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Organizacja
°

Warunki zaliczenia

Zasady zaliczenia

@ Egzamin w formie pisemne;j

e 10.12.2024, sala: xxx, godz. Xxx
o 17.12.2024, sala: xxx, godz. xxx

e sylabus: wklik«

@ kontakt: p_niemiec@atar.edu.pl
@ konsultacje:

o stacjonarne: pokdj b103, poniedziatek, godz.: 10:45

o zdalnie: MS Teams - po wczesniejszej konsultacji mailowej
@ literatura:

o E. Grzywa, J. Molenda, Technologia podstawowej syntezy organicznej. WNT, Warszawa 2016

o H. Konieczny, E. Bortel, Podstawy technologii i inzynierii chemicznej, PWN, Warszawa 1992



https://anstar.edu.pl/wp-content/uploads/2023/05/Sylabusy_2021_22_CH_studia_stacjonarne.pdf
mailto:p_niemiec@atar.edu.pl

Podstawy
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Organizacja procesu w instalacji produkcyjnej

Organizacja procesu technologicznego:

o ustalenie struktury instalacji (co? gdzie? kiedy? ile?)

o ustalenie sposoby wykonywania czynno$ci
ﬁ o ilos¢ijakos¢ wytwarzanych produktow
e organizacja procesu w poj. aparacie (reaktor, wymiennik)
@ aparat ciagly/okresowy

Uktad réwnolegly - kolekiorowy o strumien wspol/przeciwpradowy

A A+B o ciepto posrednio, bezposrednio, przez przegrode
Uktad szeregowy - kaskadowy e organizacja uktadu technologicznego (uktady reaktoréw)
A4B o ukfad réwnolegly - kolektorowy
A E B o uktad szeregowy - kaskadowy
@H o uktad obiegu pierwotnego
e organizacja przedsiebiorstwa - obejmuje wiele instalacji

Uktad z obiegiem powrotnym
o wspoldziatanie wielu instalacji
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Charakterystyka proceséw chemicznych

@ reakcja chemiczna - przemiana substratu w produkt
@ proces chemiczny - zjawiska przenoszenia masy i energii towarzyszace reakcji chemicznej
e temperatura, ci$nienie, stezenia reagent6w, strumienie masy/energii
o stopien przemiany (x) - jaka czes$¢ substratu zostala przetworzona w produkt
o szybko$¢ reakcji chemicznych/przemian fizycznych - dynamika procesu
o wynik procesu:
@ wydajnos¢ produkcyjna (produktywnosc) - ilo§¢ produktu wytwarzana w jednostce czasu
@ koricowy stopien przemiany (xy)

o wydajnosc¢ energetyczna
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Stan uktadu reagentéow

Uktad zawierajacy mieszanine reagentéw moze znajdowac si¢ w jednym ze stanéw:
@ stan réwnowagi termodynamicznej - sktad mieszaniny nie ulega zmianie
@ stan reakgc;ji - sktad uktadu zmienia sie wskutek zachodzacych reakcji

@ stan zamrozenia (zahamowania) reakcji chemicznych - brak réwnowagi - brak reakcji (np. zbyt niska

temp.)
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Stopieni przemiany, wydajnos¢ surowcowa - reaktor zbiornikowy

Dla reakcji: 1A — 1B prowadzonej w zamknietym reaktorze zbiornikowym, x4, g:

B _ molAl-nlA] _ nolAl-mlAl
A=B ng[Al 7 nolA]

X _ mplA] - m[A] _ mplA] - my[A]
AmB my Al o= moA]

Gdzie:
o nglAl, my[A] - poczatkowa liczba moli/masa substratu A

o n[A], m[A] - liczba moli/masa substratu A, w chwili 7, ktéry pozostal nieprzereagowany

o ny[Al, mi[A] - koricowa liczba moli/masa substratu A
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Koricowy stopien przemiany, wydajno$¢ surowcowa - reaktor przeptywowy

Dla reakcji: 1A — 1B prowadzonej w warunkach stacjonarnych, x4_. pk:

WE[A] - Wy [A]

foemk = T
_ GglAl-GylAl
XA-Bk = w

Gdzie:
o WEI(A], GE[A] - molowy (np. kmol/s)/masowy (np. kg/s) strumien substratu A wchodzacy

o Wyl[Al, Gy[A] - molowy (np. kmol/s)/masowy (np. kg/s) strumien substratu A opuszczajacy
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Termodynamiczna charakterystyka uktadu

W stanie réwnowagi termodynamicznej zalezno$¢ miedzy stezeniami: K - stata réwnowagi reakcji, np.

aA+bB=cC+dD

*C | okd xC xd
_% % _%% ‘p
T gra. gxb lub CT xa, .xb
ay - ap Ca B
W przypadku reagentéw w fazie gazowej:
*C xd
Pc Pp
Kp = xd . *b
Py - Pp

Gdzie: a}‘j , c]*] i p}" - aktywnos¢, stezenie i ci$nienie czastkowe reagenta "J"w stanie r6wnowagi
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Kinetyczna charakterystyka uktadu reagentéw w stanie reakcji

Szybkos¢ reakcji w obliczeniach technicznych przypadajace na jednostke czasu (mol/m3-s, g/dm3-s):
o ilo$¢ przetworzonego substratu,
o ilo$¢ wytworzonego produktu,

Dla przyktadowej reakcji 1A = 1B

F=—

1 'An[A] [ mol ]
vy AT

m3-s
gdzie: An[A] - ilo§¢ przetworzonego substratu w At [A], vy - objeto$¢ czynna, 7 - Srednia szybko$¢ reakcji

Szybkos$¢ chwilowa (rzeczywista):

r=t—

dn; l
vlr'% [mo]

m3-s

gdzie: n; - ilo$§¢ moli dowolnego substratu/produktu, r> 0



Reaktory
0000000000

Procesy chemiczne w reaktorach przemystowych

1>
Reaktory chemiczne (modele proste): We[A]
@ zbiornikowy reaktor zamkniety o zupelnym GelAl v A+B
7 +
wymieszaniu reagentéw
5
o zbiornikowy reaktor przepltywowy o zupelnym \
wymieszaniu reagentow Wy[A] | Gy[B]
e reaktor rurowy o przeptywie ttokowym WAL | GyiE]
(posuwisto-zwrotnym) WelA] Wy[Al, Wy[B]

GelA] Gy[A], Gy[B]
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Zbiornikowy reaktor zamkniety dzialajacy przy zupelnym wymieszaniu reagentéw

Zatozenia modelowe:
@ Proces prowadzony w ukladzie zamknigtym
@ Objetosé czynna reaktora (vy) jest stata
@ Idealne mieszanie - proces zachodzi w uktadzie jednorodnym (c, T, p, itd.)
Zalozenia dodatkowe:
o zachodzireakcjalA=1B
@ poczatkowy stopienl przemiany A:xg = 0, poczatkowa ilo§¢ produktu: ng[B] =0

o stata temperatura w trakcie trwania procesu



Reaktory
O0@00000000

Zbiornikowy reaktor zamkniety dzialajacy przy zupelnym wymieszaniu reagentéw

Przebieg procesu charakteryzujq nastepujace wielkosci:
e 71 - czas biezacy (zegarowy),
o f3 - czas przebywania reagentéw w stanie reakcji,
o nglAl, n[Ali ni[A] - poczatkowa, aktualna i koricowa liczba moli substratu A w reaktorze
@ c/p, ca - stezenie molowe substratu A w chwili poczatkowej i w toku procesu
o x*, x; - rtownowagowy i konicowy stopien przemiany A w B

@ 1y, 7 - poczatkowa i §rednia szybko$¢ reakcji



Reaktory
0080000000

Zbiornikowy reaktor zamkniety dzialajacy przy zupelnym wymieszaniu reagentéw

W toku procesu: x — x*, r— 0

r [mol/(m™s)]
A

n \
r
x [mol/mol]
A r
x* T,
X
\T\
dx
0 dr B oIl 0 T T T B tlsl



Reaktory
000@000000

Zbiornikowy reaktor zamkniety dzialajacy przy zupelnym wymieszaniu reagentéw

Srednia szybkosé reakcji od poczatku do zakonczenia procesu:

T ng[Al — ni[Al
vr- B
Rzeczywista (chwilowa) szybko$¢ reakcji, (zmieniajaca sie w toku procesu):
1 dnlAl dca
r=——- dla vy=const r=———
v drt r dr
Wprowadzajac stopieri przemiany x:
nglAl dx dx nolA] dx
=—— —=0cA——- ztegoczas dri=———
v drt dr VT

Catkujac w odpowiednich granicach:

X Xk
f _ nolAl f dx . ng[A] f dx dx
dr otrzymujemy: p=——| —=coa| —
vr ; r J r
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Zbiornikowy reaktor przeptywowy dziatajacy przy zupelnym wymieszaniu reagentow

Zatozenia modelowe:
@ Objetos¢ czynna reaktora (vy) jest stata
@ Idealne mieszanie - proces zachodzi w uktadzie jednorodnym (c, T, p, itd.)
Zalozenia dodatkowe
@ proces stacjonarny - state wielko$ci opisujace mieszanine reagentéw (stezenie, natezenie, temp, itd)
o WE, Wy - state strumienie na wej$ciu i wyjsciu z reaktora
@ dn[A]/dt =0 stala liczba moli substratu w reaktorze
Szybkos¢ reakcji:
r=(WglAl - WylA])- yi

r
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Zbiornikowy reaktor przeptywowy dziatajacy przy zupelnym wymieszaniu reagentow

Jezeli mieszanina reagentéw jest jednorodna to x = xi:

e WELA - Wyl
TR T WA

W tych warunkach réwniez szybko$¢ reakcji jest stala i réwna: r=7:

WE[Al — Wy[A] WEI[A]
= - Xpe
vy vy

r=r=

Czynna objeto$¢ reaktora:

Xk
r(x, T)
gdzie: r(x, T) - kinetyczna charakterystyka reakcji, dla danej 7.

vr = WE[A]
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Rurowy reaktor przeptywowy o przeptywie ttokowym

Zatozenia modelowe:
@ predkosé liniowa ptynu jest jednakowa w catym przekroju = strumieri porusza sie jak "sztywny ttok"

@ w kierunku przeptywu ptyn nie ulega mieszaniu
Zalozenia dodatkowe:

o reakcjalA=1B

WelA] dly Wy[A], Wy[B]
Xg= X o strumien wprowadzany zawiera tylko substrat A
R Y
L

o reaktor znajduje sie w stanie stacjonarnym

@ proces zachodzi w statej temperaturze
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Rurowy reaktor przeptywowy o przeptywie ttokowym

WelA] W,[A]
— REAKTOR W

Stopien przemiany wzrasta wzdtuz dtugosci:

_ WE[A]-WI[A] _ GplAl-GlA]
, . x=—— " ub x= 12
WElA] GglA]
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Rurowy reaktor przeptywowy o przeptywie ttokowym

WelA] W,[A]
—_— REAKTOR —— . . . L.
WiIEl Szybkos¢ reakcji w elemencie objetosci
0 ! L _dwiAl
dv

wprowadzajac stopierl przemiany (x):

WIA] = WE[A]- (1 -X)

stad:
’ AWIA] = WglA] - dx
co daje:
r= WEgl[A] d—x
e dv
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Rurowy reaktor przeptywowy o przeptywie ttokowym

Przeksztalcajac wzgledem x:

WelA] W,[A]
—_— REAKTOR W
dx= r -dv
; P WElA]
X Poniewaz dv=S-dl:
Y
RS
, Chcac obliczy¢ vy
0 L
1
r dv=—-Wg[Aldx
r

Catkujemy w odpowiednich granicach:

Ur xkd
fdv: WE[A]f—x

! r
0 0




Reaktory w uktadach przemystowych - kaskada

Instalacje

[e]e]e]e]e}

| Xy ‘ 5 | 5000 |
Yoo ol | 7 | | x=x,
- | | ! e
WelA] | ©O | oo | OO | Oc i n=4
1 ) 1
| 1 | E—
WAl WAl WAl
| X4
x i ‘ 13 .
,\':
|
o 1. —
o |
[
|
! I
mol | | | P i
! - s 7
m-s) | |

@ w pojedynczym reaktorze nie mozna uzyskac
duzego stopnia przemiany
@ nieprzereagowany substrat do kolejnego

reaktora (kolejny stopieni kaskady)
o produkt oddzielany za pomocg separatora

Stopien przemiany w strumieniu wychodzacym z i to
stosunek catkowitej ilosci A, ktéry przereagowal od
1...ido iloSci substratu wprowadzonego do 1:

WEIA] = Wyjia

X;=
WE(A]
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Reaktory w uktadach przemystowych - kaskada

Wei[A] Pyi[A] WealAl WyalAl  WislA) Wy3[A] WA Wy [A]
Xp=0 X \ x X,
R ._—...r R, s ;_ o "
A "TA+B T/J A+ -_' 2 JA = SJ) - A pvey
'Ii ' B B

Stopien przemiany x w dowolnym reaktorze:

_ WEilAl - WyilAl
WEilAl

Ogolna wydajno$c¢ surowcowa dla substratu ktéry przereagowal w n-reaktorach:

_ WeilAl - WynlAl
WEL[A]
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Reaktory w uktadach przemystowych - kaskada

Dziatanie takiego uktadu przedstawia sie najcze$ciej za pomoca zaleznosci n = f(x)
z def. x: Wy; = Wg;[Al(1-x) ze schematu: WE(i+1) Al = Wy;[A] stad: WE(i+1)[Al = WE;[Al(1-2%)
Mozna zestawi¢ nastepujacy ciag zaleznoSci:

Wy1lA] = W1 [A]- (1 - x) = WE[A] oraz: Wy lAl = WAl - (1 - x) = Wg [A]- (1 — 1)

Wstawiajac do definicji n:

_ Wi Al - Wg [4]-( - "
1 WE1[A]

otrzymujemy:

n=1-1-x"
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Reaktory w uktadach przemystowych - obieg recyrkulacyjny (pierwotny)

o niezaleznie od strumienia S (wprowadzanego) i P (wyprowadzanego), wewnatrz instalacji moze

przeptywaé dowolnie regulowany strumien powrotny Z
@ stosowany przy niskim x reaktora, sumarycznie (instalacyjnie wysoki x)

o wzrost kosztéw na skutek uzycia pompy obiegowej (PM)
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Reaktory w uktadach przemystowych - obieg recyrkulacyjny (pierwotny)

Dziatanie takiego uktady przedstawiamy zalezno$cia: n = f(x, 2)
gdzie: z - stosunek strumienia zawracanego do wprowadzanego do uktadu:

o= Wz[A]
Ws[A]

Dla rozpatrywanej reakcji koficowy stopien przemiany:

_ WElAl - Wyl[A] _ WylB]

X = WAl = Wil stad: Wy Bl = xj.- WE[A]

Wydajno$¢ surowcowa:

_ WslAl - WplAl _ WplB]
WslA] WglA]

co daje: Wp([B] =n- Wg[A]
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Reaktory w uktadach przemystowych - obieg recyrkulacyjny (pierwotny)

Z bilansu separatora:
Wp[B] = Wy|[B] to woéwczas: 1 = WslA] = xp.- WE[A]
Strumien E powstaje przez zmieszanie SiZ

WEIA] = Wg[A] + Wz[A] z def. z: z- WglAl = Wz[A] czyli: WEIA] = Wg[A] + z- Wg[A]

. . 1,0
Po podstawieniu: e

0,8
- WglA] = x. - (Wg[A] + z- Wg[A])

0,64

Szukana zalezno$¢ przyjmuje postac: 04|

n=x(z+1) lub  xp=——
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Bilans procesu technologicznego w trybie ciggtym

Dla procesu prowadzonego w instalacji w trybie ciaggltym, bilans pierwiastkowy sktadnika A w strumieniu :

WelA]

OB

Ge[A]

n[A], m[A]

Wy[A], Wy[B]

Gy[A], Gy[B]

WEIA] - At = Wy [A] - AT + An[A]
GplAl-AT = GylAl- AT + AmiA]
WEIA] [kmol/h] i GE[A] [kg/h] - strumienie w OB

AT - czas ktérego dotyczy bilans

An[A]/Am[A] - przyrost moli/masy (dodatni/ujemny) Aw OB w At

Dla procesu stacjonarnego: An[A] =0iAm[A] =0
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyktad 1

Bilans dotyczy procesu absorpcji SO3 w instalacji, ktéra wytwarza 100 t/h HxSO4 o zawarto$ci 98% H2SO4.

W wiezy absorpcyjnej (WA) zachodzi:
H,0 H,S0, H,O OB1 y peyjnej (WA)
B MS
- SO3 + Hp0 = HpS04
OB2 .
NQDOZ Oblicz:
[wa] .
S0, Ny, O, @ strumieni SO3 zawartego w gazach A
A
@ strumien H»O w strumieniu B
CH| [78] [PM

‘—‘—‘ Wyniki podaj w: w kg/h i kmol/h.
H,SO,, H,O
|- Zalozenie: Przeptyw H2SO4 w C (98% mas.): 100 t/h
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyktad 1

Strumien C zawiera:

Gc[H2S04] = 100-1000-0,98 =98000 [kg/h] H2SO4

Gc[H20] = 100-1000-0,02 =2000[kg/h] H20
Znajac masy molowe H2SO4 (98 kg/kmol) i H2O (18 kg/kmol) mozemy zamieni¢ G¢ na W¢

Wc[H2S04] = 98000:98 = 1000 [kmol/h] H2SO04

Wc[H20] 2000:18 =111[kmol/h] HO

Z bilansu wodoru dla OB-I wynika, ze:

2Wp[H20] = 2We[H2S04] + 2We[Ho0] = 2-1000+2-111

Wg[H20] = 1111(kmol/h] H20
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyktad 1

Z bilansu siarki dla OB-I wynika, ze:
Wy[SO3] = W [H2S04] = 1000 [kmol/h]
Po uwzglednieniu masy molowej SO3 (80 kg/kmol), otrzymuje sie:
GaISO3] = 1000-80 = 80000 [kg/h] SO3

Obie poszukiwane wartosci zostaly policzone.
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyklad 2

Proces wytwarzania kwasu siarkowego (V1) z siarki sktada sie z nastepujacych operaciji:
@ Utlenianie (spalanie) siarki w strumieniu powietrza w piecu PK (oddzial I): S + O = SO2
o Utlenianie SO2 w reaktorze katalitycznym AK (oddziat II): SOz + 0,502 = SO3

@ Absorpcja SO3 w H20 w absorberze WA (oddziat I1I): SO3 + H2O = H2SO4
Gazy GK

P1 Powietrze | P2 Woda | W

Powietrze

s [t e ] o2 i KS
Saka |PK|T SO, |AK[T SO, | |WA H,SO,
SO,

Utlenianie O, Utlenianie Absorpcja
siarki N, SO, 0O, SO,
®1) (R2) N, (®3)
OB3

0B2

OB1
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyklad 2

@ W instalacji prowadzonej w trybie ciaglym proces przebiega w warunkach stacjonarnych. Produktem

jest roztwodr kwasu siarkowego(VI) o stezeniu 96% mas. HySO4.

@ W piecu PK prowadzi sie reakcje utleniania S, w ktérej strumieni doprowadzanej siarki S ulega
catkowitemu przetworzeniu w ditlenek siarki. Do pieca PK doprowadza sie strumieri osuszonego
powietrza P1 o skladzie [mol/mol]: O3 - 0,21; N2 - 0,79. Z pieca PK doprowadza sie strumier gazéw G1
o sktadzie [mol/mol]: SO2 - 0,12; O2 - 0,09; N2 - 0,79.

@ Strumien gazéw G1 kieruje sie do reaktora katalitycznego AK, w ktérym prowadzi sie reakcje
utleniania SO, uzyskujac koricowy stopierr przemiany SOz w SO3 x = 0,98.

@ W celu regulacji temperatury w ztozu katalizatora, do reaktora AK doprowadza sie strumiert
osuszonego powietrza P2, Wpy [pow] = 0,5Wp1 [pow].

@ Strumien G2 odprowadzany z reaktora AK zawierajacy SOz, SO3, Oz i N2 kieruje sie do WA, w ktérym

catkowicie przetwarza sie SO3 w H2SO4. SO2 pozostaje w gazach kominowych GK.
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyklad 2

Cel zadania

Nalezy obliczy¢ wielko$¢ i sktad strumieni w instalacji wytwarzajacej kwas siarkowy(VI) z siarki zgodnie ze
schematem i przedstawi¢ ogélny bilans masy tego procesu.

Podstawa bilansu

Podstawa bilansu NateZenie strumienia KS zawierajacego roztwoér kwasu siarkowego(VI) o stezeniu 96%

mas. H2SO4, ktéry odprowadza sie z instalacji Ggs = 12 000 kg/h



Bilans materiatowy
000000080

Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyklad 2

Rozwigzanie podczas wykladu
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Bilans strumienia masy w instalacji produkcyjnej - Przyklad 2

-'8“ 8 Powietrze Siarka
=N 43 260 3840
Obszar OB1
49 700
Gazy kominowe H,SO,

37 700 12 000
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Entalpia ogrzania zasobu i strumienia materiatu

Entalpie ogrzania AH zasobu materialu o masie m i temperaturze T okresla sie:
AH=m-c-(T-Tp)

m - masa materiatu, c - ciepto wlasciwe pod stalym ci$nieniem, T - temperatura, Ty - umownie przyjeta
temp. odniesienia, w ktérej entalpia ogrzania substancji wynosi 0.

Strumien entalpii ogrzania AH przenoszonego przez W/ G w temperaturze T:

AH

W-C-(T-Tp)
AH = G-c(T-Ty

Ci c¢ - ciepto molowe i wlasciwe pod stalym ci$nieniem (zalezne od T)

Iloczyn W - C wyrazaja tzw. pojemno$¢ cieplng strumienia materiatu
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Entalpia reakcji

@ w obliczeniach technologicznych efekt cieplny reakcji jest traktowany inaczej niz w obliczeniach

fizykochemicznych
o reakcja egzotermiczna = wzrost entalpii ogrzania, wzrost temp. reagentow
o w bilansie po stronie przychodu
o dla reakcji endotermicznej po stronie rozchodu

Catlkowity efekt cieplny procesu Q, dotyczy wszystkich zachodzacych reakc;ji:
Qr= Y ni(-AQ) =Y mi(~AQ)
prod sub
n; - liczba moli reagenta i; AQ; - entalpia tworzenia sktadnie i
Sumowanie dotyczy wszystkich reagentéw bioracych udzial w procesie.

Dla procesu egzotermicznego - Q>0
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Bilans strumieni entalpii w reaktorze przeptywowym - Przyktad 3

NH3, powietrze

RK

katalizator

Y |Ty
NO, N,, Oy, H,0

Wysokotemperaturowy, katalityczny proces, utleniania NH3 do NO w mieszaninie
z powietrzem pod zwigkszonym ci$nieniem.
Katalizatory - pakiet siatek ze stopéw platyny.

Najwiekszy wptyw na jego efekt cieplny majq reakcje:

2NH3 + 2,502 =2NO + 3H20;
2NH3 + 1,502 = N2 + 3H20;
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Bilans strumieni entalpii w reaktorze przeptywowym - Przyktad 3

@ Proces utleniania amoniaku w reaktorze RK jest prowadzony w trybie cigglym w warunkach
stacjonarnych.

@ Do reaktora RK doprowadza sie strumieri E zawierajacy mieszanine amoniaku z powietrzem o
sktadzie: 60 kmol/h NH3 oraz 500 kmol/h powietrza, w ktérym znajduje sie 100 kmol/h Oz i 400
kmol/h N».

@ Caly strumieni amoniaku doprowadzany do reaktora RK ulega przetworzeniu w produkty reakcji.

@ Stopien przemiany NH3 w NO x = 0,95 mol/mol, a pozostata cze$¢ amoniaku zostaje przetworzona w
reakcji 2. Z reaktora RK odprowadza sie strumien produktéw Y o sktadzie: NO: 57 kmol/h; N3: 401,5
kmol/h; HoO: 90 kmol/h; O2: 26,5 kmol/h.

@ Temperatura strumienia E doprowadzanego do reaktora RK: Tg = 75°C.

@ W reaktorze RK proces przebiega w warunkach adiabatycznych (bez przenikania ciepta przez Sciany

reaktora).
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Bilans strumieni entalpii w reaktorze przeptywowym - Przyktad 3

Cel zadania
Przyjmujac temperature odniesienia Ty=25°C, nalezy obliczyc¢:
@ bilans strumieni entalpii w procesie utleniania amoniaku;
@ temperature strumienia Y produktéw odprowadzanych z reaktora RK.

Podstawa bilansu

Natezenie strumienia amoniaku doprowadzanego do reaktora RK

WEg[NH3] = 60kmol/h
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Bilans strumieni entalpii w reaktorze przeptywowym - Przyktad 3

Rozwiazanie na wyktadzie
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Réwnania operacyjne

Q przedstawiajg zalezno$ci miedzy wielkoSciami opisujacymi rzeczywisty przebieg procesu
@ zmienne procesowe: x, ¢, T, 1, itd.

@ wykorzystujemy bilanse materialowe lub cieplne
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Zalezno$¢ szybkosci reakcji od stopnia przemiany (r = f(x))

o szybko$c reakcji pomiedzy A i B w ukladzie zamknietym:
r=k(T)~cA‘f-cg [mol/m3. ]

warto$¢ wyktadnikéw a, b zalezy od mechanizmu i warunkéw reakcji, suma a+ b to rzad reakc;ji

o jezeli uktad jest zamkniety i jednorodny przy statej objetosci to:
nAl = nglAl-(1-x)

n[A] - malejaca ilo$¢ substratu A;

o w ukladzie zamknietym o stalej obj.:

ca=coa-(1—x)
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Zalezno$¢ szybkosci reakcji od stopnia przemiany (r = f(x))

o W przypadku reakcji nieodwracalnej I rzedu, w statej T, v, w ukt. zamknietym:
r=k-cpa- (1—x) lub r=rg-(1-x)

gdzie: rg = k- Cy4 jest szybkoscia reakcji gdy x =0

@ W przypadku reakcji nieodwracalnej rzedu n
r=roal—-x"
@ W przypadku reakcji odwracalnej 1A == 1B:

r=k-ca— k-cp
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Zalezno$¢ szybkosci reakcji od stopnia przemiany (r = f(x))

o zwiazek miedzy stezeniami reagentéw A i B i stopniem przemiany w ukltadzie zamknietym o statej v:

cA coa- (1—Xx)

B = (pA"X
@ na podstawie wszystkich powyzszych zalezno$ci:
r=k-coa-(1—x)— k-cpa-x

Jest to r6wnanie operacyjne reakcji odwracalnej I rzedu,

okreslajace zwigzek pomiedzy szybko$cia reakcji a stopniem przemiany.
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Zalezno$¢ szybkosci reakcji od stopnia przemiany (r = f(x))

Rozpatrujac réwnanie operacyjne w zmiennej temperaturze nalezy uwzglednic:
o zmiane stalej szybkosci reakcji od temperatury - r. Arrheniusa

E,
k=km~exp(—R—’;)

km - wspotczynnik okreslajacy maksymalng warto$¢, ktdra (teoretycznie) moglaby osiggna¢ stata

k przy nieograniczonym wzroscie temperatury

e zmiane objetosci (bardzo rzadko)



Zalezno$c¢ x = f(T) w procesie adiabatycznym

Bilans cieplny
00000000000e00

WIA]L, WiB]

Wy[A], Wy[B]

OF

Ty

Réwnanie operacyjne procesu adiabatycznego, w ktérym przepltyw ma charakter ttokowy.

o reakcja egzotermiczna: 1A = 1B

o entalpia reakcji: Qr

o strumien doprowadzany: Wg[A] o temp. Tg
@ wreaktorze: W[A] + W[B]

@ OF - podobszar - stopieni przemiany xitemp. T
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Zalezno$c¢ x = f(T) w procesie adiabatycznym

@ Zréwnania stechiometrycznego:
WIAl = WE[A]-(1-x)  WI[B] = WE[A]-x

o strumien entalpii reakcji:

AH = WwglAl - x- Qr

o Zaktadajac Ty, oznaczajac Cy4 i Cp - $rednie ciepta molowe reagentéw, T - temp. strumienia

opuszczajacego obszar OF:
WELA] - Ca- (Tg = To) + WEIA] - x- Qr = WELA- (1 = x) - Ca(T = To) + WAl - x- B+ (T~ Tp)

co daje:

T

Cp-(Tg—To) +x- Qr
= — — — +T0
Ca+x-(Cp—Ca)
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Zalezno$c¢ x = f(T) w procesie adiabatycznym

:EA'(TE_TO)+X‘Qr+

T — —
Ca+x-(Cp—Cap)

To
Komentarz:
e réwnanie dotyczy procesu adiabatycznego
@ wzrost temp. w toku procesu zalezy od entalpii reakcji i ciepta molowego strumieni reagentéw;

o jezeli miedzy aparaturg i otoczeniem zachodzi wymiana ciepla - wprowadza si¢ odpowiednia pozycje
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