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1 МОДЕЛИ ИДЕАЛЬНЫХ РЕАКТОРОВ
На режим работы реактора непосредственно влияет степень перемешивания реагирующих масс. Полное смешение обеспечивает постоянство параметров во всем реакционном объеме (например, температуры), а при идеальном вытеснении температура, как правило, изменяется по высоте реакционного объема. В результате в реакторах вытеснения меняется константа скорости реакции и соответственно скорость процесса.
1.1 Реактор идеального вытеснения
Примером такого реактора может служить трубчатый реактор для производства малеинового ангидрида. В таком реакторе все частицы движутся в заданном направлении не перемешиваясь с движущимися впереди и сзади и полностью вытесняя подобно поршню находящиеся впереди частицы потока (поршневое движения потока).

Время пребывания всех частиц в аппаратах идеального вытеснения одинаково, то есть временной характеристикой реактора служит уравнение:
	[image: image1.png]NI




	(1)


где  r - среднее время пребывания частиц;  Vc - расход реакционной смеси; V – объем реактора.

По длине (высоте) реактора плавно изменяются концентрации реагентов и в соответствии с этим изменяется скорость реакции. Так, для простой реакции А→R, протекающей без изменения объема при постоянстве температуры по мере протекания реакции по длине (или высоте) и по времени пребывания в реакторе r, уменьшается концентрация вещества А от СА0 до СА (см. рис. 1а), увеличивается степень превращения (см. рис. 1б) и снижается скорость реакции (см. рис. 1в). 
Характеристическое уравнение реактора идеального вытеснения, полученное на основе уравнения материального баланса имеет вид:
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где [image: image4.png]


 - начальная концентрация вещества А; ХА - степень превращения; [image: image6.png]


 - скорость реакции.

Уравнение (2) позволяет, если известна кинетика процесса, определить время пребывания реагентов, а затем размеры реактора при заданных расходе реагентов и степени превращения или производительность[image: image8.png]


 при заданных размере реакторе и степени превращения.
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Рисунок 1- Параметры, характеризующие процесс в реакторе идеального вытеснения
Для реакции [image: image11.png]nAd+mB — qR +uS



 при большом избытке вещества И (гидратация и гидролиз при избытке воды, окислении при избытке кислорода и др.) уравнение скорости реакции [image: image13.png]T=k-C"=k G- X)"



, тогда
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Для необратимой реакции нулевого порядка:
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Для необратимой реакции первого порядка
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Если реакция идет с изменением объема, то необходимо учитывать относительное изменение объема всей системы β при изменении степени превращения от 0 до 1:
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где  [image: image19.png]Vim0 Vi 1m0



 - соответственно объем реакционной массы при [image: image21.png]


и [image: image23.png]


.

Концентрация реагентов для такой реакции  [image: image25.png]


  и время пребывания для необратимой реакции будет равно
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Для необратимой реакции нулевого порядка
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Для необратимой реакции первого порядка
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Вывод.  Математическую модель вытеснения можно применять для технологических расчетов при проектировании жидкофазных трубчатых реакторов с большим отношение длины трубы к его диаметру. Такие реакторы широко применяются в производствах органического синтеза (например, производство малеинового ангидрида и др.).
1.2 Реактор полного смешения
Проточный реактор смешения представляет собой аппарат, в котором интенсивно перемешиваются реагенты, например, при помощи мешалки. В него непрерывно подаются реагенты и непрерывно выводятся продукты реакции. Поступающие в аппарат этого типа частицы вещества мгновенно смешиваются с находящимися в нем частицами, то есть равномерно распределяются в объеме аппарата. В итоге во всех точках реакционного объема мгновенно выравниваются параметры, характеризующие процесс. На рис. 2 показаны зависимости концентрации (а), степени превращения (б), скорости реакции (в). 
Характеристическое уравнение реактора полного смешения выводится на основе материального баланса. Но так как в таком аппарате концентрации реагентов одинаковы во всем объеме, то и материальный баланс составляется для всего объема. Характеристическое уравнение проточного реактора полного смешения имеет вид
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Для реакций, протекающих без изменения объема [image: image31.png]


 , тогда
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Уравнения (9) и (10) позволяют по четырем величинам, например для реактора объемом V из [image: image34.png]Xa T,



 определить пятую [image: image36.png]


 и т.д.
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Рисунок. 2 - Параметры, характеризующие процесс в реакторе полного смешения
Из уравнения (9) получается характеристическое уравнение для необратимой реакции любого порядка
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Для необратимой реакции нулевого порядка
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Для необратимой реакции первого порядка
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Вывод. Математическая модель полного смешения применяют, прежде всего, при моделировании жидкостных реакторов с перемешивающими устройствами (пропеллерными, лопастными, якорными и другими типами мешалок), а также с пневматическим и струйно-циркуляционным перемешиванием. Реакторы с перемешивающими устройствами применяются для гомогенно-жидкостных и гетерогенных процессов в системе Ж-Т(суспензия), Ж-Ж(эмульсия), и Г-Ж. К режиму смешения по твердой фазе (в определенных условиях и по газовой) относят реакторы с кипящим слоем твердого зернистого материала: печи, контактные аппараты и др.
1.3 Каскад реакторов полного смешения
В отдельно взятом реакторе полного смешения вследствие того, что концентрации реактивов мгновенно снижаются до конечной величины, скорость реакции при больших степенях превращения невелика и поэтому для достижения высоких степеней превращения требуются реакторы большого объема. При этом более целесообразным является установка ряда последовательно установленных реакторов – каскада реакторов (см. рис 3 и рис.4).
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Рисунок 3 - Схема каскада реакторов полного смешения
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Рисунок 4 - Изменение концентрации исходного вещества по ступеням каскада реакторов полного смешения а), 
в реакторе идеального вытеснения б)
В каждой ступени каскада параметры процесса постоянны. Для определения числа теоретических ступеней используют алгебраический и графический методы.

Алгебраический метод
Основа расчета - материальный баланс для каждой ступени каскада. В результате последовательного составления материального баланса для реакции первого порядка можно получить:
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где   САm   - концентрация основного реагента после m-ой ступени; CA0 - начальная концентрация основного реагента.

Если заданы концентрации или степени превращения во всем объеме каскада, то число ступеней можно определить:
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Определение  [image: image46.png]


 через  [image: image48.png]


 для реакции высоких порядков весьма сложно, поэтому в ряде практических случаев используется графический метод.

Графический метод
Используя уравнение [image: image50.png]Cap—Ca



, получим
	[image: image51.png]
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Последнее уравнение представляет собой уравнение прямой зависимости скорости реакции от концентрации основного реагента в m-ой ступени. Это справедливо для случаев, когда объем реакторов каскада одинаков. Вид прямой: [image: image53.png]y(xo) = ao+ asx



.

Данная прямая пересекает ось абсцисс в точке  САm  и имеет тангенс угла наклона равный [image: image55.png](=1/m)



, однако не все значения [image: image57.png]


  и САm пригодны для дальнейшего выбора, а только те, которые удовлетворяют уравнению:
[image: image59.png]T = f(Cay)



.
В результате пересечения прямой линии, имеющей тангенс угла наклона равный [image: image61.png](=1/m)



, с кривой зависимости скорости от концентрации, дает значение концентрации m-ой ступени (см. рис. 5).
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Рисунок 5 - Иллюстрация графического метода расчета степеней каскада реакторов полного смешения
1.4 Реактор периодического действия
В реактор периодического действия единовременно загружают определенное количество реагентов, которое находится в нем до тех пор, пока не будет достигнута желаемая степень превращения. После этого реактор разгружают. В таком реакторе распределение концентрации при любой степени смешения во времени аналогично реактору идеального вытеснения.

Количество исходного вещества, вступающего в реакцию в единицу времени определяется по формуле:
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и время пребывания частиц в этом реакторе:
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представляет собой характеристическое уравнение для реактора периодического действия. Уравнения, описывающие изменение степени превращения или концентрации исходного вещества во времени аналогичны соответствующим уравнениям в реакторе идеального вытеснения.
2 СРАВНЕНИЕ РЕАКТОРОВ
Влияние концентрации реагентов (движущей силой процесса на производительность реактора) является одним из основных факторов, используемых для сравнения и выбора вида реактора.
 2.1 Реакторы идеального вытеснения и полного смешения
При прохождении реакционной смеси через реактор идеального вытеснения уменьшаются концентрации исходных веществ СА по высоте (по длине), и в соответствии с этим снижается движущая сила процесса, а при постоянстве других параметров и скорость процесса. То же самое наблюдается и для реактора периодического действия. Средние значения концентраций исходных веществ вычисляются по формуле:
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где САК - концентрация вещества А на выходе реактора.

Средняя движущая сила процесса ΔС в проточных реакторах смешения всегда ниже, чем в реакторах периодического действия и идеального вытеснения. Эта разница будет тем больше, чем выше степень превращения. Для достижения заданной степени превращения при прочих равных условиях потребовалось бы большее время при использовании реактора смешения. Однако константа скорости К в реакторе полного смешения, как правило, значительно больше благодаря изотермическому режиму. Вследствие перемешивания увеличивается и поверхность F контакта фаз для гетерогенных процессов. В итоге, если оценивать общую скорость процесса по формуле:
[image: image67.png]1, = f(K,F,AC),



 то К и F больше в реакторе полного смешения, ΔС - в реакторе идеального вытеснения и реакторе периодического действия.

В реакторе полного смешения эффективнее идут реакции с высокими концентрациями реагентов и при больших тепловых эффектах реакции. Интенсивное перемешивание улучшает условия передачи тепла, уменьшаются теплообменные поверхности для отвода (подвода) теплоты. С другой стороны, перемешивание может вызвать нежелательное истирание твердых частиц реагентов, эрозию аппаратуры, усиление уноса из реактора измельченных твердых частиц или капель жидкости. Энергетические затраты в таких реакторах могут быть несколько раз выше, чем при режиме идеального вытеснения.

При выборе модели реактора необходимо сопоставить все положительные и отрицательные стороны предполагаемых типов реакторов и остановиться на той модели, которая обеспечивает в итоге наиболее экономичное использование процесса.

2.2 Единичный реактор и каскад реакторов полного смешения
Движущая сила процесса в каскаде реакторов будет больше, чем в единичном реакторе и с ростом числа реакторов в каскаде она растет. При бесконечно большом числе ступеней приближается к реактору идеального вытеснения.

Расчеты показывают, что если сохранять постоянство температуры, давления, степени превращения, то общий объем реакторов каскада при 2-х реакторах можно уменьшить, приблизительно в два раза, а при трех приблизительно в три раза, по сравнению с объемом единичного реактора полного перемешивания.
2.3 Реакторы периодического и непрерывного действия
Реакторы периодического действия работают при нестационарных условиях, при этом не зависимо от степени перемешивания реагирующих веществ изменяются во времени не только концентрации, но и температура, давление, а следовательно и константа скорости процесса. Если периодический реактор работает в режиме полного смешения, то время необходимое для достижения заданной степени превращения рассчитывается по формулам, аналогичным модели идеального вытеснения. При одних условиях объемы реакторов одинаковы. Однако условия протекания процесса в промышленных проточных реакторах, как правило, лучше, чем в периодических. Производительность периодически работающего реактора ниже, так как затрачивается некоторое время на загрузку реагентов, выгрузку продуктов, и в ряде случаев на промывку реактора. Она будет зависеть от продолжительности операций:
[image: image68.png]



где: G- масса продукта, r - полное время цикла, которое включает в себя rхп - время химического превращения и rвсп - время вспомогательных процессов (загрузка, выгрузка, промывка).

Эффективность работы реактора периодического действия часто характеризуется коэффициентом использования времени работы:
[image: image69.png]



Критерием целесообразности проведения процесса периодически или непрерывно является сравнение экономических показателей работы реакторов, и в частности, себестоимости получаемой продукции в зависимости от производительности аппарата (см. рис. 6).

Себестоимость зависит от постоянных, переменных расходов и стоимости сырья.

[image: image70.png].
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Рисунок 6 - Экономические диаграммы: а) периодического; б) непрерывного процессов
Постоянные расходы- амортизация, эксплуатация, надзор, зарплата и т. п. (1) (не зависят от производительности)- для непрерывных реакторов выше.

Переменные расходы- электроэнергия, пар, вода и т. п. (2)- (пропорциональны производительности) - для периодических реакторов выше.

Стоимость сырья (3) (пропорциональна производительности) - одинакова для периодических и непрерывных процессов.

Прямая (4)- это общая стоимость всех затрат.

Отпускная цена продукта (5)- одинакова для обоих типов реакторов.

Разность между прямой (5) и общей стоимостью (4) составляет прибыль или убыток от работы реактора.

Производительность, при которой процесс становится убыточным, для реактора периодического действия меньше. Таким образом, при небольшой производительности может оказаться экономически выгодным использование реактора периодического действия.

Вывод.  Использование периодического реактора целесообразно для малотоннажных, многоассортиментных производств (реактивов, лакокрасочных материалов, различных полимерных добавок и др.)
2.4 Выбор реактора и селективность
При проведении сложных реакций перед технологом ставится задача выбора модели реактора, при использовании которой получалась бы реакционная смесь, содержащая максимально возможное количество целевого продукта и минимальное количество побочных продуктов или отходов. Рассмотрим реакцию вида:
[image: image71.png]n, R
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Селективность зависит от соотношения скоростей основной и побочной реакций или относительной скорости образования веществ R и S. Пусть основным является продукт R, побочным- S. Скорость их получения выражается формулами:
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где: n1 , n2 – порядки основной и побочной реакций.

Гидродинамическая обстановка (модель реактора) влияет на скорость процесса главным образом через концентрацию вещества, которая понижается по логарифмической кривой для реактора идеального вытеснения и равна конечной для реактора полного смешения N1
Если  n1˃n2, (m=n1 –n2), m˃0, то для увеличения селективности по продукту R необходимо иметь наибольшее значение концентрации вещества А. Это достигается применением реактора идеального вытеснения или реактора периодического действия. Если использовать реактор смешения, то селективность можно увеличить за счет установки каскада.

Для газо-фазных реакций увеличение [image: image74.png]


 и тем самым селективности достигают повышением общего давления в системе.

Если n1<n2, (m=n1–n2), m<0,[image: image76.png]/Ky - (1/C™)



, то для достижения высокой селективности по продукту R концентрация CA должна быть возможно меньшей. Это можно поддерживать в реакторе полного смешения (проточном). Величина CA снижается так же разбавлением реагентов, поступивших в реактор (например, введением инертных веществ или использованием рецикла). Для газо-фазных реакций используется снижение общего давления в системе.

Если n1=n2, то распределение продуктов реакций не зависит от модели реактора. Для гомогенных процессов зависимость селективности от температуры была рассмотрена выше, при этом следует помнить, что реакторы полного смешения всегда работают при изотермическом режиме, а реакторы идеального вытеснения имеют адиабатический или политермический режим.

При проведении последовательных реакций для увеличения селективности также важен оптимальный выбор модели реактора:
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Селективность будет тем больше, чем больше концентрация вещества А - [image: image80.png]


 и больше отношение [image: image82.png]K,/K,



. Отсюда следует, что для такого вида реакции для обеспечения высокой селективности по промежуточному продукту предпочтительнее реакторы идеального вытеснения и реакторы смешения периодического действия.

Если K2˃˃K1, то для достаточно высокой селективности следует организовывать процессы по циклической схеме при малой степени превращения исходного сырья за один проход через реактор. При этом, целевой продукт извлекается из реакционной смеси с последующей рециркуляцией не прореагировавшего сырья.

Если K1˃˃K2 использование реакций необязательно.
2.5 Зависимость выхода продукта от модели реактора
На основе зависимости селективности от степени превращения можно выбрать модель реактора для обеспечения максимального выхода целевого продукта.

На рис.7 показана эта зависимость для необратимой реакции для реактора идеального вытеснения (a, в); для реактора идеального вытеснения и каскада реакторов полного смешения (б).
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Рисунок 7 - Зависимости селективности от степени превращения
Выход продукта в реакторе идеального вытеснения или реакторе периодического действия определяется площадью под кривой зависимости [image: image85.png]Se(Xa)



; в непрерывно работающем реакторе полного смешения – площадью прямоугольника [image: image87.png]Se " Xa



.

Если селективность с увеличением степени превращения уменьшается (а, б), выход также будет уменьшаться. В этом случае площадь под кривой будет больше площади прямоугольника, и следовательно предпочтителен реактор идеального вытеснения или периодический реактор. Каскад реакторов полного смешения (б) дает более высокий выход продукта, чем единичный.

Если с увеличением степени превращения селективность растет (в), то по заштрихованным площадям видно, что выход в реакторе полного смешения значительно выше, чем в реакторе идеального вытеснения и реакторе периодического действия. Использование каскада не рекомендуется, так как выход будет ниже, чем в единичном реакторе.

2.6 Отклонения реальных реакторов от идеализированных
При расчете реальных аппаратов по приведенным выше уравнениям необходимо введение соответствующих поправок на степень не идеальности потока. Для получения информации о течениях потока в реакторе необходимо проследить путь каждого элементарного объема при его движении через аппарат. Для этого следует установить распределение частиц по времени их пребывания в аппарате. Это осуществляется экспериментально, например введением в поток реагентов трассера (краски, радиоактивного изотопа и др.) и снятием так называемых кривых отклика, показывающих зависимость изменения концентрации трассера на выходе из реактора от времени (см. рис. 8).
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Рисунок. 8. Кривые отклика на импульсное возмущение в реакторах:

а) идеального вытеснения; б) полного смешения; в)произвольного режима
Для реактора идеального вытеснения после мгновенного введения трассера во входной поток через время r0 будет обнаружен мгновенный выход всего трассера. Это объясняется тем, что частицы в аппарате движутся параллельно.

При введении индикатора-краски в аппарат полного смешения она сразу окрасит всю жидкость в реакторе, концентрация во всем объеме будет одинакова. Далее концентрация будет убывать, поскольку выносится выходящим потоком.

В случае произвольного режима структура потоков занимает промежуточное положение между первыми двумя. Для описания структуры потоков используют диффузионную или ячеечную модель.

Ячеечная модель представляет реактор в виде последовательно соединенных по ходу потока одинаковых по объему ячеек, в каждой из которых поток идеально перемешан. Примером такой модели может служить каскад реакторов с мешалками. В крупногабаритных реакторах гидродинамическая структура потоков может иметь рециркулирующие и байпасирующие потоки. Методика определения гидродинамической структуры потоков на примере аэротенка, используемого для проведения процессов биохимического обезвреживания промышленных сточных вод.
3 ТЕМПЕРАТУРНЫЙ РЕЖИМ РЕАКТОРА
Температура существенно влияет на результат химико-технологического процесса в целом и особенно на химическую реакцию. В зависимости от температурного режима различают следующие основные типы реакторов: адиабатический, изотермический и политермический.

Адиабатическими называются реакторы идеального вытеснения, работающие без подвода и отвода теплоты в окружающую среду через стенки реактора или при помощи теплообменных элементов. Вся теплота в этом случае, выделяемая (поглощаемая) в реакторе, аккумулируется реакционной смесью.

Изотермическими называются реакторы, в которых процесс протекает при постоянной температуре во всем объеме реактора. Изотермичность достигается интенсивным перемешиванием реагентов. Необходимая температура устанавливается или благодаря подводу или отводу теплоты реакции, или за счет регулирования температуры поступающей реакционной смеси. Данный режим может быть достигнут и в реакторе идеального вытеснения при проведении процессов с малыми тепловыми эффектами.

Политермическими называются реакторы, которые характеризуются частичным подводом теплоты или отводом теплоты из зоны реакции в соответствии с заданной программой изменения температуры по длине (высоте) реактора идеального вытеснения или неполного смешения. Политермическими реакторами во времени являются реакторы полного смешения периодического действия. При изучении и количественной оценке процессов, происходящих в реакторе, для вывода уравнений температурного режима используют тепловые балансы.
3.1 Адиабатические реакторы
Изменение температуры в таком реакторе прямо пропорционально степени превращения X, концентрации основного реагента [image: image90.png]


, тепловому эффекту реакции [image: image92.png]qp



 и обратно пропорционально теплоемкости реакционной смеси [image: image94.png]


. Изменение температуры положительно для экзотермических процессов и отрицательно для эндотермических. Уравнение адиабатического процесса выводится на основании теплового баланса:
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Характеристическое уравнение адиабаты для уравнений вида: [image: image97.png]



[image: image98.png]



или
[image: image100.png]+q,Ca X



 
где [image: image102.png]


- называется адиабатическим изменением температуры.

Для реакции типа:[image: image104.png]nA+mB — qR+uS



 необходимо учитывать поправку β, выражающую отношение массы целевого продукта (например S) к массе основного реагента (например А) [image: image106.png]


. Уравнение адиабаты имеет вид: [image: image108.png]te =ty fE2T
z



.

3.2 Устойчивость работы реактора
Согласно теории А.М.Ляпунова “система называется устойчивой, если после наложения какого-либо возмущения она возвращается в прежнее состояние при снятии этого возмущения”. При стационарном режиме работы реактора все параметры, характеризующие его работу не изменяются во времени, то есть отсутствуют возмущения. Однако часто могут присутствовать изменение состава и температуры, поступающей реакционной смеси, давления, степени перемешивания и активность катализатора.

При заданных начальных условиях возможно существование нескольких стационарных режимов химических реакторов, соответствующих разным значениям основных технологических параметров.

Рассмотрим температурную устойчивость реактора на примере необратимой экзотермической реакции, протекающей в реакторе полного смешения, работающего при интегрально-адиабатическом режиме (см. рис. 9).
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Рисунок 9 - Зависимость скорости выделения и отвода теплоты от температуры
Зависимость скорости выделения теплоты Q от температуры Т имеет S-образный вид (при низких температурах скорость реакции мала, следовательно выделение теплоты невелико; с ростом температуры согласно уравнению Аррениуса скорость возрастает и при [image: image111.png]


 или равновесном значении выделение теплоты стремится к нулю.

Линиями 1,2,3 показаны линейные зависимости скорости отвода теплоты потоком реакционной смеси. Точки a,b,c,d,e соответствуют состоянию, когда соблюдается тепловой баланс. В этих точках процесс стационарен и зависит от величин, входящих в уравнение адиабаты.

Пусть стационарным является режим “a” при температуре [image: image113.png]


. Если произойдет какое-либо незначительное повышение температуры, то окажется, что скорость отвода теплоты больше скорости подвода. Следовательно, должно произойти снижение температуры до [image: image115.png]


, которая отвечает стационарному состоянию системы. Если температура окажется меньше, чем [image: image117.png]


, скорость тепло подвода выше скорости отвода и поэтому произойдет повышение температуры до значения [image: image119.png]


. Однако, проведение процесса при значении [image: image121.png]


не может быть рекомендовано, так как при низкой температуре нельзя получить высокую степень превращения. Это достигается при температуре [image: image123.png]


. Относительное положение S-образной прямой и прямой 3 таково, что они пересекаются в точках c,d,e. Положение c,d аналогично точкам a,b. В точке “e” не обеспечивается устойчивое состояние системы

3.3 Изотермические реакторы
Анализ характеристического уравнения адиабаты [image: image125.png]


 показывает, что кроме принципиально изотермического реактора смешения к изотермическим реакторам могут быть отнесены приблизительно реакторы с весьма малыми [image: image127.png]Qps Cag X



 и значительным  [image: image129.png]


.

Характеристическое уравнение изотермического реактора имеет вид:

[image: image131.png]tyg = const




.

При моделировании промышленных реакторов к полностью изотермическим относятся все жидкостные (Ж-Ж, Ж-Т) реакторы с механическими, пневматическими и струйно-циркуляционными перемешивающими устройствами. Изотермический режим также наблюдается на полке (тарелке) пенного и барботажного аппаратов небольших размеров, а также в свободно взвешенном (“кипящем”) слое твердого зернистого материала. Близок к изотермическому режим в адсорбционных и абсорбционных аппаратах для очистки не горящих газов от вредных примесей малой концентрации. Можно также рассчитывать по изотермическому режиму контактные аппараты с неподвижным катализатором, используемые для превращения опасных токсичных примесей малых концентраций в безвредные вещества.
4 ЗАДАЧИ ДЛЯ САМОСТОЯТЕЛЬНОГО РЕШЕНИЯ
Задача 1.  Проводится жидкофазная реакция первого порядка A→R. Константа скорости реакции равна 0,45 мин-1. Объемный расход реагента составляет 30 л/мин. Определить степень превращения вещества А в реакторах РИС-н и РИВ объемом 150 л каждый.

Задача 2.  Жидкофазная обратимая реакция 2A↔R проводится в РИС-н  объемом 2,6 м3. Константа скорости прямой реакции k1=31,4 м3/(кмоль∙мин), обратной k2=2 мин-1. Концентрация исходного вещества 0,6 моль/л. Требуемая степень превращения хА=0,8. Определить производительность реактора по продукту R.

Задача 3.  В реакторе протекает реакция второго порядка 2A→R с константой скорости реакции равной 2,8∙10-1 л/(моль∙с). Начальная концентрация вещества А на входе в реактор равна 0,85 моль/л, степень превращения вещества А 0,9. Определить какое количество вещества А можно переработать в РИС-н объемом 2 м3 и в РИВ объемом 0,6 м3.

Задача 4.  Жидкофазная обратимая реакция второго порядка A+B → R + S проводится в реакторе идеального смешения объемом 40 л. Константа скорости прямой реакции k1=1,8 л/(моль∙мин), обратной – k2=0,8 л/(моль∙мин). Вещества А и В подаются раздельно в стехиометрическом соотношении. Концентрации веществ в индивидуальных потоках равны 0,5 моль/л. Определить, какое количество веществ А и В перерабатывается за 1 ч, если степень превращения вещества А составляет 0,85 от равновесной.

Задача 5.  В жидкофазном процессе протекает реакция второго порядка 2А→R. с константой скорости реакции равной 2,3 л/(моль·мин). Объемный расход смеси с концентрацией исходного реагента СА0 = 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.
Задача 6.  В реакторе периодического действия при проведении реакции получены следующие результаты:
	Время, с
	20
	40
	80
	120
	180

	ХА
	0,1
	0,2
	0,4
	0,6
	0,9


Используя данные результаты, сравнить эффективность РИВ и РИС-н для степени превращения 0,8.

Задача 7.  Жидкофазный процесс, описываемый реакцией первого поряд-ка A -> R, проводится в реакторе идеального смешения, время пребывания в котором составляет 360 с. Объемный расход исходного вещества равен 4 м3/ч. Концентрация вещества А СА0=2 кмоль/м3. Рассчитать производительность по продукту R, если известно, что за 120 с в реакторе периодического действия в продукт превращается 40% исходного вещества.

Задача 8. Жидкофазный процесс описывается простой реакцией первого порядка A→R с константой скорости реакции k=0,45 мин-1. Объемный расход вещества А составляет 30 л/мин. Определить степени превращения вещества А в РИС-н и РИВ объемом по 145 л.

Задача 9.  Реактор периодического действия за 8 ч работы производит 4,75 кмоль продукта. Для того чтобы загрузить реактор и нагреть его до температуры реакции, требуется 0,2 ч, а чтобы выгрузить продукт и подготовить реактор к следующему циклу, - 0,8 ч. Определить необходимый объем реактора, если 90 % поступающего в реактор исходного реагента с концентрацией 8 моль/л подвергается превращению, константа скорости реакции = 0,003 мин-1.

Задача 10.  Жидкофазный процесс описывается простой 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 хА=0,85. Определить, какое количество вещества А можно переработать за 1 ч в реакторе идеального смешения и реакторе идеального вытеснения объемом 0,8 м3.

Задача 11.  В реакторе периодического действия при изотермическом режиме работы и без изменения массовой плотности реакционной смеси проводят параллельную реакцию первого порядка:
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Через 50 мин. после начала реакции 90% исходного вещества разложилось. Получившийся продукт содержит на 1 моль продукта S - 9,1 моль продукта R. На начало реакции продукты R и S отсутствовали. Определить константы скоростей реакций.

Задача 12.  Жидкофазная реакция А + В→R проводится в непрерывном реакторе смешения. Константа скорости реакции k =0,005 л/(моль∙мин). Потоки веществ А и В подаются в реактор раздельно с равными объемными скоростями. Концентрации веществ в индивидуальных потоках соответственно СА = 2,4 моль/л, СВ = 3,6 моль/л. Необходимая степень превращения вещества А равна 80%. Определить допустимый расход веществ А и В в час.

Задача 13.  Жидкофазная необратимая реакция первого порядка имеет константу скорости 0,45 мин-1. Объемный расход реагента А с концентрацией СА0-1,6 моль/л составляет 3,6 м3/ч.Определить производительность по продукту R в реакторе идеального смешения и реакторе идеального вытеснения, если их объемы равны 145 л.

Задача 14.  Жидкофазная реакция A→2R имеет константу скорости реакции равную 3,8 ч-1. Объёмный расход исходного вещества составляет 33,5 м3/ч. Концентрация СА0=0,8 моль/л. Рассчитать суточную производительность по продукту R для реактора смешения объемом 4м3.

Задача 15.  Жидкофазная обратимая реакция второго порядка 2А↔R + S имеет константу скорости прямой реакции k = 2∙10-3 м3/(кмоль∙с) и константу равновесия КP = 9. Объемный расход исходного вещества с концентрацией СA0 = 1,5 моль/л составляет 4,8 м3/ч, требуемая степень превращения вещества А - 80% равновесной степени превращения. Определить необходимые объемы реакторов идеального смешения и идеального вытеснения для проведения данного процесса.

Задача 16.  Жидкофазная реакция 2А→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.

Задача 17.  В непрерывном реакторе идеального смешения осуществляется жидкофазный процесс, описываемый последовательной реакцией:
A→(k1)R→(k2)S
Константы скорости реакций k1=0,6 ч-1, k2=0,8 ч-1. Объёмный расход реакционной смеси равен 2,4 м3/ч. Исходные концентрации веществ соответственно: СА0=5моль/л, СR0=СS0=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.

Задача 18.  В непрерывном реакторе идеального вытеснения осуществляется жидкофазный процесс, описываемый последовательной реакцией:
A→(k1)R→(k2)S
Константы скорости реакций k1=0,6 ч-1, k2=0,8 ч-1. Объёмный расход реакционной смеси равен 2,4 м3/ч. Исходные концентрации веществ соответственно: СА0=5моль/л, СR0=СS0=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.

Задача 19.  Жидкофазный процесс описывается последовательной реакцией: 
A→(k1)R→(k2)S
Константы скорости реакций k1=2 ч-1, k2=0,8 ч-1. Объёмный расход реакционной смеси равен 1,2 м3/ч. Исходная концентрация вещества А равна СА0=1,8 моль/л. Рассчитать объем реактора идеального смешения для получения С, селективность и производительность по продукту R.

Задача 20.  Газофазный процесс, описываемый простой необратимой реакцией 2A→3R + S первого порядка, проводится при температуре 457 °С и давлении 9,8∙105 Па. Константа скорости равна 1,25∙10-3 с-1, скорость подачи исходного реагента - 2,5∙10-3 кмоль/с, требуемая степень превращения 0,9.
Определить объем реактора идеального вытеснения для проведения данного процесса.

Задача 21.  Определить объем реактора идеального вытеснения для проведения процесса разложения фосфина. Реакция 2РН3 = 2Р(г)+ЗН2 протекает по первому порядку.Процесс проводится под давлением 4,51∙105 Па и при температуре 377 °С. Расход фосфина составляет 5,03∙10-4 кмоль/с. Константа скорости реакции равна 2,78∙10-3 с-1. Газовая постоянная К = 0,804∙104 Па-м3/(кмоль∙град). Требуемая степень превращения фосфина равна 0,8.

Задача 22.  Реакция метана с серой СН4 + 2S2 = CS2 + 2H2S проводится при температуре 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 k=11,9 м3/(моль∙ч). Определить время пребывания реакционной смеси в реакторе для достижения степени превращения метана равной 0,7.

Задача 23.  Жидкофазный процесс, описываемый обратимой реакцией второго порядка A+B→R+S с константами скорости прямой k1=22 л/(моль∙мин) и обратной k-1 = 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 САисх=СВисх. После взаимного разбавления потоков концентрация СА0 = 1,6 кмоль/м3, а соотношение концентраций СА0:СВ0 = 1:1,5. Процесс проводится до хВ = 0,6. Определить объемные потоки исходных веществ и производительность по продукту R. Рассчитать производительность системы состоящей из трех реакторов указанного объема, соединенных последовательно, при достижении заданной степени превращения.

Задача 24.  Жидкофазный процесс описывается сложной реакцией:

A + 3B→D + S
2А→ R
2R→Р
Исходная смесь, в которой отсутствуют продукты реакций, подается с объемным расходом 5 л/с и концентрацией вещества А САО=10 кмоль/м3. На выходе из реактора концентрации CB=2, СA=5, CR=1, CS=3 кмоль/м3.  Определить расход реагента В.

Задача 25. Процесс описывается реакцией второго порядка типа 2А -> R с константой скорости равной 2,8∙10-2 м3/(кмоль∙с). Исходная концентрация вещества А в потоке составляет 0,8 кмоль/м3. Требуемая степень превращения вещества А состовляет 0,85. Определить часовую производительность по продукту R в реакторе вытеснения объемом 0,6 м3 и в реакторе смешения объемом 2 м3.

Задача 26. Жидкофазный процесс описывается последовательной реакцией типа:
A→(k1)R→(k2)S
Константы скорости реакций k1=0,5 ч-1, k2=0,8 ч-1 . Исходная концентрация вещества А равна 1,8 моль/л. Объёмный расход вещества а составляет 18 м3/ч. Рассчитать объем реактора смешения для получения максимального количества вещества R, селективность и производительность по продукту R.

Задача 27.  Жидкофазная реакция типа А→2R имеет константу скорости k=0,12 мин-1. Концентрация вещества А равна 3,0 моль/л. Реакция осуществляется в реакторе вытеснения объемом 0,3 м3 . Заданная степень превращения вещества А составляет 0,88. Определить производительность по продукту R.

Задача 28.  Жидкофазная реакция типа А=2R имеет константу скорости k=3,8ч-1. Объемный расход исходного вещества с концентрацией 0,8 моль/л составляет 14,5 м3/ч. Определить суточную производительность по продукту R для реактора смешения объемом 4 м3.

Задача 29.  Жидкофазный процесс описывается реакцией первого порядка с константой скорости 0,12 мин-1. Концентрация вещества А в исходном потоке равна 3 кмоль/м3. Требуемая степень превращения вещества А составляет 0,88. Определить какое количество вещества А можно переработать в реакторе идеального смешения объемом 3,6 м3.

Задача 30.  Процесс описывается реакцией второго порядка с константой скорости реакции равной 2,3∙10-3 м3/(кмоль∙с). Исходная концентрация вещества А составляет 0,6 моль/л, объемный расход вещества А - 3,6 м3/ч. Определить производительность реактора смешения объемом 0,4 м3 по продукту R.

Задача 31.  Процесс описывается реакцией второго порядка с константой скорости 2,3∙10-2 м3/(кмоль∙с). Исходная концентрация вещества А составляет 0,6 моль/л, объемный расход вещества А - 3,6 м3/ч. Определить производительность реактора вытеснения объемом 200 л по продукту R.

Задача 32. Процесс описывается реакцией первого порядка А→2R с константой скорости 2,3∙10-3 с-1. Исходная концентрация вещества А составляет 1,6 моль/л, объемный расход вещества А – 3,6 м3/ч. Заданная степень превращения по веществу А равна 0,86. Определить производительность реактора вытеснения по продукту R и его объем.

Задача 33.  Процесс описывается реакцией первого порядка типа А→2R с константой скорости k=2,3∙10-3 с-1. Исходная концентрация вещества А составляет 1,6 моль/л, заданная степень превращения по веществу А – 0,86. Объём реактора смешения равен 0,3 м3. Определить, какое количество вещества А можно переработать за сутки.

Задача 34.  Процесс описывается обратимой реакцией первого порядка А↔2R с константами скоростей k1 =2,4 ч-1 (прямой реакции), k2 = 0,4 л/(моль∙ч) (обратной). Исходная концентрация вещества А составляет 1,6 моль/л. Заданная степень превращения вещества R равна 0,9 равновесной. Объем реактора смешения составляет 0,3 м3. Определить производительность реактора по веществу R за сутки.

Задача 35. Процесс описывается обратимой реакцией первого порядка 2А↔R с константами скоростей k1 = 61,4 м /(моль∙ч) (прямой реакции), k2 = 2,4 ч  (обратной). Исходная концентрация вещества А составляет 1,4 моль/л. Заданная степень превращения вещества R равна 0,8 равновесной. Объем реактора смешения составляет 0,22 м3. Определить производительность реактора по веществу R за час.

Задача 36.  Процесс описывается реакцией первого порядка типа А→2R с константой скорости k=0,6 мин-1. Заданная степень превращения по веществу А – 0,85. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3, производительность реактора по продукту R= 5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора вытеснения.

Задача 37.  Процесс описывается реакцией первого порядка типа А→2R с константой скорости k=0,24 мин-1. Заданная степень превращения по веществу А – 0,8. Исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м, производительность реактора по продукту R=5,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора смешения и объемный расход исходной смеси.

Задача 38. Процесс описывается реакцией типа 2А→R с константой скорости равной 0,64 л/(моль∙мин). Заданная степень превращения вещества А составляет 0,8, исходная концентрация вещества А составляет 1,8 кмоль/м3, производительность реактора по продукту R=3,8 кмоль/ч. Определить требуемый объем реактора смешения.

Задача 39. Процесс описывается реакцией типа 2А→R с константой скорости равной 0,24 л/(моль∙мин). Исходная концентрация вещества А составляет 1.8 кмоль/м3, производительность реактора по продукту R=3,8 кмоль/ч, концентрация продукта R на выходе – 0,8 моль/л.
Определить требуемый объем реактора вытеснения и получаемую степень превращения вещества А.

Задача 40. Процесс описывается реакцией типа 2А→R с константой скорости равной 0,24л/(моль∙мин). Исходная концентрация вещества А составляет 1.8 кмоль/м3. Процесс проводится в реакторе вытеснения объемом 0,8 м3. Объемный расход вещества А равен 1,8 м3/ч. Определить производительность реактора по продукту R.

Задача 41.  Процесс описывается реакцией типа А + В → R с константой скорости равной 0,54 л/(моль∙мин). Объемные потоки вещества А с концентрацией 1,8 моль/л и вещества В с концентрацией 2,7 моль/л равны 100 и 80 л/мин. Производительность реактора по продукту R составляет 8,64 кмоль/ч, концентрация продукта R на выходе - 0,8 моль/л. Определить требуемый объем реактора смешения.

Задача 42. Процесс описывается реакцией типа А+В→R с константой скорости равной 0,28 л/(моль/мин). Объемные потоки вещества 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.

Задача 43. Процесс описывается параллельной реакцией типа:
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с константами скоростей k1=2,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2=0,12 л/(моль∙мин). Объемный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин, объем реактора смешения -1,2 м3. Определить производительность реактора и селективность процесса по веществу R

Задача 44. Процесс описывается параллельной реакцией типа:
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с константами скоростей k1=2,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2=0,12 л/(моль∙мин). Объемный поток вещества А с концентрацией 1,6 моль/л равен 100 л/мин, объем реактора вытеснения -0,4м3. Определить производительность реактора и селективность процесса по веществу S.

Задача 45. Процесс описывается параллельной реакцией типа:
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с константами скоростей k1=2,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2=0,12 л/(моль∙мин). 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 реактора по продукту R составляет 4,8м3.

Задача 46. Процесс описывается параллельной реакцией типа:
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с константами скоростей k1=2,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2=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.

Задача 47.  Процесс описывается параллельной реакцией типа:
A→(k1)RA→(k2)S
с константами скоростей k1 = 2,8∙10-1 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 допустимый расход вещества А.

Задача 48.  Процесс описывается параллельной реакцией типа:
A→(k1)R 
A→(k2)S

с константами скоростей k1=1,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2 = 0,06∙10-1 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.

Задача 49.  Процесс, описываемый последовательной реакцией типа A -> R -> S с константами скоростей k1=1,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2=0,06 л/(моль∙мин). Объемный поток вещества А равен 40л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 60 л. Концентрация вещества А на входе в реактор составляет 2,4 моль/л. Определить концентрации веществ на выходе из реактора.

Задача 50. Процесс описываемый последовательной реакцией типа A →R→S с константами скоростей k1 = 1,8∙10-1 л/(моль∙мин) и k2 = 0,06 л/(моль∙мин). Объемный поток вещества А равен 40л/мин. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 260 л. Концентрация вещества А на входе в реактор составляет 2,4 моль/л. Определить производительность реактора по продукту R, степень превращения вещества А и селективность по продукту R.

Задача 51.  Процесс,  описываемый последовательной реакцией типа A→(k1)R→(k2)S с константами скоростей k1=2,4∙10-1 л/(моль∙мин) и k2=0,18 л/(моль∙мин). Объемный поток вещества А равен 3,6 м3/ч. Процесс проводится в реакторе смешения объемом 240 л. Концентрация вещества А на входе в реактор составляет 3,4 моль/л. Определить концентрации всех веществ на выходе из реактора, степень превращения А и селективность по продукту R.

Задача 52.  Процесс, описываемый последовательной реакцией типа A→(k1)R→(k2)S с константами скоростей k1=1,2∙10-1 л/(моль∙мин) и k2= ,8 л/(моль∙мин). Объемный поток вещества А равен 3,6 м3/ч. Концентрация вещества А на входе в реактор составляет 3,4 моль/л, а степень првращения его - 0,48. Определить концентрации веществ R и S на выходе из реактора и объем реактора смешения.

Задача 53. В непрерывном реакторе идеального смешения проводится последовательная реакция типа:  A→(k1)R→(k2)S.
Константы скорости реакций k1=2 ч-1, k2=0,8 ч-1. Исходная концентрация вещества А равна СА0=5 кмоль/м3. Продукты R и S на входе в реактор отстутствуют. Рассчитать необходимый объем реактора смешения для максимального выхода целевого продукта R, степень превращения исходного реагента, селективность и выход по целевому продукту, если объёмный расход составляет 2,4 м3/ч.

Задача 54. 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.

Задача 55.  Процесс, описываемый параллельной реакцией:
[image: image137.jpg]



Проводиться в реакторе идеального смешения при изотерическом режиме работы. Определить температуру, при которой должен работать реактор, чтобы на образование 2 моль продукта R образовывался 1 моль продукта S.
Константы скоростей реакции, с-1, определяются уравнениями: k1=6∙1013ехр[-37000/(RT)], k2= 3,7∙1013 ехр[-40000/(RT)].

Задача 56. Жидкофазный процесс, описываемый параллельно-последовательной реакцией: 
А→(k1)R→(k2)S
A→(k3)P,

осуществляется в проточном реакторе идеального смешения. Константы скорости, с-1, реакции: k1= 1010ехр[-64000/(RT)]; k2=108 ехр[-80000/(RT)]; k3= 107exp[-40000/(RT)].Определить оптимальную температуру, при которой будет  достигнут максимальный выход продукта R, если требуемая степень превращения исходного вещества составляет 80%.

Задача 57.  В каскаде из трех реакторов равного объема проводится жидко-фазная реакция А=R+Qp при температуре 368 К. Тепловой эффект реакции равен 1,67∙106 Дж/кг. Константа скорости реакции, с-1, описывается уравнением k=4∙106ехр(–7900/Т). Произведение pср=4,2∙106 Дж/град правильная размерность (кг/м3∙Дж/(кг∙град)=Дж/(м3∙град)) остается постоянным и не зависит от степени превращения и температуры. Исходная концентрация вещества А в потоке равна 1 кмоль/м3, молярная масса вещества А–100 кг/кмоль, производительность каскада по продукту R - 0,375∙10-3кмоль/с, требуемая степень превращения вещества А – 0,95. Первый реактор каскада работает в адиабатическом режиме, второй и третий - с отводом теплоты. Температура реакционной смеси падает в трубопроводах между первым и вторым реактором на 3 град, а между вторым и третьим па 5 град. Коэффициент теплопередачи во втором и третьем реакторе от реакционной смеси к охлаждающей воде равен 11000 Вт/(м2 ∙К). Температура охлаждающей воды в теплообменниках второго и третьего реакторов составляет 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.

Задача 58.  Газовая смесь поступает в реактор со скоростью 2,5∙10-3 кмоль/с. Начальная температура смеси – 833 К, давление - 5∙105 Па, диаметр реактора – 0,2 м. В реакторе адиабатически протекает химическая реакция А+В = R+Qp. Состав исходной смеси в молярных долях, %, следующий: 40 – А, 40 – В и 20 – инертных газов. Теплоемкости исходных реагентов, продуктов реакции и инертных газов соответственно равны 25∙103, 4∙103, 21∙103 Дж/(кмоль∙К). Тепловой эффект реакции при температуре 278 К составляет 53,3∙106 Дж/кмоль. Зависимость константы скорости от температуры:
	Т,К
	778
	805
	834
	860
	890

	k, м3/(кмоль∙с)
	1,355
	2,64
	5,2
	10.15
	19,4


Определить необходимую длину реактора для достижения степени превращения по веществу А равной 95 %.

Задача 59.  В проточном реакторе идеального смешения объемом 2 м3 проводится необратимая экзотермическая реакция с константой скорости, с-1, описываемой уравнением k=1012ехр[-90000/(/R∙T)]. Теплоемкость реакционной смеси равна 20790 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 96600 Дж/моль. Температура в реакторе не должна превышать 333 К. Рассчитать, при какой температуре следует подавать исходный раствор, чтобы процесс протекал в адиабатическом режиме.

Задача 60. В реакторе идеального вытеснения, работающем в адиабатическом режиме, протекает необратимая экзотермическая реакция первого порядка. Определить минимальную температуру, которую необходимо поддерживать на входе в реактор, чтобы обеспечить устойчивый режим работы, если тепловой эффект реакции равен 13500 Дж/моль, а удельная теплоемкость реакционной смеси ср=145 Дж/(моль∙К). Связь степени превращения и температуры представлена следующими данными:
	Х
	0,1                
	0,25         
	0,58         
	0,72         
	0,88         
	0,9

	Т, К          
	283 
	293    
	303   
	313
	323               
	333


Задача 61.  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+Qр. Константа скорости реакции, м3/(кмоль∙с), описывается уравнением k=4∙109ехр(-8000/T). Концентрация реагента А в исходном потоке равна 0,5 кмоль/м3. Исходная температура потока составляет 20°С, адиабатический разогрев - 60°С, требуемая степень превращения - 0,96. Установка работает в адиабатическом режиме.

Задача 62.   В реакторе идеального вытеснения проводится реакция            А+В=R+S+Qp в адиабатическом режиме. Концентрации веществ А и В в исходных потоках равны 2,4 кмоль/м3. Общий расход реакционной смеси составляет 1,55∙10-3 м3/с, начальная температура потока - 20°С, температура реакционной смеси на выходе из реактора - 53°С, Константа скорости реакции описывается уравнением k=6,52∙105exp(-5,1∙103/Т). Определить объем реактора, необходимый для достижения степени превращения по веществу А равной 0,82.
Задача 63.  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∙103 м3/с, константа скорости реакции, с-1, описывается уравнением k=105ехр[-45300/(R∙T)]. Тепловой эффект реакции составляет 2,8∙107 Дж/кмоль. Плотность реакционной смеси равна 524 кг/м3, а теплоемкость - 1200 Дж/(кг∙К) и не зависят от степени превращения. Температура входящего потока - 325 К.

Задача 64.  В реакторе идеального вытеснения объемом 1,26 м3, работающем в адиабатических условиях, проводится реакция первого порядка 2А→R +Qp, с константой скорости, с-1, описываемой уравнением k = 1013ехр[-1200/T]. В реактор подается поток с концентрацией вещества А 3,2 кмоль/м3 при 325 К. Температура реакционной смеси на выходе из реактора составляет 357 К, тепловой эффект реакции - 2,7∙107 Дж/кмоль, теплоемкость реакционной смеси - 2,2∙103 Дж/(кг∙К), плотность реакционной смеси - 850 кг/м3. Определить производительность реактора по продукту R.

Задача 65. Необратимую экзотермическую реакцию А→R+Qp с тепловым эффектом равным 2∙107 Дж/кмоль проводят в адиабатическом реакторе идеального смешения объемом 10 м3. Константа скорости, с-1, описывается уравнением k = 1013ехр(-12000/Т). 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 10-2 м3/с.
Определить температуру проведения реакции и степень превращения, если раствор реагента А продается при: 290; 300; 310 К.

Задача 66.  В реакторе идеального смешения непрерывного действия, работающем в адиабатическом режиме, проводится реакция A + B→R + S + Qp константой скорости, л/(моль-с), описываемой уравнением k = 5,08∙105ехр[4,23∙104/(R∙T)], и тепловым эффектом равным 75000 кДж/(моль∙А). Концентрации исходных реагентов САО=СВ0=1,2 кмоль/м3. Темлоемкость реакционной смеси постоянна и равна 1,8 кДж/(кг∙К). Исходный раствор подается с температурой 20°С в количестве 12 м3/ч. Определить объем реактора для достижения степени превращения.
Задача 67.   В реакторе идеального смешения непрерывного действия проводится экзотермическая реакция А→R + Qр с тепловым эффектом равным 190 кДж/кмоль. Расход реагента А с температурой 15 °С составляет 0,2 кмоль/с, теплоемкость реакционной смеси - 16,7 кДж/(кмоль∙К), температура реакционной смеси на выходе из реактора - 49°С, степень превращения по веществу А - 0,8, средняя разность температур между охлаждающим агентом и реакционной смесью - 10 град, коэффициент теплопередачи равен 419 кДж/(м2∙с∙К). Определить количество отводимой или подводимой теплоты и требуемую площадь теплообмена.

Задача 68.  Экзотермическая реакция А→R+Qp проводится в непрерывном реакторе идеального смешения, работающем в адиабатическом режиме. Тепловой эффект реакции равен 149 кДж/моль. Исходная концентрация вещества А составляет 0,25 молярной доли. Теплоемкость реакционной смеси постоянна и равна 2,2 кДж/(моль∙К). Требуемая степень превращения вещества А составляет 0,95.Определить температуру реакционной смеси на входе в реактор, если зависимость хА =f(T) представлена следующими данными:
	Т, 0С
	120
	130
	140
	150
	160
	170
	180
	190
	200

	ХА
	0,04
	0,07
	0,17
	0,29
	0,55
	0,79
	0,88
	0,92
	0,95


Отвечает ли полученный результат устойчивому режиму работы реактора идеального смешения?

ВАРИАНТЫ  КОНТРОЛЬНОЙ  РАБОТЫ

В процессе изучения курса «Химические реакторы» студент-заочник должен выполнить контрольную работу. К выполнению контрольной работы можно приступить только после усвоения теоретической части курса и решения типовых задач. Контрольная работа должна быть аккуратно оформлена; для замечаний рецензента нужно оставлять широкие поля; писать четко и ясно; номера и условия задач переписывать полностью и в том порядке, в каком они указаны в задании. В конце работы следует дать список использованной литературы. Ссылки на используемую литературу оформляют в соответствии с ГОСТ Р 7.0.5–2008. Пример правильного оформления ссылок на учебники – в библиографическом списке рекомендуемой литературы. Каждый студент выполняет вариант заданий, соответствующий двум последним цифрам номера студенческого билета. Например, номер студенческого билета 98594, две последние цифры 94, им соответствует вариант контрольного задания  под номером 15 (согласно объяснениям, приведенным ниже таблицы). 

Варианты и задачи для контрольной работы представлены в таблице. 

Таблица 

	Последние цифры номера зачетной книжки*
	№ варианта
	Номера задач, относящихся к данному варианту

	Х0
	1
	1
	21
	41
	61

	Х1
	2
	2
	22
	42
	62

	Х2
	3
	3
	23
	43
	63

	Х3
	4
	4
	24
	44
	64

	Х4
	5
	5
	25
	45
	65

	Х5
	6
	6
	26
	46
	66

	Х6
	7
	7
	27
	47
	67

	Х7
	8
	8
	28
	48
	68

	Х8
	9
	9
	29
	49
	1

	Х9
	10
	10
	30
	50
	2

	Y0
	11
	11
	31
	51
	3

	Y1
	12
	12
	32
	52
	4

	Y2
	13
	13
	33
	53
	5

	Y3
	14
	14
	34
	54
	6

	Y4
	15
	15
	35
	55
	7

	Y5
	16
	16
	36
	56
	8

	Y6
	17
	17
	37
	57
	9

	Y7
	18
	18
	38
	58
	10

	Y8
	19
	19
	39
	59
	11

	Y9
	20
	20
	40
	60
	12


*- где Х – это любая цифра от 0 до 4; а Y – это любая цифра от 5 до 9
Контрольная работа, выполненная не по своему варианту, преподавателем не рецензируется и не  засчитывается как сданная. 
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