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ОБЩАЯ ХАРАКТЕРИСТИКА РАБОТЫ 

 

Актуальность работы. Доведение эксплуатационных и экологических свойств 

автомобильных бензинов до требований мирового рынка является важнейшей 

проблемой конкурентоспособности российской нефтепереработки. Для дости-

жения требований мировых стандартов необходимо снизить содержание в то-

варных бензинах ароматических углеводородов, которое можно осуществить 

путем введения в состав бензинов высокооктановых кислородосодержащих до-

бавок, самой эффективной из которых является метил-трет-бутиловый эфир (2-

метил-2-метоксипропан, МТБЭ). При добавлении 10% МТБЭ октановое число 

полученного бензина повышается на 2,1 – 5,8 единиц (по исследовательскому 

методу) в зависимости от углеводородного состава исходного сырья. 

Суммарная производственная мощность предприятий России по произ-

водству МТБЭ составляет 950 тыс. т/год. В странах Евросоюза наибольшие 

мощности по его производству расположены в Голландии, Германии и Велико-

британии, они составляют 1,5 млн. т/год; азиатские страны обеспечивают 

МТБЭ 2,7 млн. т/год.  

Наиболее перспективным и экономически более выгодным способом реа-

лизации процесса синтеза метил-трет-бутилового эфира, в сравнении со стан-

дартными схемами, в которых блок разделения следует за реакционным аппа-

ратом, является реакционная ректификация, которая характеризуется наличием 

множественных стационарных состояний с сильно различающимися выходами 

целевых продуктов. Причиной множественных стационарных состояний явля-

ется нелинейность уравнений материального и теплового балансов, нелиней-

ность кинетики и парожидкостного равновесия, наличие рециркуляционных 

потоков, множественность мест ввода питания. 

Поскольку разработка подобных ресурсоэффективных технологий осу-

ществляется с помощью метода математического моделирования, одной из ак-

туальных проблем современной химической технологии является разработка 

нелинейных моделей, пригодных для анализа процесса и создания алгоритмов 

управления реакционно-ректификационными процессами. 

Данная работа выполнялась в соответствии с программой развития 

ФГБОУ ВПО НИ ТПУ, в рамках хоздоговорных работ с ООО «Томскнефтепе-

реработка», программы «У.М.Н.И.К.».  

Цель работы: оптимизация процесса синтеза высокооктановых добавок в ре-

акционно-ректификационном аппарате на основе анализа множественности 

стационарных состояний реакционной ректификации с использованием метода 

математического моделирования. 

Для достижения поставленной цели были сформулированы и решены следую-

щие задачи: 

1) анализ парожидкостного равновесия и получение зависимостей, описы-

вающих составы жидкой и паровой фаз; 

2) разработка фундаментальной модели колонны в среде HYSYS и Pro II и 

оптимизация технологических и конструкционных параметров установки; 
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3) формирование математической модели процесса для целей анализа и 

управления. Проверка модели на адекватность; 

4) выявление возможных стационарных состояний процесса, их источников и 

областей существования; 

5) формирование критерия единственности стационарного состояния и прак-

тические рекомендации по оптимальной эксплуатации установки. 

Научная новизна:  

1. Впервые установлено, что причиной множественности стационарных со-

стояний колонны реакционной ректификации является сложность взаимо-

связи кинетической и массообменной составляющей процесса. Функцио-

нирование системы в том или ином стационарном состоянии зависит от 

преобладающего вклада одной из них в изменение расхода (концентрации) 

компонента. Конструкционные особенности и эффективность контактного 

устройства не являются причиной множественности стационарных состоя-

ний. 

2. Показано, что в реакционно-ректификационной колонне синтеза метил-

трет-бутилового эфира возможны три стационарных состояния, соответст-

вующие различному выходу целевого продукта: 16,5%, 28,9% и 97% соот-

ветственно. При этом стационарные состояния, соответствующие низкому 

выходу метил-трет-бутилового эфира, характеризуются преобладанием 

массообменной составляющей для метил-трет-бутилового эфира и кинети-

ческой для метанола; стационарное состояние, соответствующее области 

высокой конверсии целевого продукта, характеризуется преобладанием 

кинетической составляющей для метил-трет-бутилового эфира и массооб-

менной для метанола. Доказана устойчивость трех стационарных состоя-

ний при P=1150 кПа, в интервале температур 347<Т<357 К. 

3. Впервые предложен механизм перехода из одного стационарного состоя-

ния в другое: переход осуществляется при разогреве реакционной смеси за 

счет теплоты химической реакции до T более 347,9 К, который приводит к 

разрушению азеотропной смеси «метанол – н-бутен» и возврату метанола в 

реакционную зону колонны. Одновременно при T=405,9 К в отпарной сек-

ции образуется азеотроп «метанол – метил-трет-бутиловый эфир», возвра-

щающий метанол в зону реакции из отпарной секции. Оба процесса спо-

собствуют более высокой конверсии целевого продукта. 

Практическая значимость. Разработанный метод анализа стационарных со-

стояний применялся для оптимизации ректификационных установок при про-

ведении проектно-технологических и оптимизационных расчетов оборудования 

МНПЗ ООО «Томскнефнепереработка», п. Семилужки и НПЗ ООО «Алтайская 

топливная компания», с. Новороманово. Внедрение подхода позволило увели-

чить мощность установок в 1,5 раза, определить интервалы нагрузок, обеспечи-

вающих стабильную работу ректификационных колонн. Практическая значи-

мость работы подтверждается 2 актами о внедрении. 

Апробация работы. Основные результаты работы докладывались и обсужда-

лись на всероссийской научно-практической конференции «Химия и химиче-
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ская технология в XXI веке» (г. Томск, 2010), всероссийской научно-

практической конференции молодых ученых и специалистов «Приоритетные 

направления современной российской науки глазами молодых ученых». – (г. 

Рязань, 2009), всероссийской молодежной школы-конференции «Химия под 

знаком СИГМА: исследования, инновации, технологии» (г. Омск, 2010), меж-

дународном форуме по стратегическим технологиям (IFOST) (г. Ульсан, Корея, 

2010). 

Публикации работы. По материалам диссертации опубликовано 19 печатных 

работ, в том числе 3 в журналах из перечня ВАК. 

Структура и объем работы. Диссертация состоит из введения, пяти глав, вы-

водов, списка использованной литературы из 121 наименования. Работа изло-

жена на 152 страницах машинописного текста, включающего 25 таблиц, 47 ри-

сунков, 2 приложения. 

Объекты и методы исследований. Объектом данного исследования является 

реакционно-ректификационная колонна синтеза метил-трет-бутилового эфира, 

производительностью 345 тыс. т/год.  

Используемые программные продукты: MathCad 14, Hyprotech HYSYS 2006, 

Pro II, Microsoft Excel 2003. В работе использован метод математического мо-

делирования. 

Содержание работы 

Во введении обоснована актуальность и новизна работы, определены 

цель и объект исследования. 

В первой главе приводится краткая характеристика объекта и методов 

исследования. Главным объектом исследования является колонна реакционно-

ректификационного синтеза МТБЭ (рис. 1), в которой протекает целевая реак-

ция реакция: 

CH3OH + CH2=C(CH3)2 ↔ CH3-O-C(CH3)3   (1) 

Реакция протекает на мезопористом сульфокатионите. Основные 

термодинамические параметры реакции (1) приведены в табл. 1. 

Таблица 1 – Основные термодинамические и кинетические параметры реакции 

синтеза МТБЭ 
Параметр Т, К ΔG, Дж/моль ΔН, Дж/моль ΔS, Дж/моль*К kf, моль/с Keq 

Значение 350 -9401 -75000 -187,9 0,06 25,6 

 Здесь  kf   - константа прямой реакции, моль/с; Keq - константа химического 

равновесия [1]. Расходы компонентов питания колонны, представленной на 

рис.1: Fизобутилен = 195 моль/с; Fметанол = 215,5 моль/с; F
н-бутен

 = 300 моль/с. 

 Количество тарелок ректификационной зоны – 2 (не считая конденсато-

ра); количество тарелок реакционной зоны – 8; количество тарелок отпарной 

зоны – 5 (не считая кипятильника).  
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Рисунок 1 - Колонна ре-

акционной ректифика-

ции 

I, II, III, IV – потоки изобу-

тилена, н-бутена, метанола 

и метил-трет-бутилового 

эфира соответственно;  

1 – реакционно-ректифика-

ционная колонна; 2 – пол-

ный конденсатор; 3 – ри-

бойлер. 

Также, в главе приведен аналитический 

обзор литературного и патентного материала, 

посвященного обзору и классификации совме-

щенных и сложных процессов. 

В главе показано, что совместное протекание 

массообмена и химической реакции усложняет 

поведение совмещенного процесса и приводит  

к множественности стационарных состояний.   

Особенностью математического описания со-

вмещенных процессов является присутствие не-

линейных членов в математической модели, ко-

торое обусловлено нелинейной зависимостью 

константы скорости протекающей химической 

реакции и констант фазового равновесия ком-

понентов от температуры и концентрации, что 

значительно осложняет решение задачи дина-

мического исследования и эффективного кон-

троля над совмещенным процессом на практике. 

Основной проблемой автоматизации и контроля  

совмещенного процесса  является «множествен-

ность входа-выхода». 

Во второй главе приводится аналитиче-

ский обзор литературы, посвященной сущест-

вующим подходам к анализу множественности 

стационарных состояний реакционно-ректификационных процессов на основе 

математических моделей. Рассмотренные модели требуют итерационного ре-

шения уравнений материального и теплового балансов, что затрудняет нахож-

дение всех возможных стационарных состояний. Принятые допущения ограни-

чивают возможность анализа множественности стационарных состояний, обу-

словленных  режимными параметрами процесса  и конструктивными особенно-

стями аппаратов. Глава также включает аналитический обзор литературы, по-

священной анализу устойчивости массообменных, химических, совмещенных, 

в частности, реакционно-ректификационных процессов.  

Существующие методы анализа множественности стационарных состоя-

ний совмещенных процессов, можно разделить на отражающие физико-

химические свойства системы и стохастические. Методы первого типа можно 

разделить на три больших группы: 

1) Методы, использующие для оценки количества и качества стационарных со-

стояний критериальные оценки. Эти методы просты, наглядны и применимы 

для химических реакций первого и второго порядков, протекание которых 

наиболее вероятно в реальности. Однако они теряют преимущество нагляд-

ности при повышении порядка реакции и количества компонентов;  

2) Методы, основанные на теоремах продолжения. Позволяют определить ка-

чество и количество стационарных состояний, что является очень важным 
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при выборе режима эксплуатации установки. Однако, данный метод требует 

больших вычислительных затрат и специального программного обеспече-

ния; 

3) Методы, опирающиеся на теорию распространения волн. В настоящее время 

используются чаще для анализа устойчивости равновесных массообменных 

и реакционных процессов по отдельности.  

Существующие методы анализа множественности стационарных состояний 

применимы для ограниченного числа случаев и не позволяют анализировать 

множественность входа и выхода одновременно.  

В настоящей работе предложен подход к анализу множественности ста-

ционарных состояний реакционной ректификации на основе фундаментальной 

математической модели процесса, позволяющий найти все стационарные со-

стояния системы без значительных вычислительных затрат.  

В третьей главе предлагается подход к формированию математической 

модели синтеза МТБЭ в колонне реакционной ректификации. 

Материальный баланс колонны 

При составлении материального баланса используется основное соотно-

шение для расчета парожидкостного равновесия с учетом неидеальности пове-

дения этерификационных систем: 

'ij ij ijk k         (2) 

здесь yi, xi – мольная доля пара и жидкости; k’i – константа термодинамического 

равновесия;γi - коэффициент активности i- го компонента на j – ой тарелке. 

Для формирования модели колонны приняты следующие допущения: 

 колонна оборудована парциальным конденсатором и парциальным кипя-

тильником при этом дистиллятом является пар, покидающий верхнюю та-

релку; 

 жидкость и пар, покидающие тарелку, находятся в равновесии, удержание 

жидкости постоянно на всех тарелках колонны; 

 ступени разделения в укрепляющей секции нумеруются сверху вниз, от 0 

для парциального конденсатора до M для ее самой нижней тарелки, а в от-

гонной секции — снизу вверх, от 0 для парциального кипятильника до N+1 

для ее самой верхней тарелки, являющейся тарелкой питания; 

 колонна хорошо теплоизолирована и потерями тепла на ее ступенях можно 

пренебречь; 

 питание поступает в виде парожидкостной смеси; 

 реакционная зона располагается в укрепляющей секции и содержит r таре-

лок; 

 на всех тарелках принимается гидродинамический режим идеального сме-

шения. 

Потоки жидкости и пара в мольных единицах на тарелках неодинаковы, 

однако, изменение расходов жидкости и пара в пределах одной секции колонны 

можно считать равными друг другу, таким образом, соблюдается условие для 

ректификационной и реакционной секции: 
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1 1

1i i

i i

G L

G L a 

       (3) 

 Для отпарной секции: 

1 1

i i

i i

L G
b

L G 

       (4) 

здесь  Gi, Li – расход жидкости и пара на i-тарелке; a, b – константы. 

Используя подход «от тарелки к тарелке», были получены выражения для 

мольной доли компонента в жидкой фазе в каждой из секций колонны (индекс 

компонента j для простоты опущен). 

Ректификационная секция 
0 1 2

0 0 1 0 2 0

1 2 1

1

...
i

d d d d
i d d d dM

id d d
i

i

L L L LD D D
x x x x x

G G k G G k k G G k k k
G k



   
                    

 (5) 

Здесь D – расход дистиллята, моль/с; xd – мольная доля компонента в дистилля-

те; Ld – расход флегмы, моль/с. 

Выражая поток дистиллята через флегмовое число и флегму, а также используя 

понятие внутренней флегмы, одинаковой для всех тарелок, i

i

L
f

G
 , а также 

предполагая равенство потоков жидкости и пара по тарелкам (a=1, b=1), полу-

чаем уравнение (5) в упрощенном виде: 
2

1

1

1

... ( )
i

ij m

M

ji ji ji dj
ij

i

xf f f f f f
F R

R R k R k k x
k



 
          


; 1jx  ;   (j=1, 2…C-1) (6) 

Здесь и далее: верхние индексы m, h относятся к функциям материального и те-

плового баланса соответственно; нижние индексы 1, 2, 3 – к ректификацион-

ной, реакционной и отпарной секции колонны соответственно; С – количество 

компонентов. 

 Реакционная секция 

Кинетическое уравнение для данной химической реакции получено из литера-

туры и имеет следующий вид: 

2

IB MTBE
f

MeOH eq MeOH

r k
K

 

 

 
    

 

    (7) 

Здесь  kf  = Te
11110

121067.3



  - константа прямой реакции, моль/с; Keq = 
)

6820
3.16(

Te


- 

константа химического равновесия; αIB, αMeOH, αMTBE – коэффициенты активно-

сти изобутилена, метанола и МТБЭ соответственно [1]. 

В случае равенства соотношения потоков жидкости и пара по тарелкам для всех 

компонентов (j=1, 2…C-1): 

 

2

22

1

1

... ( )
i i but i but MTBE MTBE

ji m

fM MeOH MeOH MeOH MeOH
ji ji ji jd eq

ji

i

xf f f f f f x x
k F R

R R k R k k x x K xk

 

 

 





 
                     

 
  (8) 

 Отпарная секция 
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В случае равенства соотношения потоков жидкости и пара по тарелкам для всех 

компонентов и с учетом внутренней флегмы (j=1, 2…C-1): 
0 1 2

0 0 0

1 2 1 3

1

1 1 1
... ( )

1 1 1 1 1 1 1

i N
ji m

jw jw j j j jw ji

i jw

xP P P P
k k k k k k k F P

P P P P P P P x

       
                             

  (9) 

Здесь xw – мольная доля компонента в кубе; P – паровое число. 

Тепловой баланс колонны 

Формируется с использованием подхода «от тарелки к тарелке». Расходы и эн-

тальпии потоков представляются в мольных единицах. 

Ректификационная секция 

С учетом внутренней флегмы и в случае равенства соотношения потоков 

пара и жидкости по тарелкам: 

1

1 1 1

1 1... ( )
i

i i i

i
i i i i hd d d d

d d i d i d G

G G G

f H H f H f r ff
H f r f r f r f r f r H F R

H R H R R R H 

  



    
                  

   
(10) 

Здесь HGi+1 – энтальпия пара на i+1 тарелке, Дж/моль; Hd – энтальпия потока 

жидкости в дистилляте, Дж/моль; ri – теплота конденсации пара на i тарелке, 

Дж/моль; Qd – тепловая нагрузка конденсатора, Дж/с. 

 Реакционная секция 

С учетом внутренней флегмы и в случае равенства потоков пара и жидко-

сти по тарелкам: 

1

1

. . , , 2

1

1
... ( )

i

i

i m
i i i i hd d d

d d d d i d d x p j i G

G

H H f H ff
H f r f r f r f r r r H v r H F R

H R R R R
 







  
                     
   

   (11) 

Здесь ΔHx.p. – тепловой эффект химической реакции, Дж/моль. 

 Отпарная секция 

Функция теплового баланса в случае равенства соотношения потоков па-

ра по тарелкам: 

1

1 1 1

1
3

1
... ( )

i

i i i

hW W W W W i W W W
i Li i i i i

L L L

H H H H r r r r r
r H F P

f P H P H f f P P f f f f f f H f 

  


 

             
       

    (12) 

Здесь HLi+1 – энтальпия жидкости на i+1 тарелке, Дж/моль; Hw – энтальпия по-

тока жидкости в кубе, Дж/моль; ri – теплота испарения жидкости на i тарелке, 

Дж/моль; Qb – тепловая нагрузка кипятильника, Дж/с. 

Особенность приведенных уравнений материального и теплового баланса 

в том, что неизвестная мольная доля компонента или энтальпия потока на каж-

дой из тарелок выражается через внешние, известные компоненты питания, 

дистиллята и куба. Таким образом, уравнения могут быть использованы для ис-

следования влияния таких регулирующих параметров процесса, как флегмовое 

и паровое числа, составы дистиллята и куба, нагрузка кипятильника (дефлегма-

тора), температура и состав питания.   

Потенциальными источниками нелинейности в данных уравнениях, пре-

жде всего, является кинетический компонент, содержащий нелинейные члены, 

а так же нелинейные члены (потоки жидкости и пара) относящиеся к части 

уравнения, описывающей массообменные процессы на тарелке. Кроме того, из 



 10 

уравнений (5-12) видно, что вероятность возникновения нелинейности повыша-

ется с увеличением номера тарелки.  

Таким образом, можно сделать вывод о том, что вышеприведенное пред-

ставление материального и теплового баланса колонны учитывает все потенци-

альные источники нелинейности, которые могут привести к возникновению ря-

да устойчивых и неустойчивых стационарных состояний. 

Подобные этерификационные процессы отличаются крайней неидеально-

стью поведения, и константа термодинамического равновесия зависит от тем-

пературы и концентрации, что говорит о необходимости исследования паро-

жидкостного равновесия в данной системе. 

 Расчет коэффициентов активности проводился в среде HYSYS. В резуль-

тате исследований было установлено, что наиболее точным для этерификаци-

онных систем является уравнение Вильсона, на основе которого велись даль-

нейшие расчеты для изобарических условий (1,115МПа).  

Итоговые эмпирические зависимости и коэффициенты детерминирован-

ности R2 приведены в таблице 2. 

Таблица 2 - Эмпирические корреляции 
Эмпирические корреляции R2 

377.6019.0543.1585.0275.0ln   Txxx MTBEMeOHbunbui  1 

266.60185.0536.156.029.0ln   Txxx MTBEMeOHbunbun  1 

4.7015.07.1269.1322.1512.15ln   Txxxx MTBEMeOHbunbuiMeOH  0,9939 

3.50007.042.135.364.253.3ln   Txxxx MTBEMeOHbunbuiMTBE  0,9902 

Примечание: верхние индексы i-bu, n-bu, MeOH, MTBE относятся к изобутиле-

ну, н-бутену, метанолу и МТБЭ соответственно. 

Исследования показали, что состав смеси и температура оказывают суще-

ственное влияние на коэффициенты активности компонентов. Наибольшее от-

клонение от идеальности и чувствительность к изменению состава наблюдается 

для метанола. Полученные соотношения были использованы при построении 

модели для целей управления совмещенным реакционно-ректификационным 

процессом синтеза МТБЭ. 

 Верификация модели 

Результат расчета материального баланса по уравнениям (6), (8), (9) пред-

ставлен на рисунках (2-5).  
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Рисунок 2 – Результат расчета 

концентрации изобутилена 

Рисунок 3 – Результат расчета 

концентрации н-бутена 
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Расчет температурного профиля 

проводился с использованием полино-

миального соотношения энтальпий по-

токов жидкости и пара с температурой, 

общий вид которого 
2 3 4H a b T c T d T e T          (13) 

 Результат расчета температуры 

представлен на рис. 6. 

 Сравнение экспериментальных и 

расчетных выходных данных приведе-

но в таблице 3 [1]. 

Таблица 3 – Сравнение выходных исходных данных с экспериментальными 

Параметры Эксперимент Расчет 
Абсолютная 

погрешность 

Относительная 

погрешность, 

% 

Состав потока, выходящего из ректификационной зоны (жидкая фаза), мольные доли 
i bux 

 0,00 0,00 0,00 0,00 

n bux   0,78 0,91 0,13 14,00 

MeOHx  0,10 0,22 0,12 120,00 

MTBEx  0,00 0,00 0,00 0,00 

Состав потока, выходящего из ректификационной зоны (паровая фаза), мольные доли 
i buy 

 0,00 0,00 0,00 0,00 

n buy   0,91 0,82 0,09 9,80 

MeOHy  0,08 0,04 0,04 50,00 

MTBEy  0,00 0,14 0,14 - 

Состав потока, выходящего из отпарной зоны (жидкая фаза), мольные доли 
i bux 

 0,00 0,00 0,00 0,00 

n bux   0,012 0,011 0,001 8,30 

MeOHx  0,01 0,01 0,00 0,00 

Рисунок 4 – Результат расчета 

концентрации метанола 

Рисунок 5 – Результат расчета 

концентрации метил-трет-

бутилового эфира 
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Рисунок 6 – Результат расчета 

температуры 
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MTBEx  0,99 0,98 0,01 1,00 

Состав потока, выходящего из отпарной зоны (паровая фаза), мольные доли 
i buy 

 0,00 0,00 0,00 0,00 

n buy   0,07 0,06 0,01 14,28 

MeOHy  0,00 0,00 0,00 0,00 

MTBEy  0,99 0,95 0,04 4,00 

Температура конденсатора, К 348 345 3 0,86 

Температура кипятильника, К 425 416 9 2 

Согласно данным таблицы 3 расчетные значения находятся в хорошем 

соответствии с экспериментальными данными, опубликованными в литературе. 

При этом наибольшее значение погрешности соответствует содержанию мета-

нола и н-бутена. Данный факт объясняется образованием в аппарате азеотроп-

ной смеси «метанол-н-бутен» при температуре 347,9 К и давлении 1150 кПа. 

Явление азеотропии характеризуется наличием экстремума на диаграмме «со-

став-свойство», следовательно, в данном случае, зависимость, связывающая ко-

эффициенты активности с температурой и концентрацией – степенная. Однако 

для целей управления более целесообразно использовать экспоненциальные 

аппроксимации, несмотря на наличие погрешности расчета.  

В целом, модель отражает основные закономерности поведения процесса, 

следовательно, математическая модель может использоваться для дальнейшего 

анализа множественности стационарных состояний. 

В четвертой главе предлагается подход к анализу устойчивости реакционно-

ректификационных процессов, сущность которого заключается в поиске част-

ной производной функции по интересующему технологическому или конструк-

тивному параметру. Поскольку множественность возможна только в окрестно-

сти точки, в которой производная функции равна нулю или не существует, то 

необходимо найти области значений технологических параметров, имеющие 

физический смысл, которые удовлетворяют данному требованию. В работе 

проводился анализ устойчивости процесса на основе уравнений (6), (8), (9) ма-

териального и (10), (11), (12) теплового балансов. Расчет производных по кон-

центрации компонентов, а также по паровому и флегмовому числам, выполнен 

отдельно для каждой тарелки.  Расчет проводится в программе MathCad. 

Рассмотрим в качестве исследуемого параметра паровое и флегмовое чис-

ла. Уравнения материального и теплового балансов представлены как функции  

от исследуемого технологического параметра. Корни для выражений 

3 30; 0
m hF F

P P

 
 

 
 и 1 2 1 20; 0; 0; 0

m m h hF F F F

R R R R

   
   

   
, имеющие физический и техно-

логический смысл, приведены в табл. 4–5.  

Таблица 4 – Флегмовое число R, соответствующее области множественности 

стационарных состояний (реакционная и ректификационная секции колонны) 
№ тарел-

ки 

0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 

R - 0,01 1,07 2,36 - 0,42 1,46 2,49 3,47 4,48 - 
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C1 C2 C3 
i bux 

 
0,08 i bux 

 
0,08 i bux 

 
0,01 

MeOHx  0,41 MeOHx  0,47 MeOHx  0,11 

MTBEx  0,14 MTBEx  0,08 MTBEx  0,47 

n butx 
 

0,37 n butx 
 

0,37 n butx 
 

0,41 

S, % 28,9 S, % 16,5 S, % 97,0 

 

Таблица 6 – Составы материальных пото-

ков, соответствующие стационарным со-

стояниям в реакционной секции колонны 

Из табл. 4 видно, что область единственности стационарного состояния процес-

са наблюдается при R>4,48. При этом согласно результатам исследований, про-

веденных в четвертой главе, оптимальным значением R является 5. Таким обра-

зом, поддержание флегмового числа на данном уровне обеспечит эксплуатацию 

установки в области единственного стационарного состояния. 

Таблица 5 – Паровое число P, соответствующее области множественности ста-

ционарных состояний (исчерпывающая секция колонны) 
№ тарелки 11 12 13 14 15 16  

(кипятильник) 

P - - - 1,11; 0,07 0,79; 0,56 - 
По результатам расчета, приведенным в таблице 5, можно сделать вывод о 

том, что работа колонны в области единственного стационарного состояния 

возможна при поддержании парового P>1,11. Это хорошо согласуется с иссле-

дованиями, проведенными в пятой главе, по итогам которых оптимальное па-

ровое число составляет P=9. 

В выявленных областях множественности выполнен поиск стационарных со-

стояний колонны в статическом режиме (рис. 7).  
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Рисунок 7 – Множественность стационарных состояний в реакционной 

секции колонны в зависимости от концентрации а) метанола; б) метил-

трет-бутилового эфира 

На рис. 7 функции подвода и 

отвода вещества представлены по-

ложительной и отрицательной ча-

стью ур. (10) материального баланса 

для реакционной секции колонны. 

Точки пересечения графиков прихо-

да и расхода соответствуют стацио-

нарным состояниям.  

Как показывает рис. 7, в реак-

ционной зоне возможны три ста-

ционарных состояния, соответст-

вующие различным концентрациям 

компонентов смеси. Составы, соответствующие стационарным состояниям ре-

акционной зоны колонны представлены в таблице 6 (S – выход целевого про-
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дукта). Для того чтобы подтвердить существование, объяснить механизм воз-

никновения и выяснить пути попадания в то или иное стационарное состояние, 

выполнено исследование динамического поведения функций материального и 

теплового балансов. С этой целью уравнения материального баланса представ-

лены отдельно массообменной и кинетической составляющей, суммарное из-

менение которых: 
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В результате, на тарелках реакционной зоны наблюдалось наличие множе-

ственности стационарных состояний для уравнений как материального, так и 

теплового балансов. На рис. 8 представлено изменение количества вещества 

метанола и МТБЭ с течением времени на тарелке №9 при R=4,48 (табл. 4). 
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Рисунок 8 – Изменение количества а) метанола, б) метил-трет-бутилового 

эфира с течением времени 

Как видно из рис. 8, при значениях времени от t=0,2с до t=0,5с и при t>0,6c 

наблюдается наличие областей, в которых концентрация не меняется со време-

нем. Данные области соответствуют стационарным состояниям (С1 при t=0,2-

0,5c и C3 при t0,6c), при этом, в районе t=0,6с происходит переход из одного 

стационарного состояния в другое с резким изменением характера процесса: в 

условиях стационарного состояния C1 наблюдается преобладание кинетической 

составляющей материального баланса для метанола и преобладание массооб-

менной составляющей для МТБЭ; в условиях стационарного состояния C3 – 

преобладание массообменной составляющей для метанола и кинетической для 

МТБЭ. Вероятно, подобное изменение характера процесса является причиной 

перехода из одного стационарного состояния в другое. 
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Рассмотрим изменение коли-

чества теплоты на тарелке №9 

(рис. 9). 

Как видно из рис. 9, стационарно-

му состоянию С3 соответствует 

увеличение количества теплоты на 

тарелке за счет химической реак-

ции. Переход процесса из стацио-

нарного состояния С1 в С3 объяс-

няется разрушением в определен-

ный момент азеотропной смеси 

«метанол – н-бутен» за счет разо-

грева реакционной смеси теплотой 

химической реакции. Разрушение данного азеотропа возвращает метанол в ре-

акционную секцию колонны из ректификационной. В то же время при Т=405,9 

К и P=1150 кПа наблюдается образование азеотропной смеси «метанол – 

МТБЭ», позволяющее высококипящему метанолу не отделяться в кубовом ос-

татке колонны, а возвращаться в реакционную зону. Оба процесса способству-

ют достижению более высокой степени превращения МТБЭ. 

Значение мольной доли компонентов при каждом стационарном состоянии 

определяется суммированием количества вещества, образовавшегося в резуль-

тате химической реакции и массообмена. Как видно из таблицы 5, наиболее вы-

годным стационарным состоянием является С3, поскольку соответствует боль-

шей степени превращения целевого продукта. Таким образом, динамическим 

расчетом дополнительно подтверждается нежелательность поддержания флег-

мовых чисел, приведенных в таблице 3. 

Кроме того, четвертая глава посвящена исследованию и оптимизации 

технологических режимов реакционно-ректификационного аппарата на мате-

матической модели в HYSYS. С помощью модели были проведены исследова-

ния по определению оптимальных флегмового и парового чисел, расходов реа-

гентов в питании. Поскольку целевым продуктом процесса является МТБЭ, на 

рисунках 10-11 представлены зависимости мольной доли МТБЭ в дистилляте и 

кубовом остатке от флегмового и парового чисел.  
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Рисунок 10 – Зависимость содержания метил-трет-бутилового эфира в по-

токе а) дистиллята, б) кубового остатка в зависимости от парового числа 

Рисунок 9 – изменение количества 

теплоты с течением времени 
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Рисунок 11 – Зависимость содержания метил-трет-бутилового эфира в по-

токе а) дистиллята, б) кубового остатка в зависимости от флегмового чис-

ла 
Поскольку МТБЭ является целевым продуктом в кубовом остатке, увели-

чение парового числа выше 9 является невыгодным. Исследование по флегмо-

вому числу показывает, что максимум продукта реакции в остатке наблюдается 

при R=5. Повышение флегмового числа выше этого значения также невыгодно. 

Режимные значения парового и флегмового чисел P=7; R=7. При поддержании 

оптимального парового числа нагрузка кипятильника, согласно расчетам, воз-

растает всего на 2,8% (с 37·10
6
 Дж/с до 38·10

6
 Дж/с), в то время как уменьше-

ние флегмового числа до оптимального значения R=5 снижает нагрузку кон-

денсатора на 36,4% (с 33·10
6
 Дж/с до 21·10

6
 Дж/с). Следовательно, рекоменда-

ции по поддержанию оптимальных режимов выгодны не только технологиче-

ски, но и экономически. 

Также проведено исследование по расходу метанола и н-бутена, как ком-

понентов, наиболее сильно влияющих на парожидкостное равновесие в системе 

(рис. 12). 
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Рисунок 12 – Зависимость содержания метил-трет-бутилового эфира в по-

токе кубового остатка в зависимости от расхода а) метанола, б) н-бутена 

 Согласно рис. 12 а), оптимальный расход метанола лежит в пределах от 

200 до 230 моль/с. Это соответствует небольшому стехиометрическому избыт-

ку метанол : изобутилен, приблизительно, как 1,2:1, по сравнению со стандарт-

ным режимом работы колонны. В то же время, увеличивать избыток метанола 

выше этого соотношения нецелесообразно, поскольку далее идет снижение со-
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Рисунок 14 – Зависимость со-

держания метил-трет-

бутилового эфира в потоке ку-

бового остатка от количества 

тарелок реакционной зоны 

держания целевого продукта в кубовом остатке. Вероятно, избыток метанола 

является причиной распада азеотропной смеси метанол – МТБЭ, и более высо-

кокипящий метанол отделяется в кубе колонны. Оптимальный расход н-бутена 

составляет 195-200 моль/с, что практически в 1,5 раза меньше, чем в стандарт-

ном режиме работы колонны.  

Также в рамках главы было проведено исследование влияния эффектив-

ности контактных устройств на поведение процесса. На рис. 13 приведены ре-

зультаты расчета концентрации метил-трет-бутилового эфира в жидкой фазе 

при различных значениях эффективности ситчатой тарелки в широком диапа-

зоне.  
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Рисунок 13 – Концентрация метил-трет-бутилового эфира в жидкой фазе 

при различных значениях эффективности тарелки 

Как видно из рис. 13, во всем диапазоне исследуемых значений эффек-

тивности не наблюдается перехода из одного стационарного состояния в дру-

гое. Следовательно,  эффективность контактного устройства и параметры теп-

ло- и массопереноса на тарелке не являются потенциальными источниками 

множественности стационарных состояний. Таким образом, целесообразность 

выбора равновесной модели для исследования множественности стационарных 

состояний реакционной ректификации дополнительно подтверждается. 

В рамках работы были даны рекоменда-

ции по усовершенствованию конструкции 

аппарата. Количество тарелок в реакци-

онной зоне колонны составляет 8. На рис. 

14 приведена зависимость мольной доли 

целевого продукта (МТБЭ) от количества 

тарелок реакционной зоны. 

Согласно рис. 14 выход целевого 

продукта с увеличением числа тарелок 

растет, однако, при числе тарелок более 

4, степень превращения МТБЭ изменяет-

ся незначительно и  дальнейшее увеличе-

ние реакционной зоны нецелесообразно. 

Уменьшение реакционной зоны колонны 

на 50 % позволит снизить капитальные 
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затраты на процесс. 

Выводы: 

1. Неидеальность парожидкостного равновесия и образование азеотропов явля-

ется одной из причин возникновения множественности стационарных со-

стояний. В результате парожидкостного анализа системы на основе уравне-

ния Вильсона было установлено, что зависимость коэффициентов активно-

сти от температуры и концентрации компонентов имеет экспоненциальный 

характер. При этом наибольшим образом на равновесие в системе оказывают 

влияние метанол и н-бутен. 

2. Оптимизация технологических и конструкционных параметров колонны за-

висит от многих факторов: параметров входных потоков, содержания инерт-

ного компонента в системе, орошения, параметров кипятильника и конден-

сатора, размера и расположения реакционной зоны. Решение данной задачи 

было найдено с помощью метода математического моделирования в среде 

распространенных САПР. По итогам оптимизационных расчетов получены 

области оптимальных значений управляющих параметров установки: 

• оптимальное флегмовое число (R) =5; 

• оптимальное паровое число (P) = 9; 

• оптимальный расход метанола (Fmet) = 200-230 моль/с; 

• оптимальный расход н-бутена (Fn-but) = 125-200 моль/с; 

• оптимальный расход изобутилена (Fi-but) = 175-190 моль/с. 

• оптимальное соотношения метанол : изобутилен – 1,2:1. 

Поддержание оптимальных параметров также снизит эксплуатационные за-

траты на орошение на 36,4%. Увеличение парового числа вызовет рост за-

трат всего на 2,8%. 

3. Потенциальными источниками множественности стационарных состояний  

реакционно-ректификационного процесса являются нелинейная зависимость 

константы химической реакции от температуры, нелинейная зависимость 

коэффициентов активности от температуры и концентрации, концентрация 

метанола, соотношение расходов потоков жидкости и пара. Для анализа по-

тенциальных источников нелинейности сформирована фундаментальная ма-

тематическая модель процесса, с помощью которой установлено, что с уве-

личением числа ступеней разделения в колонне, вероятность множественно-

сти стационарных состояний увеличивается. 

4. Механизм перехода из одного стационарного состояния в другое обусловлен 

разогревом реакционной смеси за счет теплоты химической реакции. При 

этом происходит разрушение азеотропной смеси «метанол – н-бутен», что 

способствует возврату метанола в реакционную зону колонны, а также обра-

зование азеотропа «метанол – метил-трет-бутиловый эфир», возвращающего 

метанол в зону реакции из отпарной секции. Оба процесса способствуют бо-

лее высокой конверсии целевого продукта. 

5. Разработанная математическая модель связывает концентрацию и темпера-

туру на каждой тарелке колонны с известными управляющими параметрами. 
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Использование модели позволяет значительно сократить итерационные рас-

четы, что делает модель пригодной для целей управления. 

6. Выход целевого продукта (метил-трет-бутилового эфира) в значительной 

степени зависит от стационарного состояния, в котором протекает процесс. 

Установлено, что количество стационарных состояний в колонне реакцион-

ной ректификации равно трем, и все из них являются устойчивыми. 

4. Установлено, что причиной множественности данных стационарных состоя-

ний колонны реакционной ректификации является сложность взаимодейст-

вия кинетической и массообменной составляющей материального баланса, 

при этом попадание системы в то или иное стационарное состояние зависит 

от преобладающего вклада одной из них в изменение расхода (концентра-

ции) компонента. Конструкционные особенности и эффективность контакт-

ного устройства не являются причиной множественности стационарных со-

стояний. 

6. Проведенный анализ множественности стационарных состояний позволяет 

выявить области управляющих технологических параметров, соответствую-

щих единственному стационарному состоянию: флегмовое число (R) не ме-

нее 4,48; паровое число (P) не менее 1,11; 

7. Практические рекомендации по эксплуатации установки включают в себя 

как критерии, гарантирующие работу в области единственного стационарно-

го состояния, так и области режимных параметров, поддержание которых 

гарантирует максимальный выход целевого продукта. Поддержание реко-

мендованных параметров гарантирует работу установки в области единст-

венного и оптимального стационарного состояния, при котором степень 

превращения метил-трет-бутилового эфира составляет 97-100%. 

8. Исследования на математической модели позволяют дать рекомендацию по 

усовершенствованию конструкции аппарата, согласно которой возможно 

уменьшение реакционной зоны на 50% без снижения выхода целевого про-

дукта. 
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