
В последние годы в химической промышленно�
сти все большее значение приобретает технологиче�
ский вариант процесса, предполагающий совме�
стное проведение химической реакции с разделени�
ем реакционной смеси в одном и том же аппарате.

Реакционно�ректификационные процессы ис�
пользуются в таких областях химической промы�
шленности, как производство метилацетата, эти�
ленгликоля, топливных добавок и присадок, таких
как метил�трет�бутиловый эфир (МТБЭ), этил�
трет�бутиловый эфир, трет�амил�бутиловый эфир,
получаемых в результате реакции изоолефинов
со спиртами, получение формальдегида из этилен�
гликоля [1].

Рациональное использование явления переноса
массы в момент протекания химической реакции
обеспечивает дополнительные преимущества, как
в кинетическом, так и в термодинамическом ас�
пектах [2]. Кроме того, с технологической точки
зрения совмещенный процесс часто оказывается
наиболее простым, экономически и энергетически
выгодным.

Основной особенностью математического опи�
сания совмещенных процессов является присут�
ствие нелинейных членов в уравнениях математи�
ческой модели, которое обусловлено нелинейной
зависимостью констант фазового равновесия
и скорости протекающей химической реакции
от температуры и концентраций компонентов, что
значительно осложняет разработку и исследование
динамических моделей.

Нелинейные члены математической модели
могут привести к множественности решений си�
стемы уравнений и, следовательно, описывают
возможные причины множественных стационар�
ных состояний моделируемого процесса, такие как:
• нелинейная зависимость кинетики химической

реакции и парожидкостного равновесия от тем�
пературы и концентраций компонентов смеси;

• образование азеотропных смесей между компо�
нентами;

• нелинейная зависимость между различными
способами выражения расходов;

• различные варианты задания спецификаций;
• многокомпонентность разделяемой смеси;
• соотношения материальных потоков, связы�

вающих последовательность ректификацион�
ных колонн.
Явление множественности стационарных со�

стояний входа и выхода представляет собой основ�
ную проблему при разработке и реализации схем
автоматизации и управления совмещенным про�
цессом [3]. Множественность входа встречается,
когда фиксированному состоянию выхода из си�
стемы соответствует множество различных вход�
ных переменных. Случай, когда фиксированному
состоянию входных переменных соответствует
множество выходных стационарных состояний,
является множественностью выхода.

Все существующие подходы к анализу множе�
ственности стационарных состояний основаны
на математических моделях химико�технологиче�
ских процессов.

Математические модели реакционной ректи�
фикации можно разделить на две группы: равно�
весные модели, в которых принято допущение о
парожидкостном и кинетическом равновесии на
всех ступенях разделения, и неравновесные моде�
ли, в которых учитываются скорости массо� и те�
плопереноса. В работах [4, 5] показано, что равно�
весная модель дает адекватные результаты, и даль�
нейшее ее усложнение описанием процессов на
поверхности раздела фаз нецелесообразно.

Большинство моделей содержат уравнения мате�
риального, теплового балансов и уравнения паро�
жидкостного равновесия для каждого компонента
на каждой тарелке, поэтому поиск стационарных
состояний требует итерационного решения системы
уравнений высокой размерности во всех областях
параметров, имеющих практический смысл. Кроме
того, такие системы уравнений требуют использова�
ния специальных методов для улучшения сходимо�
сти [6], что, однако, не гарантирует нахождения всех
возможных стационарных состояний [7].

Равновесная математическая модель реакцион�
ной ректификации, в которой составы и темпера�
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туры на тарелках являются функциями известных
управляющих и основных конструкционных пара�
метров реакционно�ректификационной колонны,
позволит выявить области параметров, в которых
возможны несколько стационарных состояний,
и сформулировать критерии единственности, ос�
нованные на значениях технологических параме�
тров.

Целью настоящей работы является формирова�
ние такой математической модели, ее анализ для
случая множественности входа и определение
областей технологических параметров, гаранти�
рующих существование единственного стационар�
ного состояния.

Объектом исследования является колонна реак�
ционно�ректификационного синтеза МТБЭ
(рис. 1), в которой протекает химическая реакция:

CH3OH+CH2=C(CH3)2+CH3�CH2�СН=СН2↔

↔CH3�O�C (CH3)3+CH3�CH2�СН=СН2.

Рис. 1. Колонна реакционной ректификации. I, II, III, IV – по%
токи изобутилена, н%бутена, метанола и МТБЭ соот%
ветственно; 1) реакционно%ректификационная ко%
лонна; 2) конденсатор; 3) рибойлер

Для формирования модели колонны приняты
допущения, изложенные в [8]. Нумерация ступе�
ней разделения в укрепляющей секции сверху
вниз, от 0 для парциального конденсатора до M,
ее нижней тарелки, а в отгонной секции– снизу
вверх, от 0 для парциального кипятильника до
N+1, ее верхней тарелки, являющейся тарелкой
питания.

Таким образом, колонна в целом состоит из пя�
ти отдельных частей: укрепляющей и отгонной
секций, тарелки питания, конденсатора и кипя�
тильника.

Рассмотрим укрепляющую часть колонны (рис. 2).
При составлении материального баланса ис�

пользуется основное соотношение для расчета па�
рожидкостного равновесия с учетом неидеально�
сти поведения этерификационных систем:

где yij, xij – мольная доля пара и жидкости; kij' – кон�
станта термодинамического равновесия; γij – коэф�
фициент активности j�го компонента на i�й тарелке.

В дальнейших рассуждениях индекс компонен�
та для простоты опущен. Соотношение между со�
ставами жидкости и пара в парциальном конденса�
торе:

Здесь y0, x0 – мольные доли пара и жидкости
в конденсаторе соответственно; k0 –константа
межфазового равновесия в конденсаторе. Соглас�
но исследованиям, проведенным для колонны
синтеза МТБЭ в среде HYSYS [9], в укрепляющей
секции колонны можно принять равенство пото�
ков жидкости и пара для всех тарелок, следователь�
но, тепловым балансом данной секции можно пре�
небречь.

Рис. 2. Схема укрепляющей части колонны

На рис. 2 изображена схема материальных по�
токов, связывающих парциальный конденсатор
с последующими тарелками колонны. Здесь G, L,
D – расходы пара, жидкости и дистиллята соответ�
ственно.

Согласно рис. 2, покомпонентный материаль�
ный баланс по тарелкам будет выглядеть следую�
щим образом:

Тарелка № 0 (конденсатор):

В случае полного конденсатора:

Записывая аналогичным образом материаль�
ный баланс для всех тарелок и складывая получен�
ные уравнения, получим покомпонентный мате�
риальный баланс для i�й тарелки:

(1)

Выражая значение мольной доли жидкости
на тарелке через мольную долю на предыдущей та�
релке, получаем:
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(2)

В формуле (2) величина L0 – расход флегмы,
который соотносится с дистиллятом как:

(3)

где R – флегмовое число.
Очевидно, что нелинейные составляющие

ур. (2) – зависимость констант фазового равнове�
сия от концентраций компонентов и температур
на тарелках и мольные расходы потоков.

Для реакционной части колонны необходимо
учесть количество вещества, образовавшееся в ре�
зультате химической реакции. В этом случае ур. (2)
необходимо дополнить кинетической составляющей:

(4)

где u – удержание жидкости на тарелке;  vi,ρ – сте�
хиометрический коэффициент j�го вещества в ре�
акции с номером ρ; ri,ρ – удельная скорость хими�
ческой реакции с номером ρ на тарелке i; m – ко�
личество химических реакций.

Согласно [6], скорость химической реакции
превращения метанола и изобутилена в МТБЭ вы�
ражается как:

(5)

Здесь Mc – параметр массы катализатора; kf –
константа прямой реакции; Keq – константа хими�
ческого равновесия; αIB, αMeOH, αMTBE – активности
изобутилена, метанола и МТБЭ соответственно.

С учетом (4) ур. (2) для стационарного режима
преобразуется к общему виду:

(6)

в котором дополнительной нелинейной соста�
вляющей по концентрациям компонентов являет�
ся кинетика химической реакции.

Ур. (5) для дальнейшего анализа и расчетов це�
лесообразно представить в безразмерном виде.

Выразим поток дистиллята D через флегмовое
число и флегму из ур. (3) с учетом того, что
G=L0+D=D(R+1), перейдем к отношению концен�
траций: xi/x0 и запишем уравнение для стационар�
ного режима:

(7)

Отметим, что в зависимости от целей исследо�
вания паровой поток в (7) можно выразить через
паровую часть потока питания и паровое число.

Рассмотрим исчерпывающую часть колонны (рис. 3).
Рассуждения при составлении материального

и теплового балансов аналогичны рассуждениям
для ректификационной секции.

Рис. 3. Схема исчерпывающей части колонны

Материальный баланс исчерпывающей части
в стационарном режиме:

(8)

Здесь P – паровое число; х'0 – концентрация
компонента в кубе колонны.

Температуры на ступенях разделения принима�
ются равными температурам кипения жидкости
и рассчитываются по составу жидкой фазы:

(9)

где Tbj – среднемольная температура кипения j�го
компонента; С – количество компонентов смеси.

Проверка модели на адекватность представлена
на рис. 4. Результаты расчета сравнивались с дан�
ными [8].
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Рис. 4. Результат расчета концентрации: а) н%бутена; б) метанола; в) изобутилена; г) МТБЭ. Сплошная линия – эксперимент;
пунктирная – расчет



Как видно из рис. 4, результаты расчета по ура�
внениям (6–8) находятся в удовлетворительном
соответствии с данными [8], следовательно, данная
система адекватна и может использоваться для
анализа процесса.

Главной особенностью полученной системы
уравнений материального баланса равновесной
модели синтеза МТБЭ является возможность рас�
чета концентраций компонентов на любой ступени
разделения через известные регулируемые параме�
тры питания, кипятильника и конденсатора.

Для анализа множественности стационарных
состояний необходимо выявить потенциальные
источники нелинейности процесса.

Как видно из ур. (6–8), управляющими параме�
трами, являющимися одновременно нелинейной со�
ставляющей, являются флегмовое и паровое числа.

Отдельный интерес представляет кинетическая
составляющая уравнения материального баланса
для реакционной зоны. Из ур. (5) очевидно, что
единственным потенциальным источником нели�
нейности, а также параметром, частная производ�
ная по которому принимает нулевое значение или
не существует, является активность метанола, вы�
ражаемая через концентрацию и коэффициент ак�
тивности.

Любое решение ур. (5–8), удовлетворяющее
условию равенства функции нулю, соответствует
стационарному состоянию. Таким образом, по�
стоянство поведения функций f(R)=0, f(xMeOH)=0
для реакционной и ректификационной секций ко�
лонны и f(P)=0 для исчерпывающей секции ко�
лонны на отрезках R, P∈[0,∞] и xMeOH∈[0,1] являет�
ся критерием единственности стационарного со�
стояния. Следовательно, любое значение аргумен�
та в данном интервале, позволяющее выполняться
равенствам:

(9)

(10)

(11)

а также значение, при котором производная не су�
ществует, является точкой, в которой возможно
попадание в область множественности стационар�
ных состояний. Начальные условия: при R=0, f=0 и
xi=x0; при P=0, f=0 и xi=x0; при xMeOH=x 0

MeOH, f=0.
Здесь x 0

MeOH – начальная концентрация метанола.
Таким образом, для нахождения значений паро�

вого и флегмового чисел, при которых возможно
попадание в область множественности стационар�
ных состояний, необходимо найти частную произ�
водную функций (6, 7) по R и функции (8) по P,
а также функции (5) по xMeOH.

Расчет производных проводился в программе
Mathcad 2003. Результат представлен в табл. 1 и 2.

Таблица 1. Значения флегмового R и парового P чисел, соот%
ветствующих области множественности стацио%
нарных состояний

Как видно из табл. 1, значения флегмового
и парового чисел, при которых гарантировано
единственное стационарное состояние, должны
отвечать условиям R≥5, P≥2.

Таблица 2. Значения концентрации метанола xМеОН, соответ%
ствующей области множественности стационар%
ных состояний, мольные доли

Согласно табл. 2 значение концентрации мета�
нола, при котором возможно попадание в область
множества стационарных состояний, на всех тарел�
ках очень близко к нулю, следовательно, в системе
необходим некоторый избыток метанола. Дальней�
шее определение оптимальных параметров пита�
ния, кипятильника и конденсатора в области един�
ственного стационарного состояния было проведе�
но с помощью программы HYSYS. Результаты ис�
следования процесса в HYSYS опубликованы в [10].

На основе проведенных исследований процесса
получены практические рекомендации по эксплуа�
тации реакционно�ректификационной установки
синтеза МТБЭ:
• Флегмовое число не ниже 5.
• Паровое число не ниже 2.
• В системе необходим избыток метанола.

Выводы
1. Предложен подход к формированию математи�

ческой модели реакционно�ректификационно�
го аппарата, главной особенностью которого
является возможность расчета концентрации

№ тарелки 4 5 6 7 8 9 10
xМеОН.104 1,7 1,5 1,4 1,2 1,1 1,1 1,1

Ректификационная и реакционная секции колонны
№ тарелки R

0 (конденсатор) –
1 0,01
2 1,07
3 2,36
4 –
5 0,42
6 1,46
7 2,49
8 3,47
9 4,48

10 (тарелка питания) –
Исчерпывающая секция колонны

№ тарелки P
11 –
12 –
13 –
14 1,11; 0,07
15 0,79; 0,56

16 (кипятильник) –

MeOH

0,
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∂

0,

f

P

∂
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∂

0,

f

R

∂
=

∂
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компонентов на любой из ступеней разделения
через известные регулируемые параметры пита�
ния, кипятильника и конденсатора.

2. Проверка модели на адекватность показала хоро�
шую сходимость с экспериментальными данными.

3. Рассмотренный метод анализа множественно�
сти стационарных состояний позволяет:
• выявлять области множественности стацио�

нарных состояний входа и выхода, обусло�

вленные различными причинами без моди�
фикации уравнений модели;

• сократить время на проектирование и избе�
жать неоптимальных решений;

• исследовать поведение системы при различ�
ных возмущениях;

• рекомендовать интервалы управляющих па�
раметров, в которых гарантирована един�
ственность стационарного состояния.
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