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Destylacja reaktywna – stosowane modele procesowe
i rozwi¹zania aparaturowe

Wprowadzenie

W ostatnich dwudziestu latach, wskutek wzrostu popytu
na dodatki do benzyn bezo³owiowych, proces destylacji reak-
tywnej zacz¹³ cieszyæ siê du¿ym zainteresowaniem. W proce-
sach przemys³owych reakcjê chemiczn¹ oraz oczyszczanie jej
produktów przeprowadza siê zazwyczaj sekwencyjnie. Zasto-
sowanie tych dwóch podstawowych procesów jednostkowych
w pojedynczym wielofunkcyjnym aparacie prowadziæ mo¿e
do istotnych korzyœci. Koncepcja takiej integracji nazywana
jest destylacj¹ reaktywn¹ (RD). Rozwi¹zania, w których sto-
sowane s¹ katalizatory heterogeniczne równie czêsto okreœla-
ne s¹ terminem destylacji katalitycznej (CD).

Pierwsze wzmianki o destylacji reaktywnej pochodz¹
z pocz¹tku XX w. A. A. Backhaus jest autorem kilku paten-
tów dotycz¹cych estryfikacji [1]. Przyjmuje siê, ¿e pierwsz¹
komercyjn¹ aplikacj¹ destylacji reaktywnej by³ odzysk amo-
niaku w klasycznej technologii produkcji sody metod¹
Solvaya z 1860 r. [2]. Pomimo faktu, ¿e w przemyœle chemicz-
nym idea tworzenia procesów hybrydowych nie stanowi
novum, to jednak dopiero po 1980 roku proces ten zacz¹³ siê
cieszyæ wiêkszym zainteresowaniem dziêki udanej aplikacji
RD w produkcji MTBE na skalê przemys³ow¹. G³ówne zalety
p³yn¹ce ze zintegrowania destylacji i reakcji chemicznej s¹
rezultatem przezwyciê¿enia ograniczeñ wynikaj¹cych z rów-
nowagi chemicznej i wykorzystania ciep³a reakcji chemicznej
(in situ). Wynika z tego bezpoœredni wzrost sprawnoœci proce-
su, redukcja kosztów operacyjnych i inwestycyjnych [4].

Dlaczego destylacja reaktywna?

Ideê destylacji reaktywnej mo¿na w przystêpny sposób wy-
jaœniæ rozwa¿aj¹c dowoln¹ reakcjê odwracaln¹ zapisan¹ rów-
naniem:
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Za³ó¿my, ¿e w rozpatrywanym uk³adzie temperatury wrze-
nia reagentów rosn¹ zgodnie z szeregiem: A, C, D, B. Trady-
cyjny schemat prowadzenia reakcji z sekwencyjnym szere-
giem kolumn destylacyjnych przedstawia (Rys. 1a). Mieszani-
na sk³adników A i B stanowi strumieñ zasilaj¹cy reaktor,
w którym przy obecnoœci katalizatora zachodzi reakcja che-
miczna, a¿ do osi¹gniêcia stanu równowagi. Kolumny s³u¿¹
do oczyszczenia produktów C i D. Nie przereagowane sub-
straty A oraz B s¹ zawracane do reaktora. W praktyce prze-
mys³owej ci¹g kolumn móg³by byæ bardziej skomplikowany,
gdyby tworzy³ siê jeden b¹dŸ wiêcej azeotropów. Alterna-
tywn¹ konfiguracjê kolumny reaktywnej pokazano na
(Rys. 1b). W jej budowie wyró¿nia siê sekcje: dwie separacyj-
ne (odpêdzaj¹c¹ i rektyfikacyjn¹) oraz reaktywn¹. Strefa rek-
tyfikacyjna ma za zadanie odzyskanie sk³adnika B i oddziele-
nie sk³adnika C. W dolnej czêœci separacyjnej odpêdzany jest
komponent A z uzyskaniem produktu D. Sekcja reaktywna
zapewnia korzystne warunki dla reakcji chemicznej, zw³asz-
cza egzoenergetycznej, a tak¿e umo¿liwia oddzielanie i usu-
niêcie produktów. Zgodnie z regu³¹ przekory, równowaga
reakcji przesuwa siê w prawo podnosz¹c stopieñ konwersji i
zapobiegaj¹c wyst¹pieniu reakcji ubocznych miêdzy substra-
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Tablica 1
Zestawienie wad i zalet destylacji reaktywnej

Zalety Wady

Eliminacja niekontrolowanych, skokowych wzrostów temperatury
(maksymalna temperatura procesu równa temperaturze wrzenia).

RD stosuje siê dla uk³adów, w których zakres temperatur
równowagowych para-ciecz obejmuje temperaturê reakcji.

Redukcja kosztów urz¹dzeñ pomocniczych: pomp, orurowania,
wymienników ciep³a, przyrz¹dów pomiarowych.

Reakcja chemiczna zachodzi wy³¹cznie w fazie ciek³ej ze wzglêdu na
koniecznoœæ zwil¿enia granulek katalizatora.

£atwiejszy rozdzia³ mieszanin azeotropowych. Koniecznoœæ okresowej wymiany katalizatora.

Poprawa selektywnoœci, dziêki sta³emu usuwaniu produktów.
Produkty musz¹ ró¿nicowaæ siê lotnoœci¹ wzglêdn¹, umo¿liwiaj¹c ich
³atwe usuniêcie ze strefy reakcyjnej.

Znacz¹ca iloœciowa redukcja zapotrzebowania na katalizator.
Trudnoœæ z pogodzeniem optimum temperatury i ciœnienia procesowego
dla destylacji i reakcji.

Integracja cieplna in situ (reakcja egzoenergetyczna). Trudnoœci z przenoszeniem skali.

Wzrost stopnia konwersji, powoduj¹cy zmniejszenie recyrkulacji
strumieni.

Zmniejszenie zatrucia katalizatora, gdy strefa reaktywna umieszczona
jest nad zasilaniem kolumny.

Uproszczenie systemu rektyfikacyjnego.
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tami. Korzyœci uzyskuje siê wiêc przez u¿ycie rozdzia³u do po-
prawy stopnia konwersji reakcji lub przez wykorzystanie re-
akcji chemicznej do zwiêkszenia efektywnoœci separacji
(Tabl. 1) [3–5].

Podstawy termodynamiczne

Rozwa¿aj¹c termodynamikê destylacji reaktywnej nale¿y
przyj¹æ pewne za³o¿enia, które u³atwi¹ zrozumienie procesu ,
jego matematyczny opis i fizykaln¹ interpretacjê [8]:
– proces realizowany jest w jednym aparacie, zapewniaj¹cym

przeciwpr¹dowy kontakt faz,
– reakcja chemiczna jest odwracalna,
– reakcja chemiczna przebiega tylko w fazie ciek³ej,
– reakcja zachodzi wy³¹cznie w obecnoœci katalizatora homo-

genicznego lub heterogenicznego.Warunkiem wstêpnym do
projektowania destylacji reaktywnej jest znajomoœæ równo-
wagi fazowej uk³adu, któr¹ dla mieszaniny trójsk³adniko-
wej opisuje równanie:
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Z kolei równowaga chemiczna jest przestawiona za pomoc¹
równania:
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a dla mieszanin nieidealnych koryguje siê j¹ przez u¿ycie
wspó³czynników aktywnoœci �i:
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W destylacji reaktywnej sytuacja ulega znacznej komplika-
cji, poniewa¿ równowaga fazowa nak³ada siê na równowagê
chemiczn¹.

W konsekwencji przebieg reakcji chemicznej w kolumnie
destylacyjnej przedstawia siê za pomoc¹ tzw. linii destylacji
reaktywnej [12], których sposób wykreœlania przedstawia siê
nastêpuj¹co:

x y x x y x xi i i i i i i1 1 1 2 2 2 3� � � � � � �* * * * ... (5)

Kolejnoœæ kroków pokazano na rys. 2. Punkt startowy 1
le¿y na krzywej równowagi chemicznej. Stê¿enie fazy parowej
y*i1, bêd¹cej w równowadze z koncentracj¹ sk³adnika w fazie
ciek³ej xi1 przedstawia punkt 1*. Kondesacja tej pary generuje
ciecz o stê¿eniu x*i1, która jest przemieniana drog¹ reakcji
chemicznej do stanu xi2 (punkt 2). Kierunek konwersji okre-
œlony jest linia stechiometryczn¹, przechodz¹c¹ przez punkt
1*. Wielokrotne powtórzenie tej procedury prowadzi do utwo-
rzenia kolejnych punktów le¿¹cych na krzywej równowagi.
W ten sposób zostaje ustanowiona linia destylacji reaktyw-
nej, pocz¹wszy od punktu 1 a skoñczywszy na lotnym kompo-
nencie a. Dla mieszaniny trójsk³adnikowej linia destylacji re-
aktywnej pokrywa siê z krzyw¹ równowagi. Do szczególnej
sytuacji mo¿e dojœæ, gdy w jakimœ dowolnym punkcie A na-
le¿¹cym do linii równowagi chemicznej, równowaga fazowa
pokrywa siê z lini¹ stechiometryczn¹. Stan ten okreœlany jest
mianem azeotropu reaktywnego [9].

Do ich powstania dochodzi, gdy ciecz, pochodz¹ca z konden-
sacji pary, w wyniku reakcji chemicznej jest konwertowana
do punktu o takiej samej koncentracji. Efekt destylacji jest
wiêc kompensowany poprzez reakcjê chemiczn¹. Warunkiem
koniecznym wyst¹pienia azeotropu reaktywnego jest wspó³li-
niowoœæ stycznej krzywej równowagi fazowej i linii stechiome-
trycznej.

Na rys. 3 pokazano linie sk³adu dla reakcji a + b – 2c, gdzie
a – sk³adnik najbardziej lotny, c – najmniej lotny. Linie ste-
chiometryczne s¹ do siebie równoleg³e, co wynika ze stechio-
metrii reakcji. Punkty stycznoœci tworz¹ krzyw¹ (linia prze-
rywana), biegn¹c¹ od reagenta c do b. Azeotrop reaktywny
(w tym przypadku dodatni) tworzy siê wówczas jedynie
w miejscu przeciêcia siê krzywej równowagi z lini¹ potencjal-
nych azeotropów (ma³y trójk¹t).

Równie¿ w przypadku reakcji przebiegaj¹cej w obecnoœci
inertów, reakcji bocznych oraz reakcji w uk³adach czte-
rosk³adnikowych mo¿liwe jest tworzenie azeotropów reak-
tywnych. Opis ich jest nieco bardziej skomplikowany i ko-
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Rys. 1. Metody rozdzia³u sk³adników mieszaniny poreakcyjnej:
a) koncepcja klasyczna realizacji reakcji chemicznej i ci¹gu ko-
lumn destylacyjnych, b) alternatywa koncepcja z zastosowaniem
destylacji reaktywnej. Temperatury wrzenia rosn¹ w szeregu: A,

C, D, B

Rys. 2. Efekt na³o¿enia równowagi chemicznej na równowagê fa-
zow¹. Konstrukcja linii destylacji reaktywnej dla uk³adu a + b – c;

wspó³czynniki lotnoœci wzglêdnej wynosz¹ �ac = 3 oraz �bc = 2 [8]
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niecznym staje siê wykorzystanie metody transformacji stê-
¿eñ opracowanej przez autorów w pracy [10]. Umo¿liwia to
uproszczenie uk³adu i jego projekcjê z trójwymiarowego czwo-
roœcianu do dwuwymiarowego, tj. p³aszczyzny.

Mo¿liwoœæ pojawienia siê azeotropu reaktywnego stanowi
istotne ograniczenie procesu destylacji reaktywnej. Niemniej
jednak istnieje niewielka mo¿liwoœæ manipulowania po³o¿e-
niem azeotropów za pomoc¹ zmiany ciœnienia operacyjnego
w kolumnie. Uk³ad mo¿e posiadaæ bowiem wiêcej ni¿ jedn¹
krzyw¹ potencjalnych azeotropów reaktywnych. Jednocze-
œnie nale¿y zaznaczyæ, ¿e w praktyce istniej¹ równie¿ bar-
dziej z³o¿one systemy, gdzie mog¹ wystêpowaæ zarówno
azeotropy reaktywne i niereaktywne. [9].

Projektowanie procesu destylacji reaktywnej

W ramach projektów pod nazw¹ Brite–Euram (1996–1998)
[6] powsta³o wiele metod s³u¿¹cych do projektowania destyla-
cji reaktywnej, a maj¹cych na celu uproszczenie procesu.
Z kolei INTINT (2003–2006) [7] przyniós³ postêp w rozwoju
wnêtrz i wype³nieñ kolumn RD. Bogata literatura ostatnich
kilkunastu lat wskazuje na szerok¹ gamê analiz, metod pro-
jektowania i optymalizacji procesów destylacji reaktywnej [2,
9, 11–13]. Kompleksowe projektowanie procesu RD obejmuje
powi¹zane ze sob¹ etapy:
– studium wykonalnoœci procesu RD,
– projekt wstêpny,
– dobór wyposa¿enia wnêtrza kolumny,
– przenoszenie skali,
– wstêpna analiza zastosowania modelu EQ lub NEQ,
– kontrola procesu oraz optymalizacja.

Aktualnie zainteresowanie badaczy skupia studium wyko-
nalnoœci, dobór wype³nieñ kolumn oraz przenoszenie skali.

Studium wykonalnoœci

Najprostszym, zarazem najlepszym narzêdziem do wyko-
nania wstêpnego studium wykonalnoœci RD jest analiza RCM
(Residue Curves Maps), [13]. Linie residuum, prócz przedsta-
wienia sk³adu mieszaniny i produktów, s¹ równie¿ u¿yteczne
przy okreœlaniu ograniczeñ oraz strategii prowadzenia proce-
su. Konstrukcja obszaru pracy (obszar zakreskowany) dla de-
stylacji klasycznej przedstawia (Rys. 4). Gdy na trójk¹tny wy-
kres naniesione zostan¹ sk³ady azeotropów, otrzymuje siê ob-
szar graniczny destylacji. Produkty koñcowe jaki i punkt
oznaczaj¹cy strumieñ zasilaj¹cy kolumnê powinny znajdowaæ
siê po jednej stronie linii granicznej. Linie przerywane wyty-

czaj¹ sk³ad dla górnej i dolnej czêœci kolumny (linie operacyj-
ne). Metodê tê mo¿na z powodzeniem stosowaæ równie¿ dla
uk³adów destylacji z reakcj¹ chemiczn¹. RD pokonuje ograni-
czenia tradycyjnej destylacji (np. azeotropy). Kolejnym kro-
kiem jest dok³adne rozpoznanie procesu od strony reakcji
chemicznej. Wyodrêbniono dwa rodzaje warunków operacyj-
nych dla uk³adów homogenicznych, gdzie [2]:
– konwersja kontrolowana jest przez koncentracje sk³adnika

usuwanego przez destylacjê,
– konwersja uzale¿niona jest g³ównie od czasu przebywania

reagentów i sta³ej szybkoœci.
Reakcje o niskiej szybkoœci wymagaj¹ wy¿szych czasów

przebywania – reaktor CSTR lub kaskady takich aparatów.
Dla uk³adów, w których lotnoœæ wzglêdna sk³adnika jest
wyj¹tkowo wysoka, wystarczy u¿yæ jednego stopnia rozdzia³u
na przyk³ad wyparki.

Przenoszenie skali

Uwa¿a siê, ¿e proces destylacji prowadzonej w aparatach
kolumnowych jest dobrze poznany. Zbudowanie wysoko-
sprawnej kolumny o skali przemys³owej równie¿ nie stanowi
problemu [9]. Pewne komplikacje maj¹ miejsce w sytuacji gdy
nastêpuje kombinacja destylacji z reakcj¹ chemiczn¹. Rodzi
to koniecznoœæ ponownego przeanalizowania powiêkszania
skali kolumn rektyfikacyjnych i rektorów chemicznych w ujê-
ciu wspólnym. Przy przenoszeniu skali dla reaktorów che-
micznych dyskusji poddaje siê [15]: kinetykê reakcji w³aœciw¹
dla okreœlonych warunków, wp³yw zak³óceñ dynamiki prze-
p³ywu strumieni i objêtoœci reaktora, wykorzystanie zupe³nie
innych urz¹dzeñ ni¿ w skali laboratoryjnej. Istotne s¹ rów-
nie¿: starzenie siê katalizatora, korozja, zanieczyszczanie su-
rowców, aspekty bezpieczeñstwa, wzglêdy ekonomiczne. Wy-
mienione spostrze¿enia znajduj¹ te¿ odbicie w destylacji re-
aktywnej. Zaburzenia oraz spadek konwersji w kolumnie RD
t³umaczy siê mo¿liwoœci¹ wyst¹pienia [2, 14]:
– niezupe³nego zwil¿enia powierzchni katalitycznej, wywo³a-

nej nieprawid³ow¹ dystrybucj¹ cieczy w wype³nieniu,
– zaburzeñ procesu przenoszenia masy,
– formowaniem gradientów temperatur w wype³nieniu.

Na rys. 5 przedstawiono zwi¹zek pomiêdzy przenoszeniem
skali a parametrami i narzêdziami projektowymi. Pomijaj¹c
podstawowe pytania dotycz¹ce œrednicy aparatu, wysokoœci,
u¿ytego wype³nienia, pamiêtaæ nale¿y o dwóch ró¿nych stra-
tegiach postêpowania: dla uk³adów heterogenicznych i homo-
genicznych. Zagadnienia te rozwi¹zuje siê za pomoc¹ symula-
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Rys. 3. Wyznaczanie azeotropów reaktywnych dla reakcji
a + b - 2c. Azeotrop reaktywny dodatni [8]

Rys. 4. Konstrukcja wykresu linii residuum dla realnej destylacji
w uk³adzie trójsk³adnikowym [3]
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cji, opartych na zebranych kompletach danych. Eksperymen-
ty i referencje ju¿ dzia³aj¹cych instalacji s³u¿¹ za bazy da-
nych, poddawane nieustaj¹cej weryfikacji i zasilaj¹ce modele
symulacyjne. Dopóki zagadnienia nie zostan¹ rozwi¹zane
przenoszenie skali destylacji reaktywnej nie bêdzie mo¿liwe
bez u¿ycia drogich instalacji pó³technicznych.

Wnêtrza kolumn w destylacji reaktywnej

Dobór wyposa¿enia wnêtrza kolumny RD znacznie ró¿ni siê
od stosowanego w przypadku tradycyjnych aparatów destyla-
cyjnych. Wnêtrza kolumn destylacyjnych powinny zapewniaæ
rozwiniêcie du¿ej powierzchni separacyjnej gaz-ciecz oraz wy-
sok¹ przepustowoœæ. W destylacji reaktywnej wymagane jest
zaœ zapewnienie wysokiego stopnia zatrzymania cieczy i/lub
katalizatora w kolumnie, co jest konsekwencj¹ przeprowa-
dzanej reakcji chemicznej.

Homogeniczna RD

W homogenicznej RD reakcja zachodzi w fazie ciek³ej. Pro-
ces ten realizowany jest zwykle w przeciwpr¹dowym kontak-
cie gaz-ciecz przy u¿yciu kolumny pó³kowej (Rys. 6a) lub
z wype³nieniem kszta³tkowym b¹dŸ strukturalnym (Rys. 6b).
Wype³nienie w tym przypadku ma charakter inertny tj. nie
posiada w³asnoœci katalitycznych. Zapewnia ono rozwiniêcie
powierzchni miêdzyfazowej oraz w³aœciw¹ dystrybucjê cieczy
w aparacie, a tak¿e zapobiega zjawisku wstecznego miesza-
nia fazy ciek³ej. Z punktu widzenia wydajnoœci reakcji, istot-
nym jest zwiêkszenie stopnia kontaktu reagentów w fazie
ciek³ej, a tym samym zwiêkszenie zatrzymania cieczy w apa-
racie. Kolumny z wype³nieniem usypanym wykazuj¹ stosun-
kowo ma³¹ iloœæ cieczy zawieszonej na wype³nieniu (hold up),
dlatego te¿ pó³ki ko³pakowe b¹dŸ sitowe wydaj¹ siê byæ bar-
dziej wskazane (Rys. 6a). W celu zwiêkszenia zatrzymania
cieczy stosuje siê pó³ki przep³ywu wstecznego z dodatkowymi
zbiornikami cieczowymi [16]. Podnosz¹c z kolei wysokoœæ
przelewów uzyskuje siê wysoki stopieñ zatrzymania fazy
ciek³ej.

Heterogeniczna RD

W heterogenicznej destylacji reaktywnej reakcja chemiczna
zachodzi równie¿ w fazie ciek³ej, a katalizator jest obecny
w postaci cia³a sta³ego. Ziarna katalizatorów s¹ zwykle roz-
miarów 1–3 mm. Wiêksze wymiary powoduj¹ ograniczenia
dyfuzyjne wewn¹trz drobiny [2]. W celu przezwyciê¿enia
pewnych ograniczeñ wynikaj¹cych z zalania cz¹stek kataliza-
tora p³ynem, opakowane s¹ one drucianymi siatkami. Tak

utworzone struktury czêsto nazywane s¹ kopertami. Wyró¿-
nia siê wœród nich kilka zasadniczych kszta³tów:
– porowate kulki [17], pojemniki cylindryczne [18], koperty

z siatki drucianej o kszta³tach kul, pastylek, torusów [19]
(Rys. 7),

– siatki zwijane w bale lub rurki [17, 20], bale katalityczne
[21] (Rys. 7),

– faliste warstwy siatek lub perforowanych cienkich blaszek
przek³adane warstwami katalizatora [22–25] (Rys. 8).

Najpowszechniej stosowane jest wype³nienie zaprojektowa-
ne przez kompanie Sulzer i Koch-Glitsch zbudowane z perfo-
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Rys. 5. Wzajemne zale¿noœci narzêdzi projektowych [12]

Rys. 6. a) przeciwpr¹dowy kontakt ciecz – para w kolumnie pó³ko-
wej. b) kolumna o przeciwpr¹dowym kontakcie para – ciecz

z wype³nieniem usypanym lub strukturalnym [2]

a)

b)

Rys. 7. Porowate kulki, pojemniki z katalizatorem o ró¿nych
kszta³tach. Rurki zamontowane w ramach lub spoczywaj¹ce

luŸno wype³nione katalizatorem. Bale katalityczne [17–21]
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rowanych p³ytek odsuniêtych od siebie na odleg³oœæ 1–5 cm
(Rys. 8). Katalizator umieszczony jest naprzemianlegle
z warstwami nie reaktywnymi. Wype³nienie o takiej budowie
jest obecnie najchêtniej stosowanym poniewa¿ charakteryzu-
je siê lepsz¹ ni¿ bale katalityczne radialn¹ dystrybucj¹ cieczy
wewn¹trz struktury. Przep³ywaj¹ca ciecz zmienia kierunek
swojego przep³ywu kontaktuj¹c siê z par¹ w uk³adzie krzy-
¿owym.

Alternatywê dla przedstawionych powy¿ej rozwi¹zañ
wnêtrz kolumn przedstawiono w publikacjach [26, 27]. Kon-
cepcja ta polega na wykonaniu wype³nienia kszta³tkowego
aktywnego katalitycznie (Rys. 9). Aktywne pierœcienie Ra-
schiga mog¹ byæ wytworzone przy u¿yciu polimeryzacji bloko-
wej. Cechuj¹ je jednak pojawiaj¹ce siê na skutek pêcznienia
osmotycznego, du¿e naprê¿enia mechaniczne.

Podsumowuj¹c, idealna konfiguracja wnêtrza kolumny po-
winna zapewniaæ (nie uwzglêdniaj¹c aspektów ekonomicz-
nych):
– wystarczaj¹ce zatrzymanie cieczy,
– zatrzymanie katalizatora,
– dobry kontakt fazy ciek³ej z parow¹ oraz katalizatorem,
– dobr¹ wymianê masy,
– niski spadek ciœnienia.

Naturalne jest, ¿e pogodzenie tych wszystkich wymagañ
w jednym rozwi¹zaniu aparaturowym staje siê trudne b¹dŸ

niemo¿liwe. Dla wielu procesów separacji korzystniejsze wa-
runki mo¿na uzyskaæ w kolumnach pó³kowych. Maj¹ one licz-
ne zalety w stosunku do kolumn ze z³o¿em kszta³tkowym:
– zapewniaj¹ ³atwiejsz¹ dystrybucjê cieczy,
– s¹ bardziej odporne na zanieczyszczenia,
– masa kolumny pó³kowej równowa¿nej w dzia³aniu kolum-

nie wype³nionej jest ni¿sza,
– kolumna pó³kowa znosi dowolnie ma³e zasilanie ciecz¹, jak

te¿ pozwala stosowaæ wiêksze zasilania ni¿ kolumna
wype³niona, która mo¿e ulegaæ zach³ystywaniu i efektom
mieszania osiowego.
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Rys. 8. Wype³nienie prze³o¿one warstwami katalizatora. (a) kata-
lizator wciœniêty pomiêdzy dwie powyginane, perforowane blasz-
ki. (b) elementy s¹ ³¹czone naprzemianlegle i owijane taœm¹.
Wype³nienie w postaci struktury szeœciennej (c) i cylindrycznej

(d) (Sulzer, Koch-Glitsch) [24]

Rys. 9. Katalitycznie aktywowany pierœcieñ Raschiga [26]

Rys. 10. Rozwi¹zania kolumn pó³kowych dla heterogenicznej
destylacji reaktywnej (RD) [2]

a) b)

c) d)

Rys. 11. Z³o¿e katalizatora w postaci zawiesiny [30]
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Uwagê przyci¹gaj¹ koncepcje polegaj¹ce na umiejscowieniu
z³ó¿ katalizatora w kolumnach pó³kowych:
– pionowo u³o¿one prostopad³oœcienne koperty z siatki dru-

cianej wype³nione katalizatorem [28] (Rys. 10a),
– pojemniki z katalizatorem umiejscowione wzd³u¿ strumie-

nia opadaj¹cego, b¹dŸ w pobli¿u jego wyjœcia [29] (Rys.
10b),

– kolumny pó³kowe z katalizatorem utrzymywanym w stanie
zawiesiny w strumieniu przep³ywaj¹cym przez pó³ki [30]
(Rys. 11).

W ostatnim przypadku, pojawia siê problem mechaniczne-
go zu¿ycia katalizatora poprzez wzajemne œcieranie siê jego
drobin. Uporano siê z tym poprzez okresow¹ wymianê i rege-
neracjê z³o¿a przez króæce recyrkulacyjne.

Modelowanie

Na przebieg destylacji reaktywnej silny wp³yw wywiera
szereg parametrów. Znaczna czu³oœæ parametryczna procesu
wynika ze z³o¿onych interakcji miêdzy równowag¹ fazow¹,
przebiegiem reakcji oraz hydraulik¹ aparatu. Podejœcie
uwzglêdniaj¹ce przebieg reakcji, zwykle o silnie nieliniowej
kinetyce, wprowadza zupe³nie nowe pojêcia oraz zwiêksza
problemy natury obliczeniowej. W zale¿noœci od stopnia
z³o¿onoœci przy opisie procesów destylacji reaktywnej mo¿li-
we s¹ ró¿ne kombinacje modeli uwzglêdniaj¹cych zarówno re-
akcjê chemiczn¹ oraz miêdzyfazowe przenoszenie masy.

Model równowagi EQ

Równania stosowane w obliczeniach modelu równowagi dla
klasycznej destylacji oparte s¹ na opisie miêdzyfazowego kon-
taktu cieczy i pary na stopniu równowagowym [31]. Podejœcie
to rozszerzono o destylacjê z reakcj¹ chemiczn¹ i przedstawio-
no w pracy [32]. Idê stopnia równowagi EQ (Equilibrium) ob-
razuje (Rys. 12a). Schemat kompletnego modelu, zawie-
raj¹cego nastêpuj¹ce po sobie stopnie równowagi przedstawia
(Rys. 12b). Numeracjê zaczyna siê od deflegmatora, przypi-
suj¹c pozycjê 1. Rozpatrywany stopieñ zasilany jest strumie-
niem pary ze stopnia ni¿szego j+1 oraz strumieniem cieczy ze
stopnia wy¿szego j–1. Kontaktuj¹ siê one ze œwie¿ym lub re-
cyrkuluj¹cym strumieniem zasilaj¹cym. Konsekwentnie za-
k³ada siê, ¿e opary i ciecz opuszczaj¹ce stopieñ j pozostaj¹
w równowadze. Reakcja chemiczna zachodzi w okreœlonej ob-

jêtoœci fazy ciek³ej. Komplet równañ u¿ywanych do opisu mo-
delu stopnia równowagi znany jest pod skrótem MESH (Ma-
terial, Equilibrium, Summation, Enthalpy) [31, 32].

Rzeczywiste procesy destylacji nie maj¹ charakteru równo-
wagowego. Standardowym sposobem wyeliminowania tej
trudnoœci jest zastosowanie w równaniach modelowych stop-
nia sprawnoœci. Najczêœciej tutaj u¿ywan¹ jest sprawnoœæ
Murphree’go:

E
y y
y yj

MV iL iE

i iE

�
�

�* i = 1, 2, ... n (6)

Dla roztworów wielosk³adnikowych sprawnoœæ umowna
mo¿e osi¹gaæ wartoœci wiêksze od jednoœci i mniejsze od zera.
Wynika to st¹d, ¿e strumieñ dyfuzyjny sk³adnika zale¿y nie
tylko od si³y napêdowej w³asnej, ale równie¿ od si³ napêdo-
wych innych sk³adników [33]. Do oceny jakoœciowej zabudowy
wnêtrz kolumn wype³nionych wykorzystuje siê zwykle wiel-
koœæ HETP. Jeœli wykorzystuje siê sprawnoœæ, to wystêpuje
ona jako parametr zmienny, dopasowywany do danych ekspe-
rymentalnych [2].

Model braku równowagi NEQ

Model braku równowagi na stopniu opiera siê na oddziel-
nych bilansach strumieni cieczy i pary. W jego sk³ad wchodz¹
równania oraz zale¿noœci opisuj¹ce bilans materia³owy, ener-
gii, równowagê fazow¹ a tak¿e sposób przenoszenia mas
i przewodzenia ciep³a. Uwzglêdnia siê te¿ dodatkowo równa-
nia hydrauliczne. Mo¿e on byæ rozumiany jako wydzielony
przekrój kolumny wype³nionej b¹dŸ rozwa¿any jako pojedyn-
cza pó³ka [32]. Kolumna sk³ada siê z wielu tak rozumianych
stopni. Model NEQ zak³ada, ¿e temperatury w fazie ciek³ej
i parowej s¹ ró¿ne. Dodatkowo wyznacza siê równania hy-
drauliczne uwzglêdniaj¹ce spadek ciœnienia wzd³u¿ stopnia,
potrzebny do estymacji wspó³czynnika przenikania masy
[33]. Model NEQ wymaga znajomoœci hydrauliki oraz cha-
rakterystyk procesowych stosowanych wype³nieñ aparatów
kolumnowych. Warunkuj¹ one miêdzy innymi poprawne
okreœlenie zatrzymania cieczy oraz uzyskanie wspó³czynni-
ków przenikania masy i ciep³a. Równie wa¿nymi, nie tylko ze
wzglêdu na rozpoznanie równowagi fazowej, s¹ w³asnoœci ter-
modynamiczne uk³adu. Pozwalaj¹ one obliczyæ si³y napêdowe
wymiany masy. Nie bez znaczenia pozostaj¹ te¿ pewne
w³aœciwoœci fizyczne jak napiêcie powierzchniowe, wspó³czyn-
niki dyfuzji i lepkoœæ.

Mnogoœæ parametrów i zale¿noœci miedzy nimi sprawiaj¹,
¿e znalezienie rozwi¹zania modelu nie nale¿y do najprost-
szych. Najczêœciej stosuje siê w tym celu metodê iteracyjn¹
Newtona [33].

Model NEQ dla reakcji homogenicznej

Rozwa¿ania uk³adu homogenicznego nale¿y rozpocz¹æ od
za³o¿enia, ¿e reakcja chemiczna zachodzi wy³¹cznie w fazie
ciek³ej. Katalizator jest obecny w tej samej fazie. Procesu
przenoszenia masy z fazy parowej do ciek³ej w uk³adzie jed-
norodnym przedstawiono na rys.13a. Jak mo¿na zauwa¿yæ
pos³u¿ono siê teori¹ Whitmanna (model filmu) [33], zak³a-
daj¹c¹ istnienie hipotetycznych warstw granicznych po stro-
nie cieczy i gazu. G³ówne opory wnikania masy dla obu faz
tkwi¹ w warstewkach, gdzie przep³yw ma charakter laminar-
ny. W myœl tej koncepcji rozwa¿a siê nastêpuj¹ce etapy:
– transport masy przez warstwê graniczn¹ fazy gazowej,
– transport masy w filmie cieczowym z reakcj¹ chemiczn¹,
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Rys. 12. Model równowagi EQ destylacji reaktywnej a) model, b)
kolumna pó³kowa

a) b)
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– reakcjê chemiczn¹ zachodz¹c¹ w objêtoœci cieczy.

Je¿eli szybkoœæ reakcji chemicznej jest ma³a, mo¿na przy-
j¹æ, ¿e strefa reakcyjna le¿y w rdzeniu cieczy. W rozwa¿a-
niach szybkiej reakcji chemicznej bierze siê pod uwagê za-
stêpcz¹ warstwê po stronie fazy ciek³ej i rozpatruje siê dyfu-
zjê substratów oraz produktów.

Model NEQ reakcji heterogenicznej

Noœnikami dla nich s¹ struktury wype³niaj¹ce wnêtrze ko-
lumny. W tym wypadku (Rys.13b) sposób przenoszenia masy
jest nieco bardziej skomplikowany ni¿ dla omówionego wy¿ej
modelu. Wyró¿nia siê kolejno nastêpuj¹ce etapy:
– transport substratów z rdzenia fazy parowej do rdzenia cie-

czy,
– dyfuzja substratów z rdzenia cieczy do powierzchni katali-

zatora,
– jednoczesna dyfuzja masy z reakcj¹ chemiczn¹ wewn¹trz

porów katalizatora,
– desorpcja a potem dyfuzja produktów z powierzchni katali-

zatora do rdzenia cieczy,
– transport produktów reakcji z fazy ciek³ej do parowej.

Stosowane s¹ dwa podejœcia, które ujmuj¹ powy¿sze me-
chanizmy przenoszenia masy w uk³adzie: model pseudohomo-
geniczny oraz heterogeniczny. Najprostszym wydaje siê byæ
potraktowanie reakcji heterogenicznej jako pseudohomoge-
nicznej. Nie wyszczególnia siê wówczas procesów dyfuzyjnych
wewn¹trz porów katalizatora ani na jego powierzchni. Ca³y
proces traktuje siê jako reakcjê, a objêtoœæ reakcyjna przypi-
sywana jest ca³ej iloœci sta³ego katalizatora obecnego na roz-
wa¿anym stopniu separacyjno-reakcyjnym.

Przemys³owe aplikacje RD

Jednym ze wa¿niejszych przyk³adów zastosowañ procesu
destylacji na skalê przemys³ow¹ jest produkcja eterów pali-
wowych: MTBE (eter metylo-tert-butylowy), TAME (eter me-
tylowo-tert-amylowy) i ETBE (eter etylowo-tert-butylowy).
Najbardziej spektakularnym osi¹gniêciem destylacji reak-
tywnej jest produkcja octanu metylu rozpoczêta przez korpo-
racjê Eastman-Kodak Chemicals w roku 1984 [4], gdzie kom-
binacjê dziewiêciu kolumn destylacyjnych i reaktora zast¹-
piono jedn¹ kolumn¹ reaktywn¹. Poci¹gnê³o to za sob¹
ogromne korzyœci i oszczêdnoœci przy jednoczeœnie wysokiej

czystoœci produktu finalnego. Taka demonstracja mo¿liwoœci
RD zaowocowa³a ogromn¹ iloœci¹ prac oraz badañ na ca³ym
œwiecie. Zestawienie w tabl. 2 ukazuje jedynie w¹ski zakres
mo¿liwoœci aplikacyjnych tego procesu. Do najchêtniej adap-
towanych reakcji chemicznych katalizowanych homo lub he-
terogenicznie nale¿¹: estryfikacja, transestryfikacja, eteryfi-
kacja, aceatilzacja, hydrogenizacja, alkilacja, hydratacja, kra-
kowanie, etc. Iloœæ przemys³owych aplikacji destylacji reak-
tywnej jest bardzo rozleg³a [50].

Uwagê przyci¹gaj¹ równie¿ procesy usuwania lub odzysku
chemikaliów rozproszonych w procesach technologicznych lub
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Rys. 13. a) model przenikania masy w homogenicznej RD, b) prze-
nikanie masy w uk³adzie heterogenicznym z porowatym kataliza-

torem

Tablica 2
Wybrane wa¿niejsze aplikacje przemys³owe RD

Typ reakcji Reakcja/Proces Katalizator Literatura

Eteryfikacja

Metanol + izobuten = MTBE Amberlyst-15 [36]

Etanol + tert-butanol = TAME Amberlyst 15 [37]

Etanol + tert-butanol = ETBE + woda ZSM 12, Amberlyst-36 [38]

Estryfikacja z alkoholem
Kwas octowy + metanol = octan metylu +woda Amberlyst-15, 36 Dowex W X-8 [39]

Kw. octowy + butanol = octan butylu + woda ¯ywice jonowymienne [40, 41]

Hydroliza
Octan metylu + woda = metanol + kw. octowy Katalizator kwasowy [42]

Mrówczan metylu + woda = metanol + kw. mrówkowy ¯ywice jonowymienne [43]

Acetalizacja Metanol + formaldehyd = metylal + woda ¯ywice jonowymienne [44]

Hydratacja/dehydratacja
Benzen + wodór = cukloheksan Katalizator niklowy [45]

tert-butanol = izobuten + woda Amberlyst-15 [46]

Alkilacja
Benzen + propylen = kumen Beta-zeolite [47]

Benzen + etylen/propylen = benzen alkilu Zeolite-� [48]

Aminowanie Tlenek etylenu + amoniak = etanoloaminy – [49]

a)

b)
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rozcieñczonych roztworach. Poœród godnych uwagi mo¿na wy-
mieniæ [34, 35, 50]:
– usuwanie kwasu octowego z rozcieñczonych roztworów

wodnych,
– odzysk octanu metylu, etylu z roztworów wodnych,
– odzysk formaldehydu ze strumieni odpadowych,
– odzysk kwasu glioksalowego,
– usuwanie sk³adników wêglowych z fenolu.

RD staje siê interesuj¹cym rozwi¹zaniem dla systemów
ochrony œrodowiska. Umo¿liwia efektywne usuwanie niepo-
¿¹danych sk³adników, neutralizacjê oraz oczyszczanie odpa-
dowych strumieni wodnych.

Destylacja reaktywna stanowi ciekaw¹ alternatyw¹ dla
wielu procesów chemicznych. Generalizuj¹c, rozwi¹zanie ta-
kie mo¿e byæ zastosowane w trzech podstawowych przypad-
kach: gdy reakcja mo¿e byæ prowadzona przy du¿ym nadmia-
rze jednego z reagentów, w sytuacji niekorzystnego po³o¿enia
stanu równowagi reakcji oraz gdy rozdzielane w klasycznej
rektyfikacji sk³adniki wykazuj¹ zbli¿one lotnoœci lub tworz¹
azeotropy. Ponadto charakterystyczna dla tego procesu po-
prawa selektywnoœci i wzrost konwersji zapewni¹ oszczêdno-
œci finansowe i lepsz¹ kontrolê nad procesem.

Oznaczenia


 – lotnoœæ wzglêdna

 – wspó³czynnik aktywnoœci sk³adnika
ð – po³o¿enie bieguna

H – uœredniony sk³ad molowy pary opuszczaj¹cej
pó³kê,

yiE – sk³ad molowy pary pod pó³k¹,
x – sk³ad molowy cieczy,

yi
* – sk³ad molowy pary w równowadze z ciecz¹

opuszczaj¹ca pó³kê,
Ej

MV – sprawnoœæ Murphree’go
KR – sta³a równowagi chemicznej
CD – destylacja katalityczna (Catalytic Distillation)
EQ – równowaga (Equilibrium)

MESH – komplet równañ bilansowych (Material,
Equilibrium, Summation, Enthalpy)

NEQ – brak równowagi (Nonequilibrium)
RD – destylacja reaktywna (Reactive Distillation)

RCM – wykres linii residuum (Residue Curves Maps)
CSTR – reaktor przep³ywowy z ca³kowitym wymieszaniem

(Continuous Stirred-Tank Reaktor)
HETP – wysokoœæ rownowa¿na pó³ce teroretycznej (Height

Equivalent to the Theoretical Plate)
MTBE – eter metylo-tert-butylowy
ETBE – eter etylowo-tert-butylowy
TAME – eter tert-amylometylowy
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