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От автора

Цель курса «Общая химическая технология теория, примеры и задачи» — общее ознакомление с химическим производством, его структурой и компонентами и привитие знаний и навыков ана­лиза и синтеза процессов в химическом производстве, в организации химико-технологических процессов в отдельных элементах химико-тех­нологической системы XTC в целом.После изучения курса «Общая химическая технология» студент дол­жен:
знать:— основные принципы организации химического производства и его иерархической структуры, методы оценки эффективности произ­водства;— общие закономерности химических процессов;— основы теории расчета процесса в химическом реакторе;
уметь:— рассчитывать основные характеристики химического процесса, оценивать технологическую эффективность производства;— произвести выбор реактора и произвести расчет технологических параметров для заданного процесса.
владеть— методами анализа эффективности работы химических произ­водств;— методами расчета и анализа процессов в химических реакторах, определения технологических показателей, методами выбора химиче­ских реакторов.Учебное пособие «Общая химическая технология: теория, примеры, задачи» предназначено для освоения теоретического материала, полу­чения практических навыков решения задач по расчету химико-техно­логических процессов, расчету реакторов и их схем, расчету отдельных элементов химических производств и в целом химико-технологических систем. Пособие охватывает основные разделы учебных дисциплин «Химические процессы и реакторы» и «Общая химическая техноло­гия»: физико-химические основы химических процессов, химические процессы и реакторы, химико-технологические системы. Теория в дан­ном учебном пособии изложена кратко и в основном касается только решения предложенного большого пакета задач, ответы на которые приведены в конце пособия.. В соответствии с общей направленностью 
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курса основное внимание уделено расчетам процессов с химическими превращениями. Предлагается расчет основных технологических пока­зателей производства с использованием данных по протекающим в нем химическим превращениям. Расчетный материал представлен после­довательно «от частного к общему»: физико-химические закономер­ности химических процессов, расчет химического реактора и системы реакторов, материальный и тепловой балансы отдельных элементов XTC и химического производства в целом. Исключение составляет раз­дел «Материальный и тепловой балансы химических производств» — в нем приведены только примеры технологического расчета конкрет­ного производства, чтобы показать логику разных расчетов и форму их представления.В основу пособия положен многолетний опыт преподавания в Рос­сийском химико-технологическом университете им. Д. И. Менделеева курсов «Химические процессы и реакторы» и «Общая химическая тех­нология». Также использован опыт других высших учебных заведений и материалы отечественных и зарубежных изданий для подготовки контрольных заданий.Автор благодарит сотрудников кафедры OXT РХТУ им. Д.И. Менделе­ева за оказанную помощь в подготовке материала пособия.



Условные обозначения

Ниже приведены обозначения основных и переменных параметров, которые используются в научной и технической литературе и, есте­ственно в настоящем пособии, а также некоторые принятые обозначе­ния.
А, В,..., R, S — обозначения исходных веществ и продуктов реакции;0C — градус Цельсия;
Ci — текущая концентрация i-ro вещества, моль/л;Ci o — начальная концентрация i-ro вещества, моль/л;Cp — удельная теплоемкость: мольная Дж/(моль • К); массовая Дж/(кг • К); объемная Дж/(м3 • К).
D — коэффициент диффузии, м2/с; диаметр, м;
Ei — выход i-ro продукта;
E — энергия активации, Дж/моль;
F — сечение реактора; общая поверхность теплообмена, м2;
H — энтальпия, Дж/моль; высота аппарата, м;
к — константа скорости реакции, константа скорости превращения;К — градус Кельвина;
Kp, Kc — константа равновесия;
Km — константа массопередачи, м/с;
K1 — константа теплопередачи, Дж/(м2 • с • К):
п — порядок реакции;
Ni — количество i-ro вещества, моль; мольный поток, моль/с;
P — общее давление, Па;
pi — парциальное давление i-ro компонента в газе, Па;
Q,q — тепловой поток, Дж/с;Qp — тепловой эффект реакции, КДж/моль;
R — газовая постоянная ДжДмоль • К), радиус твердой частицы, м;
г — скорость реакции по маршруту;
Si — селективность процесса по продукту, поверхность контакта фаз, м2;
Si — дифференциальная селективность по i-му продукту;
T — температура, К;
vp — объем реактора, катализатора, л;V0 — начальный объемный поток, л/с;Wi(C) — скорость превращения i-ro вещества, моль /| (л-с);Wh(C) — наблюдаемая скорость превращения;
х — степень превращения;
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β — коэффициент массоотдачи, м/с; степень абсорбции;vi — стехиометрический коэффициент i-ro компонента;τ — условное время пребывания;η — степень использования внутренней поверхности пористого катализатора;> ≈L ► — реактор идеального смешения;→∣ —> [»■ — реактор идеального вытеснения.



Глава 1
ХИМИЧЕСКАЯ ТЕХНОЛОГИЯ И ОСНОВНЫЕ 

ТЕХНОЛОГИЧЕСКИЕ ПОКАЗАТЕЛИ 
ХИМИЧЕСКОГО ПРОИЗВОДСТВАХимическая технология — прикладная наука о способах и процессах переработки сырья в продукты с участием различных физико-химиче­ских превращений.Химическая технология как наука изучает химическое производство, то есть способы и процессы переработки исходных веществ в необходи­мые продукты и ее цель создание целесообразных способов производства.Техническое совершенство процесса или производства определяется его техническими показателями.Производительность или мощность производства П определяет количество продукта, вырабатываемого в единицу времени, и обычно имеет размерность «тонн/сутки» или «тыс. тонн/год» или «кг/ч».Химическое производство работает 300—330 суток в году, т. е. за исключением времени на планово-предупредительные ремонты и возможные аварийные остановки. Таким образом,∏ [т/сут] ≈ 0,3 П [тыс.т/год].При расчете часовой производительности принимают, что производ­ство работает 8000 часов в году, т. е.П [т/час] = П [тыс.т/год] / 8000.Расходный коэффициент К определяет расходы сырья, воды, топлива, электроэнергии, пара на тонну произведенной продукции:

К ~ ^исх / ^продукта» (1∙1)где Ghcx — затраты сырья, топлива, энергии при производстве продукта в количестве G.Расходные коэффициенты могут иметь размерность «тонн сырья на тонну продукта», «м3 газа на тонну продукта», «кВт электроэнергии на тонну продукта» и т. д. Расходный коэффициент отражает эффектив­ность данной технологии по ресурсо- и энергосбережению и по сырью. Часто является определяющим показателем эффективности процесса.
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Теоретический расходный коэффициент Kτ учитывает стехиометри­ческие соотношения по которым происходит превращение исходных веществ в целевой продукт. Для этого используют брутто-реакцию стехиометрических уравнений химического превращения исходного сырья в конечный продукт
vaA + vbB + ... -vbR + vsS + ..., (1-2)которые показывают в каких соотношениях вещества вступают в хими­ческое взаимодействие друг с другом и какое количество продукта образуется. Если превратилось Na молей вещества А, то расходуется 

Na∙ (ув / va) молей вещества В и образуется Na- (vb / va) молей продукта 
R и Na∙ (vb / va) молей продукта S.

Практический расходный коэффициент учитывает производствен­ные потери на всех стадиях процесса, а также побочные реакции, если они имеют место.Эффективностью производства может служить отношение теорети­ческого расходного коэффициента по сырью к практическуому расход­ному коэффициенту.Выход продукта E от теоретической величины является показателем совершенства процесса и показывает отношение количества получен­ного продукта G к его теоретическому количеству Gτeop, которое могло бы быть получено из этого же количества сырья при идеальной орга­низации процесса E = G / Gτeop или Eb = Na —> r / Nao. (1.3)Величину Gτeop определяют или из равновесного превращения исход­ного вещества при условиях процесса или по полному превращению исходного сырья в продукт (исключается образование побочных про­дуктов).В определение выхода продукта и в определении практического рас­ходного коэффициента учитывается неполнота превращения исход­ного вещества, образование побочных продуктов и производственные потери исходного вещества.
О размерностях величин в расчетах XTC

Подготовка данных — важнейший этап вычислений, от которых зависит достоверность конечных результатов. Размерность используе­мых величин должна быть проверена на их «совместимость» в балан­совых уравнениях — исходную информацию получают из разных источников с данными различной размерности. Материальный баланс, чаще всего, рассчитывают на расходы веществ в час, причем количе­ства измеряют в кг, т, м3, молях. Для материального баланса удобно использовать размерность потоков в массовых величинах (кг/ч, г/мин, т/ч и т. д.). Показатели химической реакции традиционно используют измерения в молях. Задаваемые концентрации могут иметь, например, 
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размерности [%] или [доля], но «доля» бывает весовая, молярная или объемная. Численно они различаются.Есть основной способ проверки правильности использования раз­мерностей: подставить в балансовое уравнение на место используемых величин их размерности. Если все в порядке, то все слагаемые уравне­ния должны получиться одинаковой размерности. В противном случае в каждый член уравнения надо вводить пересчетные коэффициенты:десятичные приставки ( кило-, деци-, милли- и др.);единицы измерения ( тонна-килограмм, год-час-секунда);в виде физических и физико-химических констант (плотность р [г/л], молекулярная массаМ [г/моль], молярный объем 22,4 [л/(г • моль)], стехиометрический коэффициент v [моль] и др.). Они имеются в спра­вочной литературе.Безразмерные величины следует подставлять в их первоначальной размерности: вместо [доля] — [л/л] или [кг/кг].Указывать в размерности фазовое состояние: [моль/лг • град] или [кг/лж • град] (индексы г, ж относятся к газовой и жидкой фазам).Обозначать в размерностях наименование компонента: v [моль К], 
Ma [г/моль А] и т. д.Вероятность ошибок значительно уменьшится, а несоответствие размерностей — распространенная ошибка в вычислениях.

Точность вычисленийРасчеты всегда сопровождаются ошибками вычислений. Причин здесь несколько. Во-первых, любая арифметическая операция ограни­чена разрядностью чисел, с которыми проводятся вычисления. Вычис­лительная машина (компьютер или калькулятор) оперируют с числами ограниченной (хотя и большой) разрядности. Обозначим ∆i — точность представления i-ro числа и Аарифм — суммарная точность арифметиче­ских операций. Тогда
^арифм - ∑∆j(отметим, что при сложении и вычитании суммируются значения абсо­лютных погрешностей, а при умножении и делении — относительных погрешностей).Во-вторых, некоторые вычисления связаны с решением уравнений чис­ленным методом (например, нахождение корней нелинейных и трансцен­дентных уравнений). Алгоритм таких решений всегда связан с точностью решения — ∆aπr. В третьих, результаты вычислений обычно округляют, т. е. фиксируются с некоторой точностью (например, четыре значащих цифры или два знака после запятой). Далее полученные результаты слу­жат для дальнейших вычислений (например, суммирование количества всех веществ при расчете материального баланса). Возникает ошибка округления — ∆oκp (по сути она аналогична Аарифм). Ошибка округления проявляется наиболее часто как человеческий фактор.
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Приведем простой примерИмеется 100 кг вещества А. Две трети его превратилось в вещество 
В. Округляя до трех значащих цифр, получим 100 • (2 / 3) ≈ 66,7 кг В. Затем две трети В превратилось в вещество С. Опять фиксируя три зна­чащих цифры, получим 66,7 • (2/3) ≈ 44,5 кг С. Прямой расчет с конеч­ным округлением: 100 • (2 / 3) • (2 / 3) ≈ 44,4 кг C — дал иную цифру. Из-за округления промежуточного результата образовалась относитель­ная ошибка расчета 0,2%, хотя точность представления первого резуль­тата вследствие его округления составила всего 0,05% (66,7 — окру­гленный результат и 66,6666... — точный).Суммарная ошибка конечного расчета

Δ ~ ^арифм 4 Далг 4 ^oκp∙Расчет материального баланса предполагает равенство масс входя­щих и выходящих потоков. Из-за ошибки вычислений и округлений промежуточных результатов расчетный баланс может не выполняться. Это будет отмечено в некоторых дальнейших примерах.
Примеры расчета

Пример 1.1Рассчитать расходный коэффициент по природному газу, содер­жащему 97% (об.) метана, в производстве уксусной кислоты из аце­тальдегида. Выход ацетилена Еац из метана составляет 15%, выход ацетальдегида из ацетилена Еацд = 60%, а выход уксусной кислоты из ацетальдегида Eyκ = 90%. Молекулярные массы веществC2H2 — 26; CH3CHO — 44; CH3COOH — 60; CH4 —16Уксусную кислоту получают многостадийным методом при последо­вательном протекании следующих реакций:2CH4 = C2H2 + 3H2C2H2 + H2O = CH3CHOCH3CHO + 0,5O2 = CH3COOHТеоретический расход метана на Gyκ =It уксусной кислоты, рассчи­танный по брутто-реакции2CH4 + H2O + 0,5O2 = CH3COOH + 3H2 составит„ Gyk-Vch-Mch 1-2-16теоп = —------------------  =--------- = 0,534 т метана/т укс. кислоты.CH4,τeop vyκ∙Myκ 1-60 7
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Находим практический расход метана (расходный коэффициент по метану K^c∏4) с учетом значений выходов по стадиям:„ ^ch4,твор 0,534 - .
КСИа ∏naκ =-------- ---------- =-------------------- = 6,59 т метана/т укс. кислотыCH4,πpaκ £ац.£альд.£ук о,15∙0,6-0,90или 6,59-IOOO-22,4 .---------------------- = 9226 м3 метана/т укс. кислоты.Mch4C учетом содержания метана в природном газе находим расходные коэффициенты природного газа:Qh4 , прак 6,59 - .

Kuu гя,я =----- --------=------- = 6,79 т пр. газа / т укс. кислотыР Qh4 0,97или 9511 м3 пр.газа / т. укс. кислоты.
Пример 1.2Рассчитать расходные коэффициенты по сере и воде в производстве 1000 кг/ч 92,5% серной кислоты. Содержание диоксида серы в обжи­говом газе равно 8,0% (об.). Степень окисления диоксида серы состав­ляет 0,99. Степенно абсорбции триоксида серы равна 99,9%.Цепочка превращений серы в серную кислотуS —> SO2 —> SO3 —> H2SO4Считается, что сера сгорает полностью, потери серы на стадии ее окисления до диоксида серы и на стадии абсорбции триоксида серы.Небходимое количество серы рассчитываем по формулеП ■ Ch2so4 ■ Mmso2 _ 1000 ■ 0,925 • 32 _ лMmh2SO4 ∙ Xso2' Pso3 98 -0,99 -0,999Рассчитываем расходный коэффициент по сере:

Ks = 305,4 / 925 = 033 кг S/кг H2SO4.Рассчитываем расходный коэффициент по воде.Вода расходуется на образование моногидрата серной кислоты и на ее разбавление. На образование одного моля моногидрата серной кислоты требуется один моль воды:Gh2O = 925-18/98 + 1000-0,075 = 244,9 кг;⅛ = 244,9 /1000 = 0,2449 кг H2O / кг разб. H2SO4.
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Задачи
1-1. Рассчитать необходимое количество 68% H2SO4 для разложения IOO кг апатитового концентрата, содержащего 39% P2O5.Реакция разложения2Ca5F(PO4)3 + 7H2SO4 = 3Ca(H2PO4)2 + 7CaSO4 + 2HF
1-2. Рассчитать расходные коэффициенты по аммиаку и воде в про­изводстве 1400 кг/ч 63% азотной кислоты. Концентрация аммиака а аммиачно-воздушной среде равна 8,6% (об.), концентрация паров воды 3,5% (об.). Выход оксида азота при окислении аммиака равен 95%, степень окисления аммиака равна 100%, а степень абсорбции диоксида азота равна 99,9%. Аммиак окисляется полностью.
1-3. Определить расходный коэффициент по техническому карбиду кальция в производстве 1000 м3 ацетилена. Содержание CaC2 в тех­ническом продукте 83%, а степень превращения CaC2 в производстве равна 0,88. CaC2 + 2H2O = Ca(OH)2 + C2H2
1-4. Рассчитать теоретический и практический расходные коэффи­циенты технического ацетальдегида, содержащего 98% ацетальдегида для получения 1 тонны уксусной кислоты в процессе окисления аце­тальдегида по реакцииCH3CHO + 0,5O2 → CH3COOHCH3CHO + 2,5O2 → 2CO2 + 2 H2O,если выход кислоты по альдегиду составляет 80,0%.
1-5. Рассчитать теоретический и практический расходные коэффи­циенты по сере и расходный коэффициент по воде в производстве 2500 кг/ч 98% серной кислоты, если степень окисления диоксида серы равна 99%, а степень абсорбции триоксида серы равна 99,5%.
1-6. Рассчитать теоретический и практический расходные коэффи­циенты по аммиаку и воде в производстве 2000 кг/ч 61% азотной кис­лоты, если выход диоксида азота при полном окислении аммиака равен 0,97, а степень абсорбции диоксида азота равна 99,5%. Концентрация аммиака в аммиачно-воздушной среде равна 8% (об.). Парциальное давление паров воды в воздухе равно 4,2 ∙ IO3 Па.
1-7. Рассчитать расход аммиака и воздуха на 1 т моногидрата HNO3, если степень окисления NH3 в NO равна 0,96, общая степень превраще­ния аммиака равна 1, а степень абсорбции оксидов азота равна 0,98. Содержание аммиака в аммиачно-воздушном потоке равно 8,5% объ­емных.Брутто-реакция синтеза аммиака NH3 + 2O2 = HNO3 + H2O.
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1-8. При проведении двух последовательных реакций первого порядка гидратации ацетилена и дегидратации ацетальдегидаC2H2 + H2O =⅛ CH3CHO2CH3-CHO => CH3-CH = CH-CHO + H2Oиз 1,5 моль ацетилена и 3 моля водяного пара получено 0,6 моль аце­тальдегида и 0,045 моль кротонового альдегида. Рассчитать степень превращения ацетилена и селективность ацетальдегида.
1-9. Рассчитать расходный коэффициент природного газа, содер­жащего 97% (об.) метана, в производстве IOOO кг уксусной кислоты из ацетальдегида. Выход ацетилена из метена составляет 15%, выход ацетальдегида из ацетилена 68%, а выход уксусной кислоты из ацеталь­дегида равен 86%.
1-10. Рассчитать теоретический и фактический расходные коэффи­циенты производства бензола методом паро-фазовой дегидрогениза­ции циклогексана.Химическая схема процессаC6H12 → C6H6+ 3H2В реактор подается 100 кг/ч циклогексана. Степень превращения циклогексана равна 90%. Выход бензола равен 55%.
1-11. Рассчитать расходные коэффициенты по сере и воде в произ­водстве 3000 кг/ч 92,5% серной кислоты. Содержание диоксида серы в обжиговом газе равно 8,0% (об.). Степень окисления диоксида серы составляет 0,995. Степенно абсорбции триоксида серы равна 99,9%. Рассчитать также концентрацию диоксида серы и триоксида серы в выходящем газовом потоке.
1-12. Рассчитать количество серы, воды для получения 1500 кг/ч 98,2% серной кислоты. Сера окисляется полностью. Содержание сер­нистого ангидрида в обжиговом газе равно 8% (об.) Степень окисле­ния сернистого ангидрида равна 0,98, а степень абсорбции сернистого ангидрида равна 99,9%.
1-13. Рассчитать количество аммиака, воды и воздуха в производ­стве 2000 кг/ч 61% азотной кислоты. Содержание аммиака в амми­ачно-воздушном потоке равно 7,5% объемных. Степень окисления аммиака равна 100%. Выход диоксида азота при окислении аммиака равен 0,97. Степень абсорбции диоксида азота равна 0,99. Концентра­ция паров воды в воздухе равна 3,8% (об.).
1-14. Рассчитать расходные коэффициенты по бензолу и пропан­пропиленовой фракции газов крекинга, содержащих 30% (об.) пропи­лена и 70% (об.) пропана для производства 1000 кг фенола. Получение фенола из бензола и пропилена состоит из трех стадий:C6H6 + CH2 = CH-CH3 → C6H5-CH(CH3)2
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C6H5-CH(CH3)2 + O2 → C6H5-CH(CH3)2OOHC6H5-CH(CH3)2OOH → C6H5OH + (CH3)COВыход изопропилбензола из бензола составляет 90%, а выход фенола из изопропилбензола — 93%.Молекулярные массы: бензола — 78, пропилена — 42, фенола — 94.
1-15. Рассчитать расходные коэффициенты по сере и воде в произ­водстве IOOO кг/ч 98,5% серной кислоты. Содержание диоксида серы в обжиговом газе равно 7,6% (об.). Степень окисления диоксида серы составляет 0,98. Степенно абсорбции триоксида серы равна 99,9%.
1-16. Рассчитать расходные коэффициенты по сырью в производстве 1 тонны фосфата аммония (NH4)3PO4. Фосфорная кислота имеет кон­центрацию 58% , а аммиак содержит 2% влаги.
1-17. Рассчитать теоретический и практический коэффициенты 97% изопентана в производстве 1 т изопрена. Процесс каталитического дегидрирования изопентана осуществляется по реакциям<-⅛H12 θ C5H10 + H2C5H10 <-> C5H8 + H2Выход изоамилена составляет 73%, а изопрена — 65% от теорети­ческого.
1-18. Взаимодействие ацетилена с формальдегидом дает промежуточ­ный продукт — пропаргиловый спирт, а затем бутиндиол-1,4 по схемеC2H2 + CH2O → C3H3OH + CH2O → C4H6O2Степень превращения по ацетилену составляет 0,98. Селективность по пропаргиловому спирту 0,4. Рассчитать необходимое количество ацетилена и формальдегида для получения 360 кг пропаргилового спирта в час.
1-19. Протекает обратимая реакция А + 2B 2R + S. Начальные количества веществ, кмоль: Nao = 10, Nbo = 25. Конечное значение Nr = 12 кмоль. В равновесной смеси Na - 2,5 кмоль. Определить степень пре­вращения вещества А и выход продукта R по компоненту А.
1-20. Определить производительность и мощность колонны синтеза аммиака объемом 4 м3, если объемный расход азотно-водородной смеси составляет 30 000 м3/ч. Равновесная степень превращения реагентов, взятых в стехиометрическом соотношении 0,26, а выход аммиака 0,8.
1-21. При дегидратации этилового спирта2C2H5OH = (C2H5)2O + H2Oстепень превращения спирта составила 0,8. Найти состав полученной смеси и выход продукта, если исходное количество спирта 10 молей.
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1-22. Рассчитать расход аммиака и воздуха на 1 т моногидрата HNO3, если степень окисления NH3 в NO равна 0,96, общая степень превраще­ния аммиака равна 1, а степень абсорбции оксидов азота равна 0,98. Содержание аммиака в аммиачно-воздушном потоке равно 8,5% (об.).Брутто-реакция синтеза аммиака NH3 + 2O2 = HNO3 + H2O.



Глава 2 
ФИЗИКО-ХИМИЧЕСКИЕ ЗАКОНОМЕРНОСТИ 

ХИМИЧЕСКИХ ПРОЦЕССОВ

2.1. Стехиометрические закономерности 
в расчетах химических процессов

Стехиометрическое уравнение показывает, в каком соотношении реагенты вступают в реакцию друг с другом, и имеет вид
vaA + vbB = vrR + vsS. (2.1)Продукты реакции R, S образуются также в соответствии с их стехи­ометрическими коэффициентами.Отметим, что стехиометрическое уравнение — балансовое, и может не отражать механизм химических превращений.В соответствии со стехиометрическим уравнением соотношение между реагентами и продуктами реакции имеет вид

Nao ~Na _ Nbo ~^b _ Nr-Nro _ Ns-Nso 2)VA Vb Vr Vsздесь (Nao ~ Na) , (Nbo ~ Nb) — количества превратившихся веществ А и В; 
(Nr - Nr0) и (Ns - Nso) — количества образовавшихся продуктов RhS.Уравнение (2.1.) удобно представить в форме алгебраической суммыΣvA = 0, (2.3)где Ai — обозначения веществ, вступивших или образовавшихся в реак­ции; vi — стехиометрические коэффициенты, причем vi < 0 для исход­ных веществ и vi > 0 для продуктов.Тогда

Ni — Nio . .— l- = const, (2.4)viгде Ni и Nl0 — количество i-ro вещества до и после превращения.Если превращение описывается одним стехиометрическим уравне­нием, такую реакцию в химической технологии реакцию называют 
простой.
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Если превращение описывается несколькими стехиометрическими уравнениями и происходит образование целевого и побочных продук­тов, то такая реакция называется сложной.Наличие стехиометрической количественной связи между компо­нентами реакции позволяет рассчитать состав реакционной смеси в процессе химического превращения. Таким образом, стехиометри­ческие уравнения служат основой для составления материального баланса, а на этой основе — расчета теплового баланса и основных технологических показателей.Для расчета материального баланса необходимо использовать только стехиометрически независимые уравнения, т. е. такую систему уравнений, в которой ни одно из них не может быть получено линей­ной комбинацией других.
Базисная система стехиометрических уравнений, однозначно и полно описывающая процесс, должна содержать число стехиометри­чески независимых уравнений, равноедля окислительно-восстановительных реакций:У = В-Э, (2.5)для обменных реакций: У = В-Э + 1, (2.6)где У — число уравнений в базисной системе; В — число веществ (участников химического превращения); Э — число химических эле­ментов, из которых состоят вещества.Поскольку число уравнений У меньше числа веществ В, то связь между количествами всех веществ определяется через степень превра­щения одного из исходных веществ — ключевого компонента, который находится в недостатке. Одним из основных показателей химического процесса является степень превращения ключевого элемента.
Степень превращения вещества — это отношение количества пре­вращенного вещества к его первоначальному количеству:
Используя определение степени превращения (2.7) и соотношение (2.2) между количествами превращенных компонентов, получим урав­нение для расчета степени превращения и количества другого веще­ства в реакционной смеси при протекании простой реакции:Ni0∙xi _NA0-xA (28)vi va или

×i
Nao vi
~ xA'NiO Va
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Концентрация вещества Ci в мольных долях определяется уравне­нием
Ci = Ni∕ΣNi, (2.9)где ΣNi — суммарное количество молей всех веществ, включая инерты (не участвующие в реакции).Для простой газофазной реакции типа vaA + vbB = vrR + VsS

N1 = ΣNi0 -Av/va- Naqxa; (2.10)
Qo l QioxAQ=------ , (2.11)1-—CaoxavAгде ∆v = ∑vi -vr + vs-va-vb — изменение числа молей веществ в реак­ции.Степень превращения из уравнения (2.11)

А д ∙ V 'cao(i+-сА) vAЕсли реакция протекает без изменения объема реакционной смеси или не происходит изменения общего числа молей реагирующих веществ, то степень превращения можно выразить через концентрации
Ха = Са°~СА’ (2.13)<jA0откуда Ca = Cao(1-⅞); (2.14)Q = Qo - ∆v / va ∙ Ca0xa, (2.15)где Cao, Ca — начальная и текущая концентрации вещества A; Ci0, Ci — начальная и текущая концентрации i-ro вещества.Для количественной характеристики реакционной смеси исполь­зуют различные способы выражения концентраций (табл. 1.1).

Таблица 1.1
Способы выражения концентраций

N C1 C Yi St Y Pi

N 1 CiV CiniV CiniV γV∕Mi γgiv /Mi YgiV / 
/Mi

P1V/ 
/RT

Ci N/V 1 Cini Cini Yi/Mi γgi / Mi γgi / Mi Pi/RT
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Окончание табл. 1.1

N Ci C Yi gi T Pi

Tli Ni∕ N Ci /с 1 Ci/С γi∕Mi 
∑γi∕Mi

Ti/Mi 
∑gi∕Mi

— pi∕ P

Ni / niV ΣCi — 1 ∑γi /Mi Y∕¾∕ 
/Mi

τ∕-∑gi∕ 
∕mi

Pi/
ZnfT

—

Mi/ 
/(Ni∕V)

MiCi MiCni MiCni 1 Tgi Tgi PfIi/ 
/RT

—

Si MiNi 
γV

MlCi 
ΣMiCi

Mini 
ΣMini

— Yi∕ Y 1 Ti/T PiMi / 
/TRT

Y MiNi/ 
∕giv

ΣMiCi CΣMini CΣMini ∑γi — 1 PJMi/ 
ZgfT

Pi Nf / N CfT п? CniRT γiRT∕ 
/Mi

TgfT/ 
/Mi

TgfT / 
/Mi

1

В этой таблице Ni — число молей i-ro компонента смеси, моль; ni — мольная 
доля i-ro компонента; Mi — молекулярная масса i-ro компонента; gi — массовая 
доля i-τo компонента; γi — массовая концентрация (плотность) i-ro компонента, 
кг/м3; γ = ∑γi — плотность реакционной смеси, кг/м3; Ci — мольная концентрация 
i-τo компонента, моль/м3; C = ΣCi — общая мольная концентрация, моль/м3; Pi — 
парциальное давление; V — объем реакционной смеси, м3.

Пример использования таблицы
Дано: Pi. Определить gi.
Решение: данное Pi находим в верхней строчке таблицы. Коэффи­циент пересчета находится на пересечении вертикали под Pi и горизон­тали напротив gi. Ответ: gi = PiMi / γRT.Сложную реакцию целесообразно представить такой системой сте- хиометрически независимых уравнений, чтобы в левой части каждого из них стояло одно и то же ключевое вещество. Это можно сделать линейными преобразованиями стехиометрических уравнений.Например, при паровой конверсии метана протекают две реакцииCH4 + H2O = CO + 3H2 (2.16)СО + H2O = CO2 + H2Базисная система включает два стехиометрических уравнения У = B - Э = 5- 3 = 2. Ключевым компонентом является CH4, входящее только в первое стехиометрическое уравнение. Для балансовых расчетов удоб­ней использовать два уравнения: первое — из представленной системы и второе — сложением уравнений системы1. CH4 + H2O = CO + 3H2 (2.17)2. CH4 + 2H2O = CO2 + 4H2
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Для каждого стехиометрического уравнения вводится степень пре­вращения ключевого компонента как в j-й частной реакции xaj.Для данного уравнения 2.17 имеем x1 и х2. Общая степень превра­щения будет равна сумме степеней превращения частных реакций хА = 
= X1 + х2.Количество i-ro вещества в реакционной смеси Ni при протекании сложной реакции рассчитывается по уравнению

Ni = Nio + ∑(v√va,)Naoxaj. (2.18)и далее можно рассчитать концентрации, используя уравнение (2.9).Другими показателями химического процесса являются выход про­дукта и интегральная селективность.
Выход продукта — это количество исходного вещества в молях, например А, превратившегося в этот продукт, отнесенное к сходному количеству вещества в молях.Для продукта R

Er=(va∕vr)(Nr-Nr0)/Na0. (2.19)Для простой реакции ⅞ = xa.Для сложной реакции, когда возможно несколько направлений пре­вращения исходного вещества, Er ≠ хА, и для характеристики целевой реакции вводится понятие селективности.
Интегральная селективность по продукту — это мольное отноше­ние количества исходного вещества, превращенного в этот продукт, ко всему количеству превращенного реагента:

Sr= Na^r .
Nao-NaТак, для двух параллельных реакцийvajA + vbiB = vrK + VsS,va2A + vb2B = vzZ + Vy У,интегральная селективность по продукту R (при Nro = 0)Sr= (VA1 ∕vr)Nr∕ (Nao-Na). (2.20)Для двух последовательных реакций

vaA → vrR → VsSинтегральная селективность по продукту R (при Nrq = 0)Sr = (va / Vr) (Nr) / (Nao -Na), (2.21) 
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где Nr — конечное значение продукта определяемое как разница между образовавшимся количеством продукта по 1-й реакции и количеством продукта R прореагировавшем по 2-й реакции.Уравнение, связывающее степень превращения исходного вещества, выход продукта и его интегральную селективность, следующее:¾ = ¾Λ⅜∙ (2.22)Стехиометрические расчеты отражают изменение состава матери­альных потоков, которые происходят в реагирующей системе, и поэ­тому являются основой для составления материального и теплового балансов.При химическом превращении изменяется энтальпия реагирующей системы:
vaA + vbB = vrR + VsS - АН. (2.23)Уравнение (2.23) называют также термохимическим уравнением, которое показывает не только соотношение количеств веществ, всту­пивших во взаимодействие, но и количество выделившегося (или поглощенного) при этом тепла. Если энтальпия реакционной смеси уменьшается, то тепло выделяется. В технике часто используют поня­тие теплота реакции Qp, причем Qp = -АН, так что
vaA + vbB = vrR + vsS + Qp. (2.24)Если Qp > О (АН < 0) — реакция экзотермическая, Qp < 0 (АН > >0) — реакция эндотермическая. В справочниках величина теплового эффекта может быть представлена в двух видах:— в термохимическом уравнении вида (2.24) размерность (кДж) показывает сколько тепла выделится (поглотится), когда среагируют 

va молей вещества А, или vb молей вещества В, или образуется vr молей вещества R);— размерность [кДж/моль А] показывает количество тепла при пре­вращении 1 моля вещества А (обозначим его Qpa). Очевидно, Qp = vaQpa.Количество выделившегося тепла Q определяется количеством пре­вращенного вещества ANa:

Q = QraANa (2.25)или Q = QpaHaoxa. (2.26)При протекании сложной реакции надо суммировать тепловыделе­ние всех частных реакций:
Q - ^Q-pAj^AOxAj∙ (2.27)
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Изменение температуры ∆T реагирующей смеси определяется из уравнения Q = VcpΔT.
Примеры расчета

Пример 2.1В реакторе протекает жидкофазная последовательная реакция типа2A→Λ;2R→S.Конечные концентрации компонентов следующие: Ca - 0,2 моль/л, 
Cr = 0,5 моль/л, Cs = 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А и выход продукта R.

РешениеПо второй реакции изменение концентрации веществаR (согласно 2.2) равно 2Cs и равно 0,4 моль/л.По первой реакции полученная концентрация вещества R равна сумме конечной концентрации и израсходованной концентрации по второй реакции. Используя балансовое соотношение 2.2, рассчиты­ваем количество продукта R образованного по первой реакции и коли­чество R, израсходованного по второй реакции и их разность равна 0,9 моль/л. Изменение концентрации вещества AbR (согласно 2.2) равно 1,8 моль/л.Исходная концентрация вещества А, согласно балансовому уравне­нию Cao = ACai + СА, равна 2 моль/л. Степень превращения вещества 
А составит xα=⅛0,9;

vA
jv. Cr----- 0,5 —

Er = Na~>r =------=----------- L = 0,5.
Naq Cao 2

Пример 2.2Определить степень превращения хв и состав реакционной смеси для реакции А + 2В = 2R + S, еслихА = 0,6; Cao = 1 моль/м3; Cbo = 1,5 кмоль/м3.
РешениеСтепень превращения компонента В найдем из формулы (2.8):

x ≤ao .J⅛ . J_,2 о 6 = o,8,Cbo va a 1,5 1Состав реакционной смеси: Ca = Cao(1 - xa) - 0,4 кмоль/м3, Cb = = Cbo(1 - хв) = 0,3 кмоль/м3,Cr = 2Caoxa = 1,2 кмоль/м3, Cs = Caoxa = = 0,6 кмоль/м3.
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Пример 2.3Кетен получают путем пиролиза ацетона согласно реакцииCH3-CO-CH3 => CH2 = C = О + CH4Рассчитать концентрацию кетена и степень превращения ацетона, если в конце процесса его содержание в реакционной смеси составляет 0,05 м.д.
РешениеРеакция является газофазной, протекает с изменением числа молей, поэтому для получения корректного результата следует воспользоваться соответствующими формулами. В соответствие с формулой (2.12)хац =---- ⅛⅛-----= 0,905 = 0,905,na4θ(l +---- ∏a4)Va4здесь naιl0 = 1 м.д.; нац = 0,05 м.д.; ∆v = 1.Из (2.11) =-----⅛o*a------= 0 475κeτ ду

1 ^a40∙^a4Va4
Пример 2.4Для реакции гидрирования бензола C6H6 + 3H2 = C6H12, проводимой при мольном соотношении реагентов H2 : C6H6 = 10 : 1, степень пре­вращения бензола х6енз = 0,95. Рассчитать мольный состав смеси, если исходное количество бензола Ngeii3 =10 моль.
РешениеСодержание не прореагировавшего бензола в смесиN6e43 = Ngeli3(I-X6ell3) = 0,05 МОЛЬ.Степень превращения водородахН2 = (3 / 1)(1 / 10)0,95 = 0,285.Исходное количество водородаNh2j0 = ION6e430 = 100 МОЛЬ.Содержание непрореагировавшего водорода в равновесной смесиNh2 = Nh2j0(1 -¾2^ = 71,5 моль.Содержание циклогексанаN4.γ. N6eii3X6eii3 9,5 моль.
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Пример 2.5Для двух параллельных жидкофазных реакций 2A → R и A → 4S опре­делить степень превращения реагента А, выход и селективность по целе­вому продукту R, если по окончании реакции концентрации веществ (кмоль/м3) Ca = 2; Cr = 3; Cs = 4.
РешениеДля расчета показателей процесса необходимо рассчитать первона­чальную концентрацию реагента А. Учитывая стехиометрию реакций, из балансового соотношения (2.2) найдем, что на образование 3 кмо­лей продукта R требуется 6 кмоль вещества А, на образование 4 кмоль 

S потребуется 0,25 кмоль А. Таким образом,Cao = 6 + 0,25 + 2 = 8,25 кмоль/м3;степень превращения
xa= (Ca0 — Ca) / Cao = 0,76;выход продукта

¾ = vaCr / vrCao = θ>73;селективность ¾ = vaQ? / vκ (Qio - Qi) = θj96.
Задачи

2.1-1. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реакция типа
2A→R;

2R→S.Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca = 0,21 моль/л, Cs - 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А и выход продукта R.
2.1-2. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реакция типа

2A→R∙

R→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Cr = 0,4 моль/л, Cs = 0,11 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селективность по R.
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2.1-3. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа
A→2R-

2A→S.Исходная концентрация вещества А равна 1.25 моль/л. Конеч­ные концентрации компонентов следующие: Cr = 1,6 моль/л, Cs = = 0,1 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селектив­ность по R.
2.1-4. В реакторе в адиабатических условиях в жидкой фазе проте­кают реакции

2A + B = R;

R + 2B = S;

ЗВ = 2Т.Начальные концентрации, кмоль/м3: Cao = 0,3; Cbo = 0,2; Cro = Cso = 
= Cto = 0. Выходные концентрации, кмоль/м3: Cb = 0,016; Cs = 0,011; Cr = 0,03. Определить концентрацию вещества R и степень превраще­ния вещества А.

2.1-5. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реакция типа 2A→R;
2R→S.Исходная концентрация вещества А равна 2 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Cr = 0,5 моль/л; Cs = 0,1 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селективность по R.

2.1-6. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа
2A→R-

A→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,5 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Cr = 0,4 моль/л; Cs = 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селективность по R.
2.1-7. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа

A→2R;

2A→S.
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Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca = 0,28 моль/л; Cs = 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А, концентрацию веще­ства R и выход продукта R.
2.1-8. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа

2A→R;A→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,2 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca = 0,2 моль/л; Cs = 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А, концентрацию веще­ства R и выход продукта R.
2.1-9. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реакция типа

2A→R-

R→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,6 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca - 0,2 моль/л; Cs - 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А, концентрацию веще­ства R и выход продукта R.
2.1-10. В реакторе протекают жидкофазные последовательные реак­ции типа

2A→R;

2A→S.Конечные концентрации компонентов следующие: Ca = 0,2 моль/л; 
Cr = 0,5 моль/л; Cs = 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селективность продукта R.

2.1-11. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реак­ция типа
2A→R;2A→S.Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca - 0,2 моль/л; Cs - 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А, концентрацию вещества 

R и выход продукта R.
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2.1-12. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реак­ция типа
2A→R-

R→S.Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие; Cr - 0,4 моль/л; Cs - 0,1 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селективность по R.
2.1-13. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа

2A→R;A→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Cr = 0,4 моль/л; Cs = 0,1 моль/л. Определить степень превращения вещества А и селективность по R.
2.1-14. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа

A→2R;2A→S.Исходная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca = 0,2 моль/л; Cs = 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А, концентрацию вещества 
R и выход продукта R.

2.1-15. В реакторе протекает жидкофазная параллельная реакция типа
2A→R;

A→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,2 моль/л. Конечные кон­центрации компонентов следующие: Ca - 0,2 моль/л; Cs - 0,2 моль/л. Определить степень превращения вещества А, концентрацию вещества 
R и выход продукта R.

2.1-16. В реакторе протекает жидкофазная последовательная реак­ция типа
2A→R;

R→2S.Исходная концентрация вещества А равна 1,2 моль/л. Конечные кон­центрация компонентов следующие: Ca = 0,12 моль/л; Cs = 0,2 моль/л.
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Определить степень превращения вещества А, концентрацию вещества 
R и выход продукта R.

2.1-17. В реакторе в жидкой фазе протекают реакции
А + 2B = R;

R +B = S;

A + B = 2T.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 2; Cbo = 4,0; Cro = Cso = = Cto = 0. Выходные концентрации (кмоль/м3): Ct = 0,2; Cs = 0,4; Ca = 0,4. Определить степени превращения вещества В и выход продукта R по А.
2.1-18. В реакторе протекают жидкофазные реакции

A + B = 2R + S;

R + B = D;

A + B = 2T.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 2; Cbo = 3,2; Cro = Cso = 
= Cto = 0. Выходные концентрации (кмоль/м3): Cr = 0,2; Cs = 0,4; Ca = = 0,2. Определить степени превращения вещества А и В, концентрацию вещества Т.

2.1-19. В реакторе в жидкой фазе протекают реакции
2A + B = R;

R + 2B = S + D;2A + D = T.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 2,4; Cbo = 2,0; Cro = Cso = 
- Cto = 0. Выходные концентрации (кмоль/м3): Cr - 0,4; Cs - 0,4; Ca - = 0,6. Определить степень превращения вещества В и концентрацию вещества Т.

2.1-20. В реакторе в жидкой фазе протекают реакцииА + 2B = R;

R +B = 2S;

А +В = 2Т.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 1,2; Cbo = 2,2; Cro = Cso = = Cro = 0. Выходные концентрации (кмоль/м3): Ct = 0,2; Cs = 0,4; Ca = = 0,4. Определить степени превращения вещества В по отдельным реак­циям, общую степень превращения вещества В и выход продукта R по А.
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2.1-21. В реакторе протекает жидкофазная реакция типа 2A + B-R. Исходная концентрация вещества А равна 1,2 моль/л, а вещества В — 
2 моль/л. Степень превращения вещества А составляет 0,9. Рассчитать степень превращения вещества В.

2.1-22. В реакторе протекает жидкофазная реакция типа А + 2B = R. Исходная концентрация вещества А равна 1,5 моль/л, а вещества В — 3 моль/л. Степень превращения вещества В составляет 0,4. Рассчитать степень превращения вещества А.
2.1-23. В реакторе протекает жидкофазная реакция типа А + 2B = R. Исходная концентрация вещества А равна 0,5 моль/л, а вещества В — 3 моль/л. Степень превращения вещества В составляет 0,3. Рассчитать степень превращения вещества А.
2.1-24. В реакторе протекают жидкофазные реакции

A + B = 2R;

R + B = S.Начальные концентрации (моль/л): Cao = 0,8; Cbo = 1,0; Cro = Cso. Выходные концентрации (моль/л): Cs = 0,2; Ca = 0,4; Cr = 0,6. Определить степень превращения вещества А и В, выход продукта R по А и выход продукта S по В.
2.1-25. В реакторе протекают реакцииА + 2B = R;R+ B = S;А + В = 2Т.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 2; Cbo = 2,3; Cro = Cso = Cro = = 0. Конечные концентрации (кмоль/м3): Cr = 0,2; Cs = 0,4; Ca = 1,4. Опре­делить степень превращения вещества В и концентрацию вещества Т.
2.1-26. В реакторе протекают реакцииА + B = R-

A+A = S;

2S + B = T + 2D;

R+A = T.Определить конечные концентрации по веществам RhS при сле­дующих условиях: Cao =2; Cbo = 1,7; Ca = 0,1; Cb = 0,5; Ct = 0,15; Cd = = 0,05 кмоль/м3; Cro = Cso = Cro = Cdo = 0.
2.1-27. Определить соотношение между H2 и N2 в азотноводород­ной смеси на входе в реактор синтеза аммиака, если в газе на выходе из него содержится (об. %) NH3 = 18; N2 = 15,39; H2 = 48,61.
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2.1-28. Взаимодействие ацетилена с формальдегидом дает про­межуточный продукт — пропаргиловый спирт, а затем бутин­диол-1,4 по схемеC2H2 + CH2O → C3H4O + CH2O → C4H6O2Степень превращения по ацетилену составляет 0,98. Селективность по пропаргиловому спирту — 0,6. Рассчитать необходимое количество ацетилена и формальдегида для получения 350 кг пропаргилового спирта в час.
2.1-29. Протекает обратимая реакция А + 2B <=> 2R + S. Начальные количества веществ (кмоль): Nao = 10; Nbo = 25; Nr = 12. В равновесной смеси Na = 2,5 кмоль. Определить выход продукта R по компоненту А.
2.1-30. При проведении последовательной реакции дегидрированияC4H10 —> C4H8 —> C4H6частная степень превращения бутана в бутилен и бутадиен составляет 0,38 и 0,04. Рассчитать состав полученной реакционной смеси, общую степень превращения бутана, интегральную селективность и выход бутилена, если исходное количество бутана 2,1 моль.
2.1-31. Газофазная реакция А + 2B → 2R, протекает при постоянном давлении. Исходные концентрации A,BhR равны 0,4; 0,8 и 0,1 м.д. соответственно. После проведения реакции в продуктах содержится 0,7 м.д. R. Определить концентрации веществ А и В и степень превра­щения вещества В.
2.1-32. В реакторе протекают реакции

A + B = R + D;

2В = Р;

2R = S.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 0,1; Cbo = 0,3; Cro = 
- Cdo - Cpo - Cso - 0. Выходные концентрации (кмоль/м3): Cp - 0,028; 
Cs = 0,012; Cd = 0,034. Определить концентрацию вещества R и степень превращения вещества А.

2.1-33. В реакторе протекают реакции
2A + B = R;

R + 2B = S;

ЗВ = 2Т.Начальные концентрации (кмоль/м3): Cao = 0,1; Cbo = 0,2; Cro - Cso - 
= Cto = 0. Выходные концентрации (кмоль/м3): Cb = 0,016; Cs = 0,011; 
Ct= 0,03. Определить концентрацию вещества А.
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2.1-34. Для реакции А + 2В - 2R, протекающей в жидкой фазе. Опре­делить степень превращения хв и состав реакционной смеси (Ca, Св, Cr) при ха = 0,45. Исходные концентрации: Cao = 1моль/л, Cbo = 1моль/л.
2.1-35. Определить состав реакционной смеси в конце процесса для реакции А + ЗВ - 2R, протекающей в жидкой фазе, если хв - 0,2; Cbo - = 5 кмоль/м3; Cao = 1 кмоль/м3.
2.1-36. Протекает реакция А = 3R. Определить состав реакционной смеси на выходе из реактора, если Cao = 1 кмоль/м3; хА = 0,5. Принять, что объем реакционной смеси не меняется.
2.1-37. В газовой фазе протекает реакция А + В - 3R. Определить состав реакционной смеси в м.д., если Nao = Nbo = 1 кмоль; хА = 0,9.
2.1-38. Дана реакция: 2А + ЗВ = R. C целью более полного исполь­зования вещества А в реактор подается двухкратный избыток В, чем требуется по стехиометрии. Определить хв, если хА = 0,9.
2.1-39. Газофазная реакция А + 2B → R протекает при постоянном давлении. Исходные концентрации А, В и R равны 0,5, 0,6 и 0,2 м.д. соответственно. После проведения реакции в продуктах содержится 0,4 м.д. вещества R. Определить концентрации веществ А и В и степень превращения вещества А.
2.1-40. При проведении двух последовательных реакций первого порядка гидратации ацетилена и дегидратации ацетальдегидаC2H2 + H2O =⅛ CH3 - CHO2CH3 - CHO =≠> CH3 - CH = CH - CHO + H2Oиз 1 моль ацетилена и 10 моль водяного пара получено 0,4 моль аце­тальдегида и 0,025 моль кротонового альдегида. Необходимо рассчи­тать общую и частные степени превращения ацетилена (по обеим реак­циям) и интегральную селективность ацетальдегида.
2.1-41. При дегидратации этилового спирта 2C2H5OH = (C2H5)2O + + H2O его степень превращения составила 0,6. Необходимо найти состав полученной реакционной смеси в мольных долях, если исходное количество спирта 2,8 моль.
2.1-42. Протекают две параллельные реакции 2А - R и А - 3S. Опре­делить выход продукта R, степень превращения реагента А и селектив­ность, если на выходе из реактора известны количества молей веществ 

Na = 2; Nr = 3; Ns = 3,0.
2.1-43. Протекают последовательные реакции А - 2R и R = S. Опреде­лить степень превращения, выход и селективность по продукту R, если известен конечный состав реакционной смеси (кмоль/м3): Ca = 1; Cr = = 2; Cs = 2.
2.1-44. Для двух параллельных жидкофазных реакций 1-го порядкаA→R;A→S
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определить интегральную селективность и выход по продукту R, если начальная концентрация реагента А равна 1,2 кмоль/м3, общая степень превращения — 0,89, а концентрация продукта R — 0,438 кмоль/м3.
2.1-45. Для двух последовательных реакций A —> R → S необходимо определить интегральную и дифференциальную селективность по про­дукту R, выход этого продукта и общую степень превращения реагента 

А, если после окончания реакции в смеси концентрации веществ соста­вили, моль/л: Ca = 0,217; Cr = 0,542; Cs = 0,241.
2.1-46. При проведении двух последовательных реакций первого порядка гидратации ацетилена и дегидратации ацетальдегидаC2H2 + H2O => CH3 - CHO2CH3 - CHO => CH3 - CH = CH - CHO + H2Oиз 1 моль ацетилена и 10 моль водяного пара получено 0,4 моль аце­тальдегида и 0,025 моль кротонового альдегида. Необходимо рассчи­тать общую и частные степени превращения ацетилена (по обеим реак­циям) и интегральную селективность ацетальдегида.

2.2. Термодинамические закономерности 
в расчетах химических процессовВероятность направления протекания химической реакции при заданных условиях определяется знаком изменения изобарно-изотер­мического потенциала (энергии Гиббса) AG при соответсвующей тем­пературе T и давлении Р:при ΔGτ p < 0 реакции протекает самопроизвольно в прямом направ­лении;при AGr p > 0 протекание реакции невозможно; она протекает в обратном направлении;при ΔGτ p = 0 реакционная система находится в состоянии равнове­сия.Величина AGt p связана с изменением стандартной энергии Гиббса AG? (при P=I атм) и константой равновесия реакции Kp уравнениемAGtp = AG? + RTlnKp. (2.28)Изменение стандартной энергии Гиббса AG0 определяется через изменение стандартных величин энергии Гиббса образования реагиру­ющих веществ (AG0)o6p, которые приводятся в справочной литературе:AG? =∑ Vi(AG0)o6pi. (2.29)Знак перед Vi берется в соответствии с общим видом стехиометри­ческого уравнения (2.3). При равновесии Gt p = 0. Тогда из уравнения
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(1.29) ΔG° = -RTlnKp можно рассчитывать константу равновесия реак­ции при заданной температуре:
Kp = exp(-ΔGr0 / RT) (2.30)Учитывая, что ΔG° =ΔH^-T-ΔS°, уравнение (2.31) преобразуется к виду

Kp = exp(-ΔH° / RT)exp(δ? / R.), (2.31)где ΔH^; ΔSτ — изменение энтальпии и энтропии реакции, которые рассчитываются через изменение энтальпии и энтропии образования веществ-участников реакции по формуле, аналогичной формуле (1.30). Энергия Гиббса образования реагента (ΔG0)o6p i относится к состо­янию при P=I атм и соответствующей температуре. Соответственно ΔG° для реакции будет определено для реакционной смеси, в которой каждый реагент находится при Pi - 1 атм. Для смеси иного состава величины ΔG^ и ΔGr p связаны соотношениемDvr DvsΔGτ р = ΔGS — RTlnpfl ps . (2.32)
PvaaPbbИз (2.28) и (2.32) для условий равновесия (ΔGrp = 0) получим урав­нение для расчета равновесного состава реакционной смеси

κ PrrPssAn —---------
Р PvaaPbb

(2.33)В уравнении (2.34) Kp — величина безразмерная, а парциальное дав­ление компонентов pi определяется относительно стандартного состо­яния по уравнению
Pi - Q ’ (2.34)где Ci — мольная доля i-ro компонента.На практике используют размерные величины содержания веществ в смеси, и потому применяют следующие выражения константы равно­весия от равновесных концентраций для реакции:
' Cvrr Cvs '
CvA Γ∙vB

(2.35)равни равновесных парциальных давлений компонентов:
kp =

f PrrPss'
<PaaPbb JpaBH (2.36)

Значения Kc и Kp имеют размерность, различаются между собой и связаны соотношением
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Kc = Kp(RT)1", (2.37)где ∆v ∑viπpofl ∑vipear.Если в реакционной системе какое-либо вещество находится в твердом состоянии (гетерогенные реакции «газ-твердое»), его активность остается постоянной и поэтому оно не присутствует в формуле для расчета кон­станты равновесия. Например, в реакции сажеобразования СО + H2 <=÷ <ξ÷ Ctb + H2O углерод (сажа) образуется в твердом состоянии, поэтому
Зависимость константы равновесия от температуры выражают в виде

Kp = Kp0 exp(-ΔH? / RT) = Kp0exp(Qp / RT), (2.38)где Qp — тепловой эффект реакции.
Расчет равновесного состава реакционной системы рекомендуется проводить следующим образом.а) Простая реакция. Заданы исходный состав смеси — Pio (или Ci0) — и температура Т. Требуется определить равновесный состав — Р, ряии (QpaBJi) •Рассчитываем значение константы равновесия по уравнению (2.36). Размерность Kp зависит от единиц размерности используемых концен­траций.Выражаем концентрации всех компонентов через степень превраще­ния ключевого вещества [см. раздел 1.1, уравнения (2.13) или (2.16)].Подставляем выражения для концентраций в уравнение (2.35) или (2.36) и получаем Kp =/(хЛравн_).Решением этого уравнения находим равновесную степень превра­щения хА равн и затем рассчитываем равновесные концентрации всех веществ по уравнению (2.13).б) Сложная реакция. Заданы количество веществ в смеси В, исход­ный состав смеси — pi0 (или Ci0) — и температура Т. Требуется опреде­лить равновесный состав —pipaBH (Qp3bh)∙Определяем число стехиометрически независимых уравнений У и рассчитываем для них константы равновесия Kpj, где j — номер уравнения.Выражаем концентрации всех компонентов через степень превра­щения ключевого вещества [см. раздел 1.1, уравнения (2.13), (2.11)].Подставляем выражения для концентраций в уравнения равновесия (2.35) для всех реакций, получаем систему уравнений Kvj =f(x⅛j),j = 1, ..., У и, решая ее, рассчитываем xAj>paBH и равновесный состав смеси.Обратим внимание на следующее: системы стехиометрических урав­нений для расчета равновесия (уравнения (2.33)) и для расчета состава смеси (уравнения (2.13)) могут не совпадать. Покажем это на примере конверсии метана. Ее представляют реакциями (2.16), для которых 
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известны константы равновесия. Для расчета состава смеси используем более удобную систему стехиометрических уравнений (2.17). Из нее получаем зависимости концентраций всех компонентов от степеней превращения метана X1 и х2 по первому и второму уравнениям этой системы, как описано в разделе 2.1. Концентрации подставляем в урав­нения равновесия реакций (2.16). Рассчитав значения X1 и X2 в равно­весной смеси, можно рассчитать ее состав, используя опять стехиоме­трические уравнения (2.17).
Примеры расчета

Пример 2.6Определить влияние избытка водяного пара в исходной смеси на равновесную степень превращения этилена в обратимой реакции синтеза этанола C2H4 + H2O <=> C2H5OH. Давление процесса 3 МПа, кон­станта равновесия Kp = 0,068 МПа-1, мольное соотношение λ = H2O / / C2H4 в исходной смеси составляет 1; 4; 9.
РешениеУравнение удобно представить в общем виде: А + В <=> R, где А — C2H4, В — H2O ий — C2H5OH. Константа равновесия реакции Kp = Pr/ / (PaPb) или Kp = CrP∕ (CaPCbP). Здесь Pr, Ра> Pb, Cr, Ca, Cb — парциаль­ные давления и концентрации в мольных долях компонентов реакции; P — общее давление процесса. Поскольку в реакции изменяется общее число молей веществ, для расчета концентраций следует использовать уравнение (2.13):r, _Сдо(1 Xp).r, _CAq(X Xp) _ C,aoxpC д —---------------------- j Cd —---------------- j Cd —------------- j1- сAOx р 1- CAQxP 1- CAQxP, ч (2.13)_ xp(1~CaqXp) % _ Cao - Ca

p CaoP (l-xp)(λ -xpY a CaoВ этих уравнениях Cao — исходная концентрация этилена, равная для вариантов расчета, соответственно, 0,5; 0,2 и 0,1. После подста­новки Cao и λ в эти уравнения из решения последнего (оно второго порядка относительно xp) находим хр = 0,08 для λ = 1, хр = 0,17 для λ = = 4 и хр = 0,35 для λ - 9.
Пример 2.7Для окисления хлористого водорода 4HC1 + O2 2C12 + H2O исполь­зуется смесь состава, % (об.): O2 — 32,4; HCl — 67,6. Реакция проте­кает при P = 0,1 МПа. К моменту равновесия в газе содержится 31,4% (об.) хлора. Рассчитать равновесную степень превращения кислорода, состав равновесной смеси и значение константы равновесия.
Решение.Реакция сопровождается изменением объема или числа молей, поэ­тому для расчета равновесных концентраций веществ следует восполь- 

36



зеваться уравнением (1.13). При известной концентрации хлора Ccl2 = = 0,314 найдем равновесную степень превращения кислорода хр

vCl2 п~ co2,o⅞c vθ2__________________c*2 ∆v ’1+ Q2lOxPvo2откуда xp = 0,42.Равновесные концентрации остальных компонентов определим ана­логично: C02 = 0,22, Chc1 = 0,152 и СНг0 =0,314. Константу равновесия найдем по уравнению (2.36) с учетом уравнения (2.34)
Kp = Pq2⅛20

ч PhciPo2 JpaBH = 832MΠa -1.
Задачи

2.2-1. Вывести уравнение для расчета равновесной степени пре­вращения реагента А по известной величине Kc для реакции прямой и обратной второго порядка A ≠ R.
2.2-2. Вывести уравнение для расчета равновесной степени превра­щения реагента А в газо-фазной реакции по известным величинам Kp и давления P в системе для реакции А + В <=> R.
2.2-3. Вывести уравнение для расчета равновесного состава компо­нентов реакции синтеза аммиака по известным значениям Kp и давле­ния P в системе.
2.2-4. Рассчитать константу равновесия для реакции CO2 + C <≡÷ «=> СО, если известно, что для углекислого газа величина ΔG0 = = -394 572 Дж/моль и для монооксида углерода ΔG0 = -137 334 Дж/моль.
2.2-5. Найти константы равновесия при 500 и 1000 К для реакции H2O + СО <=> H2O + CO2, если ΔG‰00 = 40,1 кДж/моль.
2.2-6. Рассчитать константу равновесия синтеза аммиака, если выход аммиака равен 0,15. Синтез проводится под давлением 3 ∙ IO7 Па. Азотно водородная смесь поступает на синтез в соотношении 1:3.
2.2-7. Рассчитать константу равновесия синтеза хлористого водорода из водорода и хлора, если равновесная степень превращения по хлору равна 0,65. Синтез проводится под давлением 3 ∙ IO5 Па. Реакционная смесь взята в стехиометрическом соотношении.
2.2-8. Рассчитать константу равновесия и равновесные концен­трации окисления диоксида серы на ванадиевом катализаторе, если кислорода в смеси находится в два раза больше, чем требуется по сте­хиометрии. Степень превращения диоксида серы равна 0,99. Процесс проводится под атмосферным давлением. Исходная концентрация SO2 составляет 10% (об.).
2.2-9. Рассчитать константу равновесия и равновесные концентра­ции реакции восстановления диоксида углерода на графите, если сте­
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пень превращения диоксида углерода равна 0,96. Процесс проводится под атмосферным давлением.
2.2-10. Константа равновесия реакцииCH3COOH + C2H5OH CH3COOC2H5 + H2Oравна 4. Рассчитать равновесный состав реакционной смеси, если для реакции взято 1 моль кислоты и 1,5 моль спирта.
2.2-11. Рассчитать константу равновесия при 573 К, равновес­ную степень превращения хА и равновесный состав смеси для жид­кофазной реакции А + В <=> 2R, если ΔHj73 =-24,5 кДж/моль; ASj73 = -58 кДж/(кмоль • град); Cao = 2 кмоль/м3; C80 = 2 моль/м3; Cro = 0.
2.2-12. Определить равновесную степень превращения реагента 

А и производительность по продукту R для реакции 2A <=> R + S, проте­кающей в газовой фазе, если константа равновесия Kc = 0,36; парциаль­ное давление компонента в исходной смеси рА0 = 0,1 МПа; объемный расход через реактор 0,2 м3/с; выход по продукту ER - 0,9. Давление в реакторе 0,1 МПа.
2.2-13. Определить константу равновесия, равновесную степень пре­вращения компонента А и состав равновесной реакционной смеси для реакции А + 2В <=> 3R, если AGj73 =-11,2 кДж/моль; Cao = 1 кмоль/м3; Cbo = 2 кмоль/м3; T = 373 К.
2.2-14. В газовой фазе протекает реакция A <≡÷ 2R. Вычислить равно­весную степень превращения компонента А при давлении P = 0,1 МПа, если Kp = 2,05 Mna-1.
2.2-15. Обратимая реакция А + В <∑÷ 2R протекает при 298 К и харак­теризуется тепловым эффектом AHj98 = -30 000 кДж/кмоль и измене­нием энтропии AS298 = -80 кДж/(кмоль • К). Определить во сколько раз изменится величина равновесной степени превращения вещества А, если соотношение начальных концентраций реагентов Cao : Cbo изме­нится от 0,5 до 0,25.
2.2-16. Обратимая реакция А + В <=> R + S характеризуется следую­щими термодинамическими параметрами: AHj30 = -59 500 кДж/кмоль; ASj30 =-175,5 кДж/(кмоль • К). Определить состав равновесной реак­ционной смеси, если Cao = 1,5 кмоль/м3; Cbo = 3 кмоль/м3, температура проведения процесса 330 К.
2.2-17. Обратимая реакция первого порядка A <≡⅛ R характе­ризуется следующими термодинамическими параметрами: AH0 = = -7300 кДж/кмоль, Kp 298 = 1,75. Определить, во сколько раз изме­нится значение равновесной степени превращения xap, если темпе­ратуру проведения процесса изменить с 298 К до 348 К. Считать, что AH0 и AS0 не зависят от температуры.
2.2-18. Для двух обратимых реакций 2A R + S AG298 = = -5620 кДж/кмоль. Определить равновесный состав смеси при 298 К, если Cao = 0,2 кмоль/м3; Cro = Cso = 0.
2.2-19. Для обратимой реакции А + В R + S константы скоро­сти прямой и обратной реакций (л/моль • с) могут быть рассчитаны 
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по уравнениям k1 - 6,2 ∙ IO4 ∙ exp[-27 600 / ЯТ)]5 к_г - 7,5 ∙ IO5 × × exp[-32 ООО / (RT)]. Определить равновесные степени превращения при температуре 300 и 500 К, если начальные концентрации веществ 
Ан В равны 2 моль/л.

2.2-20. Для реакции гидрирования бензола C6H6 + 3H2 <=≥ C6H12, проводимой при начальном мольном соотношении реагентов H2 : : C6H6 = 10 : 1, равновесная степень превращения бензола равна 0,95. Рассчитать состав равновесной смеси.
2.2-21. Рассчитать равновесную степень превращения оксида угле­рода Xp в газофазной реакции конверсии оксида углерода водяным паром СО + H2O <=> CO2 + H2, протекающей при давлении 0,5 МПа. Константа равновесия реакции равна 8. Найти также мольное отноше­ние H2O : СО, необходимое для увеличения хр на 10%.
2.2-22. Газовую смесь, содержащую 20% (об.) СО и 80% (об.) N2, пропускают при 1273 К и давлении 0,1 МПа над оксидом железа, кото­рый восстанавливается до железа по реакции FeO + СО <∑÷ Fe + CO2. Найти состав равновесной смеси (в % (об.)) и количество образовав­шегося Fe (в кг), если константа равновесия равна 0,403. Расчет вести на 1000 м3 исходного газа.
2.2-23.. Обратимая реакция А + В <≡+ 2R с тепловым эффектом AH0 = = -30,5 кДж/моль и энтропией AS0 = -80 кДж/(кмоль • град) протекает при 298 К. Определить, во сколько раз изменится величина равновес­ной степени превращения вещества А, если соотношение начальных концентраций реагентов А и В уменьшить от 0,5 до 0,25.
2.2-24. Дегидрирование этилбензола протекает при температуре 850 К и общем давлении 1 атм. по реакции C6H5C2H5 <→ С6Н5С2НЗ + + H2. C целью сдвига равновесия реакции вправо используют введение в исходную смесь инертного компонента (водяного пара). Определить, каким должно быть соотношение пар/этилбензол, чтобы равновесная степень превращения увеличилась на 20% по сравнению со степенью равновесия, рассчитанной для стехиометрической смеси. Константа равновесия равна 0,5 a,r1.
2.2-25. Обратимая реакция А + В ≠ R + S характеризуется следую­щими термодинамическими параметрами: AH0330 = -59 500 кДж/кмоль; AS0330= -175,5 кДж/(кмоль • К). Определить состав равновесной реак­ционной смеси, если Cao = 1,5 ∙ 10^2 кмоль/м3; Cbo = 1,5 ∙ 10^2 кмоль/м3, температура проведения процесса 330 К.
2.2-26. Процесса газификации 1 т кокса описывается реакциямиC + H2O = СО + H2-131 кДж/мольСО + H2O = CO2 + H2 + 42 кДж./кмольСодержание в коксе зольных примесей 4% (мае.), степень превра­щения углерода в коксе — 0,90, выход оксида углерода — 0,85, степень превращения оксида углерода — 0,95. Найти также общее количество подведенного тепла.

39



2.2- 27. Рассчитать количество выделенного тепла при обжиге 1000 кг серного колчедана, содержащего 41% (мае.) серы, при влажности 7,4% (мае.). Степень окисления колчедана составляет 95%.Реакция 4FeS2 +IIO2 = 2Fe2O3 +8SO2 + 3415 кДж
2.2- 28. Рассчитать количество тепла, выделяемое при окислении 1000 м3 сернистого газа состава 10% (об.) SO2 в воздухе. Степень пре­вращения SO2 равна 90%. РеакцияSO2 + 0,5O2 = SO3 + 92 000 Дж

2.3. Кинетика в расчетах химических процессов

Кинетическое уравнение — функциональная зависимость скорости реакции или скорости превращения вещества от условий ее протека­ния (концентрации реагентов, температуры, давления).В химической технологии различают скорость превращения веще­ства и скорость реакции.
Скорость превращения (образования) вещества (Wi) — количество i-ro вещества, которое превращается (образуется) в единицу времени в единице реакционного пространства_ количество прореагировавшего i-ro вещества 3^ 1 единица времени • единица реакционногопространстваВ гомогенных процессах реакционным пространством является объем реактора. При проведении гетерогенных процессов реакция про­текает на границе раздела фаз и реакционным пространством является поверхность раздела фаз.Если вещество образуется, то Wi > 0, если расходуется — Wi < 0.Так как количества веществ, участвующих в реакции, связаны между собой стехиометрическими соотношениями, то скорости их превраще­ния находятся в зависимости

Wa∕va = Wb∕vb = Wr∕vr = Ws∕vs =const = г. (2.40)Здесь знак vi определен в соответствие с алгебраической формой записи химического уравнения (2.3).Величину г определим как скорость химической реакции. Она равна абсолютному значению скорости превращения вещества, у которого стехиометрический коэффициент vi равен 1,г = r(T,C) = k(T)∕(O, (2.42)где к — константа скорости реакции, зависящая только от температуры.
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Таким образом скорость превращения исходного вещества или ско­рость образования продукта можно записать следующим образом:
Wi = Vj-г.Скорость превращения i-ro вещества в сложной реакции
Wl = ∑vljrl, (2.41)где ri — скорость j-й частной реакции.Зависимость к (T) определяется уравнением Аррениуса

к = k0exp(-E / RT). (2.43)Размерность к определяется видом функциональной зависимости /(C) и размерностью г.Вид зависимости /(C) определяется типом и механизмом реакции. Если/(C) представлена степенной функцией, т. e.∕(C) = Cn, то величину 
п называют порядком реакции. Его обычно определяют эксперимен­тально, поэтому он может не совпадать со стехиометрическим коэф­фициентом.Скорость обратимой реакции vaA + vbB <ξ÷ vrR+vsS записывается в виде разности скоростей прямой rπp и обратной ro6p реакций:

r - rπp ro6p ~ (10∕ι (C) - fc-ι(D∕-ι(C) -= k1 (T)∕1 (C) [1 - φ(C) ∕κp], (2,44)где Kp = k1 / k~1; φ(C) = CrγCs s / САаСвЪ.Для сложных реакций вводится дифференциальная селективность 
по продукту (Sr) — отношение скорости превращения исходного вещества в заданный продукт к общей скорости превращения исход­ного вещества

Sr= Wa → r(C) / Wa(C), (2.45)где Wa → r(C) — скорость превращения исходного вещества А в про­дукт Я; VV4(C) — общая скорость превращения исходного вещества А.Для простой реакции Sr = Sr= 1 и дифференциальная селективность не зависит от концентрации исходного вещества.Для сложных реакций графическое изображение дифференциальной селективности зависит от концентрации исходного вещества и порядка целевой и побочной реакций, а также от температуры проведения реак­ции и от энергии активации константы целевой и побочной реакций.Например, процесс описывается сложной параллельной реакцией1. A → R для которой VKia(C) = -к^С^;2. A → S для которой W2a (C) = -к2СА2.
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Дифференциальная селективность запишется
c Wia(C) k1C%Wia(C) + W2a(C) k1C"1+k2C"2Графическая зависимость дифференциальной селективности от кон­центрации вещества А имеет следующий вид (рис. 2.1):

Рис. 2.1. Зависимость дифференциальной селективности продукта 
от концентрации исходного вещества для паралельной схемы 

превращения:
n1 — порядок целевой реакции; п2 — порядок побочной реакцииГрафическая зависимость дифференциальной селективности от тем­пературы имеет следующий вид (рис. 2.2):

Рис. 2.2. Зависимость дифференциальной селективности продукта 
от температурыПоследовательная схема превращения

Д ¾,¾,∏1 > Pi ⅛⅛⅞ ygСкорости первой и второй стадий: r1 = Jc1Ca и r2 = k2CR. Скорость образования целевого продукта R: wβ = Jc1Ca - Jc2Cβ. Скорость общего
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превращения исходного вещества: wa - k1Cλ. Дифференциальная селек­тивность
(2.46)зависит от концентрации двух реагентов. Влияние их концентраций на селективность представим семейством кривых Sr(Ca) при разных Cr (рис. 2.2). Графическая зависимость имеет следующий вид (рис. 2.3):

Рис. 2.3. Зависимость дифференциальной селективности продукта 
от концентрации исходного вещества для последовательной 

схемы превращения:
стрелкой показано увеличение продукта R в реакционной системе

Развитие реакций во времени описывается уравнениями вида
dCi∕dt = W1(C). (2.47)Простая необратимая реакция первого порядка, т.е. r(C) = kC, πdC / 

dt - -кС или dx / dt- г(1 - х). После интегрирования получимx = l-e-fct. (2.48)Для обратимой реакции первого порядка А <=> R скорость реакции
г = кгСА-к_гСяκdx / dt=k1(l-x)-k-1x=k1- (k1 + k~1)x.Изменение степени превращения во времени

х = ——Γl-e-O⅛÷^ι>^L (2.49)k1+fc-ιL jПараллельные реакции
А = R с константой скорости реакции fc1;
A-Sc константой скорости реакции k2.
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Изменение концентраций можно записать уравнениями

(2.51)
dCA / dt = -(k1 + k2)CA; dCR / dt = 1c1Ca; dCs / dt = к2СА; (2.50)После интегрирования получим

Ca = C0e-(fcι÷fc2)t; Cr = -⅛-C0 [1 -е~ k1+k2 lCs=-⅛-C0[l-e-(fcι÷fc2>]. k1+k2 l jПоследовательные реакции первого порядкаA → R с константой скорости реакции k1;
R → S с константой скорости реакции k2.Изменение концентраций можно записать уравнениями

dCA ∕dt = -1c1Ca; dCR / dt = Ic1Ca - k2CR; dCs∕dt = k2Cκ.После интегрирования получимCa = САОе~Ъ; Cr = г^гСА0(е~^-e-k2tγ, (2.52)k2-kιРасчет концентрации по веществу S можно осуществить, исходя из уравнения материального баланса по веществу АСдо = Ca + Cr + Cs. (2.53)Графическая зависимость концентраций реагирующих веществ во времени имеет следующий вид (рис.2.4).

Рис. 2.4 Изменение концентраций реагирующих веществ во времени 
для последовательной реакции
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Максимальную концентрацию целевого продукта R можно посчи­тать, взяв производную по t уравнения Cr =f(t) и приравняв ее к нулю,ln(k1∕k2)κmax k1-k2 (2.54)
Примеры расчета

Пример 2.8Протекает газофазная обратимая реакция A <=> R. В исходном состо­янии компонент R отсутствует, а парциальное давление компонента 
А равно 0,13 атм. Через 10 мин парциальное давление компонента 
А стало 5,3 ∙ IO-2 атм, а компонента R — 7,7 ∙ IO-2 атм. Рассчитать вели­чину парциального давления компонента А через 20 и 40 мин, если отношение k1 / к_г - 3.

РешениеСкорость газофазной обратимой реакции или скорость превраще­ния компонента А можно представить в следующем виде: г = - a = -APА / 
/ dt- - k1Pλ - k~1Pli. Выразив текущие парциальные давления Pa и Pr через степень превращения иРА0, получим dxA / dt = k1(l-xA-xA/Kp). Инте­грирование дифференциального уравнения дает выражение, позволя­ющее рассчитать k1,(Kp / Kp + l)ln(l - хА - xa / Kp) = -k1t.Откуда k1 = 0,115 с-1. Используя полученное выражение, найдем РА(20) = 3,7 ∙ IO-2 атм и РА(4о:) = 3,3 ∙ IO-2 атм.

Пример 2.9При постоянной температуре протекают две параллельные реакции 
A = R(I); А = S(2) с константами скоростей k1 = IO-3 г1 и k2 = IO-2 с-1. Перед началом реакции сА0 = 3 кмоль/м3, cr0 = cso = 0. Определить ско­рость и степень превращения реагента А, а также селективность по про­дукту R в момент времени, равный 30 с.

РешениеДля решения задачи воспользуемся формулами (2.41—2.46). Ско­рость превращения А
-Wa = -dCA / dt- = (k1 + к2)СА = = (k1 + k2)CA0e-(fcl+ fc2>t = 0,024 кмоль/м3с.Селективность по R

k1[l-e-(fc1+fc2)t]
SR (⅛+fc2)*AСтепень превращения вещества А

xa =(Cao -Ca)/Cao =l-e-⅛÷⅛)t =0,28.
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Пример 2.10Для двух последовательных реакций первого порядка A → R → S с константами скоростей реакции k1 - 7,2 ∙ IO-3 с-1 и к2 - 4,7 ∙ 10~3 с-1 рас­считать максимальную производительность по продукту R, если пере­рабатывается 4,4 ∙ 10^2 м3/с реакционной смеси, поступающей с кон­центрацией Cao = 1,5 кмоль/м3. Какая при этом будет селективность по промежуточному продукту?
РешениеМаксимальная производительность по R будет достигнута при про­должительности реакции, соответствующей получению максимальной концентрации промежуточного продукта Cjimax. Из (3.10) находим tmax = = 523 с и Cjimax = 0,27 кмоль/м3. Максимальная производительность Gjimax = ‰2 ∙ IO-3 кмоль/с; селективность Sjimax = Cjimax / САо - Ca = 0,186.

Задачи
2.3- 1. Проводится последовательная реакция

A→R→S.Константы скоростей реакций k1 = 0,6 мин-1, к2 - 0,8 мин-1. Исход­ные концентрации веществ соответственно равны сА0 = 5 моль/л; cro - 
- cso - 0. Рассчитать степень превращения вещества А и концентрацию веществ RnS через 3 мин.

2.3- 2. Процесс описывается реакцией 1-го порядка A → 2R с кон­стантой скорости 0,4 мин-1. Исходная концентрация вещества А состав­ляет 1,6 моль/л. Заданная степень превращения по веществу А равна 0,86. Определить время для достижения заданной степени превраще­ния вещества А и концентрацию вещества R.
2.3- 3. Процесс описывается реакцией 2-го порядка 2A —> R с кон­стантой скорости 0,3 м3/кмоль • с. Исходная концентрация веще­ства А составляет 2 моль/л. Заданная степень превращения вещества 

А равна 0,9. Определить время для достижения заданной степени пре­вращения вещества А и концентрацию вещества R.
2.3- 4. В жидкой фазе проводится реакция 2A —> R 1-го порядка с кон­стантой скорости равной 0,12 мин-1. Концентрация вещества А равна 3 кмоль/м3. Определить степень превращения вещества А и концентра­цию вещества R через 3 мин.
2.3- 5. Жидкофазный процесс описывается параллельной реакцией типа А —> R; A —> S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ 10^1 л/(моль • мин) и к2 = 0,12 л/(моль • мин). Концентрация вещества А равна 1,8 моль/л. Определить степень превращения вещества А и концентрацию веще­ства KhS через 3 мин.
2.3- 6. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → 2R; 

A → S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ IO-1 мин-1 и к2 = 0,12 мин-1. Концентрация вещества А равна 2,6 моль/л. Концентрация вещества 
R на конец реакции составляет 2,8 моль/л. Определить время для 
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достижения заданной концентрации вещества R, степень превращения вещества А и концентрацию вещества S.
2.3- 7. В реакторе смешения осуществляется жидкофазный процесс, описываемый последовательной реакциейfcι fc2

A→R→S.Константы скоростей реакций: k1 = 0,6 мин-1; к2 - 0,8 мин-1. Исход­ные концентрации веществ соответственно равны cao = 5 моль/л; cro = 
= cso = 0. Рассчитать максимально возможную концентрацию веществ 
R и степень превращения вещества А при этом.

2.3-8 . Процесс описывается реакцией 2-го порядка 2A → R с кон­стантой скорости 2,3 ∙ IO-2 м3/кмоль • с. Исходная концентрация веще­ства А составляет 0,6 моль/л. Заданная степень превращения вещества 
А равна 0,85. Определить время для достижения заданной степени пре­вращения.

2.3-9 . Проводится реакция типа A —> 2R с константой скорости, рав­ной 0,24 мин-1. Заданная степень превращения вещества А равна 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3. Опреде­лить время для достижения концентрации R, равной 2,2 моль/л. Какова при этом будет степень превращения вещества А?
2.3-1 0. Процесс описывается реакцией типа A →2R с константой скорости k1 = 2,8 ∙ IO1 л/(моль • мин). Исходная концентрация веще­ства А равна 1,6 моль/л. Степень превращения вещества А составляет 0,7. Определить время для достижения заданной степени превращения и концентрацию вещества R.
2.3-1 1. Процесс описывается реакцией 1-го порядка типа A → 

—> 2R с константой скорости 2,3 ∙ IO-1 мин-1. Исходная концентрация вещества А составляет 1,6 моль/л. Определить степень превращения по веществу А через 10 мин и концентрацию вещества R.
2.3-1 2. Процесс описывается реакцией 2-го порядка 2A —> R с кон­стантой скорости 0,4 м3/кмоль • мин. Исходная концентрация веще­ства А составляет 1,4 моль/л. Заданная степень превращения вещества А равна 0,8. Определить время для достижения заданной степени пре­вращения.
2.3-1 3. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → 2R; A → S с константами скоростей k1 = 0,18 мин-1 и к2 = 0,12 мин-1. Исход­ная концентрация вещества А равна 2,6 моль/л. Определить время для достижения концентрацией вещества R, равной 1,8 моль/л, концентра­ции вещества S.
2.3-1 4. Процесс описывается реакцией типа A → 2R с константой ско­рости 0,6 мин-1.Заданная степень превращения вещества А равна 0,85. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 моль/л. Конечная концентрация вещества А составляет 0,27 моль/л. Определить время проведения реакции и концентрацию вещества К.
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2.3-1 5. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; 
A → 2S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ 10^1 мин-1 и к2 = 0,12 мин-1. Исходная концентрация вещества А равна 1,6 моль/л. Определить кон­центрацию вещества S при условии, что концентрация по веществу 
R составляет 0,6 моль/л.

2.3-1 6. В реакторе смешения осуществляется жидкофазный процесс, описываемый последовательной реакцией
A→2KjΛ→S.Константы скоростей реакций k1 = 0,45 мин-1; к2 = 0,3 мин-1. Исход­ные концентрации веществ соответственно равны сА0 = 3 моль/л, cr0 = 

= cso = 0. Рассчитать максимально возможную концентрацию вещества 
R и степень превращения вещества А при этом.

2.3-1 7. При постоянной температуре протекают две параллельные реакции A → R; A → 2S с константами скоростей k1 = 1 ∙ IO-3 c^1 и к2 = - 1 ∙ IO-2 с-1. Перед началом реакции сА0 - 2 моль/м3, cro = cso - 0. Опре­делить степень превращения реагента А и концентрацию продукта 
S в момент времени, когда Cr = 0,05 кмоль/м3. Каким будет это время?

2.3-1 8. Вычислить время, за которое достигается максимальная кон­центрация целевого продукта R в последовательной реакции⅛ fc2
A→R→S.Константы скоростей k1 и к2 равны 2 и 5 с-1 соответственно, в начале реакции Cao =2 кмоль/м3, Cso и Cro = 0. Какая при этом будет степень превращения вещества А и селективность по продукту К.

2.3-1 9. Для двух параллельных реакций A → 2R и A → S, протекаю­щих в жидкой фазе, константы скоростей k1 = 0,2 мин-1 и к2 = 0,5 мин-1. Степень превращения вещества А равна 0,9. Определить время для достижения заданной степени превращения, выход вещества R, кон­центрацию вещества S. Перед началом реакции концентрация веще­ства А была 2,6 кмоль/м3, а веществаRhS отсутствовали.
2.3-2 0. Проводится жидкофазная реакция A → 2R с константой скорости к = 0,346 мин-1. Исходная концентрация вещества А равна 0,08 моль/л. Найти время, необходимое для того, чтобы концентрация вещества А снизилась до 0,04 моль/л. Какова при этом будет концен­трация вещества R.
2.3-2 1. Для трех параллельных реакций первого порядка⅛ fc2 ⅛

A = R; A = 2S; A = Dпредставить функциональные зависимости Ca =f(t); Cr =f(t); Cs =f(t); 
Cd= Ж

2.3-2 2. Процесс описывается реакцией 2А → R с константой скоро­сти, равной 0,3 мин-1. Заданная степень превращения вещества А равна 
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Q,7. Исходная концентрация вещества А составляет 2,4 моль/л. Опреде­лить время проведения реакции и концентрацию вещества R.
2.3-2 3. Процесс описывается параллельной реакцией типа A —> R; 

A —> 2S с константами скоростей k1 = 2,2 ∙ ICh1 мин-1 и Jt2 = 0,12 мин-1. Исходная концентрация вещества А равна 1,6 моль/л. Определить кон­центрацию вещества S при условии, что концентрация по веществу R составляет 0,6 моль/л.
2.3-2 4. Константа скорости реакции типа A —> R равна 0,025 с-1. Исходная концентрация реагента составляет 1 кмоль/м3. Определить скорости реакции, протекающей в замкнутом объеме, через 10, 20, 30, 40, 50 с.
2.3-2 5. Реакция А + В —> R + S проводится при 507 К и начальной концентрации А = 0,05 кмоль/м3 в течение 40 мин. Константа скорости реакции равна 1,28 м3/кмоль • мин. Необходимо количественно оце­нить влияние начального мольного соотношения реагентов (Cao : Cbo = = 2 :1; Cao : Cbo = 1:1; Cao : Cbo = 1:1,5; Cao : Cbo = 1: 2) на достигаемую степень превращения А.
2.3-2 6. При проведении жидкофазной последовательной реакции типа А —> R —> S степень превращения реагента составила 0,9. Опре­делить концентрацию вещества R и интегральную селективности по целевому продукту R, если k1 = 0,2 с-1; k2 = ОД c^1> если начальная концентрация вещества А равна 1,8 моль/л.
2.3-2 7. При изотермическом проведении двух параллельных реак­ций A —> R; A —> S константы скорости реакций равны соответственно k1 = 0,175 мин-1; к2 - 0,025 мин-1. Необходимо рассчитать состав реак­ционной смеси и селективность по целевому продукту S через 10 мин после начала реакции, если исходная концентрация реагента А равна 1,6 моль/л.
2.3-2 8. Для реакции второго порядка 2A —> R + S определить сте­пень превращения вещества А после 10, 20 с. Константа скорости равна 0,02 м3/(кмоль • с), начальная концентрация А равна 2 кмоль/м3.
2.3-2 9. Для двух параллельных реакций A->2RhA->3Sc констан­тами скоростей k1 = 1,8 мин-1 и к2 = 1,2 мин-1 определить время, при котором в продуктах будет содержаться 0,8 моль/л вещества S, и сте­пень превращения вещества А. Перед началом реакции концентрация вещества А была 2,4 моль/л, а вещества RnS отсутствовали.
2.3-3 0. Проводится реакция второго порядка А + В = R с констан­той скорости к - 1 ∙ IO-2 л/моль • ч. Исходные концентрации веществ А и В равны по 0,08 моль/л. Найти время, необходимое для того, чтобы концентрация веществ снизилась до 0,04 моль/л.
2.3-3 1. Вычислить время, за которое достигается максимальная концентрация целевого продукта R в последовательной реакции A → —» R —> S. Константы скоростей k1 и к2 равны 2 и 5 мин-1, соответ­ственно, в начале реакции Cao = 4,2 моль/л; Cso = Cro = 0. Какая при этом будет степень превращения вещества А?
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2.3-3 2. При постоянной температуре протекают две параллельные реакции A-RhA- 2S с константами скоростей k1 = 0,2 ∙ IO-2 с-1 и к2 - = 1 ∙ IO-1 с-1. Перед началом реакции Caq = 2 моль/л; Cro = Cso = 0. Опре­делить степень превращения реагента А в момент времени, когда Cr = = 0,05 моль/л.
2.3-3 3. Для обратимой реакции A ≠Λb начальный момент времени парциальное давление реагента А составляет 0,13 атм, а вещества R — 0. Через 10 мин парциальное давление реагента А стало 5,3 ∙ IO-2 атм, а вещества R — 7,7 ∙ IO-2 атм. Рассчитать выход вещества R, если отно­шение k1 / k-1 = 3.
2.3-3 4. Для двух параллельных реакций A → 2R и A → S, протекаю­щих в жидкой фазе, константы скоростей k1 = 0,2 л/(моль • мин)-1 и k2 - = 0,5 л/(моль • мин)-1. Степень превращения вещества А равна 0,9. Определить время для достижения заданной степени превращения. Перед началом реакции концентрация вещества А была 2,6 кмоль/м3, а вещества RhS отсутствовали.
2.3-3 5. Две параллельные реакции A → R и A → S можно осуще­ствить в диапазоне температур от 500 до 700 К. При какой температуре должны протекать реакции, чтобы обеспечить образование максималь­ного числа молей продукта R, если k1 = 1015exp(-20 000 / RT) с-1; к2 = = 1014exp(-10 000 / RT) с-1. Ответ обосновать.
2.3-3 6. При высокой температуре уксусная кислота разлагается по двум направлениям CH3COOH = CH4 + CO2 (1)CH3COOH = CH2CO + H2O (2)Константа скорости первой реакции при 1189 К равна 3,74 с-1, для второй реакции — 4,65 с-1. Рассчитать время, необходимое для того, чтобы уксусная кислота прореагировала на 90% и концентрацию кетена.
2.3-3 7. Протекают две последовательные реакции первого порядка A → R; R → S. Концентрация промежуточного продукта достигает мак­симального значения при 17 мин. Рассчитайте константы скоростей этих реакций, если степень превращения вещества А при этом состав­ляет 0,45.
2.3-3 8. Для двух последовательных реакций первого порядка A → R → S рассчитайте CRmax, если: 1) k1 > > k2 (8 > > 1); 2) k1 < < к2 (2 < < << 12). Определить степень превращения вещества А для обоих вари­антов.
2.3-3 9. Протекают две последовательные реакции первого порядкаA→RjR→S.Максимальная концентрация продукта R при 250oC составляет O,57Cao. При какой температуре следует проводить реакции, чтобы CRmax > 
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> 0,57Cao. Энергии активации первой реакции равна 48 000 Дж/моль, второй реакции 39 000 Дж/моль. При этом предэкспоненциальные мно­жители в выражениях для констант скоростей обеих реакций равны.
2.3-4 0. Газофазная обратимая реакция A <ξ÷ R + S проводится при постоянном давлении и постоянной температуре. В исходной смеси содержится 100% вещества А. Равновесная степень превращения составляет 0,6. Как увеличить степень превращения до 0,9, не меняя давления и температуры.
2.3-4 1. Две параллельные реакции a1A + b1B -rR + sS (целевая реак­ция) и a2A + b2B =yY + zZ (побочная реакция) характеризуются следу­ющими кинетическими уравнениями:

W. = W. =к„Г.1»5Г 0,25-|''А,цел. 'ЧЧа uB J ''A,πo6. ^2>jA uB >и энергиями активации E1 = 45 кДж/моль; E2 = 65 кДж/моль. Проана­лизируйте зависимость дифференциальной селективности для такой системы реакций от концентрации реагентов А и В и температуры. Какие можно дать рекомендации по выбору технологического режима для этого процесса?
2.4. Гетерогенные химические процессыВ гетерогенных химических процессах исходные вещества и, в общем случае, продукты находятся в разных фазах. Химическая реакция протекает на границе раздела фаз, куда транспортируются реагенты из разных фаз, или в одной из фаз, куда переходят реагенты из другой фазы. В гетерогенном процессе проявляется взаимодействие химической реакции и процессов переноса. Концентрации реагентов известны в соответствующих фазах (измеряемые, наблюдаемые кон­центрации). В зоне протекания реакции концентрации реагентов, в общем случае, отличаются от измеряемых, т. е. имеет10 место некое распределение концентраций в объеме рассматриваемого гетероген­ного химического процесса. Соответственно, скорость превращения веществ определяется составом реакционной смеси в зоне протекания. Поэтому при изучении гетерогенных химических процессов вводится понятие наблюдаемой скорости превращении — VKh(C). Наблюдаемая скорость превращения зависит от наблюдаемых концентраций и пара­метров процесса переноса веществ между фазами.Гетерогенный химический процесс является многостадийным, поэтому вводится понятие лимитирующей стадии. Лимитирующая 

стадия — стадия, имеющая максимальную движущую силу или мини­мальную интенсивность процесс, определяемую коэффициентами (к — для химической реакции, β — для процесса массопереноса). В соответствии с определением, если лимитирующая стадия — хими­ческая реакция, то режим кинетический, если массоперенос, то режим диффузионный.
51



Гетерогенный химический процесс 
в системе «газ(жидкость)-твердое»Уравнения баланса записываются как для газообразного, так и твер­дого реагентов. Для вещества А газовой фазы — как равенство ско­ростей этапов переноса и химической реакции, считая этот процесс установившимся в каждый момент времени. Для твердой фазы — как нестационарный процесс.

Выгорание твердой частицы (модель процесса «сжимающаяся 
сфера»).Продукт реакции переходит в газообразную фазу, а твердая частица с радиусом RO уменьшается в размереAr + Btb = Rr (2.55)Схема процесса и распределение концентраций представлены на рис. 2.5.

Рис. 2.5. Схема гетерогенного процесса «сжимающаяся сфера» 
и распределение концентрации компонента газовой фазыЕсли реакция первого порядка, то материальный баланс для веще­ства А в газовой фазе запишется так:Этап I Этап II

МСА0-САп) = кСАп. (2.56)Для вещества В в твердой фазе
⅛- = -CatiS или Cbo = -fcCAn (2.57)

at atНачальные условия t = О, R = R0. Из (2.54) получаем концентрацию на поверхности частицы
r _ β 'Nao _ Q⅜o Сап β + fc^1+fc' 

β
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Решение уравнения (2.57) определяет изменение размера частицы во времени
R = R0

k∙Q⅜ot+ β^j Cbo
(2.58)

Время полного превращения частицы — tτι определяется из уравне­ния (2.58) при достижении R = O1 + 4 'Cb0 R0 
t∙π ~

к'Ca0
(2.59)Изменение относительного размера частицы и степени превраще­ния во времени выражаются уравнением

A=ι-X.
R0Степень превращения твердой частицы запишется

rη я?1'=ll-⅝λОтношение текущего радиуса R к начальному радиусу R0 можно выразить через степень превращения вещества ВA = (l-χs)i∕3.kOЗапишем изменение степени превращения вещества В во времениz \3xb=1-I I--I . (2.60)∖ t∏∕Наблюдаемая скорость реакции, отнесенная к единице объема твер­дого реагента, имеет вид‰(O= Z 3fc,fz0----- V= z 3'к'^А0 ч1/3- (2.61)44 ι4 4÷4-- < βΛ tJ ^4 βJl tπ)

Превращение твердой частицы с образованием «золы» в виде 
твердого продукта (модель процесса «сжимающееся ядро»).Ar + Ятв = Rtb + Sr. (2.62)Схема процесса и распределение концентрации газового компо­нента А представлены на рис. 2.6.
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Пограничный слой

Рис. 2.6. Схема гетерогенного процесса «сжимающееся ядро» 
и распределение концентрации газового компонентаМатериальный баланс для компонента А в газовой фазе при про­текании реакции первого порядка записывается следующим образом (поток вещества для каждого этапа постоянный):Этап IIЭтап I Jz-" Этап IIIβ • (Сдо - A1) ∙ 4πR02 = 4π ∙ R2 ∙ Da = 4π ∙ R2 • к ∙ Casi . (2.63)Для твердого компонента В

c^tb = R-Cas hλkCb^ =-R-Cas 
dt dt a* (2.64)Перенос компонента А в слое «золы» (этап II) характеризуется посто­янством потока, т. е.

d 
dR

Da4tiR2-4-∖=0. 
dR)

(2.65)Граничные условия при R = RqCa = Cao; при R = RsCa = Cas.Решение уравнения (2.65) с указанными граничными условиями имеет вид:
Ca ’ I

'λn R0-R1
i-⅛ (CAn -Cаз).Определив поток компонента А при R = R0, получим

dC RΓ>A4π∙R02-^ =4n-RQ-DA-—^~[CAQ-CA1y (2.66)dR r=r0 Rq -R1
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Систему уравнений (2.61) можно записать в следующем виде: р n Rβ∙(CA0-⅛)=p ,1 Ар/САп-САя) = ^-САя-(-^)2=Ю. (2.67)^ol^o-^ιJ ^oЗдесь ω — скорость процесса, отнесенная к единице наружной поверхности.Наблюдаемая скорость процесса превращения, отнесенная к еди­нице объема твердого вещества выразится следующим образом:Wh = 3ω / R0,где ω — поток вещества любого этапа.Из системы уравнений (2.62) можно получить зависимости:— времени полного превращения tπ, при котором Ra = 0;— изменения во времени размера частиц R(t) или R(t / tπ) и степени превращения твердого вещества xB(t) или xB(t / tπ);— наблюдаемой скорости превращения от параметров процесса.В общем виде решением системы (2.67) необходимо получить зави­симость Cλa = Cλa (β, Da, к, R0, C40).Частные случаи лимитирующих стадий:— кинетическая Cλa ≈ САп ≈ СА0;— внутридиффузионная Cλa<< Cati; Cati ≈ Ca0; Car ≈ 0;— внешнедиффузионная Cλa< < САп; САп < < Cao; Casi ≈ 0; C4n ≈ 0.Расчетные формулы приведены в табл. 2.2.
Расчетные формулы процесса «сжимающееся ядро»

Таблица 2.2

Характе­
ристика

Кинетический 
режим

Внутридиффузионный 
режим

Внешнедиффу­
зионный режим

W4(C)
, г lcA⅛

Rr'Da'CaRo(Rq -R∏)
βC4

tπ Rp 'CgQ 
к-СА0

Rq'Cgp 
6Da∙Cao

Rp 'Cgp 
3β ■ C4Q

t%) tπ[l-(l-XgF3 tπ [1-3(1-Xb)2/3+2(1-¾)]

t(R) (. r"∖
41-¾J Γη JrV JRVl tπ[1-¾J +UJ ]

Г, Г R Vl T∪⅛j ]
Примеры расчета

Пример 2.11Обжиг FeS2 осуществляется в наклонном трубчатом реакторе. Частицы твердого вещества движутся в реакторе со скоростью 8 см/с. Известно, что при данных условиях за одну минуту степень превраще­ния FeS2 составляет 75%.
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Определить длину реактора, обеспечивающую 95%-ную степень превращения исходного сырья, если обжиг проводится во внешнедиф­фузионной области.
РешениеДлина реактора определится как произведение скорости движения частиц на время их пребывания, при котором степень превращения удовлетворяет заданной величине

L = Ut.Используя зависимость t = /(xtb) для внешедиффузионной области проведения гетерогенных процессов t = tπxπj, определяем tπ для экспе­риментальных данных и t для реактораtπ=- = — = 80с;xtb 0,75 t = tπκτβ = 80 • 0,95 = 76 с.Длина реактора определится L = 8 • 76 = 608 см = 6,08 м.Ответ: 6,08 м.
Пример 2.12Гранулированный колчедан подается в печь обжига с движущимся слоем колчедана. Фракционный состав колчедана следующий: 7% (мае.) частиц с Ло = 3 мм; 10% частиц с Яо = 4 мм; 83% частиц с Яо = = 6 мм. Среднее время пребывания частиц в зоне реакции равно 6 мин. Время полного сгорания частиц равно соответственно 4 мин, 6 мин и 10 мин. Определить среднюю степень превращения колчедана, если процесс лимитируется кинетической областью.
РешениеСтепень превращения колчедана — величина аддитивная и опреде­ляется согласно уравнениюXib = ₽Лв1 + P⅛2 + β3*TB3∙Для определения степени превращения колчедана различного фрак­ционного размера необходимо знать время их полного превращения, которое можно определить из соотношения

tπ2 ¾Таким образом, время полного превращения для частиц размером 3 мм определится t∏ι = t∏oκι /-R0 = 5∙3∕6 = 3 мин.Для частиц размером 4 мм tπ2 = tπ0R2 /^0 = 6∙4∕6 = 4 мин.
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Для частиц размером 6 мм tπ3 = tπ0R3 ∕R0-8∙6∕6-8 мин.Определяем степень превращения частиц различного размера из уравнения (табл. 2.2) t = tπ(l-(l-xra)i∕3.Среднее время пребывания колчедана в зоне реакции больше вре­мени полного превращения для частиц размером 3 мм и, следова­тельно, частицы данного размера полностью прореагируют, и их сте­пень превращения равна единице xtb1 = 1.Для частиц размером 4 мм время полного превращения равно сред­нему времени пребывания колчедана в зоне реации и, следовательно, эти частицы тоже полностью прореагируют xtb2 = 1.Определяем степень превращения частиц размером 6 ммxtb3 = l-(l-t∕tπ3)3 = 1-(1 -6/ 10)3 = 0,936.Следовательно, средняя степень превращения колчедана определится
xtb = 0,07 • 1 + 0,10 • 1 + 0,83 • 0,936 = 0,94.Ответ: хтв = 0,94.

Пример 2.13Твердые частицы размером 6 мм реагируют в потоке газа за 460 с на 70%. Процесс протекает в кинетической области.Какое должно быть время пребывания вещества в аналогичных условиях для достижения 95%-ной степени превращения, если грануло­метрический состав твердой смеси следующий: 20% частиц размером 2 мм, 70% частиц размером 4 мм и 10% частиц размером 6 мм.
РешениеВремя полного превращения частиц размером 6 мм определяем из уравнения t = tπ[l- (I-Xtb)V3];t =_______ -_______ =______ lθθ______= 1393 cπ I-(I-Xtb)1/3 1-(1-0,7)13Время полного превращения частиц колчедана различного размера можно определить из соотношения

tπl _tπ2 ¾Таким образом время полного превращения определится— для частиц размером 3 мм: tπl = tπ0R1 / R0 = 1393 • 2 / 6 = 464 с;— для частиц размером 4 мм: tπ2 = tπ0R2 / R0 - 1393 • 4 / 6 = 929 с;— для частиц размером 6 мм: tπ3 = tπ0R3 / R0 = 1393 • 6 / 6 = 1393 с.
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Исходя из условия задачи, степень превращения должна быть 95%. Следовательно, частицы размером 2 мм и 4 мм должны прореагировать полностью. Вклад частиц размером 6 мм в общую степень превраще­ния будет составлятьβ⅛3 =Xra - β3 • 1 - β3 • 1 = 0,95 - 0,2 - 0,7 = 0,05.Степень превращения частиц должна быть хтв3 = 0,05 / 0,1 = 0,5 и время пребывания твердого вещества в реакторе определится по уравнениюt = tπ[l - (1 -xtb3)V3] = 1393[1 - (1 - 0,5)V3] = 1218 с.Ответ: 20,3 мин.
Задачи

2.4-1. Горение жидкого топлива протекает во внешнедиффузионной области. Топливо впрыскивается в камеру сгорания, образуя капли диаме­тром 0,1 мм, летящие со скоростью 1,5 м/с. Известно, что капля топлива диаметром 0,3 мм полностью сгорает в потоке такой же скорости за 2 с. Какова длина участка пламени, в котором полностью сгорает топливо?
2.4-2. Гранулированный колчедан подается в печь обжига с движу­щимся слоем колчедана. Фракционный состав колчедана следующий: 10% (мае.) частиц с R0 - 3 мм; 20% частиц с Rq - 4 мм; 70% частиц с R0 - 6 мм. Среднее время пребывания частиц в зоне реакции равно 6 мин. Время полного сгорания частиц равно соответственно 3,5 мин, 5 мин и 8 мин. Определить среднюю степень превращения колчедана, если1) процесс лимитируется химической реакцией;2) процесс лимитируется внешней диффузией;3) процесс лимитируется внутренней диффузией.
2.4- 3. Обжиг ZnS проводится в наклонном вращающемся трубча­том реакторе. Частицы твердого вещества движутся в реакторе со ско­ростью 10 см/с. Известно, что при данных условиях за одну минуту степень превращения ZnS составляет 70%. Определить длину реактора, обеспечивающую 95 % степень превращения исходного сырья, если обжиг проводится в кинетической области.2.4- 4. Твердые частицы размером 10 мм реагируют по реакции Ar + + Btb = Rtb + Sr в потоке газа за 600 с на 80%. Процесс протекает во внешнедиффузионной области. Какое должно быть время пребыва­ния вещества для достижения 95%-ной степени превращения по твер­дому веществу, если гранулометрический состав твердой смеси следу­ющий: 10% частиц размером 5 мм, 5% частиц размером 6 мм и 75% частиц размером 8 мм.
2.4- 5. Гетерогенный процесс описывается реакцией Ar + Btb → Rr + + Stb, в котором твердые частицы размером 6 мм за 10 мин реагируют на 95%. Процесс лимитируется внутренней диффузией. Определить время для достижения той же степени превращения для частиц размером 10 мм.
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2.4- 6. Твердые частицы размером 6 мм реагируют по реакции Ar + + Btb = Rγb + Sr в потоке газа за 400 с на 90%. Процесс протекает в кине­тической области. Определить среднюю степень превращения твердого вещества за 360 с, если гранулометрический состав смеси следующий: частиц размером 2 мм — 15%, частиц размером 3 мм — 60%, а частиц размером 4 мм — 25%.2.4- 7. Гетерогенный процесс описывается реакцией Ar + Btb → Rr + + Stb. Твердые частицы размером 10 мм полностью реагируют за 15 мин.во внешнедиффузионной области. За некоторое время пре­бывания твердая часть реагирует на 80%. При переводе процесса в кинетическую область время полного превращения частиц твердого становится равным 12 мин, а при переводе его во внешнедиффузион­ную область — 10 мин. Определить степень превращения твердого в кинетической и внешнедиффузионной областях за то же самое время.
2.4- 8. Обжиг ZnS проводится в наклонном вращающемся трубча­том реакторе. Частицы твердого вещества движутся в реакторе со ско­ростью 10 см/с. Известно, что при данных условиях за одну минуту степень превращения ZnS составляет 70%. Определить длину реактора, обеспечивающую 95%-ную степень превращения исходного сырья, если обжиг проводится во внешнедиффузионной области.
2.4-9 . Обжиг ZnS проводится в наклонном вращающемся трубча­том реакторе. Частицы твердого вещества движутся в реакторе со ско­ростью 10 см/с. Известно, что при данных условиях за одну минуту степень превращения ZnS составляет 70%. Определить длину реактора, обеспечивающую 95%-ную степень превращения исходного сырья, если обжиг проводится в внутридиффузионной области.
2.4-1 0. В реакторе с кипящим слоем осуществляется восстановле­ние CO2 на углероде. В реактор непрерывно подается свежий углерод, так чтобы объем твердого оставался постоянным и равным 0,1 м3. За 10 мин реакции размер частиц уменьшается в два раза. Определить степень превращения по углероду на данный момент времени, время полного превращения углерода и среднюю массовую скорость подачи углерода в реактор, если насыпная плотность углерода 480 кг/м3.
2.4-1 1. Гетерогенный процесс описывается реакцией Ar + Btb → Rr + + Stb, в котором твердые частицы размером 12 мм за 20 мин реагируют на 75% при лимитирующей стадии внутренней диффузии. На сколько сократится время пребывания в зоне реакции той же степени превра­щения, если размер частиц уменьшить в два раза.
2.4-1 2. Твердые частицы размером 6 мм реагируют по реакции Ar + + Btb = Rtb + Sr в потоке газа за 400 с на 80%. Процесс протекает во внешнедиффузионной области. Какое должно быть время пребыва­ния вещества в аналогичных условиях для достижения 90%-ной сте­пени превращения, если гранулометрический состав твердой смеси сле­дующий: 40% частиц размером 2 мм, 50% частиц размером 4 мм и 10% частиц размером 6 мм.
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2.4-1 3. Гетерогенный процесс описывается реакцией Ar + Btb → Rτ, в котором твердые частицы размером 6 мм имеют степень превраще­ния 95%. Константа скорости реакции равна 0,8 см/с, а коффициент массоотдачи равен 0,3 см/с. Концентрация реагента А в газовом потоке равна 0,02 моль/л. Рассчитать скорость превращения газового реа­гента, отнесенную к единице объема твердой фазы при заданном xγb.
2.4-1 4. В реакторе процесс восстановления диоксида углерода на гранулах углерода размером 8 мм. Константа скорости реакции равна 0,2 см/с, а коэффициент массоотдачи равен 0,03 см/мин. При этом достигается степень превращения углерода, равная 0,9. Опреде­лить скорость превращения диоксида углерода, отнесенную к единице объема твердой фазы.
2.4-1 5. В реакторе осуществляется гетерогенный процесс, описыва­емый реакцией Аж + Btb → Rx, в котором твердые частицы размером 10 мм имеют степень 90%. Константа скорости реакции равна 0,6 см/с, а коэффициент массоотдачи равен 0,4 см/с. В качестве жидкой фазы используется серная кислота 80%-ной концентрации, а в качестве твердой фазы — железо, плотность которого равна 7 г/см3. Cao = 0,015 моль/л; Cbo = 0,125 моль/л. Рассчитать наблюдаемую скорость про­цесса, отнесенную к единице объема твердой фазы, если время пребы­вания частиц в зоне реакции равно 20 мин.

2.5. Гетерогенно-каталитический процесс

Процесс на поверхности непористого катализатораРеагент А из потока газа диффундирует через диффузионный погра­ничный слой, образуемый потоком у поверхности катализатора, и реа­гирует на этой поверхности подобно схеме процесса на рис. 2.5. Про­дукты таким же путем отводятся от поверхности катализатора в поток.Изотермический процесс в стационарном режиме описывается урав­нением материального балансаP(Ca-Cao) = W(Ca). (2.68)Наблюдаемая скорость превращения, т. е. зависимость скорости превращения от измеряемых, «наблюдаемых» концентраций в потоке Wh определяется из уравнения (2.68). Для этого необходимо из этого урав­нения получить зависимость Ca(Cao) и подставить в выражение W(Ca).В случае реакции первого порядка, т. е. W(Ca) = -кСА получаемCa=-⅛ (2.69)
Wh(C) =-Lc⅛o .1+- P (2.70)
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Частные случаи лимитирующих стадий:— кинетическая к << β, Ca ≈ Cao, Wr11(C) = Wr11(C0);— внешнедиффузионная к > > β, Ca ≈ Cao, Wah(C) = -βC40 В остальных случаях переходный режим.
Процесс в пористом зерне катализатораПринимаем, что перенос вещества А из потока к поверхности ката­лизатора достаточно интенсивен, т. е. концентрация реагентов в потоке и у поверхности катализатора одинаковы. Физическая схема процесса следующая. Исходные вещества диффундируют по порам катализа­тора внутрь пористого зерна. Одновременно происходит превращение исходного реагента (протекает каталитическая реакция) на поверхно­сти пор. Поскольку поверхность пор много больше внешней поверхно­сти зерна катализатора, химическое превращение можно представить как квазигомогенное в зерне катализатора. Диффузия реагента в порах характеризуется эффективным коэффициентом диффузии Оэф , а ско­рость реакции относить к единице объема зерна катализатора.

Рис. 2.7. Схема гетерогенно каталитического процесса 
в плоском пористом зерне катализатора и распределение 

концентрации газового компонентаПредположим, что зерно катализатора — плоское тело толщиной 2R0 с закрытыми боковыми гранями (рис. 2.7), так что диффузия протекает только в одном направлении между противоположными гранями. Про­цесс описывается диффузионным уравнением с источником вещества, записанным для одной половины зерна, поскольку последнее симме­трично относительно плоскости симметрии, где находится начальная точка координаты R по толщине зерна
(2.71)
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с граничными условиямипри 7? = О -^- = 0; 
dRприR = R0 Ca=Cao.

(2.72)

При рассмотрении реакции первого порядка уравнение (2.71) можно разрешить аналитически относительно Caexp(φR∕R0) + exp(-φR∕R0)z, Lj Д —--------------------------------------------------------------------- G Д ∩.exp(φ) + exp(-φ) (2.73)Наблюдаемая скорость превращения определяется как среднеинте­гральная скорость превращения в пористом зерне, отнесенная к еди­нице объема зерна.Определяя -1 Rq
Wh(C) = --$kCAdR = ° , (2.74)ЬСА0[ехр(ф)-ехр(-ф)] fc-CA0-th(pφ[exp(φ) + exp(-φ)] φ

где th φ = (exp(φ) - exp(-φ)) / (exp(φ) +exp(-φ)); φ = R0 ляющий параметр (модуль Зельдовича-Тилле).Степень использования внутренней поверхности катализатора η — отношение наблюдаемой скорости превращения к скорости превраще­ния, определенной при концентрации СА0,Wh(Ca) _ th φ 
W(Ca) φ ' (2.75)Точные расчеты показывают, что уравнение (2.75) с практически достаточной точностью может быть применено для зерен катализатора другой геометрической формы (отличной от плоской пластины), если в параметре φ использовать вместо R0 величину, равную отношению объема зерна к его наружной поверхности.

Примеры расчета
Пример 2.14Определить изменение степени использования внутренней поверх­ности пористого катализатора и наблюдаемой скорости превращения при проведении реакции типа A → R осуществляемой на пластинчатом пористом катализаторе с толщиной пластинки равной 6 мм. Коэффи­циент диффузии компонента А в катализаторе не зависит от темпера­туры и равен 0,6 cm2∕c. Реакцию проводят при температуре 733 К, а при температуре 683 К константа скорости реакции равна 0,82 с-1. Энергия 
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активации данной реакции равна 44 800 дж/моль. Концентрация ком­понента А в исходном потоке (реакционной среде) остается постоянной и равной 0,035 моль/л.
РешениеОпределяем константу скорости при температуре 733 К из уравне­ния lnk кг -RxTb Ту)или ln⅛ = ±⅛μ--J-') =0,5391, 0,82 8,31 <683 733)откуда k733 = 1,4 с1.Находим значение модуля φ:ф=к"1/1=о’зЖ=0,4582-
Определяем значение степени использования внутренней поверхно­сти катализатора при температуре 753 Кthφη =-----Ф 0,42860,4582 = 0,9354.Определяем наблюдаемую скорость процесса при температуре 733 КWh(C) = η к СА0 =0,9354 1,4 0,035 = 0,046 моль/(л • с).Определяем константу скорости при температуре 753 К1 k753 44 800< 1 1 λp,ooIn -Z53- =------------------------- =0,733.0,82 8,31 <683 753)Откуда k753 = 1,7 c~1.Находим значение модуля φ:

φ = 0,3 — = 0,5059.Определяем значение степени использования внутренней поверхно­сти катализатора при температуре 753 К0,46920,5059 = 0,9273.Определяем наблюдаемую скорость процесса при температуре 753 КWh (C) = η • к ■ Cao = 0,9273 ■ 1,7 ■ 0,035 = 0,059 моль/(л • с).
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ВыводПри увеличении температуры процесса на 20° степень использова­ния внутренней поверхности катализатора уменьшается, а наблюдае­мая скорость процесса возрастает.
Пример 2.15Определить изменение степени использования внутренней поверх­ности пористого катализатора и наблюдаемой скорости превращения при проведении реакции типа A → R, если сферический пористый ката­лизатор диаметром, равным 12 мм, заменить пластинчатым катализа­тором толщиной 2 мм. Коэффициент диффузии компонента А в ката­лизаторе равен 0,4 cm2∕c. Реакцию проводят при температуре 745 К, а константа скорости реакции равна описывается уравнением к - 3,2 × × 106exp(-8600 / Т) с-1. Концентрация компонента А в исходном потоке (реакционной среде) остается постоянной и равной 0,025 моль/л.
РешениеОпределяем константу скорости при температуре 745 К

к = 3,2 ∙ 105exp(-8600 / 745) = 3,1 ст1.Определяем Knp для сферического катализатора
Определяем модуль φ для сферического и пластинчатого катализа­тора: .p = 0,24P^ = 0,5567; VD V ОД ιp. = 0,1. = 0,2783.pVD ψθ,4
— для сферического катализатора φ = Knp
— для пластинчатого катализатора φ = KnpОпределяем изменение степени использования внутренней поверх­ности катализатора: thΦcφ 0,5055Псф = Фсф = 0,5567 = 0,908Ппл thφιuι 0,2713 0,9749φιuι 0,2783Степень использования внутренней поверхности пластинчатого ката­лизатора больше, чем сферического катализатора при заданных размерах.Определяем наблюдаемую скорость процесса на сферическом каталтзатореWh (C) = η • к ∙ Ca = 0,908 • 3,1 • 0,025 = 0,07 моль/(л • с).
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Определяем наблюдаемую скорость процесса на пластинчатом ката­лизатореWH(c) = n-k-CA =0,9749∙3,1∙0,025 = 0,0755 моль/(л • с).Наблюдаемая скорость процесса на пластинчатом катализаторе выше, чем на сферическом катализаторе.
Пример 2.16Определить, как изменится степень использования внутренней поверхности пористого катализатора и наблюдаемая скорость превра­щения при проведении реакции типа A → R, осуществляемой на пла­стинчатом пористом катализаторе с толщиной пластинки, равной 4 мм, если взять катализатор сферический диаметром 5 мм. Коэффи­циент диффузии компонента А в катализаторе не зависит от формы и равен 0,07 cm2∕c. Реакцию проводят при температуре 433 К, а при температуре 480 К константа скорости реакции равна 1,82 с-1. Энергия активации данной реакции равна 44 800 Дж/моль. Концентрация ком­понента А в исходном потоке (реакционной среде) остается постоянной и равной 0,015 моль/л.
РешениеОпределяем константу скорости при температуре 433 К согласно уравнению Аррениуса, т. е. запишем два уравнения Аррениуса для раз­личных температур1,82 = k0exp[-44 800 / (8,314 • 480)];k433 = fc0exp[-44 800 / (8,314 • 433)].Решая указанные два уравнения, находим константу скорости реак­ции при температуре 433 К k433 = 0,538 с-1.Находим приведенный радиус для сферической частицы катализа­тора

V 3πβ3 1 1Rπd=- = ^------ = ~R = ~∙ 2,5 = 0,83 мм.πp S 4π∙K2 3 3Определяем значения модуля Зельдовича-Тилле и степень использо­вания внутренней поверхности зерен катализатора различной формы
„ / к ∕θ,538 „ 1-^r, thφ 0,52Φ∏ -¾<Γr. ~ 0,2J ∩ ∩7 - 0,557; ηιra — — — 0,934;

]∣D3φ у 0,07 φ 0,557
„ П<~ „ „„„ /0,538 _ thφ 0,226 „Фс* = ^∏d I----- = 0,083. /--------- = 0,23; ηc⅛ =------ =---------= 0,983.Ф ∖¾ \ 0,07 lcφ <р 0,23
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Находим изменение степени использования внутренней поверхно­сти зерен катализатора ηcφ rz 0,983 1 05Ппл 0,934 ’Степень использования внутренней поверхности сферической формы катализатора приведена выше.Находим изменение наблюдаемой скорости превращения компо­нента А на катализаторах различной формы
^¾ι,cφ _ 'Лсф _ Псф _ 0,983 1 θ5‰ fc∙Q∙η≡ Лпл o,934Наблюдаемая скорость возрастет и приблизится к скорости процесса, протекающего в кинетическом режиме.

Задачи
2.5-1. Рассчитать и построить зависимость степени использования внутренней поверхности пористого катализатора от модуля Зельдо- вича-Тилле.
2.5-2. Степень использования внутренней поверхности катализа­тора равна 0,7. Размер пластинчатого зерна катализатора равен 6 мм. Определить эффективный коэффициент диффузии и область проте­кания процесса при проведении каталитической реакции типа A —> R 

с константой скорости 0,12 c^1.
2.5-3. Каталитическая реакция типа A → R проводится на пластин­чатых зернах катализатора размером 3 мм. Константа скорости равна 1,85 с-1. Эффективный коэффициент диффузии равен 0,06 cm2∕c. Опре­делить степень использования внутренней поверхности катализатора и область протекания процесса.
2.5-4. Как изменится скорость каталитического процесса и сте­пень использования внутренней поверхности пористого катализатора в виде пластин размером 2R0 = 5 мм, если понизить температуру с 560 до 500 К. Реакция первого порядка с константой скорости, определяе­мой уравнением к = 3,5 ∙ 106exp(-7600 / Т) с-1. Эффективный коэффи­циент диффузии остается неизменным и равным 0,7 cm2∕c.
2.5-5. Проводится реакция первого порядка на пористом катализа­торе пластинчатого типа с толщиной пластинки 4 мм. Константа скоро­сти реакции равна 0,3 с-1. Эффективный коэффициент диффузии равен 0,5 cm2∕c. Как изменится наблюдаемая скорость процесса и степень использования внутренней поверхности катализатора, если толщина пластинки катализатора 6 мм.
2.5-6. Как изменится скорость каталитического процесса и сте­пень использования внутренней поверхности пористого катализатора в виде пластин размером 2R0 = 5 мм, если понизить температуру с 560 до 500 К. Реакция первого порядка с константой скорости, определяе­
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мой уравнением к-3,5 ■ 106exp(-7600 / Г) c~1. Эффективный коэффи­циент диффузии остается неизменным и равным 0,7 cm2∕c.2.5-7. Как изменится наблюдаемая скорость каталитического про­цесса и степень использования внутренней поверхности сферического катализатора радиусом 8 мм, если температуру изменить с 559 К до 653 К. Реакция первого порядка. Константа скорости определяется уравне­нием к = 4,2 ∙ 106exp(-8200 / Т) с-1. Эффективный коэффициент диф­фузии равен 0,6 cm2∕c и не зависит от температуры.
2.5-8. Определить изменение степени использования внутренней поверхности пористого катализатора и скорости реакции при прове­дении реакции первого порядка A → R при изменении температуры с 700 К до 600 К и его формы с пластинчатого (2R0 = 4 мм) к табле­тированному (2R0 = 4 мм, H - 1/3 О). Эффективный коэффициент диффузии равен 0,02 cm2∕c, константа скорости реакции при темпе­ратуре 810 К равна 3,2 с-1, Энергия активации данной реакции равна 36 700 Дж/моль.
2.5-9. Определить изменение степени использования внутренней поверхности пористого катализатора и скорости реакции при прове­дении реакции первого порядка A —> R, если сферический катализатор размером 2R0 = 6 мм заменить пластинчатым с размером пластины 2R0 = 4 мм. Эффективный коэффициент диффузии равен 0,3 cm2∕c, кон­станта скорости реакции при температуре 700 К равна 0,82 с-1.
2.5-10. Определить изменение степени использования внутренней поверхности пористого катализатора и скорости реакции при проведе­нии реакции первого порядка A → R на сферическом катализаторе раз­мером 2R0 = 6 мм при изменении температуры с 603 К до 703 К. Эффек­тивный коэффициент диффузии равен 0,09 cm2∕c, константа скорости реакции при температуре 653 К равна 1,52 с-1, энергия активации дан­ной реакции равна 56,565 кДж /моль.
2.5-11. На непористом катализаторе протекает реакция первого порядка. Константа скорости, отнесенная к единице объема катализа­тора, при температуре 500 К равна 1,5 с-1. Энергия активации реак­ции равна 84 кДж/моль. Коэффициент массоотдачи из потока газовой фазы к поверхности катализатора равен 2,5 м/с и не зависит от темпе­ратуры. Построить зависимость Infc11 =/(1 / Т) в интервале температур 450—800 К, и указать пределы температур для лимитирующих обла­стей протекания реакции.



Глава 3
ХИМИЧЕСКИЕ РЕАКТОРЫХимический реактор—устройство, предназначенное для проведения химического превращения. Химический реактор — понятие обобщен­ное, относится к реакторам различного типа, колоннам, башням-авто­клавам, печам и т. п., названия которых происходят из-за их назначе­ния или внешнего вида.По режиму работы различают реакторы периодического действия и реакторы непрерывного действия.Реакторы периодического действия представляют собой емкость, оснащенную мешалкой, в которую загружается исходное реакционное сырье (жидкость или суспензия при осуществлении гетерогенных про­цессов «газ-твердое»). После проведения химического превращения продукты выгружаются из реактора и процесс повторяется.Температурный режим поддерживается или теплоносителем, цирку­лирующим в рубашке реактора, или во встроенном теплообменнике.Реакторы непрерывного действия подразделяются на реакторы вытеснения и реакторы смешения. Исходное сырье непрерывно посту­пает в реактор и в то же самое время выводится из реактора. Гидроди­намический режим в непрерывных реакторах вытеснения и смешения различен. Температурный режим в непрерывном реакторе смешения поддерживается как в периодическом реакторе смешения, а в реакторе вытеснения чаще всего — в рубашке реактора.

3.1. Расчет химического реактора и процесса, осуществляемого 
в изотермических условияхПроцессы, протекающие при постоянной температуре, называются изотермическими процессами. При расчете изотермического процесса в реакторе используются балансовые уравнения на основе закона сохранения количества вещества.

Проточный реактор идеального смешения (РИС-н)В проточном реакторе реакционная смесь непрерывно подается в реак­тор, а продукты — отводятся из него. Процесс протекает в стационарном состоянии. В режиме идеального смешения химический состав, темпера­тура, давление и другие параметры, характеризующие свойства реакцион­
68



ной массы, имеют одинаковые значения во всех точках реактора. Уравне­ние материального баланса для компонента А смеси имеет вид
V0Ca0-V0Ca = Wa(C)-Vp, (3.1)где V0 — объемный расход реакционной смеси; vp — объем реактора.Если объем реакционной смеси не меняется в результате протекаю­щей реакции, то уравнение (3.1) приобретает вид

Ca~Cao =VyA(C) (3.2)
или

Ca0 -W(C), (3.3)где Ca — концентрация компонента А в смеси; τ — условное время реакции.Уравнения (3.2) и (3.3) называют математической моделью про­цесса τ = vp /V0. (3.4)Здесь используется объемный расход смеси V0 при нормальных усло­виях, и потому условное время реакции τ не совпадает со средним вре­менем пребывания, которое определяется подобным уравнением (3.4), но объемный расход реакционной смеси берется при рабочих условиях.В табл. 3.1 представлены расчетные уравнения для реактора непре­рывного действия, работающего в режиме идеального смешения при проведении в нем простых и сложных, необратимых и обратимых химических реакций (различные виды зависимостей Wa(C)), когда плотность смеси остается постоянной.
Таблица 3.1

Расчетные уравнения для реактора идеального смешения непрерывного действия

Реакция Кинетическая модель г(с) Расчетные уравнения

A→R кСА τ _ CAQ - Ca _ Xa .
кСА к(1-хА)’ 

r Caq . v fa 
1 + кт 1 + кт

A->R fcQ"; 
(n≠D

т_ Cao-Ca _ _______хА_____
kCnA кС^-ХАУ1

A + B→R кСАСв;(Cbo / Cao = b; Cao ≠ Сво)
τ~ Cao-Ca^ca (¾o “ Cao + Ca )

Xa 
τ =--------------------------

кСА0(1-хА)(Ь-хА)
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Окончание табл. 3.1

Реакция Кинетическая модель г(с) Расчетные уравнения

A<→R k,CA - k,CR; 
(⅛ = 0)

τ _ Cao - Ca⅛ca - fc_i CCxo - Ca )
τ=--------½;

ki-(ki+k-i)xA
_ k1τ

a l + (k1+k~1)τ

A→R→S Ca;
⅛1 Ca - k2CR; 

K2Cr

τ _ Cao- Ca _ xa -⅛Ca k1 (1-xa)
r C Ай . k1τ
'-'A ~ - 1 ’ % A ~ 1 7 31 + fc∣τ 1 + fc∣τ

Q ¾-cCa0
r (l+k1τ)(l+k2τ)'

Q _ ^1Т2СА0
s (l+k1τ)(l+k2τ)'

1
τsmax^√A⅛

A→R-, 
A→S

(k1 + k2)CA τ _ cA0 ~ cA ______________ xA____________.

(kj + k2)cA (kχ + k2) (1-xa)
c cA0
a l + (k1+k2)τ'
χ (k1+k2)τ .

l + (k1 +k2)τ
_ kitCA0

l + (k1+k2)τ'

Q __ ⅛-cCao
s l + (k1+k2)τПри других кинетических зависимостях решение уравнения (3.3) возможно графически или с использованием ЭВМ.

Реактор идеального вытеснения (РИВ)Реакционная смесь движется в режиме идеального вытеснения, если скорости всех элементов смеси в произвольном сечении реактора равны между собой (поршневой режим), т. е. отсутствует осевое пере­мешивание, а радиальное перемешивание считается идеальным.Уравнение материального баланса для компонента А смеси записы­вается для элементарного участка реактора и имеет видV0Ca = V0(Ca + dCA) + WA(C)dvp.Математическая модель процесса в реакторе идеального вытеснения имеет вид
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= Wa (с), при vp = ONa = Nao. (3.5)Если объемный расход реакционной смеси V0 — величина постоян­ная, тогда уравнение (3.5) можно преобразовать к следующему выра­жению: ⅛ = Wa (С), при τ = 0 Ca = СА0. (3.6)
dτДифференциальное уравнение (3.6) с начальным условием для неко­торых видов простых химических реакций имеет аналитическое реше­ние. В табл. 3.2 представлены решения уравнения (3.6) как расчетные формулы для реактора, работающего в режиме идеального вытеснения при проведении в нем простых и сложных химических реакций, когда реакционный объем остается в процессе реакции постоянным

Таблица 3.2
Расчетные уравнения для реактора идеального вытеснения

Реакция Кинетическая 
модель г(с)

Расчетные уравнения

A→R кСА I1 Cao I1 1τ = = -In--------;
к Ca к 1-xa

Ca = C40exp(-kτ); хА = 1 - exp(-kτ)

A→R кСА-, 
(∏≠ D

r,l-n _ r,l-n gA gAO .
fc(n-D ’

A + B→R *CaCb;(Cbo / Cao = Ь; 
Cao ≠ Сво)

τ = ------ ---------ln½½0;
k(Cβ0 —СА0) CboCa

1 1 Ъ-хАτ =------------- In---------—
кСА0(Ь-Г) Ь(1-хА)

Aς*R ⅛ Ca - k_]CR; 
(Cr ≠ 0)

СА=——Cao -½-+e-⅛+M)τ ;
kι + K,1 L^1 J

x^k1+1kS1 e^c*ι+fc-ι5τ]

A→R→S ^jCa;
fc2CA - k2Crt; 

I^Cr

τ = I1iiCao = lln J_. ⅛ Ca k1 1-xa
Ca= C40exp(-fc1τ); xa = 1 - exp(-k1τ);

CR=-^-CA0(e-^-e-^); 
k2-kι

1 fcι, -⅛- 

Rmax k1-k2
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Окончание табл. 3.2

Реакция Кинетическая 
модель г (с)

Расчетные уравнения

A→R∙, 
A→S

(k1 + k2) Ca T 1 C Д0 T1 1
τ =1—In = -—-In--------;

Ki + k2 Ca Ki + K2 1 — хА

са = CA0exp(-(k1 + k2)τ);
xa = 1 - exp(-(ki + k2)τ);Cr=-^Ca (l-e-⅛÷⅛)τ);

k1+k2 0 
Ic

Реактор идеального смешения периодического действия (РИС-п)Реакторы этого типа состоят из резервуара и смесительного устрой­ства, где компоненты смеси хорошо перемешиваются и реагируют между собой в течение определенного периода времени. Очевидно, что протекающий в нем процесс — нестационарный, материальный баланс в периодическом реакторе смешения имеет вид
⅛ = Wa(C)∙vp, при t = 0NA = Nao. (3.7)
atЕсли объем реакционной смеси в процессе реакции остается посто­янным, тогда уравнение (3.7) преобразовывается к следующему виду:

= Wa(С), при t = 0 Ca = Cao. (3.8)
atПри замене условного времени контакта реагентов τ в табл. 3.2 на время t, можно использовать эту таблицу и при расчетах реакто­ров периодического действия.

Примеры расчетов
Пример 3.1Проводится жидкофазная реакция первого порядка A → R с кон­стантой скорости 0,45 мин-1. Объемный расход реагента составляет 30 л/мин. Сравнить степень превращения вещества А, достигаемую в реакторе смешения и вытеснения объемом 150 л каждый.
РешениеСтепень превращения исходного вещества для реакции первогопорядка в реакторе смешения определяется формулой хА =--------(см.

l + kτтабл. 3.1), а в реакторе вытеснения — хА = 1 - exp(-kτ) (см. табл. 3.2).Определяем время пребывания как отношение объема реактора к объемному расходу реагента. Поскольку объемы реактора смешения и вытеснения равны, время пребывания в обоих реакторах будет оди­наковым:
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τ = vp∕V0 =150/30 = 5 мин.Определяем степень превращения в реакторе смешения 
kτ 0,45-5 n,o l + kτ 1 + 0,45-5Определяем степень превращения в реакторе вытеснения

xa = 1 - exp(-0,45 • 5) = 0,89.Следовательно, при проведении простой реакции в реакторе сме­шения и в реакторе вытеснения равных объемах степень превраще­ния в реакторе вытеснения больше, чем в реакторе смешения. Реактор вытеснения более предпочтителен.
Пример 3.2Жидкофазный процесс описывается простой реакцией первого порядка A → R с константой скорости, равной 0,12 мин-1. Концентра­ция вещества А в исходной потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая сте­пень превращения вещества А равна 0,85. Определить, какое количе­ство вещества А можно переработать за один час в реакторе идеального смешения объемом 0,8 м3.
РешениеАналогичные задачи целесообразнее всего решать по предлагае­мому алгоритму.1. Выбирается формула, по которой можно найти ответ на постав­ленный в задаче вопрос. В данном случае

^AO - V0Cдо-Выясняется, что необходимо найти. В данной задаче Cao известно, необходимо найти V0.2. Для определения V0 используется формула (3.4), которая записы­вается относительно V0 следующим образом:
V0^vp∕τ.По условию задачи vp известно, и выясняется, что в данном случае необходимо найти τ.3. Для определения τ используется математическая модель реак­тора смешения, которая связывает концентрации реакционной смеси в реакторе, время пребывания и кинетическое уравнение реакции

Ca-Cao =Wa(c,t).

4. Записывается кинетическое уравнение реакции
Wa(C,T) =-кСА.
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5. Записывается значение СА, выраженное через СА0, и степень пре­вращения Ca - CaoCI ~xa)∙После записи алгоритма расчета проводится численное вычисление всех значений, начиная с п. 5 и заканчивая п. 1.
Ca - 3(1 - 0,85) = 0,45 кмоль/м3.Решаем математическую модель относительно τ:

xA 0,85 „„τ =------- ---- =------------------- = 47,22 мин:к(1-хА) 0,12(1-0,85)V0 = vp ∕τ = 0,8 / 47,22 = 0,0169 м3/мин = 1,016 м3/ч;Nao = v0Ca0 = 1,016 ‘ 3 =3,048 кмоль/ч.
Пример 3.3Жидкофазная обратимая реакция второго порядка 2A^±R + S имеет константу скорости прямой реакции 2 ∙ IO-3 м3 (кмоль • с) и константу равновесия Kp = 9. Объемный расход с концентрацией вещества A Cao = = 1,5 кмоль/м3 равен 4,8 м3/ч. Требуемая степень превращения веще­ства А составляет 80% от равновесной степени превращения. Опреде­лить необходимый объем реактора идеального смешения для проведе­ния данного процесса.
РешениеЗапишем алгоритм решения.Объем реактора определяем по уравнению (3.4)vp = V0τ.Условное время пребывания τ находим из базового уравнения для реактора смешения

Ca-Cao =щА(С)Ту

Кинетическое уравнение скорости превращения записываем согласно стехиометрическому уравнению?УА(С,Т) = -2к! ∙Cao(1-xa)2 +k,1 -Cr-Cs.Концентрации продуктовRhS определяем согласно стехиометрии
Cr = Cs =—Cao ∙xa.C учетом вышеизложенного выражаем τ из базового расчетного уравнения для РИС-н
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--- ------------------ ξaπ------------- ∙2^ι Cλo (1 - xa )2 -—fc_iCAOx^Константу скорости обратной реакции выражаем из Kp и константы скорости превращения вещества А по прямой реакции
Iti =—• KpСтепень превращения вещества А определяем согласно условия задачи

Хд θjθ¾4jpaBH∙Выражаем константу равновесия согласно уравнению (1.29)
<ι V_ ^Л.равн'^S,paBH _ ×2 A1paB∏J _ (хА,равн)2Р " (СЛравн)2 " (Cao(1-xa))2 " 4(1-хАравн)2 'Решаем последнее уравнение относительно хАряв„:

xAnaBH = 0J85- zι, pαx>tι jРассчитываем заданную степень превращения вещества А
хА = 0,8 • 0,85 = 0,68.Определяем константу скорости обратимой реакцииfc_i = 022 ∙ IO-3.Подставляя найденные зачения в уравнение для расчета τ, находимτ =------------------------------------------------------------------ = 0,35 ч.2∙2∙10-3 1,5(1-0,68)2 -0,22 10-3 ∙l,5 0,682Рассчитываем объем реактора идеального смешения

Vp ZZ V0T = 4,8 • 0,35 = 1,7 м3.
Пример 3.4Жидкофазный процесс, описываемый реакцией второго порядка типа 2A → R с константой скорости равной 2,3 л/(моль • мин) про­текает в реакторе идеального смешения объемом 0,4 м3. Объемный расход исходной смеси с концентрацией реагента Cao = 0,5 кмоль/ м3 равен 3,6 м3/ч. Определить производительность реактора по про­
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дукту R и рассчитать объем реактора идеального вытеснения для полу­ченной производительности.
РешениеОпределим время пребывания в реакторе смешенияτpc = Vpc /V0 = (0,4 / 3,6)60 = 6,7 мин.Из базового уравнения для реактора смешения

Ca-Cao =Wa^c>t^ 
τгде Wa (С, Т) = -2kC^, находим значение Ca - 0,15 кмоль/м3.Рассчитываем степень превращения вещества А

_ САо-Ca _ 0,5-0,15
•А- Д ~~ ~~ w• / •Q0 0,5Рассчитываем производительность реактора смешения по продукту 

R

Nr = VoCaoxa / Va = 3,6 • 0,5 • 075 / 2 = 0,675 кмоль/ч.Рассчитываем время пребывания в реакторе идеального вытеснения для достижения степени превращения аналогичной в реакторе идеаль­ного смешения по формуле (табл. 2.1)
τ =_____ ^4_____ =_______ 91Z_______ = 115рив 2кСА0(1-хА) 2 2,3 0,5 (1-0,7) ’Рассчитываем объем реактора вытеснения по формуле^р.рИв = V0Tphb = (3,6 • 1,15)1000 / 60 = 60,9 л.

Пример 3.5Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; A → S с кон­стантами скоростей k1 = 0,28 л/(моль • мин) и к2 = 0,12 л/(моль • мин). Объемный поток с концентрацией вещества А 1,6 моль/м3 равен 100 л/мин. Определить объем реактора смешения и достигаемую сте­пень превращения вещества А при условии, что производительность по продукту R составляет 4,8 кмоль/ч.
РешениеПроизводительность по продукту R составляет 4,8 кмоль/ч или 80 моль/мин. Следовательно, концентрация вещества R в выходном потоке будет равна производительности по веществу R, деленной на объемный поток реакционной смеси80 

Cr=-----= 0,8моль/л .r 100
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Скорость изменения концентрации вещества R в реакторе смешения выражается уравнением— = k1 ∙ C2a или C2a = -⅞-.
τ K1 ∙τИз базового уравнения для реактора смешения
Q-Qo

τгде Wa (C,T') = -(fc1 + k2)Q, и c учетом полученного выражения для Ca запишемQ — Qo — —G⅛ ^∣^ / (^k1) или Ca — Cao — — (k1 + k2) Q /'^1.Следовательно,Q = Qo - (fcι + fc2)Q ∕∙fcι = 1,6 - C0,28 + 0,12)0,8 / 0,28 = 0,46 моль/л; 
ха — CQo- Q) / Qo — (1,6 — 0,46).Базовое уравнения для реактора смешения разрешаем относи­тельно τ Q -Qo _ 0,46-1,6 _-(k1+k2)Q -(0,28 + 0,12)∙0,462Определяем объем реактора

Vpc = v0τ =100 • 13,5 = 1350 л.
Пример 3.6Жидкофазный процесс описывается сложной реакцией типа A → 

→ R —> S с с константами скоростей k1 = 5 мин-1 и к2 - 1,8 мин-1 Исход­ная концентрация вещества А равна 4,8 моль/л. Объемный расход смеси равен 18 м3/ч. Рассчитать объем реактора смешения с целью получе­ния максимального количества продукта R, селективность и произво­дительность по продукту R.
РешениеГрафик изменение концентрации промежуточного продукта 

R от времени проведения указанной реакции имеет максимум. Для получения максимального количества продукта R необходимо выво­дить реакционную массу из реакционной зоны в момент, когда кон­центрация вещества R максимальна, что соответствует оптимальному времени пребывания в реакционной зоне.Для нахождения оптимального времени пребывания необходимо найти функцию Cr =f(τ), взять производную по τ, приравнять ее к нулю /(τ) = 0 и решить относительно τ.
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Из базового уравнения для реактора смешения для продукта R
Cr+Cro =Wr(Ct^ τгде Wr(C, Т) = k1Cλ - k2CR, и при условии, что Cro = 0 получаем

r _ КтСАо R (l + k1τ)(l + k2τ)'Время пребывания реакционной массы в зоне реакции, при котором достигается максимальная концентрация промежуточного вещества R, определяется формулой 1 1Ir = , = , = 0,33 мин.max √k∏⅛Определяем степень превращения вещества А по формуле (табл. 3.1)fc1τ 5 0,33 rn
хА = —1— =------ --------= 0,62.l+k1τ 1 + 5-0,33Определяем концентрацию продукта R на выходе из реактораz-∣ k^-τ∙C^0 5∙0,33∙4,8 , .

Cr = 7 , \/ ,------- г = 7------------------- w----------------------\ = 1» 54 моль/л.(l+fc1 ∙τ)(l+k2 ∙τ) (1 + 5-0,33)(1 + 1,8-0,33)Определяем производительность по продукте R
Nr = V0Cr = 18 • 1,54 = 27,72 кмоль/ч.Определяем объем реактора смешения
vphc = V0τ =18 • 0,33 • 1000 / 60 = 99 л.Определяем селективность по продукту R

S11= N’ = ™ = 0 52
Nao-xa 18-4,8-0,62

Пример 3.7Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; A → S с кон­стантами скоростей k1 = 0,3 л/(моль • мин-1) и к2 = 0,2 л/(моль • мин-1). Объемный поток равен 6 м3/ч. Процесс проводится в реакторе вытес­нения объемом 300 л. Концентрация продукта R на выходе из реактора равна 2,5 кмоль/м3. Определить мольную нагрузку на реактор по веще­ству А и степень его превращения в реакторе.
РешениеМольная нагрузка на реактор определяется по формуле

Nao = ^qCao∙
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Неизвестную концентрацию вещества А на входе в реактор можно определить из уравнения= / №1 + ^⅛)Q40(l- exp(- (k1 + k2)τ).Определяем время пребыванияτ = vphb /V0 = (300 / 6) (60 / 1000) = 3 мин.Определяем концентрация вещества А на входе в реактор
c _ _______________ cR_______________ -gao - к- L- (l-exp(-(k1 + k2)τ))k1+k22,5 _ . „ , ,= ——----------------------------------- = 5,43 кмоль/м3.0,3 (1 - exp(-(0,3 + 0,2)3))0,3 + 0,2 κОпределяем мольную нагрузку на реактор

Nao = vqCao = 6 ’ 5,43 = 32,58 кмоль/ч.Определяем концентрацию вещества А на выходе их реактора, исходя из базового уравнения для реактора вытеснения,⅛ = -(k1+k2)⅛
Интегрируя это уравнение и разрешая относительно СА, получаем

Ca =--------------------------------------------------------= 0,59.CA0-(ki + k2)∙τ + l 5,43(0,3 + 0,2)∙3 + lОпределяем степень превращения вещества А
xa = (СА0 - СА) Cao = (5,43 - 0,59) / 5,43 = 0,89.

Задачи
3.1-1. Процесс описывается реакцией первого порядка A → 2R с кон­стантой скорости 2,3 с-1. Исходная концентрация вещества А составляет 1,6 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 3,6 м3/ч. Заданная степень превращения по веществу А равна 0,86. Определить произво­дительность реактора вытеснения по продукту R и его объем.
3.1-2. Жидкофазная реакция A —> 2R имеет константу скорости реак­ции, равную 1 мин-1. Объемный расход исходного вещества составляет 3,6 м3/ч. Концентрация Cao = 0,8 моль/л. Рассчитать суточную произ­водительность по продукту R для реактора смешения объемом 180 л.
3.1-3. Процесс описывается реакцией второго порядка 2A → R с кон­стантой скорости 2,3 ∙ IO-1 м3/кмоль • с. Исходная концентрация веще­
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ства А составляет 0,6 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 3,6 м3/ч. Заданная степень превращения вещества А равна 0,9. Опре­делить объем реактора вытеснения.
3.1-4. Процесс описывается реакцией второго порядка 2A ->R с кон­стантой скорости 2,3 ∙ IO-1 м3/кмоль • с. Исходная концентрация веще­ства А составляет 0,6 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 3,6 м3/ч. Заданная степень превращения вещества А равна 0,9. Опре­делить объем реактора смешения.
3.1-5. В жидкофазном процессе протекает реакция второго порядка 2A → R с константой скорости реакции равной 2,3 л/(моль • мин). Объемный расход смеси с концентрацией исходного реагента Cao = = 0,5 кмоль/м3 равен 3,6 м3/ч. Определить производительность в час РИС-н объемом 0,36 м3 по продукту R.
3.1-6. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; A → 

→ S с константами скоростей k1 = 1,8 ∙ 10^1 мин-1 и к2 = 0,06 мин-1. Объ­емный поток вещества А равен 250 л/мин. Процесс проводится в реак­торе смешения объемом 250 л. Концентрация вещества R на выходе из реактора равна 1,2 моль/л. Определить концентрацию вещества А на входе в реактор и степень превращения вещества А.
3.1-7. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; A → 

→ S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ IO-1 мин-1 и к2 - 0,12 мин-1. Объ­емный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин. Процесс проводится в реакторе вытеснения. Определить объем реак­тора и концентрацию вещества S при условии, что производительность по продукту R составляет 4,8 кмоль/час.
3.1-8. Жидкофазная реакция 2A → R + S имеет константу скорости 0,38 л/(моль • мин). Объемный расход исходного вещества А с концен­трацией Cao = 0,4 моль/л равен 40 л/мин. Определить объем реактора вытеснения при проведении процесса до степеней превращения 0,5.
3.1-9. Жидкофазная реакция 2A → R + S имеет константу скорости 0,38 л/(моль • мин). Объемный расход исходного вещества А с концен­трацией Cao = 0,4 моль/л равен 40 л/мин. Определить объем реактора вытеснения при проведении процесса до степеней превращения 0,9.
3.1-10. Жидкофазная реакция 2A → R + S имеет константу скорости 0,38 л/(моль • мин). Объемный расход исходного вещества А с концен­трацией Cao = 0,4 моль/л равен 40 л/мин. Определить объем реактора смешения при проведении процесса до степеней превращения 0,5.
3.1-11. Жидкофазная реакция 2A → R + S имеет константу скорости 0,38 л/(моль • мин). Объемный расход исходного вещества А с концен­трацией Cao = 0,4 моль/л равен 40 л/мин. Определить объем реактора смешения при проведении процесса до степеней превращения 0,9.
3.1-12. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → —> R → S с константами скоростей k1 = 1,8∙ 10^1 л/(моль-мин) и к2 = = 0,06 л/(моль-мин). Объемный поток вещества А равен 40 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 60 л. Концентрация 
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вещества А на входе в реактор равна 2,4 моль/л. Определить концен­трации веществ на выходе из реактора.
3.1-13. Процесс описывается реакцией типа A → 2R с константой скорости равной 0,24 мин-1. Заданная степень превращения вещества 

А равна 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/ м3. Производительность реактора по продукту R составляет 5,4 кмоль/ час. Определить требуемый объем реактора вытеснения и объемный расход исходной смеси.
3.1-14. Жидкофазная обратимая реакция второго порядка 2А → 

→ R + S имеет константу скорости прямой реакции 1,8 м3/(кмоль • с) и константу равновесия Kp = 9. Объемный расход исходного вещества с концентрацией Cao - 1,5 моль/л равен 4,8 м3/ч. Требуемая степень превращения вещества А составляет 80% от равновесной степени пре­вращения. Определить необходимый объем реактора идеального сме­шения для проведения данного процесса.
3.1-15. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R с константой скорости k1 = 2,8 ∙ IO-1 л/(моль • с) Поток вещества А посту­пает с концентрацией 1,6 моль/л. Процесс проводится в реакторе вытес­нения объемом 15,6 л. Степень превращения вещества А составляет 0,7. Определить производительность реактора по продукту R.
3.1-16. Жидкофазный процесс описывается сложной последова­тельной реакцией типа A → R → S. Константы скоростей реакций 

k1 = 2 мин-1; к2 = 1,2 мин-1. Исходная концентрация вещества А равна 1,8 моль/л. Объемный расход вещества А равен 1,8 м3/час. Рассчитать объем реактора смешения с целью получения максимального количе­ства вещества R, селективность и производительность по продукту R.
3.1-17. Процесс описывается реакцией типа A —> 2R с константой скорости равной 0,6 мин-1.3аданная степень превращения вещества А равна 0,85. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 моль/л. Производительность реактора по продукту R составляет 5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора вытеснения.
3.1-18. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; A → S с константами скоростей k1 = 0,3 мин-1 и к2 - 0,2 мин-1. Объ­емный поток равен 6 м3/ч. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 300 л. Концентрация продукта R на выходе из реактора равна 2,5 кмоль/м3. Определить мольную нагрузку на реактор по веществу А и степень его превращения в реакторе.
3.1-19. Процесс описывается реакцией типа A → 2R с константой скорости равной 0,24 мин-1. Заданная степень превращения вещества А равна 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/ м3. Производительность реактора по продукту R составляет 5,4 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора смешения и объемный расход исходной смеси.
3.1-20. Жидкофазный процесс описывается реакцией 2A → R пер­вого порядка с константой скорости равной 0,12 мин-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая степень 
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превращения вещества А равна 0,8. Определить какое количество вещества R можно получить в час в реакторе идеального смешения объемом 3,6 м3.
3.1-21. Процесс описывается параллельной реакцией типа A —> R; A → S с константами скоростей fc1 = 0,3 мин-1 и к2 - 0,2 мин-1. Объем­ный поток равен 6 м3/час. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 300 л. Концентрация продукта R на выходе из реактора равна 2,5 кмоль/м3. Степень превращения вещества А в реакторе равна 0,8. Определить мольную нагрузку на реактор по веществу А.
3.1-22. Жидкофазная обратимая реакция 2А = R проводится в РИС-н объемом 2,6 м3. Константа скорости прямой реакции k1 = = 31,4 м3/(кмоль • мин), обратной — к2 = 2 мин-1. Концентрация исходного вещества 0,6 моль/л. Требуемая степень превращения хА - = 0,8хАравн. Определить производительность реактора по продукту R.
3.1-23. В реакторе протекает реакция второго порядка 2A → R с кон­стантой скорости реакции, равной 2,8∙IO-1 л/(моль • с). Начальная кон­центрация веществаА на входе в реактор равна 0,85 моль/л. Степень пре­вращения вещества А равна 0,9. Определить, какое количество вещества А можно переработать в РИС-н объемом 2 м3 и в РИВ объемом 0,6 м3.
3.1-24. Жидкофазная обратимая реакция второго порядка А + В = 

= R + S проводится в реакторе идеального смешения объемом 40 л. Константа скорости прямой реакции k1 = 1,8 л/(моль • мин), обрат­ной — к2 - 0,8 л/(моль • мин). ВеществаА и В подаются раздельно в сте­хиометрическом соотношении. Концентрации веществ в индивидуаль­ных потоках равны 0,5 моль/л. Определить, какое количество вещества А и В перерабатывается за 1 час, если степень превращения вещества А составляет 0,85.
3.1-25. В жидкофазном процессе протекает реакция второго порядка 2A → R с константой скорости реакции равной 2,3 л/(моль • мин). Объем­ный расход смеси с концентрацией исходного реагента Cao = 0,5 кмоль/м3 равен 3,6 м3/ч. Определить производительность РИС-н объемом 0,4 м3 по продукту R. Рассчитать объем РИВ для полученной производитель­ности.
3.1-26. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией первого порядка A → R, проводится в реакторе идеального смешения, время пребывания в котором составляет 360 с. Объемный расход исходного вещества равен 4 м3/ч. Концентрация вещества A Cao = 2 кмоль/м3. Рассчитать производительность по продукту R, если известно, что за 120 с в реакторе периодического действия в продукт превращается 40% исходного вещества.
3.1-27. Жидкофазный процесс описывается простой реакцией пер­вого порядка A → R с константой скорости реакции к - 0,45 мин-1. Объ­емный расход вещества А составляет 30 л/мин. Определить степени превращения вещества А в РИС-н и РИВ равных объемов по 145 л.
3.1-28. Реактор периодического действия за 8 часов работы произво­дит 4,75 кмоль продукта. Для того, чтобы загрузить реактор и нагреть 
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до температуры реакции, требуется 0,2 часа, а чтобы выгрузить продукт и подготовить реактор к следующему циклу, затрачивается 0,8 часа. Определить необходимый объем реактора, если 90% поступающего в реактор исходного реагента с концентрацией 8 моль/л подвергается превращению, константа скорости реакции к - 0,003 мин-1.
3.1-29. Жидкофазный процесс описывается простой реакцией пер­вого порядка A → R с константой скорости реакции к - 0,45 мин-1. Объ­емный расход вещества А составляет 30 л/мин. Определить степени превращения вещества А в РИС-н и РИВ равных объемов по 145 л.
3.1-30. В реакторе периодического действия при изотермическом режиме работы и без изменения массовой плотности реакционной смеси проводят две параллельные реакции первого порядка⅛ fc2A→RjA→S.Через 50 мин после начала реакции 90% исходного вещества раз­ложилось. Получившийся продукт содержит на один моль продукта S 9,1 моль продукта R. На начало реакции продукты R и S отсутство­вали. Определить константы скоростей реакций.
3.1-31. Жидкофазная реакция А + В → R проводится в непре­рывном реакторе смешения. Константа скорости реакции равна 0,005 л/(моль • мин). Потоки веществ А и В подаются в реактор раз­дельно с равными объемными скоростями. Концентрации веществ в индивидуальных потоках соответственно равны Ca - 2,4 моль/л; Cb - = 3,6 моль/л. Необходимая степень превращения вещества А равна 80%. Определить допустимый расход веществ АиВ в час.
3.1-32. Производство этилацетата описывается химическим уравне­нием

C2H5OH + CH3COOH = CH3COOC2H5 + H2OКонстанта скорости прямой реакции равна 7,9 ∙ IO-6 м3/(кмоль • с). Константа равновесия при температуре реакции равна 2,9. Водный раствор реакционной смеси содержит 25% (мае.) кислоты, 46% (мае.) спирта и не содержит эфира. Требуемая степень превращения кислоты составляет 35%. Рассчитать объем трубчатого реактора для производ­ства 25 т в сутки этилацетата, принимая, что плотность реакционной смеси остается постоянной и равной 1020 кг/м3.
3.1-33. Жидкофазная реакция 2A —> R + S имеет константу скорости 0,38 л/(моль • мин). Объемный расход исходного вещества А с концен­трацией Cao = 0,4 моль/л равен 40 л/мин. Определить объемы реакто­ров РИС-н и РИВ при проведении процесса до степеней превращения 0,3; 0,5; 0,7; 0,9.
3.1-34. Жидкофазная необратимая реакция первого порядка прово­дится в реакторе смешения периодического действия без изменения массовой плотности реагирующих веществ. Продукты реакции в исход­ном растворе отсутствуют. За время t = 120 с в целевой продукт пре­
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вращается 20% исходного вещества. Определить степень превращения в непрерывном реакторе смешения при времени пребывания, равном 360 мин.
3.1-35. Жидкофазная необратимая реакция первого порядка имеет константу скорости 0,45 мин-1. Объемный расход реагента А с концен­трацией Cao = 1,6 моль/л равен 3,6 м3/ч. Определить производитель­ность по продукту R в реакторе идеального смешения и реакторе иде­ального вытеснения, если их объемы равны 145 л.
3.1-36. Жидкофазная реакция A → 2R имеет константу скорости реакции, равную 3,8 ч-1. Объемный расход исходного вещества состав­ляет 33,5 м3/ч. Концентрация Cao = 0,8 моль/л. Рассчитать суточную производительность по продукту R для реактора смешения объемом 4 м3.
3.1-37. Жидкофазная обратимая реакция второго порядка 2A → 

→ R + S имеет константу скорости прямой реакции 2-IO-3 м3/(кмоль • с) и константу равновесия Kp - 9. Объемный расход исходного веще­ства с концентрацией Cao = 1,5 моль/л равен 4,8 м3/ч. Требуемая сте­пень превращения вещества А составляет 80 % от равновесной степени превращения. Определить необходимые объемы реакторов идеального смешения и идеального вытеснения для проведения данного процесса.
3.1-38. Жидкофазная обратимая реакция А + В R + S с констан­той скорости прямой реакции fc1 =1,8 л/(моль • мин) и константой ско­рости обратной реакции к_г = 0,8 л/(моль • мин) проводится в реак­торе идеального смешения объемом 40 л. Потоки веществ А и В равны и подаются в реактор раздельно с равными концентрациями Ca = Cb = = 0,8 моль/л. Требуемая степень превращения вещества Axa = 0,9хА равн. Рассчитать объемный расход реагентов.
3.1-39. Жидкофазная реакция 2A → R с константой скорости реак­ции, равной 0,4 мин-1, проводится в реакторе идеального смешения объ­емом 0,5 м3. Объемный расход вещества А составляет 20 л/мин. Опре­делить, какую степень превращения можно достигнуть в этих условиях, и рассчитать объем реактора идеального вытеснения для достижения той же степени превращения и производительность по продукту R.
3.1-40. В непрерывном реакторе идеального смешения осуществля­ется жидкофазный процесс, описываемый последовательной реакцией

fcl ⅛A→R→S.Константы скоростей реакций fc1 = 0,6 ч-1, к2 = 0,8 ч-1. Объемный расход реакционной смеси равен 2,4 м3/ч. Исходные концентрации веществ соответственно равны: Cao = 5 моль/л, Cro - Cso - 0. Рассчи­тать необходимый объем реактора для получения максимального выхода целевого продукта R, степень превращения исходного вещества А, селективность и выход по целевому продукту, суточную производи­тельность по продукту R.
3.1-41. По условию задачи 3.1-21 рассчитать необходимый объем реактора идеального вытеснения, степень превращения по веществу А, 
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селективность и выход целевого продукта и производительность аппа­рата по целевому продукту R.
3.1-42. В проточном реакторе идеального смешения проводится реакция

к 
A + B→R.Однако вещества А и В склонны к полимеризации, описываемой уравнениями А—>S и 2В—>D.Определить оптимальное соотношение веществ А и В в реакторе для получения максимального выхода целевого продукта R.

3.1-43. Жидкофазный процесс описывается сложной параллельной реакцией

Объемный расход вещества А с концентрацией Cao = 0,8 кмоль/м3 равен 2,4 л/мин. Требуемая степень превращения хА = 0,85. Выбрать тип реактора, рассчитать его объем, интегральную селективность и производительность по целевому продукту R, если: 1) k1 = 1,5 мин-1, 
к2 - 4 м3/(кмоль • мин); 2) k1 = 4 м3/(кмоль • мин.), к2 - 1,5 мин-1.

3.1-44. Жидкофазный процесс описывается сложной последователь­ной реакцией
A→R→S.Константы скоростей реакций k1 = 2 с-1; к2 = 0,8 с-1. Исходная кон­центрация вещества А равна 1,8 моль/л. Объемный расход V0 = 1,2 м3/ч. Рассчитать объем реактора идеального смешения с целью получения CRmax, селективность и производительность по продукту R.

3.1-45. Жидкофазный процесс описывается реакцией
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Константы скоростей реакций k1 = 3,8 мин-1; к2 - 1,5 мин-1. Исход­ная концентрация вещества А равна 1,4 моль/л. Требуемая степень превращения хА = 0,9. Определить, какое количество вещества А можно переработать в РИС-н объемом 0,6 м3 и в РИВ объемом 0,2 м3. Рассчи­тать селективность и производительность по целевому продукту R.
3.1-46. Газофазная необратимая реакция второго порядка A → 3R исследовалась в опытном реакторе, представляющем собой трубу дли­ной 1,8 м и диаметром 2,54 см. Реакцию изучали при 350oC под давле­нием 5 атм. Расход исходной смеси газа составлял 31 ∙ IO-5 м3/с. При этих условиях была достигнута степень превращения хА - 0,6. Про­мышленный процесс проводят при 350oC и давлении 25 атм. Мощность промышленной установки по газу составляет 2,35 ∙ IO-2 м3/с. Исходная газовая смесь содержит 50% вещества А и 50% инерта. Требуемая сте­пень превращения 0,8. Определить, какое количество труб указанного размера должен иметь промышленный реактор.
3.1-47. Газофазный процесс, описываемый простой необратимой реакцией 2A → 3R + S, протекающей по первому порядку, проводится при 4570C и давлении 10 атм. Константа скорости равна 1,25 ∙ IO-3 с-1. Скорость подачи исходного реагента равна 2,5 ∙ IO-3 кмоль/с. Требуе­мая степень превращения 0,9. Определить объем реактора идеального вытеснения для проведения данного процесса.
3.1-48. Газофазная реакция A —> S осуществляется в реакторе идеаль­ного вытеснения до степени превращения, равной 0,9. Константа ско­рости реакции к - 2,3 ∙ IO-2 с-1. В реактор подается исходный реагент А в количестве 2 • 10^ кмоль/с при 227oC и давлении 1 атм. Рассчитать требуемый объем реактора.
3.1-49. Определить объем реактора идеального вытеснения для про­ведения процесса разложения фосфина. Реакция 2PH3 = 2P(r) + 3H2 протекает по первому порядку. Процесс проводится под давлением 4,6 атм и при 377oC. Расход фосфина составляет 5,03 • 10^ кмоль/с. Константа скорости реакции равна 2,78 ∙ 10^3 c^1. Газовая постоянная 

R = 0,082 атм • м3/(кмоль • град). Требуемая степень превращения фос­фина равна 0,8. Определить объем реактора.
3.1-50. Реакция метана с серой CH4 + 2S2 = CS2 + 2H2S проводится при 873 К и атмосферном давлении в реакторе идеального вытесне­ния. Расход серы в общем количестве газа, подаваемого в реактор, в 2 раза больше, чем расход метана. Константа скорости реакции к = = 11,9 м3/(моль • ч). Определить время пребывания реакционной смеси в реакторе для достижения степени превращения метана, равной 0,7.
3.1-51. Для реакции A → R; A → S с константами, равными соот­ветственно k1 = 2 ст1, к2 = 0,7 с-1, требуется определить: 1) количество молей продуктов R и S, образовавшихся на один моль введенного реа­гента А, для реактора идеального вытеснения и реактора идеального смешения, если степень превращения исходного реагента для обоих реакторов равна 0,95; 2) время пребывания, необходимое для дости­жения указанной степени превращения в реакторе каждого типа.
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3.1-52. Жидкофазный процесс, описываемый обратимой реакцией второго порядка A+B=R+Sc константами скорости прямой fc1 = = 22 л/(моль • мин) и обратной к_г - 2 л/(моль • мин) реакций, прово­дится в РИС-н объемом 0,5 м3. Потоки веществ А и В подаются в реактор раздельно с равными концентрациями Caiicx = Cb исх. После взаимного разбавления потоков концентрация Cao = 1,6 кмоль/м3, а соотноше­ние концентраций Cao : Cbo = 1 : 1,5. Процесс проводится до хв = 0,6. Определить объемные потоки исходных веществ и производительность по продукту R. Определить производительность системы, состоящей из 3 реакторов указанного объема, соединенных последовательно, при достижении заданной степени превращения.
3.1-53. Процесс описывается реакцией второго порядка типа 2A → R 

с константой скорости 2,8 ∙ IO-2 м3/кмоль • с. Исходная концентрация вещества А в потоке равна 0,8 кмоль/м3. Требуемая степень превраще­ния по веществу А равна 0.85. Определить часовую производительность по R в реакторе вытеснения объемом 0,6 м3 и в реакторе смешения объ­емом 2 м3.
3.1-54. Жидкофазный процесс описывается сложной последователь­ной реакцией типа A ->R->S. Константы скоростей реакций равны fc1 = = 2 с-1; к2 = 0,8 с-1. Исходная концентрация вещества А равна 1,8 моль/л. Объемный расход вещества А равен 18 м3/ч. Рассчитать объем реак­тора смешения с целью получения максимального количества веще­ства R, селективность и производительность по продукту R
3.1-55. Жидкофазная реакция типа A → 2R имеет константу скоро­сти равную 3,8 ч-1. Объемный расход исходного вещества с концентра­цией 0,8 моль/л составляет 14,5 м3/ч. Рассчитать суточную производи­тельность по продукту R для реактора смешения объемом 4 м3.
3.1-56. Жидкофазная реакция 2A → R + S имеет константу скорости 0,38 л/(моль • мин). Объемный расход исходного вещества А с концен­трацией Cao = 0,4 моль/л равен 40 л/мин. Определить объемы реактора смешения и реактора вытеснения при проведении процесса до степени превращения вещества А, равной 0,9.
3.1-57. Жидкофазный процесс описывается реакцией первого порядка с константой скорости, равной 0,12 мин-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,88. Определить, какое количество вещества А можно переработать в реакторе идеального смешения объ­емом 3,6 м3.
3.1-58. Процесс описывается реакцией второго порядка с констан­той скорости 2,3 ∙ IO-3 м3/кмоль • с. Исходная концентрация веще­ства А составляет 0,6 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 3,6 м3/ч. Определить производительность реактора смешения объемом 0,4 м3 по продукту R.
3.1-59. Процесс описывается реакцией второго порядка 2A → R с константой скорости 2,3 ∙ IO-2 м3/кмоль • с. Исходная концентрация вещества А составляет 0,6 моль/л. Объемный расход вещества А состав­
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ляет 3,6 м3/ч. Определить производительность реактора вытеснения объемом 200 л по продукту R.
3.1-60. Процесс описывается реакцией первого порядка A → 2R с константой скорости 2,3 ∙ IO-3 с-1. Исходная концентрация веще­ства А составляет 1,6 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 3,6 м3/ч. Заданная степень превращения по веществу А равна 0,86. Определить производительность реактора вытеснения по продукту 

R и его объем.
3.1-61. Процесс описывается реакцией первого порядка A → 2R с константой скорости 2,3 ∙ IO-3 с-1. Исходная концентрация вещества 

А составляет 1,6 моль/л. Заданная степень превращения по веществу 
А равна 0,86.Объем реактора смешения равен 0,3 м3. Определить, какое количество вещества А можно переработать за сутки.

3.1-62. Процесс описывается обратимой реакцией первого порядка 
A → 2R с константами скоростей прямой k1 = 2,4 ч-1 и обратной 
к2 = 0,4 л/(моль • ч). Исходная концентрация вещества А состав­ляет 1,6 моль/л. Заданная степень превращения вещества R равна 0,9 от равновесной степени превращения. Объем реактора смешения равен 0,3 м3. Определить производительность реактора по веществу 
R за сутки.

3.1-63. Процесс описывается обратимой реакцией второго порядка 
2A→Rcконстантами скоростей прямойk1 = 61,4м3/кмоль • чи обратной 
к2 - 2,4 ч-1. Исходная концентрация вещества А составляет 1,4 моль/л. Заданная степень превращения вещества R равна 0,8 от равновесной степени превращения. Объем реактора смешения равен 0,22 м3. Опре­делить производительность реактора по веществу R.

3.1-64. Процесс описывается реакцией типа A → 2R с константой скорости, равной 0,6 мин-1.Заданная степень превращения вещества 
А равна 0,85. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 моль/л. Производительность реактора по продукту R составляет 5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора вытеснения.

3.1-65. Процесс описывается реакцией типа A → 2R с константой скорости равной 0,24 мин-1. Заданная степень превращения веще­ства А равна 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3. Производительность реактора по продукту R составляет 5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора смешения и объ­емный расход исходной смеси.
3.1-66. Процесс описывается реакцией типа 2A → R с константой скорости равной 0,64 л/(моль • мин-1). Заданная степень превращения вещества А равна 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3. Производительность реактора по продукту R составляет 3,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора смешения.
3.1-67. Процесс описывается реакцией типа 2A → R с константой скорости превращения вещества А равной 0,24 л/(моль • мин-1). Исход­ная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3. Производитель­ность реактора по продукту R составляет 3,8 кмоль/ч. Концентрация 

88



продукта R на выходе составляет 0,8 моль/л. Определить требуемый объем реактора вытеснения и получаемую степень превращения веще­ства А.3.1-68. Процесс описывается реакцией типа 2A —> R с констан­той скорости равной 0,24 л/(моль • мин-1). Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 0,8 м3. Объемный расход вещества А составляет 1,8 м3/ч. Определить производительность реактора по продукту R.3.1-69. Процесс описывается реакцией типа А + В → R с кон­стантой скорости равной 0,54 л/(моль • мин-1). Объемные потоки веществ А с концентрацией 1,8 моль/л и вещества В с концентрацией 2,7 моль/л соответственно равны 100 и 80 л/мин. Производительность реактора по продукту R составляет 8,64 кмоль/ч. Концентрация про­дукта R на выходе составляет 0,8 моль/л. Определить требуемый объем реактора смешения.3.1-70. Процесс описывается реакцией типа А + В —> R с кон­стантой скорости, равной 0,28 л/(моль • мин-1). Объемные потоки веществ А с концентрацией 1,6 моль/л и вещества В с концентрацией 2,0 моль/л равны 100 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 1,2 м3.Определить производительность реактора по продукту R. 3.1-71. Процесс описывается параллельной реакцией типа A —> R; A → S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ 10^1 л/(моль • мин) и к2 - = 0,12 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин. Объем реактора смешения равен 1,2 м3. Определить производительность реактора и селективность процесса по веществу R.3.1-72. Процесс описывается параллельной реакцией типа A —> R; A → S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ 10^1 л/(моль • мин) и к2 - = 0,12 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин. Объем реактора вытеснения равен 0,4 м3. Определить производительность реактора по продукту R и селектив­ность процесса по веществу S.
3.1-73. Процесс описывается параллельной реакцией типа A —> R; A → S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ IO1 мин-1 и к2 - 0,12 мин-1. Объемный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин. Процесс проводится в реакторе вытеснения. Определить объем реактора и концентрацию вещества S при условии, что произво­дительность по продукту R составляет 4,8 кмоль/ч.3.1-74. Процесс описывается параллельной реакцией типа A —> R; A → S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ IO1 л/(моль • мин) и к2 - = 0,12 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения. Определить объем реактора и достигаемую в нем степень превращения вещества А при условии, что производительность по продукту R состав­ляет 4,8 кмоль/ч.
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3.1-75. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; 
A → S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин) и к2 = = 0,12 л/(моль • мин). Поток вещества А поступает с концентрацией 1,6 моль/л. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 140 л. Степень превращения вещества А составляет 0,7. Определить произво­дительность реактора по продукту R.

3.1-76. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; 
А —> S с константами скоростей k1 = 2,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин) и к2 = = 0,12 л/(моль • мин). Поток вещества А поступает с концентрацией 1,6 моль/л. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 200 л. Степень превращения вещества А составляет 0,8. Определить допусти­мый расход вещества А.3.1-77. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; 
A → S с константами скоростей k1 = 1,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин) и к2 - = 0,06 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А равен 250 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 250 л. Концентра­ция вещества R на выходе из реактора равна 1,2 моль/л. Определить концентрацию вещества А на входе в реактор и степень превращения вещества А.

3.1-78. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → 
→ R → S с константами скоростей k1 = 1,8 ∙ IO1 л/(моль • мин) и к2 = = 0,06 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А равен 40 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 60 л. Концентрация вещества А на входе в реактор равна 2,4 моль/л. Определить концен­трации веществ на выходе из реактора.

3.1-79. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → 
→ R → S с константами скоростей k1 - 1,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин) и к2 - = 0,06 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А равен 40 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 260 л. Концентра­ция вещества А на входе в реактор равна 2,4 моль/л. Определить произ­водительность реактора по продукту R степень превращения вещества А и селективность по продукту R.

3.1-80. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → 
→ R → S с константами скоростей k1 = 2,4 ∙ IO1 л/(моль • мин) и к2 = = 0,18 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А равен 3,6 м3/час. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 240 л. Концентра­ция вещества А на входе в реактор равна 3,4 моль/л. Определить кон­центрации всех веществ на выходе из реактора, степень превращения вещества А и селективность по продукту R.

3.1-81. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → 
→ R → S с константами скоростей k1 = 1,2 мин-1 и к2 = 0,6 мин-1. Объ­емный поток вещества А равен 3,6 м3/ч. Процесс проводится в реак­торе вытеснения объемом 120 л. Концентрация вещества А на входе в реактор равна 2,4 моль/л. Определить концентрации всех веществ на выходе из реактора и степень превращения вещества А и селектив­ность по продукту S.
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3.1-82. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → → R → S с константами скоростей fc1 =1,2 ∙ IO-1 л/(моль • мин) и к2 = = 0,8 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А равен 3,6 м3/ч. Кон­центрация вещества А на входе в реактора равна 3,4 моль/л, а сте­пень его превращения равна 0,48. Определить концентрации веществ R и S на выходе из реактора и объем реактора смешения.
3.1-83. В непрерывном реакторе смешения проводится последова­тельная реакция типа A ->R->Sc константами k1 = 0,5 ч-1 и к2 = 0,8 ч-1. Исходная концентрация вещества А равна 5 кмоль/м3. Продукты R и S на входе в реактор отсутствуют. Рассчитать необходимый объем реактора смешения для максимального выхода целевого продукта R, степень превращения исходного реагента, селективность и выход по целевому продукту, если объемный расход составляет 2,4 м3/ч.
3.1-84. По условию задачи 3.1-66 рассчитать необходимый объем реактора вытеснения, степень превращения вещества А, селектив­ность и выход целевого продукта, а также производительность аппа­рата по целевому продукту.
3.1- 85. Жидкофазный процесс описывается сложной параллельной реакцией A —> R; A → S с константами скоростей k1 и к2 соответственно. Объемный расход вещества А с концентрацией 0,8 моль/л равен 14,4 м3/ч. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,9. Выбрать тип реактора для максимального получения продукта R, рас­считать его объем и производительность по продукту R, если:a) k1 = 1,5 с-1; к2 = 4 м3/(кмоль • с);б) k1 - 4 м3/(кмоль • с); к2 - 1,5 с-1.
3.1-86. Жидкофазный процесс описывается сложной последователь­ной реакцией типа A → R → S. Константы скоростей реакций k1-2 с-1; 

к2 = 0,8 с-1. Исходная концентрация вещества А равна 1,8 моль/л. Объ­емный расход вещества А равен 18 м3/ч. Рассчитать объем реактора вытеснения с целью получения максимального количества вещества R, селективность и производительность по продукту R.
3.1-87. Жидкофазная реакция типа A → 2R имеет константу скорости равную 3,8 ч-1. Объемный расход исходного вещества с концентрацией 0,8 моль/л составляет 14,5 м3/ч. Рассчитать суточную производитель­ность по продукту R для реактора смешения объемом 4 м3.
3.1-88. Жидкофазный процесс описывается параллельной реакцией второго порядка типа

A→R.Константы скоростей реакций соответственно равны fc1 = 0,3 л/моль × × мин; к2 = 0,2 л/моль • мин. Исходная концентрация вещества А равна 2,8 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 20 л/мин. Произво­дительность по продукту S составляет 720 моль/ч. Определить требуе­мый объем реактора смешения.
91



3.1-89. Жидкофазный процесс описывается параллельной реакцией второго порядка
A→2i?; A→S.Константы скоростей реакций соответственно равны k1 = 1,25 л/моль × х мин; k2 = 0,15 л/моль • мин. Исходная концентрация вещества А равна 1,16 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 20 л/мин. Произ­водительность по продукту!? составляет 108 моль/ч. Определить требуе­мый объем реактора смешения.

3.1-90. Процесс описывается реакцией первого порядка A → 2R с константой скорости 2,3 ∙ IO-1 с-1. Исходная концентрация веще­ства А составляет 1,6 моль/л. Объемный расход вещества А составляет 3,6 м3/ч. Заданная степень превращения по веществу А равна 0,86. Определить производительность реактора вытеснения по продукту 
R и его объем.

3.1-91. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой ско­рости k1 = 2,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А с кон­центрацией 1,6 моль/л равен 60 л/мин. Объем реактора вытеснения равен 0,4 м3. Определить производительность реактора по продукту!?.
3.1-92. Жидкофазный процесс описывается реакцией 2A → R пер­вого порядка с константой скорости равной 0,12 мин-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,8. Определить, какое количество вещества А можно переработать в час в реакторе идеального вытесне­ния объемом 0,6 м3.
3.1-93. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; 

A → S с константами скоростей k1 = 1,8 ∙ IO-1 мин-1 и k2 = 0,06 мин-1. Объемный поток вещества А равен 250 л/мин. Процесс прово­дится в реакторе смешения объемом 50 л. Концентрация вещества R на выходе из реактора равна 1,2 моль/л. Определить концентрацию вещества А на входе в реактор и степень превращения вещества А.
3.1-94. Процесс описывается последовательной реакцией типа A → 

→ R → S с константами скоростей k1 = 1,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин) и k2 = = 0,06 л/(моль • мин). Объемный поток вещества А равен 40 л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 60 л. Концентрация вещества А на входе в реактор равна 2,4 моль/л. Определить концен­трации веществ на выходе из реактора.
3.1-95. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; с константой скорости k1 = 2,8 ∙ IO-1 л/(моль • мин) Поток вещества А поступает с концентрацией 1,6 моль/л. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 140 л. Степень превращения вещества А составляет 0,7. Определить производительность реактора по продукту!?.
3.1-96. Процесс описывается реакцией типа A → 2R с константой скорости равной 0,6 мин-1.3аданная степень превращения вещества А равна 0,85. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 моль/л.

92



Производительность реактора по продукту R составляет 5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора вытеснения.
3.1-97. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; 

A → S с константами скоростей fc1 = 0,3 мин-1 и fc2 = 0,2 мин-1. Объем­ный поток равен 3,9 м3/ч. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 300 л. Концентрация продукта R на выходе из реактора равна 2,5 кмоль/м3. Определить мольную нагрузку на реактор по веществу 
А и степень его превращения в реакторе.

3.1-98. Процесс описывается реакцией типа A -> 2R с константой ско­рости, равной 0,24 мин-1. Заданная степень превращения вещества А равна 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3. Производительность реактора по продукту R составляет 5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора смешения и объемный расход исходной смеси.
3.1-99. Жидкофазный процесс описывается сложной последователь­ной реакцией типа A → R → S. Константы скоростей реакций равны k1 = - 2 с-1; fc2 - θ>θ c^1∙ Исходная концентрация вещества А равна 1,8 моль/л. Объемный расход вещества А равен 18 м3/ч. Рассчитать объем реак­тора вытеснения с целью получения максимального количества веще­ства R, селективность и производительность по продукту R.
3.1-100. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → R; A → S с константами скоростей fc1 = 0,3 мин-1 и fc2 = 0,2 мин-1. Объем­ный поток равен 6 м3/ч. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 300 л. Концентрация продукта R на выходе из реактора равна 2,5 кмоль/м3. Определить мольную нагрузку на реактор по веществу А и степень его превращения в реакторе.
3.1-101. Процесс описывается параллельной реакцией типа A → 

→ R; A → S с константами скоростей k1 = 2,8∙IO-1 л/(моль • мин) и k2 = = 0,12 л/(моль • мин). Поток вещества А поступает с концентрацией 1,6 моль/л. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 200 л. Степень превращения вещества А составляет 0,8. Определить часовой расход вещества А.
3.1-102. Жидкофазный процесс описывается реакцией 2A → R пер­вого порядка с константой скорости равной 0,12 мин-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,8. Определить, какое количество вещества R можно получить в час в реакторе идеального смешения объемом 100 л.
3.1-103. Разложение газового компонента А на твердом слое ката­лизаторе протекает по реакции второго порядка типа 2A → R + S. Рассчитать объем катализатора, необходимый для переработки 250 м3/ч исходной смеси, содержащей 70% компонента А и 30% инерта при температуре 473 К и давлении 15 • 105 Па с заданной степенью превращения равной 0,9, если на катализаторе 0,1 м3 при подаче 10 м3/ч чистого компонента А при температуре 473 К и давлении 8 • IO5 Па достигается степень превращения 0,6.
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3.2. Неизотермический процесс 
в химическом реактореВ неизотермическом режиме температура в реакторе изменяется вследствие выделения (поглощения) тепла реакции и теплообмена с посторонним теплоносителем. При расчете процесса в химическом реакторе в неизотермическом режиме используются балансовые урав­нения массы и тепла.

Проточный реактор идеального смешенияНеизотермический процесс в проточном реакторе идеального сме­шения описывается балансовыми уравнениями массы и тепла, которые преобразуются в математические модели
Ca-Cao =w(cA)T^ (3.9)

I≡2o =9^г^са,т)-^^(Т-Тх). (3.10)τ cp cpvpПервое слагаемое в правой части уравнения (3.12) описывает вли­яние на температуру процесса тепловыделения реакции, второе — теплообмен с посторонним теплоносителем с температурой Tx через поверхность FrУравнения (3.11) и (3.12) имеет нелинейную зависимость от кон­центрации Ca и температуры Т, и данную систему уравнений необхо­димо решать с помощью численных методов.При адиабатическом протекании процесса в реакторе обмен тепла с посторонним теплоносителем отсутствует и существует связь между температурой и степенью превращения
Cao QdT-T0= p*A, (3.11)

cp

QpCA0где —------ = ΔTaα — адиабатический разогрев реакционной смеси в реак-
cPторе.

Реактор идеального вытесненияРассмотрим химический процесс в реакторе, работающем в режиме идеального вытеснения с учетом теплообмена. Уравнения, описываю­щие данный процесс, — обыкновенные дифференциальные уравнения первого порядка, получаемые из уравнений материального и теплового баланса. ⅛ = W(Ca,T), (3.12)
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^=Q^r(CA,T)-K^(T-Tx), (3.13)uτ Cp Cp Vpпри τ = O; Ca = Ca0; T = T0.Уравнения (3.12) и (3.13) являются нелинейными дифференциаль­ными уравнениями и аналитически в общем виде не решаются.При адиабатическом протекании процесса в реакторе обмен тепла с посторонним теплоносителем отсутствует, второе слагаемое в урав­нении 3.13 отсутствует и, выражая уравнение 3.12 через степень пре­вращения вещества А, выразим связь между температурой и степенью превращения:
T- T0 — ATsr-хА.

Реактор идеального смешения периодического действияУравнения, описывающие неизотермический процесс в химическом реакторе периодического действия, совпадают с уравнениями (3.12) и (3.13), если в них условное время пребывания реагентов в реакторе τ заменить на время процесса t.
Устойчивость стационарных режимов химических реакторов
Стационарный режим работы реактора устойчив, если в резуль­тате работы реактора устраняются причины, вызывающие возникшее в некоторый момент времени малое возмущение параметра химиче­ского процесса (концентрации, температуры, давления и т. д.) и исход­ный стационарный режим работы восстанавливается. Если же откло­нения от стационарного режима работы реактора увеличиваются во времени, то данный режим неустойчив.Рассмотрим устойчивость стационарного адиабатического процесса в проточном реакторе идеального смешения. Представим уравнение (3.11) в виде

τ⅛(D (3.14)АТаддля процесса, описываемого реакцией первого порядка х(Т) =------- ,l + kτи, следовательно, уравнение (3.14) будет иметь вид
T-T0 kτ 

ATsr l + kτ'
(3.15)

Левая и правая часть уравнения (3.15) — это функция температуры. Его решение представлено на рис. 3.1.Левая часть уравнения (3.15) — прямая qτ, правая часть уравне­ния — кривая qp. Точки А, В, C пересечения qp и qτ определяют три стационарных режима (рис. 3.1). Физически это означает, что ско-
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рость тепловыделения qp в результате реакции, представленной правой частью уравнения (3.15), равна скорости поглощения тепла qτ при нагревании реагирующей смеси от исходной температуры T0 до темпе­ратуры Т, представленной левой частью уравнения (3.15), т. е. qp = qτ.

Рис. 3.1. Зависимость тепловыделения qp 
и теплоотвода qτ от температуты Т:

АиС — устойчивые режимы; В — неустойчивый режимНизкотемпературный режим А и высокотемпературный режим 
C являются устойчивыми, а промежуточный режим В не устойчив. Из рис. 3.1 видно, что для устойчивости стационарного режима необ­ходимо, чтобы наклон прямой qτ был больше наклона кривой qp в точке пересечения, т. е. скорость поглощения тепла должна преобладать над скоростью тепловыделения.

Примеры расчета
Пример 3.8В реакторе идеального смешения объемом 0,3 м3 проводится экзо­термическая реакция первого порядка A → R + Qp. Константа скоро­сти реакции описывается уравнением к = 103exp(-20 ООО / RT) мин-1. Тепловой эффект реакции составляет 2300 ккал/кмоль. Плотность реак­ционной массы не зависит от степени превращения и равна 420 кг/м3. Удельная теплоемкость раствора равна 0,95 ккал/(кг • К). Раствор реа­гента А подается с концентрацией 6 кмоль/м3 в количестве 0,6 м3/ч.Рассчитать, при какой температуре следует подавать исходный рас­твор компонента А в реактор, работающий в адиабатическом режиме, чтобы температура в нем не превышала 60oC.
РешениеНаходим константу скорости реакции при заданной температуре 333 К:

к = 103exp(-20 000 / 8,31 • 333) = 0,726 мин"1.
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Согласно уравнению (3.13), можно определить температуру исход­ного раствора Cao * Qn T0=T-^-^xa.cPДля нахождения хА воспользуемся формулой
kτ

ха =—^~∙l + fcτОпределяем τ как отношение объема реактора к объемному расходу реакционной смеси τ = 0,3 / 0,6 = 0,5 ч = 30 мини находим 0,72-301 + 0,72-30 = 0,956.Определяем адиабатический разогрев
Δ⅞ = Qp C Cp-P 2300-60,95-420 = 34,6градОпределяем температуру исходной смеси

T0 = T- ATafi • хА = 333 - 34,6 • 0,956 = 299,9 К.
Пример 3.9Определить температуру проведения реакции и степень превраще­ния, которые будут достигнуты, если реакцию A → R + Qp проводить в адиабатическом режиме в реакторе идеального смешения объемом 0,05 м3. Объемный расход реагента А с концентрацией 2,29 кмоль/ м3 равен 1,75 ∙ IO-3 м3/с, константа скорости реакции описывается уравнением к = l,3∙1013exp(-85 300 / RT) с-1. Тепловой эффект реак­ции равен 2,8 ∙ IO7 Дж/кмоль. Плотность реакционной смеси равна 532 кг/м3, а теплоемкость — 2400 Дж/(кг • град) и не зависят от сте­пени превращения. Температура входящего потока равна 295 К.
РешениеПри адиабатическом протекании процесса в реакторе существует связь между температурой и степенью превращенияCao * QnТ-Т0=-^-^-хА: cPQao Qp АТгде----------  = ATafi, и, следовательно, можно выразить степень превра-Срщения как функцию температуры
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T-T0 Δ⅞ ■ (α)C другой стороны, для реактора смешения степень превращения тоже может быть выражена как некая функция температуры
mτА l + k(T)√ (Ь)Определяем АТад = 2,8 ∙ IO7 • 2,29 / (2400 • 532) = 36,8 град.Определяем τ = 50 / 1,75 = 28,6 с.Так как уравнение (а) — линейное, а уравнение (Ь) — экспонен­циальное, их совместное решение возможно графически. В диапазоне температур от 320 К до 330 К решения даны в табл. 3.3.

Таблица 3.3

Температура Константа скорости kτ / (1 + kτ) xA

320 0,170 0,830 0,679

322 0,208 0,856 0,734

324 0,252 0,878 0,788

326 0,307 0,898 0,842

328 0,372 0,914 0,897

329 0,408 0,921 0,924

330 0,449 0,928 0,851Точка пересечения графиков уравнений (а) и (Ь) (рис.3.2) дает решение задачи хА = 0,917 и температура T = 328 К.

Если графики уравнений (а) и (Ь) построить в более широком интер­вале температур (рис. 3.3) то видно, что полученное решение отвечает единственному стационарному режиму. Если температуру входа умень-
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шить, то при Th < T0 (пунктирная линия графика уравнения (а)) будет существовать три стационарных режима. Точки А и C соответствуют устойчивому режиму, точка В - неустойчивый режим работы реактора (рис.3.1)

Пример 3.10Экзотермическая реакция A → R + Qp проводится в непрерывном адиабатическом реакторе идеального смешения. Тепловой эффект реакции равен 128 кДж/моль. Исходная концентрация вещества 
А составляет 0,25 м. д. Теплоемкость реакционной смеси постоянна и равна 2,2 кДж/(моль • К). Требуемая степень превращения вещества 
А равна 0,95.Определить температуру реакционной смеси на входе в реактор, если зависимость xa =f(T) представлена табл. 3.4.

Таблица 3.4

Т, 0C 20 30 40 50 60 70 80 90 100

xA 0,05 0,08 0,18 0,30 0,56 0,80 0,89 0,93 0,96Отвечает ли полученный результат устойчивому режиму работы адиабатического реактора идеального смешения?
РешениеПо таблице методом интерполяции определяем конечную темпера­туру процесса T = 96,6oC.Одо * QpИз уравнения-------- -  = ATan находим АТад:⅛ 128 0,25

ATaπ =-------------ад 2,2 = 14 град.Из уравнения T - T0 + ATa^cλ определяем T0T0 = 96,6-14 = 82,6°С.Построим зависимости хА(Т) подобно графикам (а) и (Ь) в предыду­щем примере (здесь зависимость (Ь) представлена в табл. 3.4) (рис. 3.4).
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Видно, что режим единственный и устойчивый.
Задачи

3.2-1. В проточном реакторе идеального смешения проводится обра­тимая экзотермическая реакция первого порядка. Показать, что темпе­ратура, при которой будет достигнута максимальная степень превра­щения, определяется формулой
Kln(τk(E2∕E1-lСчитать, что константы скорости реакции, энергии активации и время пребывания смеси в реакторе заданы.

3.2-2. Процесс, описываемый параллельной реакцией A → R; A → S, протекает в диапазоне температур от 573 К до 773 К. При какой тем­пературе необходимо проводить процесс, чтобы обеспечить образова­ние максимального числа молей продукта R в реакторах идеального вытеснения и идеального смешения непрерывного действия, если k1 = = 1015exp(-20 ООО / RT) ст1; k2 = 1014exp(-10 ООО / RT) tr1.
3.2-3. Процесс, описываемый параллельной реакцией A → R; A → 2S, проводится в реакторе идеального вытеснения при изотермическом режиме работы. Определить температуру, при которой должен рабо­тать реактор, чтобы при образовании двух молей продукта R образо­вывался один моль продукта S. Константы скоростей реакции опреде­ляются уравнениямиk1 = 6 ∙ 1013exp(-37 ООО ∕RT) cr14; к2 = 3,7 ∙ 1013exp(-40 ООО / RT) с1.

3.2-4. По условиям предыдущей задачи определить температуру, если процесс проводится в непрерывном реакторе идеального смеше­ния.
3.2-5. Жидкофазный процесс, описываемый параллельно-последова­тельной реакцией
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⅛ к-2
A→,R→S, 

k3 
A->P,осуществляется в проточном реакторе идеального смешения при тем­пературу 353 К. Константы скорости реакции: k1 = 1010exp(-64 ООО / 

/ RT) мин-1; k2 = 108exp(-80 ООО / RT) мин-1; k3 = 10⅞xp(-40 ООО / RT) мин-1. В реактор подается 10 л/мин паствора вещества А с концентра­цией 2 моль/л. Рассчитать максимально возможную производитель- гость по продукту R и объем реактора смешения.
3.2-6. В каскаде из трех реакторов равного объема проводится жид­кофазная реакция A →R + Qp при температуре 368 К. Тепловой эффект реакции равен 1,67 ∙ IO6 Дж/кг. Константа скорости реакции описыва­ется уравнением к - 4∙106exp(-7900 / Т) с-1. Произведение pcp = 4,2 х × IO6 Дж/град остается постоянным и не зависит от степени превра­щения и температуры. Исходная концентрация вещества А в потоке равна 1 кмоль/м3. Мольная масса вещества А равна 100 кг/кмоль. Производительность каскада по продукту R равна 0,375 ∙ IO-3 кмоль/с. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,95. Первый реак­тор каскада работает в адиабатическом режиме, второй и третий реакторы — с отводом тепла. Температура реакционной смеси падает в трубопроводах между первым и вторым реактором на 3°, а между вторым и третьим — на 5°. Коэффициент теплопередачи во втором и третьем реакторе от реакционной смеси к охлаждающей воде равен 11 000 Bt∕(m2 • К). Температура охлаждающей воды в теплообменни­ках второго и третьего реактора равна 288 К. Определить поверхность теплообмена во втором и третьем реакторах каскада; необходимую температуру смеси на входе в первый реактор каскада; объем единич­ного реактора каскада. Показать, что первый реактор каскада работает в устойчивом режиме.
3.2-7. Газовая смесь поступает в реактор со скоростью 2,5 × × IO-3 кмоль/с. Начальная температура смеси 833 К, давление — 5 × × IO5 Па. Диаметр реактора равен 0,2 м. В реакторе адиабатически протекает химическая реакция А + В - R + Qp. Состав исходной смеси в мольных процентах следующий: 40% вещества А, 40% вещества В и 20% инертных газов. Теплоемкости исходных реагентов, продуктов реакции и инертных газов соответственно равны 25 ∙ IO3, 42 ∙ IO3, 21 х х IO3 Дж/(кмоль • К). Тепловой эффект реакции при 278 К составляет 53,3 ∙ IO6 Дж/кмоль. Зависимость константы скорости от температуры показана в табл. 3.5.

Таблица 3.5

т, к 778 805 834 860 890

к, M3 • кмоль/с-1 1,355 2,64 5,2 10,15 19,4
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Определить необходимую длину реактора для достижения степени превращения по веществу А, равной 95%.
3.2-8. В проточном реакторе идеального смешения объемом 2 м3 проводится необратимая экзотермическая реакция с константой ско­рости, описываемой уравнением к = 1012exp(-90 ООО / RT) с-1. Тепло­емкость реакционной смеси равна 20 790 Дж/(кг • К) и не зависит от температуры и степени превращения.Плотность реакционной смеси остается постоянной и равной 1000 кг/м3. Исходный реагент с концен­трацией 6 кмоль/м3 подается в реактор со скоростью 5 м3/ч. Тепло­вой эффект реакции равен 96 600 Дж/моль. Температура в реакторе не должна превышать 333 К. Рассчитать, при какой температуре сле­дует подавать исходный раствор, чтобы процесс протекал в адиабати­ческом режиме.
3.2-9. В реакторе идеального вытеснения, работающем в адиаба­тическом режиме, протекает необратимая экзотермическая реакция первого порядка A → R + Qp. Концентрация вещества А на входе в реак­тор составляет 0,4 мольных долей. Степень превращения вещества А равна 0,85. Определить минимальную температуру, которую необхо­димо поддерживать на входе в реактор, чтобы обеспечить устойчивый режим работы, если тепловой эффект реакции равен 4 500 Дж/моль, а теплоемкость реакционной смеси ср = 145 Дж/(моль • К). Связь сте­пени превращения и температуры представлена следующими данными (табл. 3.6).

Таблица 3.6

X од 0,25 0,58 0,72 0,88 0,9

т, к 283 293 303 313 323 333

3.2-10. В реакторе идеального смешения объемом 0,3 м3 прово­дится экзотермическая реакция первого порядка A → R + Qp. Константа скорости реакции описывается уравнением к = 103exp(-20 000 / RT) мин-1. Тепловой эффект реакции составляет 2300 ккал/кмоль. Плот­ность реакционной массы не зависит от степени превращения и равна 420 кг/м3. Удельная теплоемкость раствора равна 0,95 ккал/(кг • К). Раствор реагента А подается с концентрацией 6 кмоль/м3 в количестве 0,6 м3/ч. Рассчитать, при какой температуре следует подавать исход­ный раствор компонента А в реактор, работающий в адиабатическом режиме, чтобы температура в нем не превышала 60oC.
3.2-11. Определить максимальную производительность установки, состоящей из двух реакторов, соединенных последовательно: реактора идеального смешения объемом 0,6 м3 и реактора идеального вытесне­ния объемом 0,1 м3, — при проведении реакции 2A -> R + Qp. Кон­станта скорости реакции описывается уравнением к - 4∙109exp(-8000 / 

/ Т) м3/(кмоль • с). Концентрация реагента А в исходном потоке равна 0,5 кмоль/м3. Исходная температура потока 20oC, адиабатический 
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разогрев составляет 60oC. Требуемая степень превращения составляет 0,96. Установка работает в адиабатическом режиме.
3.2-12. В реакторе идеального вытеснения проводится реакция A + B = K + S + QpB адиабатическом режиме. Концентрации веществ 

АиВ в исходных потоках равны 2,4 кмоль/м3. Общий расход реакцион­ной смеси равен 1,55 ∙ IO-3 м3/с. Начальная температура потока равна 20oC. Температура реакционной смеси на выходе из реактора равна 53oC. Константа скорости реакции описывается уравнением к = 6,52 × × 105exp(-5,l ∙ IO3 / Т) м3/(кмоль • с). Определить объем реактора, необходимый для достижения степени превращения по веществу А, равной 0,82.
3.2-13. Определить температуру проведения реакции и степень пре­вращения, которые будут достигнуты, если реакцию A -> R + Qp прово­дить в адиабатическом режиме в реакторе идеального смешения объ­емом 0,05 м3. Объемный расход реагента А с концентрацией 3 кмоль/м3 равен 1,75 ∙ 10-3m3∕c, константа скорости реакции описывается уравне­нием к - 105exp(-45 300 / RT) c^1. Тепловой эффект реакции равен 2,8 × × IO7 Дж/кмоль. Плотность реакционной смеси равна 524 кг/м3, а тепло­емкость — 1200 Дж/(кг • К) и не зависят от степени превращения. Тем­пература входящего потока равна 325 К.
3.2-14. В реакторе идеального смешения объемом 1,26 м3, работаю­щем в адиабатических условиях, проводится реакция первого порядка 2A = R + Qp с константой скорости к = 7,9 ∙ 10^2exp(-1200 / Т) c^1. В реак­тор подается поток с концентрацией вещества А, равной 3,2 кмоль/м3 при 325 К. Температура реакционной смеси на выходе из реактора равна 357 К. Тепловой эффект реакции равен 2,7 ∙ IO7 Дж/кмоль. Тепло­емкость реакционной смеси равна 2,2 ∙ IO3 Дж/(кг • К). Плотность реак­ционной смеси равна 850 кг/м3. Определить производительность реак­тора по продукту R.
3.2-15. Необратимую экзотермическую реакцию A → R + Qp с тепло­вым эффектом, равным 2 ∙ IO7 Дж/кмоль, проводят в адиабатическом реакторе идеального смешения объемом 1 м3. Константа скорости опи­сывается уравнением к = 1013exp(-12 000 / Т) с-1. Плотность раствора не зависит от степени превращения и температуры и равна 850 кг/м3. Удельная теплоемкость постоянна и равна 2200 Дж/(кг • К). Раствор с концентрацией реагента А, равной 5 кмоль/м3, подается в реактор в количестве IO-2 м3/с. При какой температуре необходимо подавать раствоа вещества А в реактор, чтобы добиться степени превращения вещества А, равной 0,95.
3.2-16. В реакторе идеального смешения непрерывного действия, работающем в адиабатическом режиме, проводится реакция А + В —> 

→ R + S + Qp с константой скорости к - 5,08 ∙ 105exp(-4,23 ∙ IO4 / RT) л/(моль • с) и тепловым эффектом, равным 75 000 кДж/(моль А). Кон­центрации исходных реагентов равны сА0 = сво = 1,2 кмоль/м3. Теплоем­кость реакционной смеси постоянна и равна 1,8 кДж/(кг • К). Исходный 
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раствор подается с температурой 20°С в количестве 12 м3/ч. Опреде­лить объем реактора для достижения степени превращения хА = 0,8.
3.2-17. В реакторе идеального смешения непрерывного действия, рабо­тающем в адиабатических условиях, проводится экзотермическая реакция 

A →R + Qp. Тепловой эффект реакции составляет 160 кДж/кмоль. Раствор вещества А с концентрацией 0,2 мольные доли подается в реактор с тем­пературой 52oC. В результате адиабатического разогрева при достижении степени превращения хА = 0,93 температура повышается на 43oC. Опреде­лить среднюю теплоемкость реакционного раствора.
3.2-18. В реакторе идеального смешения непрерывного действия проводится экзотермическая реакция A → R + Qp с тепловым эффек­том, равным 190 кДж/кмоль. Расход реагента А с температурой 15°С составляет 0,2 кмоль/с. Теплоемкость реакционной смеси состав­ляет 16,7 кДж/(кмоль • К). Температура реакционной смеси на выходе из реактора равна 49oC. Степень превращения по веществу А равна 0,8. Средняя разность температур между охлаждающим агентом и реакци­онной смесью составляет 10°. Коэффициент теплопередачи равен 419 кДж/(кмоль • К). Определить количество отводимого или подводимого тепла и требуемую поверхность теплообмена.
3.2-19. Необратимая экзотермическая реакция A → R + Qp с кон­стантой скорости к - 2,7 ■ 108exp(-7900 / Т) c~1 проводится в каскаде из трех реакторов идеального смешения, равных по объему 2 м3. Тепло­вой эффект реакции равен 6,5 • 107 Дж/кмоль А. Концентрация исход­ного реагента равна 0,5 кмоль/м3. Теплоемкость реакционной смеси равна 2400 Дж/(кг • К), а плотность — 850 кг/м3, при этом зависимость от степени превращения и температуры отсутствует. Реакционная смесь подается в реактор с температурой 5°С. Скорость подачи состав­ляет 2 ∙ IO-3 м3/с. Определить, какое количество тепла надо подводить или отводить от каждого реактора, если в них поддерживать следую­щие температуры: a) 15oC; б) 25oC; в) 35oC.
3.2-20. Экзотермическая реакция A → R + Qp проводится в непре­рывном адиабатическом реакторе идеального смешения. Тепловой эффект реакции равен 149 кДж/моль. Исходная концентрация веще­ства А составляет 0,25 м. д. Теплоемкость реакционной смеси посто­янна и равна 2,2 кДж/(моль • К). Требуемая степень превращения вещества А равна 0,95. Определить температуру реакционной смеси на входе в реактор, если зависимость xa -f(T) представлена табл. 3.7.

Таблица 3.7

Т, °C 120 130 140 150 160 170 180 190 200

xA 0,04 0,07 0,17 0,29 0,55 0,79 0,88 0,92 0,95Отвечает ли полученный результат устойчивому режиму работы адиабатического реактора идеального смешения?
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Глава 4 
СРАВНЕНИЕ И ВЫБОР ХИМИЧЕСКИХ 

РЕАКТОРОВ И ИХ СХЕМ

4.1. Последовательные и параллельные 
схемы реакторов

Последовательное соединение т проточных реакторов смеще­
ния — каскад реакторов. Реакционный поток поочередно проходит все реакторы. Применяется для более полной переработки сырья и для управления процессом путем введения необходимого управляющего воздействия на каждый реактор. Состав реакционной смеси будет изме­няться по мере перехода от одного реактора в другой. Технологические параметры реакционной смеси (концентрация, температура, давление и др.) на выходе одного реактора равны соответственно параметрам на входе последующего реактора. Каскад реакторов можно рассчитать как аналитическим, так и графическим методами.

Аналитический метод возможен только в случае, когда протекает необратимая реакция первого порядка.Предположим, что в каскаде реакторов протекает изотермическая реакция первого порядка A → R при постоянной массовой плотности. Тогда концентрация агента А на выходе из первого реактора Cai будет определяться уравнением
Концентрация на выходе из второго реактора рассчитывается следу­ющим образом: Q⅜oQ _ Q⅜l _ ____________________

a2 l + fcτ2 (l + fcτ1)(l + fcτ2)Таким образом, концентрацию на выходе из последнего реактора каскада САт будем иметь следующее рекуррентное выражение:cA(m-ι) Cao1 + fcτm ∏(1 + fcτi)
(4.1)
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Когда реакционные объемы равны, а значение температуры в каж­дом реакторе одно и то же, уравнение 4.1 принимает следующий вид: 
где τ — время пребывания реакционной смеси в объеме каждого реак­тора, т — число реакторов в каскаде.Уравнения (4.1) и (4.2) позволяют определить концентрацию вещества А на выходе из каскада или число реакторов в каскаде, если известны остальные параметры процесса.

Графический метод. В основе этого метода лежит графическое построение зависимости скорости превращения вещества А от концен­трации Wa(C) и уравненияW(Ca.) = -cA~⅛i, (4.3)1 τiполучаемого из описания процесса в проточном реакторе идеального смешения (см. раздел 3.1.1).Зависимость Wa(C) — возрастающая функция, а уравнение (4.3) дает линейную зависимость Wa(C) с тангенсом угла наклона αi = -l∕τi (рис. 4.1). Пересечение этих зависимостей дает значение концентрации на выходе из реактора. Задавая СА0, определяют СА1. Затем, задаваясь полученным значением СА1, находят концентрацию СА2 в следующем реакторе. Расчет повторяется столько раз, сколько реакторов в каскаде.

Рис. 4.1. Зависимость скорости превращения Wa(C) от концентрации 
Ca в каскаде реакторов идеального смешения, при tg a = -1/т.По эффективности при проведении простых реакций каскад реакто­ров занимает промежуточное значение между реактором вытеснения и реактором смешения.При проведении химического процесса со сложной реакцией, осо­бенно когда порядок побочной реакции больше порядка целевой реак­ции, селективность по продукту будет возрастать с увеличением числа реакторов в каскаде. Эффективность работы каскада ректоров будет 
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приближаться к эффективности работы реактора вытеснения, но выход продукта будет значительно больше, чем в реакторе вытеснения.В системе последовательно соединенных реакторов вытеснения, в которых процесс описывается математическим уравнением dx / dτ = г(х), их общий объем ∑vpl пропорционален сумме времен контакта τi в них 2 vpl = V02τi. Из описания процесса в реакторе следует, что
Xl X2 ¾ Xn∑φ= ∫ dx∕r(x)+ ∫ dx∕r(x~) + ...+ ∫ dx / r(x) = f dx / г(х)
О Xl Xb-I оили

Σ VpI = V0 ∫ dx / г(х). (4.4)о
Параллельное соединения реакторов применяется в случае, когда мощность отдельных реакторов недостаточна для более полной перера­ботки исходного сырья. Исходный реакционный поток разделяется, его части подвергаются химическому превращению в параллельных ветвях системы реакторов, после чего потоки объединяются.Соблюдение равных времен пребывания реакционной смеси в параллельно соединенных реакторах или систем реакторов приводит к максимальному получению продукта.

Примеры
Пример 4.1Процесс описывается реакцией типа A → 2R и осуществляется в уста­новке из 3-х реакторов смешения (рис. 4.2).

Рис. 4.2Объемы реакторов vpl = 0,2 м3, vp2 = 0,2 м3, vp3 = 0,6 м3. Константа скорости реакции равна 0,02 с-1. Объемный расход составляет 18 м3/ч. Концентрация исходного вещества А равна 2,6 кмоль/м3. Время пребы­вания в обеих ветвях установки одинаковое, то есть τ1 + τ2 = τ3. Опре­делить производительность установки по продукту R.
РешениеПроизводительность установки по продукту R складывается из про­изводительности верхней и нижней ветви

Nr - Nri + Nr2 - 2V01 ∙ Cao ∙ xai + 2V02 ∙ Cao • хА2.
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π V1 V2 V3 τ,По условию задачи τ3 = τ1 + τ2 или ——+ =. Решая это⅛ι ⅛ι V0 - V01уравнение относительно V01, получаем V01 = 2 л/с; V02 = 3 л/с Определяем τ1 = τ2 = 200 / 2 = IOO с. τ3 = 600 / 3 = 200 с. Определяем концентрацию вещества А и степень превращенияна выходе из верхней и нижней ветви установкиCa2 = —^a° π =--------—------+ = 0,288 кмоль/м3;a2 (l + fcτ)2 (1 + 0,02 100)2_ Qo-Qi 2,6-0,288ХА2 - 7 - 7^7 - U>
6 АО 2, о

Ca3 = Сао =------ ---------- = 0,52;(I-Jcth) 1 + 0,02-200
Q0-Q2 2,6-0,52Хдо =-------------------=-------------------- = Uj о.Qo 2,6Определяем производительность по продукту R

Nr= 2V01 • Сдо ’ xai + 2V02 ∙ Cao ■ хА2 == (2-2-2,6-0,89 + 2-32,6-0,8) = 78,17кмоль/ч.
Пример 4.2Процесс описывается реакцией типа A → R с константой скорости равной 0,025 с-1. Проводится в установке (рис. 4.3), состоящей из двух реакторов: урив = 0,05 м3 и vpιιc = 0,08м3. Объемный расход составляет 720 л/ч. Концентрация вещества А в потоке равна 3 моль/л. Исходный поток по реакторам разделяется поровну. Определить производитель­ность по продукту R.

Рис. 43

РешениеПо условию задачи V01 = V02 = 720 / 2 = 360 л/мин = 6 л/с. Опреде­ляем время пребывания в реакторе смешения и в реакторе вытесненияТрис = 80 / 6 = 13,3 с; трив = 50 / 6 = 8,33 с.
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Определяем степени превращения вещества А в реакторах^рис 0,025-13,33xdhc = —,-----=---------------------- = 0,76;p l + kτpιιc 1 + 0,025-13,33хрив = 1 - ехР(_^трив) = 1 - exp(-0,025 • 8,33) = 0,875.Определяем производительность установки по продукту R
Nr = V01 ∙ Cao ∙ Xa1 + V02 ∙ Cao ∙ Xa2 == (6 -3 • 0,76 + 6 • 3 • 0,875) • = 105,948 кмоль/ч.1000

Пример 4.3Процесс описываемый реакцией первого порядка типа A —> 2R с кон­стантой скорости к = 2,05 ∙ IO-2 с-1. Проводится в системе реакторов из примера 4.2 (рис. 4.3). Объемный расход исходной смеси равен 100 л/мин. Объем реактора вытеснения равен 50 л. Объемы реакторов смешения и вытеснения равны. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 2,6 моль/л. Определить распределение объемного потока по реакторам и производительность установки по продукту R при усло­вии, что степени превращения в реакторах равны.
РешениеПриравниваем уравнения для расчета степеней превращения в реак­торе смешения и в реакторе вытеснения

1 ,рис = 1 - ехр(-ктрив).l + kτpiicВыражаем τ1 и τ2 через объемы соответствующих реакторов и объ­емные расходы, поступающие в них, и получаем
Уривfc⅛-----—— = 1 - exp (-k1 ι jcvphc V0-V01Vqiили

exp(-0,025-----—-----),f 1,66-V010,0205— __________ Vqi _ j1 + 0,025— Voiгде V0 = 1,66 — общий расход реакционной смеси, л/с.Получили нелинейное уравнение как функцию V01, которое можно решить только графически. Зависимости левой и правой частей урав­нения от V01 имеют вид, изображенный на рис. 4.4.
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Рис. 4.4В точке пересечения получаем значения V01 и степень превращения вещества хА в реакторах хА = 0,57; V01 = 45,3 л/мин; V02 = V0 - V01 = = 54,7 л/мин.Небольшое неравенство между объемными расходами в реактор смешения и реактор вытеснения обусловлено точностью вычисления (см. гл. 1. раздел 1.3).Рассчитываем производительность установки по продукту R
Nr =(2∙V01 ∙Cao∙xa +2∙Vo2 Cao ∙xj4)^θθθ == (2-45,3-2,6-0,57 + 2-54,7-2,6-0,57)-^- = 9,73 кмоль/ч.1000

Пример 4.4Жидкофазный процесс, описываемый реакцией первого порядка типа A → R с константой скорости к = 2,5 ∙ IO-2 с-1, проводится в системе реакторов на рис. 4.5. Объемный расход исходной смеси равен 100 л/ мин. Объем реактора вытеснения равен 50 л. Объемы реакторов сме­шения равны. Каким должен быть их объем, если входящий поток делится поровну, а степень превращения в реакторе вытеснения равна степени превращения в каскаде реакторов смешения?

Рис. 4.5

РешениеОпределяем степень превращения в реакторе вытеснения ⅛b = 1 - exP⅛pJ =1 - exp(-0,025 • 60) = 0,78, где τ = урив / VOpHB = 50 / 50 = 1 мин = 60 с.
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Согласно условию задачи степень превращения в каскаде равна 0,781.Для каскада реакторов воспользуемся формулой (4.2) для расчета конечной концентрации в каскаде
„ N0 1C2 =------- ~ИЛИ 1 - X2 =------------- 2 ■(1 + ^cτpπc ) (1 + ^cτpπc )откуда находим время пребывания в одном реакторе смешения каскадаI

τ - lPc ъ.но Vc = vPHC / V0pm, следовательно,
vpπc ½>pπc ’ √l-0,78 0,025 = 46,68 л.

Пример 4.5Жидкофазный процесс, описывается простой необратимой реакцией первого порядка с константой скорости, равной 0,6 мин-1. Объемный расход реагирующего вещества с концентраций Cao = 2,4 моль/л равен 4 м3/ч. Сколько реакторов смешения объемом 0,2 м3 надо соединить последовательно, чтобы добиться степени превращения не ниже 0,95.
РешениеДля расчета количества реакторов в каскаде воспользуемся форму­лой (4.2)

--------y или 1-х =-----------------. (l + fcτpιιc)m----------------(l + fcτpiic)mРасчет условного времени превращения в одном реакторе каскадаV 0,2 . λγ. τ = — =---- = 0,05ч =3мин.V0 4Рассчитываем необходимое количество реакторов в каскаде
т =----------------- =------------ ------ = 3.In (1 + kτpιιc) In (1 + 0,6 • 3)

Задачи
4.1-1. Жидкофазный процесс, описывается реакцией А + В = R + S, проводится в установке параллельно работающих реакторах смешения 
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и вытеснения (рис. 4.3), при этом концентрации веществ А и В равны 2 моль/л. Степень превращения вещества А в реакторе смешения равна степени превращения в реакторе вытеснения. Константа скоро­сти равна 0,05 л/моль • мин. Комплекс кхрсСв0 = 2,0. Количество исход­ной реакционной смеси, подаваемой в систему, рано 4 м3/ч. Отноше­ние vpιιc / vpιπj = 2. Объем реактора вытеснения равен 20 л. Определить количество исходной смеси, подаваемое в реактор смешения и реактор вытеснения.
4.1-2. Жидкофазный процесс, описывается реакцией A -R с констан­той скорости равной 0,2 мин-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 1,8 кмоль/м3. Заданная степень превращения вещества А равна 0,8. Определить какое количество вещества А можно перерабо­тать за один час в реакторе смещениия, реакторе вытеснения и каскаде из трех реакторов смешения, при условии, что объем реакционной зоны в всех случаях равен 0,6 м3.4.1-3. Жидкофазный процесс, описывается реакцией А = R + S с кон­стантой скорости равной 0,6 л/(моль • мин), можно проводить либо в непрерывном реакторе смешения, либо в каскаде реакторов сме­шения, объем каждого из которых равен 10% от объема единичного реактора смешения. Объемная скорость входящего потока равна 6 м3/ч с концентрацией Cao равной 2,5 моль/л. Рассчитать объем еди­ничного реактора смешения и сколько нужно взять реакторов в каскаду, чтобы добиться не менее 80% степени превращения вещества А.
4.1-4. Жидкофазный процесс описывается реакцией первого порядка типа A → 2R с константой скорости равной 8,3 ∙ 10^3 с-1. Концентрация исходного вещества составляет 0,36 моль/л. Расход реакционной смеси равен 0,15 м3/мин. Процесс проводится в установке из 3 реакторов сме­шения соединенных последовательно (рис. 4.6) объемом 0,3 м3. Опре­делить производительность установки по продукту R.

Рис. 4.64.1-5. Жидкофазный процесс с протекающей реакцией A → R пер­вого порядка с константой скорости реакции 0,5 мин-1. Концентрация вещества А и исходном потоке равна 2,4 моль/л. Требуемая степень превращения вещества А составляет 80%. Определить производитель­ность по продукту R в час для одного реактора объемом 0,3 м3 и для трех ректоров, соединенных последовательно (рис. 4.6), если объем каждого реактора в каскаде равен 0,1 м3.
4.1-6. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой ско­рости равной 0,027 с-1. Проводится в установке, состоящей из 3-х реак­торов: vpraj = 0,03 м3, a vlpιιc = v2pιιc (рис. 4.5). Объемный расход веще­ства А составляет 120 л/мин. с концентрацией 1,8 моль/л. Определить 
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объемы реакторов смешения v1 и v2, если исходный объемный поток делится поровну, а степени превращения в реакторе вытеснения и каскаде реакторов смешения равны.4.1-7. В каскаде из трех реакторов смешения соединенных последо­вательно (рис. 4.7-1) проводится жидкофазный процесс, описываемый реакцией
⅛ fc2

A→R→Sс константами скоростей реакций fc1 = 0,4 мин-1, fc2 = 0,3 мин-1. Вре­мена пребывания в реакторах соответственно равны τ1 = 3 мин; τ2 = = 5 мин; τ3 = 7 мин.

Рис. 4.7Продукты реакции в исходном потоке отсутствуют, а концентра­ция реагента А равна 1,8 моль/л.Объемный расход вещества А равен 18 м3/ч. Определить производительность по продукту К.
4.1-8. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией второго порядка типа 2А —> R, осуществляется в установке из трех реакторов смешения (см. рис. 4.2). Объемы реакторов vpl = 0,1 м3, vp2 = 0,1 м3, vp3 = = 0,2 м3. Константа скорости реакции равна 0,2 моль/л • с. Объемный расход вещества А составляет 36 м3/ч. Концентрация исходного веще­ства А равна 2,8 кмоль/м3. Определить производительность установки по продукту R при условии, что τ1 + τ2 = τ3.
4.1-9. Жидкофазный процесс характеризуется реакцией А —> R пер­вого порядка с константой скорости реакции 0,5 мин-1. Концентрация вещества Cao = 2,4 моль/л. Требуемая степень превращения вещества 

А составляет 80%. Определить допустимый расход веществ А в час для одного реактора смешения, для каскада из двух реакторов смешения и для каскада из трех ректоров смешения, соединенных последова­тельно, если реакционный объем остается постоянный и равен 0,3 м3.
4.1-10. Процесс осуществляется в установке, изображенной на рис. 4.3. Объем реактора смешения vpιιc равен 4 объемам реактора вытеснения vpilB. Протекает реакция второго порядка типа 2A -> R. Концентрация вещества А равна 1 моль/л, а константа скорости реак­ции равна 1 л/(моль • с). Степень превращения в реакторах одинакова и равна 0,8. Определить объемный поток вещества А как функцию объ­ема реакторв вытеснения и его распределение по реакторам.
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4.1-11. Процесс осуществляется в установке, состоящей из реактора вытеснения и реактора смешения, соединенных параллельно (рис. 4.3). Объем реактора смешения vpιιc равен 4 объемам реактора вытес­нения Vpillj. Протекает реакция второго порядка типа 2A → R. Концен­трация вещества А равна Cao (моль/л), а константа скорости равна 1 л/(моль • с). Степень превращения в реакторах одинакова и равна 0,8. Определить производительность установки как функцию объема реактора вытеснения и концентрации Cao
4.1-12. Процесс осуществляется в установке из трех реакторов смешения (рис. 4.2). Объемы реакторов vpl = 0,1 м3, vp2 = 0,1 м3, vp3 = = 0,15 м3. Протекает реакция типа A → R. Константа скорости реакции равна 0,2 с-1. Объемный расход вещества А составляет 3,0 м3/ч. Кон­центрация исходного вещества А равна 2,8 кмоль/м3. Определить про­изводительность установки по продукту R при условии, что исходный поток делится поровну между ветвями.
4.1-13. Процесс осуществляется в установке из трех реакторов сме­шения (рис. 4.2). Объемы реакторов Vpi = 0,1 м3; Vp2 = 0,1 м3, vp3 = = 0,15 м3. Протекает реакция типа A → 2R. Константа скорости реакции равна 0,2 с-1. Объемный расход вещества А составляет 3,0 м3/ч. Кон­центрация исходного вещества А равна 2,8 кмоль/м3. Определить про­изводительность установки по продукту R при условии, что τ1 + τ2 = τ3.
4.1-14. Жидкофазный процесс описывается реакцией A = Rc кон­стантой скорости, равной 0,5 мин-1. Концентрация вещества А в исход­ном потоке равна 1,8 кмоль/м3. Заданная степень превращения веще­ства А равна 0,8. Определить допустимый расход вещества А за один час для одного реактора смещения, для каскада из двух реакторов сме­шения и для каскада из трех реакторов смешения, при условии, что объем реакционной зоны в всех случаях равен 0,3 м3.
4.1-15. Жидкофазный процесс описывается реакцией второго порядка типа 2A → R с константой скорости равной 8,3 ∙ IO-3 с-1. Концентрация исходного вещества составляет 1,6 моль/л. Расход реакционной смеси равен 0,20 м3/мин. Процесс проводится в установке из 3 реакторов сме­шения, соединенных последовательно (рис. 4.6), объемом 0,1 м3 каж­дый. Определить производительность установки по продукту R.
4.1- 16. Жидкофазный процесс, описывается простой необратимой реакцией первого порядка с константой скорости, равной 0,6 мин-1. Объемный расход реагирующего вещества с концентраций Cao = = 2,4 моль/л равен 1,8 м3/ч. Сколько реакторов смешения объемом 0,2 м3 надо соединить последовательно, чтобы добиться степени пре­вращения не ниже 0,97.
4.1-17. В каскаде из трех реакторов идеального смешения, соеди­ненных последовательно (рис. 4.6), проводится жидкофазный процесс, описываемый простой необратимой реакцией первого порядка A → 2R с константой скорости к = 0,4 мин-1. Время пребывания реакционной смеси в каждом реакторе равно 5 мин. Определить степень превраще­ния исходного вещества на выходе из каскада.
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4.1-18. Жидкофазный процесс описывается простой необратимой реакцией первого порядка с константой скорости, равной 0,6 мин-1. Объемный расход реагирующего вещества с концентраций Cao = = 2,4 моль/л равен 4 м3/ч. Сколько реакторов смешения объемом 0,2 м3 надо соединить последовательно, чтобы добиться степени пре­вращения, равной 0,95.
4.1-19. В каскаде из трех реакторов смешения (рис.4.7-1) прово­дится жидкофазный процесс, описываемый реакциейA→R→Sс константами скоростей реакций k1 = 0,4 мин-1; к2 = 0,3 мин-1. Времена пребывания в реакторах соответственно равны τ1 = 5 мин; τ2 = 7 мин; τ3 = 10 мин. Определить концентрации всех веществ на выходе из каж­дого реактора и каскада в целом. Продукты реакции в исходном потоке отсутствуют, а концентрация реагента А в исходном потоке равна 1,8 моль/л.
4.1-20. По условию задачи 4.1-19 рассчитать концентрацию веществ в каждом реакторе (рис. 4.7-2), если τ1 = 10 мин, τ2 = 7 мин, τ3 = 5 мин.
4.1-21. Жидкофазный процесс с протекающей реакцией A → R пер­вого порядка с константой скорости реакции 0,5 мин-1. Концентрация вещества Cao = 2,4 моль/л. Требуемая степень превращения вещества 

А составляет 80%. Определить допустимый расход веществ А в час для одного реактора, двух реакторов и трех ректоров, соединенных после­довательно, если объем единичного реактора равен 0,3 м3.
4.1-22. В проточном реакторе идеального смешения проводится жидкофазная реакция первого порядка с константой скорости к = = 0,25 мин-1 и достигается степень превращения равная 0,6. Опре­делить степень превращения, если вместо одного реактора взять три последовательно работающих реактора идеального смешения при том же реакционном объеме.
4.1-23. Жидкофазный процесс описывается простой обратимой реакцией второго порядка A+B=R+Sc константами скоростей k1 = = 0,12 м3/(кмоль • с) и к2 = 0,05 м3/(кмоль • с). Потоки веществ А и В подаются в реактор раздельно с равными объемными скоростями и концентрациями, равными соответственно C40 = 1,4 моль/л, Cbo = = 1,4 моль/л. Процесс проводится в реакторе идеального смешения объемом 0,1 м3. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,75хравн. Определить объемные потоки веществ А и В. Рассчитать необ­ходимое количество реакторов объемом 0,02 м3, соединенных последо­вательно для проведения данного процесса.
4.1-24. Сравнить объемы единичного реактора идеального смеше­ния (vpιιc), каскада, состоящего из п реакторов идеального смешения объемом 0, Ivpiic каждый, и реактора идеального вытеснения (vpiffl) при проведении жидкофазного процесса, описываемого реакцией 2А → R с константой скорости реакции, равной 0,6 м3/(кмоль • мин). Степень 
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превращения вещества А равна 0,8. Объемный расход вещества А с кон­центрацией 24 кмоль/м3 равен 2,8 м3/ч.
4.1-25. Жидкофазный процесс, описываемый обратимой реакцией второго порядка A + B<=>R + Sc константами скорости прямой k1 = = 22 л/(моль • ч) и обратной Al1 = 2 л/(моль • ч) реакций, проводится в РИС-н объемом 0,5 м3. Потоки веществ А и В подаются в реактор раздельно с равными концентрациями САисх = СВисх. После взаимного разбавления потоков концентрация Cao = 1,6 кмоль/м3, а соотношение концентраций Cao : Cbo - 1 : 1,5. Процесс проводится до хв - 0,6хВравн. Определить объемные потоки исходных веществ и производительность по продукту R.
4.1-26. Жидкофазный процесс, описываемый простой реакцией вто­рого порядка А + В → 2R с константой скорости реакции 2 л/(моль • мин), осуществляется в каскаде реакторов смешения. Потоки реагиру­ющих веществ А и В равны Vao = Vbo = 5 л/мин. Концентрации веществ в потоках одинаковы и равны 1,4 моль/л. Степень превращения веще­ства А после первого реактора равна 0,25. Требуемая степень превра­щения должна быть 0,75. Определить объем реактора и количество реакторов в каскаде.
4.1-27. Жидкофазный процесс, описываемый обратимой реакцией второго порядка 2A <≡÷ R + S с константой скорости прямой реакции k1 = = 0,9 м3/(кмоль • ч) и константой равновесия Kp = 16, необходимо осу­ществить до степени превращения, равной 85% от равновесной. Объем­ный расход вещества А при концентрации Cao = 40 кмоль/м3 составляет 3,6 м3/ч. Определить объем РИС-н и число реакторов в каскаде при усло­вии, что объем реактора в каскаде составляет 10% от объема РИС-н.
4.1-28. Определить количество вещества А, перерабатываемого за 1 час в РИС-н, РИВ и каскаде из 3-х одинаковых по объему реакторов идеального смешения при условии, что во всех случаях объем реакци­онной зоны равен 2,1 м3. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая степень превращения вещества А равна 0,8, константа скорости реакции равна 0,12 мин-1.
4.1-29. Процесс описывается реакцией типа A → 2R и осуществля­ется в установке из 3-х реакторов смешения (рис. 4.2). Объемы реак­торов vpl = 0.2 м3, vp2 = 0,2 м3, vp3 = 0,5 м3. Константа скорости реакции равна 0,02 с-1. Объемный расход вещества А составляет 180 м3/ч. Кон­центрация исходного вещества А равна 2,6 кмоль/м3. Входной поток вещества А делится поровну. Определить производительность уста­новки по продукту R.
4.1-30. Процесс описывается реакцией типа A → 2R и осуществля­ется в установке из 3-х реакторов смешения (рис. 4.2). Объемы реак­торов vpl = 0.2 м3, vp2 = 0,2 м3, vp3 = 0,5 м3. Константа скорости реакции равна 0,02 с-1. Объемный расход вещества А составляет 1,8 м3/ч. Кон­центрация исходного вещества А равна 2,6 кмоль/м3. Время пребыва­ния реакционной смеси в обеих ветвях установки равны. Определить производительность установки по продукту R.
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4.1-31. Жидкофазный процесс описывается реакцией первого порядка типа A → 2R с константой скорости равной 8,3 ∙ 10^2 с-1. Кон­центрация исходного вещества составляет 0,36 моль/л. Расход реак­ционной смеси равен 0,13 м3/мин. Процесс проводится в установке из 3 реакторов смешения соединенных последовательно объемом 0,3 м3. Определить производительность установки по продукту R.
4.1-32. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой скорости равной 0,027 с-1. Проводится в установке (рис. 4.5), состо­ящей из 3-х реакторов vpilB = 0,05 м3 и реакторов смешения vpl = vp2. Объемный расход вещества А составляет 100 л/мин с концентрацией 2,8 моль/л. Определить объемы реакторов V1 и v2, если входящий поток делится поровну.
4.1-33. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой ско­рости равной 0,027 с-1. Проводится в установке, показанной в предыду­щей задаче 4.1-32 и состоящей из 3-х реакторов грив = 0,05 м3, a vlp∏c = = v2pιιc. Объемный расход вещества А составляет 100 л/мин с концен­трацией 2,8 моль/л. Определить объемы реакторов смешения V1 и v2, если степени превращения в обеих ветвях одинаковы.
4.1-34. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой ско­рости равной 0,017 с-1. Проводится в установке, состоящей из 3-х реак­торов vpilB = 0,05 м3, a vlpιιc = v2pιιc (рис. 4.5). Объемный расход вещества А составляет 100 л/мин с концентрацией 2,8 моль/л. Степень превра­щения в реакторе вытеснения равна 0,8. Определить объемы реакторов смешения V1 и v2, если время пребывания в обеих ветвях τ1 + τ2 = трив.
4.1-35. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой ско­рости равной 0,02 с-1. Проводится в установке (рис. 4.3), состоящей из двух реакторов vpHB = 0,05 м3 и vpιιc = 0,075 м3. Объемный расход вещества А составляет 240 л/мин с концентрацией 1,8 моль/л. Опре­делить объемные расходы, подаваемые в каждый реактор, и произво­дительность по продукту R при условии, что трив = τpιιc.
4.1-36. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой скорости, равной 0,025 с-1. Проводится в установке (рис. 4.3), состоя­щей из двух реакторов: реактора вытеснения vpilB = 0,05 м3 и реактора смешения vp∏c = 0.08 м3. Расход вещества А составляет 576 моль/мин. Концентрация вещества А в потоке равна 0,8 моль/л. Исходный поток по реакторам разделяется поровну. Определить производительность установки по продукту R.
4.1-37. Процесс, описываемый реакцией 1-го порядка типа A → R с константой скорости к-2 ∙ IO-2 с-1, проводится в системе реакторов (рис. 4.5). Объемный расход исходной смеси равен 120 л/мин. Объем реактора вытеснения равен 50 л. Суммарный объем реакторов смеше­ния в каскаде равен 25 л. Определить распределение объемного потока по реакторам, если степень превращения в реакторе вытеснения равна степени превращения в каскаде реакторов смешения.
4.1-38. Жидкофазный процесс описывается реакцией второго порядка типаА + В ->R с константой скорости равной 0,5 м3/(кмоль • с).
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Проводится в установке состоящей из двух реакторов смешения объе­мом 0,4 M3, соединенных последовательно. Объемный расход вещества 
А составляет 3 м3/ч с концентрацией 1,5 кмоль/м3 а вещества В — 3 м3/ч с концентрацией 2 кмоль/м3. Определить производительность установки по продукту R.

4.1-39. Процесс описывается реакцией типа А + В —> R с константой скорости равной 0,5 м3/(кмоль • с). Проводится в установке (рис. 4.8), состоящей из реактора смешения объемом 0.6 м3 и реактора вытесне­ния объемом 0,2 м3, соединенных последовательно. Объемные расходы вещества А составляет 3 м3/ч с концентрацией 3 кмоль/м3, а вещества В — 4 м3/ч с концентрацией 3 кмоль/м3. Определить производитель­ность установки по продукту R.

Рис. 4.8

4.1-40. Процесс, описываемый реакцией первого порядка типа A —> 
—> R с константой скорости к = 2,05 ∙ IO-2 с-1, проводится в системе реак­торов (рис. 4.5). Объемный расход исходной смеси равен 100 л/мин. Объем реактора вытеснения равен 50 л. Объемы реакторов смешения равны. Каков должен быть их объем, если входящий поток делится поровну, а степени превращения в обеих ветвях одинаковы.

4.1.-41. Жидкофазный процесс, описываемый простой реакцией пер­вого порядка A → R с константой скорости реакции, равной 2 с-1, про­водится на установке состоящей из 4-х реакторов смешения (рис. 4.9). Объемы реакторов vpl = vp2 = vp3 =3 л (соединены последовательно), vp4 = 20 л. Объемный расход вещества А составляет 5 л/с с концентра­цией 2,8 кмоль/м3. Определить часовую производительность по про­дукту R. Решать при условии: а) время пребывания в единичном реак­торе равно времени пребывания в каскаде; б) объемный расход в ед. реактора равен объемному расходу в каскаде каскада.

Рис. 4.9

4.1-42. Определить производительность установки по продукту R, состоящей из двух реакторов, соединенных последовательно (рис. 4.10): реактора вытеснения объемом 15 л и реактора смешения объ­емом 30 л. В установке проводится реакция 2A = 3R с константой ско­
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рости превращения вещества А 0,04 с-1. Исходное вещество А в количе­стве 270 моль/мин подается с концентрацией 1,8 моль/л.
Рис. 4.10

4.1-43. В установке (рис. 4.2) состоящей из 3-х реакторов смеше­ния vpl = vp2 = 5 л, vp3 =10 л, протекает реакция 2А → 1,5R с константой скорости превращения вещества А, равной 1,2 с-1. Объемный расход вещества А с концентрацией 2,4 моль/л составляет 30 л/мин и делится поровну между ветвями установки. Определить производительность по продукту R.
4.1-44. Жидкофазный процесс описывается реакцией первого порядка типа A → 2R с константой скорости равной 0,9 мин-1. Кон­центрация исходного вещества составляет 2моль/л. Расход реакцион­ной смеси равен 0,6 м3/мин. Требуемая степень превращения равна 0,75. Какое количество реакторов смешения надо соединить последо­вательно объемом 0,3 м3, чтобы степень превращения была не ниже заданной.
4.1-45. Для реакции разложения вещества А по двум направлениям с образованием продуктов R — целевого и S — побочного дифференци­альная селективность является функцией состава смеси S,r = 0,6 + 2хА - 

- 5x2a. Реакцию прекращают при степени превращения хА = 0,40. Пред­ложить реактор или систему реакторов вытеснения и смещения для получения максимальной интегральной селективности и рассчитать ее.
4.1-46. Жидкофазная реакция разложения 2A → R второго порядка проводится в двух реакторах смешения и вытеснения равного объема 300 л., соединенных последовательно (рис. 4.11). Константа скоро­сти превращения вещества А равна 0,1 мЗ/(моль • с), исходная кон­центрация вещества А на входе равна 0,6 кмоль/м3. Объемный расход исходной смеси равен 0,6 м3/мин. Как изменится производительность системы, если этот процесс проводить в установке (рис. 4.10).

Рис. 4.114.1.-47. В системе реакторов смешения и вытеснения соединенных параллельно (рис. 4.3.) проводится жидкофазный процесс, описываемый реакцией первого порядка типа 2A → R + S с константой скорости реак­ции 0,05 с-1. Исходная концентрация вещества А равна 0,6 кмоль/м3. Объемный расход исходной смеси равен 0,21 м3/мин. Рассчитать произ­водительность системы по продукту, если степени превращения в реак­торах одинаковы, а объемы реакторов равны 20 л.
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4.1.-48. Процесс осуществляется в установке (рис. 4.10), состоящей из реактора вытеснения и реактора смешения, соединенных последо­вательно. Объем реактора vpιιc смешения равен 4 объемам реактора вытеснения vpιn5 (л). Протекает реакция первого порядка типа 2A→R. Концентрация вещества А равна Cao (моль/л), а константа скорости превращения вещества А равна 1 мин-1. Определить производитель­ность установки как функцию объема реактора вытеснения и концен­трации Cao для достижения степени превращения вещества А, рав­ной 0,8.
4.1.-49. Для реакции разложения вещества А по двум направлениям с образованием продуктов R — целевого и S — побочного дифферен­циальная селективность является функцией состава смеси S'r = 0,5 + 

+ 2xa2 - 1,2xa. Реакцию прекращают при степени превращения хА = 0,40. Предложить реактор или систему реакторов вытеснения и смещения для получения максимального выхода продукта R и рассчитать их объ­емы. Расход исходной смеси составляет 0,05 м3/с, константы скоростей целевой и побочной реакций соответственно равны 0,3 c^1 и 0,5 с-1.
4.1.-50. Для проведения жидкофазной реакции типа A → R можно использовать либо реактор смешения, либо каскад реакторов смеше­ния с объемом каждого реактора равным 8% от объема единичного реактора смешения. Объемная скорость потока составляет 5,6 м3/ч, начальная концентрация вещества А в потоке равна 30 кмоль/м3. Кон­станта скорости реакции равна 0,8 ч-1. Каким будет объем единичного реактора смешения и сколько необходимо взять реакторов смешения в каскаде для достижения степени превращения равной 0,8.
4.1.-51. В реакторе вытеснения проводится реакция первого порядка и достигается степень превращения 60%. Как изменится степень пре­вращения, если вместо реактора вытеснения взять три одинаковых реактора смешения, соединенных последовательно при том же самом реакционном объеме и неизменной нагрузке на реактор?
4.1-52. Установка, состоящая из двух последовательно соединен­ных реакторов смешения равного объма, производит 4,8 кмоль/ч про­дукта R по реакции 2A → R. Процесс осуществляется притемпературе 50oC. Константа скорости реакции описывается уравнением к = 5 × × 103exp(-2900 / Т) мин4. В установку подается 100 л/мин раствора вещества А с концентрацией 1,7 моль/л. Определить объем реактора смешения в каскаде.
4.1.-53. Определить производительность установки по продукту R, состоящей из двух реакторов, соединенных последовательно (рис. 4.11): реактора вытеснения объемом 15 л и реактора смешения объемом 30 л. В установке проводится реакция 2A = 3R с константой скорости реак­ции, равной 0,24 с-1. Исходное вещество А в количестве 270 моль/мин подается с концентрацией 1,8 моль/л.
4.1-54. Сравнить производительность по продукту R двух установок (рис. 4.7), состоящих из трех реакторов смешения, соединенных после­довательно, при проведении процесса, описываемого реакцией первого 

120



порядка типа A → R с константой скорости 0,02 с-1. Объемный расход исходного вещества А с концентрацией Caq, равным 20,4 кмоль/м3, составляет 18 м3/ч. Объемы реакторов в каскаде vpl = 0,15 м3; vp2 = = 0,25 м3; vp3 = 0,5 м3.
4.1-55. Процесс, описываемый реакцией второго порядка типа 2A —> R, осуществляется в каскаде из трех реакторов смешения (рис. 4.7). Кон­станта скорости превращения вещества А равна 0,1 л/(моль • с).Обьемный расход исходного вещества А с концентрацией 1,8 кмоль/м3 равен 18 м3/ч. Сравнить производительность двух установок по продукту R.
4.1-56. Процесс осуществляется в установке из трех реакторов сме­шения (рис. 4.2). Объемы реакторов Vpl = 0,25 м3; vp2 = 0,25 м3; vp3 = = 0,5 м3. Протекает реакция типа А —> R. Константа скорости реакции равна 0,2 с-1. Объемный расход вещества А составляет 18 м3/ч. Концен­трация исходного вещества А равна 2,8 кмоль/м3. Время пребывания в обеих ветвях установки одинаковое. Определить производительность установки по продукту R.
4.1-57. Процесс осуществляется в установке, состоящей из реактора вытеснения и реактора смешения, соединенных параллельно (рис. 4.3). Объем реактора смешения vpiic равен 4 объемам реактора вытеснения VpilB (л). Протекает реакция второго порядка типа 2A —> R. Концентра­ция вещества А равна Cao (моль/л), а константа скорости превращения вещества А — 1 л/(моль • с). Степень превращения в реакторах одина­кова и равна 0,8. Определить производительность установки как функ­цию объема реактора вытеснения и концентрации Cao
4.1-58. Процесс проводится в установке (рис. 4.11), состоящей из реактора смешения объемом 0,6 м3 и реактора вытеснения объе­мом 0,2 м3, соединенных последовательно. Протекает реакция второго порядка типа A + B = Rc константой скорости 0,5 м3/(кмоль • с). Объем­ные расходы вещества А составляет 3 м3/ч с концентрацией 3 кмоль/м3, а вещества В — 4 м3/ч с концентрацией 3 кмоль/м3. Определить произ­водительность установки по продукту R.
4.1-59. По условию задачи 4.1-58 определить производительность установки, если реакторы поменять местами.

4.2. Схемы реакторов с рецикломЗадачи этого раздела в основном связаны с расчетом режима работы установки, состоящей из смесителя, реактора и фракционного делителя. В делителе поток разделяется на продукты реакции, которые выводится из системы, и не прореагировавшее остатки исходного вещества, воз­вращающегося в реактор через смеситель. Имеющийся в реакционном потоке инертный компонент разделяется между рециркулирующим и отходящим потоками.В реакторе достигается определенная степень превращения. Анали­зируя работу таких систем (рис. 4.12 и рис. 4.13), можно отметить, что 
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подается в систему вещество А, а на выходе из системы только продукт, количество которого эквивалентно количеству исходного вещества А. Следовательно, степень превращения вещества А в данной системе равна 100%.

Рис. 4.12. Схема реакционного узла с реактором вытеснения 
и фракционным рециклом:

См — смеситель, Дел — делитель

Рис. 4.13. Схема реакционного узла с реактором смешения 
и фракционным рециклом:

См — смеситель, Дел — делитель.

Примеры
Пример 4.6Реакция типа A → 2R протекает без изменения объема и проводится в установке (рис. 4.12), состоящей из смесителя, реактора вытеснения и делительного устройства, в котором продукт R полностью отделяется, а непрореагировавшее вещество А возвращается в реактор.Концентрация вещества А на выходе из реактора Ca = 0,48 моль/л, что соответствует степени превращения в реакторе 0,4. Объем реак­тора вытеснения равен 120 л. Концентрация вещества А на входе в XTC Cao = 1,2 кмоль/м3. Константа скорости реакции — 0,03 с-1.Определить производительность XTC по продукту R, объем возвра­щаемого рецикла и концентрацию вещества А в нем.
РешениеПотоки XTC — 1, 2, 3, 4, 5. Уравнение материального баланса для XTC в целом

^lQll - vA⅛⅛ / vRjVi = V5.Составим уравнения материального баланса по веществу А для сме­сителя (См), реактора идеального вытеснения (РИВ) и делителя (Д)ViCai + V4Ca4 - V2Ca2;
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^2^A2 - V3CA3 + ^2^A2xA>

V3CАЗ ~ ^4^A4 - ^2^A2^ ~xa)∙Материальный баланс по веществу R для РИВ и ДV2Ca2Xa ~ VAV3Cr3 / vR - vA^5¾5 / vR-Составим уравнения материального баланса по потокам для См, РИВиД V1+ V4 = V2;v2 = v3;V3 = v4+ v5.В записанных 9 уравнениях имеем 9 неизвестных: V1, V2, V4, V5, СА2, 
CАЗ’ ^A4> Cr3 И 0?5-Базовое расчетное уравнение процесса с реакцией первого порядка в реакторе вытеснения имеет вид:τ= (1 ∕fc)ln(l / (1-хА)),где τ = VpilB / V2. Учитывая последнее, можно решить систему балансо­вых уравнений и определить все неизвестные

V2 = Vphb / τ = 120 / 17 = 7,06 л/с;Ca2 = Ca3 / (1 —хА) = 0,48 / (1 - 0,4) = 0,80;V4Ca4 = V3Ca3 = V2Ca2(1 -xa) = 7,06 • 0,8 • (1 - 0,4) = 3,389 моль/с;V1Cai = V2Ca2 - V4Ca4 = 7,06 • 0,8 - 3,389 = 2,259 моль/с;V1 = 2,259 / 1,2 = 1,8825 л/с;V4 - V2 - V1 = 7,06 - 3,06 = 4,0 л/с;
Nr - V5Cr5 = V3Cr3 = V2Ca2xavr = 7,06 • 0,8 • 0,4 • 2 = 4,518 моль/с.

Пример 4.7Реакция типа A → 2R протекает без изменения объема и проводится в установке (см. рис. 4.12), состоящей из смесителя, реактора вытесне­ния и делительного устройства, в котором продукт R полностью отде­ляется, а непрореагировавшее вещество А возвращается в реактор. Константа скорости реакции равна 0,025 с-1. Концентрация вещества А на выходе из реактора составляет 0,36 моль/л, что соответствует сте­
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пени превращения в реакторе 0.4. Объем реактора равен 150 л. Кон­центрация вещества А в исходном потоке — 0,8 кмоль/м3. Определить объем рецикла, концентрацию вещества А в рецикле и производитель­ность по продукту R.
РешениеОпределяем концентрацию вещества А на входе в реактор

„ Ca 0,36 λ z.Cao = —— = —----- = 0,6.1-xa 1-0,4Определяем время пребывания в реакторе1Ii 1 I1 1 ™ .τ =—In-------- =---------In--------- = 20,4 с.
к 1-xa 0,023 1-0,4Определяем объемный расход на входе в реакторV0 = Vp / τ = 150 / 20,4 = 7,34 л/с = 26,42 м3/ч.Составляем уравнения материального баланса для смесителя по веществу А для смесителя V0Ca0 = VhcxCahcx + Vpe4Cpe4 и для делителя Vpe4Cpe4 = V0Ca. Используя эти два уравнения, находим исходный объ­емный поток на входе в систему

⅛ = v°t⅞° ~c^ = 26∙42 ^6-°-3a = 7,93m3∕4.Chcx 0,8Определяем объмный расход рециклаVpe4 = V0 - Vhcx = 26,42 - 7,93 = 18,49 мЗ/ч.Определяем концентрацию вещества А в рециклеn V0 Ca 26,42 0,36 n-η . 3 Cne,, = ——— =---------------- = 0,51 кмоль/м3.рец Vpe4 18,49Определяем производительность по продукту R
nr = ‰cxvr / Va = VahcxCahcxVr / Va = 7,93 • 0,8 • 2 /1 = 13,7 моль/ч.
Пример 4.8Процесс описывается реакцией второго порядка типа 2A → R и про­водится в установке, состоящей из делителя, реактора идеального сме­шения делительного устройства: (см. рис. 4.13). Производительность по продукту А составляет 24,3 кмоль/ч. Объемный расход исходной смеси — 10,2 м3/ч. Концентрация вещества А на выходе из реактора равна 0,92, а в рецикле — 2,38 кмоль/м3. Объем реактора равен 300л. Определить объем рецикла и рассчитать константу скорости реакции.
Решение. Определяем концентрацию вещества А на входе в уста­новку
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Cahcx = ^λ∏cx = = 2,38 кмоль/м3.V 10 2 vHCXОпределяем степень превращения в реактореCao-Ca 2,38-0,92
X д =------------ =-----------------= 0.01 э.Cao 2,38Определяем производительность установки по продукту R

Nr = Na∏cx = 24,3— = 12,15 кмоль/ч. va 2Определяем концентрацию вещества R на выходе из реактора
Cr =Cao ха —= 2,38 0,613—= 0,729кмоль/м3. va 2Определяем объемный поток на входе в реактор

V0 = Nr∕ Cr = 12,15 / 0,729 = 16,65 м3/ч.Определяем время пребывания в реактореVpnc 300 1000 - oe. τ = - ------------------ --  64,86 с,V0 16,65 3600но τ =----------- -------- и, следовательно,fc-Cao(I-Xa)2
fc =---------—------- 7τ ’ СА0 (1 — ХА J

___________ 0,613___________64,86∙2,38∙(l-0,613)2 = 0,0263A м3/(кмоль • с).
Пример 4.9Процесс описывается реакцией второго порядка типа 2A → R с кон­стантой скорости, равной 0,065 м3/кмоль • с. Концентрация вещества 

R в выходном потоке равна 2,5 кмоль/м3. Процесс проводится в уста­новке (см. рис 4.13), состоящей из реактора и делителя, где полностью отделяется продукт R, а непрореагировавшее вещество А возвращается в реактор. Установка перерабатывает 20 кмоль/ч исходного вещества, которое поступает с концентрацией 1,4 кмоль/м3. Степень превращения вещества А в реакторе равна 0,7, а концентрация вещества А в рецикле равна концентрации его на входе в установку. Определить производи­тельность установки по продукту R, необходимый объем реактора сме­шения, объем рецикла и концентрацию вещества R в выходном потоке.
РешениеОпределяем объемный поток на входе в установкуVhcx = ‰cx / САисх = 20 / 1,4 = 14,28 M3∕4.
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Определяем производительность установки по продукту RVd 1Nr = Naiicx ~ = 20— = 10 кмоль/ч.va 2Определяем концентрацию вещества А на выходе из реактораCa = Cao(1 -ха) = 1,4(1 - 0,7) = 0,42 кмоль/м3.Определяем концентрацию вещества R на выходе из реактора
Cκ = Cao ∙ xa — = 1,4 • 0,72— = 0,49 кмоль/м3.va 2Определяем объемный поток на входе в реакторV0 = Nκ / Cr = 10 / 0,49 = 20,4 м3/ч.Определяем объемный поток рециклаVpeiξ = V0 - Vhcx = 20,4 - 14,28 = 6,12 м3/ч.Определяем время пребывания в реакторе

ХА 7 Г. Г ИГ,τ =------------------ -  - ------------------------- -  = 85,47 с.к-СА0(1-хА)2 0,065∙ 1,4(1-0,7)2Определяем объем реактора смешения
vphc = V0τ = 20,4 • 85,47 / 3600 = 0,484 м3.Определяем концентрацию вещества R на выходе из установкиVhcx = VBbix и Cr = Nκ / Vbhx = 10 /14,28 = 0,7 кмоль/м3.

Пример 4.10В установке, состоящей из реактора смешения и делителя (см. рис. 4.13), проводится жидкофазный процесс, описываемый реакцией типа A → → R → S с константами скоростей k1 = 1,8 ч-1 и к2 = 0,8 ч-1. В делителе вещество А отделяется от продуктов реакции и с концентрацией, равной концентрации вещества А в исходном потоке, возвращается в реактор. Объемный расход с концентрацией вещества А = 2,5 моль/л составляет 120 л/мин.Определить объем реактора смешения для максимально возможной производительности, часовую производительность установки по про­дукту R и объем рецикла.
РешениеМаксимальная производительность по продукту R будет соответство­вать максимальной концентрации продукта R, которая соответственно будет определяться временем пребывания (см. табл. 2.1).
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Определяем оптимальное время пребывания реакционной смеси в реакторе смешения 1 1 _____τ = , = , = 0,83 ч.√k1∙fc2 √l,8∙0,8Определяем концентрации веществ А и R на выходе из реактора1 2 5
Ca =---------=-------- ---------= 1,0 кмоль/м3;l+k1τ 1 + 1,8-0,83

Nr =-------- ------------- =----------------- —---------------- = 0,6 кмоль/м3.(l + k1τ)(l + k2τ) (1 + 1,8-0,83)(1 + 0,8 0,83)Определяем степень превращения вещества А
Cao—2,5—1,0 _ r хА = —- - = —--— = 0,6.

Cao 2,5Из материального баланса по веществу A VoCao(1 - xa) - VpCA0 и баланса по потокам для смесителя V0 = Vlicx + Vp находим, чтоV0 = Vlicx / хА = 120 / 0,6 = 200 л/мин.Определяем объемный расход рециклаVp = V0 + Vlicx = 200 -120 = 80 л/минОпределяем производительность по продукту R
Nr = V0 ∙ Cr = 200 ■ 0,6 6θ =7,2 кмоль/ч.кок 100θОпределяем объем реактора смешенияv∏Hc = V0 ∙ τ = 200 -0,83—— = 9,96 м3.p 0 1000

Пример 4.11Жидкофазный процесс, описываемый сложной последовательной реакцией A → R → S с константами скоростей k1 =2,8 мин-1 и к2 = = 3,2 мин-1. Процесс проводится в установке с рециклом (см. рис. 4.12). Объемный расход вещества А с концентрацией 3,6 кмоль/м3 состав­ляет 240 л/ч. Концентрация вещества А в рецикле равна концентрации исходной.Рассчитать минимальную длину реактора вытеснения диаметром 25 мм для получения максимального количества продукта R.
РешениеМинимальный объем реактора вытеснения будет соответствовать оптимальному времени пребывания реакционной смеси в реакторе
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вытеснения, при котором концентрация вещества R будет максималь­ной (см. табл. 2.2)
1 fcI 

fc2Tdrtmax , , =0,33 мин.
kγ — ⅛2 2,8-3,2Определяем концентрацию вещества А на выходе из реактора по уравнениюCa = CAOexp[-(fci + /с7)тВтт|ЯУ] = 3,6exp[-(2,8 + 3,6)0,33] = 0,5 кмоль/м3, что соответствует степени превращения вещества А, равной 0,86.Из материального баланса по веществу A VhcxCao + VoCao (1 - хА) = = VoCao и баланса по потокам для смесителя V0 = Vhcx + Vp находимV0 = Vhcx ∕xa = 240 / 0,86 = 279 л/ч.Определяем объем реактора вытеснения

vphb = V∏lτ = 279 • 0,33 / 60 = 1,53 л.Определяем длину реактора вытеснения4vp_ 4-1,53-Ю-3 
π∙D2 3,14 (25 IO-3)2 ’

Задачи
4.2-1. Процесс описывается реакцией типа A —> 2R и проводится в установке, состоящей из смесителя, реактора идеального вытеснения объемом 10 л и делительного устройства, в котором вещество А полно­стью отделяется и возвращается в реактор, (см. рис. 4.12). Произво­дительность по продукту R составляет 41,76 кмоль/ч. Константа ско­рости реакции — 0,8 с-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 1,45 кмоль/м3, а на выходе из реактора — 0,3 кмоль/м3, что соот­ветствует 80% степени превращения вещества А. Определить объем рецикла, концентрацию вещества А в рецикле.
4.2-2. Процесс описывается реакцией типа 2A —> R и проводится в установке, состоящей из смесителя, реактора идеального смешения и делительного устройства, в котором вещество А полностью отде­ляется и возвращается в реактор (см. рис. 4.13). Константа скорости реакции равна 0,25 л/(моль • с). Концентрация вещества А в исход­ном потоке и рецикле равны 2,5 моль/л. Концентрация вещества А на выходе из реактора 0,9 кмоль/м3. Определить реактора смешения и объем рецикла для получения 7,2 кмоль R в час.
4.2-3. Процесс описывается реакцией типа А —> 2R и проводится в установке, состоящей из реактора и делительного устройства (см. рис. 4.12). Константа скорости реакции равна 0,025 с-1.Концентрация 
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вещества А на выходе из реактора составляет 0,36 моль/л, что соот­ветствует степени превращения в реакторе 0,4. Объем реактора вытес­нения — 75 л. Концентрация вещества А в исходном потоке и рецикле равна 0,8 кмоль/м3. Определить объем рецикла и производительность по продукту R.
4.2-4. Процесс проводится в установке (см. рис. 4.13). В реакторе идеального смешения протекает реакция A → R. Производительность по продукту R составляет 10 кмоль/ч. Константа скорости реакции равна 0,06 c^1.Степень превращения в реактора — 0.8. Объем реактора смешения — 0,2 м3. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 1,4 кмоль/м3. Определить объем рецикла и концентрацию вещества 

А в рецикле.
4.2-5. Процесс проводится в установке (см. рис. 4.12). В реакторе идеального вытеснения объемом 10 л протекает реакция A —> R. Про­изводительность по продукту R составляет 10 кмоль/ч. Константа ско­рости реакции равна 0,04 с-1. Степень превращения в реактора равна 0,6. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 2,5 кмоль/м3. Определить объем рецикла и концентрацию вещества А в рецикле.
4.2-6. Процесс проводится в установке (см. рис. 4.12). В реакторе идеального вытеснения протекает реакция A —> R. Производитель­ность по продукту R составляет 1,8 кмоль/ч. Константа скорости реак­ции — 0,02 с-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 2,5 кмоль/м3, на выходе из реактора — 1,05 кмоль/м3. Определить объем рецикла, концентрацию вещества А в рецикле и объем реактора.
4.2-7. Процесс проводится в установке (см. рис. 4.12). В реакторе идеального вытеснения протекает реакция A —> R. Производительность по продукту R составляет 2,4 кмоль/ч. Константа скорости реакции равна 0,03 с-1. Степень превращения в реактора равна 0,6. Концентра­ция вещества А в исходном потоке и рецикле составляет 1,6 кмоль/м3. Концентрация вещества А на выходе из ректора равна 0,64 кмоль/м3. Определить объем рецикла и объем реактора.
4.2-8. Процесс описывается реакцией типа A → 1,5R. Константа скорости реакции равна 0,025 с-1. Концентрация вещества А в исход­ном потоке и рецикле равна 1,8 кмоль/м3. А на выходе из реактора — 0,9 кмоль/м3. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 140 л (см. рис. 4.2.). Определить объем рецикла и производительность установки по исходному веществу.
4.2-9. В реакторе идеального вытеснения объемом 150 л (см. рис. 4.12) протекает реакция A → 2R. Константа скорости реакции равна 0,015 с-1. Степень превращения в реактора равна 0,4. Концен­трация вещества А в исходном потоке равна 0,8 кмоль/м3, а на выходе из реактора — 0,36 кмоль/м3. Определить объем рецикла и концен­трацию вещества А в рецикле, а также производительность установки по исходному веществу.
4.2-10. В реакторе идеального смешения (см. рис. 4.13) проте­кает реакция 2A → R. Производительность по продукту А составляет 
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18,36 кмоль/ч. Константа скорости реакции равна 1,25 м3/(кмоль • с). Степень превращения в реакторе равна 0,7. Концентрация вещества 
А в исходном потоке и в рецикле — 3 кмоль/м3. Определить производи­тельность установки по продукту R, объем реактора и объем рецикла.

4.2-11. В реакторе идеального смешения (см. рис. 4.13) проте­кает реакция 2A → R. Производительность по продукту А составляет 16,2 кмоль/ч. Константа скорости реакции равна 0,05 м3/(кмоль • с). Степень превращения в реакторе равна 0,65. Концентрация вещества 
А в исходном потоке и в рецикле — 1,7 кмоль/м3. Определить произво­дительность установки по продукту R, объем реактора и объем рецикла.

4.2-12. Процесс описывается реакцией второго порядка типа 2A → → К. Производительность установки (см. рис. 4.13) по продукту 
А составляет 15,12 кмоль/ч. Объемный расход вещества А составляет 8,4 м3/ч. Концентрация вещества А на выходе из реактора равна 0,54, а в рецикле — 1,8 кмоль/м3. Объем реактора смешения равен 1200 л. Определить объем рецикла и константу скорости реакции.

4.2-13. Процесс описывается реакцией типа 2A→R. Производитель­ность установки (см. рис. 4.13) по продукту А составляет 30,0 кмоль/ч. Константа скорости реакции — 0,029 м3/(кмоль • с). Концентрация вещества R в выходном потоке равна 2,5 кмоль/м3. Объем рецикла составляет 10,8 м3/ч. Концентрация вещества А на выходе из реак­тора — 1,125 кмоль/м3. Определить производительность установки по продукту R, объем реактора смешения, концентрацию вещества 
А в рецикле и степень превращения вещества А в реакторе.

4.2-14. Процесс описывается реакцией типа 2A → R с константой скорости, равной 0,065 м3/(кмоль • с). Процесс проводится в уста­новке (см. рис. 4.12), состоящей из реактора вытеснения и делителя, где отделяется продукт R, а непрореагировавшее вещество А возвра­щается в цикл. Установка перерабатывает 19,6 кмоль/ч исходного вещества, которое поступает с концентрацией 1,4 кмоль/м3. Степень превращения вещества А в реакторе равна 0,7, а концентрация веще­ства А в рецикле равна концентрации его на входе в установку. Опре­делить производительность установки по продукту R, необходимый объем реактора вытеснения, объем рецикла и концентрацию вещества 
R в выходном потоке.

4.2-15. Процесс описывается реакцией типа 2A → R с константой скорости, равной 0,065 м3/(кмоль • с). Процесс проводится в установке (см. рис. 4.13), состоящей из реактора смешения и делителя, где отде­ляется продукт R, а непрореагировавшее вещество А возвращается в цикл. Установка перерабатывает 19,6 кмоль/ч исходного вещества, которое поступает с концентрацией 1,4 кмоль/м3. Степень превраще­ния вещества А в реакторе — 0,7, а концентрация вещества А в рецикле равна концентрации его на входе в установку. Определить производи­тельность установки по продукту R, необходимый объем реактора сме­шения, объем рецикла и концентрацию вещества R в выходном потоке.
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4.2-16. Процесс описывается реакцией типа 2A → R и проводится в установке, состоящей из реактора вытеснения и делителя (см. рис. 4.12) и вырабатывает 9 кмоль/ч продукта R с концентрацией его в выходном потоке, равной 1 кмоль/м3. Константа скорости реакции — 0,05 м3/(кмоль • с). Концентрация вещества А в рецикле равна концен­трации его на входе в установку. Концентрация вещества А на выходе из реактора — 0,4 кмоль/м3. Определить объемный поток исходного вещества, необходимый объем реактора вытеснения и объем рецикла.
4.2-17. Процесс описывается реакцией типа A → R с константой ско­рости, равной 0,07 м3/(кмоль • с) и проводится в установке, состоящей из смесителя, реактора вытеснения и делителя (см. рис. 4.12). В дели­теле вещество А полностью отделяется от продукта и возвращается в реактор. Установка перерабатывает 16,8 кмоль/ч вещества А. Кон­центрация исходного вещества составляет 1,2 кмоль/м3. Степень пре­вращения вещества А в реакторе равна 0,85. Определить необходимый объем реактора вытеснения и концентрацию вещества А в рецикле, если объем рецикла составляет 5,76 м3/ч.
4.2-18. Процесс описывается реакцией типа 2A → R и проводится в установке, состоящей из реактора вытеснения и делителя (см. рис. 4.12) и вырабатывает 6 кмоль R в час. Концентрация вещества А в рецикле равна концентрации его на входе в установку и состав­ляет 1,2 кмоль/м3. Концентрация вещества А на выходе из реактора — 0,334 кмоль/м3. Объем реактора вытеснения равен 140 л. Определить объем рецикла и константу скорости.
4.2-19. Процесс описывается реакцией типа 2A → R, проводится в установке, состоящей из реактора вытеснения и делителя (см. рис. 4.12), и вырабатывает 7 кмоль/ч продукта R. Константа скорости реак­ции равна 0,07 м3/(кмоль • с). Концентрация вещества А в рецикле кон­центрации его на входе в установку — 1,4 кмоль/м3. Объем реактора вытеснения — 120 л. Определить необходимый объем рецикла и кон­центрацию веществ А и R на выходе из реактора.
4.2-20. Процесс описывается реакцией второго порядка типа 2A → —» R. (см. рис. 4.13). Производительность по продукту А составляет 12,15 кмоль/ч. Объем реактора смешения — 300 л. Концентрация вещества А в исходном потоке и рецикле равна 2,38 кмоль/м3. Концен­трация вещества А после реактора равна 0,92 кмоль/м3. Определить объем рецикла и константу скорости реакции.
4.2-21. Процесс описывается сложной реакцией типа A → R; A → S и проводится в установке, состоящей из реактора вытеснения и делителя (см. рис. 4.12). Константы скоростей реакции равны k1 = = 0,34 мин-1; к2 = 0,23 мин-1. Степень превращения вещества А в реак­торе составляет 60%. Концентрация вещества А в рецикле концентра­ции его на входе в установку равны 1,5 кмоль/м3. Объемный расход исходного вещества — 210 л/ч. Определить объем реактора вытесне­ния, объем рецикла и производительность по продукту R.
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4.2-22. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией 2A → R с константой скорости реакции к = 6 ∙ IO-3 м3/(кмоль • с), проходит в РИВ с рециклом (см. рис. 4.12). Продукт в исходном растворе отсут­ствует. Концентрация вещества А в исходном потоке и рецикле равна 2 кмоль/м3. Производительность реактора по продукту составляет 1,2 ∙ IO-3 кмоль/с. Степень превращения в реакторе — 80%. Опреде­лить объем реактора и объем рецикла. Определить объемную скорость рецикла и производительность системы по веществу А. Решить задачу для системы (см. рис. 4.13).
4.2-23. Дана жидкофазная необратимая реакция 2A → В с констан­той скорости к - 5,1 ∙ 10^3 м3/(кмоль • с) проводится в реакторе сме­шения объемом 0,8 м3. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 1,65 кмоль/м3. Проанализировать, каким образом введение пол­ного рецикла может повлиять на степень превращения и производи­тельность по продукту, если общая нагрузка остается без изменений. Исходная скорость подачи Vlicx = 2 ∙ IO-3 м3/с, а объемная скорость рецикла составляет 0,25 от исходной объемной скорости подачи.
4.2-24. Процесс описывается реакцией типа 2А → R с константой скорости превращения вещества А к - 3,1 м3/(кмоль • с). Процесс про­водится в системе реактор с делителем (см. рис.4.12). Производитель­ность по продукту на выходе из системы составляет 2 кмоль/ч. Степень превращения вещества А в реакторе — 0,6. Концентрация вещества 

А в исходном потоке и рецикле равны 0,8 кмоль/м3. Определить объем рецикла, объем реактора вытеснения.
4.2-25. Процесс описывается сложной реакцией типа A → R → S про­водится в установке, состоящей из реактора вытеснения и делителя (см. рис. 4.12). Константы скоростей реакции равны fc1 = 2,5 мин-1, 

к2 = 3,6 мин-1. Концентрация вещества А в рецикле и концентрация его на входе в установку равны 4,6 кмоль/м3. Объемный расход исходного вещества равен 240 л/ч. Определить объем реактора вытеснения для получения максимально возможного количества продукта R, объем рецикла и производительность по продукту R.
4.2-26. Процесс описывается сложной реакцией типа A → R, A → S проводится в установке, состоящей из реактора смещения и делителя (см. рис. 4.13). Константы скоростей реакции равны k1 = 2,4 мин-1, 

к2 = 1,8 мин-1. Степень превращения вещества А в реакторе составляет 65%. Концентрация вещества А в рецикле и концентрация его на входе в установку равны 4,1 кмоль/м3. Объемный расход исходного вещества равен 210 л/ч. Определить объем реактора смешения, объем рецикла и производительность по продукту R.
4.2-27. Процесс описывается сложной реакцией типа A → R → S про­водится в установке, состоящей из реактора смещения и делителя (см. рис. 4.13). Константы скоростей реакции равны k1 = 1,8 мин-1, к2 - = 2,3 мин-1. Концентрация вещества А в рецикле и концентрация его на входе в установку равны 2,8 кмоль/м3, Объемный расход исходного вещества равен 250 л/ч. Определить степень превращения вещества 
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А и объем реактора, чтобы получить максимально возможно большее количество продукта R.
4.2-28. Реакция А <=» R проводится в РИС с полным рециклом (рис. 4.14). Константа скорости прямой реакции k1 = 3,2 ∙ IO-3 с-1, а обратной — k~1 = 0,8 ∙ IO-3 с-1. В исходном потке вещество R отсут­ствует. Общая скорость подачи V0 = 1 ∙ IO-3 м3/с. Отношение объемной скорости рецикла к общей скорости подачи равно 0,2. Объем реак­тора равен 1,6 м3. Начальная концентрация вещества А равна Cahcx = = 1,05 кмоль/м3. Определить концентрацию продукта и производитель­ность системы по продукту.

V Cv ИСХ’

Рис. 4.14. Схема реакционного узла с полным рециклом:
См — смеситель, P — реактор.

4.2-29. Процесс, описываемый сложной обратимой реакцией типа 
А <=> R <=> S, где R — целевой продукт, проходит в РИС с полным реци­клом (см. рис. 4.14). Константы скоростей реакций: k1 = 0,8 ∙ 10-3c-1; k_i = k2 - к-2 - θ,3 ∙ IO-3 с-1. Объем реактора — 1,5 м3, отношение объ­емной скорости рецикла к скорости подачи Урец / V0 = 0,19. Началь­ная концентрация исходного вещества Cahcx = 1,1 кмоль/м3.Скорость подачи V0 = 1 ∙ IO-3 м3/с. Определить концентрацию продукта и про­изводительность системы по продукту для системы с рециклом и РИС без рецикла.

4.2-30. Процесс, описываемый сложной реакцией типа A → R, 2A → → S + D, где k1 = 1 ∙ IO-3 с-1, k2 = I-IO-2 м3/(кмоль • с), проводится в установке с полным рециклом (см. рис.4.14) Используется реактор смешения объемом 2 м3. Производительность системы по исходному веществу 1 кмоль/с. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 2 кмоль/м3. Отношение объемной скорости рецикла к общей скоро­сти подачи — 0,15. Общая скорость подачи V0 = 1 ∙ IO-3 м3/с. Сравнить производительность системы по продукту R с полным рециклом и без рецикла.
4.2-31. Процесс, описываемый сложной обратимой реакцией типа A → R <≡÷ S, где R — целевой продукт, проводится в РИС с полным реци­клом (см. рис. 4.14). Константы скорости реакций равны k1 = 5,1 × × IO-3 с-1; k2 =3,2 ∙ IO-3 с-1; к_2 = 1,7 ∙ IO-3 с-1. Объем реактора — 0,8 м3. Отношение объемной скорости рецикла к общей скорости подачи Vpep / / V0 = 0,17. Начальные концентрации исходных веществ и продукта Cahcx = 1,65 кмоль/м3; Cshcx = 0,12 кмоль/м3; Cfoicx = 0. Плотность реак­ционной смеси остается постоянной. Скорость подачи V0 = 2 ∙ IO-3 м3/с.
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Определить производительность системы по продукту R и концентра­цию продукта выходящем потоке.
4.3. Задачи на оптимальную себестоимость продуктаЦель данных расчетов состоит в том, чтобы показать, что оптималь­ные режимы отдельно взятого реактора и реактора, функционирующего в системе смеситель, реактор, фракционный делитель, не совпадают. Минимальная себестоимость продукта, полученного в единичном реак­торе, и степень превращения в нем, не равны себестоимости продукта и степени превращения, полученных в подсистеме XTC.Себестоимость есть отношение суммы затрат на сырье, изготовле­ние и обслуживание реактора, изготовление и обслуживание фракци­онного делитедя к производительности по продукту.В единичном реакторе, если задано количество продукта R, затраты на сырье зависят от степени превращения исходного вещества в реак­торе (А/дисхЦа^ nаисх = Mi / χλ затраты на изготовление реактора зави­сят от его объема, в конечном случае зависят от степени превращения в реакторе (vpL(p, vp = V0τ, τ =∕(x)).Общие затраты на получение заданного количества продукта 

R можно выразить как функцию степени превращения в реактореЗатраты = (Nr ∕x)LJa + УотЦр,где τ = /(х), а функция/(х) зависит от типа реактора и кинетического уравнения, которое описывает данное химическое превращение.Графическая зависимость представлена на рис. 4.15.

Рис. 4.15. Графическая зависимость затрат от степени 
превращения вещества А:

1 — затраты на сырье; 2 — затраты на реактор; 3 — суммарные затратыДля определения минимальных затрат необходимо взять произво­дную по степени превращения от общих затрат, приравнять ее к нулю и определить степень превращения вещества А.
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В системе смеситель, реактор, фракционный делитель степень пре­вращения исходного вещества равна 100% и затраты на сырье не зави­сят от степени превращения вещества в реакторе. Затраты на реактор остаются аналогичными, как и для единичного реактора. Затраты на фракционный делитель зависят от количества отделяемого непро­реагировавшего исходного вещества V0Cao(1 - х)Цдел> τ∙e∙ от степени превращения вещества в реакторе.Составив уравнение материального баланса для смесителя и решив его, можно заключить, что V0 = Vlicx / х.Общие затраты на получение заданного количества продукта 
R можно выразить следующим образом:Затраты = NakcxUa + V0τL(p + [Vik3Cao(1 -х)Цдел] /х.Графическая зависимость представлена на рис. 4.16.

Рис. 4.16. Графическая зависимость затрат от степени 
превращения вещества А:

1 — затраты на сырье; 2 - затраты на реактор;
3 — затраты на разделение; 4 — суммарные затратыДля определения минимальных затрат необходимо взять произво­дную по степени превращения от общих затрат, приравнять ее к нулю и определить степень превращения вещества А.

Примеры
Пример 4.12Установка производит (см. рис. 4.12) 3,6 кмоль/ч продукта R по реакции второго порядка 2A → R с константой скорости, равной 1,2 л/(моль • с). Концентрация вещества А в исходном потоке равна 0,5 моль/л. Стоимость исходного вещества А составляет 120 руб/кмоль. Процесс проводится в реакторе вытеснения, стоимость обслуживания которого равна 0,08 руб/(м3 • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исходное вещество А с концентрацией, равной 0,5 моль/л, которое возвращается в реактор. Стоимость процесса разделения выра­
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жается через стоимость возвращаемого вещества А, цена которого, естественно, ниже первоначальной и равной 75 руб/кмоль.Определить степень превращения вещества А в реакторе, соответ­ствующую минимальным затратам на производство заданного количе­ства продукта, объем реактора вытеснения и себестоимость продукта R.
РешениеСебестоимость продукта R состоит из затрат на исходное вещество 

А, которое необходимо для получения заданного количества продукта 
R, затрат на оборудование и его обслуживание, а также затрат на дели­тельную установку и ее обслуживание, которая выражается стоимостью возвращаемого вещества А и отнесение суммы всех затрат на произво­дительность по продукту.В установках с фракционным рециклом количество продукта R, получаемого в установке, эквивалентно количеству исходного веще­ства А, подаваемого в установку, и не зависит от степени превращения вещества А. В данном примере количество вещества А, необходимое для получения заданного количества вещества R, определится фор­мулой Nao = Nr(va / vλ). Его стоимость определится как произведение количества вещества А на цену вещества А.Стоимость реактора и его обслуживание определится как произве­дение объема реактора на стоимость его обслуживания, причем объем реактора зависит от степени превращения вещества А.Объем реактора вытеснения для данного типа реакций выражается уравнением

Стоимость разделительной установки определится как произве­дение количества возвращаемого вещества А и его возвратной цены. Количество возвращаемого вещества А определится из уравнения мате­риального баланса для делителя по веществу А
½)^A = ^рец^Арец ∏jdi ½)^Aθ(l -xa) = ^рец^Арец’ но ^0^AOxA =и, следовательно, ^рецСАрец = (2Nr / xa)∙(1 - хА).Таким образом, общие затраты на получение продукта R выразится следующим образом:2No -LL0 +---------------------LL +^-■ (1-xa)-I4Anpn.R a° 2fc-C20(l-xA) p xa А АрецЧтобы определить оптимальную степень превращения, необходимо взять производную данного выражения по х и приравнять ее к нулю.Таким образом, получим уравнениеNr ∙fc∙Ccθ TT ZJVr

(к∙C‰l-Xa))2 ’Цд (хА)2’ЦАреЦ •
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Решая это уравнение относительно хА получаем хА - 0,96. Оптимальный объем реактора равен
2-Nr 21vd =-------—-- ------- =----------------------- = 83 л.p 2fc∙C‰ ∙(1-jca) 2 1.2 0,52 0,04Себестоимость продукта R равна2Nfi-EL 2ЛГд.ЦАпеп, .2Nr ■ ЦА0 + o , p . -ь r Арец й _ √i⅝C¾(l-x) хS

Nr Nr2.1.10-3.120÷ 211θ-3 ∙0>08λ.1,2 0,52 (1-0,96) 0,96211°-3∙75(1-O,96)

IlO-3= 259,58 руб/кмоль.
Пример 4.13Требуется получить 4,2 ∙ IO-3 кмоль/с продукта R по реакции A → R 

с константой скорости 0,29 с-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 4 кмоль/м3. Стоимость исходного вещества А составляет 450 руб/кмоль. Процесс осуществляется в проточном реакторе смеше­ния, стоимость обслуживания которого равна 0,35 руб/(л • с), а обслу­живание разделительной установки оценивается стоимостью возврат­ного вещества А и равно 180 руб/кмоль А. Концентрация вещества 
А в рецикле равна 4 кмоль/м3.Сравнить эффективный режим работы единичного реактора смеше­ния и себестоимость продукта R с эффективным режимом работы дан­ного реактора, находящегося в системе, состоящей из смесителя, реак­тора и делителя (рис. 4.13), в котором продукт R полностью отделяется от непрореагировавшего исходного вещества А, которое направляется в смеситель и смешивается с исходным веществом А.

РешениеЭффективным режимом работы реактора считается тот режим, в котором себестоимость продукции как функция степени превраще­ния исходного вещества будет миимальной. Найдя минимальное значе­ние себестоимости, можно определить степень превращения исходного вещества, соответствующую минимальной себестоимости, и провести окончательные расчеты.Рассчитываем режим единичного реактора.Затраты на сырье выразятся следующим образом:WaoSUa =~ SUa∙ 
хаЗатраты на реактор найдем из следующего выражения:

Vp-Цр = V0 ∙τ∙L(p =
⅛C⅜oxa ц _ Wfi-Etp ^Cao (1- ха ) Р (I-Xa)
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Значение себестоимости выражаем как отношение суммы затрат на производительность и, проведя сокращения, получаемй Цд ⅛>Себестоимость = -ω- +--------- -------- .
×a K-Cao(I-Xa)Взяв производную данной функции по х и приравняв ее к нулю, можно определить степень превращения, оптимальную себестоимость и объем реактора смешения. Расчеты дают следующие значения:

хА = 0,72, себестоимость продукта 628,35 руб/кмоль R, vpιιc = 9,3 л.Рассчитываем оптимальный режим работы реактора в системе (рис. 4.13).В данном случае затраты на сырье не зависят от степени превращения в реакторе т. к. Nahcx = VhcxCahcx = Nr и определяются произведением NrUa.Затраты на реактор не изменятся, но степень превращения веще­ства А будет, меньше чем в единичном реакторе, т. к. объемный поток на входе в реактор будет больше и условное время пребывания в реак­торе реакционной смеси будет меньше. Однако выражение затрат на реактор остается аналогичнымVoCaoXa тт kCA0(l-x)‘M5’где V0 = Vhcx + Vpeil.Запишем уравнение материального баланса для смесителяVhcxQ⅜hcx + VpeilCApeil — vocao,согласно условию задачи Cahcx = САрец = СА0.Количество вещества в рецикле равно количеству непрореагировав­шего вещества А
^рец^Арец - V0Ca0(1 — ХА).Уравнение материального баланса смесителя будет иметь видV∏cx^Amcx + VoCao(1 -ха) — VoCaoВыразим из этого баланса поток вещества после смесителя на входе в реактор у

V- _ *исх о ОЗапишем затраты на реактор
⅛ICX f
х ^a°xa VhcxCao NrkCA0(l-xj p ∕cCao(1-x)4p ∕cCao(1-x)4p'
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Поскольку по условию задачи затраты на изготовление и обслужи­вание делительной установки выражаются через стоимость возвраща­емого вещества А, необходимо рассчитать его количество и выразить как функцию степени превращения в реакторе(Vhcx∕x)CA0(1-xa) = Урец-СА рец, но Vhcx-Cao = Nr,

и, следовательно, УрецСАрец = (Nr ∕xa)(1 -xa).Таким образом затраты на делительную установку равны(Nr / Хд) (1 — Хд) Цдрец'Сложив все затраты и разделив их на производительность, получим выражение себестоимости как функцию степени превращения в реак­торе. Себестоимость = LL +------⅛---------+ ^Арец (1 - хА).k-CA0(l-xA) хдВзяв производную данной функции по х и приравняв ее к нулю, можно определить степень превращения в реакторе и оптимальную себестоимость. Расчеты дают следующие значения:
xa = 0,6, себестоимость продукта 577,75 руб/кмольЯ.

Задачи
4.3-1. В реакторе смешения проводится процесс описываемый пара- лельной реакцией A → R, A → S. Константы скоростей реакции равны k1 = 0,5 мин-1; к2 - 0,3 мин-1.Реактор объемом 20 л. В реактор подается 1,32 кмоль вещества А в час. Концентрация вещества А на входе в реак­тор равна 2,2 моль/л. Цена вещества А — 45 руб/моль. Цена обслужи­вания реактора — 1,2 руб/(л • мин). Сравнить степень превращения вещества А и себестоимость получаемого продукта R с себестоимостью продукта R, если данный реактор поместить в систему смеситель-реак- тор-делитель (рис. 4.13), в котором непрореагировавшее вещество А полностью отделяется и возвращается в реактор с концентрацией 2,2 моль/л. Цена обслуживания делителя выражается через стоимость возвратного вещества А и равна 12 руб/моль.
4.3-2. В реакторе смешения проводится процесс, описываемый реак­цией первого порядка 2A = R с константой скорости, равной 0,1 мин-1. Реактор объемом 200 л. В реактор подается 1,5 кмоль вещества А в час. Концентрация вещества А на входе в реактор равна 2,5 моль/л. Цена вещества А — 30 руб/моль. Цена обслуживания реактора — 0,8 руб/(л • мин). Сравнить степень превращения вещества А и себе­стоимость получаемого продукта R со степенью превращения веще­ства А и себестоимостью продукта R, если данный реактор поместить в систему смеситель-реактор-делитель (рис. 4.13), в котором непроре­
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агировавшее вещество А полностью отделяется и возвращается в реак­тор с концентрацией 2,5 моль/л. Цена обслуживания делителя выра­жается через стоимость возвратного вещества А и равна 10 руб/моль.4.3-3. В реакторе вытеснения проводится процесс, описываемый реакцией второго порядка 2А - R с константой скорости, равной 0,3 л/(моль • мин). Реактор объемом 15 л. В реактор подается 1,2 кмоль вещества А в час. Концентрация вещества А на входе в реактор равна 2 моль/л. Цена вещества А — 50 руб/моль. Цена обслуживания реак­тора — 0,8 руб/(л • мин). Сравнить степень превращения вещества 
А и себестоимость получаемого продукта R со степенью превраще­ния вещества А и себестоимостью продукта R, если данный реактор поместить в систему смеситель-реактор-делитель(рис. 4.12), в кото­ром непрореагировавшее вещество А полностью отделяется и воз­вращается в реактор с концентрацией 2 моль/л. Цена обслуживания делителя выражается через стоимость возвратного вещества А и равна 20 руб/моль.4.3-4. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией второго порядка А = 2R с константой скорости, равной 0,01 л/(моль • с), может проводиться в реакторе вытеснения, в котором достигается 75%-ная степень превращения вещества А. Исходный раствор вещества А имеет концентрацию 2 моль/л. Цена обслуживания реактора составляет 18 руб/(мин • л). Требуется получать 3 кмоль продукта R в час. Цена исходного вещества А составляет 30 руб/моль. Сравнить себестоимость получаемого продукта R с себестоимостью продукта R, если данный реактор поместить в систему смеситель-реактор-делитель (рис. 4.12), в котором непрореагировавшее вещество А полностью отделяется и возвращается в реактор с концентрацией 2 моль/л. Стоимость дели­теля и цена его обслуживания выражаются через цену возвращаемого вещества А, равную 12 руб/моль.4.3-5. Установка, состоящая из смесителя, реактора вытесне­ния и делителя (рис. 4.12), производит 3,5 ∙ IO-3 кмоль/с продукта 
R по реакции второго порядка A → 2R. Константа скорости реак­ции k1 = 0,4 л/(моль • мин). Концентрация вещества А в исходном потоке равна 0,5 моль/л. Стоимость исходного вещества А составляет 3000 руб/кмоль. Стоимость обслуживания реактора — 1 руб/(м3 • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исходное вещество А с концентрацией, равной 0,5 моль/л, которое возвращается в реак­тор. Стоимость процесса разделения выражается через стоимость воз­вращаемого вещества А, равную 800 руб/кмоль. Определить степень превращения вещества А в реакторе, объем реактора вытеснения и оптимальную себестоимость продукта К.4.3-6. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией типа 2А = R, с константой скорости, равной 2,4 м3/(кмоль • мин-1) осуществляется в установке, состоящей из реактора вытеснения и делителя (рис. 4.12). Исходный раствор вещества А имеет концентрацию 1,8 моль/л. После реактора смесь разделяется на продукт и исходное вещество А с кон­
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центрацией, равной 1,8 моль/л, которое возвращается в реактор. Цена исходного вещества А составляет 30 руб/моль, а цена обслуживания реактора составляет 18 руб/(мин • л). Стоимость делителя и цена его обслуживания выражаются через цену возвращаемого вещества 
А, равную 12 руб/моль. Производительность установки по продукту 
R составляет 1,5 кмоль/ч. Определить степень превращения вещества 
А в реакторе, объем реактора вытеснения, объем рецикла, при которых обеспечиваются минимальные затраты на осуществление данного про­цесса.

4.3-7. При проведении обратимой реакции первого порядка A <ξ÷ R с константой скорости, равной 4,8 ∙ IO-3 с-1, и константой равновесия 5,5 необходимо получать 4,5 • 1(М кмоль/с продукта R. Для проведе­ния процесса может быть использован единичный реактор смешения либо реактор смешения на схеме с фракционным рециклом (рис. 4.13). Стоимость исходного вещества А составляет 640 руб/кмоль, производ­ственные затраты на обслуживание реактора равны 8,4 руб/(м3 • с), а обслуживание разделительной установки оценивается стоимостью возвратного вещества А и равно 140 руб/кмоль А. Концентрация веще­ства А во входном потоке равна 0,2 моль/л. Делительная установка полностью выделяет продукт, концентрация вещества А в рецикле равна 0,2 моль/л. Определить объемы реакторов для предлагаемых двух вариантов, объемную скорость подачи исходной смеси и степени превращения вещества А, при которых обеспечиваются минимальные затраты на осуществление данного процесса.
4.3-8. Требуется получать 4,2 ∙ IO-3 кмоль/с продукта R по реакции A —> 2R с константой скорости 7,9 ∙ IO-3 с-1. Концентрация вещества А в потоке равна 2 кмоль/м3. Стоимость исходного вещества А состав­ляет 450 руб/кмоль. Процесс осуществляется в проточном реакторе смешения, стоимость обслуживания которого равна 1,6 руб/(м3 • с). Определить степень превращения, объем реактора и объемный поток вещества А, соответствующие минимальной себестоимости продукта, объем реактора и объемный поток вещества А.
4.3-9. Требуется получать 4,2 ∙ 10^3 кмоль/с продукта R по реакции A —> 2R с константой скорости 7,9 ∙ IO-3 с-1. Концентрация вещества А в потоке равна 4 кмоль/м3. Стоимость исходного вещества А состав­ляет 450 руб/кмоль. Процесс осуществляется в проточном реакторе сме­шения, стоимость обслуживания которого равна 3,5 ∙ 10^2 руб/(м3 • с), с делителем (рис. 4.13), где непрореагировавшее вещество А полностью отделяется от продукта и возвращается в реактор с концентрацией, рав­ной концентрации вещества А в исходном потоке. Затраты на обслужи­вание делителя выражаются стоимостью возвращаемого вещества А, которая составляет 210 руб/кмоль. Определить степень превращения, объем реактора, объемный поток вещества А, при которых обеспечива­ются минимальные производственные затраты.
4.3-10. Установка (рис. 4.12) производит 3,6 кмоль/ч продукта R по реакции типа 2A -> R с константой скорости равной 0,6 л/(моль • с).
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Концентрация вещества А в исходном потоке равна 1,2 моль/л. Стои­мость исходного вещества А составляет 120 руб/кмоль. Процесс прово­дится в реакторе вытеснения, стоимость обслуживания которого равна 0,8 руб/(м3 • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исход­ное вещество А с концентрацией, равной 1,2 моль/л, возвращается в реактор. Стоимость процесса разделения выражается через стоимость возвращаемого вещества А, равную 75 руб/кмоль. Определить степень превращения вещества А в реакторе, объем реактора вытеснения, обе­спечивающие минимальную себестоимость продукта R.
4.3-11. Установка (рис. 4.13) производит 3,6 кмоль/час продукта 

R по реакции типа 2A → R с константой скорости равной 1,2 с-1. Кон­центрация вещества А в исходном потоке равна 0,5 моль/л. Стоимость исходного вещества А составляет 120 руб/кмоль. Процесс проводится в реакторе вытеснения, стоимость обслуживания которого равна 0,8 руб/(м3 • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исход­ное вещество А с концентрацией, равной 0,5 моль/л, которое возвраща­ется в реактор. Стоимость процесса разделения выражается через сто­имость возвращаемого вещества А, равную 75 руб/кмоль. Определить степень превращения вещества А в реакторе, объем реактора вытесне­ния, обеспечивающие минимальную себестоимость продукта К.
4.3-12. Установка (рис. 4.13) производит 5,4 кмоль/ч продукта 

R по реакции типа A —> R с константой скорости, равной 0,28 с-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 0,5 моль/л. Сто­имость исходного вещества А составляет 30 руб/моль. Процесс прово­дится в реакторе смешения, стоимость обслуживания которого равна 0,35 руб/(л • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исход­ное вещество А с концентрацией, равной 0,5 моль/л, которое возвраща­ется в реактор. Стоимость процесса разделения выражается через сто­имость возвращаемого вещества А, равную 10,3 руб/моль. Определить степень превращения вещества А в реакторе, объем реактора смеше­ния и минимальную себестоимость продукта R.
4.3-13. Установка (рис. 4.12) производит 3,6 кмоль/ч продукта 

R по реакции типа 2A → R с константой скорости, равной 0,6 л/(моль • с). Концентрация вещества А в исходном потоке равна 0,8 моль/л. Сто­имость исходного вещества А составляет 120 руб/кмоль. Процесс прово­дится в реакторе вытеснения, стоимость обслуживания которого равна 0,04 руб/(л • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исходное вещество А с концентрацией, равной 0,8 моль/л, которое возвращается в реактор. Стоимость процесса разделения выражается через стоимость возвращаемого вещества А, равную 75 руб/кмоль. Определить степень превращения вещества А в реакторе и объем реактора вытеснения, обе­спечивающие минимальную себестоимость продукта R.
4.3-14. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией второго порядка 2A = R с константой скорости, равной 2,4 л/(моль • мин), осу­ществляется в установке, состоящей из реактора вытеснения и дели­теля (рис. 4.12). Цена исходного вещества А составляет 30 руб/моль, 
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а цена обслуживания реактора составляет 1,8 руб/(мин • л). Стоимость делителя и цена его обслуживания выражаются через цену возвраща­емого вещества А, равную 6 руб/моль. Производительность установки по продукту R составляет 1,5 кмоль/ч. Исходный раствор вещества 
А имеет концентрацию 2 моль/л. Концентрация вещества А в возврат­ном потоке равна концентрации в исходном потоке. Определить сте­пень превращения вещества А в реакторе и объем реактора вытесне­ния, обеспечивающие минимальную себестоимость продукта R.

4.3-15. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией первого порядка A —> R —> S с константами скоростей k1 = 0,5 мин-1 и к2 = = 0,2 мин-1, осуществляется в установке, состоящей из реактора втесне- ния и делителя (рис. 4.17). Установка перерабатывает 1,8 кмоль веще­ства А в час. Концентрация вещества А в исходном потоке и рецикле равна 1,5 моль/л. Цена исходного вещества А составляет 35 руб/моль, а цена обслуживания реактора составляет 0,75 руб/(мин • л). Стои­мость первого делителя и цена его обслуживания выражаются через цену возвращаемого вещества А, равную 15 руб/моль. Стоимость выде­ления продукта R во втором делителе равна 0,8 руб/моль. Определить степень превращения вещества А в реакторе, объем реактора вытесне­ния и минимальную себестоимость продукта R.

4.3-16. Требуется получать 4,210-3 кмоль/с продукта R по реакции A → 2 R с константой скорости 7,9 ∙ IO-3 с-1. Концентрация вещества А в потоке равна 4 кмоль/м3. Стоимость исходного вещества А составляет 45 руб/моль. Процесс осуществляется в проточном реакторе смешения, стоимость обслуживания которого равна 0,18 руб/(л • с). Определить степень превращения вещества А, объем реактора смешения и мини- мальгую себестоимость продукта R.
4.3-17. Установка (рис. 4.13) производит 3,6 кмоль/ч продукта 

R по реакции первого порядка типа А —> R с константой скорости, равной 0,02 с-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 2 моль/л. Стоимость исходного вещества А составляет 180 руб/кмоль. Процесс проводится в реакторе смешения, стоимость обслуживания которого равна 0,08 руб/(л • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исходное вещество А с концентрацией, равной 2 моль/л, которое воз­вращается в реактор. Стоимость процесса разделения выражается через стоимость возвращаемого вещества А, равную 60 руб/кмоль. Опреде­лить степень превращения вещества А в реакторе и объем реактора смешения, обеспечивающие минимальную себестоимость продукта R.
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4.3-18. Установка, состоящая из смесителя, реактора смешения и делителя (рис. 4.13) производит 3,5 ∙ 10^3 кмоль/с продукта/? по реак­ции первого порядка A →R. Константа скорости реакции к - 2,8 ∙ IO-3 с-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 0,2 моль/л. Стои­мость исходного вещества А составляет 300 руб/кмоль. Процесс прово­дится в реакторе смешения, стоимость обслуживания которого равна 3,5 ∙ IO-3 руб/(м3 • с). После реактора смесь разделяется на продукт и исходное вещество А с концентрацией, равной 0,2 моль/л, которое возвращается в реактор. Стоимость процесса разделения выражается через стоимость возвращаемого вещества А, равную 75 руб/кмоль. Определить степень превращения вещества А в реакторе, объем реак­тора вытеснения и оптимальную себестоимость продукта.
4.3-19. Жидкофазный процесс, описываемый реакцией первого порядка 2A = R с константой скорости, равной 0,3 mhh^i, осуществляется в установке, состоящей из реактора смешения и делителя (рис. 4.13). Цена исходного вещества А составляет 30 руб/моль, а цена обслужи­вания реактора — 0,4 руб/(мин • л). Стоимость делителя и цена его обслуживания выражаются через цену возвращаемого вещества А, рав­ную 12 руб/моль. Производительность установки по исходному веще­ству А составляет 3 кмоль/ч. Концентрация вещества А в исходном потоке и в рецикле равна 0,8 моль/л. Определить степень превращения вещества А, объем реактора смешения, объемный расход рецикла, обе­спечивающие минимальную себестоимость продукта R.
4.3-20. В реакторе вытеснения проводится процесс, описывае­мый реакцией второго порядка A-Rc константой скорости, равной 0,3 л/(моль • мин). Реактор объемом 16 л. В реактор подается 1,2 кмоль вещества А в час. Концентрация вещества А на входе в реактор равна 5 моль/л. Цена вещества А — 50 руб/моль. Цена обслуживания реак­тора равна 0,8 руб/(л • мин). Сравнить степень превращения вещества А и себестоимость продукта R, получаемого в единичном реакторе, со степенью превращения вещества А и себестоимостью продукта R, если данный реактор поместить в систему смеситель-реактор-дели- тель (рис. 4.12), в котором непрореагировавшее вещество А полно­стью отделяется и возвращается в реактор с концентрацией 5 моль/л. Цена обслуживания делителя выражается через стоимость возвратного вещества А и равна 10 руб/моль.



Глава 5
МАТЕРИАЛЬНЫЙ И ТЕПЛОВОЙ БАЛАНСЫ 
ЭЛЕМЕНТОВ ХИМИКО-ТЕХНОЛОГИЧЕСКОЙ 

СИСТЕМЫ И XTC В ЦЕЛОМХимико-технологический процесс рассматривается здесь как сово­купность превращений и воздействий на вещества и потоки, происхо­дящие в химическом производстве в целом, а также в его отдельных его частях и аппаратах. Основой расчета химико-технологического процесса является его материальный и тепловой балансы.
Материальный баланс

Материальный баланс отражает закон сохранения массы вещества. Для всех участвующих веществ он может быть представлен уравне­нием, левую часть которого образует масса исходных веществ ΣGi≡xofl, а правую — масса получаемых продуктов ΣG,≡bix,в п∑GbBx=Σ¾Bb1χ, (5.1)
j кгде В — количество входных и П — выходных потоков; j, к — их нуме­рация.Кроме баланса по всем веществам используют баланс по отдельным компонентам. Для /-го вещества

GilBX + ^i1HCT = (5.2)где Gi вх — масса i-вещества, поступившего в процесс; Gi вых — масса i-вещества, оставшегося по окончании процесса; AGi ист — масса /-вещества, превращенного или полученного в системе.Источником является химическая реакция. Если вещество образу­ется, то ΔGi ист > 0. Если AGi ист < 0, то вещество превращается в другое.Если в элементе происходит ряд превращений вещества, то
R

ΔGincr =∑AGiτ, (5.3)где AGir — изменения количества /-го вещества в r-м превращении; R — общее число превращений.
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На основе материального баланса составляют тепловой баланс, который отражает закон сохранения энергии∑q≡x + ∑q∏cτ = ∑q≡bκ, (5.4)где ∑q≡x и ∑q≡bκ — тепло или энергия, вносимые с реагентами и выноси­мые с продуктами, остатками сырья, включая потери; ∑qlicτ — энергия источников — тепло протекающих химических реакций и физических процессов (испарение и конденсация, растворение и десорбция, сжатие и расширение и др.).Изменение химического состава реагирующей смеси описывается стехиометрическими уравнениями, которые показывают, в каких соот­ношениях вещества вступают в реакцию и определяют количественные изменения состава реакционной смеси (см. гл. 2, раздел 2.1).
Сложная реакция будет представлена несколькими стехиометриче­скими уравнениями (см. 2.6). Их называют частными реакциями.В сложной реакции какая-то из них приводит к образованию полезного продукта, например, R. Другие реакции — побочные, без образования нужного продукта. Для более простого изложения характеристик сложной реакции представим ее системой стехиометрических уравнений, в кото­рых: 1) левая часть содержит одно и то же исходное вещество; 2) правая часть только одного уравнения содержит полезный продукт. Например,

A + B = R X1
A + C = S x2. (5.5)х = x1 + X2Вводится степень превращения исходного вещества в каждом стехи­ометрическом уравнении. В примере показаны X1 и х2 — степени пре­вращения А в каждой реакции и общая степень превращения А.Задавшись степенью превращениях^ исходного вещества А в каждом стехиометрическом уравнении, определим количества всех компонентов

R у..
Ni=Nlo±Z^NAOxAj, (5.6)

j vAjгде vij — стехиометрический коэффициент i-ro вещества в j-й реакции. Зная количества компонентов Ni, рассчитывают их мольные доли
N-

Ci (5.7)Σ Nko
k=0Для реакции, протекающей без изменения объема реакционной смеси,
R у..

Ci=Ci0±Z^-CA0xAj. (5.8)
j vAj
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Для сложных реакций вводятся следующие показатели.
Выход продукта — доля всего количества исходного вещества, пре­вратившаяся в данный продукт. Полагая, что А — исходное вещество, эффективность процесса ER по продукту R составит-(Nb-Nro)

р _ vR___________κ Nao (5.9)В примере (5.5) Er = X1 — выход продукта R и степень превращения вещества А в первой частной реакции совпадают.
Избирательность по продукту — доля превратившегося количе­ства исходного вещества в данный продукт. Полагая, что А — исходное вещество, избирательность Sr по продукту R составит

—(Nr-Nro)
Sr=----------------- .Nao-Na (5.10)

В примере (5.5) Sr = X1 / х.Для простой реакции Sr = 1 и для любого i-ro продукта Ei = х. Для сложной реакции Er = Sr • х.Таким образом, задавая степени превращения xaj исходного веще­ства А во всех стехиометрических уравнениях сложной реакции, можно определить количества Ni всех компонентов в прореагировавшей смеси, их концентрации Ci (мольные доли), парциальные давления pi (в газе), выход продуктов Ei и селективность процесса по продуктам Si.
Многостадийные превращения. В ряде случаев необходимо полу­чить материальный баланс подсистемы и даже XTC в целом, где про­текают последовательно ряд превращений. Рассмотрим пример произ­водства азотной кислоты, для которого надо составить материальный баланс. В химико-технологическом процессе протекают следующие реакции:окисления аммиака (полагаем, что NH3 полностью окисляется до NO)4NH3 + 5O2 = 4NO + 6H2O (5.11)окисление оксида азота 2NO + O2 = 2NO2 (5.12)хемосорбция оксида азота3NO2 + H2O = 2HNO3 + NO (5.13)В абсорбционную колонну подается кислород, и образующийся оксид азота повторно окисляется до NO2 по реакции (5.12).Таким образом, образование азотной кислоты представлено стехио­метрическими уравнениями (5.11—5.13). Умножим первое из них на 1, 
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второе — на 3, третье — на 2 и сложим их. Получим суммарное стехиоме­
трическое уравнение (брутто-уравнение') образования азотной кислоты4NH3 + 8O2 = 4HNO3 + 4H2O (5.14)Конечно, такая реакция неизвестна, но это стехиометрическое урав­нение позволит получить материальный баланс по всему производству азотной кислоты без детализации превращений по стадиям процесса и без учета потерь.

Равновесные химические превращения. Для балансовых расче­тов может быть принято, что реакция протекает до равновесия. Тогда задается температура для такой равновесной смеси. Следовательно, известна константа равновесия Kp, связанная с равновесными концен­трациями веществ уравнением равновесия
Концентрации компонентов можно записать в виде их зависимости от степени превращения, используя уравнения (5.6) или (5.7). Подста­вим их в (5.15), находим значения равновесной степени превращения 

хр и затем из тех же уравнений (5.6) или (5.7) — равновесные концен­трации всех компонентов.
Тепловой баланс при химическом превращенииКоличество тепла, выделившееся или поглощенное при протекании реакции, определяется тепловым эффектом реакции Qp или измене­

нием энтальпии реакции Mip, причем Qp = -AHp. Тепло химической реакции рассчитывают, исходя из термохимического уравнения, в кото­ром Qp является тепловым эффектом реакции,VaA + VgB + ... =VjjR + VgS + ... + Qp. (5.16)В технической и научной литературе тепловой эффект Qp обычно отнесен к стехиометрии реакции. Тогда расчет общего количества тепла дист в простой реакции
Зист = Qp Nao~Na = Qp ~nb = Qp Nr-Nro = = Qp ΔNl, (5 17) vA VB Vr Viгде ANi — количество прореагировавшего исходного вещества или образовавшегося продукта.Если задана степень превращения вещества А, величина источника тепла дист от химической реакции будет равнадля простой реакции ¾ιcτ = (Qp / va)∕Naoxa; для сложной реакции ∑qlιcτ = ∑(Qp, / vAj) / Naoxaj∙. (5.18)(5.19)
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При протекании в системе физических процессов, связанных с тепловыми явлениями (испарение, конденсация, плавление, субли­мация, растворение),
Чист = ΔGjQφ∏, (5.20)где ΔGf — масса i-ro компонента, изменившего свое фазовое состояние; Qφπ — удельная теплота фазового превращения.Изменение температуры потока ΔT вследствие протекания химиче­ского превращения рассчитывается по формулеΔT = ^l, (5.21)GCpгде G — масса потока; Cp — его теплоемкость массовая.

Форма представления материального и теплового балансовРезультаты расчета материального баланса записывают в виде таблицы, общий вид которой представлен ниже.
Таблица 5.1

Таблица материального баланса

Приход (вход) Расход (выход)

Вещество кг/ч M3/ч % Вещество кг/ч M3/ч %

А А (остаток)

В В (остаток)

C R

Итого √ 100 S

Итого 100Исходя из условия сохранения массы, цифры в позициях, отмечен­ных знаком V, должны совпадать. Однако из-за ошибки вычислений и округления полученных результатов эти данные могут отличаться на некоторую величину, относительная величина которой незначи­тельна (см. гл. 1.3).Таблица теплового баланса имеет вид, аналогичный таблице мате­риального баланса.
Примеры расчетов

Пример 5.1Составить материальный баланс сжигания серы в печи производи­тельностью Gs - 2500 кг/ч. Степень окисления серы xs - 0,95. Коэффи­циент избытка воздуха а = 1,5. Расчет вести в размерностях кг/ч и м3/ч.
РешениеПроцесс описывается уравнениемS + O2 = SO2
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Масса серы окисленной до SO2G°κ =Gsxs =2375 кг/ч.Масса серы не окисленнойGs(l -xs) = 125 кг/ч.Израсходовано кислорода на окисление
Gsκ ∙22,4/Ms= 1663 м3/ч.Поступило с учетом избытка1663а = 2495 м3или 2495M02 / 22,4 = 3564 кг/ч.Поступило азота с кислородом2495 • 79 / 21 = 9380 м3/чили 9380 ∙ Mn2 / 22,4 = 11 700 кг/ч.Образовалось SO2 по реакции2375 ∙ Mso2 /Ms = 4750 кг/чили 4750 • 22,4 /Mso2 = 1663 м3/ч.Осталось неизрасходованного кислорода1663(α-1) = 832 м3/чили 831Mo2 / 22,4 = 1189 кг/ч.Результаты представлены в табл. 5.2.

Материальный баланс процесса сжигания серы

Таблица 5.2

Приход Расход

Вещество Количество Вещество Количество

кг/ч M3/ч кг/ч M3/ч

S 2500 — S 125 —

O2 3564 2495 SO2 4750 1663
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Окончание табл. 5.2

Приход Расход

Вещество Количество Вещество Количество

кг/ч M3/ч кг/ч M3/ч

N2 11 700 9380 O2 1189 832

N2 11 700 9380

Итого 17 764 11 875 Итого 17 764 И 758

Пример 5.2Составить материальный баланс в процессе получения водорода путем конверсии метана водяным паром, описываемой реакциямиCH4 + H2O ≠ СО + 3H2 - 206,4 кДжСО + H2O <≡⅛ CO2 + H2 + 36,6 кДж (5.22)(5.23)Паров воды поступает (в кмоль) в 6 раз больше, чем метана, степень превращения метана х - 0,98, выход оксида углерода Eco - 0,96. Расчет ввести на 1000 м3/ч водорода.
РешениеВ данной системе стехиометрических уравнений обе реакции явля­ются независимыми (У = 5 - 3 = 2). Однако для облегчения расчетов и использования формулы (1.16) полезно реакцию (5.23) заменить брутто-реакцией (5.24), которая получается путем суммирования реак­ций (5.22) и (5.23), CH4 + 2H2O = CO2 + 4H2 (5.24)Реакции (5.22) и (5.23) также представляют собой систему незави­симых уравнений, в которой превращение метана протекает по двум направлениям с частными степенями превращения X1 и х2. Степень превращения x1 соответствует выходу оксида углерода, степень превра­щения х2 может быть определена по разности между общим превраще­нием метана х и x1. Находим X2 = 0,02. Зная частные степени превра­щения, можно приступить к расчету количеств реагирующих веществ по формуле (5.16).Исходное количество метанаvCH4 =vH2 /(3xi + 4x2) = 1000/(2,88 + 0,08)337,8 м3/чили 241,3 кг/ч.Исходное количество водяных паровV° = 6У° = 2026,8 м3/ч или 1628,7 кг/ч. ∏2'j v,r14Количество полученного монооксида углеродаvco = vch4 zι = 324,3 м3/ч или 405,4 кг/ч.
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Количество полученного диоксида углеродаVcθ2 = ½ςh4x2 =6,8 м3/ч или 13,3 кг/ч.Количество оставшихся водяных паровVh2O - ½42O - ½2H4 (xl + ∙⅜) - = 2026,8 - 337,8 (0,96 + 0,04) = 1689 м3/ч или 1869,8 кг/ч.Данные расчета материального баланса сведем в табл. 5.3.
Материальный баланс паровой конверсии метана

Таблица 5.3

Приход Расход

Вещество кг/ч M3/ч Вещество кг/ч M3/ч

CH4 241,3 337,8 H2 89,3 1000

H2O 1628,7 2026,8 СО 405,4 324,3

CO2 13,3 6,8

CH4 4,8 6,8

H2O 1357 1689

Итого 1870 2702,4 Итого 1869,8 3026,9

Пример 5.3Составить тепловой баланс производства кетена путем пиролиза ацетона и рассчитать количество топлива — природного газа (98% (об.) метана + 2% (об.) азота), необходимого для поддержания тепло­вого режима процесса. Производительность по кетену 1000 кг/ч, тем­пература пиролиза 800oC, степень превращения ацетона в кетен х = 0,25.Химическая реакция получения кетена(CH3)2CO ≠ CH2 = CO + CH4 - 83 700 ДжАцетон поступает в процесс в жидком виде при температуре Tbx = 20oC. Теплота испарения ацетона Qlicn = 553,5 кДж/кг, теплоемкость ацетона при 20oC C^4 =2,09 кДж/кг°С, теплоемкость реакционной смеси С™ =2,26 кдж/кг°С при tp= 800oC, теплотворная способность метана Qr = 890 мДж/кмоль. Молекулярные массы: ацетона Man = 58, кетена Mκeτ = 42.
РешениеC учетом степени превращения количество поступившего в процесс ацетона Ga∏ = Man • 1000 / Mκeτr = 5523,8 кг/ч. аЦ Д Ц Kc 1 ∙7
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Приход тепла с потоком жидкого ацетона
<?вх = СадСр^вх = 231 мДж/ч.Расход теплана испарение ацетонаQlicn = Ga4Qncn = 3057 МДж/ч;с отходящими газамиQblix = GsnC∞*tp= 9987 мДж/ч;в эндотермической реакцииQhct = GapQpIO3 / Map = 7971 мДж/ч.Суммарный расход тепла qpacx = 21 015 мДж/ч. Дефицит тепла qfle⅛l = 20 784мДж/ч. Количество природного газа, необходимое для сжи­гания в зоне реакции, составит Nch4 =ддеФ /Qτ =23,4 кмоль/ч или в пересчете на природный газ Nc1l4 22,4/ х = 2097 м3/ч. Расчеты све­дены в табл. 5.4.

Таблица 5.4
Тепловой баланс процесса пиролиза

Приход, мДж/ч Расход, мДж/ч

C жидким ацетоном 231 На испарение ацетона 3057

Тепло горения природного газа 20 784 C отходящими газами 9987

На химическую реакцию 7971

Итого 21 015 Итого 21 015

Пример 5.4Какое количество растворов серной кислоты с концентрациями 92% (мае.) и 48% (мае.) по H2SO4 нужно смешать, чтобы получить 1000 кг 83%-ной H2SO4?
РешениеВ этой задаче целесообразно составить балансы по всей массе веществ и по компоненту (воде, серному ангидриду или моногидрату H2SO4).Баланс по всей массе веществG92 + G48 = G83.Баланс по компоненту (моногидрату H2SO4) G92 • 0,92 + G92 • 0,48 = = G83 • 0,83. После подстановки в эти уравнения исходных данных полу­чим G92 = 795,5 кг и G48 = 204,5 кг.
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Задачи
5.1. Материальный баланс элементов XTC без химического пре­

вращения
5.1-1. Сколько нужно взять растворов поваренной соли с концентра­цией 310 г/л и 230 г/л, чтобы получить 250 л раствора с концентра­цией 280 г/л.
5.1-2. В смеситель подается поток воздуха V1 и поток кислорода V2. Выразить V2 как функцию V1, чтобы концентрация кислорода в выходя­щем потоке V3 была равной 27% (об.).5.1-3. После разложения фосфорита 60%-ной серной кислотой обра­зуется пульпа, содержащая Ca2SO4 ∙ 2H2O, H3PO4 и H2O. Пульпа, содер­жащая 58% Ca2SO4 ∙ 2H2O, 32,34% H3PO4 и 9,66% H2O, в количестве 1000 кг/ч подается на фильтр, где отфильтровывается 78%-ная фос­форная кислота. Степень отфильтровывания кислоты составляет 80%. Влажность осадка составляет 12%. Составить материальный баланс фильтрации.
5.1-4. Отфильтрованная твердая фаза (задача 5.1-3) подается на фильтр, где происходит отмывка фосфорной кислоты водой. На выходе получаем 15%-ную фосфорную кислоту. Отмывается 96% фосфорной кислоты. Составить материальный баланс процесса отмы­вания фосфорной кислоты.
5.1-5. Фосфорная кислота после фильтрации пульпы (задача 5.1-3) и фосфорная кислота после отмывки ее от твердой фазы (задача 5.1-4) смешиваются. Составить уравнения материального баланса смесителя и определить процентный состав продукционной фосфорной кислоты.
5.1-6. На сушку подается 240 кг/ч твердый материал влажностью 11%. После сушки влажность становится равной 4%. Составить урав­нения материального баланса по потокам и по компонентам потоков. Определить количество испаренной влаги.5.1-7. Влажность 200 кг серного колчедана при хранении на воз­духе изменилась с 3 до 6% (мае.). Составить уравнения материального баланса по потокам и по компонентам потоков. Как при этом измени­лась масса колчедана?
5.1-8. Аккумуляторную кислоту (концентрация 92,5% по H2SO4) нужно разбавить водой до содержания в ней 38% H2SO4. Сколько нужно взять воды для получения 180 кг разбавленной кислоты? Парциальное давление паров водв в воздухе 3,2 ∙ IO3 Па.
5.1-9. Сколько нужно взять купоросного масла (96% H2SO4) и сер­ной кислоты с концентрацией 94% по H2SO4, чтобы получить 2800 кг 83%-ной H2SO4?
5.1-10. Азотную кислоту с концентрацией 58% нужно разбавить водой до концентрации 46%. Сколько нужно взять воды, чтобы полу­чить 2000 кг разбавленной кислоты?
5.1-11. Влажность 300 кг извести при хранении на воздухе измени­лась с 2 до 5% (мае.). Как при этом изменилась масса извести?
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5.2. Материальный и тепловой балансы элементов XTC с хими­
ческим превращением

5.2-1. Составить уравнения материального баланса для XTC кон­версии метана водяным паром с целью получения стехиометриче­ской азотно-водородной смеси для синтеза аммиака (рис. 5.1). Объем метана, подаваемого на конверсию Vj, мольное соотношения метана и водяного пара 1:3.

Рис. 5.1. Схема материальных потоков в процессе конверсии метана 
водяным паром

5.2-2. В установку конверсии метана водяным паром (рис. 5.1) пода­ется 20 000 м3/ч метана. Степень конверсии метана равна 0,98. Оксид углерода, образующийся в результате конверсии метана, подвергается конверсии водяным паром в следующем реакторе и степень его конвер­сии составляет 0,96. Рассчитать материальный баланс установки про­изводства азотно-водородной смеси с соотношением азота к водороду как 1 : 3,1.
5.2-3. Составить материальный баланс реактора окисления амми­ака в который поступает аммиачно-воздушная смесь (ABC) с расходом 10 000 м3/ч, содержащая 8% (об.) аммиака и 3,2% паров воды. Степень превращения аммиака 0,98, а выход оксида азота равен 0,95. В каче­стве побочного продукта считать только азот. Парциальное давление паров воды в воздухе 3,2 ∙ IO3 Па.
5.2-4. Для условий задачи 5.2-3 составить тепловой баланс реактора окисления аммиака, в котором протекают реакции4NH3 + 5O2 = 4NO + 6H2O + 908 кДж4NH3 + 3O2 = N2 + 6H2O + 1270 кДжСчитать, что температура ABC равна 221oC. Потери тепла в окру­жающую среду составляют 5% от общего количества тепла. Принять следующие значения теплоемкостей для газов, в кДж/моль • град: аммиак — 38,5, кислород — 30,2, азот — 29,2, водяные пары — 38,0, оксид азота — 31,9. Температура в реакторе 1150 К.
5.2-5. Составить материальный баланс печи сжигания серы произ­водительностью 60 т/сут. Степень окисления серы 0,95 (остальная сера возгоняется и сгорает вне печи). Коэффициент избытка воздуха 1,5. Расчет вести на производительность печи по сжигаемой сере в кг/ч.
5.2-6. Составить материальный баланс производства оксида эти­лена прямым каталитическим окислением этилена воздухом. Состав 
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исходной газовой смеси — 8% (об.) этилена в воздухе. Степень окис­ления этилена 0,5. Селективность оксида этилена 0,8 Расчет вести на 1 т оксида этилена. Процесс описывается следующим химическими уравнениями: 2CH2 = CH2 + O2 = 2(CH2)2OCH2 = CH2 + O2 = 2CO2 + 2H2O5.2-7. Составить материальный баланс печи окислительного обжига в производстве ванадата натрия NaVO3. Сырье: ванадиевый шлак, содержащий 13% (мае.) V2O5, воздух, NaCl, расход которого составляет 10% (мае.) от массы шлака. Расчет вести на 1 т готового продукта. Про­цесс рассматривать как двухстадийныйпервая стадия 2NaCl + 0,5O2 = Na2O + Cl2вторая стадия Na2O + V2O5 = 2NaVO3
5.2-8. Составить материальный баланс нейтрализатора для полу­чения аммиачной селитры производительностью 20 т NH4NO3 в час. В производстве применяется 47%-ная азотная кислота и 100%-ный газообразный аммиак. Потери азотной кислоты и аммиака в производ­стве составляют 1 ∙ 10-5% от производительности. Из нейтрализатора аммиачная селитра выходит в виде 60%-го раствора NH4NO3 в воде. Определить количество влаги, испарившейся в результате экзотерми­ческой реакции нейтрализации HNO3 + NH3 = NH4NO3.
5.2-9. Рассчитать материальный баланс производства хлора мето­дом электролиза 30 м3/ч водного раствора хлорида натрия2NaCl + H2O = 2NaOH + Cl2 + H2Концентрация NaCl в растворе 310 г/л. Плотность раствора при условиях электролиза 1,17 г/л. Степень разложения 50%.
5.2-10. В абсорбционную установку (рис. 5.2) подается 10 000 м3/ч газа с содержанием SO3 = 7,5% (об.). В результате абсорбции полу­чают 2000 к/ч олеума с содержанием 5% свободного SO3 и 93%-ную серную кислоту. Общая степень абсорбции равна 0,995%. Рассчитать материальный баланс установки и степень абсорбции в первом абсор­бере.
5.2-11. В абсорбционную установку (рис. 5.2) подается 20 000 м3/ч газа с содержанием SO3 -7,8% (об.). В результате абсорбции получают олеум с содержанием 10% свободного SO3 и 93% серную кислоту. Степень поглощения триоксида серы в первом абсорбере составляет 40%. Общая степень абсорбции равна 0,995%. Рассчитать материальный баланс уста­новки.
5.2-12. Составить материальный баланс хлоратора в производстве 1 т хлорбензола. Содержание продуктов в % (мае.): бензола — 65,0; хлор­
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бензола — 32,0; дихлорбензола — 2,5; трихлорбензола — 0,5. Техниче­ский бензол содержит 97,5% (мае.) C6H6, технический хлор — 98% Cl2.

Рис. 5.2. Схема материальных потоков абсорбционного отделения 
в производстве серной кислоты

5.2-13. Составить материальный баланс нитратора производи­тельностью 3 т/ч нитробензола. Выход нитробензола составляет 48% от теоретического. Состав нитрующей смеси % (мае.): HNO3 — 20; H2SO4 — 60; H2O — 20. Расход нитрующей смеси 1 кг на 1 кг бензолаC6H6 + HNO3 = C5H5NO2 + H2O
5.2-14. Составить материальный и тепловой баланс реактора поли­меризации стиролаRC6H5CH=CH2 → (—CH—CH2-)п + 68700 кДжC6H5Стирол в количестве 2000 кг/ч подается в реактор при темпера­туре 50oC. Реакция полимеризации осуществляется в изотермическом режиме. Температура реакционной массы на выходе равна 145oC. Сте­пень превращения стирола составляет 0,9. Температура охлаждающей воды на входе — 20oC, а на выходе — 60°С.Принять теплоемкости компонентов реакционной смеси следующими:

Теплоемкость кДж/(кг • К)

50°С 145°C

Стирол 1,742 2,479

Полистирол 1,457 3,1Потери тепла составляют 1,5% от его поступления в реактор.
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5.3. Материальный баланс и тепловой балансы XTC в целом
5.3-1. Составить материальный баланс XTC (рис. 5.3) производства 1500 кг/ч 36% ортофосфорной кислоты путем разложения фосфорита, содержащего CaO 52%, P2O5 34%, F 4% (мае.), остальное балласт сер­ной кислотой концентрации 63%. Степень разложения фосфорита составляет 96%. Степень отммывки кислоты на фильтре — 0,99 Соот­ношение твердой и жидкой фаз на выходе из реактора должно быть 1 : 3. Влажность твердой фазы на выходе равно 15% (мае.).

Рис. 5.3. Схема получения фосфорной кислоты

5.3-2. Рассчитать материальный баланс XTC (рис. 5.4) синтеза аммиака производительностью 10 000 кг/ч аммиака из АВС, содержа­щей 0,5% (об.) CH4. Степень превращения ABC в реакторе равна 0,18. Состав рециркуляционного газа CH4 — 6,0%; NH3 — 3%, остальное АВС.
Смеситель Реактор Делитель

Рис. 5.4. Схема материальных потоков в установке синтеза аммиака

5.3-3. В абсорбционную установку (рис. 5.2) подается 15 000 м3/ч газа с содержанием SO2 = 8,3% (об.). В результате абсорбции получают олеум с содержанием 5% свободного SO2 и 98%-ную серную кислоту. Степень абсорбции в олеумном абсорбере равна 0,4, а общая степень абсорбции равна 0,99%. Рассчитать материальный баланс уста­новки.
5.3-4. Составить материальный баланс производства 1 т техниче­ского сульфида натрия (содержание Na2S — 96% (мае.)) из сульфата натрия (содержание Na2SO4 — 95,5% (мае.)) и электролитического водорода (содержание H2 — 97% (мае.)) Na2SO4 + 4H2 = Na2S + 2H2O. На побочные реакции (образование NaHS, Na2SO3, Na2S2O3) расходу­ется 2% Na2SO4 и H2 от теоретически необходимого количества для получения 1 т технического продукта.5.3-5. Составить материальный баланс (рис.5.5) производства 10 000 т/ч 90,4% серной кислоты из серного колчедана, содержащего 42% серы при условии, что степень выгорания серы в колчедане состав­
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ляет 97%, степень каталитического окисления диоксида серы — 99,3%, а степень абсорбции триоксида серы равна 99,5%. Обжиговый газ содержит 8% диоксида серы. Воздух влажностью 55% перед подачей в печь для обжига колчедана подвергается осушке, получаемой серной кислотой.

Огарок Серная кислота

Рис. 5.5. Функциональная схема производства серной кислоты

5.3-6. Рассчитать материальный баланс производства 61%-ной азот­ной кислоты при условии, что выход оксида азота при 100% окислении аммиака составляет 97%. Побочный продукт окисления — только азот. Степень абсорбции диоксида азота составляет 99%. Аммиачно-воздуш­ная смесь перед реактором окисления содержит 9% аммиака. Парци­альное давление паров воды в воздухе 3,8 ∙ IO3 Па.5.3-7. Рассчитать количество и состав газа, получаемого при окисле­нии 900 м3 аммиачно-воздушной смеси, содержащей 7% (об.) аммиака и 4,2% (об.) паров воды. Степень окисления аммиака равна 0,97, выход оксида азота — 95%. Считать, что аммиак окисляется до оксида азота и азота.
5.3-8. Составить материальный баланс процесса газификации 1 т кокса, идущей по реакциямC + H2O = СО + H2 -131 кДжСО + H2O = CO2 + H2 + 42 кДжСодержание в коксе зольных примесей 3% (мае.), массовое соот­ношение пар/кокс = 1,5, степень превращения углерода в коксе 0,98, выход монооксида углерода 0,90. Найти также общее количество под­веденного тепла.5.3-9. Составить материальный баланс, рассчитать выход SO2 и количество выделенного тепла при обжиге 1000 кг колчедана при стехиометрической подаче воздуха4FeS2 + IlO2 = 2Fe20g + 8SO2 + 3416 кДжКолчедан содержит пирит — FeS2 — и несгораемые примеси. Содер­жание серы в колчедане 41%, а в огарке — 0,5%.
5.3-10. Рассчитать материальный баланс нейтрализатора для полу­чения аммиачной селитры производительностью 20 т NH4NO3 в час. В производстве применяется 47%-ная азотная кислота и 100%-ный
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газообразный аммиак. Потери азотной кислоты и аммиака в производ­стве составляют 1% от теоретически необходимого для обеспечения заданной производительности. Из нейтрализатора аммиачная селитра выходит в виде 60%-го раствора NH4NO3 в воде. Определить количество испарившейся в результате экзотермической реакции нейтрализации влаги HNO3 + NH3 = NH4NO3
5.3-11. Составить таблицу материального баланса нитратора произ­водительностью 3 т нитробензола. Выход нитробензола 98% от теоре­тического. Состав нитрующей смеси (в % (мае.)): HNO3 — 20; H2SO4 — 60; H2O — 20. Состав нитрующей смеси составляет 4 кг на 1 кг бензолаC6H6 + HNO3 = C6H5NO2 + H2O
5.3-12. Составить материальный баланс производства 1500 кг/ч аммиачной селитры влажностью 3% (мае.), получаемой путем ней­трализации 25% (мае.) аммиачной воды 58% (мае.) азотной кислотой при температуре 105oC. Водный раствор аммиачной селитры подают на вакуум-выпарной аппарат для удаления воды, а сплав селитры после выпарки подают на грануляцию. Степень превращения по азотной кис­лоте и по аммиаку равна 100%. Потери аммиака в производстве сели­тры составляют 3% (мае.).
5.3-13. Составить материальный баланс производства малеинового ангидрида воздушным окислением бензола. В реакторе окисления про­текают реакции

C6H6 +4,5O2 CH—СО
= II

CH—со
+ 2H2O + 2CO2

CH СО CH COOH
Il ∖+H2O= IlCH —СО CH —COOHУстановка перерабатывает 2500 кг бензола в час при степени его превращения 0,98. Выход малеиновой кислоты на превращенный бензол составляет 0,9%. Мольное соотношение бензола и кислорода в паровоздушной смеси равно 1 : 6.

5.3-14. По условиям задачи 5.3-5 составить тепловой баланс реак­тора окисления аммиака, считая, что температура ABC равна 221oC. Окисление аммиака ведется при температуре 850oC. Потери тепла в окружающую среду составляют 5% от общего количества тепла.
5.3-15. Оксид этилена получают путем окисления этилена по реак­циям
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C2H4 + 1∕2θ2 —C2H4O ÷ 117 кДжC2H4 + ЗО2 —) 2CO2 + 2H2O + 1217 кДжРассчитать объемный расход исходной смеси (8% (об.) этилена, 19,6% (об.) кислорода, остальное — азот) для получения 250 м3 в час оксида этилена, если селективность по нему составляет 0,65, а степень превращения этилена равна 0,98. Определить также общее количе­ство выделившегося при этом тепла и температуру газового потока на выходе из реактора. Теплоемкость C2H4 — 43,93 дж/(моль • К).
5.3-16. Составить материальный и тепловой баланс процесса полу­чения водорода каталитической конверсией метана по реакцииCH4 + H2O = CO + 3H2 - 206 кДжСтепень превращения метана равна 0,96, объемное отношение CH4 / H2O в исходной парогазовой смеси составляет 2,8 : 1. Темпера­тура в зоне реакции 980oC, температура поступающих в реактор реа­гентов 130oC, потери тепла в окружающую среду 5% от прихода тепла. Расчет вести на получение 1000 м3/ч водорода.

Теплоемкости газов, (кДж/кмоль • °C)

CH4 H2O со H2

36,8 36,0 30,5 29,5

5.3-17. Процесс газификации кокса, идущей по реакцииC + H2O = СО + H2 -131 кДжСодержание в коксе зольных примесей 4% (мае.), массовое соот­ношение пар/кокс = 1,8, степень превращения углерода в коксе 0,90, выход оксида углерода 0,85. Кокс подается в реактор при температуре 22oC, а пары воды — при температуре 105oC. Теплоемкость кокса 1300 дж/(кг • К). Составить материальный и тепловой баланс газификации 60 кг/мин кокса.



Глава 6 
ПРИМЕРЫ РАСЧЕТА МАТЕРИАЛЬНОГО 

И ТЕПЛОВОГО БАЛАНСОВ ХИМИЧЕСКОГО 
ПРОИЗВОДСТВАВ главе приведены только примеры расчета материального и тепло­вого балансов с использованием различных подходов к их расчету.

Пример 6.1Составить материальный баланс производства уксусной кислоты окислением ацетальдегида кислородом воздуха (рис.6.1) и рассчитать технологические показатели производства.

ацетальдегидPug 6.1. Схема материальных потоков в производстве уксусной кислоты 
окислением ацетальдегидаПроцесс окисления ацетальдегида в уксусную кислоту осуществля­ется в аппарате колонного типа при температуре 70—750C в присут­ствии солей и металлов переменной валентности, при этом протекают следующие реакции:CH3CHO + 0,5O2 → CH3COOH (6.1)3CH3CHO + 3O2 → HCOOH + 2CH3COOH + H2O + CO2 (6.2)2CH3CHO + 5O2 → 4CO2 + 4H2O (6.3)XTC производства уксусной кислоты окислением ацетальдегида может быть представлена схемой на рис. 6.1.Схема превращений ацетальдегида

R
А—>X + R + D + S 

'"'*S + D
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Молекулярные массы компонентов реакционной смеси: МСНзСНО = 44; Mch3Cooh =60; Mhcooh = 46; Mc02 = 44; МНз0 =18.
Исходные данныеПроизводительность установки по ледяной уксусной кислоте 96,9% 1500 кг/ч.

Состав исходного ацетальдегида, %:ацетальдегид — 99,0;уксусная кислота — 0,5;вода — 0,5.
Состав реакционной массы, %:уксусная кислота — 94,0;ацетальдегид — 2,0;муравьиная кислота —1,0;вода — 3,0.Избыток воздуха по отношению к израсходованному по реакциям (6.1—6.3) — 1,3.

Расчет материального баланса1. Определяем состав уксусной кислоты и реакционной массы в кг/ч.Состав уксусной кислоты = уксусная кислота 1453,5 + вода 46,5 = 1500 кг/ч.Состав реакционной массы = уксусная кислота 1453,5 + ацетальде­гид 30,92 + муравьиная кислота 15,46 + вода 46,05 = 1545,93 кг/ч.Исходя из содержания муравьиной кислоты в реакционной массе, рассчитываем количество каждого компонента, участвовавшего в реак­ции (2) в кг/ч: Gk∙va∙Ma 15,46∙3∙44 λa ацетальдегида ——-—— =---------------- = 44,36;
vκ- Mk 46
Gk-vr-Mr 15,46∙2∙60 j,nуксусной кислоты —-— ---- — =----------------= 40,33;

vκ-Mκ 1-46
Gk∙vd-Md 15,46118воды —-— ---- — =--------------- = 6,05;

vκ-Mk 1-46
Gκ-vs-Ms 15,46∙1∙44 1 „ „одиоксида углерода —-—2   =----------------= 14,78.

vκ-Mk 1-46Составим уравнения материального баланса по компонентам смеси (кг/ч)
G • 0,005 + R1 + R2 = .R1 по уксусной кислоте (6.4, а)
G - 0,99 -A1-A2 -A3 =A1 по ацетальдегиду (6.4, б)

G ■ 0,005 + D2 + D3 = D1 по воде (6.4, в), 
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где неизвестные G5 R1, A3 и D3, но согласно уравнению (6.2—6.3) можно записать
л1 R1-va-Ma K1 1 44 44

vr ■ Mr 1-60 60 ’
β3 = A3∙vd∙Md = A3-4 19 = 72 д3 

va-Ma 2-44 88 ’где G — общее количество технического ацетальдегида; A15 K15 D1 — содержание соответствующих компонентов в реакционной смеси; A15 A25 A3 — количество ацетальдегида, прореагировавшего по реакциям 6.1, 6.2 и 6.3 соответственно, K15 R2 — количество уксусной кислоты полученной по реакциям 6.1 и 6.2 соответственно; D25 D3 — количество воды полученной по реакциям 6.2 и 6.3 соответственно.Неизвестные в системе уравнений (6.4) G5 R15 A3 и D3 согласно урав­нению (3) можно записать
β3 = A3-vd-Md = A3 4-19 = 72А3

va∙Ma 2-44 88Таким образом имеем три уравнения и три неизвестных.Решая систему уравнений материального баланса (6.4, а; 6.4, б; 6.4, в), находим G = 1160,63;
R1 = 1407,35;A3 = 41,69;D3 = 34,11.Согласно стехиометрическому уравнению (6.1) рассчитываем коли­чество прореагировавшего ацетальдегида

А1 _ ⅜⅜ . 1407,35.1∙44_ 1032 05 
vr ∙ Mr 1 ■ 60Рассчитываем количество диоксида углерода, образовавшегося по реакции (6.3)Λ3vco2‰2 =41,69 4-44 

va-Ma 2-44Находим общее количество прореагировавшего ацетальдегидаA1 + A2 + A3 = 1032,05 + 44,36 + 41,69 = 1118,1 кг/ч.Находим количество непрореагировавшего ацетальдегидаA1 = G • 0,99 -1118,1 = 1149,03 -1118,1 = 32,92 кг/ч.
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Согласно стехиометрическим уравнениям (6.1—6.3) находим коли­чество израсходованного кислородаA1-Vo2-M 1032,05-0,5-32 nn zпо реакции 6.1-------- ------- -  =---------------------- = 375,29 кг/ч;1-44va∙Ma

до λ2∙vo2'm 2по реакции 6.2 - -
va-Ma

44.36-3-32 oo o. z ---------------- = 32,26 кг/ч;3-44λqλ3∙vO2'm 2по реакции 6.3-------- ------- - 41,69-5-32 __ 0 z ----------------= 75,8 кг/ч.2-44va∙ MaОбщее количество кислорода израсходованного по всем реакциям375,29 + 32,26 + 75,8 = 483,35 кг/ч.Кислород с учетом избытка483,35 • 1,3 = 628,35 кг/ч.Находим количество непрореагировавшего кислорода628,35 - 483,35 = 145,0 кг/ч.Рассчитываем количество воздуха, подаваемого в реактор483,35 / 0,233 = 2074,46 кг/ч,где 0,233 — массовое содержание кислорода в воздухе.Воздух с учетом избытка2074,46 • 1,3 = 2696,78 кг/ч.Состав отходящих газов:кислород —145,0 кг/ч;азот — 2696,8 - 628,35 = 2068,45 кг/ч;диоксид углерода, образовавшийся по реакциям 6.2 и 6.3 — 14,78 + + 83,38 = 98,16 кг/ч.
Таблица 6.1

Материальный баланс производства уксусной кислоты

Приход Расход

№ Статьи кг/ч M3/ч % № Статьи кг/ч M3/ч %

1 Техн.аце- 
тальдегид

1160,63 — — 1 Уксусная кис­
лота 96,9%

1500 — —

В том числе: — — — 2 ацетальдегид 30,92 — —

ацетальде­
гид

1149,02 — — 3 муравьиная 
кислота

15,46 — —
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Окончание табл. 6.1

Приход Расход

№ Статьи кг/ч м3/ч % № Статьи кг/ч м3/ч %

вода 5,8 — — 4 Отходящие 
газы

2311,69 51 780 —

2 Воздух 2696,78 60 408 — в том числе: — — —

В том числе: — — — кислород 145 3248 6,3
кислород 628,35 14 075 21 азот 2068,43 46 333 89,5
азот 2068,43 46 333 79 диоксид угле­

рода
98,16 2199 4,2

Итого 3857,43 60 408 100 Итого 3858,07 51 780 100Разбаланс по массе обусловлен ошибкой вычисления (см. гл.5).
Технологические показатели производстваа) Выход уксусной кислоты по техническому ацетальдегиду: теоретический (кг/ч) 1160,63 • 60 / 44 = 1582,68;фактический (%) 1453,5 • 100 / 1582,68 = 91,83.б) Выход уксусной кислоты на превращенный ацетальдегид: теоретический (кг/ч) 1118,1 • 60 / 44 = 1524,68;фактический (%) 1453,5 • 100 / 1524,68 = 95,33.в) Расходные коэффициенты по ацетальдегиду (кг/кг): теоретический (%) 44 / 60 = 73,33;фактический (%) 1149,02 / 1453,5 = 79,05.г) Расходные коэффициенты по воздуху (кг/кг): теоретический 16 / (60 • 0,23) = 1,16;фактический 2696,78 / 1453,5 = 1,85.

Пример 6.2Рассчитать материальный баланс производства экстракционной фосфорной кислоты (рис. 6.2) из апатитового концентрата, содержа­щего 39,4% P2O5 52% CaO и 3% фтора. Норма серной кислоты 100% от стехиометрической на CaO. Коэффициент извлечения P2O5 в экс­тракторе равен 0,98, а коэффициент отмывки P2O5 при фильтрации равен 0,98. Концентрация исходной серной кислоты 76%. Содержание P2O5 в продукционной кислоте 32%.

Рис. 6.2. Схема материальных потоков XTC производства 
экстракционной фосфорной кислоты
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В газовую фазу выделяется 20% фтора от содержащегося в сырье. Влажность гипса на карусельном фильтре в первой зоне — 47%, во вто­рой — 44,2%, в третьей — 42%, в четвертой — 40%. В процессе филь­трации на 1 т апатитового концентрата испаряется 29,5 кг воды.Расчет провести на 1 т апатитового концентрата.
Расчет материального балансаРазложение апатитового концентрата протекает по реакцииCaOnFm(P2O5)p +∏H2SO4 + 4∏H2O = 2pH3PO4 + mF + nCaSO4 ∙ 2Н2ОРассчитываем количество 76%-ной кислоты, необходимой для раз­ложения апатита, содержащего 52% CaO,

CH ς∩ _ Gan 0j52-Vh2SO4 Mh2SO4 _ 1000-0,52∙n∙98 Lrrl9θU4 =-----------------------------------=----------------------- = 1 ГУ/,Ч кг.Vcao Mcao ∙0,76 п -56 0,76Рассчитываем количество выделяющегося фтора
Gf =Gan-Cp 0,2 = 1000-0,03∙0,2 = 6κr.Рассчитываем количество P2O5, переходящее в раствор при экстракцииG⅞o4,ι =Gdi- ∙Cp2θ5 -0,98 = 1000-0,394-0,98 = 386,12 кг;в кислоту при фильтрации и промывки гипсаGp2o5,2 = Gj^o5,i '0,98 = 386,12-0,98 = 378,4 кг.Общие потери P2O5 составятΔGp2o5 = Gp2O5,об - Gp2O5j2 =1000-0,394 —378,4 = 15,6 кг.Определяем количество дигидрата гипса, образующегося в экстрак­торе,

Gan ■ 0,52-Vφ.r.∙Mφ.r 1000-0,52-n∙172Gd r =--------------- - ------ =------------------ ----------= 1597,14 кг.Ф“ vcaθ∙Mcaθ п-56Количество балласта в апатитеG6a∏nacτ = Gαn • (1 - Ccaθ -Cf- ⅞q5 ) = Ю00 ■ (1 - 0,52 - 0,394 - 0,03) = 56 кг.Общее количество твердой фазы в пульпеGτψ =GgajinaCT +Gφ,r. =56 + 1597,14 = 1653,14 кг.Рассчитываем количество получаемой продукционной фосфорной кислоты, содержащей 32% P2O5,Gκ,∏. = 378,4 / 0,32 = 1182,5 кг.
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Рассчитываем количество воды, необходимое для получения дан­ного количества фосфорной кислоты,
Своды =Gκ,∏-Gp2O5 =1182,5-378,4 = 804,1 кг.Рассчитываем количество влаги, выводящейся из системы в виде кристализационной воды гипса (см. стехиометрическое уравнение),

Скр.вода
Gφ,γ∙2∙Mh2o 1597,1-2-18

Mφ,r " 172
= 334,28 кг.Рассчитываем количество влаги, выводящейся из системы с влаж­ным фосфогипсом,Gb,φ. = (θτ,φ / 0,6)0,4 = (1653,14 / 0,6)0,4 = 1102,1 кг.Количество влаги, испаряющейся в процессе фильтрации, состав­ляет, согласно условиям задания, Gb ii = 29,5 кг.Количество воды, поступающей с исходной серной кислотой,Gbjiqc = Gh2SO4 0,24 = 1197,4 0,24 = 287,38 кг.Рассчитываем количество воды, образующейся в результате реакции оксида кальция с серной кислотой,_ G⅛∙ -Ccaθ ∙vh2o -Mh2O _ 1000-0,52-1-18 λ'-rpeaκιj. — ,, — -1 l-z∙ —1O∕,14KΓ.vCaO ' МСао 1 ■ 56Рассчитываем количество воды, подаваемое в систему на промывку фильтров,Gr — Сволы + Gkd вола ÷ Gb а + Gb и -Gb исх — Goeaκπ = 804,1 + 334,28 +D ВОДЫ Кр.ВиДа B.ψ В. И. В. HCA pcd±CU,. 3 3+ 1102,1 + 29,5 - 287,38 - 167,14 = 1815,46 кг.

Материальный баланс производства фосфорной кислоты

Таблица 6.2

Приход Расход

№ Статьи кг/ч % № Статьи кг/ч %

1 Апатит 1000 24,92 1 Фосфорная кислота 
с содерж. P2O5 32%

1182,5 29,46

2 Серная кис­
лота 76%

1197,4 29,84 2 Фтор, газ 6,0 0,15

3 Вода 1815,46 45,24 3 Испарившаяся влага 29,50 0,74

4 Влажный фосфогипс 2795,64 69,65

В том числе:

CaSO4∙2H2O 1597,14 —

Влага 1102,90 —
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Окончание табл. 6.2

Приход Расход

№ Статьи кг/ч % № Статьи кг/ч %

Балласт 56,0 —

Фтор, соединения 
в пересчете на фтор

24,0 —

Фосфорные соеди­
нения в пересчете 
на P2O5

15,60 —

Итого 4012,86 100 Итого 4013,64 100Разбаланс по массе обусловлен ошибкой вычисления (см. гл. 1.3).
Технологические показатели производстваРасходный коэффициентпо серной кислоте 1197,4 / 1182,5 = 1,012 кг H2SO4/ кг H3PO4;по апатиту 1000 / 1182,5 = 0,8456 кг апатита / кг H3PO4;по воде 1815,46 / 1182,5 = 1,535 кг H2O / кг H3PO4.

Пример 6.3Составить материальный и тепловой балансы двухступенчатой кон­версии метана с целью получения азотно-водородной смеси для син­теза аммиака (рис. 6.3.).

газ (метан)

Рис. 6.3. Схема материальных потоков в процессе двухступенчатой 
конверсии метана водяным паром с целью получения азотно­

водородной смеси в производстве аммиакаРеакции, сопровождающие конверсию метана, в трубчатом конверторе 1-й ступени
в конверторе 2-й ступени

CH4 + H2O <=> СО + 3H2 - 206 кДж/моль (6.5)СО + H2O <=> CO2 + H2 + 40,9 кДж/моль (6.6)
CH4 + H2O <=> СО + 3H2 - 206 кДж/моль (6.5)
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CO + H2O <=> CO2 + H2 + 40,9 кДж/моль (6.6)H2 + 0,5O2 = H2O + 481,96 кДж/кмоль (6.7)Отношение объемов пар/газ в исходной смеси равно 2,5. Степень конверсии метана на первой ступени составляет 70%. Температура паро-газовой смеси на входе в трубчатый конвертор равна 380oC, на выходе из трубчатого конвертора — 700oC. Трубчатый конвертор 1-й ступени обогревается дымовыми газами, образующимися при сжигании метана. Температура газа на входе в конвертор 2-й ступени равна 690oC. Температура воздуха, поступающего в конвертор 2-й сту­пени, равна 18oC. Температура газа на выходе из конвертора 2-й сту­пени равна IlOOoC. Соотношение (CO+H2) : N2 в конвертированном газе должно быть 3,2. Содержание метана в сухом конвертированном газе — 0,3%. Соотношение между объемами СО и CO2 в конвертирован­ном газе принять равным равновесному по реакции (6.7) при темпера­туре IOlOoC. Теплопотери в окружающую среду принять равными 4% от прихода тепла. Давление в конверторах 1атм. Расчет вести на 1000 м3 метана при нормальных условиях.
Расчет трубчатого конвертора 1-й ступениСоставим балансовые уравнения по содержанию каждого компо­нента в исходном и конвертированном газе после 1-й ступени (м3), согласно основному уравнению материального баланса для отдельного реактора, Njbx + NjBHyTpHCT — Njabix.по метану Vch4j1icx “ Vch4 ■ X = Vch4 ,вых Jпо водяному пару Vh2o,Hcx-Vh2O X-A2H2O = ½12o,ВЫХ 5по водороду Δ1H1 + A2H2 = УН2>ВЫХ;по оксиду углерода A1CO - A2CO = Vc0llbix;по диоксиду углерода A2CO2 = Vco215bix,где A1 — изменение объема указанного компонента по реакции 6.5; A2 — изменение объема указанного компонента по реакции 6.6.Согласно стехиометрическим уравнениям и условиям задания можно записатьVch4 ∙ X = Vh20 ∙ X = ∣ A1H2 = A1CO = 700 м3;

A2CO = A2H2O = A2CO2 = A2H2 = VC02Bb[X.Следовательно, систему уравнений материального баланса можно записать в следующем виде:по водороду 2100 + VCO2;BbIX = VH2;BbIX;
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по водяному пару 2500 - 700 - Уор2,вых = vH2 вых;по оксиду углерода 700 - Vco2jbhx = ‰,bhx∙Имеем 3 уравнения с 4-мя неизвестными. Учитывая, что соотноше­ние между СО и CO2 в выходящем газе по условию определяется равно­весием реакции конверсии оксида углерода водяным паром, которое при 700oC достигается весьма быстро, запишем
„ Pco2 '⅛2 v ‰2 ,½i2 Kn =---- -------  или Kn =------------.

Pco' ⅛2o ¾2O , Vh2OПодставляя в последнее выражение значения объемов выходящих газов и значение Kp, получаем уравнение с одним неизвестнымι сл Vco2∙(2100+Vco2)1,54 =--------------------------- ------- .(700-Vcθ2 )(1800-Vcθ2)Решая это уравнение, находим Vc02 =391,57 м3.Далее находим объемы всех компонентов в потоке газа, выходящем из трубчатого конвертора 1-й ступени,Vh2o = 1408,43 м3; Vch4 = 300 м3; V∏2 = 2491,57 м3;Vco = 308,43 м3; Vcθ2 = 391,57 м3.
Таблица материального баланса трубчатого конвертора 1-й ступени.

Таблица 6.3.

Приход Расход

Статьи КГ M3 % 
(об.)

Статьи КГ M3 % 
(об.)

Метан 714,29 1000 28,57 Метан 214,29 300 6,12

H2 222,46 2491,57 50,85

СО 385,54 308,43 6,29

CO2 769,16 391,57 7,99

Итого сухой 
газ

1591,48 3491,57 —

Водяной 
пар

2008,93 2500 71,43 Водяной 
пар

1131,77 1408,43 28,74

Итого 2723,22 3500 100 Итого 2723,25 4900 100

Тепловой баланс трубчатого конвертораРассчитаем приход тепла.Тепло, поступающее с паро-газовой смесью,
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Ql = Vwpora3ojiaslalecbCpT = ЮОО • 2,568 • 380 + +2500 • 1,656 • 380 = 2 552 040 кДж,где 2,658 и 1,656 — средние объемные теплоемкости при 380oC сухого газа и водяного пара соответственно, кДж/(м3 • К).Тепло, поступающее с сжигаемым газом,Q2 ½ΛeτaHa^p,^ ^метана > 598 • 18 = 28,764Уметана кДж.Тепло, поступающее с воздухом для сжигания метана. Коэффициент избытка воздуха равен 1,25.Q3 = 1,257^^7= 1,25Уметана • 1,301 • 18 = 29,284Уметана кДж.Тепло, выделившееся от сгорания метана и расходуемое на обогрев трубчатого конвертора,Q4 — Уметана"? = 39 709,82Уметана кДж.где q — удельная объемная теплотворная способность метана (кДж/м3).Тепло, выделившееся при конверсии оксида углерода водяным паром,Q5 = QpVc02 / 22,4 = 40 900 • 391,57 / 22,4 = 714 964,87 кДж.Рассчитаем расход тепла.Тепло, расходуемое на проведение эндотермической конверсии метана, Qp = 1000 • 0.7 • 206000/22,4 = 6 437 500 кДж.Тепло, отводимое из конвертора при температуре 700oC,Qbhx = Увл газаСВТ = 4900 • 1,695 • 700 = 5 814 414 кДж. *-Bd1λ ИД.1 d3d р ' 'ггде Cp — средняя объемная теплоемкость газа, рассчитанная как адди­тивная величина, Cp = 0,0612 • 3,451 + 0,5085 • 1,38 + 0,0699 • 1,4209 + + 0,0799 • 2,002 + 0,2874 • 1,8179 = 1,695 кДж/(м3 • К).Тепло, отводимое с дымовыми газами,
Q= TZ CTдым.газа v дым.газа^р •Определяем объем дымовых газов при сгорании 1 м3 метана до CO2 и H2O при коэффициенте избытка воздуха 1,25.Необходимое количество кислорода для сжигания 1 м3 газа 1,25 • 1 × × 2 = 2,5 м3.Необходимое количество воздуха 2,5 / 0,21 = 11,9 м3.Содержание азота в нем 11,9 • 0,79 = 9,4 м3.Количество водяных паров, поступающее с воздухом при темпера­туре 18oC и влажности 0,016 m3∕m3, 11,9 • 0,016 = 0,19 м3.
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Определяем состав дымового газа.
CO2 O2 N2 H2O Всего

M3 1 0,5 9,4 2,19 13,09
% (об.) 7,64 3,82 71,81 16,73 100Средняя объемная теплоемкость дымового газа такого состава при 800°C равна 1,59 кДж/(м3 • К)Расход тепла с дымовыми газами составитQflbiM.газа 13,09Уметана • 1,59 • 800 = 16 650,48Уметана.Уравнение теплового баланса трубчатого конвертора 1-й ступени с учетом теплопотерь в окружающую среду имеет видQl + Q2 + Q3 + Q4 + Qδ = Qp + Овых + Одым.газа ^*^ Опотери “= 552 040 + 28,764Уметана + 29,284Уметана + 39 709,82-Уметана ++ 714 964,87 = 6 437 500 + 5 814 414 + 16 650,48Уметана ++ 0,04(2 552 040 + 28,764Уметана + 29,284Уметана ++ 39 709,82Уметана + 714 964,87).Решая уравнение находим Уметана = 423,455 м3.В соответствии с этим находимQ2 = 28,764 • 423,455 = 12 180 273 кДж;Q3 = 28,284 • 423,455 = 11 977 кДж;Q4 = 39 709,82 • 423,455 = 16 815 321 кДж;

Одымтаза = 16 650,48 • 423,455 = 7 050 729 кДж;
Опотери = 0,04 • 20 106 482 = 804 259,28 кДж.Расход влажного воздуха, подаваемого в топку,(11,9 + 0,19) • 423,455 = 519,57 м3.Количество дымовых газов13,09 • 423,455 = 5543 м3.
Таблица теплового баланса конвертора первой ступени

Таблица 6.4

Приход кДЖ % Расход кДж %

Тепло паро-газо­
вой смеси

2 552 040 12,69 Тепло, затрачива­
емое на реакцию 
конверсии (6.5)

6 437 500 32,02
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Окончание табл. 6.4

Приход кДЖ % Расход кДж %

Тепло, выделив­
шееся от реак­
ции (6.6)

714 964 3,556 Тепло конвертиро­
ванного газа

5 814 414 28,92

Тепло от сгора­
ния метана

16 815 321 83,63 Тепло дымовых 
газов

7 050 729 35,06

Тепло, вносимое 
воздухом

11 977 0,06 Теплопотери 804 259 4,00

Тепло, вносимое 
метаном

12 180 0,06

Всего 20 106 482 100 Всего 20 106 902 100

Расчет конвертора 2-й ступениСоотношение между объемами СО и CO2 в конвертированном газе принимаем равным равновесному по реакции (6.6) при температуре 850°C.Введем обозначения: Vfc — объем сухого газа, выходящего из кон­вертора второй ступени; в нем содержится CO2 — а, СО — b, H2 — с; 
d — объем прореагировавшего водяного пара за вычетом образовав­шегося за счет сгорания водорода по реакции (6.7), у — расход воздуха на окисление.Составим балансовые уравнения по содержанию каждого элемента в газе, поступающем и выходящим из конвертора второй ступени в м3, учитывая при этом, что в выходящем газе содержится 0,003Vfc м3 метана и 0,79y м3 азота, по углероду 300 + 308,43 + 391,57 = a + b + (6.8) + 0,003Vfc, 1000 = а + b + 0,003Vfc;по водороду2491,57 + 2 • 300 + 1404,43 = с + (1408,43 - d) + (6.9) + 2 ∙ 0,003Vfc, 4496 = с + (1408,43 - d) + 2 ∙ 0,003Vfc;по кислороду0,5 • 308,43 + 391,57 + 0,5 • 1408,43 + 0,21y = a + 0,5b + + 0,5(1408,43 - d), 545,79 - 0,21y = a + 0,5b - 0,5d.Объем сухого конвертированного газаVk = α + b + c + 0,003Vfc + 0,79y. (6.11)
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В соответствии с заданием
(6.12)СО + H2 b + с , rti-r»

-----------  =---------- = 3,2,b = 2,53y - с.N2 0,79-уКонстанта равновесия реакции (6.6) при температуре 1100°C Kp = = 0,87.Таким образом,
ас= p∞2⅞2 = ------------ ---------------- = 0 4684

Р PcoPn2O b(1408,43-d)Вычитая уравнение (6.11) из уравнения (6.8), получаем (6.13)
Vk = 1000 + с + 0,79y. (6.14)Подставляя в уравнение (6.8) значения V из (6.14) и b из (6.12), находим а = 997 + 0,997с - 2,5763y.Подставляя в уравнение (6.9) значения V из (6.14), получаем

d = 1,006с + 0,00474y- 3081,57.
(6.15)
(6.16)Подставляя значения а, Ъ и d из уравнений (6.15), (6.12) и (6.16) в уравнение (6.10), находиму =1346,72-0,00405с. (6.17)Подставляя в уравнения (6.12), (6.15) и (6.16) значение у из (6.17), находим а = 1,0072с-2407;

b = 3407,2 - 1,0102с;
d = 1,00602с -3075,13.Подставляя найденные значения a, b, d в уравнение (6.13) и решая его относительно с, получаем____________________ ≡72n-2407)n___________________(3407,2 -1,0102η) (1408,43 -1,00602π+3075,13)с = 2632,34.Далее находим а = 244,3 м3; b = 748,0 м3; d = -427,0 м3; у = 1336 м3.Количество влаги, поступающей с воздухом на вторую ступень,1336 • 0,016 = 21,36 м3,
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где 0,016 — содержание паров влаги в воздухе при температуре 18oC, m3∕m3.
Vk = 4687,85; 0,003Vfc = 14,06.Состав сухого конвертированного газа.

м3 % (об.) КГ
CH4 14,0 0,3 10,0

H2 2632,3 57,0 235,0

CO2 244,3 7,3 479,8

со 748,0 13,34 935,0

N2 1055,5 21,99 1319,3

Всего 4694,1 100 2979,29Количество водяного пара в конвертированном газе составляет1408,43 + 426,93 = 1835,36 м3 или 1474,8 кг.Л СО+ H2 2632,34 + 2632,34Отношение--------- -  =-------------------------- = 3,2.1055,5N2
Таблица материального баланса конвертора второй ступени

Таблица 6.5

Приход Расход

Статьи Kr M3 Статьи Kr M3
Газ из трубчатого конвертора 1-й ступени Конвертированный газ

CH4 214,29 300 CH4 10,0 14,0

СО 385,54 308,43 СО 935,0 748

CO2 769,16 391,57 CO2 479,8 244,3

H2 222,46 2491,57 H2 235,0 2632,34

H2O 1131,77 1408,43 H2O 1474,8 1835,3

Воздух — — N2 1319,3 1055,5

O2 400,8 280,35

N2 1318,37 1055,15

Влага воздуха 17,16 21,36

Итого 4460,56 6235,50 Итого 4453,9 6529,44

Тепловой баланс конвертора второй ступени

^вх.газа + Qbx.воздуха + QpeaiaiHOHHOe Qsux-raaa + Q∏oτepκ.Рассчитаем приход теплоты.
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Теплота паро-газовой смеси, входящей в конвертор,Qbx газа = ⅛iχ газа0>^ = 6235,5'1,55 • 690 = 6 668 867 кДж,где Cp = 1,55 — средняя объемная теплоемкость паро-газовой смеси при температуре 690oC, кДж/(м3 • К).Теплота, вносимая воздухом,
Qex-Boaflyxa = ^вх.воздухаСр7’= 1356,86 • 1,304 • 18 = 31 848 кДж,где Cp = 1,304 кДж/(м3 • К) — средняя теплоемкость влажного воздуха при температуре 180C.Теплоту, выделяющуюся при конверсии, определяем по закону Гесса¾ = ΣΔ¾-ΣΔ⅛Энтальпии образования исходных веществ и продуктов реакций принимаем следующими:

СО CO2 H2O CH4

ΔH, кДж/мЗ 4933 17 567 10 796 3341

QpeaK4HOHHOe = 748 • 4933 + 244,3 • 17 567 + 1835,36 • 10 796 +14,0 × × 3341 - 308,43 • 4933 - 391,57 • 17 567 -1408,43 • 10 796 - 300 х × 3341 =27 842 822,66 - 24 607 905 = 3 234 917,66 кДж.Рассчитаем расход теплоты.Теплота, уносимая паро-газовой смесью из конвертора,Qbhx газа = ^вых газаСвТ = 6529,44 • 1,4463 • 1010 = 9 537 964 кДж, где Cp = 1,4463 — средняя объемная теплоемкость влажной паро-газо­вой смеси при температуре 1010oC, кДж/(м3 • К), рассчитанная по урав­нению аддитивности.Уравнение теплового баланса6 668 867 + 31 848 + 3 234 917 = 9 537 964 + Qπoτepii;Q∏oτepκ — θ=04Qπp∏χθfla, по условию.Откуда Q∏0τepιl = 397 425 кДж.
Таблица теплового баланса конвертора второй ступени

Таблица 6.6

Приход Расход

Статьи кДж % Статьи кДж %

Тепло паро-газовой 
смеси

6 668 867 65,82 Тепло конверти­
рованного газа

9 537 964 96,00

Тепло, выделившееся 
от реакций

3 234 917 33,88 Теплопотери 397 425 4,00
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Окончание табл. 6.6

Приход Расход

Статьи кДж % Статьи кДж %

Тепло, вносимое воз­
духом

31 848 0,3

Итого 99 35 632 IOO Итого 9 935 389 IOO

Пример 6.4Составить материальный баланс производства формальдегида путем совместного дегидрирования и окисления метанола на катализаторе.Процесс получения формальдегида путем совместного дегидрирова­ния и окисления паров метанола на твердом катализаторе описывается сложными последовательно-параллельными реакциями. Кроме основ­ных двух реакций дегидрирования и окисления протекают побочные реакции более глубокого окисления, ведущие к образованию оксидов углерода, муравьиной кислоты, метена и воды,CH3OH → CH2O + H2 CH3OH + 0,5O2 → CH2O + H2O CH3OH + H2 → CH4 + H2O CH2O + O2 → CO2 + Н20 CO2 + H2 → СО + H2O CH2O + 0,5O2 → HCOOH

(6.18)(6.19)(6.20)(6.21)(6.22)(6.23)Окислительное дегидрирование проводится при недостатке кисло­рода, поэтому глубокое окисление не получает значительного разви­тия. В то же время само дегидрирование, инициируемое кислородом, протекает быстрее и упомянутые побочные реакции не так заметны. Процесс проводится в адиабатическом режиме при температуре 500— 6000C. Схема реакционного узла синтеза формальдегида представлена на рис. 6.4.Схему превращения основного компонента можно представить сле­дующим образом:
СО

Цифры над стрелками указывают номера кинетических уравнений.
178



Рис. 6.4. Схема реакционного узла синтеза формальдегида:
1 — смеситель; 2 — испаритель; 3 — реактор-холодильник

Исходные данныеПроизводительность по альдегиду 420 кг/ч.Концентрация метанола в спиртовом растворе 90% (мае.).Содержание метанола в спирто-воздушной смеси 37% (об.).Степень превращения по первой реакции 37%.Степень превращения по второй реакции 45,5%.Общая степень превращения метанола 91%.Мольное соотношение CH4 : HCOOH : СО : CO2 на выходе из реак­тора равно 1,66 : 1,61 : 0,1 : 0,4.Парциальное давление паров воды в воздухе 3,6 ∙ IO3 Па.
Расчет материального балансаДля удобства расчеты проведем в молях и составим уравнения мате­риального баланса компонентов реакционной смеси.Индекс в скобках это номер стехиометрической реакции; ΔN — количество данного вещества, образовавшегося или прореагировав­шего по данной реакции.Mch3oh - ΔMh3oh(6.18) -ΔMh3oh(6.19) - ΔMh3oh(6.20) = Mh3OhJΔMh2o(6.18) + ΔMh2o(6.19) -Δ^ch2o(6.21) -Δ^ch2o(6.23) =Mh2O =14;ΔMo2(6.21) -δMo2(6.22) =Mo2J^Mo2 (6.22) = Mo = 0,1 кмоль по заданию.Находим количество кмолей CO2, образующихся по реакции 6.21,AMo2(6.2i) =0,1 + 0,4 = 0,5.
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Согласно стехиометрическим уравнениям,
ΔWα⅛o(6.2i) -ΔN∞2(6.2i) -θ,5;ΔNch2o(6.21) = Nhcooh = 1,61 по заданию.Находим количество кмоль альдегида, образующегося по реакциям 6.18 и 6.19,Δ^ch2o(6.18) +ΔWch2o(6.19) =14 + 0,5 + 1,61 = 16,11 кмоль/ч.Находим количество кмолей метанола, подающегося в реактор,Nch3OHxL +Nch3OHx2 =ΔNcH2O(6.18) +ΔNcH2O(6.19) =16,11;АГ 16,11 16,11 ιnrnr,Nch3Oh =--------- = 77^7 = 19,527 кмоль/ч;j x1+X2 0,825⅞h3oh -Nch3Oh '^ch3oh -19,527-32-624,86кг/ч.Количество водного раствора метанолаGchjohm,=5^=694,29kγ∕4.

Проверим результат рассчета количества кмолей метанола через количество кмолей образовавшегося метанаNch4Oh =--------- —------- = =19,529 кмоль/ч.CH3OH 1-0 37.0 445 0j 085Рассчитываем в кмолях количество образующегося формальдегида по реакциям 6.18 и 6.19 реакционной смеси и количество выделяюще­гося водорода по реакции 6.18.ΔNch2o(6.18) =Nch3ohxi =19,257-0,37 = 7,225;ΔNch2o(6.19) =Nch3ohx2 =19,257-0,455 = 8,885;Nh2(6.18) =ΔNcH2O(6.18) =7,225 кмоль/ч.Рассчитываем объем спирто- и паро- воздушной смеси подаваемой в реактор. .. Nch3oh'22,4 19,525-22,4 11ooncКмеси = —--------= 1182,05 мЗ/ч.cCH3OH u,□∕Количество воды, поступающей в реактор с раствором метанола,Gh2o = 694,29 • 0,1 = 69,43 кг/ч, или 3,857 кмоль/ч, или 86,4 м3 паров H2O.
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Рассчитываем объем влажного воздуха, подаваемого в испаритель раствора уксусной кислоты,V =V -V -Vv воздуха v смеси v уксуса v воды с уксусом= 1150,95 -19,525 • 22,4 - 86,4 = 658,29 м3/ч.Мольная доля паров воды в воздухе по закону Рауля
Объем паров воды в воздухеvH2Onap0B =vBowxa х = 658,29 0,0355 = 23,37 м3/ч или 18,8 кг/ч.Объем сухого воздуха V = V1303flyxa -VH2OnapoB =658,29-23,37 = 634,92 м3ч, в том числекислорода 634,92 • 0,21= 133,33 м3/ч, или 190,47 кг/ч, или 5,952 кмоль;азота 634,92 • 0,79 = 501,58 м3/ч или 626,98 кг/ч.Находим количество кислорода, вступающего в реакции 6.19, 6.21, 6.23, в кмолях ANq2 = 0,5- ΔNch2O(6.19) +1 ONch2O(6.21) + + 0,5∙ ΔNhcooh = 0,5 • 8,885+0,5 + 0,5 •1,51 = 5,747.На 7 реакцию остается 5,952 - 5,747 = 0,205 кмоль О2/ч. C этим количеством кислорода реагирует 0,41 кмоль водорода и образуется 0,41 кмоль паров воды или 7,38 кг паров воды (6.24).Составим материальный баланс по водороду в реакционной смеси.0ΔNh2(6.i8) -ANh2 (∙6. го) - ΔNh2(6.23) -ANh2(6.24)) =Nh2jKoipNh2(6.18) = ANch2o(6.18) =7,225 кмоль/ч;7,225 - 1,66 - 0,1 - 0,41 = 5,055 кмоль Н2/ч или 10,11 кг Н2/ч.Составим материальный баланс по воде в реакционной смеси.

^н2Орастворметанола + ^парыводы + ¾2O(2) + ¾2O(3) + + gH2O(4) + gH2O(5) + gH2O(6) + gH2O(7) = gH2O69,42 + 18,78 + 159,93 + 29,88 + 9 + 1,8 + 7,38 = 296 кг Н2О/час
Таблица 6.7

Материальный баланс реакционного узла

Приход Расход

Вещество кг/ч Вещество кг/ч

Раствор метанола Альдегид 420
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Окончание табл. 6.7

Приход Расход

Вещество кг/ч Вещество кг/ч

В т. ч. метанол 624,86 Метанол 62,486

вода 69,43 Вода 296,19

Воздух Муравьиная кислота 74,06

В т. ч. кислород 190,47 Метан 26,56

азот 626,98 Диоксид углерода 17,6

пары воды 18,78 Оксид углерода 2,8

Азот 626,98

Водород 10,11

Итого 1530 Итого 1536,8

Технологические показатели производстваРасходный коэффициент по метанолу 624 / 420 = 1485,7 т CH3OH / т CH2O.Селективность альдегида — 84,13%.



Ответы

Глава 1. 
Химическая технология и основные технологические 

показатели химического производства1-1. 92,35 кг.1-2. Xnh3 =374,63 м3/т моногидрата HNO3, Xh2O =93,23 кг H2O / т разб. HNO3.1-3. 3,911 кг/м3.1-4. Xreon = 0,733 т CH3CHO / т CH3COOH, Xnn = 0,9548 т CH3CHO / т CH3COOH.1-5. Xreop = 326,5 кг S / т H2SO4; Xnp = 331,4 κrS∕τκrS∕τ H2SO4; ХВОДы = 200 κr h2° / τ H2SO4 разб.1-6. Xτeop,NH3 = 355 m3∕t NH3; Xnp,NH3 = 368,4 m3∕t NH3; ХНг0 = 0,098 т H3O/ т NH3.1-7. 378 л NH3, 4068 л воздуха.1-8. х = 0,46, Sr = 0,869.1-9. Xch4 = 373 м3 CH4 / т CH3COOH.1-10. Xτeop = 1,07 т C6H12 / т C6H6, Xnp = 2,175 т C6H12 / т C6H6.1-11. 0,336 т S2 / т H2SO4, 0,245 т H2O / т H2SO4, Cs02 = 0,0044 г/м3, Cso3 =0,0004 г/м3.1-12. Количество серы — 431,3 кг/ч. Количество воды — 296,33 кг/ч.1-13. 342,816 кг NH3, 5571,1 л воздуха, 239,7 кг H2O.1-14. Xc6H6 =0,991 т C6H6 / т C6H5OH, Хфракции = 949 м3 фракции / т C6H5OH.1-15. 342,816 кг NH3, 5571,1 л воздуха, 239,7 кг H2O.1-16. Xh3po4 =1,134 т H3PO4 / т (NH4)3PO4; Xnh3 =153 м3 NH3 / т (NH4)3PO4.1-17. Xτeop = 1,059 т C5H12 / т C5H8. Xnp = 4,665 т C5H12 / т C5H8.1-18. 530 м3 C2H2; 756,3 кг CH2O.1-19. xa =0,6, Er =0,8.1.21. Cc2H5OH =0,2 м.д; C∕c2ll5θj =0,4 м.д.; СНго =0,4 м.д.1.22. 378 л NH3; 4068 л воздуха.
Глава 2. 

Физико-химические закономерности химических процессов

2.1. Стехиометрические закономерности в расчетах 
химических процессов2.1-1. хА = 0,85; Er = 0,32.2.1-2. хА = 0,65; Sr = 0,879.
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2.1-3. xa = 0,8; Sr = 0,8.2.1-4. xa = 0,71; Cr = 0,106 кмоль/м3.2.1-5. xa = 0,7; Sr = 0,714.2.1-6. xa = 0,6; Sr = 0,889.2.1-7. xa = 0,8; Er = 0,21.2.1-8. xa = 0,7; Sr = 0,714.2.1-9. xa = 0,7; Sr = 0,714.2.1-10. xa = 0,76; Sr = 0,39.2.1-11. xa = 0,857; Er = 0,571.2.1-12. xa = 0,714; Sr = 0,8.2.1-13. xa = 0,6; Sr = 0,95.2.1-14. xa = 0,757; Er = 0,571.2.1-15. xa = 0,83; Er = 0,5.2.1-16. xa = 0,9; Cr = 0,54 кмоль/м3; Er = 0,73.2.1-17. xa = 0,875; Er = 0,55.2.1-18. хА = 0,9; хв = 0,75; Cτ =2,8; Cd = 0,6.2.1-19. xa =0,75; хв =0,8; Ct = 0,1.2.1-20. xb = 0,727; Er = 0,33; хв1 = 0,545 хв2 = 0,09; хвз = 0,09; хобщ = = 0,72.2.1-21 хв =0,24.2.1-22. хА =0,4.2.1-23. хА =0,9.2-1-24. xa= 0,5; хв = 0,6; Erjioa = 0,375; Esjiob = 0,2.2.1-25. xb = 0,823; Ct = 0,15 кмоль/м3.2.1-26. Cr = 1,05, Cs = 0,3 кмоль/м3.2.1-27. хА = 0,3; Cr = 0,012 кмоль/м3.2.1-28. Ацетилена и формальдегида по 10,63 кмоля.2.1-29. 0,4.2.1-30. Nc4H10 =1,218 моль, Nc4H8 =0,798 моль; Nc4ll10 =0,084 моль;¾4h8 =θ,9; Ec4H8 =0,38.2.1-31. Ca= 0,1; Cb= 0,2, хв = 0,75.2.1-32.Xa =0,34; Cr= 0,1 кмоль/м3.2.1-33. Ca= 0,184 моль/м3.2.1-34. Cr = 0,45 моль/л; Cb = 0,1 моль/л.2.1-35. Ca = 0,5 кмоль/м3; Cr = 1 кмоль/м3; Cb = 1,5 кмоль/м3.2.1-36. Ca = 0,5 кмоль/м3; Cr = 1,5 кмоль/м3.2.1-37. Ca = 0,2128; Cr = 0,2128; Cb = 0,5744.2.1-38. хв = 0,45.2.1-39. Ca = 0,3, Cb = 0,2, хА = 0,4.2.1-40. Ca= 0,3 м.д.; Cb= 0,2 м.д.; хА = 0,4.2.1-41. X1 = 0,4; X2 = 0,05; хобщ = 0,45; S = 0,892.2.1-42. Er = 0,6316, Xa = 0,7368.2.1-43. Eb = 0,33; Xa = 0,1176.2.1-44. Ед = 0,484; Sr = 0,584.2.1-45. хА = 0,783 Ед = 0,542; Sr = 0,0,697.2.1- 46. X1 = 0,4; X2 = 0,05, хобщ = 0,45; S = 0,892.
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2.2. Термодинамические расчеты в расчетах химических процессов2.2- 7. 13,8.2.2- 8. 12,7 aτM1∕22.2- 9. 92; Cco 0,02; Cc02 =0,982.2- 10.̂ ,yκc. к-ты - 0,2192; Cαπιpτa - 0,4425; Ch2o 0,158, Сэтилацетата = 0,158.2.2- 11. xp =0,153; Ca = Cb = 1,44 моль/л.; Cr = 1.12 моль/л.2.2- 12. 165,24 M3K/ч.2.2- 13. 0,86.2.2- 14. 0,837.2.2- 15. Уменьшится в 1,39 раза.2.2- 16. Ca = 0,3675 моль/л; Cb = 1,869 моль/л; Cr = Cs = 1,131 моль/л.2.2- 17. Уменьшится в 1,2 раза.2.2- 18. Ca = 0,048 моль/л; Cr = Cs = 0.076 моль/л.2.2- 19. X1 = 0,72; X2 = 0,349.2.2- 20. Cc6h6 = 6,13 ∙ IO-3; Ch2 = 0,8773; Cc6hi2 = 0,1156.2.2- 21. 1,242.2- 22. Cco = 0,1426; Cc02 = 0,0574; Cn2 = 0,8; 28,7 кг Fe.2.2- 23. Уменьшится в 1,68 раза.2.2- 24. 0,242.2- 25. Ca = Cb = 0,445 моль/л; Cr = Cs = 0,855 моль/л.2.2- 26. 6934 ∙ IO3 кДж.2.2- 27. 16,43 ∙ IO6 кДж.2.2- 28. 384,71 ∙ IO3 кДж.
2.3. Кинетические расчеты2.3- 1. х = 0,835; Cr =1,12 моль/л; Cs - 3,11 моль/л.2.3- 2. t = 4.9 мин; Cr = 2,75 моль/л.2.3- 3. t = 15 мин; Cr - 0,9 моль/л.2.3- 4. х = 0,513; Cr = 0,77 моль/л; Ca = 1,46 моль/л.2.3- 5. х = 0,68; Cr - 0,805 моль/л; Cs - 0,345 моль/л.2.3- 6. х = 0,69; Cs = 0,317 моль/л.2.3- 7. х = 0,578; Cr =1,58 моль/л.2.3- 8. t = 206 с.2.3- 9. t = 3,9 мин; X= 0,61.2.3- 10. t = 5,53 мин; Cr = 2,24 моль/л.2.3- 11. X = 0,9; Cr - 2,88 моль/л.2.3- 12. t = 3,57 мин.2.3- 13. t = 0,46 мин; Cs - 0,2моль/л.2.3- 14. t = 2,3 мин; Cr =3,6 моль/л.2.3- 15. Cs - 0,51 моль/л.2.3- 16. хА = 0,7; Cr =1,26 моль/л.2.3- 17. х = 0,273; Cs = 0,496.2.3- 18. τ = 0,3 с; х = 0,45; Sr = 0,3.2.3- 19. τ = 3,29 мин; Er - 0,257; Cs = 0,167 кмоль/м3.2.3- 20. τ = 2,0 мин; Сд = 0,8 моль/л.
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2.3- 22. τ = 2 мин; Cr - 0,84 моль/л.2.3- 23. Cs = 0,222 моль/л.2.3- 26. Cr = 0,776; Er = 0,48.2.3- 27. Ca = 0,48; Cr = 0,98; Cs = 0,14 моль/л.2.3- 28. 0,89; 0,94.2.3- 29. 0,597 мин.2.3- 30. 3,75 мин.2.3- 31. 0,3 мин; хА = 0,456.2.3- 32. 1,35 с; хА =0,15.2.3-33.0,789.2.3- 34. 4,85 мин.2.3- 36. 0,274 с; C = O,4Cao2.3- 38. 1. хА = 0,9, Cr = O.86Cao 2. хА = 0,0.329, Cr = O.1Cao
2.4. Гетерогенные химические процессы.2.4- 1. 1 м.2.4- 2. 0,825; 0,985; 0,75.2.4- 3. 11,43 м.2.4- 4. 513 с.2.4- 5. 27,71 мин.2.4- 6. 0,95.2.4- 7. 0,9; 0,56.2.4- 8. 8,14 м.2.4- 9. 16,25 м.2.4- 10. 0.125; 230 мин; 0,6 кг/мин.2.4- 11. 15 мин.2.4- 12. 294 с.2.4- 13. 1,18 моль/(м2 • с).2.4- 14. 0,0032 моль/(м2 • с).

2.5. Гетерогенно-каталитические процессы2.5- 2. 4,53 cm2∕c.2.5- 3. 0,82; переходная область.2.5- 4. η1∕η2 = 0,9; W111 / W112 = 8.2.5- 5. η1∕η2 = 1,04; Wh1 / Wh2 = 1,04.2∙5-6. η5oo∕γ156o = 1Д14; W11560 / W11500 = 7.2.5- 7. η1∕η2 = 1,4; W111 / W112 = 0,17.2.5- 8. η1∕η2 = 0,57; Wh1 / W112 = 1,8.
2,5- 9. Ппдпстин / Псферы - θj96, WHIHiaCTHHKH / Wlιcφepbl — 0,962.5- 10. η1 / η2 = 1,08; W112 / W111 = 3,35.

Глава 3.
Химические реакторы

3.1. Расчет химического реактора и процесса, 
осуществляемого в изотермических условиях3.1- 1. 3,8 кмоль Я/ч4 0,85 л.3.1-2. 103,68 кмоль К/сутки.
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3.1-3. 32,6 л.3.1-4. 3,26 м3.3.1-5 0,9 кмоль R/ч.3.1-6. Cao= 4,56 моль/л; хА = 03368.3.1-7. 460 л; Cr = 0.267 моль/л.3.1-8. 38 л.3.1-9. 340 л.3.1-10. 76 л.3.1-11. 3,4 м3.3.1-12. Ca = 1,89 моль А/л; Cr = 0,468 моль R/л; Cs = 0,042 моль S/л.3.1-13. 210 л V0 = 31.25 л/мин.3.1-14. 63,5 л.3.1-15. 12,1 кмоль R/ч.3.1-16. 60 л 0,762 кмоль R/ч.3.1-17. 93,3 л.3.1-18. 33,78 кмоль А/ч; х = 0,777.3.1-19. 209 л V0 =31,25 л/мин.3.1-20. 3,024 кмоль/ч.3.1-21. 5,625 кмоль/ч.3.1-22. 87,03 кмоль R/ч.3.1-23. 16,8 кмоль А/ч; 48,54 кмоль/ч.3.1-24. 66 кмоль/ч.3.1-25. 630 кмоль Я/ч; 121,7 л.3.1-26. Эффективность в РИВ в 2,5 раза выше, чем в РИС.3.1-27. 4,84 кмоль R/ч.3.1-28. 0,685; 0,886.3.1-29. 3,05 кмоль А/ч; 9,10 кмоль А/ч.3.1-30. 4,149∙10^2 мин-1; 0,456 ∙ IO-2 мин-1.3.1-31. 0,151 кмоль А/ч; 0,227 кмоль В/ч.3.1-32. 12,97 м.3.1-33.
0,3 0,5 0,7 0,9

vPC, M3 0,161 0,526 2,047 23,684
vPB, M3 0,113 0,263 0,614 2,3683.1-34. 0,976.3.1-35. 3 кмоль R/ч; 3,89 кмоль R/ч.3.1-36. 398,78 кмоль Я/сутки.3.1-37. 0,998 м3.3.1-38. 2,19 л/мин.3.1-39. 0,909; 0,12 м3; 1,74 кмоль R/ч.3.1-40. 3,46 м3; 0,464; 0,464; 0,215; 62,04 кмоль Я/сутки.3.1-41. 3,45 м3; 0,578; 0,546; 0,316; 90,96 кмоль Я/сутки.
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3.1-44. 0,263 л; 0,613; 0,81 кмоль/ч.3.1-45. РИС: 29,65 кмоль А/ч; 0,338; 9,24 кмоль Я/ч. РИВ: 38,68 кмоль
А/ч; 0,701; 24,96 кмоль R/ч.3.1-46. 664.3.1-47. 27,54 м3.3.1-48. 0,82 м3.3.1-49. 3,38 м.3.1-50. 50,4 с.3.1-51. РИС: τ = 7,04 с; 0,246 моль S/моль А; 0,704 моль Я/моль А.РИВ: τ = 1,11 с; 0,246 моль S/моль А; 0,704 моль R/моль А.3.1-52. 5,716 м3/ч; 8,574 м3/ч; 12,12 кмоль Я/ч; 36,33 кмоль R/ч.2.1-53. 2,9 кмоль R/ч; 1,45 кмоль R/ч.3.1-54. 3,95 л; 0,613; 12,168 кмоль R/ч.3.1-55. 285 кмоль Я/сутки.3.1-56. 23,68 м3; 9,47 м3.3.1-57. 10,6 кмоль А/ч.3.1-58. 0,84 кмоль R/ч.3.1-59. 0,9447 кмоль R/ч.3.1-60. 2,67 м3; 9,9 кмоль R/ч.3.1-61. 15,528 кмоль А/сутки.3.1-62. 16,78 кмоль Я/сутки.3.1-63. 10,23 кмоль R/ч.3.1-64. 99,8 л.3.1-65. 555,67 л; 2,0 м3/ч.3.1-66. 1,53 м3.3.1-67. 741 м3; 0,89.3.1-68. 1,49 кмоль R/ч.3.1-69. 3,33 м3.3.1-70. 4,8 кмоль R/ч.3.1-71. 4,64 кмоль R/ч; 0,69.3.1-72. 5,34 кмоль R/ч; 0,695.3.1-73. 0,313 м3; 0,343 моль S/л.3.1-74. 1,37 м3; 0,84.3.1-75. 1,48 кмоль R/ч.3.1-76. 3,72 кмоль R/ч.3.1-77. 3,2 кмоль А/м3; 0,194.3.1-78. 1,657 мольА/л; 0,6975 мольЯ/л; 0.046 моль S/л.3.1-79. 2,304 кмоль R/ч; 0,519; 0,77.3.1-80. 1,43 мольА/л; 1,098 мольЯ/л; 0,869 моль S/л; 0,579; 0.558.3.1-81. 0,22моль А/л; 0,98 моль R/л; 1,2 моль S/л; 0,9; 0,55.3.1-82. 0,25 моль/л; 0,217 моль/л; 261 л.3.1-83. 12 м3; 0,714; 0,142.3.1-84. 1,42 м3; 0,542; 0,284.3.1-85.1. 19,76 л; 8,47 кмоль R/ч; 2. 8,72 л; 0,8 кмоль R/ч.3.1-86. 3,82 л; 17,6 кмоль R/ч; 0,69.3.1-87. 284 кмольЯ/сутки.
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3.1-88. 122 л.3.1-89. Vpc = 56 л.3.1-90. Vpb = 8,5 л; Nr = 9.9 кмоль/ч.3.1-91. Nr = 6,46 кмоль/ч.3.1-92. Na переработанное в продукт — 12,9 КМОЛЬ/Ч.3.1-93. Cao = 4,9 моль/л; хА = 0,374.3.1-94. Ca = 1,88; Cr = 0,465; Cs = 0,042 моль/л.3.1-95. Nr = 1,8 кмоль/ч.3.1-96. Vpb = 100 л.3.1-97. Nr = 18,055 кмоль/ч; хА = 0,3.3.1-98. Vpc = 562 л; V0 =33,7 л/мин.3.1-99. Vpb = 23 л; Nr = 1,759 кмоль/ч; Sr = 0,616.3.1-100. Nao = 32,16 кмоль/ч; Xa = 0,777.3.1-101. Nao - 614,4 кмоль/ч.3.1-102. 1,074 кмоль R/ч.3.1-103. 4,376 м2.
3.2. Неизотермический процесс в химическом реакторе3.2-3. 630 К.3.2-5. 0,787 кмоль R/ч; 18,5 л.3.2-8. 308 К;3.2-9. 315 К.3.2-10. 270C.3.2-11. 15,2 кмоль R/ч.3.2-13. 340 К; 0,9.3.2-14. 24,36 кмоль R/ч.3.2-15. 327 К.3.2-16. 76 л.3.2-17. 695 Дж/(моль • К).3.2-18. 1,98 м2; 83,16 кДЖ/с.3.2-19. 25 200 Дж/с; 18 700 Дж/с; 22 975 Дж/с.

Глава 4.
Сравнение и выбор химических реакторов и их схем

4.1. Последовательные и параллельные схемы реакторов4.1-1. V0 pc = 2 л/мин; V0 рв = 2 л/мин.4.1-2. ΔNa в реакторе смешения равно 2,592 кмоль/ч;
NNa в реакторе вытеснения равно 6,48 кмоль/ч;ΔNa в каскаде реакторов смешения равно 4,867 кмоль/ч.4.1-3. 1 м3, п = 3.4.1-4. 5,67 кмоль R/ч.4.1-5. 4,32 кмоль R/ч в PC; 8,11 кмоль R/ч в каскаде.4.1-6. 46 л.4.1-7. 3,308 кмоль R/ч.4.1-8. 4,82 кмоль R/ч4.1-9. 2,25 м3/ч; 3,64 м3/ч; 4,225 м3/ч.
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4.1-10. V0pb = °,4 ∙ VpbVopc = θ>5 ∙ VpbV0 = 0,9 ∙ Vpb.4.1-11. 0,36 ∙ VpbCao2.4.1-12. Nr = 5,191 кмоль/ч.4.1-13. Nr = 5,234 кмоль/ч.4.1-14. 2,25 м3/ч; 3,64 м3/ч; 4,225 м3/ч.4.1-15. 6,811 кмоль/ч.4.1-16. 4.4.1.-17. 0,963.4.1.-18. 3.4.1.-19. 1-й реактор: 0,6 моль А/л; 0,48 моль R/л; 0,72 моль S/л;2-й реактор: 0,158 моль А/л; 0,297 моль Я/л; 1,344 моль S/л;3-й реактор: 0,03 моль А/л; 0,1 моль R/л; 1.66 моль S/л.4.1-20. 1-й реактор: 0,36 моль А/л; 0,36 моль R/л; 1,08 моль S/л;2-й реактор: 0,09 моль А/л; 0,2 моль R/л; 1,5 моль S/л;3-й реактор: 0,03 моль А/л; 0,1 моль R/л; 1.66 моль S/л.4.1-21. 5,4 кмоль А/ч; 18,48 кмоль А/ч; 30,647 кмоль А/ч.4.1-22. 0,71.4.1-23. 8,67 м3/ч; 5.4.1-24. 64,87 л, 35,43 л, 13,06 л.4.1-25. 5,71 м3/ч; 8,57 м3/ч; 21,11 кмоль Я/ч.4.1-26. 3,2 л; 5.4.1-27. 0,925 м3; 5.4.1-28. 11,35 кмоль А/ч; 28,18 кмоль А/ч; 21,35 кмоль А/ч.4.1-29. 78,6 кмоль Я/ч.4.1-30. 418,536 лмоль R/ч.4.1-31. 5,055 кмоль R/ч.4.1-32. 38,5 л.4.1-33. 30,82 л.4.1-34.. 54,5 л.4.1-35. V01 = 128,4 л/мин; V02 = 111,6 л/мин; 10,79 кмоль R/ч.4.1-36. 28,18 кмоль R/ч.4.1-37. V01 = 50,2 л/мин; V02 = 68,8 л/мин.4.1-38. 4,5 кмоль R/ч.4.1-39. 6,46 кмоль R/ч.4.1-40. 24,18 л.4.1-41. При τ1 = T2 3,66 кмоль R/ч; при V01 = V02 3,725 кмоль R/ч.4.1-42. 11,38 кмоль R/ч.4.1-43. 1,504 кмоль Я/мин.4.1-44. 4.4.1-46. 7,886 кмоль R/ч; 8,172 кмоль R/ч.4.1-47. 2,268 кмоль R/ч.4.1-48. O,8vphbj∙Cao моль Я/мин.4.1-50. 33,5.4.1-51. Уменьшится в 1,3 раза.4.1.52. 5 м3.4.1-53. 349,5 моль Я/мин.
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4.1-54. Производительность одинаковая.4.1-55. 15,3 кмоль Я/ч; 14,98 кмоль Я/ч.4.1-56. 42,588 кмоль Я/ч.4.1-57. 0,648vphb; C‰ кмоль/ч.4.1-58. 5,05 кмоль Я/ч.4.1-59. 9 кмоль Я/ч.
4.2. Схемы реакторов с рециклом4.2-1. 1 л; 1,7 моль/л.4.2-2. 5 л; 0,45 л/мин.4.2-3. 18,49 м3/ч; 12,7 кмоль Я/ч.4.2-4. 9,4 м3/ч; 0,4 кмоль А/м3.4.2-5. 42 л; 0,74 л/с4.2-6. 0,99 м3/ч; 1,81 кмоль/м3; 16,5 л.4.2-7. 1,0 м3/ч; 21,2 л.4.2-8. 9,09 м3/ч; 16,36 кмоль А/ч.4.2.-9. 11,1 м3/ч; 0,51 кмоль А/м3; 7,6 кмоль А/ч.4.2-10. 9,18 кмоль Я/ч; 5 л; 2,62 м3/ч.4.2-11. 8,1 кмоль Я/ч; 254 л; 5,13 м3/ч.4.2.12. 3,6 м3/ч.; 0,36 моль/(л • мин.)4.2-13. 15 кмоль Я/ч; 225 л; 1,75 кмоль А/м3; 0,62.4.2.14. 9,8 кмоль Я/ч; 71,2 л; 6 м3/ч; 0.7 кмоль Я/м3;4.2.15. 9,8 кмоль Я/ч; 237,3 л; 6 м3/ч; 0.7 кмоль Я/м3;4.2-16. 125 л; 2,25 м3/ч.4.2-17. 144 л; 0,51 кмоль А/м3.4.2-18. 3,38 м3/ч; 0,38 м3/(кмоль • с).4.2-19. 9,328 м3/ч; 0,165 кмоль А/м3; 0,6179 кмоль Я/м3.4.2-20. 3,12 м3/ч; 0,0025 м3/(кмоль • с).4.1.21. 10,8 л; 150 м3/ч.4.1-22. 249 л; 0,3 л/с.4.2-24. Vpeil = 0,9 л/с; Vpinj = 7,7 л.4.2-25. 2,35 л; 3,12 л/мин; 539 моль/ч.4.2-26. 0,62 кмоль Я/м3; 1,987 кмоль Я/ч.4.2-27. C рециклом 0,413 кмоль Я/м3; 0,206 кмоль Я/ч. Без рецикла 0,753 кмоль Я/м3; 1,382 кмоль Я/ч.4.2.-28. C рециклом 376,2 кмоль Я/ч; 0,204 кмоль Я/м3. Без рецикла 0,178 кмоль Я/м3; 320,4 кмольЯ/ч.

4.3. Задачи на оптимальную себестоимость продукта4.3-1. Единичный реактор хА = 0,615, 120 руб/моль Я; система хА = = 0,375, 93,2 руб/моль Я.4.3-2. Единичный реактор хА = 0,8, 91 руб/моль Я; система хА = 0,75, 119,24 руб/моль Я.4.3-3. Единичный реактор хА = 0,615, 98,21 руб/моль Я; система хА = = 0, 375, 127 руб/моль Я.4.3-4. Единичный реактор 33,86 руб/кмоль Я; система 31,08 руб/ /кмоль Я.
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4.3-5. xa - 0,166, 8,18 руб/моль A, Vphb = 18 м3.4.3-6. 210 л, хА = 0,695; 85,68 руб/кмоль R.4.3-7. 1. 0,1918; 0,6 м3; 39,96 м3/ч.2. 0,1; 0,53 м3; 2,25 м3/ч.4.3-8. 0,93; 949 л; 1,05 л/с.4.3-9. 158 л; 0,58; 1,05 л/с.4.3-10. 0,825; 6,6 л.4.3-11. 0,84; 41 л; 217,8 руб/кмоль.4.3-12. 0,67; 33 л; 42,77 руб/моль R.4.3-13. 0,79; 21 л.4.3-14. 0,8; 105 л.4.3-15. 0,82, 158,5 л; 62,2 руб/моль R.4.3-16. 0,816; 361 л. 66,84 руб/моль R.4.3- 17. 0,845; 136,3 л.4.3- 18. 0,776; 7,9 м3; 349,5 руб/кмоль R.4.3- 19. х = 0,79, 935 л.4.3- 20. Единичный реактор 0,857; 59,09 руб/моль R; система 0,833;50,82 руб/моль R.
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