
Инженерно- технические науки – машиностроение и технологии 
 

 
«Современные наукоемкие технологии. Региональное приложение» №4 (56) 2018 

 

20 

УДК 66.011 
 

ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ВЫБОРА ОПТИМАЛЬНЫХ 
СХЕМ  РЕКТИФИКАЦИИ 

 
М.К. Захаров, М.И. Прусаченкова 

МИРЭА – Российский технологический университет 
Институт тонких химических технологий, Москва, Россия 

 
Рассмотрено внутреннее энергосбережение при ректификации, которое учитывает многократ-

ную конденсацию пара на тарелках ректификационных колонн. Проанализирован механизм тепло-
массообмена между жидкостью и паром. Приведено выражение для количественной оценки внутрен-
него энергосбережения при ректификации. Теоретически обосновано, что для схемы разделения трех-
компонентных смесей, с выделением высококипящего компонента в первой колонне, существует об-
ласть исходных составов, для которой тепловые затраты оказываются наименьшими. Приведено вы-
ражение, описывающее границу областей оптимальности различных схем разделения. С помощью 
понятия внутреннего энергосбережения, объяснено преимущество той или иной схемы разделения 
трехкомпонентной смеси. Сделан вывод о том, что меньшие затраты теплоты всегда объясняются 
повышенным внутренним энергосбережением в ректификационных колоннах. 
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Процессы перегонки (дистилляция 
и ректификация), наряду с выпариванием 
и сушкой, относятся к числу наиболее 
энергоемких. Энергоемкость всех этих 
процессов связана с необходимостью ис-
парять один или несколько компонентов 
смеси, затрачивая при этом, как мини-
мум, теплоту парообразования. 

Для уменьшения затрат теплоты, 
при разделении жидких смесей методом 
ректификации, применяют различные 
способы энергосбережения [1 - 7]. Как 
правило, это внешнее энергосбережение: 
использование теплоты уходящих пото-
ков, сжатие низкопотенциального пара в 
компрессоре, с целью последующего его 
использования в качестве греющего (теп-
ловой насос), теплоинтеграция и т.п.   

Одним из главных направлений в 
разработке энергосберегающих схем рек-
тификационных установок является при-
ближение реального процесса к термоди-
намически обратимой ректификации [8].  

Обратимая ректификация – это ги-
потетический процесс, предполагающий: 

 подвод теплоты по всей высоте от-
гонной части колонны и ее отвод по 
всей высоте укрепляющей части, 
при отсутствии кипятильника в 
нижней части колонны и конденса-
тора – в верхней; 

 бесконечное число тарелок в ко-
лонне; 

 отсутствие движущей силы процес-
са массообмена на каждой тарелке. 

 
На практике могут быть реализова-

ны только некоторые особенности этого 
гипотетического процесса ректификации. 
К таким особенностям, в частности, от-
носится распределенный подвод теплоты 
к отгонной и отвод теплоты от укреп-
ляющей части колонны. В настоящее 
время этот подход разрабатывается, в ос-
новном, теоретически в рамках исследо-
ваний по повышению термодинамиче-
ской эффективности разделения, глав-
ным образом, бинарных смесей с малой 
относительной летучестью компонентов. 
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Характерной особенностью обра-
тимой ректификации является минималь-
ный прирост энтропии при достижении 
заданной степени разделения. 

Однако, в работе [5] показано, что, 
даже оптимальная организация подвода 
теплоты к тарелкам отгонной части ко-
лонны и ее отвод с тарелок укрепляющей 
(с минимальным ростом энтропии при 
ректификации, а, значит, с повышенной 
термодинамической эффективностью 
процесса) не только не обеспечивает 
снижения затрат теплоты на процесс раз-
деления, но приводит к их увеличению. 
Нами приведено [9] подробное объясне-
ние этого факта путем анализа внутрен-
него энергосбережения.  

Тепломассообмен на тарелках и 
сущность внутреннего энергосбереже-
ния при ректификации 

При сравнении процессов разделе-
ния жидких смесей, методами перегонки 
наихудшей с точки зрения затрат тепло-
ты, является простая дистилляция [10]. 
Полученный при дистилляции паровой 
поток сразу выводится из аппарата. В от-
личие от дистилляции, в процессах рек-
тификации, за счет одновременно проте-
кающих процессов теплообмена на та-
релках колонны (конденсация парового 
потока, поступающего с нижележащей 
тарелки и испарение жидкости, стекаю-
щей с вышележащей тарелки) и сопутст-
вующего ему массообмена (изменение 
составов пара и жидкости, а также их 
температур) создаются условия для мно-
гократной (по числу теоретических таре-
лок в колонне) работы пара. Многократ-
ное использование пара в колонне назва-
но нами [11]внутренним энергосбереже-
нием. Это внутреннее энергосбережение 
в ректификационных колоннах с боль-
шим числом ступеней, очевидно, значи-
тельно больше, чем, например, энерго-
сбережение при выпаривании растворов 
солей в двух- или трехкорпусной выпар-
ной установке. Отсутствие теплопере-
дающей стенки, при контакте пара и 

жидкости на тарелках, и высокие значе-
ния коэффициентов теплоотдачи, при 
конденсации пара и кипении жидкости, 
обеспечивают необходимые условия для 
внутреннего энергосбережения процесса 
ректификации [12]. 

О значительной доле, «дополни-
тельного вклада в перенос низкокипяще-
го компонента вследствие разности тем-
ператур» в общий поток массы, неодно-
кратно сообщалось в научной литературе 
[13-16], причем в работах [14-16] экспе-
риментально подтверждено положитель-
ное влияние теплообмена на массообмен 
при ректификации. Следует отметить, что 
даже на реальных тарелках, из-за высо-
ких коэффициентов теплоотдачи α, и 
массоотдачи β и развитой поверхности 
контакта фаз F, пропускные способности 
кинетических (поверхностных) стадий 
тепломассообмена настолько велики [12], 
что практически не влияют на общую 
эффективность тепломассообмена. Тем 
более, уходящие с теоретической тарел-
ки потоки пара и жидкости имеют равные 
температуры и равновесные составы, а 
величины межфазных тепловых и мате-
риальных потоков определяются только 
из балансовых соотношений [12]. Поэто-
му сущность внутреннего энергосбере-
жения сначала удобно рассмотреть на 
теоретической тарелке (ступени), с кото-
рой уходящие потоки пара и жидкости 
находятся в равновесии (как в тепловом – 
равенство температур, так и в концентра-
ционном – равновесные составы жидко-
сти и пара). 

Сущность внутреннего энергосбе-
режения заключается в следующем. На-
сыщенный пар, поступающий на тарелку, 
имеет более высокую температуру, чем 
жидкость на тарелке. Поэтому происхо-
дит его парциальная конденсация до тем-
пературы жидкости на тарелке. Эта тем-
пература устанавливается на тарелке, в 
соответствии с балансовым смешением 
парового потока с нижележащей тарелки 
и жидкостного потока, с вышерасполо-



Инженерно- технические науки – машиностроение и технологии 
 

 
«Современные наукоемкие технологии. Региональное приложение» №4 (56) 2018 

 

22 

женной тарелки. Заметим сразу, что при 
непрерывной работе колонны, находя-
щаяся на тарелке жидкость не изменяет 
своих характеристик (состава, темпера-
туры), а лишь обеспечивает необходи-
мую поверхность контакта между встре-
чающимися на тарелке паровым и жидко-
стным потоками. Выделяющаяся при 
конденсации пара теплота расходуется на 
испарение поступающей на тарелку жид-
кости при (опять же!) температуре жид-
кости на тарелке. Вновь образовавшийся 
пар, обогащённый низкокипящим компо-
нентом, поступает на следующую тарел-
ку. Здесь он вновь частично конденсиру-
ется и процесс повторяется многократно 
(по числу тарелок в колонне). Чем боль-
шая доля парового потока конденсирует-
ся на каждой тарелке, тем более энерго-
сберегающим становится процесс разде-

ления методом ректификации. Эффек-
тивность многократного использования 
парового потока в ректификационной ко-
лонне названа внутренним энергосбере-
жением. 

Для произвольной (n-ой тарелки) 
входящими являются потоки жидкости 
Ln-1 состава xn-1 и пара Vn+1 состава yn, а 
уходящими (равновесными - при темпе-
ратуре tn) потоки пара Vn состава уn-1 и 
жидкости Ln состава xn (рис.1). При дос-
тижении равновесия, на теоретической 
тарелке (ступени) тепловые потоки (а с 
ними и массовые потоки переходящих 
компонентов из одной фазы в другую) 
определяются лишь пропускными спо-
собностями стадий подвода и отвода теп-
лоты на тарелках [12]. 

 

 

 
 
 

 Рис.1.Характеристики потоков на тарелках 



Инженерно- технические науки – машиностроение и технологии 
 

 
«Современные наукоемкие технологии. Региональное приложение» №4 (56) 2018 

 

23 

Насыщенный пар состава ynс (n+1)-
ой тарелки является перегретым (tn+1 >tn) 
по отношению к жидкости на n-ой тарел-
ке. Он отдает теплоту перегрева сn

п(tn+1 -
tn) и конденсируется, выделяя при этом 
теплоту парообразования rп. Пар может 
максимально передать теплоту на тарелке 
в количестве: 

ܳподв = ܸାଵ[ݎ + ܿ
(ݐାଵ −  .)]  (1)ݐ

 
Выделяющаяся при конденсации 

пара теплота расходуется (отвод ее с та-
релки) на нагревание жидкостного потока 
Ln-1 от температуры tn-1  до температуры tn 
и его испарение при температуре tn, заби-
рая при этом скрытую теплоту парообра-
зования rn-1 жидкости состава xn-1. То есть 
максимальный отвод теплоты определя-
ется выражением: 

 
ܳотв = ݐ)ିଵ[ܿିଵܮ − (ିଵݐ +  .ିଵ] (2)ݎ

 
В соответствии с тепловым балан-

сом, на теоретической тарелке тепловой 
поток, передаваемый от приходящего на 
тарелку пара к поступающему на ту же 
тарелку жидкостному потоку, контроли-
руется (лимитируется) наименьшим зна-
чением из двух: ܳподв и ܳотв. 

Анализ выражений (1) и (2) позво-
ляет пренебречь теплотами на нагрев 
жидкости и охлаждение пара, поскольку 
теплоемкости компонентов и их смесей, 
как правило, на 2-3 порядка меньше теп-
лот парообразования, а разности темпе-
ратур на тарелках составляют всего не-
сколько градусов. С таким допущением: 

 
ܳподв = ܸାଵ ∙                (3)ݎ
ܳотв = ିଵܮ ∙  ିଵ           (4)ݎ

 
Так как в укрепляющей части ко-

лонны поток жидкости по колонне L все-
гда меньше поднимающегося навстречу 
парового потока V, то лимитирующим 
является отвод теплоты ܳотв. Тогда теп-

ловой поток Q от пара к жидкости равен 
ܳ = ିଵܮ ∙ -ିଵ, а конденсироваться буݎ
дет лишь доля пара, равная: 

  
 

(5). 
 
 

Величины теплот парообразования 
rn-1 и rn можно считать равными (даже в 
случае большой разницы в теплотах па-
рообразования компонентов смеси) из-за 
незначительного изменения состава фаз 
на одной тарелке. Тогда доля сконденси-
ровавшегося пара на каждой тарелке бу-
дет определяться отношением ࡸ

ࢂ
 на каж-

дой тарелке, и поскольку ࡸ = ࡰ ∙  а ,ࡾ
ࢂ = ࡸ + ࡰ = ࡰ ∙ ࡾ + ࡰ = ࡾ)ࡰ + ), то 
ࡸ
ࢂ

= ࡾ
ାࡾ

 . 
То есть доля пара, «работающего» 

на каждой тарелке пара в укрепляющей 
колонне определяется флегмовым числом 
R. Чем больше R, тем больше отношение 

ோ
ோାଵ

 и, следовательно, больше внутреннее 
энергосбережение (коэффициент исполь-
зования пара на тарелках). 

В отгонной части колонны поток 
жидкости по колонне, равный сумме по-
токов флегмы и исходной смеси (при ус-
ловии ее подачи при температуре насы-
щения) всегда больше парового потока. 
Передаваемый поток Q лимитируется па-
ровым потоком ܳ = ܸାଵ ∙ -. В этом слуݎ
чае в максимальной степени «работает» 
весь пар и поэтому внутреннее энерго-
сбережение принято равным 1. 

Углубленный теоретический анализ 
тепломассообмена на тарелках ректифи-
кационных колонн приведен в [9]. 

В соответствии с установленными 
выше зависимостями, можно количест-
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венно оценить внутреннее энергосбере-
жение в колонне. 

Так, при подаче в колонну исходной 
смеси при температуре кипения, внут-
реннее энергосбережение (среднее по ко-
лонне) можно рассчитать по формуле  

 

 

(6). 

При проведении реальной адиабат-
ной ректификации, важнейшей в практи-
ческом аспекте является проблема сни-
жения затрат теплоты в кипятильнике 
при разделении бинарных и многокомпо-
нентных смесей. Разделение жидких сме-
сей методом ректификации предполагает 
образование парового потока в нижней 
части колонных аппаратов, где навстречу 
ему (сверху) движется жидкостной поток. 
Именно на образование этого парового 
потока и затрачивается теплота в кипя-
тильнике колонны. Эти затраты, естест-
венно, зависят от состава и количества 
(потока) исходной смеси, ее способности 
разделяться при испарении, а также от 
требуемого качества получаемых продук-
тов разделения. Теория реальной адиа-
батной ректификации дает однозначный 
ответ на вопрос о минимальных затратах 
теплоты при бесконечном числе теорети-
ческих тарелок в колонне. При конечном 
числе реальных тарелок в колонне, затра-
ты теплоты на ректификацию увеличи-
ваются, так как флегмовое число R в этом 
случае больше минимального Rmin. 

Технико-экономические расчеты за-
трат на изготовление и эксплуатацию 
ректификационных установок показали 
[2, 7], что оптимальные значения коэф-
фициента избытка флегмы σ = R/Rmin на-
ходятся в пределах от 1,1 до 1,3 – реже 
достигают 1,5 и более. 

Поскольку тепловые потоки с по-
ступающей на разделение смесью и вы-
ходящие с продуктами разделения при-

мерно одинаковы (при условии подачи 
исходной смеси при температуре кипения 
и вывода продуктов в виде кипящих 
жидкостей), то можно принять тепловую 
нагрузку в кипятильнике Qк равной теп-
ловой нагрузке в конденсаторе Qконд [17]. 
Фактически это означает, что поток 
флегмы, возвращаемый в колонну, цели-
ком испаряется в кипятильнике. При этом 
допущении можно считать, что затраты 
теплоты в кипятильнике в режиме работы 
колонны с минимальным флегмовым 
числом Rmin равны:  

 
ܳ

 = ܴ)ܦ +  .(7) ݎ(1
 

При работе колонны с реальным 
флегмовым числом R затраты теплоты в 
кипятильнике: 

 
Qк = D(R+1)r                (8). 

 
Минимальные удельные затраты 

теплоты (на разделение 1кмоль/с исход-
ной смеси) равны 

 
ݍ

мин = ொೖ
мин

భ
= 

భ
(Rмин+1)r (9). 

 
Из формулы (9) следует, что мини-

мальные удельные затраты теплоты и, 
следовательно, паровой поток по колонне 
зависят только от флегмового числа и до-
ли отбираемого верхнего продукта. Заме-
тим, что формула (9) применима и к про-
цессу разделения бинарных смесей с 
большой относительной летучестью ком-
понентов, когда флегмовое число близко 
к нулю. Данное условие соответствует 
процессу выпаривания растворов солей, 
где затраты теплоты определяются лишь 
долей выпаренного растворителя. 

Удельные затраты теплоты при рек-
тификации с рабочим флегмовым числом 
R пропорциональны (R+1). Увеличение 
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затрат теплоты при ректификации в 
(R+1) раз (по сравнению с выпаривани-
ем) связано с созданием потока флегмы 
по колонне, необходимого для обеспече-
ния противоточного тепломассообмена 
между паровой и жидкой фазами. Следу-
ет особо отметить, что при R = 0 (пере-
гонка без флегмы) затраты теплоты, про-
порциональные 1, одноразовые, то есть 
без какого-либо энергосбережения. Доля 
этих затрат (без многократной «работы» 
пара на тарелках ректификационной ко-
лонны) при флегмовых числах R<1 пре-
вышает 50%. А при флегмовых числах 
R>10 доля «неэффективных» затрат теп-
лоты становится менее 10%. Это еще од-
но доказательство того, что с увеличени-
ем флегмового числа процесс ректифика-
ции становится более энергосберегаю-
щим. Другими словами, увеличивается 
внутреннее энергосбережение при рек-
тификации. 

Таким образом, трудность разделе-
ния жидкой смеси на требуемые продук-
ты, а, следовательно, и затраты теплоты в 
кипятильнике, зависят от двух парамет-
ров: доли верхнего продукта D/L1 и 
флегмового числа R. 

Детальное рассмотрение взаимосвя-
зи затрат теплоты и внутреннего энерго-
сбережения, при различных энергетиче-
ских уровнях подаваемой в колонну би-
нарной смеси, приведено в [18]. 

Применимость анализа затрат теп-
лоты, с учетом внутреннего энергосбере-
жения, при поиске наименее затратной 
схемы ректификации многокомпонент-
ных смесей, продемонстрируем на при-
мере разделения трехкомпонентных сме-
сей. В случае зеотропных реальных сме-
сей возможны две схемы разделения, ко-
торые приведены на рис. 2, применитель-
но к системе бензол –толуол – о-ксилол. 

Среднее внутреннее энергосбере-
жение Эн ректификационной установки, 

состоящей из двух колонн, можно рас-
считать с учетом внутреннего энергосбе-
режения Эн1(в колонне 1) и Эн2 (в колон-
не 2) по формуле, учитывающей долю 
паровых потоков V в каждой колонне, от 
суммарного в системе из двух колонн:  

 

   (10). 

 

Теоретическое обоснование суще-
ствования областей оптимальности схем 
«а» и «б» при разделении трехкомпо-
нентных смесей на основе анализа труд-
ности разделения смеси и внутреннего 
энергосбережения в ректификационных 
колоннах выполнено для смеси бензол–
толуол – о-ксилол. 

Затраты теплоты в кипятильниках 
обеих ректификационных колонн при 
разделении трехкомпонентных смесей 
зависят, также, как и в случае разделения 
бинарных смесей, от доли отбираемых 
верхних продуктов и флегмовых чисел в 
каждой колонне. 
     В обоих вариантах разделения трех-
компонентных смесей вторая колонна 
предназначена для ректификации бинар-
ной смеси. Существенные отличия име-
ются в работе первых колонн. Так, в слу-
чае эквимолярного состава исходной 
смеси для выделения бензола (схема «а») 
требуется значительно большее мини-
мальное (и рабочее) флегмовое число, 
чем при получении в дистилляте бензола 
и толуола по схеме «б». Теоретическое 
обоснование существования областей оп-
тимальности схем «а» и «б» разделения 
трехкомпонентных смесей возможно пу-
тем сравнения суммарных (в двух колон-
нах) удельных затрат теплоты, опреде-
ляемых в соответствии с формулой (9). 
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Рис. 2.Возможные схемы разделения трехкомпонентной смеси на примере бен-
зол (Б) - толуол (Т) – о-ксилол (К): а – в первой колонне отделяется бензол; б – в пер-

вой колонне отделяется о-ксилол 
 

  
При разделении по схеме «а» сум-

марные удельные затраты теплоты в двух 
колоннах составляют 

 
∑ݍ

 = Б
భ

(ܴଵ
 + Бݎ(1 + 

భ
(ܴଶ

 +  .்ݎ(1

 
При допущении, что доля отбора 

дистиллята в каждой колонне равна со-

держанию компонента в исходной смеси, 
то есть Di/L1=x1

i, где индекс i=Б (бензол), 
Т (толуол) и К (о-ксилол), получаем  

 
∑ݍ

 = ଵݔ
Б(ܴଵ

 + Бݎ(1 + ଵݔ
்(ܴଶ

 + ݎ்(1  

(11).
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Аналогично можно получить выражение 
для суммарных удельных затрат теплоты 
в кипятильниках обеих колонн по схеме 
«б»: 

 
∑ݍ

б = ଵݔ)
Б + ଵݔ

)(ܴଵ
б + БТݎ(1 + ଵݔ

Б(ܴଶ
Б +   Бݎ(1

(12). 
Граница раздела областей опти-

мальности для схем «а» и «б» соответст-
вует равенству выражений (11) и (12). 
Аналитическое решение этого уравнения 
вряд ли возможно, из-за сложных зави-
симостей флегмовых чисел (даже мини-
мальных) от составов разделяемых сме-
сей во всех колоннах.  

Вышеприведенные теоретические 
положения подтверждены расчетами за-
трат теплоты и внутреннего энергосбе-
режения (в обеих колоннах обеих схем) 
при разделении 1 кг/с трехкомпонентной 
смеси бензол–толуол–о-ксилол различно-
го состава, выполненными с помощью 
модуля DSTWU программы AspenPlus. 
Для расчета были выбраны исходные со-
ставы: эквимолярный (0,333 – мол. доля 
бензола, 0,333 – мол. доля толуола и 
0,334 – мол. доля о-ксилола) и с малым 
содержанием бензола и толуола в смеси с 
о-ксилолом, а именно: 0,05; 0,05 и 0,90 
мол. доля, соответственно. 

Результаты компьютерного расчета 
затрат теплоты и внутреннего энергосбе-
режения в отдельных колоннах и систе-
мах из 2-х колонн представлены в табл.1. 

Из результатов, приведенных в 
табл.1, следует, что при разделении эк-
вимолярной исходной смеси с получени-
ем продуктовых потоков 98% (мол.) чис-
тоты, суммарные затраты теплоты для 
разделения, осуществляемого по схеме 
«а» (605,6 кВт) меньше, чем для разделе-
ния по схеме «б» (770,7 кВт). Объясняет-
ся это, как было отмечено ранее, 
бóльшим внутренним энергосбережением 
в системе колонн схемы «а» (0,820), чем 
в колоннах по схеме «б» (0,746). Под-
черкнем, что удельные (на 1 кг исходной 

смеси) суммарные затраты теплоты в ки-
пятильниках двух колонн лишь в 1,5–2 
раза превышают теплоту испарения ис-
ходной смеси.  

Еще раз отметим, что внутреннее 
энергосбережение в колонне улучшается 
с увеличением флегмового числа, соглас-
но формуле (6). Это в полной мере под-
тверждают результаты расчета затрат те-
плоты и внутреннего энергосбережения 
при разделении исходной смеси с не-
большим содержанием бензола и толуо-
ла: 0,05; 0,05 и 0,90 мольн. доля о-
ксилола (см.нижнюю половину табл.1). 
Здесь флегмовые числа значительно 
больше (за исключением колонны 2 схе-
мы «б»), чем при разделении эквимоляр-
ной смеси. Отсюда и затраты теплоты во 
всех кипятильниках существенно меньше 
(за счет повышенного внутреннего энер-
госбережения в колоннах), и конечно, 
меньше суммарные затраты на выделение 
отдельных компонентов (в 1,5 раза в схе-
ме «а» и в 3 раза – в схеме «б») даже при 
получении продуктов разделения более 
высокой чистоты (на уровне 0,998 мол. 
доля вместо 0,980 при разделении экви-
молярной исходной смеси). Выделенные 
полужирным шрифтом в таблице 1 внут-
ренние энергосбережения в первых ко-
лоннах схем «а» (0,927) и «б» (0,934) 
объясняют причину меньших затрат теп-
лоты в схеме «б». И, конечно, для разде-
ления небольшого потока смеси Б и Т во 
второй колонне схемы «б» необходимы 
малые затраты теплоты (всего 43,8 кВт). 

Анализ затрат теплоты в кипятиль-
никах ректификационных колонн схем 
«а» и «б» подтверждает, сделанный ранее 
в теоретическом анализе, вывод о том, 
что при разделении трехкомпонентных 
смесей, с малым содержанием двух наи-
более летучих компонентов, энергетиче-
ски менее затратной становится схема 
«б». Меньшие затраты теплоты всегда 
объясняются повышенным внутренним 
энергосбережением в колоннах. 
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ЗАКЛЮЧЕНИЕ 
При поиске оптимальных схем рек-

тификации многокомпонентных смесей 
необходимо руководствоваться следую-
щими правилами: 

- первое правило – во всех колоннах 
режим работы должен быть близок к ре-
жиму с минимальной флегмой. Коэффи-
циент избытка флегмы определяется, как 
обычно, технико-экономическим расче-
том; 

- второе правило – сумма мини-
мальных удельных паровых потоков в 
колоннах должна быть наименьшей, а это 
на примере трехкомпонентной смеси со-
ответствует работе первых колонн с 
большими флегмовыми числами при ма-
лых долях отбора верхнего продукта.  

С помощью понятия о внутреннем 
энергосбережении можно объяснить эв-
ристически найденные оптимальные схе-
мы разделения, исключить ошибочные 
направления поиска и, наоборот, найти 
правильные методы разработки опти-
мальных схем ректификационных уста-
новок. 

ОБОЗНАЧЕНИЯ 
V– паровой поток, кмоль/с; 
L – поток флегмы, кмоль/с; 
L1 – поток исходной смеси, кмоль/с; 
n – количество тарелок в колонне; 
Q – затраты теплоты, кВт; 
q – удельные затраты теплоты; 

кВт/кг; 
R – флегмовое число; 
Rmin – минимальное флегмовое чис-

ло; 
r – теплота парообразования, 

кДж/кмоль; 
t – температура потока, ºС; 
x – концентрация НКК в жидкости, 

кмоль НКК/кмоль смеси; 
y – концентрация НКК в паре, 

кмоль НКК/кмоль смеси; 
α – коэффициент теплоотдачи 

β – коэффициент массоотдачи; 
σ – коэффициент избытка флегмы; 
D – поток верхнего продукта, 

кмоль/с; 
Эн – внутреннее энергосбережение. 
 
ИНДЕКСЫ 
0 – нижний продукт, отгонная ко-

лонна; 1 – исходная смесь; 2 – верхний 
продукт; n – номер тарелки в колонне, к – 
кипятильник; кипящая смесь;   конд – 
конденсатор; у – укрепляющая колонна; 
Σ – суммарное количество. 
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THEORETICAL BASIS FOR THE SELECTION OF OPTIMAL SCHEMES OF RECTIFICATION 

  
M. Zakharov, M. Prusachenkova 

 
The internal power savings are considered at rectification which considers multiple condensation of steam 

on plates of rectification columns. The mechanism of heat and mass exchange between a liquid and a steam is ana-
lyzed. The expression for quantitative estimation of internal energy saving during rectification is given. It is theoret-
ically justified, that for the scheme of separation of three-component mixtures with the release of the high-boiling 
component in the first column there is a region of initial compositions for which the heat costs are the least. An ex-
pression describing the boundary of the optimality regions of different separation schemes is given. With the help of 
the term of internal energy saving, the advantage of one or another scheme of separation of a three-component mix-
ture is explained. The conclusion, that smaller expenses of warmth always explain the raised internal power savings 
in rectification  columns is drawn. 

 Key words: rectification, three-component mixtures 
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