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МАТЕМАТИЧЕСКОЕ 
МОДЕЛИРОВАНИЕ
И ОПТИМИЗАЦИЯ
В ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ

 

Ç. î. òÇÖñ

 

êÓÒÒËÈÒÍËÈ ıËÏËÍÓ-ÚÂıÌÓÎÓ„Ë˜ÂÒÍËÈ ÛÌË‚ÂÒËÚÂÚ
ËÏ. Ñ.à. åÂÌ‰ÂÎÂÂ‚‡, åÓÒÍ‚‡

 

На химических заводах и комбинатах из сырья
минерального, растительного или животного про-
исхождения и различных промежуточных продук-
тов их переработки производят свыше миллиарда
тонн в год химической продукции сотен тысяч наи-
менований. При огромных различиях в масштабах
производства (от десятков тонн до десятков мил-
лионов тонн в год) и номенклатуре продукции все
химические предприятия имеют общие принципы
построения и общие направления развития и со-
вершенствования. Любое химическое производство
включает технологические стадии приема и подго-
товки сырья, химического превращения, разделения
реакционной массы, выделения целевого продукта,
его очистки, отгрузки и отправки потребителю, а
также очистки и переработки отходов и выбросов.
Кроме сырья химические производства в значи-
тельных количествах потребляют воду, пар и элект-
роэнергию.

Эффективность химического производства оп-
ределяется экономическими показателями, и ее по-
вышение достигается снижением затрат сырья и
материалов, энергии, капитальных вложений, по-
вышением производительности труда и снижением
количества отходов. Основная доля затрат при про-
изводстве химической продукции приходится на
сырье (до 70%) и энергию (до 40%). Снижение их
расхода на единицу продукции дает наибольший
экономический и экологический эффект. Карди-
нальный путь снижения этих затрат состоит в ис-
пользовании новых реакций и каталитических про-
цессов, позволяющих получать из дешевого сырья
только необходимые продукты без отходов, в мяг-
ких условиях, с минимальными затратами энергии
и высокой производительностью. Примеры реше-
ния задачи повышения эффективности химических
производств таким способом подробно рассмотре-
ны в статьях [1, 2].

Дополнительного снижения затрат на произ-
водство химической продукции достигают опти-
мизацией процессов на всех технологических ста-
диях. Наибольший экономический эффект дает
оптимизация стадии химического превращения
(реакционного узла) и связанной с ней стадии
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разделения реакционной смеси и выделения про-
дуктов реакции.

Важнейшими характеристиками работы промыш-
ленного химического реактора являются удельная
производительность (количество целевого продук-
та, образующегося в единицу времени в единице
объема реактора) и селективность (доля превра-
щенного сырья, использованного на образование
целевого продукта). Для достижения наилучших
экономических результатов необходимо добиваться
возможно более высоких значений этих показате-
лей. Они зависят от условий работы химического
реактора (параметров процесса), к которым отно-
сятся температура, давление, начальные концент-
рации реагентов, степень их превращения (степень
конверсии). Существенное значение имеет также
тип реактора.

Характер влияния параметров процесса на его
результат зависит от особенностей каждой реакции.
При этом варьирование параметров процесса неред-
ко приводит к изменению удельной производитель-
ности и селективности в противоположных направ-
лениях, а также может приводить к дополнительным
затратам на этой или других стадиях технологичес-
кого процесса, например разделения реакционной
массы или подготовки сырья. Так, снижение степе-
ни конверсии или применение избытка второго ре-
агента часто благоприятствуют росту селективности
и удельной производительности, но сопровождают-
ся повышенным расходом энергии на выделение и
рециркуляцию непревращенных веществ. Примене-
ние катализатора увеличивает производительность,
но связано с дополнительными материальными за-
тратами. Повышение давления при проведении га-
зофазной реакции повышает производительность,
но может снизить селективность и вызывает допол-
нительный расход энергии на компримирование
(сжатие). По этим причинам подбор параметров
процесса по таким критериям, как максимум удель-
ной производительности и селективности, не может
дать удовлетворительных результатов. Единственно
надежными критериями для оптимизации парамет-
ров процесса являются экономические факторы.
Ими могут быть минимум заводской себестоимости
целевого продукта или максимум дохода, получен-
ного от его реализации.

Подбор оптимальных параметров осуществляют
с использованием математической модели процес-
са, в которой заводская себестоимость или доход
выражаются в виде функции оптимизируемых пара-
метров. Эта функция может быть построена эмпи-
рически на основании анализа результатов работы
промышленной или опытной установки в различ-
ных режимах с варьированием параметров. Другой,
более надежный и менее затратный путь построения
математической модели основан на использовании
известных законов природы, лежащих в основе хи-
мических и физических процессов, протекающих в

реакторе и других аппаратах различных технологи-
ческих стадий. К ним относятся уравнения химиче-
ской кинетики и термодинамики, описывающие
скорости образования основных и побочных про-
дуктов реакции и состав реакционной массы как
функцию температуры, давления, начальных кон-
центраций реагентов и степени их конверсии, урав-
нения гидродинамических, тепловых и массооб-
менных процессов, сопровождающих реакцию или
протекающих в отдельных аппаратах. Эти уравне-
ния используют затем для построения функции се-
бестоимости или дохода, связывающей эти эконо-
мические критерии с параметрами процесса. При
разработке таких моделей руководствуются общи-
ми принципами математического моделирования,
хорошо изложенными в статье Ю.И. Неймарка [3].
Модель должна достаточно хорошо описывать ре-
альный процесс и в то же время быть достаточно
простой, обеспечивая точность расчетов, не превы-
шающую точность исходных данных.

Рассмотрим на конкретных примерах несколько
реальных решений проблемы оптимизации хими-
ко-технологических процессов с использованием
простейших моделей.

В качестве первого примера решим задачу под-
бора параметров процесса для обеспечения макси-
мальной производительности реактора без учета
экономических показателей, которая зачастую ста-
вилась в эпоху развитого социализма.

Предположим, что производство продукта В,
образующегося по реакции А  В, функциони-
рует с 40-х годов по старой технологии. Согласно
производственному регламенту, реакция проводит-
ся в периодическом реакторе, в который загружает-
ся раствор исходного реагента А с начальной кон-
центрацией 

 

С

 

А, 0

 

 = 1 моль/л в количестве 

 

V

 

= 100 л.
Реакционная масса термостатируется с помощью
теплообменных устройств реактора (рубашка, зме-
евик) в течение времени

 

 t 

 

= 3 ч. За это время часть
исходного реагента А превращается в продукт реак-
ции В. При этом степень конверсии Х исходного
реагента А в В

(1)

где 

 

С

 

А

 

 и 

 

С

 

В

 

 – концентрации А и В (моль/л) в реакто-
ре в момент времени 

 

t

 

 = 3 ч.

При достижении заданной конверсии реакцион-
ная масса охлаждается, продукт реакции В отделяет-
ся, а непревращенный исходный реагент А попадает
в отходы производства. Суммарное время загрузки и
выгрузки реакционной массы составляет 

 

t

 

0

 

 = 1 ч.

Для таких регламентных показателей загруз-
ка реагента А для проведения одной операции
составляет 

 

n

 

А, 0

 

 = 

 

V

 

 

 

⋅

 

 

 

С

 

A, 0

 

 

 

= 100 моль, а количест-
во образовавшегося за время реакции продукта В

 

n

 

В

 

 = 

 

n

 

А, 0

 

 

 

⋅

 

 

 

X 

 

= 100 

 

⋅

 

 0,75 = 75 моль. Отсюда часовая

X = 
CA 0, CA–

CA 0,
-----------------------  = 

CB

CA 0,
----------  = 0,75,
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производительность 

 

П

 

 установки, выраженная в
молях продукта В, полученного в единицу времени:

 моль/ч,

или

18,75 

 

⋅

 

 24 = 450 моль/сут.

Для решения поставленной задачи достижения
максимальной производительности проведем ис-
следование кинетики реакции А  В. Находим,
что ее скорость описывается кинетическим уравне-
нием второго порядка:

(2)

с константой скорости 

 

k 

 

= 1 л/моль 

 

⋅

 

 ч. Уравнение
(2) представляет собой в данном случае математи-
ческую модель описанного выше периодического
реактора. Воспользуемся этой моделью для опреде-
ления степени конверсии 

 

X

 

 и времени 

 

t

 

, обеспечива-
ющих максимальную производительность установ-
ки. Очевидно, что такое время существует, поскольку
при малом времени реакции 

 

t

 

, несмотря на высокую
скорость реакции (

 

С

 

А

 

 близко к 

 

С

 

А, 0

 

), общая произ-
водительность установки мала из-за большой доли
непроизводительных затрат времени 

 

t

 

0

 

. К тому же
при большом времени реакции 

 

t

 

 доля непроизводи-
тельных затрат снизится, но снизится и скорость
реакции из-за малой концентрации 

 

С

 

А

 

 к концу ре-
акции (см. уравнение (2)).

Для определения оптимальных значений 

 

X

 

 и 

 

t

 

выразим 

 

С

 

А

 

 через 

 

X

 

 (

 

С

 

А

 

 = 

 

С

 

А, 0

 

(1 

 

−

 

 

 

X

 

)), подставим в
уравнение (2)

и проинтегрируем

или

Подставив приведенные выше значения 

 

k 

 

и 

 

С

 

А, 0

 

в последнее уравнение, получим

(3)

Запишем теперь уравнение для расчета произво-
дительности установки. Для этого количество мо-
лей продукта В, производимых за одну операцию,

 

n

 

B

 

 = 

 

VС

 

B

 

 = 

 

VС

 

A, 0

 

X

 

 = 100

 

X

 

, (4)

разделим на время операции 

 

t 

 

+ 

 

t

 

0

 

:

П = 
nB

t t0+
-----------  = 

75

3 1+
------------  = 18,75

CAd
td

---------  = k CA
2

моль/л ч⋅⋅–

Xd
td

-------  = kCA 0,
2

1 X–( )2

Xd

kCA 0,
2

1 X–( )2
---------------------------------

0

X

∫  = td

0

t

∫

t = 
X

kCA 0,
2

1 X–( )
------------------------------- .

t = 
X

1 X–
-------------.

 

моль/ч.

Используя соотношение (3), получим

 

П 

 

= 100

 

X

 

(1 

 

−

 

 

 

X

 

). (5)

Теперь легко найти оптимальное значение 

 

X

 

 для
обеспечения максимального значения 

 

П

 

. Для этого
продифференцируем 

 

П

 

 по 

 

X

 

 и приравняем произ-
водную нулю:

Отсюда оптимальное значение 

 

X 

 

= 0,5, а макси-
мальное значение производительности, согласно
(5), 

 

П 

 

= 25 моль/ч, или 25 

 

⋅

 

 24 = 600 моль/сут, что на
33,3% выше регламентного показателя. Достигнутый
результат, несмотря на ухудшение экологических по-
казателей (выбрасывается в отходы не четверть за-
груженного в реактор А (

 

X 

 

= 0,75), а половина (

 

X 

 

=
= 0,5)), был вполне достоин премии в размере ме-
сячного оклада и помещения портрета автора на до-
ску почета победителей социалистического сорев-
нования.

Переместимся теперь из развитого социализма в
период реформирования экономики. Предполо-
жим, что описанная выше установка взята нами в
аренду и теперь мы вынуждены ее эксплуатировать
в режиме обеспечения максимального дохода. Вве-
дем экономические показатели, выражая их в дол-
ларах, поскольку расчеты в рублях в период гипер-
инфляции были бессмысленны.

Примем значения рыночных стоимостей исход-
ного регента А и продукта реакции В равными 

 

S

 

А

 

 =
= 1 $/моль и 

 

S

 

В

 

 = 4 $/моль. Введем также значения
эксплуатационных затрат 

 

S

 

t

 

 = 50 $/ч, которые не за-
висят от параметров процесса и включают плату за
аренду, заработную плату персонала, оплату энерго-
ресурсов, отчисления рэкетирам и т.п.

Вычислим теперь значение дохода 

 

Д

 

, $/ч, кото-
рый будем иметь в найденном выше режиме экс-
плуатации установки, обеспечивающем максимум
производительности. За время 

 

t 

 

+ 

 

t

 

0

 

 одной операции
сумма, полученная от реализации синтезированно-
го продукта В, составит

SBnB = SBVCB = SBVCA, 0X.

За это же время расходы на приобретение исходно-
го реагента и эксплуатацию установки будут равны

SAnA, 0 + St(t + t0) = SAVCA, 0 + St(t + t0),

где nA, 0 – число молей исходного реагента А, загру-
жаемого в реактор для проведения одной операции.

П = 
nB

t t0+
-----------  = 

100X
t 1+
-------------

Пd
Xd

-------  = 100 200X = 0.–
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Отсюда доход в единицу времени

$/ч. (6)

Как следует из полученного уравнения, при зна-
чениях X = 0,5 и t = 1 ч, обеспечивающих макси-
мальную производительность, значение Д = 0. То
есть в новых экономических условиях арендатору
нужно либо закрывать производство, либо перево-
дить его в режим рентабельной работы.

Воспользуемся полученным уравнением (6) для
определения оптимальных значений X и t, обеспе-
чивающих максимум дохода в единицу времени.
Выразив t через X, согласно (3), получим

= 400X(1 − X) − 100(1 − X) − 50 =

= −400X2 + 500X − 150, $/ч. (7)

Продифференцировав по X и приравняв получен-
ное выражение нулю, получим уравнение для рас-
чета конверсии, обеспечивающей максимум дохода:

X = 0,625.

При найденном значении конверсии время реак-
ции, согласно (3), равно t = 1,67 ч, вычисленное по
уравнению (7) значение дохода составляет 6,25 $/ч,
или 150 $/сут. Производительность установки, вы-
численная по уравнению (5), в этих условиях со-
ставляет 23,44 моль/ч, или 562,5 моль/сут. Это ни-
же найденного ранее ее максимального значения
(600 моль/сут), но именно этот режим обеспечивает
получение дохода. Источником дохода является в
данном случае более полное использование сырья
(большая степень конверсии).

Заработанную таким образом прибыль можно
потратить на реконструкцию установки с целью
дальнейшего повышения ее рентабельности. Этого
можно достичь путем ввода в эксплуатацию новой
технологической стадии выделения непревращен-
ного исходного реагента А с целью организации его
рецикла для полного использования в синтезе В.
Рентабельность установки при этом возрастет толь-
ко в случае затрат на рецикл, меньших рыночной
стоимости исходного А.

Предположим, нам удалось разработать тех-
нологию этой стадии и реализовать ее с затрата-
ми 0,5 $ на 1 моль регенерированного А (SA, R =
= 0,5 $/моль). Это, несомненно, приведет к повы-
шению дохода за счет снижения затрат на сырье и
позволит избежать штрафов за сброс отходов не-
превращенного А при неизбежном ужесточении в

Д = 
SBVCA 0, X SAVCA 0, St t t0+( )––

t t0+
-------------------------------------------------------------------------------  =

= 
4 100X 1 100 50 t t0+( )–⋅–⋅

t t0+
------------------------------------------------------------------------

Д = 
400X 100– 50 1 X–( )⁄–

1 1 X–( )⁄
--------------------------------------------------------------  =

Дd
Xd

-------  = 800X– 500 = 0,+

будущем экологического контроля. Проведенное
изменение технологической схемы повлечет за со-
бой, однако, и изменение режима работы реактора,
обеспечивающего максимум дохода. Для определе-
ния оптимальных значений параметров X и t в но-
вых условиях опять решаем задачу оптимизации.

За время t + t0 одной операции сумма, получен-
ная от реализации продукта В, составит, как и в пре-
дыдущем примере,

SBnB = SBVCB = SBVCA, 0X.

За это же время расходы на приобретение свежего
исходного А составят SАnА, 0X = SАVCA, 0X, расходы
на регенерацию непревращенного А будут равны
SА, RnА, 0(1 − X ) = SАRVCA, 0(1 − X ) и эксплуатацион-
ные затраты, независимые от параметров процесса,
St(t + t0). Отсюда доход в единицу времени при
функционировании стадии регенерации непревра-
щенного А составит

(8)

Подставив t0 = 1 и заменив t на X по уравнению (3),
получим

После дифференцирования Д по X и приравни-
вания производной нулю имеем

X = 0,571.

Найденное значение конверсии в соответствии
с (3) достигается за время t = 1,33 ч. Подставив
найденное значение X в (8), вычислим доход в еди-
ницу времени: Д = 14,29 $/ч, или 342,9 $/сут. Вы-
численная по уравнению (5) производительность
установки по продукту В составляет 24,49 моль/ч,
или 587,9 моль/сут.

Существенное увеличение дохода по сравнению
с предыдущим вариантом (более чем вдвое) произо-
шло как в результате использования части более де-
шевого регенерированного исходного реагента А,
так и в результате некоторого повышения произво-
дительности установки из-за уменьшения степени
конверсии.

Еще один резерв для повышения рентабельности
и увеличения получаемого от эксплуатации установ-
ки дохода состоит в исключении времени непроиз-
водительных затрат (t0). Этого можно добиться путем
перевода работы реактора в непрерывный режим,

Д =

=
SBVCA 0, X SAVCA 0, X– SARVCA 0, 1 X–( ) St t t0+( )––

t t0+
-----------------------------------------------------------------------------------------------------------------------------------=

= 
4 100X 1 100X 0,5 100 1 X–( ) 50 t t0+( )–⋅–⋅–⋅

t t0+
-------------------------------------------------------------------------------------------------------------------------- .

Д = 
300X 50 1 X–( ) 50 1 1 X–( )⁄( )––

1 1 X–( )⁄
-------------------------------------------------------------------------------------  =

= 300X 1 X–( ) 50 1 X–( )2
50.––

Дd
Xd

-------  = 300 600X– 100 100X = 0,–+
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который обеспечивается путем организации подачи
в реактор раствора исходного реагента А с постоян-
ной скоростью и непрерывного отбора из реактора
реакционной массы с той же объемной скоростью.
При этом производятся термостатирование реакци-
онной массы с помощью теплообменных устройств
и интенсивное перемешивание реакционной массы
таким образом, чтобы обеспечить по всему объему
реактора постоянную температуру и постоянный
состав, соответствующий составу реакционной
массы, вытекающей из реактора. Такой тип непре-
рывно действующего реактора носит название ре-
актора идеального (или полного) смешения.

Модель этого реактора отличается от использо-
ванной в предыдущих примерах модели периодичес-
кого реактора. Для ее построения воспользуемся
приведенными выше кинетическим уравнением ре-
акции (2) и уравнением материального баланса не-
прерывного реактора. Обозначим через FA, 0 (моль/ч)

мольный поток исходного реагента А, поступающего
в реактор. Тогда мольный поток продукта реакции В,
покидающего реактор, будет FB = FA, 0X моль/ч. Кро-

ме того, при концентрации исходного реагента в ре-
акторе СА количество продукта, образующегося в

объеме V в единицу времени согласно кинетическо-

му уравнению (2), будет .

Поскольку в стационарном режиме скорость обра-
зования продукта В равна скорости его отбора из
реактора, приравнивая записанные выше уравне-
ния для FВ, получим математическую модель непре-

рывного реактора полного смешения применитель-
но к рассматриваемой реакции

или, подставив значения k и СА, 0,

(9)

и то же для FB:

FB = FA, 0X = V(1 − X)2. (10)

Составим теперь функцию дохода, используя
изображенную на рис. 1 диаграмму материальных
потоков непрерывно действующей установки, вклю-
чающей реактор (1) и систему разделения непревра-
щенного А и продукта реакции В (2). Мольный поток
свежего исходного А, поступающего на установку,
обозначен на схеме как FA, 00. При полном использо-
вании регенерированного А он равен FB и в соответ-
ствии с (10) связан с объемом реактора и конверси-
ей уравнением

FA, 00 = FB = FA, 0X = V(1 − X)2. (11)

Мольный поток FA, 0 поступающего в реактор ис-
ходного реагента равен сумме мольных потоков
свежего исходного FA, 00 и непревращенного А, отде-

FB = VkCA
2

 = VkCA 0,
2

1 X–( )2

FA 0, X = VkCA
2

 = VkCA 0,
2

1 X–( )2

FA 0,  = V
1 X–( )2

X
-------------------

ленного от продуктов реакции в системе разделения
(2) FA, 0(1 − X).

Величина дохода, получаемого в час, складыва-
ется из суммы, полученной за реализацию продукта
реакции FBSB, за вычетом стоимости FA, 00SА исход-
ного А, стоимости регенерации А FA, 0(1 − X)SАR и
расходов, не зависящих от параметров процесса St :

Д = FBSB − FA, 00SА − FA, 0(1 − X)SАR − St, $/ч. (12)

Выразив мольные потоки через объем и степень
конверсии согласно (10) и (11), получим

(13)

Подставив численные значения объема реакто-
ра и стоимостей в уравнение (13), найдем, как и в
предыдущих примерах, значение степени конвер-
сии, обеспечивающей максимум дохода:

Д = 4 ⋅ 100(1 − X)2 − 100(1 − X)2 −

(14)

X = 0,305.

Пользуясь найденным значением X, вычислим
по уравнениям (11) и (9) мольные потоки свежего и
регенерированного А, которые обеспечат найден-
ное оптимальное значение степени конверсии:

FA, 00 = V(1 − X)2 = 48,3 моль/ч,

моль/ч.

Производительность установки по продукту В
составит FB = FA, 00 = 48,3 моль/ч, или 1159 моль/сут,
что намного выше, чем в рассмотренных выше

Д = SBV 1 X–( )2 SAV 1 X–( )2– –

SARV
1 X–( )3

X
------------------- St.––

0,5 100
1 X–( )3

X
------------------- 50,–⋅–

Дd
Xd

------- = 800 1 X–( ) 200 1 X–( ) 50
1

X2
------– 3 2X–+ 

   =0,–+–

14X 15–
1

X2
------  = 0,+

FA 0, 1 X–( ) = V
1 X–( )3

X
-------------------  = 110

FA, 0(1 − X)

FA, 00 FA, 0 FB = FA, 0  X = FA, 00

1 2

Рис. 1. Схема материальных потоков установки с
реактором полного смешения (1) и узлом разде-
ления непревращенного исходного реагента А и
продукта реакции В (2)
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вариантах, включая максимально возможную про-
изводительность периодического реактора. Это свя-
зано как с исключением непроизводительных ста-
дий загрузки и выгрузки, так и с уменьшением
степени конверсии.

Вычисленная по уравнению (14) сумма дохода
по этим же причинам также максимальна и состав-
ляет 39,87 $/ч, или 957 $/сут. На этом модерниза-
цию производства можно временно приостановить
и на честно заработанные деньги съездить в отпуск
на Канары.

Рассмотренные примеры моделирования и оп-
тимизации химико-технологического процесса, не-
смотря на свою простоту, достаточно близки к ре-
альности и иллюстрируют основные принципы
этого метода повышения эффективности химичес-
кого производства. Эти принципы сохраняются при
моделировании и оптимизации значительно более
сложных процессов, которые требуют только ус-
ложнения моделей и последующих расчетов по
ним. В частности, при наличии побочных реакций
необходимо использовать кинетические уравнения
образования побочных продуктов. Совмещение ре-
акции с переходом реагентов или продуктов в дру-
гую фазу и подводом или отводом значительного
тепла реакции требует использования в модели
уравнений диффузии, массо- и теплопередачи. Эти
же уравнения используются для построения моде-
лей аппаратов технологических стадий подготовки

сырья и разделения продуктов реакции путем пере-

гонки, ректификации, кристаллизации, экстрак-

ции и других процессов.
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