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О п т и м а л ь н о е п р о е к т и р о в а н и е колонн б р а г о р е к т и ф и к а ц и о н н ы х уста-
новок не м о ж е т быть о с у щ е с т в л е н о без учета м н о г о к о м п о н е н т н о е ™ спир-
товых смесей. Н о д л я этого н е о б х о д и м о иметь н а д е ж н ы й метод расче-
та ф а з о в о г о р а в н о в е с и я б и н а р н ы х и м н о г о к о м п о н е н т н ы х систем, н а х о д я -
щихся на т а р е л к а х колонн. 

Н а и б о л е е г и б к а я и п е р с п е к т и в н а я м а т е м а т и ч е с к а я модель н е и д е а л ь -
ных растворов , к а к и м и я в л я ю т с я с м е с и спиртового п р о и з в о д с т в а , — у р а в -
нение В и л ь с о н а [1 ] , п о л у ч и в ш е е ш и р о к о е р а с п р о с т р а н е н и е [2, 3, 4, 5 ] . 
Оно основано на тех ж е т е р м о д и н а м и ч е с к и х принципах , что и у р а в н е -
ния В а н - Л а а р а , М а р г у л е с а и Р е д л и х а — К и с т е р а [6, 7 ] , но п р е и м у щ е с т в о 
его в том, что, во-первых, д л я р а с ч е т а р а в н о в е с и я м н о г о к о м п о н е н т н ы х 
смесей т р е б у ю т с я э к с п е р и м е н т а л ь н ы е д а н н ы е только по б и н а р н ы м сме-
с я м и, во-вторых, оно у ч и т ы в а е т з а в и с и м о с т ь к о э ф ф и ц и е н т о в активно-
сти от т е м п е р а т у р ы . П о с л е д н е е особенно выгодно д л я расчета р е к т и ф и -
кации в и з о б а р и ч е с к и х у с л о в и я х с и з м е н е н и е м т е м п е р а т у р ы от т а р е л к и 
к т а р е л к е . 

В основу модели Вильсона п о л о ж е н о в ы р а ж е н и е свободной избыточ-
ной энергии Гиббса к а к функции состава ж и д к о й ф а з ы . С о г л а с н о этой 
модели, к о э ф ф и ц и е н т активности 'и д л я л ю б о г о г-того компонента 
многокомпонентной смеси о п р е д е л я е т с я по ф о р м у л е : 
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где х}, хь — к о н ц е н т р а ц и и к о м п о н е н т о в в ж и д к о й ф а з е , мол. д о л и ; 
N — число к о м п о н е н т о в многокомпонентной смеси; 
Аи, Ак{, Ак) — б и н а р н ы е константы. 

У р а в н е н и е (1) с о д е р ж и т т о л ь к о б и н а р н ы е константы, т а к к а к п а р а -
метры Л г ; , Ап, Акк р а в н ы единице . Д л я б и н а р н ы х систем оно при-
водится к виду: 

1п = — 1п ( х 1 + Л 1 2 х2) + х2 х х + Лцд:,. \ 2 1 х , + х 2 
(2) 

1п 7г = — 1п (х2 + Л 2 1 л^) — л', 
Л 1 2 Л 81 

Л]2х2 Агг х1 + х2 
( 3 ) 

П о у р а в н е н и я м (1) и (2) на основании э к с п е р и м е н т а л ь н ы х д а н н ы х 
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по фазовым равновесиям бинарных систем находят параметры Вильсо-
на Л ) 2 и Л г 1 . Н а м и определены их значения для 14 бинарных систем, 
входящих в многокомпонентную смесь спиртового производства . Экспе-
риментальные данные по фазовому равновесию этих систем взяты из 
литературы [7, 8, 9, 10]. При этом в качестве оптимальных п а р а м е т р о в 
Л 1 2 и А 2 1 принимались такие, которые удовлетворяют условию мини-
мума суммы квадратов отклонений вычисленных составов паровой ф а з ы 
в контрольных точках от экспериментальных: 

м 
2 [у 

У=1 
ч \2 = тіп\ (4) 

где М — число контрольных точек; 
У)Д Ум" — экспериментальный и вычисленный составы паровой 

фазы в /-той контрольной точке. 
П о д с т а в л я я в уравнение (4) вместо уц в его значение согласно за-

кону Д а л ь т о н а и определяя "а,- из уравнения (2) , получим: 
м 

і=і і 
где Р 

Р ( х ч + А і 2 х у ) 
— тіп\ (5) 

— д а в л е н и е пара чистого компонента при температуре в /-той 
контрольной точке, мм рт. ст.; 

Р — общее давление системы, мм рт. ст. 
Неизвестные Л и и Л 2 ] , удовлетворяющие условию (5) , определя-

лись методом последовательных приближений на вычислительной ма-
шине «М-220М» по алгоритму поиска [3] . 

Давление определялось в зависимости от температуры кипения 
бинарных смесей по уравнению Антуана с вычисленными нами коэффи-
циентами [11] . 

П а р а м е т р ы Вильсона для бинарных систем спиртового производства 
и результаты сравнения вычисленных и экспериментальных данных по 
составу пара этих систем представлены в табл. 1. 

Таблица 1 

Система 
Параметры Вильсона Средняя погрешность 

Л и т е р а т у р а Система 
Л 12 Л21 

абсолютная, 
мол. доли 

относитель-
ная, % 

Л и т е р а т у р а 

Этанол—вода 0 , 1 7 6 8 0 0 , 8 7 0 2 6 0 , 0 0 8 2 2 , 9 3 [ 8 
Этилацетат—вола 0 , 0 1 7 9 3 0 , 0 9 7 4 4 0 , 0 1 7 8 2 , 3 5 [ 7 
Этилацетат—этанол 0 . 6 5 5 3 6 0 , 6 7 8 1 3 0 , 0 0 9 3 3 , 8 0 [ 9 ] 
Метилацетат—вода 0 , 0 7 4 8 9 0 , 1 1 3 8 4 0 , 0 4 8 5 6 , 9 5 [ 1 0 ] 
Метилацетат—этанол 1 , 4 8 1 9 0 0 , 1 2 1 8 9 0 , 0 1 6 0 3 , 5 3 [ 1 0 ] 

Метанол—вода 0 , 4 2 1 9 5 1 , 0 2 1 5 7 0 , 0 0 4 3 0 , 6 4 [ 7 
Метанол—этанол 2 , 2 6 3 0 1 0 , 2 7 2 7 3 0 , 0 0 7 6 1 , 6 5 [ 7 
Пропанол—вода 0 , 0 6 9 0 5 0 , 5 9 1 1 6 0 , 0 1 7 1 5 , 1 5 [ 7 ] 
Этанол—пропанол 1 , 2 1 4 6 9 0 , 8 2 3 2 4 0 , 0 1 6 2 2 , 4 9 [ 7 
Метанол—этилацетат 0 , 6 4 1 6 4 0 , 4 6 6 9 4 0 , 0 0 7 6 1 , 8 4 [ 7 . 

Метанол—пропанол 0 , 3 2 1 4 0 1 , 6 2 7 7 7 0 , 0 3 2 9 5 , 5 0 7 
Вода—изобутанол 0 , 6 0 2 9 9 0 , 0 0 7 2 7 0 , 0 1 8 7 5 , 0 6 7 
Этанол—изоамилол 1 , 3 4 0 1 3 0 , 7 0 4 0 5 0 , 0 0 4 6 0 , 8 1 7 
Пропанол—изоамилол 2 , 1 2 2 3 0 0 , 2 7 9 8 0 0 , 0 0 5 7 1 , 0 2 7 

И з таблицы видно, что с помощью уравнения Вильсона с достаточ-
но высокой степенью точности воспроизводятся равновесные составы 
пара для всех приведенных бинарных систем. 

Р а с п о л а г а я значениями бинарных констант Л1 2 и Л2, , можно лег-
ко рассчитать коэффициенты активности к а ж д о г о из компонентов мно-
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гокомпонентной смеси по уравнению (1) , а затем состав паровой фа-

зы — по уравнению Д а л ь т о н а : у1 — ' и ' . (6) 

Чтобы проверить применимость модели Вильсона для расчета фазо-
вого равновесия многокомпонентных смесей спиртового производства, 
мы произвели расчет четырех тройных систем ( этанол—вода—пропа-
нол, э т а н о л — в о д а — м е т а н о л , э т а н о л — в о д а — э т и л а ц е т а т , э т а н о л — в о д а — 
м е т и л а ц е т а т ) , для которых имеются данные [7, 12, 13]. 

Смеси: а) этанол—вода—лротанол; б )^этанол -вода—этилацетат . 

-этанол (I) 
--вода (!) 
*-этилацетат (3) 
Л,г ^ 0/768; 
Лр, = 0,8703 
Л г з = 0,09/44; 
Лзг - 0,01793] 
Л13 = 0/57613-, 
Л31 = 0/55536. 

• - этанол (1) 
о - йода (2) 
* - пропанол (з) 

Л/2' О,/768] 
- 0,8703; 
= 0.59Н6; 
' 0,06905; 

Л/3 - 1?1'1б89-, 
Л;,,-0,82325. 

Результаты сравнения расчетных и экспериментальных данных по-
казывают (рисунок и табл. 2) , что средняя абсолютная ошибка вычис-
ления равновесного состава п а р а / Д у с , / при Р = 760 мм рт. ст. мень-
ше 0,03 мол. доли, а средняя относительная ошибка увеличивается с 
уменьшением концентрации компонента. Полученная точность расчета 

является •вполне удовлет-
Таблица 2 

Система 
Н о м е р 
компо-
нента 

Средняя ПС 

абсолютная, 
мол. доли 

грешность 

относительная , 
% 

Л и т е -
ратура 

Этанол—во- 1 0 , 0 1 2 3 3 , 0 2 [ 1 2 ] 
да—этил- 2 0 . 0 2 1 6 8 , 4 6 

[ 1 2 ] 

ацетат 3 0 , 0 2 6 2 2 6 , 7 

Этанол—во- 1 0 , 0 1 9 5 4 , 9 8 [ 1 3 ] 
да—метил- 2 0 , 0 1 0 9 3 , 7 9 

[ 1 3 ] 

ацетат 3 0 , 0 2 8 8 9 , 0 4 

М е т а н о л - 1 0 , 0 1 6 0 2 , 7 0 [ 7 ] 
этанол— 2 0 , 0 1 9 0 6 , 9 5 

[ 7 ] 

вода 3 0 , 0 0 1 8 1 6 , 6 

Этанол—во- 1 0 , 0 1 7 6 4 , 9 3 [ 7 ] 
да—про- 2 0 , 0 1 0 1 2 . 5 9 

[ 7 ] 

панол 3 0 , 0 0 9 6 1 1 , 0 1 

ворительнои, если учесть, 
что точность эксперимен-
тального определения так-
ж е зависит от концентра-
ции и л е ж и т в этих ж е 
пределах. 

Расчеты проводились 
как с экспериментальными 
данными о температурах 
кипения тройных раство-
ров, так и без них. В пос-
леднем случае для расче-
та состава пара использо-
ваны относительные лету-
чести компонентов смеси: 

V Р ° Ш • ( ? ) 
а 1 } = 

Р I/ V / 
В уравнение (7) входит отношение давлений пара чистых компонен-

тов Р°/Р°, которое мало зависит от температуры, поэтому может 
быть принято равным среднему его значению для соответствующей би-
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нарной системы. При этом точность расчетов о к а з а л а с ь такой же, как 
и с использованием данных о температурах кипения тройных раство-
ров ( т а б л . 2 ) . 

Таким образом, метод Вильсона может быть рекомендован для пред-
сказания паро-жидкостного равновесия многокомпонентных смесей 
спиртового производства , что освобождает от трудоемкой эксперимен-
тальной работы. 

ВЫВОДЫ 

1. Метод Вильсона применим для описания фазового равновесия би-
нарных систем и расчета фазового равновесия многокомпонентных сис-
тем спиртового производства . 

2. При расчете процессов ректификации многокомпонентных систем 
спиртового производства коэффициенты активности компонентов и со-
став паровой ф а з ы следует определять аналитически с помощью полу-
ченных параметров Вильсона для бинарных систем. 
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