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Управление, моделирование и анализ совмещенных процессов осложнены наличием нескольких стаци-
онарных состояний. Существующие методы анализа множественности стационарных состояний основаны 
на математических моделях процесса.В статье сформирована фундаментальная неравновесная модель реак-
ционно-ректификационного процесса, предназначенная для оптимизации, анализа, проектирования совме-
щенных процессов. Был проведен расчет изменения количества вещества за счет массопереноса,рассчитаны 
коэффициенты массопереноса, удельная поверхность контакта фаз и движущая сила процесса реакцион-
ной ректификации. Было проведено сравнение полученной неравновесной модели с данными расчета [8] 
и равновесной моделью. Отклонение результата расчета по неравновесной модели от равновесной модели 
незначительно, поэтому для проектирования и моделирования совмещенных процессов рекомендовано ис-
пользовать равновесную модель.
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Reactive distillation control, design and analysis are complicated by multiple steady states. All modern methods 
of multiplicity analysis are based onmathematical model of the process. Fundamental non-equilibrium model for 
optimization, analysis and design of reactive distillation process is formed. Rate of appearance of the substance due 
to mass transfer, mass transfer coeffi cients, the specifi c surface area and the driving force of the process of reactive 
distillation are calculated. Non-equilibrium model is compared with experimental data and equilibrium model of the 
column. The deviation from the equilibrium model is negligible.It is recommended to use equilibrium model for 
combined processes design and modeling.
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В последние годы в химической про-
мышленности все большее значение при-
обретает такой технологический вариант 
процесса, как совместное проведение хи-
мический реакции с разделением реакцион-
ной смеси в одном и том же аппарате. Раци-
ональное использование явления переноса 
массы в момент протекания химической ре-
акции обеспечивает дополнительные пре-
имущества как в кинетическом, так и в тер-
модинамическом аспектах [1].

На сегодняшний день реакционно-рек-
тификационные процессы приобретают все 
большую актуальность в силу того, что они 
имеют ряд технологических и экономиче-
ских преимуществ перед стандартными схе-
мами разделения. Таким образом, проекти-
рование, исследование и внедрение данных 
процессов в производство является акту-
альной задачей для российской экономики. 
С целью создания более экономичной тех-
нологии, а также технологии безотходных 
производств очень часто выгодно проводить 
несколько процессов в одном аппарате.

В настоящее время опубликовано боль-
шое количество научных работ, посвящен-
ных моделированию и анализу динамиче-
ского поведения процесса получения МТБЭ 

в колонне реакционной ректификации, в ко-
торых отмечается наличие множественных 
стационарных состояний с сильно разли-
чающимися выходами целевых продуктов, 
а также неидеальность парожидкостного 
равновесия [4, 7]. Поэтому качественное 
проектирование, исследование и оптими-
зация реакционной ректификации является 
актуальной научной и технологической за-
дачей, для решения которой можно исполь-
зовать популярное специализированное 
программное обеспечение на основе мате-
матических моделей.

Существует несколько основных типов 
моделей реакционной ректификации. Наи-
более распространенной является равно-
весная модель, основным допущением 
которой является равновесие между жидко-
стью и паром. Подобные модели разрабаты-
вались как за рубежом – в работах [8], так 
и в нашей стране [2]. Равновесные стацио-
нарная и динамическая модели, благодаря 
своей наглядности и простоте, успешно ис-
пользуются при проектировании, различ-
ных исследованиях и управлении реакци-
онно-ректификационными аппаратами [10], 
авторы которых полагают, что для каче-
ственного исследования динамики реакци-
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онно-ректификационной колонны необхо-
димо использовать модели, учитывающие 
неидеальность парожидкостного равнове-
сия, то есть учитывающие массо- и тепло-
перенос в аппарате.

Задачами данной работы является фор-
мирование неравновесной математической 
модели реакционной ректификации, а так-
же сравнение результатов расчета матери-
ального баланса колонны по равновесной 
и неравновесной модели. 

На кафедре ХТТ и ХК ИПР ТПУ ис-
следовалась равновесная модель реакци-
онно-ректификационной колонны синтеза 
МТБЭ[3].

При расчете по неравновесной модели 
необходимо рассчитать изменение количе-
ства вещества на каждой из тарелок колон-
ны за счет массопереноса [6].

  (1)

где Ni – изменение количества вещества 
за счет массопереноса; Ki – коэффициент 
массопереноса, м/с; А – удельная поверх-

ность контакта фаз, отнесенная к единице 
массы, м2/м2; xi, yi – средние составы жидко-
сти и паров, поднимающиеся с i-й тарелки 
и поступающие на нее; ,  – равновесный 
состав жидкости и пара i-ю тарелку.

Таким образом, для формирования не-
равновесной модели реакционной ректифи-
кации необходимо: 

– определить коэффициенты диффузии;
– рассчитать коэффициент массопере-

носа;
– рассчитать площадь поверхности кон-

такта фаз;
– рассчитать градиент концентрации.
Определение удельной поверхности 

контакта фаз на тарелках 
ректификационной колонны

Поверхность контакта фаз на тарелках 
ректификационной колонны трудно подает-
ся определению. Тем не менее разработаны 
методы и выполнены измерения поверхно-
сти. Ниже представлена формула, позволя-
ющая рассчитать удельную поверхность, 
отнесенную к единице активной площади, 
для ситчатых тарелок [5].

   (2)

где А – удельная поверхность контакта фаз, 
отнесенная к единице площади тарелки, 
м2/м2; φг – газосодержание, м3/м3; ΔРст – 
сопротивление столба жидкости, Н/м2; 

ΔPст = h0∙ρж∙g; h0 – высота слоя жидкости, м; 
wk – скорость газа в сечении колонны, м/с.

Высота запаса жидкости (h0) для ситча-
тых тарелок определяется по уравнению:

   (3)

где Vж – объемный расход жидкости, м3/с; 
lw – длина сливной перегородки, м; σж, σв – 
поверхностное натяжение жидкости и воды; 
hw – высота сливной перегородки, м; hf – вы-
сота пены, м; fc – доля свободного сечения 
тарелки [5].

   (4)

   (5) 

В колоннах реакционной ректифи-
кации часто используется ситчатый тип 
тарелок. 

Данные о характеристике ситчатых та-
релок взяты из [5].

Таблица 1
Исходные данные

Температура, 
°С

Молярная 
масса, г/моль 

Вязкость, 
Па∙с

Поверхностное 
натяжение, Н/м

Диаметр 
колонны, м 

dэ = d0, 
м

ρж, 
г/см3 ωk, м/с

46,85 32 0,4077 26,126 1,4 0,04 0,78 6695

Пользуясь формулами (2)–(5), рассчи-
тали удельную поверхность контакта фаз. 

Полученные результаты представлены 
в табл. 2.
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Таблица 2
Расчетные данные удельной поверхности

Высота 
пены, м

Запас жидкости 
на тарелках, м

Газосодержание, 
м3/м3

Сопротивление столба 
жидкости, Н/м2

Удельная поверхность 
контакта фаз, м2/м2

16,434 16,081 0,022 122,97 9,204

После проведенных расчетов, получили 
удельную поверхность контакта фаз, отне-
сенной к единице площади тарелки, равной 
9,204 м2/м2.
Расчет коэффициента массопереноса
Производительность массопереноса на 

тарелке часто выражается путем безраз-
мерной группы, называемой числом единиц 
переноса [6].

Эти безразмерные числа определяются 
с помощью уравнений:

  (6)

где hf – высота пены, м; Z – длина пути по-
тока жидкости, м;  – объемная 
скорость потока жидкости, м3/с; us = V/

 – поверхностная скорость 
пара, м/с; Аbub – кипящий слой на тарелке, 

м2; hL – высота жидкости на тарелке, м; a’ – 
межфазная поверхность на единицу поверх-
ности пара, м2/м3;  – межфазная поверх-
ность на единицу поверхности жидкости, 
м2/м3.

Эти межфазные поверхности связаны 
с межфазной поверхности на единицу объ-
ема пены следующим образом:

   (7)

где a = hL/hf – относительная плотность 
пены на тарелке. Также tL и tV время пребы-
вания в паровой и жидкой фазах, определя-
ются:
   (8)

   (9)

Для определения числа единиц перено-
са мы используем корреляционную модель 
AIChE. В этой модели выражение для опре-
деления числа единиц переноса выглядит 
следующим образом:

   (10)

где hw – высота перегородки, м; ScV – число 
Шмидта, равное ScV = μV/(ρVDV); Fs – фак-
тор, кг/мс; Fs = us

V(ρV)0,5; QL – объемная ско-

рость потока жидкости, м3/с,  [6].
Ниже представлена таблица с данными 

для расчета коэффициентов массопереноса.

Таблица 3
Данные для расчета коэффициента 

массопереноса

Величина Обозна-
чение

Значе-
ние

Длина пути потока жидкости Z, м 0,4835
Длина перегородки W, м 1,2
Высота жидкости на тарелке hL, м 0,079
Высота пены hf, м 0,0715
Высота сливной перегородки hw, м 0,05
Площадь поперечного сече-
ния колонны Ас, м

2 1,538

Данные для расчетов по тарелкам взяты 
из справочника программы Хайсис. Пользу-
ясь формулами (6)–(11), рассчитали поэтап-
но коэффициенты массопереноса, средние 
значения коэффициентов массопереноса по 
тарелкам: kV = 0,491, kL = 147 м/с.
Определение движущей силы процесса
Движущую силу процесса рассчитыва-

ем, учитывая эффективность контактного 
устройства, используя закон Мерфри [9]:

   (11)

где уk, уk-1 – средние составы паров, под-
нимающиеся с k-й тарелки и поступаю-
щие на нее;  – состав пара, равновесный 
с составом жидкости, покидающей k-ю та-
релку; хk, хk-1 – средние составы жидкости, 
покидающие k-ю тарелку; * – состав жид-
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кости, равновесный с составом пара, под-
нимающегося на k-ю тарелку.

После преобразований получили 
уравнение для расчета рабочей концен-
трации компонентов в паровой и жид-
кой фазах:

   (12)

Эффективность контактного устройства 
приняли среднее для ситчатых тарелок: Е = 0,8;

При расчете движущей силы процесса 
использовались равновесные концентрации 
на тарелках колонны синтеза МТБЭ, пред-
ставленные в [7].

Расчет массопереноса
Сформированная неравновесная модель 

представлена ниже:

  (13)

где i – индекс компонента; j – индекс номера 
тарелки; x, y – мольная доля в жидкой и па-
ровой фазах соответственно; V, L, F – расход 
пара, расход жидкости, расход орошающей 
жидкости соответственно, моль/с; U – удер-
жание жидкости на тарелке, м/с;vi,ρ– стехио-
метрический коэффициент j-го вещества 

в реакции с номером ρ; ri,r – скорость хими-
ческой реакции, моль/(м3·с).

Результаты расчета по неравновесной мо-
дели в сравнении с данными, представленны-
ми в [7] и с результатами расчета по равно-
весной модели для жидкой и паровой фазы, 
приведены на рис. 1 и 2 соответственно.

Рис. 1. Сравнение неравновесной модели с экспериментальными данными в жидкой фазе

Как видно из рис. 1, среднее отклоне-
ние расчетов в жидкой фазе по неравновес-
ной модели от данных расчета [7] не пре-
вышает 3 %.

Как видно из рис. 2, отклонение расче-
та неравновесной модели от данных рас-
чета [7] в паровой фазе превышает откло-

нение от данных расчета [7] в жидкой фазе, 
и можно сделать вывод, что неравновесная 
модель адекватно описывает процесс.

Сравнение результатов расчета неравно-
весной модели с результатами расчета по рав-
новесной модели для жидкой и паровой фазы 
приведены на рис. 3 и 4 соответственно.
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Рис. 2. Сравнение неравновесной модели с экспериментальными данными в паровой фазе

Рис. 3. Сравнение неравновесной и равновесной модели в жидкой фазе

Как видно из рис. 3 и 4, неравновес-
ная модель практически не отличается 
от значений равновесной модели. Откло-
нения от значений равновесной модели 
составили не более чем 4 %, поэтому це-

лесообразно использовать для расчетов, 
моделирования, проектирования, анали-
за множественности стационарных со-
стояний и оптимизации равновесную 
модель.
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Рис. 4. Сравнение неравновесной и равновесной модели в паровой фазе
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