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摘要:为实现丙酮－环己烷体系的有效分离ꎬ以 １－乙基－３－甲基咪唑二氰胺([ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ])为萃取剂ꎬ在 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和

１􀆰 ０１３ ２５ ＭＰａ 下测量了三元体系的液－液相平衡(ＬＬＥ)数据ꎬ计算得出分配系数(β)与选择性(Ｓ)分别为 １１􀆰 ０４ 和 ６０７􀆰 ９９ꎬ表明
[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]能够有效分离丙酮和环己烷ꎮ 使用 Ｏｔｈｍｅｒ－Ｔｏｂｉａｓ 方程验证热力学一致性ꎬＲ２>０􀆰 ９９ꎮ 基于非随机双液(ＮＲＴＬ)
模型对 ＬＬＥ 数据进行关联ꎬ均方根误差(ＲＭＳＤ)<２％ꎮ 通过相互作用能、静电势(ＥＳＰ)以及基于独立梯度模型(ＩＧＭＨ)ꎬ揭示了
[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]与共沸物间相互作用的大小、位点与作用类型ꎮ 通过 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件进行萃取模拟及优化ꎮ
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　 　 丙酮和环己烷是化工生产中重要的有机溶剂ꎬ
广泛应用于制药、涂料、聚合物合成等领域[１－３]ꎮ 丙

酮和环己烷的二元混合物可用作胭脂红萃取、磷酸

二甲酯水解剂、超临界溶解剂、合成原料等[３－６]ꎬ化
工生产过程中两者会混合排放至废水中ꎬ分离两者

使之溶剂循环利用既是降本关键ꎬ更是清洁生产转

型的核心ꎮ 但二者在常压下会形成共沸物ꎬ这使得

通过常规蒸馏方法实现高效分离变得极为困难ꎬ因
此需要采用其他分离技术来实现共沸物的分

离[７－１２]ꎮ 液－液萃取法作为绿色高效分离技术已广

泛应用于共沸物分离体系ꎬ其中萃取剂的选择对萃

取分离效果尤为关键ꎮ 近年来ꎬ基于离子液体(ｉｏｎｉｃ

ｌｉｑｕｉｄꎬＩＬｓ)的极低挥发性、高热稳定性和结构可调

性等特性[１３－１４]ꎬ其在共沸物分离领域已成为研究热

点ꎮ 此外ꎬ作为传统溶剂的替代品ꎬ离子液体可通过

氢键作用、静电相互作用等打破共沸点ꎬ显著提升分

离效率ꎬ同时其非挥发性可规避溶剂夹带引发的二

次污染ꎬ契合绿色化工发展需求ꎮ 例如ꎬＺｈｕ 等[１５]

利用不同的离子液体研究了环己烷－丙酮共沸物混

合物的液－液萃取ꎬ表明离子液体是环己烷－丙酮分

离的合适萃取剂ꎬ其萃取能力为[ＢＭＩＭ] [ＮＴＦ２] >
[ＢＭＩＭ][ＯＴＦ]>[ＢＭＩＭ][Ｎ(ＣＮ) ２]ꎮ 但目前关于

离子液体萃取分离环己烷－丙酮的研究较少ꎬ且研

究主要集中在溶剂筛选、机理探讨和相平衡实验等
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方面ꎬ此外ꎬ由于离子液体种类繁多ꎬ以其他类型离

子液体作为萃取剂的相关研究仍存在探索空间ꎮ
本研究通过 ＣＯＳＭＯ － ＲＳ 模型筛选 [ ＥＭＩＭ]

[ＤＣＡ]作萃取剂ꎬ在 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和 １􀆰 ０１３ ２５ ＭＰａ 条

件下系统研究了丙酮－环己烷－[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]的液－
液相平衡(ＬＬＥ)ꎬ计算离子液体对丙酮的分配系数

(β)和选择性(Ｓ)ꎮ 通过非随机双液(ＮＲＴＬ)方程回

归得到二元相互作用参数ꎬ为后续工艺流程模拟奠

定基础ꎮ 利用量子化学方法进一步探讨了萃取机

理ꎬ即:对[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]－丙酮和[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ] －
环己烷体系开展相互作用能的计算ꎬ以获取相互作

用能数值ꎬ通过静电势(ＥＳＰ)分析与基于独立梯度

模型(ＩＧＭＨ)分析判断分子间相互作用的位点与作

用类型ꎮ 本文中系统地考察了[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]作为

萃取剂对环己烷－丙酮共沸体系的分离效果ꎬ结合

实验与机理分析揭示其作用机制ꎬ通过工艺流程模

拟优化研究其工业化的可行性ꎬ为开发高效、低能耗

的分离工艺提供理论依据和技术支持ꎮ

１　 实验部分

１􀆰 １　 实验试剂及仪器

环己烷和丙酮选用国药集团化学试剂有限公司

生产的分析纯试剂ꎬ纯度均达 ９９􀆰 ５％ꎻ离子液体

[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]由兰州雨陆精细化学有限公司提

供ꎬ纯度为 ９８％ꎮ 考虑到离子液体中潜在的挥发性

杂质会干扰实验结果ꎬ需对其进行预处理ꎮ 将

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]置于温度 １００℃、压力－０􀆰 １ ＭＰａ 的

真空干燥箱内净化 ４８ ｈꎬ以此彻底消除挥发性杂质

的影响ꎮ
采用安捷伦公司的 ７８２０Ａ 气相色谱仪ꎬ配备

ＦＩＤ 检测器ꎬ设定柱箱温度 ３４３􀆰 １５ Ｋ、前检测器温度

４３３􀆰 １５ Ｋ、 后 进 样 口 温 度 ３９３􀆰 １５ Ｋꎬ 以 流 量 为

３０ ｃｍ３ / ｍｉｎ 的氮气作为载气ꎻ上海思达分析仪器有

限公司的 ＨＳ－９ 顶空进样器ꎻ奥豪斯仪器(常州)有
限公司的 ＰＲ２２４ＺＨ 电子天平ꎻ以及上海博讯实业有

限公司的 ＤＺＦ－６０２０ＭＢＥ 真空干燥箱ꎮ
１􀆰 ２　 实验方法

丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)三元

体系的 ＬＬＥ 数据在 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和 １􀆰 ０１３ ２５ ＭＰａ 条件

下测量ꎮ ＬＬＥ 实验在 ５０ ｍＬ 圆柱形的平衡容器中进

行ꎬ使用电子天平称量不同质量比的丙酮和环己烷

混合物放入平衡容器ꎬ按特定比例向其中加入

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]ꎮ 将混合物以大约 １ ０００ ｒ / ｍｉｎ 的

转速剧烈搅拌 ３ ｈꎬ并在 ３０℃和 ２００ ｒ / ｍｉｎ 的恒温振

荡器中震荡搅拌 ４ ｈꎬ以确保充分混合ꎮ 随后ꎬ将混

合物静置约 １８ ｈꎬ直到完全实现相平衡ꎮ 在分离成

富环己烷相(萃余相)和富[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]相(萃取

相)后ꎬ分别从萃余相和萃取相中采集样品ꎮ 使用

气相色谱法(ＧＣ) [１６] 分析环己烷和丙酮的成分ꎬ每
个样品至少分析 ３ 次ꎮ 由于[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]难以挥

发ꎬ因此采用差重法[１７] 确定其成分ꎮ 在 １００℃ 和

－０􀆰 １ ＭＰａ 的真空干燥箱中蒸发 ４８ ｈꎬ并精确测量蒸

发前后样品的重量ꎮ

２　 结果与讨论

２􀆰 １　 ＩＬｓ 的筛选

借助 ＣＯＳＭＯｔｈｅｒｍＸ １９􀆰 ０ 软件平台ꎬ针对丙酮

和环己烷体系开展了离子液体的溶解度与选择性计

算分析ꎮ 基于 １７ 种阳离子与 １７ 种阴离子的不同组

合ꎬ构建并评估了 ２８９ 种离子液体ꎬ通过软件模拟获

得的热力学数据ꎬ直观展现了各离子液体对目标体

系选择性的差异ꎮ 具体结果见图 １ꎬ每一个格子代表

一种离子液体ꎬ红色越深代表选择性越大ꎮ 由图 １ 中

可以看出ꎬ阴离子[ＤＣＡ] －、磷酸二氢([ＤＨＰ] － )、
三氟甲基磺酸([ＯＴｆ] －)与硝酸([ＮＯ３]

－)的效果较

其他离子液体选择性较高ꎬ阳离子[ＥＭＩＭ] ＋的效果

最优ꎮ

图 １　 离子液体的选择性预测图

同时ꎬ考虑溶解度的影响ꎬ列出 ４ 种选择性高的

离子液体的溶解度ꎬ如表 １ 中所示ꎬＣ１ 为环己烷溶

解度ꎬＣ２ 为丙酮溶解度ꎬ[ＥＭＩＭ] [ＤＨＰ]的选择性

高于其他离子液体ꎬ但是其与丙酮的溶解度较低ꎬ而
[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]与丙酮的溶解度较高ꎬ并且与环己

　 　 　 　 　 　 　表 １　 ４ 种[ＥＭＩＭ] ＋离子液体筛选结果

阳离子 阴离子 Ｃ１ Ｃ２ Ｓ１２

[ＥＭＩＭ] [ＤＨＰ] ０􀆰 ００５７ ０􀆰 ３４５５ ６０􀆰 ０８９８

[ＥＭＩＭ] [ＮＯ３] ０􀆰 ０１３２ ０􀆰 ７０４０ ５３􀆰 ２１５６

[ＥＭＩＭ] [ＴＦＡ] ０􀆰 ０２３８ １􀆰 ２７１９ ５３􀆰 ３１６５

[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ] ０􀆰 ０２２９ １􀆰 ２４９７ ５４􀆰 ４０４３
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烷的溶解度较低ꎬ综合考虑ꎬ选择[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]离
子液体作为萃取剂ꎮ
２􀆰 ２　 ＬＬＥ 实验结果

丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)体系

的 ＬＬＥ 结果是在 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和 １􀆰 ０１３ ２５ ＭＰａ 条件下

测定的ꎮ β 和 Ｓ 是液－液萃取中的 ２ 个重要参数ꎬ也
是检验液相萃取剂分离共沸物能力的主要依据ꎮ β
越大ꎬ所需的萃取剂[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]量越小ꎻＳ 越大ꎬ
溶质越容易被萃取ꎮ β 和 Ｓ 的计算公式[１８]如下:

β ＝ χⅡ
１ / χⅠ

１ (１)
Ｓ ＝ (χⅡ

１ / χⅡ
２ ) / (χⅠ

１ / χⅠ
２ ) (２)

式中ꎬⅠ和Ⅱ为萃余相和萃取相ꎻχ 为摩尔分数ꎻ下
标 １ 和 ２ 为丙酮和环己烷ꎮ

为了比较萃取剂的萃取效果ꎬ计算了体系的 Ｓ
和 βꎬ结果如表 ２ 所示ꎬＳ 值和 β 值均大于 １ꎮ 根据

表 ２ 中的实验结果ꎬ以散点图的形式绘制了 β 和 Ｓꎬ
如图 ２ 和图 ３ 所示ꎬβ 和 Ｓ 值都随着丙酮摩尔分数

的增加而降低ꎬ当丙酮含量较高时ꎬβ 值和 Ｓ 值也均

大于 １ꎬ表明[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]可以从丙酮－环己烷共

沸物中有效分离出丙酮ꎮ 根据 ＬＬＥ 数据绘制三元

相图ꎬ如图 ４ 所示ꎬ萃余相和萃取相的连接线为共轭

　 　 　 　 　 　 　表 ２　 丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)
体系的 ＬＬＥ 数据

萃余相 萃取相

χ２
１

χⅠ
２

χⅡ
１

χⅡ
２

β Ｓ

０ ０􀆰 ９９９４ ０ ０􀆰 ００９３ — —

０􀆰 ０１２５ ０􀆰 ９８７２ ０􀆰 １３７８ ０􀆰 ０１７９ １１􀆰 ０４ ６０７􀆰 ９９

０􀆰 ０２６８ ０􀆰 ９７２８ ０􀆰 ２５５１ ０􀆰 ０２０７ ９􀆰 ５２ ４４７􀆰 １０

０􀆰 ０６０８ ０􀆰 ９３８６ ０􀆰 ３９１０ ０􀆰 ０２３３ ６􀆰 ４３ ２５９􀆰 ５０

０􀆰 １０８６ ０􀆰 ８９１０ ０􀆰 ４７３６ ０􀆰 ０２８０ ４􀆰 ３６ １３８􀆰 ９６

０􀆰 １８５５ ０􀆰 ８１２２ ０􀆰 ６０７２ ０􀆰 ０３７１ ３􀆰 ２７ ７１􀆰 ５６

０􀆰 ２５１７ ０􀆰 ７４６１ ０􀆰 ６５４８ ０􀆰 ０４６３ ２􀆰 ６０ ４１􀆰 ９４

０􀆰 ２８７１ ０􀆰 ７１０７ ０􀆰 ６７５４ ０􀆰 ０４７９ ２􀆰 ３５ ３４􀆰 ８９

　 　 注:标准不确定确定度 ｕ(Ｔ)＝ ０􀆰 ０１ Ｋꎬｕ(Ｐ)＝ ０􀆰 １ ｋＰａꎬｕ( ｘｉ)＝
０􀆰 ００４ꎮ

１—实验值ꎻ２—ＮＲＴＬ 拟合值

图 ２　 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和 １􀆰 ０１３ ２５ ＭＰａ 下三元体系的 β

１—实验值ꎻ２—ＮＲＴＬ 拟合值

图 ３　 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和 １􀆰 ０１３ ２５ ＭＰａ 下三元体系的 Ｓ

１—溶解度曲线ꎻ２—实验值ꎻ３—ＮＲＴＬ 拟合值

图 ４　 丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)的
三元液－液相图

线ꎮ 丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)的共

轭区域较大ꎬ表明丙酮可以在较大的浓度范围内实

现在两相之间的转移ꎬ有利于通过调节相比例等操

作条件来实现高效分离ꎬ且连接线斜率较大ꎬ说明

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]萃取效果好ꎮ
２􀆰 ３　 ＬＬＥ 数据的可靠性

液－液相平衡数据校准是确保实验结果可靠性

的必要环节ꎬ实验数据的可靠性使用 Ｏｔｈｍｅｒ－Ｔｏｂｉａｓ
方程[１９]进行线性拟合来判断ꎮ 图 ５ 显示了 Ｏｔｈｍｅｒ－
Ｔｏｂｉａｓ 图和拟合线ꎬ截距 ａ 和斜率 ｂ 为拟合参数ꎬ分
别为 １􀆰 ７１３ ３ 和－０􀆰 ７７５ ２ꎬ回归系数(Ｒ２ ＝ ０􀆰 ９９４ ３)
接近 １ꎬ表明实验值是可靠的ꎮ

图 ５　 丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)的
Ｏｔｈｍｅｒ－Ｔｏｂｉａｓ 方程图

２􀆰 ４　 实验数据相关性

为了确保模拟过程和计算过程的准确性ꎬ需要

使用模型来关联实验数据并预测实验外的液相平衡

􀅰４２２􀅰
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数据ꎬ以便更好地优化过程ꎬ非随机两液(ＮＲＴＬ)模
型是部分或完全夹层体系相平衡计算中广泛使用的

活性系数模型[２０]ꎬ并且 ＮＲＴＬ 模型对实验数据的拟

合精度优异ꎮ 因此ꎬ本文中选择 ＮＲＴＬ 模型来关联

实验数据ꎬ使用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件的 ＮＲＴＬ 模型对实

验数据进行拟合ꎬ在目标函数(ＯＦ)的约束下ꎬ使用

最小二乘回归法获得二元相互作用参数ꎮ 根据计算

数据和回归数据得出均方根偏差(ＲＭＳＤ)ꎬ以判断

实验数据和计算数据之间的相关性ꎮ 计算公式[２１]

如下:

ＯＦ ＝ ∑
Ｍ

ｍ ＝ １
∑

２

ｎ ＝ １
∑

３

ｐ ＝ １
(Ｘｅｘｐ

ｐｎｍ － Ｘｃａｌ
ｐｎｍ) ２ (３)

ＲＭＳＤ ＝ [∑
Ｍ

ｍ ＝ １
∑

２

ｎ ＝ １
∑

３

ｍ ＝ １
(Ｘｅｘｐ

ｐｎｍ － Ｘｃａｌ
ｐｎｍ) ２ / ６Ｍ] １ / ２ (４)

式中ꎬＭ 为连接线数ꎻｐ 为成分ꎻｎ 为相位ꎻｍ 为连接

线ꎻｅｘｐ 为实验值ꎻｃａｌ 为理论计算值ꎮ
表 ３ 列出了通过回归计算得出的所有 ＲＭＳＤ 和

二元参数ꎬ结果可以看出ꎬＲＭＳＤ<２％ꎬ说明 ＮＲＴＬ 模

型拟合该体系良好ꎬ得到的二元相互作用参数可以

很好地应用于工业设计和化学优化ꎮ
表 ３　 丙酮(１)＋环己烷(２)＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ](３)

三元体系的相互作用参数

ｉ－ｊ
ＮＲＴＬ 参数 / Ｋ

Δｇｉｊ Δｇ ｊｉ

αｉｊ ＲＭＳＤ

１－２ ６３８􀆰 ０５ －４０２􀆰 ６８ 　 　

１－３ ３４６􀆰 ７４ －１１１９􀆰 ６２ ０􀆰 ２０ １􀆰 ４４％

２－３ １９８９􀆰 ８６ ７５４􀆰 ８７ 　 　

３　 机理分析

３􀆰 １　 相互作用能计算

使用 Ｇａｕｓｓｉａｎ ０９Ｗ 计算了[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]与丙

酮 /环己烷之间的分子相互作用能ꎮ 采用 Ｍ０－６２Ｘ /
６－３１Ｇ＋(ｄꎬｐ)基组优化各分子及其体系的结构和

能量ꎬ并确保无虚频ꎮ Ａ 和 Ｂ 之间的相互作用能

(ΔＥＡＢ)按下式计算:
ΔＥＡＢ ＝ ＥＡＢ － (ＥＡ ＋ ＥＢ) ＋ ＥＢＳＳＥ (５)

式中ꎬΔＥＡＢ为 ＡＢ 复合物的能量ꎻＥＡ 和 ＥＢ 分别为 Ａ
的单体能量和 Ｂ 的单体能量ꎻＥＢＳＳＥ为校正能ꎮ

丙酮－环己烷体系与[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]之间的相

互作用能见表 ４ꎮ ΔＥ 为负值ꎬ表明两者之间的作用

力为吸引力ꎬ绝对值越大则作用力越强ꎮ [ＥＭＩＭ]
[ＤＣＡ]与丙酮的相互作用能大于[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]与
环己烷的相互作用能ꎮ 其中ꎬ[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]＋丙酮

的 ΔＥ 为－６０􀆰 ４６６ １ ｋＪ / ｍｏｌꎬ而[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ] ＋环
己烷的 ΔＥ 为 － ２３􀆰 ２１９ ８ ｋＪ / ｍｏｌꎬ这表明 [ ＥＭＩＭ]
[ＤＣＡ]与丙酮间具有更强的相互作用ꎬ从而可以很

容易地从共沸物中萃取丙酮ꎮ
表 ４　 分子间的相互作用能

化合物 Ｅ / Ｈａｒｔｒｅｅ
ＥＢＳＳＥ /

(ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１)

ΔＥ /

(ｋＪ􀅰ｍｏｌ－１)

丙酮 －１９３􀆰 ０６４９ 　 　

环己烷 －２３５􀆰 ７４７３ 　 　

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ] －５８４􀆰 ９４６６ 　 　

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]＋丙酮 －７７８􀆰 ０３５６ ０􀆰 ００１１ －６０􀆰 ４６６１

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]＋环己烷 －８２０􀆰 ７０３６ ０􀆰 ０００９ －２３􀆰 ２１９８

　 　 注:１ Ｈａｒｔｒｅｅ＝ ２７􀆰 ２１１ ｅＶ＝ ２ ６２５􀆰 ７５３ ｋＪ / ｍｏｌꎮ

３􀆰 ２　 ＥＳＰ 分析

Ｌｕ 等[２２－２３]开发出的一个灵活高效的实现电子

波函数分析的程序ꎬ通过计算静电势并结合可视化

分子动力学方法(ＶＭＤ) [２４] 来寻找形成氢键的最佳

位置ꎮ 使用这 ２ 种软件来可视化化合物的 ＥＳＰꎬ以
判断相互作用位置、探索分子间静电相互作用ꎮ

如图 ６ 所示ꎬＥＳＰ 区域分为负静电势区和正静

电势区ꎬ环己烷的正负静电势值均处于较低水平ꎬ丙
酮羰基上的氧的最小 ＥＳＰ 值为－１６７􀆰 ７４ ｋＪ / ｍｏｌꎬ很
容易被正电基团静电吸引ꎬ[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]上阳离

子的氢 ＥＳＰ 最高ꎬ其值为 １７３􀆰 ７６ ｋＪ / ｍｏｌꎮ 由于丙酮

中的 Ｏ 具有一对孤对电子ꎬ 具有强电负性ꎬ 而

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]阳离子上的 Ｈ 具有强电正性ꎬ因此

丙酮与[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]容易产生静电吸引ꎮ

图 ６　 化合物的 ＥＳＰ

３􀆰 ３　 ＩＧＭＨ 分析

ＩＧＭＨ 适合揭示各种化学体系中的弱相互作用

的位置、强度和类型ꎬ基本思想是使用三维函数 δ ｇ
来直观地表示原子间相互作用区域[２５]ꎮ 图 ７ 给出了

不同数值范围内 ｓｉｇｎ(λ２)ρ 的常见解释ꎬｓｉｇｎ(λ２)ρ<０
的蓝色区域为吸引力相互作用(氢键、卤素键等)ꎮ
ｓｉｇｎ(λ２)ρ 的值越小ꎬ相应的蓝色越深ꎬ表示吸引力
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相互作用越强ꎮ ｓｉｇｎ(λ２) ρ 的红色区域存在排斥作

用(环和笼中的位阻效应等)ꎬ数值越大ꎬ相应颜色

越红ꎬ排斥作用越强ꎮ 绿色区域表示范德华力ꎮ
如图 ８ 所示ꎬ[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]在 ｓｉｇｎ(λ２) ρ 为 ０􀆰 ０２
ａ􀆰 ｕ.处有蓝绿色峰ꎬ峰值为 ０􀆰 ０３９ ａ􀆰 ｕ.ꎬ对应的位置

为丙酮羰基上的 Ｏ 原子和[ＥＭＩＭ] ＋阳离子咪唑环

上的 Ｈ 原子之间ꎬ相互作用类型是范德华力和弱

氢键ꎮ

图 ７　 ＩＧＭＨ 图中映射函数 ｓｉｇｎ(λ２)ρ
着色方法的常见解释

图 ８　 [ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]－丙酮的分子间 ＩＧＭＨ 图

４　 丙酮＋环己烷＋[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]的萃取过
程模拟

　 　 基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 在“分子模拟－过程优化－工程

放大”跨尺度研究中的桥梁作用ꎬ本研究通过 Ａｓｐｅｎ
Ｐｌｕｓ 模拟模块对[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]萃取分离环己烷－
丙酮共沸体系进行全流程优化ꎮ 依托 ＮＲＴＬ 模型

(已通过三元体系实验数据拟合获得二元交互作用

参数及非随机因子)ꎬ构建了液－液萃取工艺流程ꎮ
４􀆰 １　 萃取流程设计

基于 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 构建了以[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]为萃

取剂的丙酮－环己烷分离工艺流程(图 ９)ꎮ 系统由

液－液萃取塔(Ｂ１)、两级闪蒸(Ｖ１ / Ｖ２)、冷却单元

(Ｈ１ / ２)及混合器组成ꎮ 原料混合物(ＦＥＥＤ)与离子

液体分别从塔底、塔顶进料ꎬ经多级萃取后ꎬ塔顶萃

余相进入 Ｖ２ 闪蒸ꎬ塔底萃取相进入 Ｖ１ 闪蒸ꎮ 其中

Ｖ１ 顶部回收丙酮溶液ꎬ底部[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]经 Ｈ１
冷却后循环ꎻＶ２ 顶部产出环己烷ꎬ底部残余离子液

体经 Ｈ２ 冷却后与再生离子液体在 Ｍｉｘｅｒ 混合ꎬ最终

返回萃取塔实现循环利用ꎮ

图 ９　 萃取流程模拟示意图

ＦＥＥＤ 的质量流量为 ２ ０００ ｋｇ / ｈꎬ其中环己烷的

质量分数为 ０􀆰 ４ꎬ丙酮的质量分数为 ０􀆰 ６(丙酮和环

己烷的共沸物组成为 ６７􀆰 ５％和 ３２􀆰 ５％)ꎮ 离子液体

[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]的进料量为 １ ０００ ｋｇ / ｈꎮ 分离目标

环己烷产品的纯度达到 ９９％ꎮ 萃取塔初始工艺参

数如表 ５ 所示ꎮ 将表 ５ 中这些工艺参数输入至工艺

流程中ꎬ进行模拟ꎬＶ２ 顶部的环己烷产品纯度达到

９８􀆰 ２％ꎬ环己烷产品的纯度较高ꎬ 说明 [ ＥＭＩＭ]
[ＤＣＡ]分离效果良好ꎬ但环己烷产品的纯度未达到

分离要求ꎬ需进一步对工艺参数进行优化ꎮ
表 ５　 萃取模拟流程参数

工艺参数 Ｂ１ Ｖ１ / Ｖ２ Ｈ１ / Ｈ２

萃取理论级数 ３ 　 　

温度 / ℃ ３０ ８０ ３０

压力 / ｋＰａ １０１􀆰 ３２５ ５􀆰 ０６６ １０１􀆰 ３２

ＩＬ 进料温度 / ℃ ３０ 　 　

ＦＥＥＤ 进料温度 / ℃ ３０ 　 　

４􀆰 ２　 萃取流程参数优化

采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 软件中的灵敏度分析模块来确

定萃取塔的最佳工艺参数ꎬ分析萃取塔萃取级数和

溶剂比(Ｓ / Ｆ)对环己烷产品纯度的影响规律ꎬ以环

己烷产品纯度≥９９％为分离目标ꎬ系统考察了萃取

级数(４~ ７ 级)和溶剂比(０􀆰 ２ ~ ０􀆰 ５)对分离效率的

影响规律ꎮ
结果如图 １０ 所示ꎬ当萃取塔的萃取级数不同

时ꎬ分析环己烷产品的纯度随萃取剂与 Ｓ / Ｆ 的变化

关系ꎮ 固定萃取级数ꎬ增大溶剂比ꎬ当溶剂比增大到

一定值时ꎬ环己烷产品的纯度达到分离要求:环己烷

产品质量分数大于 ９９％ꎮ 萃取塔萃取级数与 Ｓ / Ｆ
分析结果:萃取级数为 ４、５、６、７ 时ꎬ对应 Ｓ / Ｆ 分别达

０􀆰 ４０、０􀆰 ３３、０􀆰 ２６、０􀆰 ２０ 可达成目标ꎬ结果表明ꎬ随着
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Ｓ / Ｆ 的增加或萃取级数的增加ꎬ环己烷产品纯度显

著提高ꎮ

萃取级数:１—４ꎻ２—５ꎻ３—６ꎻ４—７

图 １０　 不同萃取级数时溶剂比与

环己烷产品纯度的关系曲线

５　 结论

(１)通过 ＣＯＳＭＯ－ＲＳ 筛选ꎬ以选择性与溶解度

作为指标ꎬ选择[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]为萃取剂ꎬ测定了丙

酮－环己烷[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]在 ３０３􀆰 １５ Ｋ 和 １􀆰 ０１３ ２５
ＭＰａ 条件下的 ＬＬＥ 数据ꎮ [ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]的 Ｓ 与

β 分别为 ６０７􀆰 ９９ 和 １１􀆰 ０４ꎬ能够实现共沸物的有

效分离ꎮ
(２)利用 ＮＲＴＬ 模型对实验结果进行分析ꎬ实

验结果的 ＲＭＳＤ 小于 ２％ꎬ说明了 ＮＲＴＬ 模型的适用

性ꎬ得到了体系的二元相互作用参数为工艺设计和

优化提供了参考ꎮ
(３)量子化学计算解释了[ＥＭＩＭ][ＤＣＡ]的萃

取机理ꎬ通过相互作用能计算、ＥＳＰ 分析和 ＩＧＭＨ 分

析从分子角度探讨相互作用的大小、位点与类型ꎮ
结果表明ꎬ[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]可用于从环己烷中萃取

丙酮ꎬ[ＥＭＩＭ] [ＤＣＡ]与丙酮之间的吸引力主要由

范德华力与弱氢键主导ꎮ
(４)通过采用 Ａｓｐｅｎ Ｐｌｕｓ 模拟工艺流程并进行

优化ꎬ模拟结果表明ꎬ当萃取级数为 ７ 时且 Ｓ / Ｆ 仅

为 ０􀆰 ２ 时ꎬ环己烷纯度可达 ９９％以上ꎮ 该研究为离

子液体在酮－烷烃共沸体系工业化分离中的应用提

供了关键工艺参数与理论支撑ꎮ
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率ꎬ预测结果如表 ８ 所示ꎮ
表 ８　 组合工艺产品分布及芳烃产率

项目
重油催化

裂化工艺
组合工艺

重油提升管 重油 重油

第二提升管 — ＨＬＣＯ、ＬＣＯ 轻馏分、
催化重汽油

重油提升管加工量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) １００ １００

第二提升管加工量 / (万 ｔ􀅰ａ－１) — ６８􀆰 ８９

产品分布(质量分数) / ％ 　 　

　 干气 　 ２􀆰 ５７ 　 ６􀆰 ３７

　 液化气 １０􀆰 ５０ ２１􀆰 ７１

　 汽油 ４８􀆰 １６ ５０􀆰 ９１

　 　 其中轻质芳烃 １３􀆰 ５９ ３０􀆰 １４

　 柴油 ２５􀆰 ４６ ０􀆰 ００

　 重油 ７􀆰 ７９ ８􀆰 ７１

　 焦炭 ５􀆰 ５２ １２􀆰 ３０

　 合计 １００􀆰 ００ １００􀆰 ００

芳烃收率 / ％ — ３０􀆰 １４

ＢＴＸ 收率 / ％ — ２１􀆰 ９４

从表 ８ 可以看出ꎬ劣质重油最大化生产芳烃组

合工艺中 ＬＣＯ 不出装置ꎬ直接或间接作为第二提升

管生产芳烃的原料ꎬ汽油产品的 ６０％左右为轻质芳

烃产品ꎮ 采用该工艺能够显著压减汽、柴油产品收

率ꎬ深度挖潜了催化汽、柴油中的芳烃资源ꎬ组合工

艺轻质芳烃收率可达 ３０􀆰 １４％ꎬ ＢＴＸ 收率可达

２１􀆰 ９４％ꎮ 此外ꎬ通过优化第二提升管原料进料位

置ꎬ使第二提升管的原料分别匹配最大化生产芳烃

的工艺条件ꎬ还可进一步提高该工艺的芳烃收率ꎮ

４　 结论

开发劣质重油最大化生产芳烃组合工艺ꎬ通过

优化的切割分离方案和工艺路线ꎬ将双提升管催化

裂化与加氢处理等重油轻质化装置转变为“油产

化”装置ꎬ实现劣重油原料低成本生产高附加值化

工产品ꎬ是对传统炼油装置的重新赋能和对重质原

料直接生产芳烃技术路线的有效开拓ꎬ在目前炼油

产业结构由“炼油型”向“化工型”转变调整的背景

下ꎬ具有广阔的市场应用前景ꎮ
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