆰 ２ 时ꎬ甲醇摩尔分数呈现正相关ꎮ 回流比再增大

时导致离子液体浓度减小ꎬ再沸器热负荷一直增大ꎬ
冷凝器热负荷一直降低ꎬ使得萃取精馏效果变弱ꎬ在

􀅰４１１􀅰
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满足纯度指标的情况下ꎬ此时塔顶甲醇摩尔分数为

９９􀆰 ９２％ꎬ再沸器热负荷为 １􀆰 ３５ ＭＷꎬ冷凝器热负荷

为－１􀆰 １４ ＭＷꎬ综合考虑ꎬ回流比设置为 １􀆰 ２ꎮ
综合考虑产品的摩尔分数和再沸器的热负荷ꎬ

确定离子液体的进料量为 １８ ｋｍｏｌ / ｈꎬＥＤＣ 理论板

数为 ２７ 块ꎬ原料的进料位置为第 １６ 块塔板ꎬ回流比

为 １􀆰 ２ꎮ ＳＲＣ 为真空精馏塔ꎬ采用 ＲＡＤＦＲＡＣ 模块ꎬ
使用灵敏度分析工具ꎬ同时获得了最佳条件ꎮ 得出

塔板数为 ６ꎮ

５　 结论

(１)利用 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ１９ 软件ꎬ从 ２１ 种阳离

子和 ２２ 种阴离子所构成的 ４６２ 种 ＩＬｓ 中选出

[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]作为分离甲醇＋乙腈体系的萃取

剂ꎬ离子液体[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的选择为之后的研究

奠定了基础ꎮ
(２) 通过 ＮＲＴＬ 模型的计算得出ꎬ离子液体

[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]最小打破共沸摩尔分数为 ０􀆰 ０３９ ５ꎬ
优于其他文献中的研究结果ꎮ

(３)过量焓分析结果表明ꎬ[ＨＭＩＭ] [ＮＴＦ２]与

乙腈之间的过量焓为负值ꎬ乙腈被“绑定”ꎬ使得甲

醇相对于乙腈的相对挥发度增大ꎬ从而分离出甲醇ꎮ
(４)高斯[ＨＭＩＭ][ＮＴＦ２]的加入能够通过形成

更强的分子间作用破坏甲醇－乙腈间的分子相互作

用ꎬ从而打破甲醇与乙腈间的共沸ꎮ
(５)以[ＨＭＩＭ] [ＮＴＦ２]为萃取剂ꎬ利用 Ａｓｐｅｎ

Ｐｌｕｓ 软件模拟甲醇－乙腈共沸体系的工艺流程得到

最优工艺参数:离子液体进料量为 １８ ｋｍｏｌ / ｈ、ＥＤＣ
理论塔板数 ＮＴ＝ ２７、原料进料位置 ＮＦ ＝ １６、回流比

为 １􀆰 ２ꎮ
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