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Rozdziat 1

Bilans materiatowy

Podstawa wszystkich obliczen w technologii chemicznej jest bilans materiatlowy.
Od jego wykonania rozpoczyna si¢ projektowanie i rachunek ekonomiczny planowa-
nego lub istniejacego procesu, a takze obliczanie dobowych (zmianowych) ilosci zu-
zytych lub wyprodukowanych materiatéw. Chemik technolog dzieli caly proces
wytwarzania na operacje, ktorych funkcjonowanie bada si¢ oddzielnie. Operacjami
jednostkowymi sg np.: przeptyw ptynow, reakcje chemiczne, absorpcja, destylacja itd.
Operacje jednostkowe przebiegaja w urzadzeniach, zwanych jednostkami proceso-
wymi. Typowymi jednostkami procesowymi sa: reaktory, wymienniki ciepta, urza-
dzenia rozdzielajace, kolumny destylacyjne itp.

We wszystkich jednostkach procesowych bez wzgledu na ich ztozonos$¢ obowia-
Zuja m.in.:

e zasada zachowania masy (z wyjatkiem reakcji jadrowych),

e zasada zachowania atomow (w reakcjach chemicznych),

e zasada zachowania energii.

Stosuje si¢ je do sporzadzania bilanséw materialowych i energetycznych wszyst-
kich proceséw chemicznych.

Wigkszo$¢ procesow chemicznych zalicza si¢ do okresowych lub ciaglych. Proce-
sy okresowe sa bardziej ekonomiczne, gdy produkty wytwarza si¢ w malej ilosci (np.
w przemysle farmaceutycznym lub kosmetycznym), natomiast w produkcji wielkoto-
nazowej mamy prawie wylacznie do czynienia z procesami ciaghymi.

Prawo zachowania masy przy bilansowaniu materialowym jednostki procesowej
mozna sformulowac nastepujaco:

[masowe natezenie przeplywu strumieni doptywajacych]
— [masowe natgzenie przeplywu strumieni odptywajacych]

= [szybkos¢ akumulacji wewnatrz aparatu]
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Proces ciagly przebiegajacy tak, ze czton odpowiadajacy akumulacji jest rowny zeru
lub tak maty, ze mozna go pomina¢, nazywa si¢ procesem przebiegajacym w stanie
ustalonym. Dla takiego procesu bilans materialowy sprowadza si¢ do prostszej postaci:

[masowe natezenie przeplywu strumieni doptywajacych]
= [masowe natgzenie przeplywu strumieni odptywajacych]

Nategzenie przeptywu masy mozna np. wyraza¢ w kg/s lub w kmol/s. W przypadku
reakcji chemicznej wygodniej jest stosowac t¢ druga jednostke i wtedy mowimy
o molowym natgzeniu przeptywu strumienia. Termin ,natgzenie przeptywu” bywa
czasem zastgpowany okresleniem ,,strumien” i wtedy méwi si¢ np. o strumieniu mo-
lowym badZ masowym.

Wigkszos$¢ strumieni procesowych zawiera kilka rodzajow zwiazkéw chemicznych,
czyli sktadnikéw. Jezeli w obrebie uktadu nie zachodza reakcje chemiczne, to dla kazdego
z przeptywajacych sktadnikow w stanie ustalonym spetnione jest rownanie:

[natezenie przeptywu skladnika doptywajacego]
= [natgzenie przeptywu sktadnika odptywajacego]

Zatozenie, ze proces przebiega w stanie ustalonym, jest uproszczeniem. Szybkos¢
akumulacji masy w rzeczywistym procesie moze by¢ mata, lecz nigdy nie jest doktad-
nie rowna zeru. Natg¢zenia przeptywu nie sg state, lecz zmieniaja si¢ wokot wartosci
$rednich. Niemniej jednak koncepcja stanu ustalonego jest wyjatkowo przydatna do
opisu éredniej szybkosci produkcji w procesach chemicznych”.

1.1. Analiza bilansu materiatowego

Roéwnanie bilansu materiatlowego dla stanu ustalonego, gdy nie przebiegaja reakcje
chemiczne, wydaje si¢ dos¢ proste. Dla proceséw o duzej liczbie strumieni wielo-
sktadnikowych trudno jednak okresli¢ liczbg rownan i liczbg niewiadomych bez prze-
strzegania nastgpujacych zasad postgpowania (/0 przykazan bilansu materiatowego),
ktore sformutowat Himmelblau [20]:

1. Narysowa¢ schemat procesu, okresli¢ obszar bilansowania.

2. Zaznaczy¢ strumienie (natgzenie przeptywu) i ich sktad.

3. Nanie$¢ wartos$ci znane.

4. Nanies¢ lub wyszczeg6lni¢ wartosci nieznane.

5. Okresli¢ liczbg niezaleznych réwnan bilansowych i sprawdzié, czy uktad tych row-
nan mozna rozwiazac. Jezeli nie, znalez¢ dodatkowe dane lub zatozy¢ ich wartosci.

6. Wybra¢ uktad odniesienia (jednostek).

7. Ulozy¢ uktad roéwnan bilansowych do rozwiazania.

"W dalszej czeéci podrecznika wszystkie rozwazania beda dotyczyé procesow w stanie ustalonym.
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8. Wybra¢ sposob rozwiazania uktadu réwnan.
9. Rozwiaza¢ uktad réwnan.
10. Sprawdzi¢ poprawnos¢ rozwiazania.

Komentarza wymaga tutaj p. 6 dotyczacy wyboru jednostek, zwlaszcza jednostki
czasu. W uktadzie SI podstawowa jednostka czasu jest sekunda, ale chemikowi tech-
nologowi trudno bytoby przyjac¢ sekundg za okres bilansowania procesu chemicznego.
Dla przyktadu instalacja produkujaca 20 000 Mg (ton) specyfiku rocznie nalezy juz
raczej do instalacji duzych. Wielko$¢ tej produkcji przeliczona na godzing wynosi
2525,4 kg, na sekunde zas — 0,7015 kg produktu gléwnego przy zatozeniu 330 dni
produkcyjnych roku. Bilansujac proces zgodnie z ukladem SI, bgdziemy operowac
matymi i bardzo matymi liczbami, nie dajacymi wyobrazenia o skali produkcji. Poza
tym mate liczby beda zaokraglane przez urzadzenia liczace, co moze odbi¢ si¢ na do-
ktadnosci obliczen. W wielu przypadkach lepiej zatem jest stosowac tradycyjne jed-
nostki nat¢zenia przeptywu masy, tzn. kg/h 1 kmol/h.

Praktyczne zastosowanie algorytmu 10 przykazan Himmelblau w obliczeniach bi-
lansowych przedstawiono w przyktadzie 1.1.

Przyklad 1.1. Pilotowa kolumng¢ destylacyjna zastosowano do odzyskania roz-
puszczalnika z roztworu wodnego zawierajacego 2% molowych tego rozpuszczalnika.
Molowe natgzenie przeptywu roztworu wynosi 20 kmol/h. Destylat zawiera 80% mo-
lowych rozpuszczalnika, a ciecz wyczerpana — 0,08% mol. Obliczy¢ natezenie prze-
ptywu wszystkich sktadnikow (strumienie) i ich sktad.

Destylat, 80% mol.
rozpuszczalnika

Roztwor rozpuszczalnika
2% mol., 20 kmol/h

_—

Ciecz wyczerpana
0,08% mol.
rozpuszczalnika

Rys. 1.1. Schemat bilansowy procesu do zadania 1.1
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Zestawienie wielkosci znanych

N Wielkos¢ Utamki molowe
. strumienia,
strumienia kmol/h Woda Rozpuszczalnik
1 20 0,98 0,02
2 X 0,20 0,80
3 Y 0,9992 0,0008

Poniewaz suma utamkéw molowych kazdego strumienia wynosi 1, mozna wigc
byto obliczy¢ utamek molowy wody w kazdym strumieniu. W ten sposéb wypetniono
punkty 1-4 algorytmu Himmelblau. Jak wida¢ z tabelki, dwa parametry — X 1 V¥
— pozostaja nieznane. Okre$lenie liczby niezaleznych réwnan bilansowych jest sto-
sunkowo proste. Poniewaz wystepuja w ukladzie dwa sktadniki — rozpuszczalnik
i woda — istnieja dwa niezalezne rownania bilansu materialowego:

e dla rozpuszczalnika:

0,02-20 = 0,8X + 0,00087,
e dla wody:
0,98:20 =0,2X + 0,9992Y.

Odpowiedz: Z rozwiazania tego uktadu rownan otrzymujemy: X = 0,048 kmol/h,
Y =19,52 kmol/h. Pozostaje jeszcze sprawdzenie poprawnosci rozwigzania.

Podany przyktad zawiera wszystkie elementy trudniejszych zagadnien, zwiaza-
nych z bilansem materiatlowym.

Jednostkg procesowa opisuje N, rownan bilansu materiatowego, po jednym dla
kazdego z N, sktadnikoéw przez nia przeptywajacych. Rdwnania ograniczen dla utam-
kow molowych oznaczaja, ze suma utamkéw molowych (wagowych) jest rowna 1 dla
kazdego strumienia. Réwnania ograniczen procesowych wynikaja np. ze sktadu stru-
mieni (powietrze ma staty stosunek zawartosci tlenu do azotu) lub charakterystyki
pracy jednostki procesowe;j.

Jezeli granice jednostki procesowej przekracza N; strumieni i kazdy strumien za-
wiera N, skladnikow, to catkowita liczbe zmiennych N, we wszystkich rownaniach
obliczamy z zalezno$ci:

N,=N,(N.+1)+N, (1.1)

w ktorej N, jest liczba parametrow procesowych. Jezeli jeden lub wigcej sktadnikow
nie wystepuje w jednym lub kilku strumieniach, réwnanie (1.1) nie obowiazuje i cal-
kowita liczbg zmiennych N, w roéwnaniach nalezy obliczy¢. Jest jeszcze mozliwe inne
zatozenie, dopuszczane przez niektorych autorow. Gdy dany sktadnik nie wystepuje
W strumieniu, mozna zatozy¢ jego obecnos$¢, przyjmujac, ze utamek molowy (wago-
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wy) tego sktadnika nalezy do zespolu zmiennych procesowych i jego wartos¢ réwna
si¢ zeru. Mozna wtedy skorzysta¢ z rownania (1.1).

Jezeli istnieje N, niezaleznych rownan zawierajacych wszystkie , zmiennych, to
liczba zmiennych projektowych (decyzyjnych) N, wynosi

Nd:Nvae (12)

Liczba rownan musi by¢ bowiem rowna liczbie niewiadomych. Wyrazenie N,
— N, — N, okresla liczbg stopni swobody uktadu. Jezeli liczba stopni swobody jest
dodatnia, uktad jest niedookreslony lub niedostatecznie okreslony. Jezeli natomiast ma
ona warto$¢ ujemna, uktad jest nadokreslony i prawdopodobnie dysponujemy nadmia-
rem danych. Jezeli liczba stopni swobody wynosi zero, to uktad jest poprawnie okre-
Slony. W przyktadzie 1.2 wyjasnimy ten sposob rozumowania.

Przyklad 1.2. Roztwor wodny acetonu zawierajacy 10% wag. acetonu podaje si¢
do kolumny destylacyjnej w ilosci 1000 kg/h w celu wydzielenia technicznego aceto-
nu w postaci destylatu o zawartosci 99% produktu. Warunki pracy kolumny sa tak
dobrane, aby zawarto$¢ acetonu w cieczy wyczerpanej wynosita nie wigcej niz
100 ppm (0,01% wag.).Sporzadzi¢ bilans materialowy pracy kolumny.

Rozwigzanie. Oznaczamy strumienie cyframi 1, 2, 3. F'j, I, I3 oznacza natgzenie
przeptywu strumienia, x;; — utamek wagowy sktadnika 1 w strumieniu 1, x;3, — utamek
wagowy sktadnika 2 (wody) w strumieniu 3, pozostate oznaczenia wprowadzono we-
dtug tej samej zasady.

Fy X1 Xpy

Frxp X,

Fy %500 %5,

Rys. 1.2. Schemat do przyktadu 1.2: 1 — aceton, 2 — woda

e Rownania bilansowe

Fix) = Fyxy + Fyxy, (D
Fixio=Fyxn+ F3x3 2
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e Ograniczenia dla utamkéw wagowych

X txp=1 3)
X1+ xn=1 4
X31 +X32 =1 (5)

e Ograniczenia procesowe : brak (N, = 0).
e Liczba zmiennych

N,=N/(N,+1)+ N, =32+1)+0=9

e Liczba zmiennych projektowych (decyzyjnych)
N,=N,-N,=9-5=4

Z powyzszych rozwazan wynika, ze cztery z dziewigciu zmiennych sa zmiennymi
projektowymi. Pozostale pie¢ zmiennych mozna obliczy¢ z pigciu rownan niezalez-
nych. Po podstawieniu: = 1000 kg/h, x;; = 0,10, x;= 0,99 i x3; = 0,0001 obliczamy
pozostate zmienne.

F,=100,92 kg/h
F; = 899,08 kg/h

X2 = 0,9000
Xy = 0,0100
X3p = 0,9999

Czytelnik zechce sam sprawdzi¢, ze rozwiazujac to proste zadanie, stosowaliSmy
si¢ do 10-punktowego algorytmu Himmelblau. W przypadku bardziej skomplikowa-
nych bilansow materialowych otrzymamy uktad wielu rownan liniowych lub (czg-
$ciej) nieliniowych, ktorego rozwigzanie sposobem tradycyjnym moze by¢ bardzo
trudne lub wrgez niemozliwe. W takim przypadku nalezy postuzy¢ si¢ komputerem
i zastosowa¢ odpowiednio dobrany program, jakich wiele znajduje si¢ w posiadaniu
przecigtnego uzytkownika komputera osobistego.

Przyklad 1.3. Surowiec stanowiacy mieszaning weglowodorow rozdziela si¢ na
dwie frakcje przez destylacje. Sktad tego surowca jest nastepujacy (w % mol.): propan
— 20%, izobutan — 30%, izopentan — 20%, pozostato$¢ stanowi za$ n-pentan. Do de-
stylatu przechodzi w catosci propan i 80% izopentanu zawartego w surowcu,
a ponadto destylat zawiera 40% izobutanu. W cieczy wyczerpanej odbiera si¢ w cato-
$ci n-pentan. Przedstawi¢ bilans pracy kolumny (strumienie i sktady) dla strumienia
zasilajacego 2000 mol/h.

Rozwigzanie: Rozwiazanie przyktadu opieramy jak zwykle na algorytmie Him-
melblau. Zaczynamy od narysowania schematu, ktory przedstawiono na rys. 1.3.
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Z tresci zadania wynika, ze tylko w strumieniu zasilajacym znajduja si¢ wszystkie
sktadniki, kolumna natomiast pracuje w ten sposob, ze do destylatu przechodza trzy
sktadniki najbardziej lotne, a w cieczy wyczerpanej nie pojawia si¢ propan. Po nanie-
sieniu na wykres symboli zmiennych, przystgpujemy do uktadania rownan bilanso-
wych, po jednym dla kazdego sktadnika.

210 7222 723

X320 X33, X34

Rys. 1.3. Schemat bilansowy procesu do przyktadu 1.3.
Oznaczenia sktadnikoéw: 1— propan, 2 — izobutan, 3 — izopentan, 4 — n-pentan

Fixy = Fyxy (1)
Fix, = Fyxy + Fixs (2)
Fix;y = FyXp + Fixy, 3)
Fixyy = Fyxy 4)
Zapisujemy rownania ograniczen dla utamkow molowych (po jednym na strumien):
xitxptxstxg=1 (5)
Xar t X txz =1 (6)
X3t X33t a3 =1 (7

W ten sposob otrzymalismy 7 réwnan (N,), ktére wiaza 13 zmiennych proceso-
wych. Z tresci zadania wynika, ze mamy do dyspozycji 5 zmiennych decyzyjnych:
natezenie przeplywu surowca £ oraz cztery ulamki molowe. W tej postaci uktad ma
jeden stopien swobody, czyli jest niedostatecznie okre§lony. Mozemy jednak wyko-
rzysta¢ warunek, ze 80% izopentanu zawartego w surowcu przechodzi do destylatu
i utozy¢ odpowiednie rownanie:

0,8F1x13 = Fxa3 (8)
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Przeanalizujmy problem jeszcze raz.
e Liczba zmiennych:

N, =Ny(N.+1)+N,=34+1)+0=15

jezeli uwzglednimy, ze utamki molowe sktadnikow nie wystepujacych w strumieniach
sg rowne zeru.
e Liczba zmiennych projektowych (decyzyjnych)

N;=N,—N,=15-8=7
Liczba zmiennych N, wynosi 13, a zatem:
N;=N,— N,=13-8=5

Zauwazmy, ze w obydwu przypadkach uktad ma zero stopni swobody, czyli jest
poprawnie okreslony. Uktad rownan rozwiazano za pomoca programu komputerowe-
go EUREKA. Otrzymano nastepujace wyniki :

Solution:
Variables Values
F1 =2000.0000
F2 =1200.0000
F3 =800.00000
x11 =.20000000
x12 =.30000000
x13 =.20000000
x14 =.30000000
Xo1 =.33333333
x22 =.40000000
Xo3 =.26666667
x32 =.15000000
x33 =.100000000
x34 =.75000000
Maximum error is 5.6843419e-14

Nalezy jeszcze sprawdzi¢ poprawno$¢ rozwiazania.

A oto nastepny przyktad, przedstawiajacy jeden z etapéw technologii otrzymywa-
nia bieli tytanowej, w ktorym ograniczenia procesowe wynikaja z uwarunkowan eko-
logicznych.

"W opracowaniach w jezyku angielskim cze$¢ utamkowa liczby dziesietnej oddziela sig od liczb cat-
kowitych za pomoca kropki, w jezyku polskim za$§ uzywa si¢ do tego celu przecinka.
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Przyklad 1.4. Biel tytanowa TiO, jest bialym pigmentem kryjacym, produkowa-
nym na potrzeby przemystu papierniczego i do wyrobu farb. W nowe;j instalacji pro-
dukujacej ten pigment w ilosci 4000 kg na dobg zawiesina zawierajaca pigment musi
by¢ uwolniona od nadmiaru chlorku sodu, tak aby suchy produkt zawieral nie wigcej
niz 100 ppm tej soli (ppm = part per million, 1 ppm = 1- 10‘4%). Sol usuwa sig, my-
jac zawiesing woda. Surowa zawiesina bieli tytanowej zawiera 40% wag. TiO,, 20%
soli, reszte za$ stanowi woda. Odmyty pigment po oddzieleniu przez sedymentacje
zawiera 50% stalego TiO,. Woda po dekantacji jest odprowadzana do przeptywajacej
w poblizu rzeki i agencja ochrony $rodowiska nie godzi sig, aby zawarto$¢ soli
w odprowadzanych $ciekach przekraczata 0,5%. Obliczy¢, jakiej ilosci wody nalezy
uzy¢, aby spehi¢ te wymagania.

Rozwigzanie. Po narysowaniu schematu (rys. 1.4) oraz naniesieniu symboli przed-
stawiajacych strumienie wplywajace i wyptywajace oraz sklad liczymy zmienne

F, X

13 X32: X33

F, a0 Xy X3

Rys. 1.4. Schemat bilansowy procesu do przyktadu 1.4.
Oznaczenia sktadnikow: 1 — TiO,, 2 — NaCl, 3 — woda

opisujace uktad. Z rysunku wynika, ze nie wszystkie sktadniki sa obecne w strumieniach
wchodzacych i wychodzacych, co nalezy uwzgledni¢ w obliczeniach. Omawiany uktad
opisuje N, = 13 zmiennych. Postgpujac wedlug poznanego juz algorytmu Himmelblau,
uktadamy rownania bilansowe dla kazdego ze sktadnikéw (oznaczenia jak na rys. 1.4).

Fixi = Faxa (1)
Fix12= Fyx3 + Faxgp (2)
Fixiz + Foxas = Faxss + Faxgs - (3)
Xt xptx=1 4)
X3 =1 (5
X3 tx33 =1 (6)

Xa1 T Xap Fx43 =1 (7N
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Uktad réwnan (1)—(7) nie jest wystarczajacy do wykonania obliczen. Mozemy jednak
utozy¢ jeszcze trzy rownania wynikajace z ograniczen procesowych, dotyczace zdolnosci
produkcyjnej, dopuszczalnej zawartosci soli w bieli tytanowej oraz w $ciekach:

Fyxa = 4000 (8)

F

a2 _ 0001 9)
Fyxy

T 0,005 (10)
X35 + X33

W ten sposob otrzymalismy N, = 10 rownan zawierajacych N, = 13 zmiennych.
Wynika stad, ze liczba zmiennych decyzyjnych wynosi N, = 13 — 10 = 3. Zgodnie
z trescia zadania sa nimi: x; = 0,4, x;, = 0,2 oraz x4; = 0,5. Do rozwiazania podanego
uktadu rownan mozna uzy¢ programu komputerowego. Oto rozwiazanie, ktore uzy-
skano za pomocg programu EUREKA:

Solution:
Variables Values
F1 =10000.000
F> =397920.00
F3 =1399920.00
F4+ =8000.0000
x11 =.40000000
x12 =.20000000
x13 =.40000000
x23 = 1.0000000
x32 =.00500000
x33 =.99500000
x41 =.50000000
X42 =.00005000
X43 =.49995000
Maximum error is 2.2737368e-13

(2N )

Odpowiedz: Wymagana minimalna ilo§¢ wody przemywajacej wynosi zatem
399 920 kg na dzien.

W dotychczasowych przyktadach rozwazaliSmy bilanse materialowe w obrgbie
jednej jednostki procesowej. W instalacjach przemystu chemicznego rzadko si¢ zda-
rza, aby caly proces ograniczat si¢ do pojedynczej jednostki procesowej. Zwykle ma-
my do czynienia z ciagiem operacji, ktoére przebiegaja od jednej jednostki procesowej
do nastgpnej, w ciagach aparatow ustawionych szeregowo i réwnolegle. Nierzadko
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mamy do czynienia z odzyskiwaniem materiatéw 1 ich ponownym zawracaniem do
procesu produkcyjnego. W ciggu procesowym tworza si¢ tzw. petle, ktore ,,rozsuptu-
je” si¢ przez dobor odpowiedniego uktadu rownan. Zdarza sig, ze jest to uktad roéwnan
liniowych, przewaznie jednak musimy rozwiaza¢ uktad réwnan nieliniowych.

Zadania przytaczane w tym podreczniku sa tak uktadane, aby zawieraty wszystkie
informacje potrzebne do rozwiazania zadania. W praktyce przemystowej jednak
z powodu pomylek w doborze zmiennych projektowych uzyskiwane wyniki sa czgsto
sprzeczne lub nie maja sensu fizycznego, np. otrzymuje si¢ ujemne wartosci utamkow
wagowych lub natgzen przeptywu. Na podstawie liczby stopni swobody mozna oce-
ni¢, czy rozwazany uktad jest dobrze zdefiniowany:

1. Jezeli Ny — (N, — N,) > 0, to liczba zmiennych projektowych jest niedostateczna
i w uktadzie rownan opisujacym proces wystepuje wigksza liczba niewiadomych niz
réwnan.

2. Jezeli N;— (N, — N,) < 0, to rOwnan jest wigcej niz niewiadomych i uktad jest
nadokreslony; moze to rowniez doprowadzi¢ do braku rozwiazania.

3. Jezeli Ny— (N, — N,) = 0, to liczba rownan odpowiada liczbie niewiadomych, ale
moze wynikna¢ problem, gdy ten uktad bedzie uktadem rownan zaleznych.

Bilanse materiatowe procesow chemicznych, w ktorych wystepuje wiele jednostek
procesowych, wymagaja ulozenia wielu rownan liniowych oraz nieliniowych.
W przypadku, gdy opisuja one jednoczesnie przeptywy masy oraz energii, ich liczba
moze by¢ znaczna. Z kolei wystgpowanie rownan nieliniowych moze wymagac¢ zasto-
sowania odpowiedniego sposobu ich rozwiazywania. Dzisiaj mozna korzysta¢ juz
z programow komputerowych, ale trzeba pamigta¢, ze w wielu przypadkach opraco-
wuje si¢ programy komputerowe do rozwiazania konkretnych zadan.

Przyklad 1.5. Uklad dwoch kolumn destylacyjnych jest uzywany do rozdziatu
mieszaniny benzenu, toluenu i ksylenu. Skfad mieszaniny jest nast¢pujacy (w % mol.):
20% benzenu, 30% toluenu, resztg stanowi ksylen. Ciecz wyczerpana z pierwszej
kolumny zawiera 2,5% benzenu i1 35% toluenu. Destylat z drugiej kolumny zawiera
wszystkie trzy skladniki. Udziat benzenu wynosi 8%, a toluenu 72%. Obliczy¢, jakie
beda przeptywy materiatdéw w strumieniach wyjsciowych z kolumn przy zatozeniu, ze
natgzenie doptywu surowca wynosi 1000 kmol/h.

Rozwigzanie: Po narysowaniu schematu i naniesieniu symboli zmiennych okazuje
si¢, ze ukltad powyzszy opisywany jest przez N, = 18 zmiennych procesowych. Dla oby-
dwu jednostek mozna ulozy¢ po trzy réwnania bilansowe, po jednym dla kazdego ze
sktadnikow, oraz pie¢ rownan wyrazajacych réwnania ograniczen dla utamkéw molo-
wych.
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Rys. 1.5. Schemat bilansowy procesu do przyktadu 1.5

Roéwnania bilansowe:
Fixi1 = Faoxay + Fsxs;
Fixip = Foxp + Fixy
Fixi3 = Fsxs;

Fsx31 = Faxg

F3x3p = Faxgr + Fsxsy
Fix33 = Faxgy + Fsxs;

(1
2
3)
4)
)
(6)

Rownania ograniczen dla utamkow molowych:

X txptxz=1
X1 +X22:1

X3 T x3txz=1
X41 Txptxa3=1

Xpptx;3=1

(7
®)
)
(10)
(In

Ograniczenia procesowe: brak

N;=N,—N,=18-11=7

Do rozwiazania tego uktadu jedenastu rownan musimy zna¢ 7 parametrow decyzyj-
nych. Przyjmujemy, ze zgodnie z treScia zadania: F; = 1000 kmol/h, x;; = 0,2,
x12 = 10,3, x31 = 0,025, x3, = 0,35, x41 = 0,08, x4 = 0,72. Podobnie jak w poprzednich przy-
ktadach, do rozwiazania uktadu réwnan uzywamy programu komputerowego EUREKA.

Oto nasze rozwigzanie:



Solution:
Variables Values

F

F

F3

Fs

Fs

X11
X12
X13
X1
X22
X31
X32
X33
X414
X42
X43
X52
X53
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Przyklad 1.6. W procesie syntezy amoniaku z azotu i wodoru produkty z reaktora

zawieraja amoniak, nie przereagowany azot i wodor oraz niewielkie ilo$ci zanieczysz-
czen w postaci argonu i metanu, ktore znajduja si¢ w strumieniu zasilajacym i prze-
chodza przez reaktor nie zmienione. Produkty z reaktora chtodzi si¢ i rozdziela
w kondensatorze czesciowo skraplajacym, ktory pracuje w temperaturze 306,6 K pod
cisnieniem 13,79 MPa. Reaktor pracuje pod wysokim ci$nieniem, ktore utrzymuje si¢
po to, aby azotu i wodoru zawracanego do reaktora nie trzeba bylo sprezaé. Obliczy¢
wielko$¢ 1 sklad strumieni opuszczajacych kondensator dla strumienia zasilajacego
rownego 200 kmol/h. Sktad strumienia zasilajacego i state rtOwnowagi ciecz—para wy-
znaczone doswiadczalnie sg nastgpujace:

Utamek molowy Stata rownowagi
Sktadnik Nr W strumieniu .
o gaz—ciecz
zasilajacym
Azot 1 0,221 1 66,67
Wodor 2 0,663 50,00
Amoniak 3 0,110 0,015
Argon 4 0,002 100,00
Metan 5 0,004 33,33
7'=306,6 K P=13,79 MPa
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Rys. 1.6. Schemat bilansowy kondensatora do oddzielania amoniaku (przyktad 1.6).
Oznaczenia sktadnikow uktadu: 1 — azot, 2 — wodor, 3 — amoniak, 4 — argon, 5 — metan

Rozwigzanie:

Rownania bilansowe

Fixi = Foxar + Faxs (1)
Fix12 = Foxay + Faxs (2)
Fixi3 = Foxa3 + F3xas (3)
Fix14= Foxos + F3x34 “4)
Fixis = Foxas + F3xss (5)

Ograniczenia dla utamkéw molowych

Xt xptxs+xgtxs=1 (6)
Xo1 + X0 X3t xos x5 =1 (7

X31F X3t X33t tass=1 )

Ograniczenia procesowe

X1 = Kixs )
X2 = Koxs, (10)
X23 = Ksx33 (11)
X24 = Kuxsy (1 2)
X5 = Ksx3s (13)

Réwnania (9)—(13) wynikaja bezposrednio z definicji statych réwnowagi ciecz
—para w kondensatorze czg$ciowo skraplajacym.
Liczba zmiennych

N,=N;(N.+1)+N,=3(5+1)+5=23.
Liczba zmiennych decyzyjnych
N;=N,-N,=23-13=10
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Do rozwiazania powyzszego ukltadu rownan wybieramy jako zmienne projektowe
Fy, x11, x12, x13, x5 oraz wszystkie state rownowagi. Z roéwnania (6) obliczamy bezpo-
srednio x4 pozostaje wigc uktad 12 rownan nieliniowych z 12 niewiadomymi, ktory
przed przystapieniem do numerycznego obliczania mozna jeszcze uprosci¢ przed do-
konanie podstawien. Posta¢ réwnan (9)—(13) jest podobna. Mozna je przedstawi¢ na-

stepujaco:
XZJ':[(J')Q]', j: 1,2,..., 5.

Po podstawieniu w miejsce x; odpowiedniego wyrazenia Kpx;; w rownaniach
(1)—(5) otrzymamy 5 rownan w nastgpujacej postaci:

Fixij = FoKpxs; + Fax;

W rownaniach tych wystepuje 7 zmiennych, aby zatem uktad mozna bylo rozwia-
za¢, musimy doda¢ réwnania (7) oraz (8) z takim samym podstawieniem jak w réwna-
niach (1)—(5), tj. Kjx3; zamiast x;.

Najdogodniej uktad ten rozwiaza¢ metoda Newtona—Raphsona za pomoca kom-
putera. W tym celu uktad nalezy przeksztalci¢ do postaci zblizonej do zapisu macie-
rzowego tak, aby byt on zrozumiaty dla programu komputerowego. W tym celu zapis
zmiennych zostanie dostosowany do zapisu jezyka Pascal i zmienne X[1], X[2], X[3],
X[4], X[5], X6[6] i X[7] beda oznacza¢ odpowiednio: F5, F3, X31, X32, X33, X34 1 X35. PO
dokonaniu odpowiednich przeliczen otrzymuje si¢ uklad réwnan nieliniowych
w postaci, w jakiej wprowadza si¢ go do programu NEWT RAPH, ktory omowiono
na koncu niniejszego rozdziatu.

F[1]:= 66.67*X[1*X[3] + X[2I"X[3] - 44.2;

F[21:= 50*X[1]*X[4] + X[2]*X[4] - 132.6;

F[3]:= X[3] + X[4] + X[5] + X[6] + X[7] - 1;

F[4]:= 66.67*X[3] + 50*X[4] + 0.015*X[5] + 100*X[6] + 33.33*X[7] - 1;
F[5]:= 0.015"X[1]*X[5] + X[2I"X[5] - 22;

F[6]:= 100*X[1]*X[6] + X[2J*X[6] - 0.4:

F[7]:= 33.33"X[1IX[7] + X[2I"X[7] - 0.8;

Kolejnos¢ réownan F[1]-F[7] moze by¢ inna niz przedstawiona, jednak nalezy
zwroci¢ uwage,, aby w rownaniu pierwszym byta zmienna X[1], w drugim — zmienna
X[2] itd. Konieczno$¢ taka wynika z wybranej metody rozwiazywania uktadu réwnan
nieliniowych. Program NEWT RAPH moze rowniez stuzy¢ do rozwiazywania innych
uktadéw rownan po odpowiedniej modyfikacji, polegajacej na wpisaniu innego zesta-
wu réwnan. Rozwigzanie powyzszego uktadu rownan jest nastepujace:

X[1]1=180,28959 X[2]=19,71041  X[3]=0,00367 X[4]=0,01468

X[5]1=10,981500  X[6]=0,00002 X[7]1=0,00013

Po obliczeniu z rownan (9)—(13) warto$ci utamkoéw molowych strumienia F,
otrzymujemy nastgpujace rozwiazanie:
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Tabela 1.1. Wyniki obliczen w przyktadzie 1.6

Strumien X;;

Nr “[]liliijlr;ﬁic Azot Wodér | Amoniak | Argon Metan
1 200,0000 0,2210 | 0,6630 0,1100 0,0020 | 0,0040
2 180,2896 0,2447 | 10,7340 0,0147 0,0022 | 0,0045
3 19,7104 0,00367 [ 0,01468 | 0,98150 | 0,00002 | 0,00013

Przyklad 1.7. W kolumnie destylacyjnej rozdziela si¢ 1000 kg/h mieszaniny za-
wierajacej 50% (sktad w % mas.) benzenu, reszt¢ stanowi toluen. Destylat zawiera
98,5% benzenu, ciecz wyczerpana za$ — 0,032% benzenu. Stosunek orosienia wynosi
0,585. Sporzadzi¢ bilans pracy kolumny.

@bB -

-

'_‘JF Xq10 Xgp
- s
F, —
—
—
X1 X12 —
—
—

5

X

A 312

X3

Rys. 1.7. Schemat bilansowy rozdziatu benzenu i toluenu
w kolumnie destylacyjnej (do przyktadu 1.7): 1 — benzen, 2 — toluen

Rozwigzanie. Destylacje frakcyjna mozna prowadzi¢ z wigksza efektywnoscia,
gdy czgs$¢ destylatu jest zawracana do kolumny (zwykle na szczyt) w postaci tzw.
orosienia. Przez stosunek orosienia rozumie si¢ stosunek nat¢zenia przeptywu stru-
mienia zawracanego do kolumny (orosienia) do nat¢zenia przeptywu destylatu.

Jak wynika z rys. 1.7, w uktadzie kolumny destylacyjnej mozna wyr6zni¢ dwa ob-
szary bilansowe A4 i B, zaznaczone prostokatami. Do obszaru 4 strumienie dochodza
z zewnatrz (moze by¢ ich wigcej, gdy sa jeszcze inne strumienie zasilajace)
i wychodza na zewnatrz. W obszarze B mozemy wyr6zni¢ podsystem, ktory grupuje
strumienie wewngtrzne. Strumien odbierany ze szczytu kolumny rozdziela si¢ na de-
stylat () i orosienie (Fs). Jezeli rozdzielacz orosienia potraktuje si¢ jako samodzielna
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jednostke procesowa, to dla kolumny mozemy napisa¢ dwa rownania bilansowe dla
obydwu sktadnikow mieszaniny i dwa dla rozdzielacza. Oznacza to, ze sporzadza sig
dwa bilanse: dla obszaru 4 i dla obszaru B.

Dla kolumny:
Fixy1 = Foxar + Fsxs (D
Fix1 = Foxa + Fsxy (2)

Dla rozdzielacza:
Foxy) = Faxay + Fsxs;
Foxyy = Faxap + Fsxsy

Przy zalozeniu rownosci sktadow strumieni F,, Fy i Fs ostatnie dwa roOwnania nie
sa niezalezne i sprowadzaja si¢ do nastgpujacego wyrazenia:

F,=F;+F; 3)
Ograniczenia dla utamkow masowych:
xiptxp=1 4)
X3 txsn =1 &)
X41 T xpp =1 (6)

Ograniczenia procesowe:

FS
—>=0,585 7
7 ()

4

Liczba zmiennych N, = 11 (5 natgzen przeptywu, 6 ulamkéw masowych), liczba
rownan N, = 7 (3 rownania bilansowe, 3 ograniczenia dla utamkoéw masowych,
1 ograniczenie procesowe). Liczba zmiennych decyzyjnych wynosi zatem;

Ns=N,-N,=11-7=4

Zgodnie z tredcia zadania przyjmujemy: x;1, X31, X41 1 F jako zmienne decyzyjne
(wiadome). Zadanie rozwiazano, postugujac si¢ znanym juz programem EUREKA.

Solution:
Variables Values
F1 =1000.0000
F, =778.36306
F3 =508.91920
Fs+ =491.08080
Fs =287.28227
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x11 =.50000000
x12 =.50000000
x31 =.032000000
x32 =.96800000
X41 =.98500000
X42 =.015000000
Maximum error is 5.6843419e-14

Przyklad 1.8. Dany jest proces technologiczny, w ktérym otrzymuje si¢ polimer
w ilosci 10000 kg/h. Polimeryzacje prowadzi si¢ metoda suspensyjna z uzyciem czterech
czesci wody na jedna czgs¢ monomeru. Proces sktada sig z nastgpujacych operacji:

a) polimeryzacji,

b) neutralizacji katalizatora,

c) filtracji,

d) suszenia polimeru,

e) odzysku nieprzereagowanego monomeru.

Parametry procesu:

e stopien konwersji w jednorazowym przejsciu przez reaktor — 0,90,

e ilos¢ katalizatora — 1kg/100 kg monomeru,

e ilos¢ wody do przemywania polimeru na filtrze — 1kg/1 kg polimeru,

e wydajno$¢ kolumny odzysku monomeru — 98%,

e zawarto$¢ wody w polimerze po filtracji — 5%,

e zawarto$¢ wody w produkcie koncowym — 0,5%,

e straty polimeru w trakcie suszenia — 1%,

e czynnik neutralizujacy katalizator w ilosci 0,5 kg/ 1000 kg nieprzereagowanego
monomeru, wprowadzany do strumienia wychodzacego z reaktora.

Rozwigzanie. Po narysowaniu schematu procesu, oznaczamy przeplywajace stru-
mienie, numerujemy wystepujace w procesie substancje chemiczne i oznaczamy sym-
bolami utamki masowe wedlug przyjetego kryterium: 1 — monomer, 2 — woda,
3 — katalizator, 4 — polimer, 5 — czynnik neutralizujacy katalizator, 6 — produkt reakcji
substancji 3 + 5 (zakltadamy prosta sume mas substancji 3 i 5).

W procesie tym mozna wyrdzni¢ 5 jednostek procesowych, przez ktore przeptywa
6 substancji, ale nie wszystkie wystepuja we wszystkich strumieniach. W takim przy-
padku zmienne opisujace proces trzeba policzy¢, co w zasadzie nie jest trudne, ale
samo sformutowanie warunkéw zadania, gdy dotyczy ono proces ztozonego z wielu
jednostek procesowych w taki sposob, aby $cisle trzymac¢ si¢ podanych zasad, moze
juz nie by¢ takie proste. Podobnie jak w przypadku niektorych zadan matematycz-
nych, zadanie bilansowe mozna rozwiazywa¢ wieloma sposobami. Przyktadowo
w podanym przykladzie oznaczono strumienie: zasilajacy i zawracany do reaktora
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Rys. 1.8. Schemat bilansowy procesu do przyktadu 1.8

jako strumienie mieszajace si¢ przed wejsciem do reaktora. Konsekwencja tego po-
winno by¢ opisanie strumienia taczonego jedna zmienna nat¢zenia przeptywu oraz
trzema zmiennymi sktadu. Zaktadajac, ze obydwa strumienie wchodza réwnoczesnie
do reaktora, zmniejszyliSmy o cztery liczbe parametrow opisujacych nasz proces. Mi-
mo to proces jest opisywany przez 39 zmiennych (V, = 39), w tym 11 natgzen prze-
ptywu i 28 utamkoéw masowych. Zgodnie z zatozeniami znanych jest 7 zmiennych: Fg,
X2, Xe2, Xs52, X35, X111 1 X112. Zakladamy, ze x;;; rdwna si¢ zeru, co oznacza, ze ubytki
monomeru podczas regeneracji znajduja si¢ w cieczy wyczerpanej odprowadzanej z
kolumny destylacyjnej. Aby rozwiaza¢ bilans materiatowy wedlug procedury
z poprzednich przyktadéw, nalezatoby napisa¢ N, = N, — N; = 39 — 7 = 32 roéwnania two-
rzace uktad niezaleznych rownan nieliniowych i uklad ten rozwiazaé. Zadanie to jest
oczywiscie wykonalne, ale przedstawimy nieco inny algorytm obliczen, a do zadania
powrbcimy jeszcze w jednym z nastgpnych rozdzialow ksiazki.

Ostatnim etapem procesu jest suszenie polimeru. Dane, jakimi dysponujemy,
umozliwiaja wykonanie bilansu masowego suszarki niezaleznie od bilansu pozostatej
czegsci procesu, w ktorym nalezy ,.,rozsuptac” petle zawrotu monomeru.

Roéwnania bilansu materiatowego suszarki:

Fexey = Fxgy + Fxg, (1)
Fexes = Fx74 + Fxgy ()
Ograniczenia dla utamkéw masowych:
Xe2 T x64 =1 3)
X7+ x74=1 “4)
Xgp T xgg = 1 (5)



22 Rozdziat 1. Bilans materiatowy

Po podstawieniu: Fg = 10000 kg/h, xg, = 0,005, xs, = 0,05 tatwo obliczamy pozo-
state wartosci: x¢4 = 0,95, xg4 = 0,995, x7, = 0,826, x74 = 0,174, Fs = 10579,48 kg/h,
F;=579,48 kg/h.

Inne jednostki procesowe pracuja w tzw. petli, bilans materiatowy powinien zatem
by¢ tak wykonany, aby spetni¢ zalozenia zawrotu zregenerowanego monomeru. Mo-
zemy podobnie jak w przyktadzie 1.7 potraktowac nasz uktad jako catos¢ i, wzigwszy
pod uwagg strumienie wchodzace 1 wychodzace, utozy¢ najpierw rownania bilansowe
dla sktadnikéw procesu, tj. 6 rownan dla szesciu sktadnikow, a potem uktadaé rowna-
nia oparte na bilansie poszczegdlnych jednostek procesowych, korzystajac takze
zrdwnan ograniczen procesowych. Mozna jednak do zagadnienia podej$¢ inaczej
i zacza¢ uktadanie rownan ,,0od konca”, tj. opierajac si¢ na ograniczeniach (zatoze-
niach) procesowych i dodajac w miarg potrzeb rownania bilansowe:

stosunek masowy woda monomer:

Fixi + Frixin = 0,25F1x1, (6)
stopien konwersji w jednorazowym przej$ciu przez reaktor:
0,9F1x11 + 0,9F11x111 = Fexea (7
ilo$¢ katalizatora:

0,001 Fx1; + 0,001 F1x111 = Fixi3 (®)
ilo$¢ czynnika neutralizujacego katalizator:

0,0005-0,1Fx1; + 0,0005-0,1F1x111 = F3x35 9

ilos¢ produktu powstatego w wyniku neutralizacji katalizatora (zakladamy prosta
sume mas):

Fixi3 + Fxs3s = Foxos (10)
odzysk monomeru w kolumnie regeneracyjnej:
0,98Fgxo; = F11x111 (11)

Nastepnie wypisujemy rownania bilansowe, np. bilans wody wokot filtru, bilans
kolumny, bilans strat monomeru i bilans wody w obrgbie kolumny

Fix1p + Fsxsp = Fexep + Foxop (12)
Foxor + Foxoy + Foxos = Fioxi01 + Fioxi02 + Floctos + Friixin - (13)
Fixn —Fioxion = 10050,505 (14)
Foxgy = FioX102 (15)

Postepujac w ten sposob, tworzymy uktad rownan nieliniowych. Istnieje jednak
prosty sposob przeksztatcenia tych rownan w réwnania liniowe przez przyjgcie

Fixy=f;
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gdzie f; jest natgzeniem przeptywu skltadnika j w strumieniu i. Przepiszmy wigc rownania
(6)—(15), dokonujac odpowiedniego podstawienia oraz zmieniajac ich kolejnos¢.

Jui=025fi+ fin=0

fio—for =-9521,531

0,001 fi1 = fi3 + 0,001 fi1, =0

0,00005 f;, — fas + 0,00005 f;;; =0

0,98 fo —f111=0
Jo1 T fo2 = fro1 12 —finn =0

Jistfis—fos=0

fi1 = fio1 = 10050,505

f92 —floz =0

0,9 fi1 +0.9 fi1; = 10050,505

(1
2
3)
(4)
)
(6)
(7
®)
©)
(10)

W ten sposéb uzyskaliémy uktad 10 rownan liniowych z 10 niewiadomymi.
W réwnaniu (6) otrzymanym z rownania (13) pominigto sktadniki fos i fi06, poniewaz
fos — fios = 0. Przedstawienie tego ukladu rownan w zapisie macierzowym uzasadnia
taka, a nie inng kolejnos¢ rownan (1)—(10). Macierzowy zapis rownania wykonany
zostat za pomoca programu MATHCAD [].

1 20250 0
0 1 00
0001 0 =-10

000005 0 0 —1
0o 0 00
0 0 00
0 0 1 1
10 0 0
0 0 00

L 09 0 00

0
0
0
0
0,98
1
0
0
0
0

0
-1

0
0
0
1
0
0
1
0

0 0 0
0 0 0
0 0 0
0 0 0
0 0 0
0 —1-1
-10 0
0 -10
0 0 -1
0 0 0

1
0
0,001
0,00005

-1
-1

0

0

0

09 |

fi4

fo1
flo2

fi11

0
— 9521,531

10050,505
0
| 10050505 |

Jezeli uktad sktada si¢ z wigkszej liczby rownan, celowe jest sprawdzenie, czy
uktad ten sktada si¢ z rownan niezaleznych. Do tego celu wygodnie jest zastosowaé
metode ortogonalizacji Gramma—Schmidta, ktora wskaze rzad macierzy, ktoéry odpo-
wiada liczbie rownan niezaleznych wystepujacych w uktadzie. Na metodzie tej opiera
si¢ program MATRANK napisany w jezyku Pascal i przedstawiony na koncu roz-
dzialu. Po wprowadzeniu danych rozszerzonej macierzy program MATRANK wyka-
zuje niezalezno$¢ réwnan (1)—(10).
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Do rozwiazania tego ukladu mozna uzy¢ dowolnego programu rozwiazujacego
uktady réwnan liniowych. Na koncu rozdziatu przedstawiono program LIN SYSG,
ktéry moze by¢ do tego celu uzyty. Korzystajac jednak z zapisu macierzowego uktadu
rownan (1)—(10), wykonanego w programie MATHCAD, mozliwe rowniez byto wy-
korzystanie jego opcji stuzacej do rozwiazywania uktadu rownan liniowych:

1 -0250 0 0
0 1 00 0
000 0 -10 0
000006 0 0 -1 0
w_| 0 0 0 0o0%
0 0 0 0 1
0 0 110
10 00 0
0 0 00 0
L 09 0 00 0

000 1
000 0
0 0 0 0001
0 0 0 000005
000 -1
0 -1-1 -1
~10 0 0
0-10 0
0 0-1 0
000 09 |

0
— 9521,531

10050,505
0
| 10050,505 |

o

soln: = M-V soln: =

© 00 N O O, W NN -

0
1.007-10¢
4.467-104

11.67
0.558
1.117-104
5.419-104
11.726
22.334
5.419-104
1.094-10°

Rozwiazanie stanowi wektor soln:, ktory jest zapisany w konwencji programu
MATHCAD, tj. miejsca dziesigtne sa oddzielone kropka, oraz numeracja wektora
rozwiazan zaczyna si¢ od zera. Na podstawie powyzszego rozwiazania pozostale pa-
rametry procesu mozna juz obliczy¢ za pomoca prostych dziatan arytmetycznych.
W tabeli 1.2 podano bilans materialowy tego procesu.

Tabela 1.2. Wyniki obliczen w przyktadzie 1.8

Numer Natezenie przeptywu sktadnika, f;;, kg/h F=3f;
1 10072,8 44668,9 | 11,17 - - - 5475292
2 1116,72 | 44668,9 | 11,17 | 10050,51 - - 5584731
3 - - - - 0,55 - 0,55
4 1116,72 | 44668,9 - 10050,51 - 11,72 55847,86
5 - 10050,5 - - - - 10050,51
6 - 528,97 - 10050,51 - - 10579,48
7 - 478,97 - 100 - - 578,97
8 - 50 - 9950 - - 10000
9 1116,72 54190,4 — - — 11,72 55318,88
10 22,33 54190,4 - - - 11,72 54224,49
11 1094,39 — — — — — 1094,39
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1.2. Bilans materiatowy uktadéw z reakcja chemiczna

Bilans materialowy wynika z zastosowania prawa zachowania masy. W poprzed-
nich przyktadach analizowano bilanse w obrgbie jednostek procesowych, w ktérych
nastgpowat przeplyw masy. Substancje biorace w nim udzial nie zmienialy jednak cha-
rakteru chemicznego. Nawet w przyktadzie 1.8, w ktorym monomer polimeryzowat, w
bilansie masowym nie miato to znaczenia, poniewaz zatozyliSmy, Ze nie przebiegaja reak-
cje uboczne i masa utworzonego polimeru odpowiadata Scisle masie spolimeryzowanego
monomeru. Jezeli w obregbie jednostki procesowej zachodzi reakcja chemiczna, w ktorej
nast¢puje zmiana struktury molekularnej i sktadu ilosciowego uktadu, to mimo ze catko-
wita ilo$¢ materii jest zachowana, sposob sporzadzania bilansu masowego musi by¢ pod-
porzadkowany regutom rzadzacym przebiegiem reakcji chemicznych.

Roéwnania reakcji chemicznych sg zrodlem wielu informacji, np. rownanie syntezy
metanolu

2H, + CO == CH,OH (1.2.1)

okresla, w jakich proporcjach wchodza w reakcj¢ substraty oraz jaka ilo§¢ produktu
jest tworzona. Rownanie napisane wedtug tego schematu przedstawia reakcje odwra-
calna, w ktérej dla danych warunkéw ustala si¢ stan rownowagi, w jakim stopniu re-
akcja moze zaj$¢ w kierunku od substratow do produktow, czyli jaki maksymalny
stopien przereagowania moga osiagnaé reagenty. Stezenia w stanie rownowagi
w okreslonych warunkach mozna obliczy¢ na podstawie funkcji termodynamicznych,
podobnie jak efekt energetyczny reakcji.

Roéwnanie reakcji chemicznej przedstawione wedlug powyzszego schematu jest
roOwnaniem zbilansowanym. Oznacza to, ze liczba atomow kazdego pierwiastka jest
taka sama po obu stronach rownania. Wspotczynnik stechiometryczny j-tego sktadni-
ka v jest zawsze liczba wymierng 1 czgsto catkowita. Jest on napisany przed symbo-
lem atomu (czasteczki) i zgodnie z umowa przyjeto, ze wspolczynnik stechio-
metryczny jest dodatni dla produktu i ujemny dla substratu. Kazda reakcj¢ chemiczna
mozna zatem zapisa¢ w postaci

dv.S; =0 (1.2.2)
J

gdzie S; jest j-tym zwiazkiem chemicznym, a sumowanie nastgpuje po wszystkich
substratach i produktach bioracych udziat w reakcji.
Réwnanie bilansowe dla k-tego pierwiastka w reakcji chemicznej ma postac:

(1.2.3)

c

Nc
dDvmy =0, k=12 _.,N
j=1
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w ktorym my; jest liczba atomow k-tego pierwiastka w j-tym zwigzku, a sumowanie
odbywa sig po wszystkich substratach i produktach.

Rozwazane poprzednio ukltady rownan bilansu materiatlowego dla procesow usta-
lonych, nie zwigzanych z reakcjami chemicznymi, przedstawiano w postaci

Nc
Y Fx; =0, j=12_.,N (1.2.4)
Jj=1

gdzie F; jest natezeniem przeptywu i-tego strumienia (ze znakiem dodatnim dla stru-
mieni doptywajacych do uktadu oraz ze znakiem ujemnym dla strumieni z niego od-
ptywajacych). Lewa strona rownania (1.2.4) wyraza szybko$¢ akumulacji j-tego
sktadnika w obregbie uktadu i jest ona rowna zeru w stanie ustalonym.

Jezeli w uktadzie zachodzi reakcja chemiczna, to jej szybko$¢ mozna wyrazi¢ za
pomoca wypadkowej szybkosci powstawania (zaniku) j-tego sktadnika wedhug:

dn.
po LT (1.2.5)
v, dt
lub
dnj

Zgodnie z rownaniem (1.2.6) szybko$¢ tworzenia lub zaniku j-tego sktadnika jest
proporcjonalna do wspotczynnika stechiometrycznego v;. Pochodna dn; /dt jest dodat-
nia dla produktéw i ujemna dla substratow reakcji. Dla reakcji syntezy metanolu
(row. 1.2.1) szybko$¢ zaniku tlenku wegla wyrazona np. w molach na jednostke czasu
jest dwa razy mniejsza niz szybkos$¢ zaniku wodoru, co wynika ze stechiometrii reak-
cji. Jezeli przyjmiemy, ze szybkos¢ tworzenia metanolu wynosi 5 mol/min, to szyb-
ko$¢ zaniku tlenku wegla wynosi rowniez 5 mol/min, wodoru zas — 10 mol/min.

Uwzglednienie w rownaniu bilansu materiatowego (1.2.4) reakcji chemicznej
w reaktorze pracujacym w stanie ustalonym prowadzi do wyrazenia:

| wypadkowa szybkos$¢ powstawania j-tego sktadnika w reaktorze |

N,

=v;r+Y Fx; =0, j=12..,N (1.2.7)

Z réwnania tego wynika, ze szybkos¢ akumulacji j-tego sktadnika w reaktorze (rowna
zeru w warunkach ustalonych) jest suma dwoch szybkosci: wypadkowej szybkosci
doptywu sktadnika do procesu i szybkosci jego powstawania w reakcji chemiczne;.
Bilans materialowy reaktora chemicznego opiera si¢ na prawie zachowania masy,
co wynika z rownania reakcji chemicznej i jej stechiometrii. Wypadkowa szybkos¢
powstawania k-tego pierwiaska, ktora musi dla kazdej reakcji chemicznej rownaé sig
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zeru, otrzymuje si¢ przez pomnozenie szybkosci tworzenia j-tego zwiazku przez liczbe
atomow k-tego pierwiastka w j-tym zwiazku my 1 zsumowaniu po wszystkich sktadni-
kach.

|[wypadkowa szybko$¢ powstawania |ierwiastka k& w reaktorze |

Nc Nv N('
Fxymy +rYy vmy =0 (1.2.8)
j=li=1 j=1

Zgodnie z réwnaniem (1.2.3), drugi czton roéwnania (1.2.8) jest roOwny zeru,
z czego wynika:

N, N,
D> Fxymy, k=12 .,N, (1.2.9)

j=1i=1

Z rownania (1.2.9) otrzymujemy uktad N, rownan po jednym dla kazdego z wyste-
pujacych pierwiastkow. Lewa strona rownania przedstawia wypadkowy doplyw pier-
wiastka k do reaktora i w stanie ustalonym musi on by¢ rowny zeru. Czgsto uktad N,
roOwnan utworzony z rownania typu (1.2.9) zawiera rOwnania, ktore nie sa niezalezne.

W réwnaniach (1.2.9) nie wystepuje szybkos¢ reakcji ». Bez danych szybkosci
powstawania wzglednie zaniku reagentow, nie mozna rozwigza¢ rownan bilansu mate-
riatowego. Pewnym udogodnieniem bytaby w takim przypadku znajomos¢ wydajnosci
reakcji. Dane te mozna uzyska¢ na podstawie:

e statej rownowagi reakcji chemicznej K,

e danych kinetycznych okreslajacych szybkos¢ reakcji.

Stala rownowagi reakcji chemicznej posrednio okre$la wydajnos¢ reakcji w stanie
rownowagi, jednak w praktyce wydajnos¢ produktu jest zawsze mniejsza niz wydaj-
no$¢ rownowagowa. Wartos¢ statej rownowagi okresla charakter danej reakcji. Dla
reakcji nieodwracalnych warto$¢ K jest duza (K >> 1) i wtedy substrat, ktory zostat
uzyty w ilo$ci mniejszej niz stechiometryczna, jest zuzywany catkowicie.

Rzeczywista wydajnos$¢ reakcji jest funkcja wyznaczana przez stala rownowagi
oraz szybko$¢ reakcji. Wydajno$¢ reakcji obliczona na podstawie termodynamiczne;j
statej rownowagi moze by¢ duza, ale czas dochodzenia do réwnowagi — zbyt dhugi.
W takim przypadku czynnikiem decydujacym o wydajnosci jest szybkos$¢ reakcji
w okreslonych warunkach (temperatura, ci$nienie oraz rodzaj katalizatora). Jezeli
szybko$¢ reakcji jest mala (tj. czas potrzebny do przebiegu reakcji jest dhugi
w pordwnaniu z czasem przebywania w reaktorze), stopien przereagowania jest okre-
$lony przez szybkos¢ reakcji i wtedy wydajnos¢ jest mniejsza od wydajnosci rowno-
wagowej obliczonej na podstawie statej rOwnowagi.

W obliczeniach bilansowych korzystne jest wprowadzenie stopnia przemiany, zde-
finiowanego jako stosunek tej ilosci sktadnika, ktory ulegt przemianie, do ilosci tego
sktadnika wprowadzonego do reakcji. Stopief przemiany ¢; skladnika j okresla naste-
pujace wyrazenie
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lelj - szzj
leu

(1.2.10)
gdzie: Fix;; — molowe natgZenie doptywu sktadnika j do reaktora, F>x,; — molowe na-
tezenie wyptywu sktadnika j z reaktora.

Jezeli stosunek molowy dwodch substratow w strumieniu zasilajacym jest roéwny
stosunkowi ich wspotczynnikow stechiometrycznych v, to stopien przemiany obu
substratow bedzie ten sam. Jezeli substraty nie wystgpuja w stosunkach stechiome-
trycznych, t stopien przemiany « bedzie rozny dla kazdego z substratéw. W praktyce
czesto stosuje si¢ nadmiar jednego z reagentoéw w stosunku do proporcji stechiometrycz-
nych po to, aby uzyska¢ mozliwie najwigkszy stopien przereagowania innego reagenta.

Przyklad 1.9. Przeanalizowa¢ zagadnienie bilansu materiatowego reaktora,
w ktorym zachodzi osiagajaca stan rownowagi reakcja syntezy amoniaku:

N, + 3H, = 2NH,

Strumien zasilajacy reaktor powstaje w wyniku zmieszania strumienia §wiezego su-
rowca ze strumieniem zawracanym, zawierajacym takze pewne ilosci amoniaku. Mie-
szanina przed reakcja i mieszanina poreakcyjna zawieraja te same sktadniki: 1 — azot,
2 — woddr, 3 — amoniak, 4 — argon, 5 — metan.

F

X1 X2 Xp30 X s X5 !

Xa10 %o X930 Xogp Xps

Rys. 1.9. Schemat bilansowy do przyktadu 1.9

Rozwigzanie: O wydajnosci reakcji syntezy amoniaku zgodnie z zatozeniem za-
dania decyduje stata rownowagi. Wyrazenie ja okreslajace stanowi rOwnanie ograni-
czenia procesowego:
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-2 2 2
_( P X23 _ _ P
() o ceres(f]
X21%22 P
w ktérym: P — ci$nienie, P° — ci$nienie standardowe, stad
2
K="2 (1)
X21%2

Ograniczenie dla utamkéw molowych:
Yo txptxpntxutxs=1 (2
Azot N:

2Fx11 + Fixis = 2F5x, + Foxos 3)
Wodor H:

2F x5+ 3F1x13 = 2F5x0 + 3F 3 (4)

Roéwnania bilansowe sktadnikow obojgtnych

Argon Ar:

Fix14 = Foxos Q)
Metan CHy:

Fix15 = Frxys (6)

Liczba zmiennych:
N,=N;(N.+1)+N,=2(5+1)+1=13
Liczba zmiennych decyzyjnych:
N;=N,—-N,=13-6=17

Jako zespdt zmiennych decyzyjnych wybieramy: F; = 219,09 kmol/h, x;; = 0,24531,
X12=0,73592, x;3 = 0,01330, x,4 =0,00183, x;5 = 0,00365, K = 0,1878.

Réwnania (1)—(6) z wyjatkiem rownania (2) sa réwnaniami nieliniowymi. Do ich
rozwiazania zastosujemy znany z jednego z poprzednich przykladéow program
NEWT_RAPH. Musimy je zatem przeksztatci¢ do formatu akceptowanego przez pro-
gram. Zamiast F'j, X1, X2, X23, X24 [ X25 podstawiamy odpowiednio: X[1], X[2], X[3],
X[4],X[5]1 X[6].

Po podstawieniu wielkosci znanych i odpowiednim przeksztatceniu otrzymujemy
uktad rownan, ktory wpisujemy do programu NEWT RAPH w procedurg ,,Funkcja”.
Uktad ten ma nastepujaca postaé:

F[1]:= X(]*X[5] - 0.4009;
F[2l:= 2°XMTX[2] + X(1*X[4] - 110.4;
F[31:= 2°XM]*X[3] + 3*X[1]*X[4] -331.198;
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F[41:= XIATXIA(X2IXI3IXI3IPXI3]) - 0.18786;
F[5]:= X[2] + X[3] + X[4] + X[5] + X[6] - 1;
F[6]:= X[1]*X[6] -0.7996;

Po uruchomieniu programu i podstawieniu warto$ci rozwigzania probnego(100,
0,5, 0,5, 0,5,0,510,5) otrzymujemy rozwiazanie:

Fz = 199,9997, Xo1 = 0,221, Xy = 0,663, Xp3 = 0,1 10, Xo4 = 0,002 iX25 = 0,004

Bez trudu mozemy tu rozpozna¢ zesp6t danych uzytych jako dane wejsciowe
w przyktadzie 1.8.

Jezeli mamy do dyspozycji program komputerowy, ktory ma dobrze zaprogramo-
wany modul do rozwigzywania rownan nieliniowych, to mozemy go zastosowac¢ do
rozwigzania podanego uktadu réwnan. Odwolamy si¢ do niezawodnego programu
MATHCAD. Program ten wymaga podania warto$ci rozwiazania probnego, po czym
pod stowem kluczowym Given, wpisuje si¢ uktad rownan w klasycznej notacji. Roz-
wigzanie zawiera wektor oznaczony stowem kluczowym vec. Sposdb oznaczenia
zmiennych, podobny do zastosowanego poprzednio, zostat podporzadkowany wyma-
ganiom programu, lacznie ze sposobem pisania liczb dziesigtnych (kropka zamiast
przecinka). A oto pelny wydruk uktadu rownan i jego rozwiazania.

X1=100

X2=0.5

X3=0.5

X4=0.5

X5=0.5

X6=0.5

Given

X1-X5=0.4009

2X1-X2+X1-X4=110.4

2X1-X3+3X1-X4=331.198

2
X4 5 = 0.1878
X2 - X3
X2+X3+X4+X5+X6=1
X1-XX6=0.7996
Vec:=Find(X1,X2,X3,X4,X5,X6)
200.003
0.221

0.663
Vec= 0.11

2.004-10°°
3998107

Poroéwnanie rozwiazan otrzymanych przez obydwa programy wskazuje na peina
zgodnos$¢ otrzymanych wynikéw z doktadnos$cia do przyjetych granic zbieznosci.
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Przyklad 1.10. Mieszaning gazoéw o stechiometrycznym sktadzie N,:H, = 1:3 sto-
sowang do syntezy amoniaku otrzymuje si¢ przez zmieszanie dwoch rodzajow gazow:

1 — gazu tzw. technologicznego o sktadzie: 78% N, 20% CO 1 2% CO,,

2 — gazu wodnego o sktadzie: 50% H, i 50% CO.

Sktad gazéw podano w % molowych. Tlenek wegla musi zosta¢ usunigty, ponie-
waz zatruwa katalizator syntezy amoniaku. W tym celu gaz wodny poddaje si¢ w spe-
cjalnym procesie reakcji z parag wodna:

CO + HzO = C02 + Hz

Zaktadajac, ze dysponujemy gazem technologicznym w ilo$ci 1000 kmol/h oraz ze:

e stosunek molowy Nj:H, w strumieniu koncowym musi wynosi¢ 1:3,

e zawarto$¢ pary wodnej w strumieniu koncowym nie moze przekracza¢ 5% mol.,
obliczy¢ sktad strumienia koncowego oraz pozostate wartosci natezen przepltywu.

Xypp Xyzo Xaar Xys

Rys. 1.10. Schemat bilansowy procesu do przyktadu 1.10

Rozwigzanie: Zal6zmy, ze proces usuwania CO oraz mieszania gazow odbywa si¢
w jednej jednostce procesowej. Aby zbytnio nie upraszczac¢ przyktadu, dodajmy, ze
jest to jednostka procesowa o ,,dowolnie skomplikowanej konstrukcji”. W rozpatry-
wanym uktadzie mamy do czynienia z reakcja chemiczna, zatem bilans procesu wy-
godnie jest sporzadzi¢, opierajac si¢ na prawie zachowania atoméw. Na rysunku 1.10
przedstawiono schemat bilansowy procesu wraz z naniesionymi parametrami okre§la-
jacymi jego przebieg. W procesie biora udzial nastepujace substancje chemiczne:
1 —azot, 2 — tlenek wegla, 3 — dwutlenek wegla, 4 — wodor i1 5 — para wodna.

Dane sa nastepujace parametry: Fy, X1, X12, X22 I X45.
Roéwnania bilansowe dla atomow:

C: Fixiy + Fix13 + Foxon = Fyxus (D)
O: Fix1p + 2F x5 + Foxon + Faxss = 2Fsxa3 + Faxus 2)
H: 2F5x04 + 2F3x35 = 2Faxas + 2Fax4s 3)
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N: 2F 1x14 = 2F 4x4;

Ograniczenia dla utamkéw molowych:
xpp txp tpy =1

X Tx24 =1

X35=1

Xa1 X3 X044 x5 =1

Roéwnania ograniczen procesowych:
Xaa/Xs1 =3 )

Mamy zatem N, = 14 zmiennych, ktére na podstawie zalozen zadania wiaze N, =

9 réwnan. Aby rozwiaza¢ zadanie, musimy znac

Ny=N,—N,=14-9=5

zmiennych decyzyjnych. Mozemy si¢ zastanowié, czy zmiennej xs;s nie nalezatoby
umiesci¢ wsrod zmiennych decyzyjnych. Wartos¢ N, bylaby wowczas mniejsza o 1,
warto$¢ N, za$ wigksza o 1. I w tym przypadku problem bylby poprawnie okreslony,
tj. liczba stopni swobody bytaby rowna zeru, a liczba niewiadomych w uktadzie row-
nan odpowiadataby liczbie rownan. Po rozwiazaniu tego uktadu rownan otrzymujemy

nastgpujace wartosci parametrow bilansu masowego:

F1=1000,00 kmol/h
F,=2140,00 kmol/h
F5;=1502,10 kmol/h
F,=4642,10 kmol/h

x11 = 0,7800
x12=10,2000
x13=0,0200
X2 =0,5000
X24 = 10,5000
x35 = 1,000

x41 = 10,1680
x43=0,2778
X44 = 0,5040
x45 = 10,0500

Przyklad 1.11. W procesie chlorowania benzenu przebiegaja nastepcze reakcje
chemiczne, w wyniku ktorych otrzymuje si¢ mieszaning mono-, di-, tri- i tetrachloro-

benzenow reakcji:

4)

)
(6)
(7
(®)
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CeHs + Cl, = C¢HsCl + HCl
CeHsCl1 + Cl, = CeH4Cl, + HCI
Ce¢H4Cl, + Cl, = C¢H5Cl; + HCI
C¢H;3Cl; + Cl, = CsH,Cly + HCI

Produktem handlowym o najwigkszym znaczeniu jest w tym przypadku trichloro-
benzen, uzywany jako $rodek do prania ,,na sucho”, ale z charakteru reakcji nastep-
czych wynika, ze obecno$¢ pozostatych produktéw jest nieunikniona. Mieszajac chlor
i benzen w stosunku molowym 3,6:1 otrzymuje si¢ produkt o nastgpujacym sktadzie
(W% mol.):

benzen — 1%

chlorobenzen — 7%

dichlorobenzen — 12%

trichlorobenzen — 75%

tetrachlorobenzen — 5%.

Zatozywszy, ze do reaktora wprowadza si¢ 1000 mol/h benzenu, obliczy¢ natgze-
nie przeptywu strumieni wychodzacych z reaktora.

Rozwigzanie: W rozwazanej jednostce procesowej zachodzi reakcja chemiczna
i bilans masowy oprzemy na prawie zachowania atoméw. W reakcji biora udziat atomy
wegla, wodoru i chloru. Z bilansu atomdw otrzymamy trzy réwnania bilansowe. Schemat
procesu przedstawiono na rys. 1.11. Oznaczenia reagentow: 1 — chlor, 2 — benzen,
3 — chlorobenzen, 4 — dichlorobenzen, 5 — trichlorobenzen, 6 — tetrachlorobenzen, 7 —
chlorowodor.

Iy
3 X7
F,
F Rz Ryze Xap Ryso Ry
2
X2
F, 1
X

1

Rys. 1.11. Schemat bilansowy procesu do przyktadu 1.11
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Strumieniami produktéw sa: strumien 3 (gazy uchodzace z reaktora) oraz strumien

4 (produkty chlorowania). Proces opisuje N, = 13 zmiennych, wsrod ktorych znanych
jest Ny = 7 zmiennych decyzyjnych. Aby wigc poprawnie sporzadzi¢ bilans, trzeba
utozy¢ N, — Ny = 6 rdwnan, ktore beda rOwnaniami niezaleznymi.

Roéwnania bilansowe dla atomow:

C: 6F5x9 = 0Fsxsy + O0F4x43 + 6F4x4s + 6F 4x45s + 6F 4x46 (D
H: 6F5x5; = Faxsy + 6F s + SFaxss + 4F a4 + 3F s + 2F4x46 ()
Cl: 2F1xy; = 2F5x31 + Faxsy + Faxas + 2Fuxas + 3F s + 2F x4 3)

Ograniczenia dla utamkéw molowych (tylko w strumieniach 3 i 4, strumienie ben-

zenu i chloru przyjeto jako strumienie zawierajace wytacznie chlor i benzen, stad x;; =
X2, = | zostaty zaliczone do zmiennych decyzyjnych):

X31 + X37 = 1 (4)
Xap + X43 + Xaa T Xu5 tx46 = 1 Q)
Ograniczenia procesowe:

F; = 3,6F; (6)

Rozwiazanie tego uktadu rownan daje nastepujace zestawienie bilansu materiato-

wego:

F1=3600,0 mol/h
F,=1000,0 mol/h
F3;=3600,0 mol/h
F,=1000,0 mol/h

x1; = 1,0000
X2 =1,0000
x31 =0,2333
x37=10,7666
x4, =0,0100
x43=10,0700
X44=10,1200
x45=0,7500

X46 = 0,0500
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Przyklad 1.12. Oksiran, substancj¢ wyjsciowa do produkcji glikolu etylenowego,
otrzymuje si¢ w reakcji czeSciowego utleniania etylenu powietrzem z uzyciem katali-
zatora srebrowego. Reakcje utleniania etylenu do oksiranu zapisujemy nastepujaco:

C2H4 + 1/202 = C2H4O

Niestety, oprécz tej reakcji przebiega takze reakcja uboczna catkowitego utlenienia
etylenu z utworzeniem ditlenku wegla i wody

C2H4 + 302 = 2C02 + 2H20

Strumien zasilajacy reaktor zawiera 10% etylenu, ktory po przejsciu przez reaktor
ulega przereagowaniu w 25%, z czego 80% przypada na reakcj¢ glowna. Obliczy¢
sktad strumienia opuszczajacego reaktor, jezeli natezenie doptywu reagentow do re-
aktora wynosi 1000 kmol/h.

Rozwigzanie: W procesie utlenienia przebiegaja dwie rownolegle reakcje. Doko-
nujac bilansu masowego, musimy wzia¢ pod uwage te ograniczenia procesowe, ktore
wynikaja z zalozonego stopnia przereagowania oraz selektywnosci procesu. Schemat
reaktora przedstawiono na rys. 1.12. Oznaczenia reagentow: 1 — etylen, 2 — tlen, 3 —
azot, 4 — oksiran, 5 — dwutlenek wegla, 6 — woda.

F F,

11> ™12 13 Xa1> 2> X35 Koy Xa50 Xy

Rys. 1.12. Schemat utleniania etylenu (do przyktadu 1.12)

Z warunkoéw selektywnos$ci utleniania wynika, ze 20% etylenu przereagowuje
w reakcji gtownej, 5% za$§ — w ubocznej (catkowitego utleniania). Sporzadzimy row-
nania bilansowe reagentéw, a nast¢pnie uwzglednimy ograniczenia procesowe oraz
ograniczenia dla utamkéw molowych:

Rownania bilansowe sktadnikow:

0,75F1x11 = Foxy (D
Fix1p = Foxay + 0,5Fx04 + 2Fox05 + Foxye  (2)
Fix;3 = Foxxs (3)
Roéwnania ograniczen procesowych:

0,2F x11 = Fy x4 4)
0,05 2Fx1; = Faxps )

F2 X253 :F2 X6 (6)
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Stosunek tlenu do azotu w powietrzu:

X12 /X13 = 0,266 (7)
Rownania ograniczen dla utamkow molowych:
X txpptxg; =1 ()
X1 X0 HX03 F 04 FX05 X006 =1 )

Proces utleniania opisuje N, = 11 zmiennych, ktore wiaze N, = 9 rownan. Do roz-
wiazania tego uktadu powinna zatem wystarczy¢ znajomos¢ N, = 2 zmiennych decy-
zyjnych, ktérymi — zgodnie z trescia zadania — sa: F'; oraz x;;. Po rozwiazaniu uktadu
réwnan otrzymuje si¢ nastgpujace wartosci:

F,=1000,0
F,=975,0

x11 =0,1000
x12=10,1890
x13=0,7109
x21 = 10,0769
X2 =0,1529
x23=10,7291
x24 = 0,0205
x5 = 10,0102
X26=0,0102

1.3. Programy komputerowe

Zataczone programy komputerowe sa prostymi programami opracowanymi do
wykorzystania w komputerach osobistych, pracujacych pod systemem DOS. Podsta-
wowa ich cecha jest funkcjonalnos$¢. Moga one by¢ tatwo skompilowane za pomoca
kompilatoréw pracujacych na platformach Windows. Programy te sa powszechnie
dostepne; sa osiagalne przez Internet z terminali Politechniki Wroctawskiej .

1.3.1. Program MATRANK

Program MATRANK shuzy do okreslenia rzedu macierzy metoda ortogonalizacji
Grama—Schmidta. Metoda ta polega na utworzeniu zbioru wektorow ortogonalnych

"Przyktadowy adres internetowy serwera freeware: http://www.tocows.com/
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z danego zbioru wektorow. Zaldézmy, ze dany jest zbior wektoréw (kazdy ztozony
z n sktadowych) x;, x, ..., X,,. Zdefiniujmy wektory nastepujaco:

X )
y, =X, y, =X, —[yl 1}),1 itd.
Y.y

W og6lnym przypadku zalezno$¢ ta jest nastgpujaca:

j-1
y,=x, -3 ik [ Y i 2 m
=Lyl il

Wektory yi, ¥y2, ..., Y» sa Wzajemnie ortogonalne, a wektor y; jest ortogonalny do
X1, Xa, ..., X;_ 1. Wielko$¢ |y,| jest zwana norma euklidesowa y i jest definiowana jako

wi=|55?]

Jezeli podczas obliczen zdarza sig, ze norma euklidesowa y w ktdéryms z cztonow
wynosi zero lub jest bliska zera, to czton ten jest odrzucany w kolejnym cyklu obli-
czeniowym. Inaczej mowiac, ortogonalizacja Grama—Schmidta jest sposobem wyzna-
czania liczby niezaleznych wektorow w zbiorze wektorow.

Program MATRANK w zataczonej wersji bada niezalezno$¢ rzedéw macierzy,
ktorej wymiar nie moze przekracza¢ 20 rzedow i 20 kolumn. Badanie macierzy
o wigkszych wymiarach wymaga przedefiniowania tablicy Amat, mieszczacej ele-
menty macierzy A. Dzialanie programu przedstawia nastgpujacy przyktad.

Proces syntezy metanolu, w ktorym biora udzial nastgpujace reagenty: H,, CO,
CO,, CH;0H i H,O (pomijamy sktadniki obojetne), mozna opisa¢ za pomoca nastg-
pujacych reakcji:

CO +2H, = CH;0H (1

CO, +H,=CO +H,0 2)

CO,+3H,=CH;0H+H,0 (3)

Dla tego uktadu réwnan chemicznych ustala si¢ macierz wspolczynnikow ste-
chiometrycznych.

Reagent
Reakcja
CcO CO, H, CH;0H H,O
1) -1 0 -2 1 0
?2) 1 -1 -1 0 1
(3) 0 —1 -3 1 1

Po uruchomieniu programu na ekranie pojawia si¢ informacja o programie oraz

pytanie o liczbg rzedow macierzy (ca) oraz liczbe kolumn (ra). Nastgpnie program
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zada wprowadzenia warto$ci wspdtczynnikéw (wyrazéw macierzy) rzedami, zgodnie
z kolejnoscia reakcji. Czynnosci te zawarte sa w procedurze Wprowadz-Dane. Po niej
uruchamiana jest procedura Grama—Schmidta, ktorej rezultatem sa nastgpujace infor-
macje na ekranie monitora:

rzad macierzy = 2
réwnanie 1 - niezalezne,
réwnanie 2 - niezalezne,
réwnanie 3 - zalezne.

Warto zaznaczy¢, ze program MATRANK rozpoznaje niezaleznos¢ réwnan po-
czawszy od pierwszego rownania. Jezeli w podanym przykladzie zamienimy kolej-
nos$¢ réwnan, to za rOwnanie zalezne zostanie uznane roOwnanie trzecie. Oznacza to, ze
w uktadzie trzech rownan dwa sa rownaniami niezaleznymi.

#
# PROGRAM MATRANK
#

program Matrank;
{BN-}
uses DOS,Crt;
type Amat = array[1..20,1..20] of real;
var A:Amat;
ra,ca,i,j;integer;

procedure Informacja;

begin

CIrScr;

gotoXY(10,6);

writeIn('Program wyznacza rzad macierzy metoda ortogonalizcji");
gotoXY(25,8);

writeln("  Gram-Schmidta’);

gotoXY(8,12);

writeln;

end;

procedure Wprowadz_Dane;
begin
write('Podaj ilosc rzedow macierzy (MAXIMUM 20) );
readin (ca);
writeln;
write('Podaj ilosc kolumn macierzy (MAXIMUM 20) ');
readin(ra);
ClrScr;
fori:= 1 to ca do begin
for j:= 1 to ra do begin
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write(' ACiL =0
readin (A[},i]);
writeln;
end;
ClrScr;
end;
end;

procedure Gram_Schmidt ( A:Amat; ra, ca:integer);

type Bmat = array[1..20,1..20] of real;
Lmat = array[1..20] of integer;
var B: Bmat; L: Lmat;
Term,Term1,Term2,Anorm:real;
i,j,k,k1,Nrank:integer;

begin
for j:=1 to ca do begin
Li=1;
end;
for k:=1 to ra do begin
Blk,11:=Ak,1];
end;
for j:=2 to ca do begin
k1:=j-1;
for k:=1 to ra do begin
Blk,jl:=ALk,]l;
end;
fori:=1to k1 do begin
if (L[i] = 1) then begin
Term1:=0;Term2:=0;
for k:=1 to ra do begin
Term1:=Term1 + B[k,i]*ALk,j];
Term2:=Term2 + BLk,i]*B[k,];
end;
end;
Term:=Term1/Term2;
for k:=1 to ra do begin
Blk,jl:=B[k,j] - Term*Blk,];
end;
end;
Anorm:=0;
for k:=1 to ra do begin;
Anorm:= Anorm + BK,jI*B[K,j;
end;
if ( Anorm)< 1E-08 then L[j]:=0;
end;
Nrank:=0;

39
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for j:=1 to ca do begin
if (L[i]) =1 then
Nrank:=Nrank + 1 ;
end;
writeln (' Rzad macierzy = ',Nrank);
writeln;
for j:=1to ca do begin
if (L[] = 0) then
writeln(' Rownanie
if (L[] =1) then
writeln(' Rownanie

J, - zalezne );

J, - niezalezne ');

writeln;
end;
end;
begin
Informacja;

Wprowadz_Dane;
Gram_Schmidt (A, ra,ca);
end.

1.3.2. Program LIN_SYSG

Program LIN SYSG shuzy do rozwiazywania uktadow rownan liniowych metoda
eliminacji Gaussa. Uktad rownan liniowych zapisuje si¢ w postaci (zgodnej z kon-
wencja programu Pascal):

Program LIN-SYSG sklada si¢ z trzech podprogramow: Informacja, Wpro-
wadz_Dane oraz Gauss Plus. Po uruchomieniu programu na ekranie pojawia sie in-
formacja, ze program rozwiazuje uktad rownan liniowych (maksymalnie 20 réwnan
liniowych z 20 niewiadomymi) i ponizej tej informacji pojawia si¢ zadanie o podanie
liczby réwnan w rozwiazywanym ukladzie (ra). Podprogram Wprowadz Dane wyma-
ga wprowadzenia elementéw macierzy wspotczynnikow A[m,n] oraz wektora B[m].
Wprowadzone dane sa lokowane w tablicach Amat i Bmat. Po zakonczeniu tej opera-
cji wlacza si¢ podprogram Gauss_Plus, ktory rozwiazuje uktad rownan metoda elimi-
nacji Gaussa. Dokladny opis tej metody mozna znalez¢ w podrecznikach matematyki.

Podprogram Gauss_Pluss oblicza najpierw wyznacznik wprowadzonej macierzy
D1 i w przypadku, gdy rowna si¢ on zeru, program zostaje przerwany i na ekranie
pojawia si¢ napis: ,,MACIERZ OSOBLIWA!!!”

Omawiany program nadaje si¢ do rozwiazywania wigkszych ukladéw réwnan li-
niowych pod warunkiem przedefiniowania tablic, tak aby mogty one pomiesci¢ wigk-
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sza liczbg danych. Progam LIN SYSG zostat uzyty do rozwiazania uktadu rownan w
przyktadzie 1.8.

#
Program LIN_SYSG

=+

program Lin_Sysg;
{5N-}
uses DOS,Crt;
type Amat = array[1..20,1..20] of real;
Bmat = array[1..20] of real;
Dmat = array[1..20] of real;
var A:Amat;B:Bmat;D:Dmat;
ra,ca,i,j:integer;

procedure Informacja;

begin

ClrScr;

writeln(’ Program ten rozwiazuje uklad rownan liniowych ");
writeln(’ metoda eliminacji Gaussa );

writeln;writeln;

writeln("  Uklad moze zawierac 20 rownan z 20 niewiadomymi typu ');
writeln;writeln;

writeln(' ~ A[1,17°X[1] + A[1,2]"X[2] + A[1,3]*X[3] + ... = B[1]);
WHLEIN(" o o),
writeln;

writeln(' ... + A[20,19]*X[19] + A[20,20]*X[20] = B[20]);
writeln;

end;

procedure Wprowadz_Dane;
begin
writeln;writeln;
write('  Podajilosc rownan  ');
readln (ra);
ca:=ra;
writeln;
CIrScr;
writeln("  Podaj wspolczynniki rownan ');writeln;

fori:= 1 to ra do begin
for j:=1 to ca do begin
write(’ ACiL =0
readin (A[i,j]);
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writeln;
end;
ClrScr;

end;
writeln('Podaj wartosci wektora stalych ');writeln;

fori:=1 to ra do begin
write(' B(i') ="
readin (BI[i]);
writeln;
end;
ClrScr;
end;

procedure Gauss_Plus (A:Amat;B:Bmat;ra:integer);

type Lmat = array[1..20] of integer;
ARmat = array[1..20] of real;
B1mat = array[1..20] of real;
A1mat = array[1..20,1..20] of real;

var L:Lmat;AR:ARmat;B1:B1mat;A1:A1mat;
D2,D1,C,M,AW: real;
L1,rb,ca,i,jk:integer;

begin
rb:=ra;ca:=ra;
for i:=1 to rb do begin
for j:=1 to ra do begin
A=A
end;
B1[i]:=B[i[;
end;
D1:=1;
for k:=1 to ca-1 do begin
D2:=0;
for i:=k to ca do begin
C:=abs(A[i K]);
if (C>=D2) then begin
D2:=C;
L[K]:=i;
end;
end;
L1:=L[k];
if (L1 <>k) then begin
D1:=-D1;
for j:=k to ca do begin
D2:=A[k,jJ;
Alk,1=ALL1 T,
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A[L1,j]:=D2;
end;
end;
for i:=k+1 to ca do begin
M:=-A[i, KJ/ATk K];
Al k]:=M;
for j:=k+1 to ca do begin
AlLj1=ALL] + MPATK,T
end;
end;
end;
fori:=1 to ca do begin
D1:=D1*A[i,i;
end;
if (abs(D1) > 1E-37 ) then begin

writeln(" Wyznacznik macierzy A[] = ',.D1);writeln;
for k:=1 to rb-1 do begin
L1:=L[k];
if (L1 <>k ) then begin
D2:=BIk];
B[k]:=B[L1];
B[L1]:=D2;
end;
for i:=k+1 to ca do begin
M:=A[i k];
BIi]:=B[i] + M*B[k];
end;
end;
D[ca]:=B[ca]/A[ca,ca];
for i:= ca-1 downto 1 do begin
D2:=Bji];
for j:=i+1 to ca do begin
D2:=D2 - A[i,jI*D{j];
end;
D[i]:=D2/A[i,i];
end;
fori:=1to ca do begin
AW:=B1[i];
for j:=1 to ra do begin
AW:=AW - A1[i,jI*D[jl;

end;
AR[i]:=AW;
end;
write("  Rozwiazanie );
writen("Wektor reszkowy R =B - A*X');
writeln;

fori:=1 to ra do begin

43
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writeln("  X['i,'] = "D[]:12:5, "AR(i]);
end;
end;
if (abs(D1) < 1E-37 ) then begin
GotoXY(20,8);
writelh (MACIERZ OSOBLIWA '),
end;
end;
begin
Informacja;

Wprowadz_Dane;
Gauss_Plus (A,Bra);
end.

1.3.3. Program NEWTRAPH

Program NEWTRAPH shizy do rozwigzywania uktadow réwnan nieliniowych
metoda Newtona—Raphsona. W odréznieniu od programu LIN SYSG, ktéry zada
podania i wprowadzenia wspotczynnikéw rownan, program NEWTRAPH zawiera
procedure, do ktorej wpisuje si¢ (korzystajac z edytora) pelny uklad réwnan
W nastepujacej postaci:

F[1:= £ (X[1], X[2],....., XIm]) = 0
F[21:= f (X[1], X[2],....., X[m]) = 0

W takiej postaci uktad rownan umieszcza si¢ w procedurze Function. Znak rownosci
i zero wskazuja na postaé, do ktorej nalezy rownanie przeksztalci¢, lecz nie sa one wpi-
sywane do programu. W obecnej postaci procedura Function zawiera uktad 7 rownan
nieliniowych, utozonych do przyktadu 1.6. Uzycie tego programu do innego uktadu row-
nan jest oczywiscie mozliwe. Nalezy wtedy skasowac obecny zapis i wpisa¢ nowy uktad
rownan. Maksymalnie liczba réwnan w obecnej wersji programu wynosi 20.

Po uruchomieniu programu pojawia si¢ informacja o programie i pytanie o liczbg
rownan w uktadzie. Nastgpnie program zada wprowadzenia wartosci wektora rozwia-

zan probnych (poczatkowych) X7, X7, ..., X7, Wartosci probne zwykle nie odpo-
wiadaja wektorowi rozwiazan i obliczone w procedurze FUNCTION wartosci funkcji
F[i] dla probnych X/ sa rozne od zera. Ustalenie zestawu warto$ci kolejnego przybli-

zenia podaje metoda Newtona—Raphsona.
Dla wartosci stanowiacych przyblizone rozwiazanie oblicza si¢ pochodne czast-
kowe funkcji F[i], ktore tworza macierz pochodnych czastkowych (Jacobian):
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[ oF[l] orF[l] oF[1] |
ox, x,  ox,
%p]%p]maﬂﬂ

ox, 0ox, Ox

m

OF[m] oF[m]  oF[m]
ox, x,  ox

m

Macierz pochodnych czastkowych rozszerza si¢ o wektor [yy, ys,..., V], dla ktorego:

» OFli]

v =~ +x oF]

ox,

s
Ox

p m

+

X

p P

Wszystkie elementy macierzy sa znane w punkcie rozwiazania probnego. Aby wy-
znaczy¢ wektor nowego rozwiazania probnego, nalezy rozwiaza¢ odpowiedni uktad
rownan liniowych. Powtarzajac t¢ czynnos¢, dojdziemy do kolejnego rozwigzania
przyblizonego. Obliczenia konczy si¢, gdy uzyskana zostanie zatozona doktadnos¢
(tolerancja) rozwiazania E:
X=X

P
Xj

<E dla =12 .,m

Program NEWTRAPH sktada si¢ z nastgpujacych procedur:

Informacja
Wprowadz Dane
Funkcja
Jacobian
Gauss_Plus
Rezultat

W czesci deklaracyjnej zdefiniowano nastepujace wielkosci:

Xmat — wektor rozwigzan prébnych,

Fmat - wektor wartosci F/i],

F1mat — wektor wartosci FJi] liczonej dla x; powiekszonej 0 0,001 x; w celu wyznaczenia pochodnych
czastkowych metodg numeryczna,

oFli] _ FI[i]- Fli]
o, |, 000,

Amat - macierz pochodnych czastkowych (Jacobian),
Bmat - wektor wrtosci y;,



46 Rozdziat 1. Bilans materiatowy

Dmat - wektor rozwigzan.

Gdy zatozona doktadno$¢ nie zostata osiagnieta, Dmat przechodzi w Xmat.

D1 - wyznacznik macierzy (Jacobianu). Gdy D1 = 0, program zostaje przerwany.
E - oczekiwana doktadno$¢ obliczen,

SumE - uzyskiwana dokfadnos¢ obliczen, liczona tacznie dla wszystkich xi.

Po uruchomieniu programu pojawia si¢ na ekranie monitora informacja o progra-
mie i natychmiast wlacza si¢ procedura Wprowadz Dane z Zzadaniem podania liczby
rownan (ra), wektora rozwigzan probnych X[ 1], X[2] itd. oraz doktadnosci obliczen.
Procedura Rezultat wyswietla na ekranie wektor rozwiazan, liczbg cykli iteracyjnych
oraz uzyskana doktadnos¢ (tolerancjg) obliczen.

Zataczony program zawiera uktad rownan z przykladu 1.6. Po dokonaniu obliczen
ukazuja si¢ nastepujace informacje na ekranie:

Rozwigzanie: Tolerancja:  2,1407577656E-11
Cykli iteracyjnych: 5

X[1] = 180,28959
X[2]= 19,71041

X[3]= 0,00367
X[]= 0,01468
X[5]=  0,98150
X[6]=  0,00002
X[7]= 0,00013

Zadana doktadnos¢ wynosita 0,0001.

#

# Program NEWT_RAPH
#

Program NewtRaph;

{5N-}

uses DOS,Crt;

type Xmat = array[1..20] of real;
Fmat = array[1..20] of real;
F1mat = array[1..20] of real;
Amat = array[1..20,1..20] of real;
Bmat = array[1..20] of real;
Dmat = array[1..20] of real;
var X:Xmat;F:Fmat;F1:Fmat;A:Amat;B:Bmat;D:Dmat;
D1,E,SumE:real;
i,j,k,ra:integer;

procedure Informacja;
begin
ClrScr;
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writeln(' Program rozwiazuje uklad rownan nieliniowych ');
writeln;

writeln(' metoda Newtona - Raphsona ');

writeln;

writeln(’ Maksymalna ilosc rownan - 20 );

writeln;

end;

procedure Wprowadz_Dane;

begin
writeln;
write(' Podaj ilosc rownan ");
readin(ra);
ClrScr;
writeln;
writeln('  Podaj wartosci rozwiazan probnych );
writeln;
fori:=1 to ra do begin
write(" X (i) = )
readIn(Xi]);
end;
ClrScr;
write('  Podaj oczekiwana dokladnosc obliczen );
readin (E);
ClrScr;
end;

procedure Funkcja (X:Xmat,var F:Fmat)
begin
F[1]:= 66.67*X[1]*X[3] + X[2]*X[3] - 44.2;
F[2]:= 50°X[1]*X[4] + X[2]*X[4] - 132.6;
F3]:= X[3] + X[4] + X[5] + X[6] + X[7] - 1;

F[4]:= 66.67*X[3] + 50*X[4] + 0.015*X[5] + 100*X[6] + 33.33*X[7] - 1:
F[5):= 0.015"X[1]*X[5] + X[2]"X[5] - 22;

F[6]:= 100*X[1]*X[6] + X[2]*X[6] - 0.4;
F[7]:= 33.33*X[1]*X[7] + X[2]*X[7] - 0.8;
end;

procedure Jacobian ( X:Xmat;F:Fmat;ra:integer);



48

var DXJ:real;

begin
for j:=1 to ra do begin
Funkcja (X,F);

DXJ:= X[j]*0.001;
X[1:=X[j]+ DXJ;

Funkcja (X,F1);
fori:=1 to ra do begin
Ali,jl:=(F1[i]-F[il)/DXJ;
end;

X[j]:=X[j] - DXJ;

end;
Funkcja (X,F);
for i:=1 to ra do begin

BIi]:= - F[i];

for j:=1 to ra do begin

B[i]:= Bi] + X[I*ALL];

end;
end;
end;

Rozdziat 1. Bilans materiatowy

procedure Gauss_Plus (A:Amat;B:Bmat;ra:integer);

type Lmat = array[1..20] of integer;
ARmat = array[1..20] of real;

B1mat = array[1..20] of real;

A1mat = array[1..20,1..20] of real;

var L:Lmat;AR:ARmat;B1:B1mat;A1:A1mat;

D2,D1,C,M,AW: real;
L1,rb,ca,i,jk:integer;

begin

rb:=ra;ca:=ra;

for i:=1 to ra do begin
for j:=1 to ca do begin
A= AlL);
end;

B1[i]:=BIi];
end;

D1:=1;

for k:=1 to ca-1 do begin
D2:=0;
for i:=k to ca do begin
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C:=abs(A[i k]);
if (C>=D2) then begin
D2:=C;
L[k]:=i;
end;
end;
L1:=L[k];
if (L1 <>k) then begin
D1:=-Df1;
for j:=k to ca do begin
D2:=A[k,j];
Alk,jJ:=ALL1,]J;
A[L1,]:=D2;
end;
end;
for i:=k+1 to ca do begin
M:=-A[i,KJ/ATk K];
Alik]:=M;
for j:=k+1 to ca do begin
AlLjJ=ALL] + MPALKJT;
end;
end;
end;
fori:=1 to ca do begin
D1:=D1*A[i,i];
end;
if (abs(D1) < 1E-37 ) then begin;
writeln(' Wyznacznik macierzy A[] = ',D1);writeln;
writeln(' Macierz osobliwa’);
writeln;
end;
for k:=1 to rb-1 do begin
L1:=L[K];
if (L1 <>k ) then begin
D2:=Bk];
B[k]:=BI[L1];
B[L1]:=D2;
end;
for i:=k+1 to ca do begin
M:=Ai.k];
BIi]:=BI[i] + M*B[k];
end;
end;
D[ca]:=B[ca]/A[ca,ca];
for i:= ca-1 downto 1 do begin
D2:=Bi[;
for j:=i+1 to ca do begin
D2:=D2 - A[i,jI*DIjl;

49
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end;
DI[i]:=D2/A]iiJ;

end;

writeln;

SumE:=0;

fori:=1 to ra do begin

SumE:= SumE + abs((D[i]-X[il)/X[i]);
X[il:= DIiJ;

end;

end;

procedure Rezultat ( ra:integer;X:Xmat);
begin
GotoXY(2,2);
writeln(' Rozwiazanie: Tolerancja = ',SumkE);
writeln;
writen(" Cykli iteracyjnych : 'k); writeln;
fori:= 1 to ra do begin
writeln (' X[%i,'] = "X[i]:9:5);
writeln;
end;
end;
begin
Informacja;
Wprowadz_Dane;
k:=0;
repeat
Jacobian (XFra);
Gauss_Plus (A,B,ra);
k=k+1;
until (SumE <E);
Rezultat(ra,X);
end.



Rozdziat 2

Bilans energetyczny

Rozdziat ten poswigcono bilansom energetycznym, ktore sa przedmiotem zaintere-
sowan inzyniera technologa. W etapie projektowania bilans energii wykonuje sig, aby
wyznaczy¢ zapotrzebowanie na energi¢ w procesach ogrzewania, chtodzenia oraz
zapotrzebowanie mocy urzadzen o napedzie elektrycznym. Bilansowanie energii
w instalacji juz pracujacej jest konieczne do analizy biezacego zuzycia energii i po-
czynienia ewentualnych dziatan oszczednos$ciowych.

Omawiajac w poprzednim rozdziale bilanse materialowe w obrgbie jednostek
procesowych, opieraliSmy si¢ na prawie zachowania masy. W stanie ustalonym
ilo$¢ materialu (masa) doptywajacego do jednostki procesowej jest rowna ilosci
materialu (masy), ktéra z tej jednostki odptywa, nawet jesli w obregbie jednostki
nastgpuje przemiana chemiczna i powstaja nowe substancje chemiczne. W przy-
padku bilansu energii zwykle tak nie jest. Entalpia strumienia odplywajacego
z jednostki procesowej nie jest roOwna entalpii strumienia wchodzacego, jezeli
w jednostce procesowej mamy do czynienia z konsumpcja lub generowaniem ener-
gii, np. w wyniku reakcji chemicznej. Energia w procesach przemiany moze by¢
przekazywana np. jako energia mechaniczna, ciepto, energia elektryczna, a prawo
zachowania energii odnosi si¢ do energii catkowite;j.

W tym miejscu nalezy przypomnie¢ pewne pojgcia, ktorymi bedziemy si¢ postu-
giwaé w dalszej czesci tego rozdziatu.

Uldad jest to arbitralnie wybrana czes¢ materii albo otaczajacej nas przyrody, albo
wybrane urzadzenie, bedace przedmiotem naszej uwagi. Pozostata czg$¢ przyrody nazywa
si¢ otoczeniem. Uktad moze by¢ zamkniety, to jest taki, ktory nie wymienia z otoczeniem
ani masy, ani energii, pofzamkniety, ktoremu przypisuje si¢ zdolno§¢ wymiany energii,
lub otwarty. Ten ostatni moze wymieniac z otoczeniem zar6wno masg, jak i energie.

Zmienne stanu ukladu dzielimy na zmienne intensywne (7, p, stezenia c;), ktore nie
zaleza od masy uktadu, oraz na zmienne ekstensywne (m, V, liczby moli sktadnikow
n; energia wewnetrzna, potencjal termodynamiczny), ktorych wartosci sa proporcjo-
nalne do jego masy.
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Stan uktadu jest okreslony przez zmienne stanu i nie zalezy od jego ksztattu i kon-
figuracji, lecz od jego wlasciwosci intensywnych.

2.1. Zasada zachowania energii

Zasada zachowania energii moze by¢ stosowana do pojedynczego urzadzenia (jed-
nostki procesowej), w ktorym przebiega proces chemiczny, lub do calej instalacji. W
postaci ogolnej zasadg¢ t¢ mozna zapisac¢ nastgpujaco:

Energia na wyjsciu = energia na wejsciu + generowanie — konsumcja — akumulacja.

Reakcja chemiczna spowoduje wydzielenie si¢ energii (reakcja egzotermiczna) lub jej
zuzycie (reakcja endotermiczna). Dla stanu ustalonego urzadzenia pracujacego w ruchu
ciaglym akumulacja zaréwno masy, jak i energii bedzie wynosi¢ zero. Poniewaz energia
moze wystgpowac w roéznych formach, wykonanie bilansu energetycznego jest bardziej
skomplikowane niz wykonanie bilansu masowego. Biorac pod uwage jednostk¢ masy
materiatu (materii), mozemy wyrézni¢ nastepujace formy energii:

e Energia zwigzana z polozeniem

Energia potencjalna = gz (2.1.1)

gdzie z jest wysokoscia wzgledem arbitralnie przyjetego poziomu, m, g jest przyspie-
szeniem ziemskim (9,81 m/s?).
e Energia kinetyczna

2
Energia kinetyczna = % (2.1.2)
2
gdzie u jest predkoscia liniowa, m/s.

Przyklad 2.1. Woda jest przepompowywana ze zbiornika do innego zbiornika,
potozonego wyzej. Obliczy¢ przyrost wlasciwej energii potencjalnej wody, AE,, gdy
znajdzie si¢ ona w gornym zbiorniku po pokonaniu rdéznicy pozioméw rownej 15 m.

Rozwigzanie. Po podstawieniu danych do réwnania (2.1.1) dla 1 kg wody otrzyma-
my:

E,=1-15-9,81 = 147,15 kgm-m/s’> = 147,15 J
Przyklad 2.2. Woda jest przepompowywana ze zbiornika do innego zbiornika

przez rurg o srednicy 4 cm z szybkoscia objgtosciowa 0,002 m’/s. Obliczy¢ wlasciwa
energi¢ kinetyczna, £;, wody w rurze.
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Rozwigzanie. Przyjmujac, Ze gesto$é wody wynosi 1 kg/dm’, obliczamy predko$é
liniowa wody.

v 0002

= =1,592 m/s
ol 3,140,022

u=

E=— 1 —1267]
2.1-15922

Dla poroéwnania ogrzanie 1 kg wody o 10 K (np. od 283 do 293 K) wymaga do-
starczenia energii cieplnej rownej 41,8 kJ. Wartosci energii potencjalnej i kinetycznej
sa zatem rzeczywiscie niewielkie i w bilansach energii zazwyczaj moga by¢ pomijane.

e Energia wewngtrzna (U) jest makroskopowa miarg energii czasteczkowej, ato-
mowej oraz subatomowej. Jest ona sumg energii ruchu postgpowego, obrotowego
i drgajacego czasteczek, energii stanéw elektronowych w atomach i czasteczkach,
energii wigzan atomow w czasteczkach oraz energii oddzialywan migdzyczasteczko-
wych. Do energii wewngtrznej nalezy réwniez energia jader atomowych, jednak
w zwyktych przemianach fizykochemicznych energia ta nie ulega zmianie i moze by¢
w naszych rozwazaniach pomini¢ta. Energii wewnetrznej nie mozna zmierzy¢ bezpo-
srednio, mozna ja obliczy¢ opierajac si¢ na znajomosci zmiennych intensywnych,
ktore w skali makroskopowej daja si¢ zmierzy¢, takich jak np.: temperatura, ci$nienie,
objetos¢ oraz sktad.

Zgodnie z regula faz jednosktadnikowy uklad jednofazowy ma dwa stopnie swo-
body. Jego energia wewnetrzna moze by¢ przedstawiona jako funkcja dwoch zmien-
nych, temperatury 7'i objgtosci V'

U=U(T,YV)

Energia wewngtrzna jest funkcja stanu, jej rozniczke zupelna przedstawimy w po-
staci:

dU = [GUJ dT + (GUJ av (2.1.3)
oT Jy oV )r

Zgodnie z definicja (dU/dT)y jest pojemnoscia cieplna uktadu w statej objetoscei, c,.
Wyrazenie (dU/dv)r ma bardzo mata warto$¢ w pordwnaniu z pojemnoscia cieplna i
moze by¢ w zasadzie pominigte. Po scatkowaniu rownania (2.1.3) mozna obliczy¢
zmiang energii wewngtrzne;j:

T
AU =U, —U, = [¢,dT (2.1.4)

T

e Praca jest forma energii przenoszonej migdzy uktadem a otoczeniem. Praca nie
moze by¢ magazynowana. Jezeli dziata sita mechaniczna F w kierunku x od x; do x,,
to pracg W wyraza si¢ wzorem:
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W= —dex (2.1.5)

X

Praca wykonana przez uktad ma warto$¢ ujemna, natomiast praca wykonana na
uktadzie ma warto$¢ dodatnia. Pracg nazywa si¢ niekiedy funkcjonatem drogi, gdyz
jej wartos$¢ zalezy nie tylko od stanu poczatkowego 1 koncowego, lecz takze od drogi,
na ktorej praca jest wykonana.

Jezeli praca jest rezultatem zmiany cisnienia lub objetosci, to wyraza si¢ ona wzorem

V
W= deV (2.1.6)

n

Aby obliczy¢ prace objgtosciowa z réwnania (2.1.6), nalezy znac¢ zalezno$¢ mig-
dzy cis$nieniem a objgtoscia. W praktyce projektowej lub przemystowej zachodzi po-
trzeba oszacowania pracy spre¢zania lub rozprezania gazu i wtedy obliczenie pracy
objetosciowej staje sig koniecznoscia, poniewaz jej wielko$¢ moze by¢ znaczaca.

e Cieplo (Q) jest definiowane jako czg$¢ catkowitej energii przekazywanej migdzy
uktadem a otoczeniem wskutek istnienia r6znicy temperatur. Ciepto moze by¢ przeka-
zywane na drodze przewodzenia, konwekcji i promieniowania. Podobnie jak praca
cieplo zalezy od drogi, po ktorej nastepuje przemiana, nie jest wiec funkcja stanu.

e Entalpi¢ definiujemy jako sume energii wewngtrznej uktadu oraz iloczynu jego
objetosci 1 ci$nienia:

H=U+PV 2.1.7)

Entalpia — podobnie jak energia wewngtrzna — jest funkcja stanu i ma rézniczke
zupeha. Przyjmujac, ze entalpia jest funkcja ci$nienia i temperatury

H=H(T,P) (2.1.8)
otrzymujemy rézniczke¢ zupelng w postaci podobnej do wyrazenia (2.1.3)
dH = (MJ dT + (GHJ dpP (2.1.9)
or P oP T

Z definicji (OH/0T)p jest pojemnoscia cieplna ukladu pod statym ci$nieniem, c,,.
Dla matych i umiarkowanych warto$ci ci$nienia pochodna (0H/0P)r przyjmuje bardzo
male wartosci i1 z praktycznego punktu widzenia moze by¢ pomijana w obliczeniach.
Zmiang entalpii oblicza si¢ przez scatkowanie rownania (2.1.9).

T,
H, - H, = [c,dT (2.1.10)

i

Nie mozna obliczy¢ bezwzglednej wartosci entalpii, lecz jedynie jej zmiany.
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e Energia elektryczna i mechaniczna w bilansie energetycznym sa zwykle
uwzgledniane w postaci pracy. W procesach elektrochemicznych udziat energii elek-
trycznej w tym bilansie jest znaczacy.

Rozwazmy proces ciagly zachodzacy w stanie ustalonym, pokazany na rys. 2.1.

woQ

Rys. 2.1. Schemat og6lny procesu ciagltego w stanie ustalonym

Rownanie przedstawiajace zasade zachowania energii z uwzglednieniem réznych
jej postaci dla przedstawionego procesu i odniesione do jednostki masy mozna napisaé
nastepujaco:

uj u;
U +PV+—L+2g+0=U,+PV, + > +z2,8+W (2.1.11)
2 2

Indeksy 1 1 2 odnosza si¢ do wielkosci na wejsciu i wyjsciu, Q oznacza ciepto
przekazywane przez granic¢ uktadu, W za§ — praca wykonywana przez uktad lub na
uktadzie. Wartosci O i W maja znak dodatni, jezeli ciepto jest przekazywane do ukta-
du, ujemny za$ — jezeli sa one przekazywane do otoczenia. W procesach chemicznych
warto$ci energii kinetycznej i potencjalnej sa zwykle bardzo male w poréwnaniu
z warto$ciami ciepla i pracy i w zasadzie moga by¢ pomijane. Wygodnie jest potaczy¢
czlony przedstawiajace U i PV zgodnie z rownaniem (2.1.7) i zastapi¢ je wyrazeniem
okreslajacym entalpi¢. Ponadto jezeli opusci si¢ elementy rownania (2.1.11) przedsta-
wiajace energig kinetyczna i potencjalna, to uprosci si¢ ono do postaci:

H,-H =0-W (2.1.12)

Wyrazenie (2.1.12) jest podstawowym réwnaniem stuzacym do sporzadzania bi-
lansu urzadzen grzewczych i chlodzacych w przemysle chemicznym. Dla wielu proce-
sow czton okreslajacy prace bedzie roéwny zeru i wtedy réwnanie (2.1.12) uprosci sig
jeszcze bardziej do robwnania bilansu cieplnego:

0=H, - H, (2.1.13)

Jezeli w wyniku reakcji chemicznej uwalnia sig ciepto (reakcja jest egzotermiczna)
O, 1 istnieje potrzeba dostarczenia pewnej ilosci ciepta O, dla utrzymania wymagane;j
temperatury reakcji, to otrzymamy

Q,=H,-H, -0, (2.1.14)
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2.2. Obliczanie zmian entalpii

Dla wielu pospolitych substancji chemicznych istnieja stabelaryzowane dane war-
tosci entalpii lub diagramy, z ktérych mozna odczyta¢ potrzebne dane dla wymaga-
nych wartosci temperatury i ci$nienia. Z zalozenia przyjgto, ze entalpia takich
zwiazkoéw jak: proste weglowodory alifatyczne, pospolite gazy, tlenki azotu i siarki
wynosi zero w temperaturze odniesienia. Opierajac si¢ na tych danych oraz korzysta-
jac z zaleznosci typu (2.1.10), okreslajacej pojemno$¢ cieplng jako funkcje temperatu-
ry, mozna obliczy¢ entalpig tego typu zwiazkéw w dowolnej temperaturze:

T
Hy = [e,dr (2.2.1)
T,

gdzie Hr jest entalpia molowa (wlasciwa, jezeli jest odniesiona do jednostki masy)
w temperaturze 7, T, za$ — temperaturg odniesienia. Roéwnanie (2.2.1) stuzy do obli-
czania entalpii w przedziale temperatur, w ktorym nie ma przejécia fazowego. Jezeli w
rozwazanym zakresie temperatur wystgpuje przemiana fazowa, zaleznos¢ c, = f(7)
jest zwykle rozna dla réznych faz. Obliczajac zmiang entalpii, nalezy wowczas
uwzgledni¢ entalpig przej$cia fazowego:

7, T
H, = j ¢, dT + H' +jcp2dT (2.2.2)
7, T,

w ktorym Ty — temperatura przej$cia fazowego, ¢, — pojemnos¢ cieplna w fazie 1,
¢y» — pojemnos¢ cieplna w fazie 2, H’— entalpia przemiany fazowej.

Bezwzgledna wartos$¢ entalpii substancji nie ma sensu fizycznego; entalpi¢ mierzy
si¢ zawsze wzgledem jakiego$ stanu odniesienia. Warto$¢ taka miataby sens wtedy,
gdyby entalpia kazdej substancji dazyla do zera, gdy temperatura bezwzgledna dazy
do zera. Takiego zjawiska jednak sig nie obserwuje. Nawet w bardzo niskich tempe-
raturach istnieja duze zmiany entalpii, takze energii wewngtrznej, towarzyszace reak-
cjom chemicznym. Dzigki umownej mozliwosci okreslenia pewnego stanu odniesienia
(cisnienie, temperatura, stan skupienia), w ktorym entalpi¢ substancji przyjmuje si¢
jako rowna zeru, entalpia w rdwnaniach (2.2.1) i (2.2.2) oznacza entalpi¢ obliczona
wzgledem jej wartosci w stanie odniesienia H,, przy czym

H, =AH, =H - H°

poniewaz przyjeto, ze H° w temperaturze odniesienia 7, wynosi zero. Zmiany entalpii nie
zaleza od stanu odniesienia, poniewaz entalpia tego stanu znosi si¢ w obliczaniu AH.

Pojemnos$¢ cieplna jest funkcja temperatury i korzystajac z zaleznosci (2.2.1)
1(2.2.2) nalezy zastosowa¢ wlasciwe wyrazenie wiazace pojemnos¢ cieplng z tempe-
ratura. Zwykle zalezno$¢ ta jest przedstawiana w postaci wielomianu:
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¢, =a+bl +cT* +dT? (2.2.3)

P

W literaturze, zwlaszcza w tej dawniejszej, mozna spotkac inne postaci tej zaleznosci.

Przyklad 2.3. Obliczy¢ zmiang entalpii molowej alkoholu metylowego w zakresie
temperatur 298,15-473 K pod cisnieniem 0,1013 MPa. Temperatura wrzenia alkoholu
metylowego wynosi 337,7 K, a jego molowe ciepto parowania w temperaturze wrze-
nia — 35,28 kJ/mol.

Rozwigzanie. Z tabel odczytujemy zaleznos¢ pojemnosci cieplnej metanolu od
temperatury
e dla fazy gazowej

Cpg=21,152+0,070927 + 2,587-10 2 - 2,851-10° T°,
e dla fazy cieklej, w zakresie 273—-348 K dobrym przyblizeniem jest wyrazenie
cpy=—48,902 +0,4492T

Do obliczenia zmiany entalpii zastosujemy réwnanie (2.2.2) i obliczymy oddziel-
nie zmiang entalpii dla fazy ciekltej AH; od temperatury 298,15 K do temperatury
wrzenia oraz fazy gazowej AH, od temperatury wrzenia do 473 K, a sumaryczna
zmiang entalpii AH otrzymamy przez zsumowanie zmian entalpii w obydwu fazach
oraz wartosci ciepta parowania, AH,,,

AH = AH,+ AH,q, + AH,

337,7
AH, = j (- 48902 + 0,4492T) dT

298,15

473
AH, = j(21,152 +0,07092T + 2,587 - 107272 — 285110 JdT

4
337,7
Po obliczeniu otrzymamy: AH; = 3,73 kJ/mol, AH, = 7,07 kJ/mol oraz
AH = 3,73 + 35,28 + 7,07 = 46,08 kJ/mol.
Stabelaryzowane wartosci molowej pojemnosci cieplnej poszczegolnych substancji
chemicznych sa odniesione do stanu okreslanego jako stan gazu idealnego i oznaczane
symbolem c),

¢, =a+bT +cT? +dI° (2.2.3)

Wartosci odniesione do stanu gazu idealnego moga by¢ rowniez stosowane do ob-
liczania funkcji termodynamicznych gazéw rzeczywistych, jezeli gazy nie sa poddane
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dziataniu zbyt wysokiego cisnienia. Uzyskiwanie warto$ci ¢, dla wysokich ci$nien jest
mozliwe, jezeli znamy zalezno$¢ ¢, od ci$nienia. Bgdzie o tym mowa w rozdziale 4.
W tym miejscu mozna poleci¢ sposoéb wyznaczania poprawki polegajacy na odczyta-
niu z diagramu wartosci ¢, —¢,. Do odczytania tej poprawki nalezy zna¢ wartos¢

temperatury zredukowanej 7, oraz cisnienia zredukowanego P, (rys. 2.2).
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Rys. 2.2. Wykres nadmiarowej pojemnosci cieplnej
w zaleznosci od parametréw zredukowanych [40, 41]
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Przyklad 2.4. Pojemnos¢ cieplna propenu, odniesiona do stanu gazu idealnego,
dana jest rownaniem:

¢, =3710+ 023457 =116 - 107 7% + 2,204 - 10°T°
Obliczy¢ wartos$¢ ¢, w temperaturze 450 K i pod ci$nieniem 15 bar.

Rozwigzanie. Po podstawieniu do podanego rownania 7 = 450 K otrzymujemy
¢, = 87,74 J/(mol'K). Temperatura krytyczna propenu 7. = 365,0 K, cisnienie kry-
tyczne P, = 26,2 bar. Stad obliczamy parametry zredukowane.

T,=T/T.=450/365,0 = 1,233; P.= P/P.= 15/46,2 = 0,325

Z wykresu na rys. 2.2 odczytujemy poprawke ¢, — ¢, =4 J/(mol-K) i obliczamy

¢, = ¢, +4=8774+4=91,74 J(mol K).

2.2.1. Catkowe ciepto rozpuszczania

Cieplo rozpuszczania zalezy od stezenia roztworu. Catkowe cieplo rozpuszczania
dla dowolnego stezenia jest catkowita iloscia ciepta wydzielonego lub pochtonigtego
podczas sporzadzania (z czystych skladnikoéw) roztworu substancji rozpuszczonej
w rozpuszczalniku. Catkowe ciepto rozpuszczania ekstrapolowane do st¢zenia nie-
skonczenie matego jest nazywane standardowym cieptem rozpuszczania [20] lub
pierwszym cieptem rozpuszczania [43]. W literaturze sa dostgpne tabele oraz wykresy
catkowego ciepta rozpuszczania w funkcji stezenia. Dane te zostaly wyznaczone nie-
watpliwie z mysla o tych procesach przemystowych, w ktorych podczas sporzadzania
lub rozcienczania roztworow wystepuja znaczne efekty cieplne, jak np. rozcienczanie
kwasu siarkowego lub sporzadzanie wodnych roztworéw alkaliow. Catkowe ciepto
rozpuszczania moze by¢ uzywane do obliczania zapotrzebowania na medium grzew-
cze lub chlodzace w procesach sporzadzania roztwordw. Ilustruje to przyktad 2.5.

Przyklad 2.5. Roztwor wodny NaOH jest sporzadzany z roztworu o stgzeniu 50%
wag. NaOH. Proces prowadzi si¢ w mieszalniku zaopatrzonym w wgzownice chlodzaca.
Obliczy¢ ilos¢ odprowadzanego ciepta, ktore wydzieli si¢ przy otrzymywaniu 1000 kg
roztworu NaOH o stezeniu 20% wagowych. Przyjac, ze temperatura roztworu st¢zonego
wprowadzanego do mieszalnika oraz roztworu sporzadzonego wynosi 298 K.

Rozwigzanie. Na podstawie danych tabelarycznych catkowego ciepta rozpuszcza-
nia NaOH w wodzie w temperaturze 298 K sporzadzamy wykres zaleznosci ciepta
rozpuszczania od stgzenia wyrazonego w molach wody na mol NaOH. Jako podstawe
bilansowania przyjmiemy 100 g roztworu. Przeliczajac stezenie wyrazone w % wag.
na jednostki pokazane na wykresie, otrzymuje sig:
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50% wag. NaOH = (50/18): (50/40) = 2,22 mol H,O/mol NaOH,

20% wag. NaOH = (80/18): (20/40) = 8,89 mol H,O/mol NaOH

Z wykresu odczytujemy wartosci catkowego ciepta rozpuszczania dla stezen:
2,22 mol/mol: —27,0 kJ/mol NaOH

8,89 mol/mol: —42,0 kJ/mol NaOH
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Rys. 2.3. Catkowe ciepto rozpuszczania NaOH
w wodzie w zaleznoéci od st¢zenia

Zmiana catkowego ciepta rozpuszczania AH, =—42,0 — (—27,0) =-15,0 kJ/mol NaOH.

Ciepto wydzielone w mieszalniku

3
W -(=15) = 75000 kJ=—-75M]J

Odpowiedz. Podczas rozcienczania roztworu NaOH wydzieli si¢ 75 MJ ciepta.

2.2.2. Standardowa entalpia reakcji

Jezeli w uktadzie zachodzi reakcja chemiczna, to zazwyczaj nastepuje uwolnienie
lub pochtonigcie energii, ktorej ilos¢ zalezy od typu reakcji oraz od warunkow,
w jakich ona przebiega. Standardowa entalpia reakcji jest zmiana entalpii uktadu
w wyniku przemiany, podczas ktdrej substraty w stanie standardowym w ilosciach
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stechiometrycznych reaguja, tworzac produkty w ilosci stechiometrycznej w stanie
standardowym

substraty — (AH . ) — produkty (2.2.4)

».T

Stan standardowy reagenta gazowego jest to stan czystej substancji pod ci$nieniem
1 atm w temperaturze eksperymentu. Stan standardowy reagenta ciektego lub stalego
jest to stan czystej substancji pod dowolnym ci$nieniem (najczgsciej przyjmuje si¢
p’ =1 atm) w temperaturze eksperymentu; wygodnie jest przy tym przyja¢ P’ = 1,000
bar.

Stan standardowy sktadnika roztworu cieklego mozna zdefiniowa¢ na dwa sposo-
by:

e jako stan czystej cieklej substancji pod zadanym cisnieniem w temperaturze
eksperymentu,

e jako stan fikcyjnego roztworu doskonatego o stezeniu sktadnika réwnym
1 mol/1000 g rozpuszczalnika pod zadanym ci$nieniem w temperaturze eksperymentu.

Temperatura standardowa jest zawsze temperatura, w jakiej dokonuje si¢ ekspery-
mentu, to znaczy temperatura, w ktorej prowadzono pomiar lub dla ktorej wykonano
obliczenia. Standardowy efekt cieplny reakcji jest zawsze zwiazany z konkretnym
roOwnaniem stechiometrycznym. Oprocz rownania nalezy jeszcze sprecyzowac stan
skupienia reagentow i temperatur¢ reakcji. W tablicach termochemicznych podaje sig¢
warto$ci standardowych entalpii wybranych reakcji w okreslonej temperaturze, zwykle
298,15 K, (25 °C). Oto przyktady:

a) 0 =—NO - 0,50, + NO, AH® =-56,68 k)
b) 0=—H, ¢~ 0,50, , + H,0, AH? =-241,6 k]

Standardowa entalpia spalania reagentu, H’,., jest to efekt cieplny reakcji, w ktorej
1 mol substancji oraz stechiometryczna ilo$¢ gazowego tlenu w stanie standardowym
reaguja, w warunkach P,T = const, dajac produkty spalania w stanie standardowym:

¢) 0 =- CH;CH; - 3,50, +2CO, + 3H,0 AH_=-1560,92 kJ/mol
d)0=-H, ,— 0,50, , + H,0, AH =-286,00 kJ/mol

Reakcja spalania wodoru (d) oraz reakcja miedzy wodorem i tlenem (b) to przeciez
ta sama reakcja. Roznica migdzy warto§ciami AH, a AH_ wynika z r6znicy w stanie
skupienia produktu reakcji. W reakcji (b) woda jest w stanie gazowym, w reakcji (d)
za$ — w stanie cieklym. Roznice migdzy warto$ciami ciepta reakcji (b) i (d) stanowi
utajone ciepto przemiany fazowej, tj. ciepto parowania wody.

Znajac wartosci standardowej entalpii spalania substratow i produktow reakcji
mozna obliczy¢ standardowa entalpi¢ tej reakcji na podstawie nastgpujacej zaleznosci,
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ktora podajemy w notacji zalecanej przez IUPAC (International Union of Pure and
Applied Chemistry):

AH; = =) v,AH., (2.2.5)

Wspotczynniki stechiometryczne reakcji, v;, zdefiniowane jako pochodne liczby
moli reagenta n; wzgledem liczby postepu reakcji, sa dodatnie dla produktow, a ujem-
ne dla substratow reakc;ji.

Standardowa entalpia tworzenia AH ; danego zwiazku chemicznego jest zdefinio-

wana jako zmiana entalpii podczas reakcji tworzenia tego zwiazku z pierwiastkow
w stanie standardowym. Zgodnie z przyjeta konwencja entalpia tworzenia pierwiast-
kow rowna si¢ zeru.

Jezeli sa dostepne wartosci AH ; substratow i produktow reakcji, to mozna obli-
czy¢ standardowa entalpie reakcji:
AH; =Y v,AH; (2.2.6)

Jezeli rozwazymy nastgpujaca reakcje:
0=-0,5H, ,-0,5Cl,+ HCl, AH; =-92,3 kJ/mol

to standardowa entalpia tworzenia chlorowodoru AH  jest rownoczesnie standardowa

entalpia reakcji przedstawionej przez powyzsze rownanie.

Przyklad 2.6. Obliczy¢ standardowa entalpi¢ nastepujacej reakcji chemicznej:

0 =—-2NH3, — 2,50,, +2NO, + 3H,0,

Obliczenia wykona¢ dla 7=298,15 K, P =1 bar.

Rozwigzanie. Standardowe entalpie tworzenia AH, reagentdw wynosza (odnie-
sione do tych samych wartosci 7'1 P):

NHs,: —46,2 kJ/mol; NO,: 90,3 kJ/mol; H,O,: —241,6 kJ/mol.

Standardowa entalpia tworzenia tlenu z definicji wynosi zero. Podstawiajac warto-
$ci liczbowe do réwnania (2.2.6), otrzymujemy:

AH® =2-90,3 + 3(-241,6) —2(-46,2) = —451,8 kJ

Odpowiedz: Standardowa entalpia reakcji utleniania amoniaku wynosi —225,9
kJ/mol.
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Przyklad 2.7. Obliczy¢ standardowa entalpi¢ reakcji uwodornienia benzenu do
cykloheksanu na podstawie standardowych entalpii spalania reagentow w warunkach:
T=298,15K, P=0,1013 MPa.

0=- C6H6 — 3H2 + C6H12

Rozwigzanie. Standardowe entalpie spalania reagentow AH_ wynosza:
CeHg: —3287,0 kJ/mol; H, = -286,0 kJ/mol; C¢H» =-3949,0 kJ/mol
Korzystajac z zaleznosci (2.2.5), otrzymujemy:

AH®=—[(~3)-(~286,0) + (~1) -(~3287,0) + (~3949,0)] = ~196,0 kJ

Odpowiedz: Entalpia reakcji uwodornienia benzenu wynosi —196,0 kJ/mol.

2.3. Wplyw temperatury i ciSnienia na entalpie reakcji

Standardowa entalpia reakcji moze by¢ obliczona w dowolnej temperaturze, jezeli
sporzadzimy bilans energii w hipotetycznym procesie, w ktérym substraty sa ochta-
dzane (lub ogrzewane) do temperatury standardowej, reakcja jest przeprowadzana
w tej temperaturze, a nast¢pnie produkty sa ochtadzane (lub ogrzewane) do zatozonej
temperatury reakcji.

Substraty
w temperaturze 7

Produkty

Reakcja
w temperaturze 7

w temperaturze 7'

AR,
A A
AF]sub AH, prod
Substraty Reakcja Produkty
w temperaturze ——FF > | w temperaturze
208 K w temperaturze 298K 208 K
AH (r) 298

Rys. 2.4. Entalpia reakcji AH | ; w temperaturze T

Na rysunku 2.4 przedstawiono schemat takiego hipotetycznego procesu, w ktorym
AH jj oznacza entalpi¢ reakcji w temperaturze 7, AHgp 1 AH o to zmiana entalpii

substratow 1 produktow reakcji wskutek ogrzania (ozigbienia) ich od temperatury
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298,15 K do temperatury reakcji (dla uproszczenia w indeksie dolnym beda opuszcza-
ne cyfry po przecinku). Zaklada sie, ze substraty i produkty reakcji maja taka sama
temperaturg, ale to nie musi by¢ reguta. ROwnaniem pomocniczym do obliczania en-
talpii reakcji w temperaturze 7 bedzie wige

AH:,T = A]{:,298 + AI—Iprod - AI—Isub (231)
gdzie AHg,1 AH,roq sa Okreslone nastgpujaco
A]—Iprod :Z‘Vj‘AHi’ AI—Isub :Z‘Vi‘AHi
J i

Roéwnanie (2.3.1) mozna zapisa¢ w postaci uogdlnionej, w ktorej uwzgledni sig za-
rowno wplyw temperatury, jak i cisnienia na entalpig reakcji.

L1 (oH
=t ] [[ Yt (%) Lo
P P

298

*|(0H
+ I |:[ ProdJ _(aHsubj }dP
Sog orP ). oP ),

Przeanalizujemy teraz sposob obliczania entalpii reakcji w temperaturze innej niz
298 K, korzystajac ze schematu na rys. 2.4. Dla uproszczenia zatozymy, ze reakcja prze-
biega w fazie gazowej pod staltym ci$nieniem rownym ci$nieniu standardowemu. Wtedy
w rownaniu (2.3.2) moze zosta¢ opuszczony czion catki oznaczonej wzgledem cisnienia.
Przyjmujemy, Ze rownanie stechiometryczne reakcji mozna opisa¢ rOwnaniem:

0= —VAA — VBB + VCc + VDD (233)

w ktorym A i B sa substratami, a C i D — produktami reakcji. Reakcje t¢ mozna zapi-
sa¢ tradycyjnie, tak jak chemicy ciagle jeszcze zapisuja reakcje chemiczne.

VA + v B =y |C+v,|D (2.3.4)

Zaktadamy ponadto, ze substraty maja taka sama temperature jak produkty. Jezeli

prod” »

zgodnie ze schematem na rys. 2.4 bedziemy oblicza¢ tradycyjnie AH_, 1 AH aby

potem wykona¢ odejmowanie, to nalezy uzy¢ znakow wartosci bezwzglednej podob-
nie jak w rownaniu (2.3.4).

T
AH g, = IQVA‘C;,A + ‘VB‘C;,B)dT (2.3.5)

298

T
AH [ = ch\c;,c + \vD\c‘,’,,D)dT (2.3.6)
298
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Wyrazenia oznaczajace zalezno$¢ molowej pojemnosci cieplnej od temperatury maja
znang juz postaé szeregu potegowego.

o _ 2 3
¢y =a +bT +c¢T” +dT

dla wszystkich czterech reagentow. Po uwzglednieniu wspodtczynnikow stechiome-
trycznych reakcji otrzymamy udziaty poszczeg6dlnych reagentow.

V4Ch 4 =VA(aA+bAT+cAT2+dAT3) (2.3.7a)

VECpp = Vp (aB +byT +cyT7 + dBTS) (2.3.7b)

veey e =Velae +bcT +ccT? + dcT3) (2.3.7¢)

VpCpp = VD(aD +b,T +c,T% + dDT3) (2.3.7d)

Zdefiniujemy teraz wielko$¢ Ac; jako
Ac, = Zvic;,i (2.3.8)
oraz zmiany wspotczynnikdw

Aa = z v, (2.3.9a)

Ab = vb, (2.3.9b)

Ac = zvici (2.3.9¢)

Ad =Y vd, (2.3.9d)

Podstawiajac otrzymane zaleznosci do roéwnania (2.3.8) otrzymamy uproszczone
wyrazenie przedstawiajace roznicg pojemnosci cieplnej produktow i substratow
reakcji:

Ac, = Aa + AbT + AcT? + AdT” (2.3.10)

Mozemy zatem, jezeli znamy standardowa entalpi¢ reakcji w jednej temperaturze,
np. 298 K, obliczy¢ standardowa entalpig reakcji AH ; w innej temperaturze:

T T
AH; ;= AH oy + [ AcydT = AH; o + [ (Aa + ABT + AcT? + AdT*)dT (23.11)
298 298
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Warto$¢ AH| 54 odnosi si¢ oczywiscie do temperatury 298,15 K. Jezeli w prze-

dziale catkowania wystepuja przemiany fazowe substratow lub produktow reakc;ji,
nalezy to uwzgledni¢. Zaktadajac, ze w temperaturze 7y wystgpuje przemiana fazowa
ktoregos z reagentow, wyrazenie (2.3.11) przeksztatcamy do postaci

T T
AH; ;= AH; o0 + [ AcydT + v, A + [ Acy/dT (2.3.12)
298 T,

gdzie: AH f’f — entalpia przemiany fazowej, v; — wspolczynnik stechiometryczny re-
agenta zmieniajacego stan skupienia, 7y — temperatura przemiany fazowe;j, Ac;’f
— $rednia pojemno$¢ cieplna reagentoéw powyzej temperatury przejscia fazowego.

Jezeli catkowanie przeprowadza si¢ bez ustalania granic catkowania, to dla uktadu,
w ktorym wszystkie reagenty wystgpuja w stanie gazowym

AHp = [Ac,dT + 1, = AaT + A0 72 L Aeps L Mopiy 0313

2 3 4
gdzie: [, — stata calkowania, ktdra mozna obliczy¢ z warunkdéw brzegowych, podstawiajac
T=298,15 K iw miejsce AH warto$¢ standardowej entalpii reakcji AH 5. Po wy-
znaczeniu statej catkowania /; mozna juz oblicza¢ entalpi¢ reakcji w dowolnej tempe-

raturze, jezeli reagenty nie ulegaja przemianom fazowym w rozwazanym zakresie
temperatur.

Przyklad 2.8. Dana jest nastgpujaca reakcja chemiczna:
0= *COQ — 4H2 + CH4 + 2H20

Zaktadajac, ze istnieje katalizator, ktory pozwala osiaga¢ 100% konwersjg,

Obliczy¢ ilos¢ ciepla, ktore trzeba dostarczy¢ lub odprowadzi¢, aby reakcjg tg
przeprowadzi¢ w temperaturze 773 K. Temperatura dostarczanych substratow i pro-
duktow odprowadzanych z reaktora jest taka sama jak w reaktorze.

Sporzadzi¢ wykres zaleznosci entalpii reakcji od temperatury w zakresie 273—1200 K.

Rozwigzanie. Dane termochemiczne: CO, H, CH4 H,O (w stanie gazowym)

H’/(298 K), kJ/mol

Zwiazek . ¢,=a+bT+c T +d T J(molK)
(stan gazowy) AH f 595, kl/mol 2 s 8
a b-10 c10 d-10
CO, -393.8 19,795 | 7,343 5,601 1,715
H, 0 27,143 | 0,9273 | -1,380 0,7645
CH,4 -74,8 19,251 | 5,212 1,197 -1,131
H,0 —241,6 32,243 | 0,1923 1,055 —0,3596
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Podobnie jak w poprzednim przyktadzie odczytujemy z tabel warto$ci pojemnosci
cieplnych substratow i produktow i korzystajac z wzoréw (2.3.9a—d) obliczamy r6zni-

cg pojemnosci cieplnej Ac,
Ac, = —44,63 — 5,455 -107°T + 1,443 -107'T* - 6,623 - 10°T°

Standardowa entalpia reakcji w temperaturze 298 K wynosi
AH o5 = —(—3938) + 2(— 241,6) + (— 74.8) = —164,2kJ

Entalpi¢ reakcji w temperaturze 7 oblicza si¢ z zaleznoS$ci:
AH :,T = AH :,298

T

+ j(— 44,63 — 54551077 +1,443-10*T> = 6,623 -10°°T*)dT
298

Podstawiajac 7 = 773 K, obliczymy entalpi¢ reakcji w tej temperaturze. Po obli-
czeniu otrzymujemy

AH ., = —184,1 kJ/mol CO,

-160 7

-170

2
o
B 180 -
£ AHr=-184,1K]
190
T=773K
204
400 800 1200

Temperatura [K]

Rys. 2.5. Zaleznos$¢ entalpii reakcji (przyktad 2.8) od temperatury

Podstawiajac dowolne wartosci T z przedziatu 273—-1200 K, obliczamy odpowia-
dajace im wartosci AH | ;, a nastgpnie sporzadzamy wykres (rys. 2.5). Wynika z nie-
go, ze reakcja ta jest egzotermiczna, a warto$¢ jej entalpii maleje wraz ze wzrostem

temperatury.
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W przyktadzie 2.8 zalozono, ze dostarczane substraty maja taka sama temperature
jak produkty. Moze to si¢ zdarzy¢ w praktyce, ale zwykle jednak w procesach rze-
czywistych temperatura substratow i produktow bywa ustalana eksperymentalnie, tak
aby wykorzysta¢ dodatkowo ciepto reakcji. Ponadto reagenty niezwykle rzadko
wchodza do reakcji w czystej postaci, bez zadnych substancji, ktore stanowia czasem
zbedny balast, bywa jednak, ze musza by¢ obecne, gdy np. zachodzi niebezpieczen-
stwo powstania mieszaniny wybuchowej. Wtedy dodatek sktadnika obojgtnego, np.
azotu, staje si¢ koniecznoscia.

Reakcje chemiczne rzadko przebiegaja ze stuprocentowa wydajnoscia, jak np. re-
akcje spalania. Na ogo6t jednak wskutek niepelnego przereagowania substratow, beda
one obecne w strumieniu wychodzacym z reaktora. W bilansie energetycznym reakcji
wszystkie sktadniki w strumieniu wchodzacym i wychodzacym musza by¢ uwzgled-
nione. Daje to ostateczna odpowiedz, ile ciepta nalezy odprowadzi¢ lub dostarczy¢ do
uktadu, aby utrzymac¢ w stanie stacjonarnym optymalne warunki reakcji chemiczne;j.

Rozwazmy jeszcze raz reakcje (2.3.3), ale tym razem przy nastgpujacych zatozeniach:

e temperatura substratu A na wejSciu jest inna niz substratu B,

e temperatura produktéw na wyjsciu jest inna niz temperatura substratéw,

e produkt C podlega przemianie fazowej miedzy temperatura 298 K a temperatura
na wyjsciu z reaktora.

T A Produkty

Substraty
D¢

Przemiana
fazowa

Temperatura

Entalpia odniesienia
reakeji

-
AH

Rys.2.6. Sposob obliczania entalpii w procesie z reakcja chemiczna.
Linie ciagle wskazuja arbitralng drogg obliczania, linie przerywane
obrazuja rzeczywista drogg przejscia wybierang przez materialy.
W praktyce ta ostatnia moze by¢ nieznana

Sporzadzajac bilans energetyczny takiego procesu, nalezy — jak poprzednio — wy-
bra¢ stan standardowy (zwykle P = 1,0 atm, 7= 298,15 K). Nastgpnie nalezy obliczy¢
zmiany entalpii dla kazdego strumienia wchodzacego i wychodzacego wzgledem wy-
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branego stanu odniesienia. Wygodnie jest oblicza¢ oddzielnie zmiany entalpii stru-
mieni, a nawet indywidualnych sktadnikow, entalpie przemian fazowych oraz entalpie
reakcji. Kazda zmiana entalpii zwigzana z przemiang fazowa substratow lub produk-
tow nie uwzgledniona w entalpii tworzenia musi by¢ brana pod uwagg w ogolnym
bilansie energii. Poniewaz entalpia jest funkcja stanu, mozna w obliczeniach wybrac
dowolna droge przemian. Na rysunku 2.6. przedstawiono schematycznie sposob obli-
czania zmiany entalpii w procesie, ktory rozwazamy.

2.4. Praca sprezania i ekspansji gazéow

Praca w réwnaniu bilansu energetycznego nie moze by¢ pominigta, jezeli mamy do
czynienia z kompresja lub z ekspansja gazow. Aby obliczy¢ prace objetosciowa, moz-
na zastosowac rownanie

Vs
W= deV 2.4.1)

"

w ktoérym nalezy uwzgledni¢ odpowiednia zalezno$¢ miedzy ci$nieniem a objetoscia
gazu. Jezeli sprezanie lub rozprgzanie jest izotermiczne, to dla jednostki masy ideal-
nego gazu mamy:

PV = const 24.2)
i praca wykonana
P, RI, P
W=PVIn—==—1In—=> (2.4.3)
P~ M P

Indeks 1 odnosi si¢ do stanu poczatkowego, a indeks 2 — do stanu koncowego.
W urzadzeniach przemyslowych spr¢zanie lub rozprezanie jest przemiang politropo-
wa, opisang wyrazeniem

PN" = const (2.4.5)

Prace dostarczona lub wykonang oblicza si¢ wtedy z nastgpujacego rownania

(n=1)/n (n=1)/n

P ZRT P

w=zpy, || 22 = ~1| (246
n—1\ A M n-1|P

w ktorym Z jest wspotczynnikiem $ci§liwosci, R — stala gazowa, M — masa czastecz-
kowa gazu. Warto$¢ n zalezy od rodzaju i sposobu pracy urzadzenia.
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Prace potrzebna do sprezenia gazu lub uzyskang wskutek jego rozprezania mozna
oszacowac, obliczajac prace jak dla gazu idealnego i mnozac jej warto$¢ przez odpo-
wiedni wspolczynnik efektywnosci. Dla sprezarek tlokowych np. oblicza si¢ zwykle
pracg izentropowa (n = 7), dla maszyn odsrodkowych za$§ — prace politropowa.

Dla wielu substancji sa dostgpne tablice czteroparametrowe (diagramy Moliera),
z ktorych mozna odczyta¢ entalpig i entropi¢ dla réznych wartosci poczatkowych
i koncowych ci$nienia oraz temperatury i na tej podstawie oblicza¢ pracg izentropowa
dla gazu idealnego.

Jezeli diagramy tego rodzaju sa niedostepne, np. dla zlozonych mieszanin, to mozna
postuzy¢ si¢ metoda Schultza, za pomoca ktorej okresla sig¢ prace politropowa na podsta-
wie dwoch parametrow X1 Y, nazwanych uogolnionymi funkcjami $cisliwosci [39].

X = g(g’;j | (2.4.7)
Y = _5(?;) (2.4.8)

Schultz sporzadzit wykresy funkcji X i1 Y, przyjmujac jako wspoétrzedne parametry
zredukowane. Wykresy te stuza do obliczenia wyktadnika politropy 7 (rown. (2.4.4))
i do wyznaczenia wykladnika temperatury politropowej m w nastgpujacym rownaniu:

T, =T, (PZJ (2.4.9)
1
w ktorym dla procesu sprezania warto$¢ m oblicza si¢ z rownania:
m = ZR(I + XJ (2.4.10)
CP EP
dla rozprezania za$ z rownania:
m=2R(E +X) (2.4.11)
c

P

E, jest efektywnoscia politropowa zdefiniowana nastgpujaco:
e dla sprezania

p . praca politropowa
g praca realnie potrzebna
e dla rozprgzania
g _ braca realnie wykonana
=

praca politropowa
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Wartos¢ E, mozna odczyta¢ z wykresow. Przyktad jednego z takich wykresow
przedstawiono na rys. 2.10:

P — (2.4.12)
Y —m(l+X)

Gdy urzadzenia pracuja w warunkach odbiegajacych od warunkow krytycznych,
rownania (2.4.9)—(2.4.11) upraszczaja si¢ (odpowiednio) do nastgpujacej postaci:

m=?"1 (2.4.13)
VE,
~1)E
m"VE (2.4.14)
y
n=_1_ (2.4.15)
1—-m
80
76
é‘ 72
ﬁ
68
64_
0 410 8’0 120

Natezenie przeptywu po stronie ssania [ma/s]

Rys. 2.10. Efektywnos$¢ politropowa sprezarek odsrodkowych

Wyrazenia powyzsze moga by¢ uzywane do obliczania pracy politropowej oraz tem-
peratury gazu na wyjsciu. Sposob obliczania pracy (energii) dostarczanej lub odzyskiwa-
nej podczas sprezania lub rozprezania gazoéw przedstawiaja nastepujace przyktady:

Przyklad 2.9. Na stacji przesylowej spreza si¢ metan od cisnienia atmosferyczne-
go do cisnienia 10 bar w ilosci 8000 kg/h. Sprezarka pracuje z wydajnos$cia izentro-
powa rowna 0,85. Obliczy¢ ilo§¢ energii dostarczanej do sprezarki oraz oszacowaé
temperaturg gazu na wyjsciu.
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Rozwigzanie. Przywotamy tutaj fragment wykresu Moliera sporzadzonego dla
metanu.

A AH, = 27,17

P=10
483K
463K :
g | e ¢ P-1
= AH, =25.92 ;
E A
293K
AH, =18,81
>
Entropia

Rys. 2.11. Wykres Moliera

Na wykresie przedstawiono entalpi¢ i entropi¢ metanu w zalezno$ci od temperatu-
ry i ci$nienia. Dla poczatkowego cisnienia 1 bar oraz temperatury pokojowej odczy-
tujemy wartosci entalpii AH, = 18,81 kJ/mol. Przemieszczajac si¢ wzdhuz drogi
izentropowej, odczytujemy dla P = 10 bar entalpi¢ AH, = 25,92 kJ/mol oraz tempera-
turg gazu — 463 K. Zmiana entalpii wskutek pracy wykonanej izentropowo wynosi:

Praca izentropowa: 25,92 — 18,81 = 7,11 kJ/mol.

Dla efektywnosci izentropowej: 0,85.

Praca rzeczywiscie wykonana = 7,11/ 0,85 = 8,36 kJ/mol.

Entalpia konicowa wynosi zatem: AH, = 18,81 + 8,36 =27,17 kJ/mol.

Dla wartos$ci AH’; odczytujemy z wykresu Moliera wyjSciowa temperature gazu
—483 K.

Znajac wydatek energii w odniesieniu do 1 mola, mozemy obliczy¢ energi¢ potrzebna
do sprezenia wymaganej iloSci gazu oraz teoretyczna moc silnika do sprezarki:

Zapotrzebowanie energii: (8000/16) - 8,36:1000 = 4,18-10° kJ/h.

Zapotrzebowanie mocy silnika: (4,18-10% 3600 = 1,161 MW.

Przyklad 2.10. W procesie produkcji kwasu azotowego jedna z koncowych opera-
cji jest absorpcja tlenkoéw azotu w wodzie pod zwigkszonym cisnieniem. Gaz opusz-
czajacy wiezg absorpcyjna pod ci$nieniem 6,0 bar i w temperaturze 298 K zawiera
ponad 99,5% obj. z azotu; reszte stanowia slady NO, NO,, pary wodnej (nasyconej w
520 K) oraz gazow inertnych. W celu odzyskania energii sprezony gaz uzywa sig do
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napedu turbiny, gdzie ulega on dekompresji do cisnienia 1,5 bar. Natezenie przeplywu
gazu wynosi 10 000 kmol/h.

Oszacowac¢ temperaturg gazu na wyjsciu z turbiny, jezeli:

e nie bylo wstgpnego podgrzewania gazu na wejsciu,

e gaz byt wstepnie podgrzewany do temperatury 673 K.

Obliczy¢, jaka teoretyczna moc moze uzyskac turbina, jezeli zastosowano wstepne
podgrzewanie gazu.

Rozwigzanie. Gaz opuszczajacy wiezg sktada si¢ w 99,5% z azotu, mozna zatem
przyja¢ do obliczen, ze ma on parametry fizyczne zblizone do parametrow czystego azotu.

Dane wyjsciowe: F'= 10 000 kmol/h, cisnienie krytyczne azotu P. = 33,5 bar, tem-
peratura krytyczna azotu 7, = 126,2 K.

Objetosciowe natezenie przeptywu gazu na wyjsciu:

(10 000/3600)-22,4-(1/1,5) = 41,5 m’/s.

Z wykresu na rys. 2.10 odczytujemy efektywno$¢ politropowa: £, = 0,75.

Obliczamy teraz parametry zredukowane na wejsciu gazu:

P,=(6/33,5)=0,18; T, = (298/126,2) =2.4.

Dla tych parametrow zredukowanych mozna przyjaé, ze wspotczynnik Scisliwosci
wynosi 1 (Z=1). Mozna tez zastosowac uproszczone réwnania (2.4.13)—(2.4.15). Dla
azotu y= 1,4, a zatem:

m=""1p _14=1 075 _021, n=—to= 1 17
y 14 l-m 1-021

e Temperatura na wyjsciu z turbiny, jezeli nie byto wstgpnego podgrzewana gazu,
WYynosi:

m 0,21
P
T, =1| 2 :298(1’5J ~ 223K

1 6,0

Oznacza to, ze $lady wody beda ulegaty kondensacji, co moze powaznie zaktocaé
prace turbiny.

e Temperatura na wyjsciu z turbiny, jezeli gaz wchodzacy zostaje podgrzany do 673

K:
P m 0,21
T,=T|2 :673[1’5-} — 503K
1 6,0

Praca wykonywana przez gaz na drodze rozprgzania politropowego (rownanie
(2.4.6))
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1,27-1

127
j —1|=-6715,5kJ / mol

W=1-673-8314 127 (1’5

1,27 -1 6,0

Praca wykonana: WE, =—-6715,5-0,75 = -5036,6 kJ/kmol.

Uzyskana moc turbiny =-5036,6-(10000/3600) =—-113990 kJ/s =—13,99 MW.

Przyjmujac, ze praca wykonana przez uktad ma warto$¢ ujemna, postawiliSmy
znak minus przed warto$cig mocy, uznajac, ze moc generowana przez uktad ma row-
niez znak minus. W niektorych podrgcznikach mozna znalez¢ zapis, zgodnie z ktorym
praca wykonana na zewnatrz uktadu ma znak dodatni, wtedy oczywiscie moc réwniez
bedzie miata znak dodatni.

2.5. Analiza bilansu energetycznego jednostki procesowej

Energia jest przekazywana do uktadu jako praca badz jako cieplo. Zaden uklad nie
zawiera ciepla, lecz przekazanie ciepta do uktadu lub wykonanie pracy zmienia jego
energi¢ wewnetrzna. Przyjmuje sig, ze cieplo pobierane przez uktad ma wartos¢ do-
datnia, a ciepto oddawane ma warto$¢ ujemna.

Zasada zachowania masy zastosowana do jednostki procesowej w stanie ustalo-
nym ma postaé

N
D Fx; =0 (2.5.1)
i=1

gdzie F; jest strumieniem (natgzeniem przeplywu) i wraz z jego znakiem. Zgodnie
z zastosowana konwencja przyjmuje si¢, ze strumien jest dodatni, gdy dotyczy sub-
stancji wchodzacych do jednostki, ujemny za$, gdy odnosi si¢ do substancji wycho-
dzacych z jednostki. Energia oddawana przez uklad ma warto$¢ ujemna, a pochla-
niana — warto$¢ dodatnia. Kazdemu sktadnikowi j nie uczestniczacemu w reakcji od-
powiada jedno rownanie typu (2.5.1).

Dla tych sktadnikow, ktore uczestnicza w reakeji chemicznej, obowiazuje zasada za-
chowania atomow, w zwiazku z czym rownanie (2.5.1) nie moze by¢ stosowane. Aby
uwzgledni¢ reakcje chemiczna w uktadzie, w bilansie masowym nalezy wzia¢ pod uwage
stechiometrig reakcji chemicznych, czego wynikiem jest nastgpujaca posta¢ rownania

N, N,
Fx“mjk =0 (2.5.2)

i=1 j=1

w ktorym: mj — liczba atomoéw k pierwiastka w czasteczce sktadnika j. Kazdemu
pierwiastkowi znajdujacemu si¢ w sktadnikach reagujacych odpowiada jedno réwna-
nie typu (2.5.2), ale rownania te moga nie by¢ niezalezne.
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Zasada zachowania energii dla jednostki procesowej w stanie ustalonym ma posta¢
NS
ZEAH,.+Z@+Z%:0 (2.5.3)
i=1 dt dt

F; jest strumieniem wyrazonym w molach (kilomolach) na jednostke czasu, a AH,;
— entalpia molowa. Kazdy czton rownania (2.5.3) ma wymiar jednostki energii na
jednostke czasu. Czton dQ//dt jest nat¢zeniem przeplywu ciepta przez granicg jednost-
ki procesowej, dWi/dt — natezeniem przeptywu energii w postaci pracy.

Wszystkie strumienie energii maja znaki zgodne z przyjeta konwencja: dodatni —
kierunek do wnetrza jednostki procesowej, ujemny — kierunek na zewnatrz jednostki
procesowe;j.

Ujemna warto$¢ dQ,/dt oznacza, ze ciepto przeptywa od jednostki procesowej do
otoczenia (proces egzotermiczny). Dodatnia warto$¢ dW,/dt oznacza, ze praca jest
wykonana na jednostce procesowej przez otoczenie.

Przeptyw ciepta przez granice jednostki procesowej odbywa si¢ wedtug mechani-
zmu promieniowania i przewodzenia. Praca moze by¢ elektryczna lub mechaniczna.
Pracy potrzebnej do wtloczenia strumienia masy do lub na zewnatrz jednostki proce-
sowej nie zapisuje si¢ jako oddzielny czton, lecz jest ona uwzgledniona w entalpii
strumienia masy.

Dla okreslenia oddziatywania jednostki procesowej z otoczeniem wazne jest
uprzednie okreslenie jej granic. Jezeli wystgpuje wiecej niz jedno oddzialywanie
zwigzane z wymianga masy, cieptem lub praca, to potrzebne jest sumowanie zgodnie
z rownaniem (2.5.3). Poniewaz rownanie to dotyczy stanu ustalonego, musza wystapic¢
co najmniej dwa strumienie masy (zasilanie i produkt).

Obliczanie entalpii odnosi si¢ do miejsca, w ktorym strumien przekracza granice
jednostki procesowe;.

Przyklad 2.11. Czysta przegrzana para amoniaku pod ci$nieniem 1,7 MPa
i w temperaturze 333 K jest skraplana pod stalym cisnieniem. Powstajaca ciecz znaj-
duje si¢ w rownowadze z para. Molowy strumien amoniaku jest rowny 100 kmol/h.
Obliczy¢, jaka musi by¢ szybkos$¢ odprowadzania ciepta, aby skraplacz pracowat
w stanie ustalonym.

Fy

Skraplacz

NH, (gaz) NH;(ciecz)

Yédt

Rys. 2.12. Schemat skraplania amoniaku
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Rozwigzanie. Bilans energetyczny sprowadza si¢ do zastosowania rownania
(2.5.3), ktore w tym przypadku ma postaé

FAH, — F,AH, _de
dt

Nalezy zwrdci¢ uwage na stosowanie konwencji o znakach: dodatni dla strumieni
wchodzacych, a ujemny — dla strumieni opuszczajacych skraplacz. Zauwazmy po-
nadto, ze drugim réwnaniem, bilansujacym przeptyw masy jest

F1 = Fz

Rozwiazujac te dwa rownania wzgledem dQ/dt, otrzymamy
do

; = K (AH 1 —AH 2)

Wartosci entalpii mozna znalez¢ w tablicach. Oto dane potrzebne do rozwigzania
naszego przyktadu.

*

AH
Stan T,K P, MPa Wkmol
Para przegrzana NH; 333 1,7 -45,51
Ciecz NH; w rownowadze z parg 316,3 1,7 -65,56

*Dane z programu CHEMCAD

Rozwiazaniem zadania jest:

d
aQ _ F (AH, —AH,)=100(~ 65,56 — (=45,51)= —2004,88 MJ/h
dt
Odpowiedz: Aby skraplacz pracowat w warunkach ustalonych, nalezy odprowa-
dza¢ wydzielone ciepto w ilosci -2004,88 MJ/h.

W bardziej skomplikowanym zadaniu, w ktorym wystepuje jednostka procesowa
z kilkoma strumieniami wielosktadnikowymi i kilkoma parametrami procesowymi,
niezbedne jest przeprowadzenie analizy, ktorej celem bedzie okreslenie liczby zmien-
nych projektowych i znalezienie sposobu rozwigzania uktadu rownan.

Dla zastosowania rownania (2.5.3), potrzebna jest entalpia AH; kazdego strumie-
nia. Zgodnie z zasadami termodynamiki entalpia molowa strumienia jednofazowego
zawierajacego N, sktadnikow jest funkcja N, + 1 zmiennych intensywnych. Dogod-
nym zespotem zmiennych intensywnych jest temperatura, ci$nienie i sktad. Dla kaz-
dego strumienia

AH; = AH(T’paxilﬂxiZ’ e xiNL,—l)
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zmienne te, w liczbie N, + 1, sa niezalezne. Ulamek molowy N.-tego sktadnika nie jest
niezalezny; jest on okreslony przez warunek natozony na utamki molowe dla strumie-
nia i

Xy + Xy o+ Xy =1

Roéwnania opisujace dziatanie jednostki procesowej mozna podzieli¢ na pigé grup:

1) ograniczenia procesowe,

2) rébwnania bilansu materiatowego,

3) réwnania ograniczen dla utamkow molowych (po jednym roéwnaniu na strumien),

4) rownania okreslajace entalpig (po jednym na strumien),

5) réwnanie bilansu energetycznego (jedno dla jednostki procesowej).

Poniewaz entalpia jest funkcja sktadu, a takze temperatury 7' i ci$nienia P, zmien-
nymi charakteryzujacymi kazdy strumien sa:

Typ zmiennej Liczba zmiennych
Sktad N,
T, P 2
Natgzenie przeplywu 1
Entalpia 1

W zagadnieniach zwiazanych z bilansem energetycznym wystgpuje zatem N, + 4
zmiennych dla kazdego strumienia. Liczba wszystkich zmiennych dla jednostki proce-
SOWej wynosi

N, =N(N,+4)+N,+N, +N,

N, jest liczba wyrazen opisujacych ciepto, N,, — liczba wyrazen opisujacych prace,
pozostate wielkosci za§ maja swe zwykle znaczenie.
Liczbg zmiennych projektowych dla jednostki procesowej opisuje rownanie:

Nd :Nv_Ne

Przypomnijmy, ze N, oznacza liczbg niezaleznych réwnan, ktdre opisuja dang jed-
nostke procesowa.

Dla przyblizenia sposobu wykonywania bilanséw energetycznych (cieplnych) po-
stuza kolejne przyktady.

Przyklad 2.12. W piecu jako paliwo spala si¢ propan zgodnie z nastgpujaca reak-
cja chemiczna

0= *C3Hg *502 + 3C02 + 4H20

Dla ufatwienia przyjmiemy, ze propan ulega catkowitemu spaleniu. Wartosci
zmiennych projektowych do bilansu materialowego sa nastgpujace:
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F =1 kmol/h (podstawa bilansu), stosunek molowy powietrze/propan F,/F; wyno-
si 28.
Obliczy¢ ciepto dostarczane przez ten piec.

Proces spalania propanu przedstawiono schematycznie na rys. 2.13.

Rozwigzanie. Sporzadzimy najpierw bilans materialowy, ktory zawsze poprzedza
bilans cieplny. Mozna by bylo wprawdzie rozwiazywac te dwa zadania rownoczesnie,
ale wowczas otrzymaliby$my wiele rownan, w tym réwnan nieliniowych, przez co
zadanie staloby si¢ bardziej skomplikowane. Wykonamy taczny bilans masowy
i energetyczny tego procesu, a przy okazji poznamy sposob symulacji proceséw za
pomoca programu komputerowego.

dQ

_ F,

it A Produkty
spalania

Fy F,

Paliwo Powietrze

Rys. 2.13. Schemat bilansowy procesu spalania (do przyktadu 2.12)

Przyjmiemy nastepujace oznaczenia sktadnikéw: 1 — C;Hg, 2 — O, 3 — CO,,
4 —-H,0, 5 —N.,.

¢ Bilans materiatowy

Istota bilansu materialowego jest obliczenie nat¢zenia przeptywu i sktadu strumie-
nia 3. Reakcja spalania jest szybka i nieodwracalna, nie bedzie wigc ograniczen wyni-
kajacych z uwzglednienia stalej réwnowagi (K >> 1), a w strumieniu gazow
spalinowych nie bedzie niezuzytego propanu. Zaktadamy, ze paliwo to czysty propan,
a powietrze zawiera 21% tlenu i 79% azotu.

e Ograniczenia procesowe
Stosunek ilosci powietrza do ilosci paliwa
)

22 =28 (1)
£

Roéwnania bilansu materiatlowego
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Sktadniki reagujace

C: 3F, = Fyxs; )
H: 8F| = 2Fsx34 (3)
O: 2F, X2 = 2F3x3 + 2F5x33 + Faxyy (4)
Sktadniki oboje¢tne

N: Foxps = Fixss (5)
Ograniczenia dla utamkéw molowych
X3 + X33+ Xy + X35 =1 (6)

Liczba zmiennych N,: 10 (3 natgzenia przeptywu, 6 utamkow molowych i 1 para-
metr ograniczenia procesowego).

Liczba zmiennych decyzyjnych: N,=N,— N,=10-6=4,

Dogodnymi zmiennymi projektowymi (decyzyjnymi) sa: F; oraz — po zatozeniu
stosunku ilo§ciowego strumieni 1 i 2 — takze F,. Sktad powietrza jest nastgpujacy:
Xy = 0,21, Xo5 = 0,79

Oznacza to, ze pozostaje do rozwiazania uktad réwnan (2)—(6). Rozwiazanie to
okaze si¢ niezwykle tatwe, jezeli wprowadzimy nastepujace podstawienie:

Sri = Fxy;

lloczyn Fix3; oznacza natgzenie przeptywu sktadnika i (kmol/h) zawartego w strumie-
niu gazoéw spalinowych (3). Podstawienie to ogranicza si¢ do réwnan (2)—(5), wartosci
utamkoéw molowych x;; zostana obliczone z wielkosci f;,. Po wstawieniu wielkosci zna-
nych otrzymany nowy zestaw réwnan, ktory ma niezwykle prosta postaé:

fi3=3

2f4=38

20+ 23+ f34= 11,76

S35 =22,12

Obliczone natezenia przeptywu sktadnikow w strumieniu gazow spalinowych wy-
nosza:

0, (f32): 0,88 kmol/h

CO; (f33): 3,00 kmol/h

H,0 (f34): 4,00 kmol/h

N, (f35): 22,12 kmol/h

Razem: 30 kmol/h

Natgzenie przeplywu strumienia gazéw odlotowych wynosi 30 kmol/h. Z wartosci

tych mozna obliczy¢ utamki molowe bez korzystania w zasadzie z roéwnania (6). Oto
tabela bilansu materiatowego.
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L Sktad strumienia (utamki molowe)
Nr strumienia | F;, kmol/h
GCsHg 0O, CO, H,0 N,
1 1 1 0 0 0 0
28 0 0,21 0 0 0,79
3 30 0 0,0293 0,1 0,1333 | 0,7373

e Bilans energetyczny

Podstawa bilansu energetycznego beda wielkosci przeptywow masowych zesta-
wionych w tabeli, odniesionych do 1 kmola propanu przy zatozeniu, Ze zostaje on
w cato$ci zuzyty.

Roéwnania i ograniczenia (dotycza tylko bilansu energetycznego)

Ogo6lne rownanie bilansowe

F]AH] +F2AH2 —F3AH3 —dQ/dt: 0 (1)

Roéwnania okreslajace entalpig (zapisane w postaci funkcji)

AH, = AH\(T\, p1) (2)
AH, = AHy(T5, p, X22) 3)
AH3 = AH5(T3, ps3, X33, X34, X35) “4)

T, Ty, Ts oraz py, p,, p3 0Znaczaja temperature i ciSnienie poszczegolnych strumieni.

Liczba zmiennych:

Nv =10 (AHla AHZ: AH35T19 TZa T31 plap29p3)9 dQ/dt)
Liczba zmiennych decyzyjnych:
Ny=N,—-N,=10-4=6

Wybrano: py, pa, ps, T, T», T3 1 odpowiednio przyporzadkowano im wartosci liczbo-
we:

PL=pP2=pP3 20,1013 MPa, T] = T2:298,15 K, T3: 1150 K.

Postugujac si¢ znanymi warto$ciami F, F, 1 F; oraz zakladajac, ze wlasciwosci
gazow nie 16znia si¢ od wlasciwosci gazéw doskonatych, korzystamy z dowolnej bazy
danych molowych pojemnosci cieplnych i standardowych entalpii tworzenia i obli-
czamy wartosci AH,, AH, oraz AHj;, a nastgpnie z ogolnego rownania bilansu energe-
tycznego (1) obliczamy dQ/dt.

Spalanie propanu w strumieniu powietrza jest reakcja chemicznag i entalpie strumieni
oblicza si¢ jak entalpie uktadéw reagujacych. Postuza do tego rown. (2.3.1), (2.3.10)
1(2.3.11). Dla strumienia 1, zlozonego wytacznie z propanu, entalpia rowna si¢ standar-
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dowej entalpii tworzenia 1 kilomola propanu, ¢, jest pojemnoscig cieplna strumienia 1.

Poniewaz propan jest wprowadzany w temperaturze 298 K, mozemy przyjac, ze

T
AH, = AHj, + [c;dT =1-(~103,92)+ 0 = ~103,92 MJ/kmol

298,15

Dla strumienia 2

N, T,
AH, = 3 xy AH;, + [ €5,,dT =0+0=0
j=2 298,15

poniewaz entalpie tworzenia azotu i tlenu z definicji sa rowne zeru, a 7y = 75.
Dla strumienia 3 nalezy najpierw obliczy¢ $rednia entalpig tworzenia oraz srednia

molowa pojemnos$¢ cieplna (J/(mol-K). Potrzebne do tego dane sa zawarte w zataczo-
nej tabeli.

. AH; 2 5 3
Sktadnik ; a b-10 c10 d-10
MJ/kmol

C;Hg -103,92 | 4,224 30,62 -0,1586 3,214
0, 28,106 | —0,0000368 1,745 —1,065
CO, -393,77 | 19,795 7,343 -5,601 1,715
H,0 -242,00 | 32,243 0,1923 1,055 -0,3596
N, 31,150 —1,356 2,679 —1,168

Srednia entalpia tworzenia strumienia 3 jest rowna
> xy,AH;, =0,0293-(0,0) + 0,1 (- 393,77)
+0,1333 - (- 242,0) + 0,7373 - (0,0) = =71,636 MJ/kmol

Srednia molowa pojemno$é cieplna strumienia 3 wynosi

N,
Coyg = Zx3j (aj +bjT+ch2 + djTS)

j=2

= 30,0679 — 2,399 -10°T + 1,6069 - 10 °T* — 7,687 - 101"

Entalpia strumienia 3 jest rowna
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N, I
AHy = ) x;,AHj + Icps,srdT
Jj=2 298,15

1150
= —71,635 + j (30,0679 — 2,399 - 10T + 1,6069 - 10T — 7,687 - 10"°T* )dT

298

= —71,635 + 28,800 = —42,835 MJ/kmol
Mozna teraz obliczy¢ ilo$¢ wydzielonego ciepta dQ/dt (rbwnanie bilansowe)

90 _ pAH, + F,AH, — F,AH,
dT

=1-(~103,92)+ 28 (0,0) — 1 (~ 103,92) — 30 - (— 42,835) = 1181,13 MJ

Odpowiedz: Spalanie w piecu 1 kmol/h propanu w warunkach okre§lonych
w zadaniu moze dostarczy¢ 1181,13 MJ/h energii cieplne;.

Przyklad 2.13. Na podstawie zatozen do przyktadu 2.12 obliczy¢ adiabatyczna
temperaturg ptomienia propanu.

Rozwiazanie bilansu materiatowego tego procesu jest takie samo jak poprzednio,
podobna jest takze analiza bilansu cieplnego, ktéra prowadzi do tego samego zestawu
rownan (1)—(4) (patrz przyktad 2.12).

Wystepuje tu, jak poprzednio, 10 zmiennych, 4 rdbwnania i 6 zmiennych projekto-
wych. Nowy zestaw zmiennych projektowych stanowia T3, T3, p1.pa, p; oraz dQ/dt.

Rozwigzanie. Nowy zestaw zmiennych projektowych wymaga nowego sposobu
rozwiazywania. AH, i AH, oblicza sig, korzystajac z danych wartosci zmiennych pro-
jektowych; z rownania (1) otrzymujemy AH;:

FAH, + F,AH, _ 490

AH, = di
F3

Po obliczeniu warto$ci AH; rozwiazujemy réwnanie (4) wzgledem 7.
Przyjmijmy nastgpujace wartosci zmiennych projektowych:

p1 =p>=p3;=0,1013 MPa,
T, =T,=298,15K,
dQ/dt = 0 (ptomien adiabatyczny).
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Z poprzedniego przyktadu zaczerpniemy wartosci entalpii strumienia 1 i 2, ktére
wynosza: AH, =-103,92 MJ/kmol; AH, = 0 i obliczamy warto§¢ AH;

FAH, + F,AH, + a0

AH, = di
F3

1-(=103,92) + 28 -(0,0)+ 0
30

= 3,464 MJ/kmol

Rownanie, ktore okresla zalezno$¢ AH; od temperatury, ma nastepujaca postaé

T,
AH; = Zx3jAHf;. + J.c;,3 +dT

298,15

Po rozwinigciu catki oznaczonej oraz podstawieniu $rednich wartosci wspotczynni-
kow w wyrazeniu okreslajacym pojemno$¢ cieplna otrzymuje si¢ rOwnanie czwartego
stopnia, ktorego niewiadoma jest adiabatyczna temperatura ptomienia 75. Trzeba zacho-
waé ostroznos¢ przy przeliczaniu jednostek, dotychczas bowiem entalpie wyrazaliSmy
MJ/kmol, pojemno$¢ cieplna natomiast jest podawana w tablicach w J/(mol-K). Ostatecz-
na posta¢ rbwnania czwartego stopnia jest nastepujaca:

- — + X -1, . - + 35, . - -1, . -
(T, 77149 + 30,0679T, — 1,199 - 10T} + 5356 -10°T; —1921-107° 73

Roéwnanie mozna rozwiaza¢ metoda graficzna, obliczajac funkcje f(73) dla wybra-
nych wartosci 7 w potrzebnym przedziale temperatur. Funkcja f(73) zeruje sig
w punkcie odpowiadajacym wartos$ci adiabatycznej temperatury ptomienia. Alterna-
tywna metoda, rowniez dzisiaj niektopotliwa, jest skorzystanie z pakietu programowe-
go, np. MATHCAD.

Odpowiedz: Adiabatyczna temperatura ptomienia wynosi 2183 K.

2.5.1. Réwnoczesne bilanse materiatowe i energetyczne

W przypadku, gdy rownania bilansu materiatowego sa sprzezone z réwnaniami
bilansu cieplnego, istnieje konieczno$¢ takiego sformutowania zagadnienia, aby oby-
dwa bilanse byly wykonywane réwnoczesnie. Dzieje si¢ tak wtedy, gdy zmiennych
wystepujacych w rownaniach bilansu materiatlowego (nat¢zenia przeptywu, sklad) nie
mozna oddzieli¢ od zmiennych z rownan bilansu energetycznego (entalpia, temperatu-
ra, ciSnienie, natgzenie przeptywu ciepta). Dobrym przyktadem moze by¢ obliczanie
adiabatycznej temperatury ptomienia (w zadaniu 2.12 przyje¢to, ze caty propan spala
si¢ 1 nie zachodza reakcje uboczne). Zwykle w podwyzszonej temperaturze oprocz
reakcji gtdéwnej przebiegaja reakcje uboczne.
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Podobnie jest takze w procesach spalania. W podwyzszonej temperaturze przebie-
gaja czesto procesy dysocjacji termicznej produktéw oraz inne reakcje niepozadane,
takie jak termiczny rozktad produktow i substratow, reakcje uboczne, nad ktorymi nie
zawsze udaje si¢ utrzymaé kontrolg. Wydajnosc¢ tych reakcji jest funkcja temperatury.
Réwnan bilansu materialowego nie mozna zatem rozwiaza¢ niezaleznie od réwnan
bilansu energetycznego.

Do zagadnienia tego wrocimy w nastgpnym rozdziale, w ktorym bedziemy sig
zajmowa¢ symulowaniem diagraméw strumieniowych z uwzglednieniem bilansowa-
nia masy i energii, a takze elementéw projektowania proceséw chemicznych.

2.6. Bilanse w stanie nieustalonym

W dotychczasowych naszych rozwazaniach analizowaliSmy procesy przebiegajace
W stanie stacjonarnym, tzn., takie, w ktorych nie wystepowata akumulacja materiatu
badz energii. W procesach chemicznych mamy czgsto do czynienia z operacjami, kto-
rych przebieg jest funkcja czasu, a warunki procesu i ilo$ci uzytych materiatdéw zmie-
niaja si¢ w czasie. Procesy przebiegajace w stanie nicustalonym sa trudniejsze do
sformutowania i obliczenia niz procesy przebiegajace w stanie stacjonarnym, jednakze
w przemysle wiele procesow przebiega w sposob podlegajacy regutom stanu nieusta-
lonego, jak np., rozruch i zamykanie proceséw stacjonarnych (ciaglych), reakcje w
reaktorach okresowych, zmiana warunkéw procesowych, takze perturbacje, powodo-
wane w obregbie zalozonych parametréw procesu, kontrolowane przez urzadzenia ste-
rujace. Jest ich na tyle duzo i sa one wazne, stad tez warto po§wigci¢ im nieco miejsca
W niniejszym opracowaniu. Zanim to zrobimy sprobujemy wroci¢ niejako do poczatku
i dokona¢ przegladu proceséw i usystematyzowac materiat zwiazany z bilansami ma-
sowymi i energetycznymi.

Klasyfikacja procesow chemicznych w oparciu o sposob zachowania parametréw
procesowych w czasie:

1. Proces w stanie ustalonym. To oznacza, ze parametry procesu w dowolnym cza-
sie przyjmuja wartosSci state.

2.Proces w stanie nieustalonym. Parametry tego procesu (np. temperatura, ci$nie-
nie, sktad chemiczny itp.) zmieniaja si¢ w czasie, inaczej mowiac, sa funkcja czasu.

Klasyfikacja procesow chemicznych w oparciu o sposob prowadzenia

procesu:

1.Proces ciagly. W procesie ciagtym strumienie zasilajace i opuszczajace jednostke
procesowa przeptywaja ze stala masowa szybkoscia (natgzeniem) przeptywu.

2.Proces okresowy. Przyktadem procesu okresowego jest typowa synteza laborato-
ryjna. Do kolbki laboratoryjnej wprowadza si¢ substraty, zawarto$¢ kolbki doprowa-
dza si¢ do odpowiedniej temperatury, utrzymuje w okreslonych warunkach przez
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wymagany okres czasu, a nastepnie usuwa si¢ z kolbki zawarto$¢ (produkt reakcji) do
dalszej przerébki. W warunkach przemystowych procesy okresowe sa stosowane naj-
czesciej przy produkcji matotonazowej, np. w przemysle farmaceutycznym, kosme-
tycznym itd.

3.Proces semiokresowy. Taki proces wykazuje si¢ cechami zarowno procesu okre-
sowego jak i ciagltego.

Typy bilanséw.

a) Bilans rézniczkowy. Jest bilansem odniesionym do okreslonego produktu
W czasie i stosuje si¢ go zwykle przy rozwazaniu proceséw ciagtych. W stanie ustalo-
nym, bilans rézniczkowy odniesiony do dowolnego punktu czasowego daje ten sam
rezultat. W wyrazeniu bilansu rézniczkowego, kazdy czlon reprezentuje przeptyw
masy odniesiony do jednostki czasu, t.j., wyraza on masowe natgzenie przeptywu.

b) Bilans catkowy. Jest bilansem odniesionym do przedzialu czasowego, A¢. Ozna-
cza on zmiang, jaka zachodzi migdzy okreslonymi punktami, wyrazajacymi czas f,
oraz t + At. Bilans catkowy stosowany jest zwykle do procesow okresowych i okresla,
co stalo si¢ z substancjami chemicznymi w trakcie takich proceséw. W bilansie cat-
kowym, kazdy czton wyrazenia matematycznego, opisujacego ten proces, ma wymiar
masy.

Fout

Rys. 2.14. Ogdlny schemat procesu z doptywem i odptywem masy,
generowaniem, konsumpcja oraz akumulacja.

Rysunek XXX przedstawia hipotetyczny uktad, ktérego bilans masowy przedsta-
wi¢ mozna za pomoca roéwnania

Fin_Fout+Fgell_Fc:Fac (261)

gdzie: F;, , F,.,— strumien wplywajacy, wyplywajacy (natgzenia przeptywu), Fye, —
szybkos¢ generowania, F,— szybko$¢ konsumpcji oraz F,. — szybko$¢ akumulacji.
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Bilans rézniczkowy odnosi si¢ do okreslonego momentu w czasie i okresla natgze-
nie przeptywu, generowania itd, wyrazone na jednostke czasu (kg/s, mol/s itd.).

M _ _
a =, F

out

+F,, —F, (2.6.2)

‘Z—Af oznacza zmiang masy (akumulacje) materiatu M. Dla stanu ustalonego czton

ten jest rowny zero, stad

0=F, -F

out + Fgen - FC (2'6‘3)
Powyzsze réwnanie opisuje takze proces z reakcja chemiczng, w ktorym czes¢
materiatu jest konsumowana (przereagowuje) , a czton Fj,, odnosi si¢ do tworzenia sig
nowej substancji w wyniku reakcji chemicznej. Jezeli w uktadzie nie zachodzi reakcja

chemiczna, rownanie (2.6.3) upraszcza si¢ do nastepujacej postaci:
0=F, -F

out

(2.6.4)

Bilans catkowy odnosi si¢ do procesu jako calosci, ktory odbywa si¢ w okreslo-
nym przedziale czasu ¢, —t; = At. Odpowiednikiem bilansowego rownania rézniczko-
wego (2.6.3) jest nastgpujace rownanie bilansu catkowego

0=F,At—F, At+F, At — F At (2.6.5)

out gen
Dla procesu okresowego, F;, oraz F,, sa rowne zero, stad

F,At = F.At (2.6.6)

Wyrazenie ogdlne, okreslajace bilans energetyczny w stanie nieustalonym mozna
przedstawi¢ w sposob analogiczny jak rdwnanie (2.6.2), jednak ze wzgledu na ro6zno-
rodnos¢ form przekazywania energii, bedzie ono bardziej ztozone. Powotujac si¢ na
Rys. 2.1 oraz rownanie (2.1.11), zmian¢ catkowitej energii ukladu dla jednostkowe;j
masy wplywajacej do uktadu, mozna wyrazi¢ wzorem

% NH+E,, +E,,)+Q-W+A(2.6.7)

gdzie A(H + Ey,+E,.t) oznacza zmiang w jednostce czasu, réznicy na wejsciu i wyj-
$ciu, odpowiednio entalpii, energii kinetycznej oraz potencjalnej, O, W oznacza ilo$¢
wymienianego ciepla i pracy w jednostce czasu, 4 oznacza czton przypisany innym
rodzajom energii i ich zmianie w jednostce czasu w obrgbie uktadu. Wyrazenie opi-
sujace catkowy bilans energii uktadu w przedziale czasowym migdzy ¢, i ¢; dane jest
wzorem

pot

E,-E, =T[A(H+Ekm +E, )+ O-W+ At (2.6.8)

h
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Rozwiazanie problemdéw bilansu energetycznego moze by¢ stosunkowo trudne,
jednak w praktyce udaje si¢ je uprosci¢ eliminujac niektore cztony z rownania (2.6.8)
oraz przyjmujac pewne uproszczenia. Postgpowanie takie nie zawsze wydaje si¢ uza-
sadnione zwazywszy na powszechna dostepnos¢ komputerow, przystosowanych do
wykonywania obliczen bilansowych i projektowych.

Przy rozwigzywaniu zadan bilansowych stanu nieustalonego postepuje si¢ zgodnie
z regutami 10 ,,przykazan”, sformutowanych przez Himmelblau’a, w szczegodlnosci
za$ nalezy:

a) utozy¢ poprawnie rownania opisujace bilans masowy (energetyczny) stanu nie-
ustalonego

b) rozwiaza¢ powyzsze rownania

Zmienng niezalezna w bilansach stanu nieustalonego jest czas, za§ zmienna zalez-
na wybrany parametr uktadu, zmieniajacy si¢ w czasie (X), stad tez og6lna forma
roéwnania opisujacego nasz problem bedzie wyrazenie: (dX/dt) = f(Xt). Ustalajac for-
m¢ matematyczng zaleznosci parametru X od czasu t, utozymy réwnanie réozniczkowe,
ktore nalezy rozwiazac przyjmujac pewne, okreslone lub zatozone warunki brzegowe.

Sposéb wykonywania obliczen bilansowych stanu nieustalonego przyblizymy na
podstawie nastgpujacych przyktadow.

Przyklad 2.14. W zbiorniku w ksztalcie walca, zawierajacego 1000 m~ wody,
stwierdzono nieszczelnos¢ wskutek awarii dolnego zaworu. Doswiadczony konser-
wator ustalit, ze szybkos$¢ wycieku opisuje dokltadnie rownanie kinetyczne o nastgpu-
jacej postaci

dv
dt

w ktorym V — objetos¢ wody w zbiorniku, k — stata szybkosci wycieku rowna 0,02
godz™. Obliczyé po jakim czasie w zbiorniku zostanie 0,75 % poczatkowej objetosci
wody.

3

kV

V=1000 m*

dv
dt

kV

Rys. 2.15. Schemat do przyktadu 2.14.
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Rozwiazanie:

Roéwnanie przedstawiajace szybkos$¢ wycieku wody ze zbiornika przypomina row-
nanie kinetyczne reakcji pierwszego rzedu opisujace ubytek substratu w trakcie reakcji
chemicznej. Po zgrupowaniu zmiennych catkujemy obustronnie przyjmujac warunki
zadania

kdt = dV

t v,

J'kd;=_J'd_V

0 v, 4
t=—lln£:— ! In—— 750 =14,38

kV, 0,02 1000

Odpowiedz. Zbiornik utraci 25 % objetosci po uptywie 14,38 godz. (14godz. 23
min.).

Przyklad 2.15. Przy fabryce chemicznej istnieje zbiornik wyréwnawczy dla od-
prowadzenia $ciekow. Scieki odprowadzane do tego zbiornika zawieraja nie wigcej
niz 100 ppm acetonu przy normalnej pracy instalacji. Maksymalne dopuszczalne ste-
zenie acetonu w $ciekach wynosi 160 ppm. Zbiornik wyréwnawczy ma pOJemnosc
500 m® i mozna przyjaé, ze panuje w nim stan doskonalego wymieszania. Scieki
wplywaja do zbiornika z szybko$cia 50 m’/h. Wskutek awarii stezenie acetonu wzro-
sto do 1000 ppm 1 pozostawato na tym poziomie przez 30 minut. Obliczy¢, czy steze-
nie acetonu w strumieniu odptywajacym nie przekroczy dopuszczalnej granicy 160

ppm.
Rozwiazanie.
F=50 m’/h
V=500 m’
g
100 ==> 1000 ppm 100 ==>? ppm
g >

Rys. 2.16. Schemat do przyktadu 2.15.
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Wprowadzmy oznaczenia wielkosci wystepujacych w przyktadzie, stezen oraz
strumieni wplywajacego oraz wyptywajacego.

Masa $ciekoéw w zbiorniku — M = 500 m® = 500 000 kg,

Natezenie strumienia wplywajacego — F = 50 m’/h,

Stezenie poczatkowe acetonu w zbiorniku — C, = 100 ppm,

Stezenie w czasie ¢ po zwigkszeniu si¢ st¢zenia w strumieniu wplywajacym — C,

Stezenie w strumieniu wyptywajacym — C; = 1000 ppm,

Zmiana stezenia w przedziale czasu At = AC,

Srednie stezenie w zbiorniku w przedziale czasu At = C,.

Do rozwiazania zadania zastosujemy zasady bilansu catkowego wzgledem aceto-
nu, odniesionego do przedzialu czasu A¢. Przy zalozeniu idealnego wymieszania
przyjmujemy, ze st¢zenie acetonu na wyjsciu rowna si¢ st¢zeniu acetonu w zbiorniku.

Akumulacja = masa na wejsciu — masa na wyjsciu
FCAt-FC, At =M(C+AC)-MC

AC
F(C =Cy)=M——
At
Przyjmujac 4t ==> 0 oraz Cy, = C, rOwnanie powyzsze mozemy zapisa¢ w postaci
dC
F(C -C)=M—
dt

Po rozdzieleniu zmiennych i przyjeciu warunkow brzegowych, catkujemy

Podstawiajac wartosci podane jako wiadome w tym przyktadzie otrzymujemy,

0’5:_50011{ 1000-C }

50 1000 -100
0.05=—-In M
900

e *900=1000-C; C=144 ppm



2.6. Bilanse w stanie nieustalonym 93

Odpowiedz: Maksymalne dopuszczalne st¢zenie acetonu nie zostanie przekroczone.

Przyklad 2.16. W mieszalniku zaopatrzonym w plaszcz grzejny i mieszadto przy-
gotowuje si¢ okresowo roztwor wodny. W tym celu wode w ilosci 5000 kg ogrzewa sig
od 15° C do 80° C. Powierzchnia grzejna wynosi 30 m’, a wspotczynnik przenikania
ciepta (0ogolny) moze byé przyjety z szacunkowych obliczen jako rowny 300 W-m>K™".
Mieszalnik ogrzewa si¢ para wodna pod ci$nieniem 2,7 bar. Obliczy¢ czas potrzebny do
uzyskania wymaganej temperatury.

Para grzejna
~

Rys. 2.17. Schemat do przyktadu 2.16.

Rozwigzanie:

Tempo przyrostu temperatury wody, d7, jest odniesione do ilosci ciepta, dQ, we-
dtug nastepujacej zaleznosci

dQ =mC,dT

gdzie: m — masa wody w zbiorniku, C, — wlasciwa pojemnos¢ cieplna (ciepto wia-
sciwe) wody. Iloczyn m Cp okresla pojemno$¢ cieplna uktadu (dla utatwienia, pojem-
no$¢ cieplna mieszalnika nie bedzie brana pod uwagg).

Szybkos¢ przekazywania ciepta od ptaszcza grzejnego do wody okresla nastgpuja-
ce rOwnanie

9O _ yaer, -1y
dt

gdzie: k — wspotczynnik przenikania ciepta, A — powierzchnia ptaszcza grzejnego,
T, — temperatura pary grzejnej, 7 — temperatura wody. Kombinacja powyzszych row-
nan daje wyrazenie

mC dT
— 2 kAT, -T)
dt
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Przegrupowanie zmiennych i catkowanie prowadzi do wzoru obliczeniowego

Ty

[rar="Ce] AT

mC, T -T.
f, =——LIn=—2
k4 T,-T,

t, okresla czas potrzebny do osiagnig¢cia wymaganej temperatury wody.
mC,=4,18-5000-1000 J/K,

kA =300-30 = W/K,

T,=15°C,T,=80°C, T,=129,5°C,

Po podstawieniu

P =

_ 4,18-5000-1000 In 129,5-80
300-30 129,515

t,= 1947 sekund = 32 minuty 27 sekund.

Odpowiedz: Czas potrzebny do ogrzania wody do temperatury 80° C wynosi ok.
32,5 min.



Rozdziat 3

Schemat procesu,
symulacja diagramow
strumieniowych

3.1. Wprowadzenie

Schemat procesu jest kluczowym elementem opisu procesu chemicznego. Poka-
zuje on rozmieszczenie aparatow i urzadzen wybranych do przeprowadzenia procesu
produkcyjnego, kierunek przemieszczania materialdw, parametry procesu (temperatu-
ra, ci$nienie, wlasciwosci fizyczne), a takze natgzenia przeplywu oraz sktad poszcze-
gblnych strumieni. W zalezno$ci od stanu zaawansowania projektu, schemat moze by¢
mniej lub bardziej szczegdtowy. Zwykle w poczatkowym etapie projektowania spo-
rzadza si¢ prosty schemat oparty na zatozonych badz narzuconych bilansach materia-
fowych. W koncowym etapie projektu schemat zawiera bardzo szczegotowe
informacje, takie jak wielko$¢ i wydajnos$¢ urzadzen, ich rozmieszczenie przestrzenne
i schemat potaczen rurociagowych, a takze szczegotowe dane o wszystkich substan-
cjach chemicznych, ktore biora udziat w procesie.

Sposoby przedstawiania schematow moga by¢ rézne w zaleznosci od tego, jak
szczegotowe dane ma zawiera¢ schemat. Najprostszymi schematami sa tzw. schematy
blokowe, w ktérych blok (zwykle prostokat) reprezentuje urzadzenie (jednostke pro-
cesowa) albo kompletny etap w procesie. Schematy blokowe byly stosowane w przy-
ktadach opisanych w poprzednich rozdziatach. W przypadku bardziej szczegotowych
schematow urzadzenia sa przedstawiane w postaci ikon, ktorych symbole (podobnie
jak symbole pierwiastkéw czy zwiazkdéw chemicznych) sa zrozumiate dla inzynierow
chemikow na calym §wiecie. W niektorych krajach symbole takie byly przedmiotem
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prac normalizacyjnych, czego efektem sa ikony o znormalizowanych ksztaltach, przy-
pisane do poszczegolnych urzadzen. Schematy zawierajace takie ikony pojawia si¢
w dalszej czgsci niniejszego opracowania.

Sposob dotaczania danych liczbowych do schematu procesu moze by¢ rdzny.
Schemat moze takie dane zawiera¢, lecz nie powinny one zmniejsza¢ czytelnosci
schematu. Dane liczbowe sa nieroztaczna czgscia opisu procesu technologicznego,
lecz moga one by¢ dolaczone do schematu w postaci np. arkusza kalkulacyjnego lub
tabeli. W szczegolno$ci nastepujace dane powinny zostaé umieszczone na schemacie
lub by¢ dotaczone w postaci tabel:

1. Sktad strumieni:

e natgzenie przeplywu indywidualnych sktadnikow (zazwyczaj w kg/h),

e sktad strumieni w utamkach wagowych lub % wag.

2. Natezenie przeptywu strumieni (kg/h).

3. Temperatura strumienia, temperatura wewnatrz aparatu.

4. Ci$nienie, pod jakim pracuje urzadzenie.

5. Dane fizykochemiczne strumieni (usrednione):

e gestosé, kg/m’,

e lepkos¢, (m-N-s)/m”.

6. Wartosci entalpii strumienia, kJ/h.

7. Nazwy identyfikacyjne urzadzen, np. mieszalnik, filtr itp.

8. Nazwy identyfikacyjne strumieni, np. surowy chlorek winylu lub numer (sym-
bol) identyfikacyjny urzadzenia Iub strumienia, jezeli do schematu jest dotaczona ta-
bela zawierajaca dane liczbowe charakteryzujace proces.

Kolejnos¢ ikon na schemacie powinna odzwierciedla¢ kolejno$¢ operacji 1 wska-
zywac kierunek przeptywu materiatu od urzadzenia do urzadzenia, odwzorujac rze-
czywista instalacj¢ produkcyjna. Wymiary urzadzen powinny rowniez by¢ naniesione
w odpowiedniej skali; na schemacie powinny by¢ uwzglednione urzadzenia pomocni-
cze, takie jak: pompy, wymienniki ciepta, punkty kontrolne itp.

Czasy odrgcznego sporzadzania schematow prawdopodobnie juz mingly. Dzi§ do
sporzadzania rysunkoéw technicznych i do projektowania sa uzywane programy kom-
puterowe CAD (Computer Aided Design). Programy te pozwalaja na sporzadzenie
schematu procesu technologicznego, a takze na obliczenia zwigzane z bilansem ma-
sowym i energetycznym. Niektére z nich umozliwiaja takze wyznaczenie wymiarow
poszczegdlnych jednostek procesowych, a te najbardziej wyspecjalizowane — wyko-
nanie kompletnego projektu procesu chemicznego.

Programy komputerowe przeznaczone do wspomagania prac projektowych mozna
podzieli¢ na dwa typy:

e Programy do pelnej symulacji procesu, wymagajace duzych mocy obliczeniowych.

e Proste programy, najczgsciej uzywane do sporzadzania bilansow masowych.

Schemat procesu wraz z obliczeniami bilansowymi sporzadza si¢ zwykle w po-
czatkowym stadium projektowania. W punkcie wyjscia inzynier projektant spotyka si¢
z zalozeniami i ograniczeniami procesu. Sa one dwojakiego rodzaju:
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— zewngtrzne:

e wlasciwosci produktu, zwykle ustalane przez konsumenta lub wynikajace
z wymagan rynku,

e bezpieczenstwo przeciwpozarowe,

e ograniczenia z tytutu wymagan ochrony srodowiska,

— wewngtrzne:

e stechiometria reakcji, wydajnosc¢ i szybkosc¢ reakc;ji,

e rownowagi fazowe, rownowagi chemiczne,

e sktad azeotropdéw lub np. powietrza,

e ograniczenia w bilansach energetycznych

e ograniczenia zwiazane z charakterystyka pracy urzadzen.

Proces produkcyjny moze byé prowadzony w sposéb okresowy lub ciagtly.
W przypadku procesu okresowego obliczenia bilansowe zwykle odnosi si¢ do jedne;j
szarzy produkcyjnej. W przypadku procesu ciaglego nalezy wskaza¢, ile godzin
w roku instalacja bedzie pracowaé. Wiadomo, ze konieczne sa postoje instalacji dla
dokonania przegladéow czy remontow. Jezeli zalozymy, ze instalacja bedzie praco-
wac 50 tygodni w roku, to nalezy ten fakt uwzgledni¢ w obliczeniach bilansowych
(zwykle podaje sig liczbg godzin roboczych w roku, w tym przypadku bytoby to
8400 godzin). Konieczne jest takze zaznaczenie zatozen, ktore przyjeto dla dokona-
nia obliczen.

Komputerowe programy symulacyjne bardzo ulatwiaja pracg projektanta, jednak
wiedza ogolna z zakresu technologii i inzynierii chemicznej jest niezbgdna, aby moz-
liwe bylo pelne wykorzystanie tych narzg¢dzi. Ostatnie lata rozwoju informatyki przy-
niosty cata game pakietdow symulacyjnych, ktore sa dostgpne w ofercie handlowe;j.
O wielu z nich mozna si¢ dowiedzie¢ z Internetu.

Programy symulacyjne niezaleznie od wielkos$ci i stopnia skomplikowania odzna-
czaja si¢ podobienstwem struktury, ktéra schematycznie przedstawiono na rys. 3.1.

Biblioteka jednostek P
procesowych r
0
g
Baza danych fizyko- r
chemicznych a Dane
M e
Procedury s
termodynamiczne t
e
r
Biblioteka metod u Wyniki
numerycznych i —
a
Procedury c
kosztorysowe ¥

Rys. 3.1. Schemat blokowy programu symulujacego
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Programy te maja budowe modutowa, ztozona z nast¢pujacych elementow:

1. Program sterujacy, ktory zarzadza przeptywem informacji od i do operatora,
a takze migdzy procedurami graficznymi i obliczeniowymi.

2. Biblioteka jednostek procesowych wraz z procedurami projektowo-oblicze-
niowymi.

3. Baza danych wtasciwosci fizykochemicznych, obejmujaca od kilkuset do kilku
tysigcy indywidualnych zwigzkoéw chemicznych.

4. Biblioteka procedur termodynamicznych, stuzacych do obliczania entalpii stru-
mieni oraz sktadow réwnowagowych typu, np. gaz—ciecz.

5. Biblioteka metod matematycznych (numerycznych).

6. Procedury kosztorysowe, stuzace do oceny kosztow inwestycyjnych oraz
amortyzacji. Aby wykorzysta¢ te procedury, program powinien umozliwia¢ projekto-
wanie i wymiarowanie jednostek procesowych (aparatury).

3.2. Symulacja przeptywéw masowych

Pelne programy symulacyjne zapewniaja jednoczesne wykonanie bilansu materiato-
wego 1 energetycznego, wstepne obliczenie urzadzen (aparatury) tacznie z dokladnym
arkuszem strumieniowym. Nie sa one niezbednie potrzebne w poczatkowym etapie pla-
nowania czy tez projektowania procesu technologicznego. Dlatego na rynku oprogramo-
wania komputerowego znalazto si¢ wiele wzglednie prostych programow symulacyjno-
projektowych, przeznaczonych dla uzytkownikow komputeréw osobistych.

W obliczeniach bilans6w materiatowych i energetycznych programy symulacyjne
postuguja si¢ zwykle metodami iteracyjnymi. Poszczegdlne elementy procesu sa li-
czone po kolei, az do napotkania petli, ktorg nalezy ,,rozsuptac” iteracyjnie, po czym
nastepuje powrdt do liczenia sekwencyjnego. Kolejnos¢ obliczen wybiera si¢ w zalez-
nosci od zatozen projektowych procesu.

Przed przystapieniem do obliczen nalezy narysowac¢ schemat, ktory pokazuje ko-
lejnos¢ operacji jednostkowych oraz kierunki przeptywu substancji bioracych udzial w
procesie. Schematy, do ktorych bylismy przyzwyczajeni, tzn. takie, na ktorych sg za-
znaczone ikony aparatow i urzadzen procesu technologicznego, beda w dalszym ciagu
odgrywa¢ wazng rolg w opisie procesu, a ich sporzadzenie powinno stanowi¢ pierw-
szy krok w podejmowaniu pracy projektowej, badz symulacyjnej (por. 10 zasad spo-
rzadzania bilansu materialowego). Jednak, aby rysunek stanowil model
cybernetyczny, nalezy go przedstawi¢ w postaci przeplywu informacji. Na takim ry-
sunku zamiast jednostek procesowych wystepuja moduty obliczeniowe. Kazdy modut
obliczeniowy to uktad roéwnan, ktory opisuje przeptywy poszczegélnych substancji
chemicznych. Na rys. 3.2a, ktory w zmienionej postaci przeniesiono z rozdzialu 1,
przedstawiono klasyczny rodzaj schematu technologicznego, zawierajacy ikony jed-
nostek procesowych z ich nazwami. Rysunek 3.2b jest schematem tego samego proce-



3.2. Symulacja przeptywoéw masowych 99

su, ale tu jednostki procesowe sa przedstawione w postaci prostokatnych modutow,
ktore traktuje si¢ jako moduty obliczeniowe.

Glowna funkcja, jaka spetia wigkszo$¢ aparatow w instalacji przemystowej, jest
podziat strumienia wchodzacego do urzadzenia na dwa lub wigcej strumieni wycho-
dzacych. Scislej mowiac, to substancja chemiczna zawarta w strumieniu jest dzielona
w roznych proporcjach migdzy strumienie wylotowe. Kolumna destylacyjna np. dzieli
surowiec na destylat i pozostatos¢, a takze czgsto sa jeszcze odbierane strumienie
boczne. Z tego wzgledu jest dos¢ wygodny taki opis operacji jednostkowej (urzadze-
nia), w ktorym przeptyw dowolnego sktadnika w strumieniu wychodzacym wyraza si¢
jako utamek tego sktadnika w strumieniu wchodzacym.

a Fy | xy5
F
1 F
o0 2 F4
X, 15 Xp0y X
1> 2122 213 REAKTOR | *210 %22 X410 Xa2
Xy Xy Xg30 Xgg
X
46
Fy
X X2

K
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U
M | Xorr Xo2> Xo6
N

Fi A

_J
X101> X1022%106
b

Rys. 3.2. Schemat procesu tradycyjny (a) i blokowy (b); schemat przeptywu informacji;
1 — reaktor, 2 — neutralizator, 3 — filtr, 4 — suszarka, 5 — kolumna, 6 — zbiornik polimeru

Sposob definiowania parametrow wokot modutu obliczeniowego przedstawiono na
rys. 3.3. Uzyto tam nastgpujacych oznaczen:
i — numer jednostki (modutu),
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fix— natezenie doptywu sktadnika & do modutu 7,

a;; — utamek sktadnika k& wptywajacego do modutu i, ktory opuszcza modut i, kie-
rujac si¢ do modutu ;. Jest to tzw. wspotczynnik podziatu,

gi0x— natezenie doptywu sktadnika k z zewnatrz, tzn. z modutu 0 (zero).

Taki sposdb oznaczania parametrow wynika z koncepcji wspotczynnika podziahu,
zaproponowanego przez Nagieva oraz Henleya i Rosena i opisanego przez Sinnotta
[40]. Na koncepcji tej opiera si¢ zasada opisu procesu za pomocg uktadu rownan. Jest
to szczegblnie wazne, gdy w procesie wystgpuja strumienie zawracane. Z definicji
wspotczynnika podzialu wynika, ze nat¢zenie przeptywu dowolnego sktadnika kiero-
wanego z jednostki 7 do jednostki j rdéwna si¢ natezeniu przeptywu tego sktadnika na
wejsciu do jednostki i pomnozonemu przez wspotczynnik podziatu, tzn. f;a; ;.

z innej jednostki A - Jie Gy
> 1
do innej jednostki
8ok
spoza ukladu Qi
skladnik

do jednostki
z jednostki

Rys. 3.3. Oznaczenie parametrow wokot jednostki procesowej (modutu)

Inaczej mowiac, ilo$¢ sktadnika & wyplywajacego z modutu i do modutu j rowna
si¢ ilosci sktadnika wptywajacego pomnozonej przez wspotczynnik podziatu. Stru-
mien wyptywajacy z modutu i moze by¢ strumieniem zasilajacym inny modut, np.
jeden z nastepnych lub stanowi¢ strumien recyrkulacyjny. Zasad¢ oznaczania strumie-
ni i wspotczynnikéw podziatu przedstawiono na rys. 3.4.
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Rys. 3.4. Zasada okreslania wspotczynnikow podziatu

Rozpatrzmy otoczenie modutu 1. Z bilansu materiatowego otrzymuje si¢ nastgpu-
jace rownanie:

ok T ase fart avorfo= fix
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Podobny bilans przeplywow mozna sporzadzi¢ dla wszystkich moduléw, biorac
wylacznie pod uwagg wlot do modutu jako miejsce bilansowania.

Modut 2: ay i firx = fo
Modut 3: azo for + 30k + @314 fik = ok

Po przeksztatceniu otrzymujemy uktad trzech réwnan z trzema niewiadomymi,
ktorymi sa nieznane przeptywy fix, for Oraz fa:

Sik = avar for — @z for = io

i fik t fu=0

—@31x ik — @ S S35 830k

Uktad ten mozna napisa¢ w postaci macierzowej

1 —dpp T i 1ok
ik 1 0 x| ful=| O
—Azy T Az 1 S &30k

Podobne uktady rownan powstang dla innych sktadnikoéw mieszaniny, a sposob
generowania uktadow roéwnan jest taki sam dla wszystkich proceséw zwiazanych
z przeptywem substancji chemicznych. Dla proceséw zlozonych z n modutéw po-
wstanie n rownan dla kazdego sktadnika. Uktad » rownan w formie macierzowe;j
przedstawia sig¢ nastgpujaco;

(1_‘111k) —dpp ot Ty Ju 8ok
o (l_allk) vt Ty y o _ 820k
_anik (l_annk) fnk gnOk

W rzeczywistosci wigkszos¢ wspotczynnikow podziatu jest rowna zeru i macierz
nie jest kompletna. Wsrod rownan beda réwnania nieliniowe, poniewaz wspotczynniki
podzialu a;; zaleza od natgzenia przeplywu strumieni wejsciowych, jak tez od funkcji
modutu. Niektore wspotczynniki podziatu sa okreslone przez zalozenia (warunki pro-
cesu), inne zwykle sa przyjmowane jako niezalezne od nat¢zenia przepltywu, przy-
najmniej w pierwszym przyblizeniu.

Zasilanie poczatkowe jest zwykle znane z zatozen procesu, zatem jezeli wspot-
czynniki moga by¢ oszacowane, to rozwiazanie uktadow rownan daje przeptywy
wszystkich sktadnikow w poszczegolnych urzadzeniach. Wszedzie tam, gdzie wspot-
czynniki podzialu zaleza od szybkos$ci przeptywow, wartosci wlasciwe powinny by¢
obliczane metoda kolejnych przyblizen.

Wspotczynniki podziatu mozna obliczy¢, oceniajac funkcje urzadzenia (aparatu)
i biorac pod uwage ograniczenia (zatozenia) co do sktadow i przeptywdw wynikajace
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z jakosci produktow, bezpieczenstwa, rownowag fazowych, zalezno$ci termodyna-
micznych oraz wymagan projektowych (np. wytrzymatosci mechanicznej).

Procesy z reakcja chemiczng

W rektorze chemicznym substraty sa zuzywane i powstaja zupelie nowe sktadni-
ki. Produkty reakcji nie moga by¢ uznane za cz¢$¢ strumienia wlotowego, musza za-
tem by¢ uznane za sktadniki pseudonowe. Reaktor jest wigc przedstawiany w postaci
dwoch modutow. Wspotczynniki podziatu dla modutu pierwszego sa wybrane dla
zbilansowania zaniku substratow spowodowanego przez reakcjg¢ chemiczna.

Taoucfzk

fik ' For onf o
1 > 2 ——>»

&0k

Rys. 3.5. Model reaktora chemicznego

Drugi modut uwzglednia powstawanie produktow reakcji dzigki zalozeniu, ze sa to
niejako substancje doprowadzane z zewnatrz. Jezeli reaktor ma tylko jeden strumien
wyjsciowy (jedno polaczenie z inng jednostka), to drugi modut symulujacy reaktor
moze by¢ pominigty.

Dla zilustrowania sposobu obliczania wspotczynnikow podziatu oraz uktadania
réwnan przeanalizujemy szczegotowo kolejny przyktad.

Przyklad 3.1. Na podstawie procesu technologicznego otrzymywania polimeru
metoda suspensyjna opisanego w przyktadzie 1.8 ulozy¢ zestaw rdéwnan symulujacych
przeptywy substancji w jednostkach procesowych z zastosowaniem metody wspol-
czynnikow podziatu.

Rozwigzanie: Przedstawimy rys. 3.2b w postaci dostosowanej do rozwiazywanego
zadania, tzn. jako moduty obliczeniowe i oznaczymy je nastgpujaco (rys. 3.6): 1 —
monomer, 2 — woda, 3 — katalizator, 4 — polimer, 5 — czynnik neutralizujacy kataliza-
tor, produkt reakcji katalizatora z czynnikiem neutralizujacym.

Rysunek 3.6 rozni si¢ od klasycznego schematu pokazanego na rys. 3.2a tym, ze
operacja neutralizowania katalizatora, tam ledwie zaznaczona, tutaj stanowi modut
obliczeniowy. W zasadzie nie jest konieczne zaznaczanie strumieni opuszczajacych
instalacj¢, odpowiednie bowiem wielkosci przeptywow, a wlasciwie odplywow, moga
by¢ z tatwoscia obliczone, jezeli dane sa parametry strumieni doptywajacych do mo-
dutu. Na przyktad modut nr 6 — zbiornik — zostat dotaczony tylko po to, aby mozna
bylo wilaczy¢ do analizy produkt procesu, ktorego strumien instalacj¢ wprawdzie
opuszcza, ale jest to przeciez strumien kluczowy. Zbiornik zostal tu wybrany arbitral-
nie, rownie dobrze mozna bytoby zatozy¢, ze jest to waga lub urzadzenie pakujace.
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Uktad rownan bilansujacych przeptywy w obrgbie modutow jest nastepujacy:
Jfie— aisk fsi= gior — wlot do modutu 1,
—a; fir T fa=gr0r — Wlot do modutu 2,
—azo for + f5x=g30« — Wlot do modutu 3,
—ags fax T fu=0 — wlot do modutu 4,
—asy far t fsx=0 — wlot do modutu 5,
—agar far T fox= 0 — wlot do modutu 6.
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Rys. 3.6. Schemat do przyktadu 3.1: 1 — reaktor, 2 — neutralizator, 3 — filtr,
4 — suszarka, 5 — kolumna, 5 — zbiornik polimeru

W uktadzie macierzowym uktad réwnan wyglada bardziej przejrzyscie. Wiele
elementow macierzy rowna sig zeru, ale nie zawsze macierz wspotczynnikow podziatu
jest tak niekompletna jak w rozpatrywanym przyktadzie.

1 0 0 0 —ai O] [fiu ] [&on
— Ak 1 0 0 0 O | S 820k
0 ~ A3 1 0 0 0 y S _| &30k
0 0 — Ay 1 0 O | fux 0
0 0 — sy, 0 1 0] | fsi 0
| 0 0 0 —ag, 0 1| [fu] | O]

Wyznaczenie wspotczynnikow podziatu

Sktadnik 1, monomer, k= 1.
Modut 1 — reaktor. Stopien konwersji wynosi 0,9, co oznacza, ze tylko 10% mo-
nomeru moze opuscic¢ reaktor, a»;; = 0,1.
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Modut 2 — neutralizator. Monomer przechodzi nie zmieniony, az;; = 1.

Modut 3 — filtr. Monomer w calos$ci przechodzi do przesaczu, as;; = 1.

Modut 5 — kolumna. Stopien odzysku monomeru wynosi 0,98; a;5; = 0,98.

Modut 6 — zbiornik. Monomer tutaj nie dochodzi.

Sktadnik 2, woda, k= 2.

Modut 1. Woda w catosci przechodzi do modutu 2, a;, = 1.

Modut 2. Jak wyzej, asn = 1.

Modut 3. Nie znajac rozwiazania przyktadu 1.8, nie mozemy doktadnie poda¢, ja-
ka czes¢ wody przechodzi z polimerem i ile dostaje si¢ do przesaczu. Przyjmiemy
zatem, ze 99% wody przechodzi z przesaczem, as3; = 0,01, as3; = 0,99.

Modut 4. Polimer kierowany do suszarki zawiera 5% wody, po wysuszeniu 0,5%.
Przyjmiemy zatem, ze w przyblizeniu aes, = 0,1.

Modut 6. Koncowy etap procesu. Tutaj ma doptywac polimer w ilosci 1000 kg/h,
ktory zawiera 0,5% wody.

Sktadnik 3 — katalizator, k = 3.

Modut 1. Katalizator przechodzi w cato$ci przez reaktor, a,i3 = 1, i dochodzi tylko
do neutralizatora. Pozostale wspotczynniki sa réwne zeru.

Sktadnik 4 — polimer, k = 4.

Polimer tworzy si¢ w reaktorze i z zatozenia jest uznany za sktadnik pseudonowy.
Przez moduty 2 i 3 przechodzi niepodzielony, a;14= 1,a34 = 1,a434 = 1. W suszarce
straty polimeru wynosza 1% wag., stad ags = 0,99.

Sktadnik 5 — czynnik neutralizujacy, k= 5.

Wystepuje tylko w strumieniu f5 1 jest bilansowany przez gxos, @215 = 1.

Sktadnik 6 — produkt reakcji katalizatora i czynnika neutralizujacego, k = 6.

Wystepuje w strumieniach f3; 1 f5; 1 nie jest dzielony na czesci, asys = 1, as3s = 1.

Ani katalizator, ani czynnik neutralizujacy nie zostat zdefiniowany pod wzgledem
natury chemicznej. Przyjgto jedynie, ze w wyniku neutralizacji katalizatora produkt
neutralizacji powstaje przez proste zsumowanie masy katalizatora i czynnika neutrali-
Zujacego.

Strumienie wprowadzane z zewnatrz

Aby rozwigza¢ zadanie, musimy jeszcze podac liczbg sktadnikow wprowadzanych
do uktadu oraz otrzymywanych produktéw reakcji. Mozemy dane te dostarczy¢ na
podstawie zatozen do przyktadu 1.8 (dane w kg/h) bez korzystania z tabeli rozwigzan:

monomer, g1o; = 10072,85.

woda, gj9= 44668,91,

katalizator, gjo3 = 11,17,

polimer, g04 = 10050,51,

czynnik neutralizujacy katalizator, gyys = 0,55,
produkt neutralizacji katalizatora, g3 = 11,72.
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podstawy technologii chemicznej, (Wydawnictwo Politechniki Wroctawskiej, 1991).

Po wprowadzeniu zestawionych wyzej danych nie uzyskano poprawnego bilansu
wody w uktadzie. Po dokonaniu zmian wspotczynnikéw podziatu metoda prob i bie-
doéw wprowadzono nastgpujace dane: aqz; = 0,00937, as;p = 0,99033, agq, = 0,0945.

Dane koncowe wprowadzone do programu podano w tabeli.

. . Czynnik Produkt rFakcji
i Monomer Woda Katalizator Polimer .. czynnika
neutralizujacy neutralizujacego
a5k 0,98 0 0 0 0 0
g 0,1 1 1 1 1 0
sy 1 1 0 1 0 1
duss 0 0,00937 0 1 0 0
sy 1 0,99033 0 0 0 1
o 0 0,0945 0 0,99 0 0

Ostateczne rozwigzanie pokazuje wydruk uzyskany z programu BILANMAT:

Modut

o OB W N~ o OB W N~

o Ok W N -

Skfadnik

NN NN NN _ A A A A

W WWwwWwWwww

Strumien wejsciowy
do modutu, kg/h

11167,23

1116,723

1116,723
0

1116,723
0

44668,91
44668,91
54719,42
529,1368
54190,29
50,00342

11,17
11,17
0

0
0
0
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2 4 10050,51

3 4 10050,51

4 4 10050,51

5 4 0

6 4 9950,005

1 5 0

2 5 0,55

3 5 0

4 5 0

5 5 0

6 5 0

1 6 0

2 6 0

3 6 11,72

4 6 0

5 6 11,72

6 6 0

Wielkosci strumieni wptywajacych (sumarycznie), kg/h

Do modutu 1 55847,32
Do modutu 2 55847,87
Do modutu 3 65898,38
Do modutu 4 10579,65
Do modutu 5 55318,73
Do modutu 6 10000,01

3.3. Petna symulacja proces6w w stanie ustalonym

Programy komputerowe przeznaczone do pelnej symulacji procesow sa w stanie
wykona¢ doktadny i rownoczesny bilans masowy i energetyczny, a ponadto zapro-
jektowac urzadzenia pehiace rolg jednostek procesowych, np. kolumny destylacyjne,
wymienniki ciepta, reaktory itp. Pierwsze programy tego typu wspomagajace prace
projektowe powstaly w sekcjach projektowych duzych przedsigbiorstw produkcyj-
nych, np. FLOWTRAN w Monsanto, FLOWPACK w ICI, ale takze uniwersytety
wykazaty si¢ aktywno$cia w tej dziedzinie, dostarczajac takie programy, jak: SPE-
EDUP i ASPEN. Istnieje wiele programow komercyjnych przeznaczonych do wspo-
magania prac projektowych. Na rysunku 3.7 przestawiono kopi¢ (okrojona) aktualnej
strony internetowej chemistry.about.com, na ktérej wymienia si¢ popularne i profesjo-
nalne programy typu computer aided design do wspomagania prac projektowych.

Jak juz wspomniano poprzednio, w programach symulacyjnych pojedyncze jed-
nostki procesowe (aparaty) sa traktowane jako elementy sktadowe (podobnie jak kost-
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ki LEGO) — ktore taczone ze soba — daja ostateczny projekt technologiczny. Symulo-
wanie pojedynczych elementdw procesu jest stosunkowo proste, jednakze wzajemne
potaczenie elementow w uktad nie zawsze jest tatwe do przeprowadzenia w celu uzy-
skania klarownego modelu. W wielu procesach przemystowych wystepuja strumienie,
ktore sa zawracane, co wymaga uzycia metod iteracyjnych przy wykonywaniu bilansu
materiatowego i energetycznego, a ponadto dobrych metod numerycznych. Do obli-
czania pojedynczych jednostek procesowych potrzebne sa banki danych wlasciwosci
fizykochemicznych i termodynamicznych.

Software: Process Simulation & Modeling Guide picks

Aspen Plus

Information about this standard process simulation package for steady-state modeling from
the supplier.

CHEMCAD

Chemstations' PC-based general purpose process simulation program.

Chemical Process Modeling PC Software

Excel add-ins, Mathcad and Maple files from Lee Partin for chemical plant modeling, dis-
tillation design calculations, pinch analysis... The software is copyrighted but free for personal
or educational use.

DESIGN II for Windows

WinSim's general-purpose process simulator developed specifically for MS Windows (ei-
ther Win 95/NT or Win 3.1/3.11 with Win32s). The full package is available free for down-
load but you must register to get a 2 week password.

HYSIM

Steady state process simulator for the PC from Hyprotech. Incorporates a wide range of
unit operations, heat exchanger design, compressors, valves, and extensive thermophysical
property data.

HYSYS

Integrated package from Hyprotech that covers all process simulation and real-time appli-
cations. Flowsheet based dynamic and steady state process modeling. For MS Windows 32 bit
platforms.

PRO/II

General-purpose process simulator from SIMSCI. Wide range of applications. Windows
95/NT or UNIX Workstations. Demo available.

ProSimPlus

Process simulation software. Not related to BR&E's PROSIM. Site requires Macromedia
Flash Player.

Quick Hydraulics for Windows

Flowsheet simulation plus hydraulic pressure drop calculation for Windows 3.1/95/NT
from Chempute Software. Lacks some of the features of other process simulators for the bene-
fit of lower cost. Restricted demo (2.7 MB) available.

SuperPro Designer
Process simulation program for Win 3.11/95 from Intelligen. Includes equipment sizing and
costing. Demo can be downloaded (total 8 MB!) and is fully functional except for the ability to
save the designs.

Rys. 3.7. Programy symulacyjne strony internetowej http://chemistry.about.com
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Do wspotdziatania poszczegolnych elementéw procesu konieczny jest program
wiodacy, ktory potaczy elementy procesu, banki danych, procedury obliczen wiasci-
wosci termodynamicznych i procedury numeryczne. Trzeba jeszcze uwzgledni¢ opty-
malizacj¢ i analiz¢ ekonomiczna. Dzigki mozliwosci dokonywania wielokrotnych
zmian parametrow wejsciowych i1 posrednich, ktéra zapewnia program symulacyjny,
latwiej uzyskuje si¢ optymalny obraz procesu.

3.3.1. Sposoby symulowania procesow

Wykresy strumieniowe przedstawiaja jednostki procesowe potaczone ze soba.
Matematyczny model tego uktadu zawiera:

a) rownania bilansu materialowego i energetycznego,

b) rownania modeli; modelem moze by¢ mikser, reaktor, kolumna absorpcyjna itp.

Symulacja procesd6w chemicznych moze dokonywac si¢ trzema metodami:

1. Metoda sekwencyjno-modutowa. Moduty oblicza si¢ po kolei, jeden po drugim.

2. Metoda rownoczesnego obliczania modutow.

3. Metoda polegajaca na rozwiazywaniu rOwnan opisujacych proces.

Metoda sekwencyjno-modutowa jest podobna do tradycyjnego sposobu obliczania
i projektowania procesu. Rozwaza si¢ kolejno jednostki procesowe, traktujac je jako
moduly. Wprowadzajac dane wejsciowe, otrzymuje si¢ parametry wyjsciowe modutu,
ktore z kolei sa danymi wejsciowymi dla modutu nastgpnego (natgzenie przeplywu,
sktad strumienia, temperatura, ci$nienie, entalpia, parametry jednostki jako urzadze-
nia). Sposob ten wymaga istnienia biblioteki modulow oraz biblioteki metod nume-
rycznych do rozwiazywania ukltadéw rownan liniowych, nieliniowych i réznicz-
kowych.

Pierwszym etapem dowolnej symulacji jest sporzadzenie diagramu strumieniowe-
go procesu zawierajacego moduly (jednostki procesowe) i ukazujacego ich wzajemne
powiazania. Na przyktad mieszalnik przedstawia taczenie dwoch lub wigcej strumieni,
rozdzial strumienia na dwa lub wigcej strumieni moze by¢ rezultatem filtrowania,
destylacji, bocznikowania itp. W przypadku strumieni zawracanych potrzebna jest
opcja obliczen iteracyjnych dla zapewnienia poprawnych wartosci, charakteryzuja-
cych te strumienie.

Sekwencyjno-modutowa metoda obliczania procesu jest klarowna, poniewaz oblicze-
nia postepuja zgodnie z kierunkiem wskazywanym przez strzatki na diagramie. Pewna
niedogodnos¢ sprawiaja recykle, popularnie nazywane petlami. Jezeli jest ich wiele, to
nalezy ustali¢ hierarchig¢ waznosci i kolejnos¢ iteracyjnego ich ,,rozsuptywania”.

Programami wykorzystujacymi sekwencyjno-modutowy sposéb symulowania pro-
cesow sa m.in.: ASPEN/PLUS, PRO/II, CHEMCAD i DESIGN II.

Metoda réwnoczesnego obliczania wszystkich modutow jest podobna do poprzed-
niej. Sktada si¢ ona z nastgpujacych etapow:

1. W pierwszej iteracji zaktada si¢ wartosci dla strumienia zawracanego i wyko-
nuje si¢ obliczenia jak w przypadku metody sekwencyjno-modutowe;.
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2. Po obliczeniu w pierwszym przyblizeniu wartosci wejsciowych 1 wyjsciowych
konstruuje sig liniowe zaleznosci migdzy nimi i uruchamia procedury symulacyjne (roz-
wiazywanie uktadu réwnan) dla otrzymania nowego kompletu strumieni wejsciowych.

3. Jezeli dwie kolejne iteracje daja parametry przypisane strumieniom w zakresie
dozwolonej (zalozonej) tolerancji, to symulacja jest zakonczona. W przeciwnym razie
nalezy wroci¢ do fazy poczatkowej obliczen.

Metoda ta jest szybsza w obliczeniach, a ponadto dane dla strumieni wejsciowych
nie musza by¢ podawane; dane dla strumieni wyjsciowych moga by¢ zatozone pod-
czas linearyzacji. Taka metode symulacji stosuje system FLOWPACK (ICI).

W przypadku, gdy istnieja ograniczenia typu liniowego i nieliniowego narzucone
przez optymalizacjg, obydwie metody poprzednie zawodza. Czas potrzebny do prze-
prowadzenia symulacji jest zbyt dtugi. W tym przypadku metoda polegajaca na roz-
wiazywaniu rownan okazuje si¢ najlepsza. Jej efektem sa uktady rownan liniowych,
nieliniowych i r6zniczkowych, ktore sa nastgpnie rozwigzywane. Tymi rownaniami sa
roOwnania opisujace jednostki procesowe, zalezno$ci migdzy parametrami strumieni
oraz zalezno$ci wiazace zalozenia projektowe, wilasciwosci fizykochemiczne oraz
termodynamiczne reagentow. Sredniej wielkosci proces technologiczny jest tu opisy-
wany przez kilka tysigecy rownan. Tak duza liczba réwnan nie moze by¢ rozwiazywa-
na roéwnoczes$nie, ale istnieja sposoby na tlaczenie réwnan w grupy 1 ich
rozwiazywanie w sposob modularny.

Programy oferujace ten sposéb symulacji to: SPEEDUP, ASCEND i FLOWSIM.

3.4. Symulacja proceséw chemicznych
za pomoca programu CHEMCAD

CHEMCAD jest programem przeznaczonym do obliczania parametréw procesow
chemicznych i petrochemicznych. Jest on przypisany firmie COADE/Chemstations
(Houston, USA). Dzigki promocyjnej polityce agencji Nor-Par a.s. (Oslo, Norwegia)
stal si¢ on programem popularnym w Polsce i jest dostepny w wigkszosci uczelni
technicznych, w ktorych istnieja wydziaty chemii i inzynierii chemicznej. Z tego po-
wodu program CHEMCAD =zostanie doktadniej opisany, a nast¢pnie poshuzymy sie
nim do rozwiazania wielu przyktadow zwiazanych z technologia chemiczna
i projektowaniem procesow chemicznych.

Program CHEMCAD jest programem dostgpnym w wersji przeznaczonej dla
komputera osobistego i pracuje pod kontrolg systemu WINDOWS. System okienkowy
oznacza przyjazne §rodowisko pracy w systemie rozwijanych okienek dialogowych
(pull-out menu). Struktura programu odpowiada schematowi typowego programu sy-
mulujacego przedstawionemu na rys. 3.1. W programie CHEMCAD mozna wyr6znié
nastgpujace elementy:
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1. Interfejs graficzny umozliwiajacy interaktywne rysowanie schematow procesow.
Bogata biblioteka ikon urzadzen nie jest jednak zamknigta i pozwala na uzupetienie
jej o ikony urzadzen wtasnych uzytkownika. Ta mozliwo$¢ wzbogacania programu o
wlasne elementy pojawia si¢ niemal we wszystkich opcjach programu.

2. Biblioteka wlasciwosci fizykochemicznych zawiera dane dla ponad 1800 indywi-
dualnych zwiazkéw chemicznych. Uzytkownik moze rozszerzy¢ t¢ bibliotekg
o wlasne, zdefiniowane zwigzki.

3. Opcje stalych réwnowagi oraz binarnych wspoétczynnikow oddziatywania
(K-value). Istnieje az 26 mozliwo$ci obliczania wartosci K-value, w tym oparte na
roOwnaniach stanu gazu (m.in. réwnanie Penga—Robinsona, Soave—Redlicha
—Kwonga) oraz takie jak: UNIFAC, Flory—Higginsa, UNIFAC dla polimerow itp.

4. Biblioteka operacji jednostkowych. Moga by¢ tutaj wymienione prawie wszyst-
kie urzadzenia wystepujace w procesach technologicznych przemystu chemicznego.
Dodatkowo program oferuje specjalne pakiety do obliczania destylacji periodycznej,
reaktoréw chemicznych i wymiennikow ciepfa.

5. Mozliwos¢ wyboru jednej z 13 opcji do obliczania entalpii, w tym m.in. mozliwo$¢
wyboru najdogodniejszego réwnania stanu oraz zdefiniowania wlasnego modelu.

6. Mozliwos¢ wykonywania wykresow, w tym wykresow TPXY (temperatura, ci-
$nienie, sktad), krzywych fazowych dla strumienia itp.

Rozpoczynajac prace w programie CHEMCAD zaleca si¢ stosowanie 10 kolejnych
krokow, ktore przypominaja 10 zasad bilansu materiatowego sformutowanych przez
Himmelblau [20]:

1. Rozpoczgcie nowego zadania przez nadanie mu nazwy.

2. Wybdr odpowiedniego systemu jednostek. Program pochodzi ze Stanéw Zjed-
noczonych i standardowo po uruchomieniu wilacza si¢ brytyjski system jednostek.
Zmiana na uktad SI jest w Europie konieczna.

3. Narysowanie schematu procesu, do czego stuzy interfejs graficzny i biblioteka
ikon.

4. Zdefiniowanie sktadnikéw, tj. substancji chemicznych bioracych udziat w pro-
cesie. Istnieje mozliwos¢ definiowania wlasnych sktadnikow.

5. Wybor opcji termodynamicznych.

6. Wprowadzenie danych charakteryzujacych strumienie zasilajace (temperatura,
ci$nienie, sktad)

7. Wyspecyfikowanie operacji jednostkowych. Jest to element decyzyjny, ktory
precyzuje sposob dziatania jednostki procesowej. Od danych tu wprowadzonych zale-
zy sktad i wielko$¢ strumieni opuszczajacych jednostke.

8. Przeprowadzenie symulacji.

9. Sprawdzenie wynikow. Jezeli uzyskany wynik nie jest satysfakcjonujacy, nalezy
zmieni¢ dane wejsciowe lub (oraz) parametry pracy jednostki procesowej i przepro-
wadzi¢ symulacj¢ jeszcze raz.

10. Opracowanie raportu wyjsciowego.
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Przyklad 3.2. Rozwiaza¢ zadanie z przyktadu 2.10 za pomoca programu CHEM-
CAD. Przyjac, ze sktad gazu opuszczajacego wiezg jest nastepujacy (utamki molowe):
azot — 0,995, tlenek azotu — 0,002, ditlenek azotu — 0,001, para wodna — 0,002.

Rozwigzanie: Po uruchomieniu programu rysujemy schemat operacji, ktora bedzie
dekompresja realizowana w module zwanym Expander lub Compresor. Wybieramy
kompresor odsrodkowy, rysujemy strumienie i definiujemy sktadniki. W odroznieniu
od przyktadu 2.10 nie musimy tutaj stosowac uproszczen i uwzgledniamy wszystkie
sktadniki, nawet takie, ktore wystepuja w niewielkich ilosciach. Przy duzym nat¢zeniu
przeplywu ich ilo$¢ bedzie dostrzegalna. Schemat procesu przedstawiono na rys. 3.8.
Po wprowadzeniu sktadnikow i wybraniu parametréow sktadu strumieni zgodnych z zato-
zeniem zadania najwazniejsze jest ustalenie parametrow pracy kompresora. Wiaze sig to z
wprowadzeniem efektywnosci politropowej rownej 0,75 oraz wartosci ci$nien na wejsciu
1 wyjsciu. Po uruchomieniu obliczania generuje si¢ raport. Przypominamy, ze pierwsza
cze$¢ zadania dotyczy zastosowania gazu bez wstgpnego ogrzewania. Dla tej czesci
przedstawiony jest kompletny raport z obliczen, aby zorientowa¢ Czytelnika, co w istocie
on zawiera . Dla drugiej czesci zadania zostana przedstawione jedynie fragmenty raportu
zwigzane z najwazniejszymi wynikami obliczen.

@

ekspander
Rys. 3.8. Schemat ekspansji gazu do przyktadu 3.2
A) Proces bez wstepnego podgrzewania gazu

CHEMCAD 4.0.1.5 Politechnika Wroctawska
Job Code: Dekompresja Case Code: Dekompresja

FLOWSHEET SUMMARY
Equipment Label Stream Numbers
1 COMP 1-2

Stream Connections
Stream  Equipment
From To

1 1

2 1
Calculation mode : Sequential
Flash algorithm : Normal
Equipment Calculation Sequence

1

"Na koncu rozdziatu, w p. 3.4, zamieszczono stowniczek termindéw angielskich uzywanych w rapor-
tach CHEMCADA, aby utatwi¢ Czytelnikowi zapoznanie sig z ich treécia.
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No recycle loops in the flowsheet.

Rozdziat 3. Schemat procesu, symulacja diagraméw strumieniowych

COMPONENTS
ID # Name
1 46 Nitrogen
2 108 Nitric Oxide
3 109 Nitrogen Dioxide
4 62  Water
THERMODYNAMICS
K-value model : SRK
Water/Hydrocarbon immiscible
Enthalpy model : SRK
Liquid density : Library
Overall Mass Balance ~ kmol/h kg/h
Input Output Input Output
Nitrogen 9949.998 9949.998 278739.238 278739.238
Nitric Oxide 20.000  20.000 600.120 600.120
Nitrogen Dioxide 10.000  10.000 460.050 460.050
Water 20.000  20.000 360.300 360.292
Total 9999.997 9999.997 280159.711 280159.711
Compressor Summary
Equip. No. 1
Name
Type of Compressor: 2
Pressure out 151950.0000
(Pa)
Efficiency 0.7500
Actual power -5541.5786
(kW)
Cp/Cv 1.4082
Ideal Cp/Cv 1.3924
Calc Pout Pa 151950.0000
Theoretical power kW -7859.4741
Stream No. 1 2
Name Gazzwiezy  Gaz po dekompresji
- - Overall - -
Molar flow kmol/h 9999.9975 9999.9975
Mass flow kg/h 280159.7114 280159.7114
Temp K 298.0000 232.0704
Pres Pa 607800.0096 151950.0024
Vapor mole fraction 1.000 0.9981
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Enth MJ/h

TcK

Pc Pa

Std. spgr, wir=1
Std. spgr,air=1
Degree API
Average mol wt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Std lig m3/h

Std vap 0 C m3/h
- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average mol wt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Std lig m3/h

Std vap 0 C m3/h
Cp J/lkmol-K

Z factor

Visc Pa-sec

Th cond W/m-K

- - Liquid only - -
Molar flow kmol/h
Mass flow kg/h
Average mol wt
Actual dens kg/m3
Actual vol m3/h
Std lig m3/h

Std vap 0 C m3/h
Cp J/lkmol-K

Z factor

Visc Pa-sec

Th cond W/m-K
Surf tens N/'m

-3124.77
127.3028
3386777.4618
0.810

967

43.2720
28.0160
6.8754
40748.1829
346.3489
224136.4208

9999.9975
280159.7114
28.0160
6.8754
40748.1829
346.3489
224136.4208
29521.8801
0.9997
1.772e-005
0.0257

-23074.5
3028
3386779.1451
0.810

0.967
43.2720
28.0160
2.2142
126530.1336
346.3489
224136.4208

9981.1899
279820.7254
28.0348
2.2115
126529.7938
346.0099
223714.8537
29452.1950
0.9984
1.454e-005
0.0205

18.8076
338.9860
18.0245
1000.1173
0.3390
0.3390
421.5390
75306.3111
0.0018
0.007302
0.4850
0.0834

113

A oto rozwiazanie drugiej czgsci zadania, dotyczacej mocy mozliwej do uzyskania
z turbiny, jezeli gaz z wiezy absorpcyjnej podgrzeje si¢ wstgpnie do 672 K. Nie przy-

toczono 1 i 2 strony raportu, ktore sa takie same jak poprzednio.

Equip. No.
Name

Type of Compressor:

Pressure out
(Pa)
Efficiency
Actual power

Compressor Summary

1

2
151950.0000

0.7500
-12720.5459
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(kW)
Cp/Cv 1.3742
Ideal Cp/Cv 1.3723
Calc Pout Pa 151950.0000
Theoretical power kW -17979.2188
Stream No. 1 2
Name Gaz podgrzany  Gaz po dekompres;ji
- - Overall - -
Molar flow kmol/h 9999.9984 9999.9984
Mass flow kg/h 280159.7398 280159.7398
Temp K 672.0000 520.4276
Pres Pa 607800.0096 151950.0024
Vapor mole fraction 1.000 1.000
Enth MJ/h 108348. 62556.3
TcK 127.3028 127.3028
Pc Pa 3386777.4618 3386777.4618
Std. spgr, wir=1 0.810 0.810
Std. spgr, air=1 0.967 0.967
Degree API 43.2720 43.2720
Average mol wt 28.0160 28.0160
Actual dens kg/m3 3.0399 0.9832
Actual vol m3/h 92161.2619 284934.4461
Std lig m3/h 346.3489 346.3489
Std vap 0 C m3/h 224136.4349 224136.4349
- - Vapor only - -
Molar flow kmol/h 9999.9984 9999.9984
Mass flow kg/h 280159.7398 280159.7398
Average mol wt 28.0160 28.0160
Actual dens kg/m3 3.0399 0.9832
Actual vol m3/h 92161.2619 284934.4461
Std liqg m3/h 346.3489 346.3489
Std vap 0 C m3/h 224136.4349 224136.4349
Cp J/kmol-K 30665.6602 29751.1113
Z factor 1.0027 1.0007
Visc Pa-sec 3.190e-005 2.674e-005
Th cond W/m-K 0.0554 0.0419

W pierwszym przypadku temperatura gazu na wyjsciu z turbiny spadnie do 232 K, co
moze grozi¢ kondensacja i zamarzaniem pary wodnej znajdujacej si¢ w gazie i — w kon-
sekwencji — zatykaniem przewodow. Podgrzanie wstgpne gazu nie tylko usuwa to niebez-
pieczenstwo, ale i zwigksza moc, ktora mozna uzyska¢ z turbiny z 5,541 MW do 12,720
MW.

Przyklad 3.3. Na podstawie zalozen przyktadu 2.12 oraz 2.13 wykonaé bilans
materiatlowy oraz energetyczny spalania propanu, a w szczego6lnosci wyznaczyc¢:
a) ilo$¢ ciepta dostarczanego przez piec w temperaturze spalania 1150 K,
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b) adiabatyczna temperature ptomienia.
Do obliczen wykorzysta¢ program symulacyjny CHEMCAD.

Rozwigzanie: Podstawa bilansowania bgdzie proces spalania propanu w ilosci
1 kmol/h przy stosunku molowym powietrze:propan = 28:1. Zarowno temperatura
propanu, jak i powietrza wynosi 298 K. W przypadku a) spalanie odbywa si¢ w tem-
peraturze 1150 K. Do realizacji procesu mozna zastosowac reaktor stechiometryczny,
w ktorym przebiega reakcja chemiczna migdzy propanem a tlenem zawartym w po-
wietrzu wedlug nastepujacego roOwnania:

0= *C3Hg — 502 + 3C02 + 4H20

Zapis ten, zgodny z zaleceniem IUPAC, utatwi definiowanie warunkow pracy re-
aktora. Schemat procesu spalania przedstawiono na rys. 3.9.

®

propan

—=—{1—]
o
powietrze

Rys. 3.9. Schemat procesu do przyktadu 3.3

Zatozono — jak poprzednio — ze w procesie wystepuja trzy strumienie, a przed re-
aktorem, ktéry umownie zastgpuje piec, umieszczono mieszalnik strumieni propanu
i powietrza. Dla uproszczenia zaktada si¢, ze proces odbywa si¢ pod cisnieniem nor-
malnym oraz ze nastgpuje catkowite spalenie propanu zgodnie z przedstawionym wy-
zej rownaniem, bez przebiegu reakcji ubocznych. Po narysowaniu schematu nalezy,
jak zawsze, wybra¢ z bazy danych substancje biorace udziat w procesie. Podobnie jak
w przyktadach 2.12 i 2.13 wybrano nastgpujace sktadniki: propan, tlen, ditlenek we-
gla, wodg oraz azot. Wspomnijmy, ze w CHEMCAD-zie mozna zdefiniowa¢ rowniez
powietrze jako niezalezny sktadnik procesu. Zasadniczym zadaniem jest podanie pa-
rametroOw pracy reaktora. Glownym sktadnikiem jest w naszym przypadku propan, dla
ktorego okresla si¢ stopien konwersji. Zgodnie z zatozeniami zadania jest on rowny 1.
Dla pierwszej czgsci zadania wybieramy proces izotermiczny i wstawiamy temperatu-
r¢ 7= 1150 K. Dla czgsci b) wybierzemy opcj¢ adiabatyczna. | wreszcie wstawiamy
wspotczynniki stechiometryczne reakcji, co nie jest trudne, jezeli reakcj¢ chemiczna
zapisaliSmy jak wyzej. Przypomnijmy, dla substratow wspolczynniki wpisujemy ze
znakiem minus, dla produktow reakcji — ze znakiem plus. Dla sktadnikéw neutral-
nych, takich jak azot, wstawiamy zero lub pozostawiamy puste pole.
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Po wykonaniu obliczen i sprawdzeniu ustawiamy opcj¢ programu na sporzadzenie
raportow, ktore uzyskujemy oddzielnie dla procesu izotermicznego i adiabatycznego.
a) Raport obliczen dla procesu izotermicznego (wybrane fragmenty)

ChemCAD 4.0.1.5 Politechnika Wroctawska
Job Code: piec Case Code: piec

FLOWSHEET SUMMARY
Equipment Label Stream Numbers
1 MIXE 2 1-3
2 REAC 3 -4
Stream Connections
Stream Equipment
From To
1 1
2 1
3 1 2
4 2
Calculation mode : Sequential
Flash algorithm : Normal
Equipment Calculation Sequence
12
No recycle loops in the flowsheet.
COMPONENTS
ID# Name
1 4 Propane
2 47 Oxygen
3 49 Carbon Dioxide
4 62 Water
5 46 Nitrogen
THERMODYNAMICS
K-value model : SRK
Water/Hydrocarbon immiscible
Enthalpy model : SRK
Liquid density :  Library
Overall Mass Balance kmol/h kg/h
Input Output Input Output
Propane 1.000 0.000 44,096  0.000
Oxygen 5.880 0.880 188.154 28.159
CarbonDioxide ~ 0.000 3.000 0.000 132.030
Water 0.000 4.000 0.000 72.060
Nitrogen 22.120 22.120 619.670 619.670
Total 29.000 30.000 851.920 851.919

Reactor Summary
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Equip. No. 2
Name

Specify thermal mode: 2

K 1150.0000
MJ/h -1181.4637

Key Component 1

Frac. Conversion 1.0000

Calc of Reac. -2.0432e+009

(J/kmol)

Stoichiometrics:

Propane -1.000

Oxygen -5.000

CarbonDioxide 3.000

Water 4.000

Stream No. 1 2 3 4

Name Propan Powietrze Gazy spalinowe
- - Overall - -

Molar flow kmol/h 1.0000 28.0000 29.0000 30.0000
Mass flow kg/h 44.0960 807.8238 851.9198 851.9188
Temp K 298.0000 298.0000 298.0000  1150.0000
Pres Pa 101299.9994  101299.9994 101299.9994 101299.9994
Vapor mole fraction 1.000 1.000 1.000 1.000
Enth MJ/h -104.802 -0.310642 -105.113 -1286.58
Z factor 0.9843 0.9999 0.9997 1.0003

Na pytanie, jaka ilo$¢ ciepta mozna uzyskaé w procesie spalania 1 kilomola propa-
nu w ciagu godziny w warunkach okreslonych w zadaniu, odpowiedz znajdziemy
w dwoch miejscach. W czgsci raportu Reactor Summary znajdujemy wartos¢ MJ/h
—1181,4637, ktora ujmuje bilans cieplny urzadzenia. Jest to poszukiwana ilo$¢ ciepta,

jaka mozna uzyskac.

W dalszej czgsci raportu przedstawiono jest bilans masowy 1 cieplny strumieni. Stru-
mien 3 wchodzacy do reaktora ma temperaturg 298 K i entalpie¢ AH; = —105,113 MJ/h,
strumien 4 wychodzacy z reaktora ma temperatur¢ 1150 K 1 entalpi¢ AH,
= —1286,58 MJ/h. Réznica AH, — AH; = —1286,58 — (-105,11) = —1181,47 MJ/h jest
rowniez odpowiedzia na pytanie zawarte w punkcie a).

Raport obliczen dla procesu adiabatycznego (wybrane fragmenty)

ChemCAD 4.0.1.5 Politechnika Wroctawska

Job Code: piec Case Code: piec
FLOWSHEET SUMMARY

COMPONENTS
ID# Name

1 4 Propane



118 Rozdziat 3. Schemat procesu, symulacja diagraméw strumieniowych

2 47 Oxygen

3 49 Carbon Dioxide

4 62 Water

5 46 Nitrogen
THERMODYNAMICS
K-value model SRK

Water/Hydrocarbon immiscible
Enthalpy model : SRK
Liquid density : Library
Reactor Summary
Equip. No 2
Name
Specify thermal mode: 1
K 2152.5662
MJ/h -1181.0000
Key Component 1
Frac. Conversion 1.0000
Calc H of Reac. -2.0432e+009
(J/kmol)
Stoichiometrics:
Propane -1.000
Oxygen -5.000
Carbon Dioxide 3.000
Water 4.000
Stream No. 1 2 3 4
Name Propan Powietrze Gazy spalinowe

- - Overall - -
Molar flow kmol/h 1.0000 28.0000 29.0000 30.0000
Mass flow kg/h 44.0960 807.8238 851.9198 851.9188
Temp K 298.0000 298.0000 297.8999  2152.5661
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Vapor mole fraction 1.000 1.000 1.000 1.000
Enth MJ/h -104.802 -0.310642 -105.113 -105.113

Odpowiedz: Podobnie jak w przypadku a) odpowiedz znajdziemy w dwoch miej-
scach raportu. W punkcie Reactor Summary podano temperatur¢ pracy reaktora
—2152,56 K, a w czes$ci bilansowej raportu podana warto$¢ temperatury strumienia 4
(gazy spalinowe) jest taka sama.

Porownujac wartosci uzyskane metoda tradycyjna w przyktadach 2.12 (1181,13
MJ/h) i 2.13 (2183 K) z warto$ciami obliczonymi za pomocg programu CHEMCAD,
mozna stwierdzié¢, ze istnieje dobra zgodnos¢ wynikéw. Roznica migdzy obiema war-
tosciami wynika z dwoch przyczyn. W przyktadzie 2.13 przyjeto zerowa warto$¢ en-
talpii strumienia powietrza, a zastosowane tam funkcje molowych pojemnosci
cieplnych w postaci ¢, = f(T) mialy nieco inna posta¢ niz w programie CHEMCAD.
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Przyklad 3.4. Eter dietylowy otrzymuje si¢ przez katalityczne odwodnienie eta-
nolu w temperaturze 450-500 K. Surowiec podaje si¢ do reaktora po wstepnym odpa-
rowaniu i podgrzaniu pary do temperatury 450 K. Reaktor sktada si¢ z wiazki rurek,
wewnatrz ktorych umieszczono staty katalizator. Zaktada sig, ze zuzycie katalizatora
jest niewielkie i jego obecnos¢ w strumieniu wychodzacym z reaktora mozna pomi-
na¢. Strumien produktow wychodzacy z reaktora wstgpnie schtadza si¢ do temperatury
345 K i poddaje rozdzieleniu w kolumnie, z ktérej odbiera sig eter jako destylat. Pozo-
stato$¢ (produkt dolny) z pierwszej kolumny, zawierajaca etanol i wodg, poddaje si¢
rozdzieleniu w drugiej kolumnie, a uzyskany produkt gorny, zawierajacy 92% etanolu,
zawraca si¢ do reaktora.

Do produkcji eteru uzywa si¢ alkoholu etylowego rektyfikowanego o zawartosci
95% wag. etanolu. Stopien przereagowania etanolu przy jednorazowym przejsciu
przez reaktor wynosi 0,90, a caly proces przebiega pod ci$nieniem atmosferycznym.
Sporzadzi¢: schemat procesu otrzymywania eteru i wykona¢ bilans materiatowy dla
wielkosci produkeji 1500 kg eteru na godzing. Korzystajac z programu CHEMCAD
sporzadzi¢ bilans energetyczny procesu.

Rozwigzanie. Sporzadzajac schemat procesu, umieszczamy na planszy ikony
urzadzen, ktore w tym procesie powinny by¢ uwzglednione. Oprocz reaktora i kolumn
rozdzielajacych umieszcza si¢ rowniez wymienniki ciepta, ktore dadza nam informa-
cje o ilosci ciepta, jaka trzeba dostarczy¢ badz odebrac, aby doprowadzi¢ temperature
strumieni do wymaganej wartosci. Bedzie to ta informacja, ktora jest potrzebna do
oceny zapotrzebowania na energi¢. Po narysowaniu schematu procesu i wczytaniu z
bazy danych nastepujacych sktadnikow procesu: sktadnik 1 — etanol, sktadnik
2 — eter dietylowy, sktadnik 3 — woda, definiujemy sktad i wlasciwosci strumienia
zasilajacego. Wprawdzie z tresci zadania wynika, ze dana jest wielko$¢ produkcii,
czyli ilos¢ produktu koncowego, ale wygodniej jest zacza¢ od poczatkowej fazy pro-
cesu, jezeli obliczenia prowadzi¢ bedziemy krok po kroku, tzn. od jednostki proceso-
wej do nastgpnej jednostki procesowej. Mozna wige zatozy¢ wielko$¢ natezenia
przeplywu strumienia zasilajacego, np. 2000 kg/h etanolu. Nastgpnym krokiem bedzie
zdefiniowanie sposobu pracy poszczegolnych jednostek procesowych. Zaleca si¢ przy
tym, szczegdlnie osobom mniej wprawnym, zdefiniowanie jednostki i uruchomienie
jej obliczania przyciskiem lub komenda: Run Unit. Zazwyczaj wiadomo, jaka jest
funkcja danej jednostki, i po sprawdzeniu sktadu strumienia opuszczajacego te jed-
nostke tatwo zorientowac sig, czy zostal wybrany odpowiedni algorytm obliczania.
A oto propozycje dla wybranych jednostek procesowych (rys. 3.10).

Mieszalnik (MIXE) (2) ma za zadanie potaczy¢ przed wejsciem do reaktora stru-
mien zasilajacy i1 zwracany. Wystarczy, jezeli w okienku definiujacym wpiszemy
warto$¢ ci$nienia, przy ktérym mieszalnik pracuje: 101300 Pa.

Wymienniki ciepta (HTXRT) (1, 3, 5, 81 9) stuza do wstgpnego oszacowania ob-
cigzenia cieplnego procesu. Podstawowym parametrem do zdefiniowania jest tempe-
ratura strumienia na wyjsciu z wymiennika. Podane warto$ci sa szacunkowe, takie,
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jakich w pierwszym przyblizeniu mozna oczekiwaé. W bardziej szczegoétowym pro-
jekcie wymienniki ciepta bylyby potaczone w system, ktory umozliwitby czgsciowe
odzyskanie energii.

zasilanie

Rys. 3.10. Schemat procesu otrzymywania eteru dietylowego (do przyktadu 3.4). Jednostki procesowe:
1,3,5,819 (w koétkach) — wymienniki ciepta, 2 — mieszalnik, 4 — reaktor,
61 7 — kolumny rozdzielajace, numery strumieni — w prostokatach

Reaktor (REAC) (4). Wybrano reaktor stechiometryczny, przeptywowy. Reakcja
odwodnienia jest rekcja egzotermiczna i wskutek wydzielania ciepta wystapi gradient
temperatury wzdtuz reaktora. Reaktor pracuje optymalnie, jezeli temperatura gazow
na wyjsciu z reaktora wynosi 500 K. Program wymaga podania rodzaju pracy reakto-
ra, w naszym przypadku jest to reaktor pracujacy w trybie izotermicznym pod cis$nie-
niem atmosferycznym. Przyjecie izotermicznego trybu pracy reaktora pozostaje
W sprzecznosci z istnieniem gradientu temperatury wzdtuz reaktora. Przyjgcie tempe-
ratury reakcji ma jednak znaczenie przy obliczaniu bilansu energii w obrgbie reaktora.
Mozna tak dobra¢ temperaturg strumienia wchodzacego do reaktora, ze reaktor bedzie
pracowal teoretycznie w sposob autotermiczny. Moze to by¢ jednak niekorzystne ze
wzgledow kinetycznych. Zbytnie obnizenie temperatury gazéw na wejsciu moze
zmniejszy¢ szybko$¢ reakcji i tym samym obnizy¢ stopien przereagowania etanolu.
Wzgledy praktyczne musza by¢ brane pod uwage, gdyz czesto one wilasnie dyktuja
warunki pracy reaktora w rzeczywistym procesie.

Uktad reagujacy definiuje si¢ przez podanie wspotczynnikow stechiometrycznych
reakcji (ujemne dla substratow, dodatnie dla produktow reakcji, zerowe dla sktadni-
kow obojetnych), stopnia przereagowania oraz wskazanie skladnika kluczowego,
wzgledem ktorego sporzadza si¢ bilans reaktora.

Kolumny rozdzielajqce (CSEP) (6, 7). Sa to jednostki stuzace do okreslenia stopnia
rozdzialu skladnikow zawartych w strumieniu doptywajacym do kolumny.
W szczegblowym projekcie bytyby umieszczone kolumny destylacyjne. W takim
przypadku rozdzielanie sktadnikéw jest zwiazane z zaprojektowana konstrukcja ko-
lumny. W przypadku jednostek typu CSEP (ang. Component Separator) stopien roz-
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dziatu oraz wilasciwosci produktu goérnego oraz dolnego mozna zaproponowaé tak,
aby spetni¢ zatozenia zawarte w tresci zadania (lub realnego projektu). W rozwiazaniu
niniejszego zadania wybrano opcj¢ ze wskazaniem temperatury produktu goérnego w
punkcie wrzenia 1 dolnego w punkcie rosy oraz wartosci wspotczynnikéw podziatu.
Pojecie wspotczynnika podziatu omoéwiono w p. 3.1.

Dla pierwszej kolumny przyjeto wspolczynnik podziatu dla eteru rowny 1, co
oznacza, ze eter jest w catosci wydzielany w pierwszej kolumnie. W procesie rzeczy-
wistym byloby to bardziej skomplikowane. Dla kolumny drugiej wybrano wartosci
wspotczynnikéw podziatu tak, aby spelni¢ warunek skladu strumienia zawracanego,
ktory ma zawiera¢ 92% wagowych etanolu.

Po sekwencyjnym rozwiazywaniu bilansu wokot jednostek procesowych urucha-
mia si¢ obliczenia dla calego procesu. Po sprawdzeniu wartosci natezenia przeplywu
produktu reakcji (eteru), nalezy skorygowac natezenie przeptywu strumienia zasilaja-
cego, tak aby uzyskac wielkos$¢ produkcji eteru dietylowego na poziomie 1500 kg/h.

Dla rozwazanego procesu surowiec zasilajacy proces, tj., etanol, jest podawany
w ilosci 1971,5 kg/h.

A oto wybrane fragmenty raportu obliczen programu CHEMCAD dotyczace skta-
du 1 wielkosci strumieni.
ChemCAD 4.0.1.5 Politechnika Wroctawska

Job Code: ETER Case Code: ETER

FLOWSHEET SUMMARY
Equipment Label ~ Stream Numbers
1HTXR 1 -2
2 MIXE 2 9 -3
3HTXR 3 -4
4 REAC 4 -5
5HTXR 5 -6
6 CSEP 6 -7 -8
7 CSEP 8 9 -10
8 HTXR 10 -1
9HTXR 7 -12
Stream Connections
Stream Equipment  Stream Equipment Stream Equipment
From To From To From To
1 1 5 4 5 9 7 2
2 1 2 6 5 6 10 7 8
3 2 3 7 6 9 11 8
4 3 4 8 6 7 12 9

Calculation mode: Sequential
Flash algorithm: Normal

Equipment Calculation Sequence
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12 3 456789
Equipment Recycle Sequence
2 3 4 5 6 7
Recycle Cut Streams
9
Recycle Convergence Method: Direct Substitution
Max. loop iterations 40
Recycle Convergence Tolerance
Flowrate  1.000E-003
Temperature 1.000E-003
Pressure  1.000E-003
Enthalpy ~ 1.000E-003
Vapor frac.  1.000E-003

COMPONENTS
ID# Name
1 134 Ethanol
2 162 Diethyl Ether
3 62 Water
THERMODYNAMICS

K-value model: NRTL

No corrrection for vapor fugacity
Enthalpy model:  Latent Heat
Liquid density: Library

Overall Mass Balance kmol/h kg/h
Input  Output Input Output
Ethanol 40.655 0.180  1872.925 8.287
Diethyl Ether 0.000  20.237 0.000  1500.060
Water 5472  25.709 98.575 463.153
Total 46.127 46127 1971500  1971.500
Heat Exchanger Summary
Equip.  No. 1 3 5 8
Name

T Out Str 1 K 353.0000 450.0000 345.0000 298.0000
Calc Ht Duty 2096.7983  584.5443  -1323.2101  -1203.1785
(MJ/h)
Str1 Pout Pa 101300.0000 101300.0000 101300.0000 101300.0000
Equip. No. 9
Name
T Out Str 1 K 293.0000
Calc Ht Duty -51.9077
(MJ/h)
Str1 Pout Pa 101300.0000

Mixer Summary
Equip. No. 2

Name
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Output Pressure Pa 101300.0000
Reactor Summary

Equip. No. 4

Name
Specify thermal mode: 2

K 500.0000

MJ/h -165.6428
Key Component 1
Frac. Conversion 0.9000
Calc H of Reac. -1.2010e+007
(J/kmol)
Stoichiometrics:
Ethanol -2.000
Diethyl Ether 1.000
Water 1.000

Component Separator Summary

Equip. No. 6 7

Name
Top Temperature Mode: 1 1
Bottom Temperature Mode: 2 2
Component No. 1 0.9600
Component No. 2 1.0000
Component No. 3 0.0360
Stream No. 1 2 3 4
Name
-Overall-
Molar flowkmol/h 46.1266 46.1266 51.4040 51.4040
Mass flow kg/h 1971.5000 1971.5000 2187.6911 2187.6911
Temp K 298.0000 353.0000 351.3772 450.0000
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Vapor mole fraction 0.0000 1.000 0.8995 1.000
Enth MJ/h -12844.2 -10747.4 -12187.1 -11602.6
Stream No. 5 6 7 8
Name
- -Overall - -
Molar flow kmol/h 51.4040 51.4040 20.2374 31.1666
Mass flow kg/h 2187.6911 2187.6911 1500.0602 687.6308
Temp K 500.0000 345.0000 307.5362 369.2376
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Vapor mole fraction 1.000 0.6958 0.0000 1.000
Enth MJ/h -11768.2 -13091.4 -5622.28 -7421.76
Stream No. 9 10 1 12
Name

- - Overall - -
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Molar flow kmol/h 5.2774 25.8892 25.8892 20.2374
Mass flow kg/h 216.1910 471.4398 471.4398 1500.0602
Temp K 351.4587 372.9642 298.0000 293.0000
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Vapor mole fraction 0.0000 1.000 0.0000 0.0000
Enth MJ/h -1439.70 -6192.02 -7395.20 -5674.19
Stream No. 1 2 3 4
Stream Name

Temp K 298.0000 353.0000 351.3772 450.0000
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Enth MJ/h -12844. -10747. -12187. -11603.
Vapor mass fraction 0.00000 1.0000 0.89982 1.0000
Total kg/h 1971.5000 1971.5000 2187.6911 2187.6911
Flowrates in kg/h

Ethanol 1872.9250 1872.9250 2071.8199 2071.8199
Diethyl Ether 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Water 98.5750 98.5750 115.8712 115.8712

Stream No. 5 6 7 8
Stream Name

Temp K 500.0000 345.0000 307.5362 369.2376
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Enth MJ/h -11768. -13091. -5622.3 -7421.8
Vapor mass fraction 1.0000 0.86360 0.00000 1.0000
Total kg/h 2187.6911 2187.6911 1500.0602 687.6308
Flowrates in kg/h

Ethanol 207.1821 207.1821 0.0000 207.1821

Diethyl Ether 1500.0602 1500.0602 1500.0602 0.0000
Water 480.4487 480.4487 0.0000 480.4487
Stream No. 9 10 1 12
Stream Name

Temp K 351.4587 372.9642 298.0000 293.0000
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Enth MJ/h -1439.7 -6192.0 -7395.2 -5674.2
Vapor mass fraction 0.00000 1.0000 0.00000 0.00000
Total kg/h 216.1910 471.4398 471.4398 1500.0602
Flowrates in kg/h

Ethanol 198.8948 8.2873 8.2873 0.0000
Diethyl Ether 0.0000 0.0000 0.0000 1500.0602
Water 17.2962 463.1525 463.1525 0.0000

Rozwiazujac druga czes¢ zadania, dotyczaca bilansu energetycznego, postuzymy
si¢ danymi, zawartymi w raporcie. Jak wida¢, CHEMCAD dostarcza danych liczbo-
wych charakteryzujacych zaré6wno jednostki procesowe, jak i poszczegoélne strumie-
nie. W zagadnieniach dotyczacych bilansu energii, podstawowych danych dostarcza
charakterystyka obcigzenia cieplnego wymiennikow ciepta. Stanowi ona roéznicg en-
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talpii strumienia wychodzacego i wchodzacego. Zestawienie tych danych w formie
przydatnej do zbilansowania zadan przypisanych wymiennikom jest nastgpujace:
Numer wymiennika ciepta Obciazenie cieplne [MJ/h]

1 2096,80
3 584,54

5 —1323,21
8 -1203,18
9 -51,91

Razem 103,04 MJ/h.

Z przedstawionych rozwazan wynika, ze pierwsze dwa wymienniki pracuja jako
podgrzewacze, trzy ostatnie za$ — jako chlodnice. Podgrzewacze dostarczaja wigcej
ciepta, niz odzyskuja go chtodnice. Nie jest to jednak koniec bilansu energetycznego.

Pozostaje jeszcze do rozwazenia reaktor, w ktorym przebiega egzotermiczna reak-
cja oraz kolumny rozdzielajace.

Obciazenie cieplne reaktora podano w raporcie. Wynosi ono — 65,64 MJ/h, co
oznacza, ze reaktor jest dostarczycielem energii mimo zuzycia pewnej czgsci ciepta
reakcji na ogrzanie strumienia przeptywajacych przezen gazéw od 450 do 500 K.

Wartos$¢ obciazenia cieplnego reaktora otrzymamy réwniez z roznicy entalpii mig-
dzy strumieniem wychodzacym z reaktora (5) i wchodzacym do reaktora. Nalezy pa-
migtaé, ze absolutna warto$¢ entalpii nie ma sensu fizycznego i méwiac o entalpii
strumienia mamy na mysli warto§¢ obliczong wzgledem stanu odniesienia (standar-
dowego) na podstawie odpowiedniego modelu entalpowego. W tym miejscu postugu-
jemy si¢ modelem ciepta utajonego.

W przypadku kolumn rozdzielajacych program nie oblicza obciazenia cieplnego
iaby je oszacowaé, nalezy wykona¢ bilans entalpii wokét kolumny, korzystajac
z obliczonych warto$ci entalpii strumieni.

Dla kolumny pierwszej obciazenie cieplne wynosi (AH;, AHjg itd. oznacza entalpig
strumienia 7, 8 i kolejnych):

(AH; + AHg) — AHg = (-5622,3 — 7421,8) — (-13091,4) = 47,3 MJ/h.
Dla kolumny drugiej za§ wynosi ono:
(AHy + AH)o) — AHg = (—1439,7 - 6192,0) — (-7421,8) = -209,9 MJ/h.

Po zsumowaniu warto$ci obciazenia cieplnego poszczegdlnych modutow (dla mie-
szalnika wynosi ono zero) otrzymamy obciazenie cieplne catego procesu.

Obciazenie cieplne procesu wynosi: 103,04 — 165,64 + 47,30 —209,9 =-225,2 MJ/h.

Te¢ sama warto$¢ uzyska sig, bilansujac entalpig strumienia 1 (wchodzacego) oraz
strumieni opuszczajacych uktad.

Obciazenie cieplne procesu:

(AHy, +AH)p) — AH, = (=7395,2 — 5674,2) — (—12844,2) = —225.2 MJ/h.
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Oznacza to, ze w zatozonych warunkach proces jest prowadzony jako egzoter-
miczny. Nadwyzka energii na wyjsciu z ukltadu w odniesieniu do wej$cia wynika
z egzotermicznosci reakcji odwodnienia etanolu. Efekt energetyczny tej reakcji mozna
wyznaczy¢ dla przyjetego modelu entalpii, przeprowadzajac reakcje w warunkach
standardowych w tym samym stechiometrycznym reaktorze, zalozywszy catkowite
przereagowaniu etanolu w eter. Wynosi on —10,25 MJ/kmol eteru. Mnozac tg wartos¢
przez liczbg kilomoli eteru otrzymywanego w ciagu godziny, otrzymujemy:

Entalpia reakcji = (—10,25-1500,06/74,123) = —207,43 MJ/h.

Warto$¢ entalpii reakcji rézni si¢ od warto$ci obciazenia cieplnego procesu
0 —17,76 MJ/h. Jest to zwiazane z tym, ze W procesie przyjeto temperature eteru na
wyjsciu rowna 293 K, podczas gdy temperatura strumienia wejsciowego alkoholu oraz
wyjsciowego wody z kolumny drugiej byta rowna 298 K. Ogrzanie eteru od tempera-
tury 293 K do temperatury 298 K jest zwigzane wiasnie z dostarczeniem energii ciepl-
nej w ilosci 17,76 MJ/h ciepta.

Analizujac omawiany proces pod wzgledem energetycznym, mozna dostrzec mozli-
wos¢ odzyskiwania czg$ci energii cieplnej z gazow wychodzacych z reaktora, a takze
strumienia wodnego z kolumny drugiej do ogrzania strumienia zasilajacego (1) oraz
strumienia wchodzacego do reaktora. Po uwzglednieniu tej mozliwo$ci schemat procesu
moze by¢ przedstawiony w zmodyfikowanej formie (rys. 3.11). Rozwiazanie problemow
bilansu energii w tak przedstawionym procesie pozostawimy Czytelnikowi.

@
[s #] h
5L L
@[ @

ZASILANIE woDa

Rys. 3.11. Schemat procesu otrzymywania eteru dietylowego
z uwzglednieniem czgsciowego odzysku energii cieplnej

Przyklad 3.5. Rozwigza¢ zagadnienie bilansu materialowego z przyktadu 1.8 za
pomoca pakietu programowego CHEMCAD.
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Rozwigzanie: Przypomnijmy, ze w przykladzie opisano proces otrzymywania po-
limeru w ilosci 10000 kg/h metoda polimeryzacji suspensyjnej. Nie sprecyzowano
jednak, jakiego rodzaju jest ten polimer pod wzgledem struktury chemicznej. Bilans
oparto na reakcji polimeryzacji, w ktérej z okreslonej wagowo masy monomeru
otrzymuje si¢ tyle samo polimeru. Przyjeto, ze nie zachodza zadne reakcje uboczne
z udziatem monomeru i polimeru, a straty w ilosci 1% powstaja w trakcie wydzielania
(suszenia) polimeru. Podobne zatozenia moga by¢ przyjete takze przy rozwigzywaniu
tego zadania za pomocg programu CHEMCAD. Poniewaz jednak dysponujemy pro-
gramem symulacyjnym, skorzystamy po pierwsze z jego mozliwosci, a po drugie
uwzglednimy wymagania programu. Zmiany, ktore tutaj wprowadzimy, mozna przed-
stawi¢ nastgpujaco:

e Zostanie zwigkszona liczba jednostek procesowych bioracych udziat w procesie.

e Monomer i polimer zostang zdefiniowane pod wzgledem chemicznym.

Wymaga tego modul reaktora stechiometrycznego, ktory — jak mozna byto ocze-
kiwaé¢ — zada wprowadzenia wspotczynnikow stechiometrycznych reakcji. Jako mo-
nomer wybieramy styren, jeden z najpopularniejszych monomerow, i otrzymamy
polistyren — produkt reakcji. Reakcje polimeryzacji zapiszemy w nastgpujacy sposob:

1000 CH, =—= CH — CH, — CH
© i 1000

Jest to zapis znacznie uproszczony, na podstawie ktoérego mozna by sadzi¢, ze
w reaktorze powstaja czasteczki polimeru ztozone z 1000 czasteczek monomeru. Tak
w rzeczywistosci nigdy nie bedzie. Po pierwsze, powstanie produkt polidyspersyjny,
ztozony z polimeréw o roznej liczbie przylaczonych merow. Jego cigzar czasteczkowy
(Sredni!) bedzie zaleze¢ od sposobu prowadzenia polimeryzacji. Nie jest wazne w tym
wypadku, ile czasteczek monomeru potaczy si¢ tworzac makroczasteczke, ale istotne
jest to, ze gdy nie ma reakcji ubocznych, z okre$lonej ilosci monomeru, np. 1 kilogra-
ma, powstaje 1 kilogram polimeru.

e Straty polimeru, poprzednio przypisane procesowi suszenia, obecnie zostana
roztozone na dwie inne operacje jednostkowe, poniewaz modut suszarki w obecnej
wersji programu nie przewiduje wystapienia strat w procesie suszenia.

e Beda wprowadzone elementy bilansu energii przez podanie temperatury strumieni.

Schemat proponowanego procesu przedstawiono na rys. 3.12. Jednostki procesowe
biorace udzial w procesie mozna pokrotce scharakteryzowac nastgpujaco:

Reaktor jest reaktorem okresowym z mieszadtem, dziala jako reaktor stechiome-
tryczny. Temperatura reakcji wynosi 353 K. Poza temperatura nalezy wskaza¢ sktad-
nik kluczowy oraz stopien przereagowania. Reakcja polimeryzacji jest reakcja
egzotermiczna, a jej entalpia wynosi — 68,97 MJ/kmol w odniesieniu do monomeru.
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Mieszalnik nr 3. Mieszanina poreakcyjna, opuszczajaca reaktor zawiera jeszcze
pewna ilo§¢ aktywnego katalizatora (inicjatora) polimeryzacji. Przez wprowadzenie
przez mieszalnik 3 czynnika neutralizujacego katalizator przyjmujemy, ze zostal on
zneutralizowany. Jezeli neutralizacja miataby przebiega¢ na drodze reakcji chemicz-
nej, to nalezatoby umiesci¢ dodatkowy modut reaktora chemicznego i zdefiniowac
przebieg pseudoreakcji chemicznej migdzy katalizatorem i neutralizatorem. Na po-
trzeby niniejszego przyktadu zatozymy, ze neutralizacja przebiega na drodze fizycznej
obecnosci czynnika neutralizujacego, dzigki czemu unikniemy wstawiania dodatko-
wego modutu reaktora.

—

POLIMEER

Rys. 3.12. Schemat procesu otrzymywania polimeru metoda suspensyjna. 1,3,15 — mieszalniki,
2 — reaktor, 4 — urzadzenie myjace, 5 — filtr, 6 — suszarka, 7 — kolumna rozdzielajaca

Urzqdzenie myjqce. Urzadzenie to, oznaczone na schemacie numerem (4), shuzy do
oddzielania substancji rozpuszczalnych w wodzie od substancji stalych. Tu nadmie-
nimy, ze program wymaga podania, ktory ze sktadnikow jest substancja stata, jezeli w
procesie wystepuja takie jednostki procesowe jak urzadzenie myjace, filtr itp. Podsta-
wowymi parametrami, ktorymi charakteryzuje si¢ to urzadzenie, sa:

LS — stosunek wagowy fazy cieklej i stalej w strumieniu wylotowym, zawieraja-
cym sktadnik staty,

Efektywnos$¢ mieszania okreslona wzorem

Efektywnos$¢ mieszania = (Xins —Xouts)/(Xins — Xoutl)

Xins — ulamek wagowy skladnikéw rozpuszczalnych w strumieniu wejsciowym
zawierajacym sktadnik staty,

Xouts — utamek wagowy sktadnikéw rozpuszczalnych w strumieniu wyjsciowym,
zawierajacym sktadnik staly,

Xoutl — utamek wagowy sktadnikéw rozpuszczalnych w strumieniu wyjsciowym,

Strata sktadnika statego (utamek wagowy).
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Za sktadniki rozpuszczalne uznano katalizator i czynnik neutralizujacy. Przyjeto
nastepujace parametry pracy urzadzenia: LS = 1, efektywnos$¢ mieszania = 1 i straty
polimeru — 0,5% wag.

Filtr prozniowy bebnowy, pracujacy w sposob ciagly. W niniejszym zadaniu spre-
cyzowano nastepujace parametry pracy urzadzenia:

e spadek cisnienia — 40 000 Pa,

e wielko$¢ (srednia) ziaren polimeru — 0,1 mm,

e zawarto$¢ wody w polimerze (na wyjsciu) — 5% wag.,

e straty polimeru na filtrze — 0,5% wag.

Pozostale parametry byly parametrami standardowymi, przyjetymi przez program.

Suszarka. Po podaniu temperatury powietrza na wlocie do suszarki (433 K), za-
warto$ci wilgoci w wyjsciowym polimerze (0,5%), zawartosci pary wodnej w gazach
opuszczajacych suszarke (4,4% wag.) oraz temperatury polimeru opuszczajacego su-
szarke program oblicza ilo$¢ powietrza potrzebnego do wysuszenia polimeru.

Kolumna rozdzielajqca. Dla kolumny okreslono wartosci wspotczynnikow po-
dziatu dla styrenu: 98% odzysk monomeru oraz zawarto$¢ wody w monomerze nie
przekraczajaca granicy rozpuszczalnosci (0,00001).

Wynik obliczen bilansowych zawiera skrocony raport z obliczen wykonanych
przez CHEMCAD.

ChemCAD 4.1.5 Politechnika Wroctawska
Job Code: polimer

FLOWSHEET SUMMARY
Equipment Label Stream Numbers
1 MIXE 1 12 2
2REAC 2 -3
3MIXE 4 3 -5
4WASH 6 5 -7 -8
5FLTR 8 -10 9
6DRYE 13 9 -6 -15
7CSEP 11 12 14
15MIXE 7 10 -1
Stream Connections
Stream Equipment Stream Equipment Stream Equipment
From To From To From To
1 1 7 4 15 13 6
2 1 2 8 4 5 14 7
3 2 3 9 5 6 15 6
4 3 10 5 15 16 6
5 3 4 1 15 7
6 4 12 7 1

Calculation mode: Sequential
Flash algorithm: ~ Normal
Equipment Calculation Sequence
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1.2 3 4 5
Equipment Recycle Sequence

12 3 4 5 15 7
Recycle Cut Streams

15 7 6

0.00

Input
10083.000
54668.003
11.170
0.000
0.550
10061.877
74824.604

15

101300.0000

12
Recycle Convergence Method: Wegstein
Wegstein lower bound -5.00 Wegstein upper bound
Acceleration frequency 4
ax. loop iterations 100
COMPONENTS
ID# Name
1 178 Styren
2 62 Woda
3 8001 Katalizator
4 8002 Polimer * solid *
5 8003 Czynnik neutr
6 475 Powietrze
THERMODYNAMICS
K-value model: SRK
Water/Hydrocarbon immiscible
Enthalpy model: SRK
Liquid density: Library
Overall Mass Balance kmol/h
Input Output
Styren 96.810 0.313
Woda 3034.583 3034.583
Katalizator 0.100 0.100
Polimer 0.000 0.096
Czynnik neutr 0.010 0.010
Powietrze 347.549 347.549
Total 3479.052 3382.651
Mixer Summary
Equip. No. 1 3
Name
Output Pressure Pa 101300.0000
Reactor Summary
Equip. No. 2
Name
Specify thermal mode: 2
K 353.0000
MJ/h -6.6410e+006
Key Component 1
Frac. Conversion 0.9000
Heat of Reaction -6.8970e+010

(J/kmol)

kg/h
Output
32.606
54668.007
11.170
10050.384
0.550
10061.877
74824.597
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Stoichiometrics:
Styren

Polimer

Water Wash Summary
Equip. No.

Name

Select Thermal mode:
LS-Ratio

Mixing efficiency
Solid loss fraction
Heat duty

(MJ/h)

Filter Summary

Equip. No.

Name

Select calculation mode:

Pressure drop

(Pa)

Filter area

(m2)

Cake form angle deg

Drum speed,

Moisture frac.

Solid loss frac.

Particle size, micron

Sphericity

Cake porosity

Shape constant

Dryer Summary

Equip. No.

Name

Prod. moisture frac

Final vapor moisture

Final solid temp

(K)

Component Separator Summary
Equip. No.

Name

Top Temperature Specification

Bottom Temperature Specificat
Component No.

Component No. 2 1.0000e-005
Stream No. 1
Stream Name Surowce Czynnik neutr.
Temp K 298.0000
Total kg/h 54762.1714
Flowrates in kg/h

-1000.000
1.000

4

1

1.0000
1.0000
0.0050
-10403.3750

5

1
40000.0000

5.4309

120.0000
RPM 0.1000
0.0500
0.0050
100.0000
0.7500
0.4500
4.1670

6
0.0050

0.0440
315.0000

7
298.0000
298.0000
10.9800
2 3 4

298.0000
55846.8100

353.0000
55846.8100

298.0000
0.5500
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Styren 10082.9996  11167.0942  1116.7095 0.0000
Woda 44668.0048  44668.5469 44668.5469 0.0000
Katalizator 11.1700 11.1700 11.1700 0.0000
Polimer 0.0000 0.0000 10050. 3843 0.0000
Czynnik neutr 0.0000 0.0000 0.0000 0.5500

Powietrze 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Stream No. 5 6 7 8
Stream Name

Temp K 352. 9998 298.0000 298.0000 298.0000
Total kg/h 55847.3592  10000.0002  45847.0933  20000.2661
Flowrates in kg/h

Styren 1116.7095 0.0000 916.5689 200.1407
Woda 44668.5469  10000.0002  44870.6542  9797.8911
Katalizator 11.1700 0.0000 9.1681 2.0019
Polimer 10050.3843 0.0000 50.2521  10000.1322
Czynnik neutr 0.5500 0.0000 0.4514 0.0986
Air 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Stream No. 9 10 1 12
Stream Name Zawracany

Temp K 298.0000 298.0000 298.0000 298.0000
Total kg/h 10473.8226  9526.4417  55373.5395  1084.6456
Flowrates in kg/h

Styren 10.4811 189.6596  1106.2285  1084.1040
Woda 513.1001 9284.7913  54155.4455 0.5416
Katalizator 0.1048 1.8971 11.0652 0.0000
Polimer 9950.13 16 50.0008 100.2529 0.0000
Czynnik neutr 0.0052 0.0934 0.5448 0.0000
Powietrze 0.0000 0.0000 0.0000 0.0000
Stream No. 13 14 15 16
Stream Name Powietrze Scieki Polimer

Temp K 433.0000 298.0000 315.0000 319.2231
Total kg/h 10061.8774  54288.8938 10001.2599  10534.4401
Flowrates in kg/h

Styren 0.0000 22.1246 1.0214 9.4597
Woda 0.0000  54154.9033 50.0012 463.0989
Katalizator 0.0000 11.0652 0.1048 0.0000
Polimer 0.0000 100.2529  9950.1316 0.0000
Czynnik neutr 0.0000 0.5448 0.0005 0.0047
Powietrze 10061.8774 0.0000 0.0000 10061.8774

Raport zawiera sktad strumieni, natgzenie przeptywu poszczeg6élnych sktadnikow
bioracych udzial w procesie oraz sumaryczne natgzenie przeplywu strumieni. Na
wstepie podano parametry pracy jednostek procesowych. Na uwage zashluguje modut
suszarki, ktory obliczyt zapotrzebowanie na gorace powietrze przeznaczone do usu-
nigcia wody z polimeru.
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Poréwnujac wyniki otrzymane poprzednio z rozwiazania przyktadu 1.8 z wynika-
mi obliczen programu CHEMCAD, nalezy podkresli¢ ich dobra wzajemna zgodnos¢.

Przyklad 3.6. Aceton otrzymuje si¢ w reakcji odwodornienia alkoholu izopropy-
lowego:

CH3CH(OH)CH3 e d (CH3)2CO + H2

Izopropanol (98%) odparowuje sig, ogrzewa i podaje do reaktora, gdzie ulega on
odwodornieniu do acetonu. Reakcje prowadzi si¢ w temperaturze 720 K pod normal-
nym ci$nieniem. Pary opuszczajace reaktor zawieraja aceton, wodor, wodg i nieprze-
reagowany izopropanol. Po przejsciu przez chtodnice izopropanol, woda i aceton
skraplaja si¢, po czym sa rozdzielane w rozdzielaczu pracujacym w temperaturze
298 K oraz w kolumnie, ktorej zadaniem jest odzyskanie acetonu uniesionego z wodo-
rem. Fazg gazowa zawierajaca wodor oraz pary acetonu odprowadza si¢ na zewnatrz,
faze ciekla za$ rozdziela si¢ w kolejnych dwoch kolumnach. Ze szczytu pierwszej
kolumny odbiera si¢ aceton, ktory wedlug wymagan powinien zawiera¢ ponad 99%
wag. tego sktadnika. Ciecz wyczerpana z pierwszej kolumny, zawierajaca nieprzere-
agowany izopropanol i wodg, rozdziela si¢ w drugiej kolumnie. Jako destylat odbiera
si¢ izopropanol, ktérego zawarto§¢ w destylacie powinna by¢ taka sama jak w stru-
mieniu zasilajacym. Wydajnos$¢ acetonu wynosi okoto 98%, a stopief przereagowania
izopropanolu przy jednorazowym przejsciu przez reaktor wynosi 85-90%.

Przedstawi¢ schemat procesu i wykonac: a) bilans materialowy dla strumienia za-
silajacego o natezeniu przeptywu surowca 100 kmol/h, b) przeanalizowaé proces pod
wzgledem energetycznym.

Rozwigzanie: Reakcja odwodornienia izopropanolu jest endotermiczna. Jest ona
prowadzona w podwyzszonej temperaturze w fazie gazowej wobec katalizatora. Stan-

dardowa entalpia tej reakcji, AH, 5o, = 54,89 kJ/mol.

Surowiec musi by¢ odparowany, a nastgpnie ogrzany do temperatury 720 K przed
wprowadzeniem do reaktora. Gazy opuszczajace reaktor musza zosta¢ schlodzone,
aby wydzielit si¢ ciekly aceton. W procesie technologicznym goracy strumien gazow
opuszczajacych reaktor zostanie skierowany do ogrzania gazow wchodzacych do re-
aktora, i — w razie potrzeby — do wstepnego ogrzania strumienia zasilajacego. Aby
wykona¢ bilans masy i energii, dobrze jest najpierw przeanalizowa¢ proces uprosz-
czony 1 ocenié, z jaka nadwyzka lub deficytem energii bedziemy mieli do czynienia.
Schemat procesu przedstawiono na rys. 3.13. Podstawowymi jednostkami proce-
sowymi sa: mieszalniki, wymieniacze ciepta, reaktor, rozdzielacz rownowagowy oraz
kolumny rozdzielajace. Wskutek reakcji chemicznej wydziela si¢ wodor, ktory tatwo
daje si¢ oddzieli¢ od pozostatych sktadnikow mieszaniny opuszczajacej reaktor; te
ostatnie sa w temperaturze otoczenia cieczami. Postuzymy si¢ rozdzielaczem rowno-
wagowym, ktorym bedzie modut programu CHEMCAD o nazwie VESSEL.
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W procesie biora udziat cztery indywidua chemiczne: izopropanol, woda, aceton
i wodor, a caly proces jest prowadzony pod ci$nieniem normalnym. Oto charaktery-
styka parametrow pracy poszczegdlnych jednostek procesowych:

Mieszalniki (MIXE). Obydwa pracuja pod ci$nieniem normalnym, taczac odpo-
wiednie strumienie: (1) — zasilajacy i zawracany strumien izopropanolu, (8) — strumie-
nie fazy cieklej z rozdzielacza i pierwszej kolumny.

Wymienniki ciepta (HTXR). Wymiennik ciepta (2) jest przeznaczony do odparowania
izopropanolu. Przyjeto, ze temperatura strumienia wychodzacego wynosi 380 K. Wy-
miennik ciepta (3) pelni funkcje przegrzewacza par izopropanolu. Uznano, ze temperatura
gazéw na wyjsciu powinna by¢ rowna temperaturze reakcji, czyli 720 K. Wymiennik
ciepla (5) peni rolg chtodnicy gazoéw poreakcyjnych. W tej wersji procesu nie rozwaza si¢
odzysku ciepta, lecz jedynie bilans energetyczny, wigc na schemacie nie ma krzyzuja-
cych si¢ strumieni w wymiennikach ciepfa.

@=

IZ0OPROPANOL

[
Cel
|

REAKTOR
ACETON
@ ®

(5]

Rys. 3.13. Schemat otrzymywania acetonu (do przyktadu 3.6): 1, 8 — mieszalniki, 2, 3, 5 — wymienniki
ciepta, 4 — reaktor, 6 — rozdzielacz rownowagowy, 7, 9, 10 — kolumny rozdzielajace

Reaktor (REAC). Wybrano reaktor stechiometryczny, pracujacy w warunkach
izotermicznych w temperaturze 720 K. Reakcja jest endotermiczna, aby zatem utrzy-
mac¢ stata temperaturg, nalezy do reaktora doprowadzac ciepto. Sktadnikiem kluczo-
wym jest izopropanol, a stopien przereagowania przy jednorazowym przejsSciu przez
reaktor wynosi 0,88.

Rozdzielacz rownowagowy (VESSEL) (6). Przyjeto, ze mieszanina poreakcyjna
jest schtadzana do temperatury 298 K i w tej temperaturze wchodzi do rozdzielacza.
Okres$lenie warunkow pracy tego urzadzenia polega na podaniu ci$nienia (atmosfe-
ryczne) oraz sposobu rozdzialu fazy cieklej. Gorny strumien (7) zawiera znaczna ilos¢
acetonu uniesionego z wodorem oraz niewielkie ilosci izopropanolu i wody. Sktadniki
ciekle, w tym takze aceton, beda odzyskane w kolumnie (7).
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Kolumny rozdzielajgce (CSEP). Ich prace definiuje si¢ podobnie jak w poprzed-
nich przyktadach, podajac wspotczynniki podziatu oraz temperature strumieni wyj-
sciowych: gornego i dolnego. Zaktada sig, ze sktadnik bardziej lotny jest odbierany na
gbrze kolumny destylacyjne;.

Wspodtczynniki podziatu dla kolumny
Sktadnik
7 9 10
[zopropanol 0,0700 0,0400 0,9970
Woda 0,0500 0,0500 0,3500
Aceton 0,0200 0,9990 0,9900
Wodor 1,0000 — —

Po uruchomieniu programu i ewentualnym skorygowaniu danych dla poszczegol-
nych jednostek procesowych i strumieni uzyskuje si¢ raport, ktorego wybrane frag-
menty przedstawiaja zalozenia oraz wyniki obliczen bilansowych.

ChemCAD 4.0.1.5 Politechnika Wroctawska
Job Code: aceton  Case Code: aceton

FLOWSHEET SUMMARY

Equipment Label Stream Numbers
1 MIXE 14 1 -2
2 HTXR 2 -3
3HTXR 3 -4
4 REAC REAKTOR 4 -5
5HTXR 5 6
6 VESL 6 -7 -8
7 CSEP 7 9 -10
8 MIXE 10 8 -1
9 CSEP 1 12 13
10 CSEP 13 -14 15

Stream Connections

Stream  Equipment Stream  Equipment

From To From To

1 1 6 5 6

2 1 2 7 6 7

3 2 3 8 6 8

4 3 4 9 7

5 4 5 10 7 8

Calculation mode: Sequential
Flash algorithm: Normal

Equipment Calculation Sequence

123 45678 910

Stream  Equipment

11
12
13
14
15

From To
8 9
9
9 10
10 1
10
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Equipment Recycle Sequence
123 45678 910

Recycle Cut Streams

14
COMPONENTS
ID # Name
1 145 Isopropanol
2 62 Woda
3 140 Aceton
4 1 Wodor
THERMODYNAMICS

Enthalpy model: Latent Heat

Liquid density: Library

Overall Mass Balance kmol/h
Input Output Input
Isopropanol 98.000 0.701  5889.408
Woda 2.000 2.000 36.030
Aceton 0.000 97.299 0.000
Wodér 0.000 97.299 0.000
Total 100.000 197.299 5925.438
Mixer Summary

Equip.  No. 1 8

Name
Output Pressure Pa 101300.0000 101300.0000
Heat Exchanger Summary
Equip. No. 2 35
Name
T Out Str 1 K 380.0000
Calc Ht Duty 5278.5020
(MJ/h)

Reactor Summary

Equip. No. 4
Name REAKTOR
Specify thermal mode: 2

K 720.0000

MJ/h 5722.7119
Key Component 1
Frac. Conversion 0.8800
Calc H of Reac. 5.5270e+007
(J/kmol)

Stoichiometrics:

kg/h

Output
42.153
36.030
5651.101
196.134

5925.418

720.0000 298.0000
5221.3223 -9015.4688
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Isopropanol -1.000
Aceton 1.000
Wodér 1.000
Vessel Summary

Equip. No. 6
Name
Param 2 101300.0000
Liquid split based on 1
Liquid flow rate units 1
Liquid stream #1 1.0000e-004

Component Separator Summary
Equip. No. 7 9 10
Name
Top Temperature Specification  298.0000 298.0000  370.0000
Bottom Temperature Mode: 2 0 0
Bottom Temperature Specificat 350.0000  298.0000
Component No. 1 0.0700 0.0400 0.9970
Component No. 2 0.0500 0.0500 0.3500
Component No. 3 0.0200 0.9990 0.9900
Component No. 4 1.0000
Stream No. 1 2 3 4
Stream Name IZOPROPANOL
Temp K 298.0000 334.4722 380.0000
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Enth MJ/h -31696. -35293. -30014.
Vapor mole fraction 0.00000 0.00000 1.0000
Total kmol/h 100.0000 113.6438 113.6438
Flowrates in kmol/h
Isopropanol 98.0000 110.5666 110.5666
Woda 2.0000 2.9815 2.9815
Aceton 0.0000 0.0957 0.0957
Wodér 0.0000 0.0000 0.0000
StreamNo. 5 6 7
Stream Name
Temp K 720.0000 298.0000 298.0000
Pres Pa 101299.9994 101299.9994 101299.9994
Enth MJ/h -19070. -28085. -8103.0
Vapor mole fraction 1.0000 0.63543 1.0000
Total kmol/h 210.9423 210.9423 134.0391
Flowrates in kmol/h
Isopropanol 13.2680 13.2680 1.9777
Woda 2.9815 2.9815 0.5936
Aceton 97.3943 97.3943 34.1708
Wodér 97.2986 97.2986 97.2969
Stream No. 9 10 1

Stream Name WODOR ACETON

720.0000
101299.9994
-24793.
1.0000
113.6438

110.5666
2.9815
0.0957
0.0000

8

298.0000
101299.9994
-19982.
0.00000
76.9032

11.2903
2.3878
63.2235
0.0016

12

137
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Temp K

Pres Pa

Enth MJ/h

Vapor mole fraction
Total kmol/h
Flowrates in kmol/h
Isopropanol

Woda

Aceton

Wodor

Stream No.

Stream Name SCIEKI
Temp K

Pres Pa

Enth MJ/h

Vapor mole fraction
Total kmol/h
Flowrates in kmol/h
Isopropanol

Woda

Aceton

Wodor

Stream No.

Stream Name IZOPROPANOL
Temp K

Pres Pa

Enth MJ/h

Vapor mass fraction
Total kg/h
Flowrates in kg/h
Isopropanol

Woda

Aceton

Wodor

Stream No
Stream Name
Temp K

Pres Pa

Enth MJ/h

Vapor mass fraction
Total kg/h
Flowrates in kg/h
Isopropanol
Woda

Aceton

Wodor

298.0000 330.2102 330.7081

101299.9994  101299.9994 101299.9994
-193.75 -7819.6 -27802.
1.0000 1.0000 0.21767
98.1485 35.8906 112.7939
0.1384 1.8392 13.1295
0.0297 0.5640 2.9518
0.6834 33.4874 96.7109
97.2969 0.0000 0.0016

13 14 15

350.0000 370.0000 298.0000
101299.9994  101299.9994 101299.9994

-4699.8 -3596.4 -533.01
0.00081678 1.0000  0.00090238
15.5069 13.6438 1.8631
12.6044 12.5666 0.0378
2.8042 0.9815 1.8227
0.0967 0.0957 0.0010
0.0016 0.0000 0.0016

1 2 3

298.0000 334.4722 380.0000
101299.9994  101299.9994 101299.9994
-31696. -35293. -30014.
0.00000 0.00000 1.0000

5925.4384  6703.8799  6703.8799

5889.4083  6644.6077  6644.6077
36.0300 53.7112 53.7112

0.0000 5.5608 5.5608
0.0000 0.0000 0.0000
5 6 7

720.0000 298.0000 298.0000

101299.9994  101299.9994 101299.9994
-19070. -28085. -8103.0
1.0000 0.34462 1.0000

6703.8600  6703.8600  2310.3178

797.3529 797.3529 118.8509
53.7112 53.7112 10.6946
5656.66 195656.6619  1984.6414

196.1344 196.1344 196.1312

298.0000
101299.9994
-24223.
0.00000
97.2869

0.5252
0.1476
96.6142
0.0000

4

720.0000
101299.9994
-24793.
1.0000
6703.8799

6644.6077
53.7112
5.5608
0.0000

8

298.0000
101299.9994
-19982.
0.00000
4393.5418

678.5019
43.0166
3672.0200
0.0033
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Stream No. 9
Stream Name WODOR ACETON

Temp K 298.0000
Pres Pa 101299.9994
Enth MJ/h -193.75
Vapor mass fraction 1.0000
Total kg/h 2446783
Flowrates in kg/h

Isopropanol 8.3196
Woda 0.5347
Aceton 39.6928
Wodér 196.1312
Stream No. 13
Stream Name SCIEKI

Temp K 350.0000
Pres Pa 101299.9994
Enth MJ/h -4699.8
Vapor mass fraction 0.00070065
Total kg/h 813.6098
Flowrates in kg/h

Isopropanol 757.4720
Woda 50.5176
Aceton 5.6170
Wodér 0.0033
Stream No. 1
Stream Name IZOPROPANOL

Temp K 298.0000
Pres Pa 101299.9994
Enth MJ/h -31696.
Vapor mass fraction 0.00000
Total kg/h 5925.4384
Component mass%

Isopropanol 99.391943
Woda 0.608056
Aceton 0.000000
Wodér 0.000000
Stream No. 5
Stream Name

Temp K 720.0000
Pres Pa 101299.9994
Enth MJ/h -19070.
Vapor mass fraction 1.0000
Total kg/h 6703.8600
Component mass%

Isopropanol 11.893936
Woda 0.801198

Aceton 84.379172

10

330.2102
101299.9994
-7819.6
1.0000
2065.6397

110.5313
10.1599
1944.9485
0.0000

14

370.0000
101299.9994
-3596.4
1.0000
778.4416

755.
17.6812
5.5608
0.0000

2

334.4722
101299.9994
-35293.
0.00000
6703.8799

99.115849
0.801195
0.082949
0.000000

6

298.0000
101299.9994
-28085.
0.34462
6703.8600

11.893936
0.801198
84.379172

11

330.7081
101299.9994
-27802.
0.21775
6459.1815

789.0333
53.1764
5616.9685
0.0033

15

298.0000
101299.9994
-533.01
0.00017055
35.1683

1996 2.2724
32.8364
0.0562
0.0033

3

380.0000
101299.9994
-30014.
1.0000
6703.8799

99.115849
0.801195
0.082949
0.000000

7

298.0000
101299.9994
-8103.0
1.0000
2310.3178

5.144353
0.462906
85.903388

12

298.0000
101299.9994
-24223.
0.00000
5645.5719

31.5613
2.6588
5611.3518
0.0000

4

720.0000
101299.9994
-24793.
1.0000
6703.8799

99.115849
0.801195
0.082949
0.000000

8

298.0000
101299.9994
-19982.
0.00000
4393.5418

15.443166
0.979086
83.577675
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Wodor

Stream No.

Stream Name WODOR ACETON

Temp K

Pres Pa

Enth MJ/h

Vapor mass fraction
Total kg/h
Component mass%
Isopropanol

Woda

Aceton

Wodor

Stream No. 1314 15
Stream Name SCIEKI
Temp K

Pres Pa

Enth MJ/h

Vapor mass fraction
Total kg/h
Component mass%
Isopropanol

Woda

Aceton

Wodor

Aby oszacowac obciazenie cieplne procesu, nalezy uwzgledni¢ wartosci entalpii
strumienia wchodzacego (izopropanolu) oraz strumieni wychodzacych. Poniewaz
szystkie te strumienie maja temperaturg 298 K, wigc obliczenia beda tatwiejsze. Po-
dobnie jak w przyktadzie 3.4 entalpia strumienia i oznaczana bedzie symbolem AH,,

2.925694
9

298.0000

2.925694 8.489359 0.000075
10 11 12

330.2102 330.7081 298.0000

101299.9994  101299.9994 101299.9994 101299.9994

-193.75
1.0000
244.6783

3.400205
0.218544
16.222456
80.158800

350.0000

-7819.6 -27802. -24223.
1.0000 0.21775 0.00
2065.6397  6450.1815  5645.5719

5.350950  12.215686 0.559046
0.491851 0.823269 0.047096
94157195  86.960995  99.393857
0.000000 0.000051 0.000000

370.0000 298.0000

101299.9994  101299.9994 101299.9994

-4699.8
0.00070065
813.6098

93.100154
6.209070
0.690376
0.000404

-3596.4 -533.01
1.0000  0.00017055
778.4416 35.1683

97.014284 6.461606
2.271354  93.369329
0.714350 0.159716
0.000000 0.009343

Analiza bilansu energetycznego

ale trzeba pamigta¢, Ze jest to wartos¢ liczona wzgledem stanu odniesienia.

Entalpia strumienia wchodzacego (1)

Entalpia strumieni wychodzacych (9)

(12)
(15)

AH, =-31696 MJ/h
AHy=-194 MJ/h
AH\, =-24223 MJ/h
AH5s=-533 MJ/h

Obciazenie cieplne: (AHy + AHy, + AH}s) — AH,
=(-194 — 24223 — 533) — (-31696) = 6746 MJ/h
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Jak wida¢, proces jest energochtonny. Obliczona entalpia reakcji w temperaturze
720 K wynosi 55,27 MJ/kmol. Nalezy jeszcze sporzadzi¢ bilans energetyczny we-
wnatrz procesu. Jest on rowniez istotny, poniewaz reagenty musza by¢ dostarczone do
reaktora w postaci pary w temperaturze 720 K i nastgpnie ochtodzone do temperatury
otoczenia. Gazy wychodzace z reaktora moga by¢ uzyte do ogrzania substratow
wchodzacych do niego. Sprobujmy sporzadzi¢ bilans energii cieplnej dla ciagu naste-
pujacych jednostek procesowych: wymienniki ciepta (2), (3)-reaktor (4)—wymiennik
ciepta (5).

Jednostka Temperatura Obciazenie cieplne,

procesowa na wyjsciu, K MJ/h
Wymiennik ciepta 2 380 5278,5
Wymiennik ciepta 3 720 5221,3
Reaktor 4 720 5722,7
Wymiennik ciepta 5 298 -9015,5
Bilans 7207,0

W rozwazanym fragmencie procesu wystgpuje duzy deficyt energii, ktory nie
bedzie skompensowany przez ciepto odzyskiwane z gazéw wychodzacych z reak-
tora. W ciagu pozostatych jednostek procesowych obserwuje si¢ nadwyzke energii
cieplnej mimo dos¢ dowolnego szacowania temperatury poszczegdlnych strumieni
wokot jednostek procesowych. Wynosi ona —461 MJ/h i warto$¢ ta poprawnie za-
myka bilans energetyczny procesu.

3.5. Stownik terminéw angielskich

average — $redni

cake porosity — porowato$¢ keku (na filtrze)
calculation mode — sposob obliczania

components — sktadniki

dens (density) — gestosé

drum speed — szybkos$¢ obrotowa bebna (filtra)
enth — tu: skrét od enthalpy — entalpia

enthalpy model — model entalpowy

equipment — urzadzenie, aparat

equipment recycle sequence  — kolejnos¢ urzadzen w petli zawrotu
filter area — powierzchnia filtru

flow — przeptyw, ptynigcie, tu: natezenie przeptywu
flowsheet — diagram strumieniowy

fractional conversion — stopien przemiany

from — od
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to - do

heat duty — obciazenie cieplne

heat of reaction — cieplo reakcji

input — wejscie, wejsciowy

job code — symbol pracy (projektu)

key component — sktadnik kluczowy

K-value model — model statej rownowagi K-val

label — oznaczenie, znak

liquid — ciecz

LS-Ratio — stosunek ciecz-ciato stale

mass fraction — ulamek wagowy

mixing efficiency — efektywno$¢ mieszania

moisture fraction — utamek wilgoci

mole fraction — ufamek molowy

NRTL — non-random two liquid

output — wyjscie, wyjsciowy

overall — o0g0lny

overall mass balance — sumaryczny bilans masowy

particle size — wielkos$¢ (rozmiar) czastki

pressure — ci$nienie

pressure drop — spadek cisnienia

recycle convergence tolerance — tolerancja zbieznosci w petli zawrotu

sequential — sekwencyjny

shape constant — stala charakteryzujaca ksztalt

sphericity — sferycznosé

SRK — Soave-Redlich-Kwong  wspotczynnik Redlicha
—Kwonga

stoichiometrics — stechiometria

stream connections — polaczenia strumieni

stream numbers — numery strumieni

summary — streszczenie

therodynamics — termodynamika

total — catkowity

vapor — para

Z-factor — wspotczynnik Scisliwosci



Rozdziat 4

Wiasciwosci substancji chemicznych.
Dane projektowe

Procesy chemiczne, zwlaszcza te oparte na nowoczesnej technologii, sa
w literaturze opisywane tak, aby nie zdradzi¢ wszystkich tajemnic chronionych pa-
tentami, przy czym nie wszystko co objete ochrong patentowa, stanowi istotg procesu.
Pewne dane sa utrzymywane w tajemnicy i w wielu przypadkach one wilasnie zawie-
raja najwazniejsze informacje typu know how. Przykladem moze by¢ firma tak znana
jak Coca-Cola. Receptura ekstraktu, z ktoérego sporzadza si¢ najpopularniejszy chyba
na $wiecie napdj, jest przechowywana w najbezpieczniejszym sejfie w siedzibie firmy
w Atlancie, do ktorego dostep ma tylko trzech ludzi z kierownictwa firmy. W przy-
padku wielkiej chemii tajemnica czgsto bywa objety proces preparowania katalizatora,
nie za$ jego sklad, ktory bardzo szybko zostanie rozpoznany przez dobrego chemika
analityka.

Prace opisujace procesy technologiczne sa zwykle zwigzte, dajac jedynie ogdlny
poglad na temat chemii procesu i kolejnych operacji jednostkowych. Nie podaje si¢
natomiast szczegdtowych danych na temat kinetyki, warunkow procesu, parametrow
ruchowych urzadzen i aparatow oraz na temat wilasciwosci fizykochemicznych sub-
stancji bioracych udziat w procesie. Oczywiscie istnieja dane zrédtowe na temat wia-
sciwosci pierwiastkow chemicznych i wielu zwiazkow, przewaznie odnoszace sig do
czystych indywidudw, ktére mozna przedstawi¢ wzorem chemicznym. W przemysle
chemicznym mamy jednak przewaznie do czynienia z mieszaninami, a produkty tech-
niczne rzadko zawieraja wigcej niz 98% glownego sktadnika.

Od czego wigc nalezatoby wigc zaczaé gromadzenie informacji technologicznych,
gdy chcemy zapoznaé si¢ z procesem wytwarzania okreslonej substancji chemiczne;j,
badZ gdy np. rozpoczynamy prace projektowe? Pierwszym zrdédlem informacji moze
by¢ np. wielotomowa Encyclopaedia of Chemical Technology wydawana przez Kirka
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i Othmera albo Ullmans Encyclopaedia of Industrial Chemistry. W obydwu wydaw-
nictwach mozna znalez¢ opisy wielu procesow przemystowych, a takze dane na temat
wlasciwosci fizykochemicznych pospolitych produktow przemyshu chemicznego.
Kolejnym zrédtem powinny by¢ podreczniki technologii chemicznej, specjalistyczne
opracowania monograficzne, np. Polietylen lub Chemia propylenu, patenty, biuletyny
techniczne, katalogi itp. Wszystkie te informacje powinny w zasadzie wystarczy¢ do
przygotowania schematu ideowego, sporzadzenia bilanséw tacznie z bilansem finan-
sowym.

Ksiazki dos¢ szybko si¢ dezaktualizuja. Najbardziej aktualna informacj¢ zawieraja
czasopisma wydawane periodycznie, np. Hydrocarbon Processing publikuje roczne
przeglady nowych procesow petrochemicznych, zamieszczajac przy okazji ich sche-
maty oraz ogdlne opisy. Patenty nie daja pelnej informacji. Wprawdzie w zastrzeze-
niach patentowych mozna znalez¢ podstawowe informacje na temat istoty patentu,
ktora wihasciciel chciatby chroni¢, ale czgsto sa to wyniki badan laboratoryjnych, nie
za$ opisy proceséw prowadzonych w skali przemystowe;.

Zrédtem informacji o whasciwosciach fizykochemicznych zwiazkéw chemicznych
sa do dzi§ International Critical Tables (1933); wiele podrecznikéw z zakresu tech-
nologii i inzynierii chemicznej zawiera podobne dane w postaci tabel i diagramow.
Agencje rzadowe w wielu krajach zajmuja si¢ gromadzeniem i publikowaniem mate-
riatow przydatnych projektantom i technologom. Przyktadem moga by¢ amerykan-
skie: National Bureau of Standards z wydawnictwem Selected Values of Thermo-
dynamic Properties oraz NASA, w ktorej bazie danych mozna znalez¢ opisy wtasci-
wosci kilkuset substancji — by¢ moze niewielu — ale w zakresie temperatury do 6000
K. Takze w Stanach Zjednoczonych powotano do zycia instytucj¢ o nazwie The Engi-
neering Sciences Data Unit (ESDU), ktorej zadaniem jest dostarczanie autoryzowa-
nych danych do prac projektowych.

W Polsce w latach pigédziesiatych wydano kilkutomowy Kalendarz Chemiczny,
o ktorym bez przesady mozna powiedzie¢, ze byl nieodlacznym atrybutem inzyniera
chemika w tamtych latach. P6zniej wydano nieco skromniejszy Poradnik fizykoche-
miczny, takze bardzo przydatny ze wzgledu na liczbg zawartych w nim danych fizyko-
chemicznych.

Zbierajac dane, nalezy zachowac ostroznos¢, gdyz w wydawnictwach zrodtowych
moga zdarza¢ si¢ btedy drukarskie, bywa tez, ze podawane wartosci zaleza od metody
ich wyznaczania. Projektant nie moze pozwoli¢ sobie na wynikajace stad pomy#ki.

W ostatnim czasie zostaty utworzone przez rézne instytucje, takze uniwersyteckie,
komputerowe bazy danych, ktore sa w stanie dostarcza¢ projektantom informacji za-
rowno na zamowienie, jak i w trybie on line. Mozna tu wymieni¢ STN International,
DIALOG, Compendex, Derwent World Patent Index, NTIS (National Technical Infor-
mation Service, USA), BEILSTEIN ON LINE itp. Wiele pakietow programowych typu
computer aided design, zawiera bazy danych jako elementy sktadowe. Dla przyktadu
baza danych pakietu CHEMCAD zawiera dane fizykochemiczne dla ponad 1800 in-
dywidualnych substancji chemicznych.
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Doktadnos$¢ danych projektowych jest bardzo wazna, ale zalezy tez od stanu za-
awansowania prac projektowych. Dla prac rozpoznawczych nie jest konieczna duza
doktadno$¢. Wazna jest wiarygodnos¢ oraz $wiadomos$¢, jak dalece dany parametr
wplywa na proces. Do tego potrzebne jest pewne doswiadczenie, a takze wyczucie
inzynierskie.

4.1. Przewidywanie wiasciwosci fizykochemicznych

Najpewniejszymi warto$ciami liczbowymi dysponuje ten, kto dang warto$¢ ozna-
czy doswiadczalnie. Nie zawsze dostgpne sa jednak dane eksperymentalne i w takim
przypadku trzeba z koniecznosci postugiwac si¢ metodami pozwalajacymi przewi-
dzie¢ poszukiwanag wielkos$c¢.

Najbardziej znana metoda jest metoda inkrementow grupowych lub atomowych.
Przez zsumowanie energii wiazan mozna np. obliczy¢ standardowa entalpi¢ tworzenia.
Rozwijajaca si¢ pottora wieku chemia fizyczna jest nauka, dzigki ktoérej mozna ustali¢
korelacje migdzy budowa chemiczna a wtasciwosciami substancji i dla wielu elemen-
tow strukturalnych czasteczki mozna bylo ustali¢ ich udziaty liczbowe w okreslonej
wielkosci fizykochemicznej. Udziaty te po zsumowaniu z duzym przyblizeniem daja
warto$¢ otrzymywana metodami doswiadczalnymi.

Bardzo uzyteczna jest metoda przewidywania wlasciwosci oparta na zasadzie sta-
néw odpowiadajacych sobie. Podobienstwo parametréw zredukowanych wiaze sig
z podobienstwem wlasciwosci, co jest podstawa sformutowania tej zasady.

Idealny system okreslenia wlasciwosci fizycznych powinien dostarczy¢ rzetelnych
danych fizycznych i termodynamicznych dla czystych substancji i ich mieszanin dla
dowolnej temperatury, ci$nienia i sktadu, wskaza¢ stan skupienia (cialo state, ciecz,
gaz), ponadto powinien poinformowaé¢ o mozliwym btedzie.

Inzynierowi nie zawsze jest potrzebna najwigksza mozliwa doktadnosé, ale kiedy jej
potrzebuje, a kiedy nie, wskaza¢ powinna inzynierska praktyka w potaczeniu z wiedza.

4.1.1. Gestos¢

Gestosé wigkszosci zwiazkow organicznych wynosi 800-1000 kg/m®, a nieorga-
nicznych — jest zwykle 2-5 razy wigksza. Ggstos¢ wystepuje w wielu rownaniach
projektowych, stad tez znajomos¢ tego parametru jest konieczna. Dla mieszanin moz-
na przyjac, ze gestosc jest wielkoscia addytywna. Dla wielu roztworéw wodnych ist-
nieja zestawione tabelaryczne badz graficzne zalezno$ci gestosci od st¢zenia (por.
Kalendarz Chemiczny), z ktérych potrzebne dane mozna odczytac. Gestosc, jak wia-
domo, jest funkcja temperatury i stgzenia. Jezeli nie jest znany wspotczynnik tempe-
raturowy okreslajacy zalezno$¢ gestosci od temperatury, mozna si¢ poshuzy¢ np.
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wspotczynnikiem rozszerzalnosci cieplnej, ktory dla cieczy niepolarnych okresla row-
nanie empiryczne zaproponowane przez Smitha

0,04314

4.1.1)

w ktorym S jest wspotezynnikiem rozszerzalnosci termicznej (K™'), 7, — temperatura
krytyczna, T — temperatura.

Aby obliczy¢ gestos¢ gazu, mozemy zastosowaé odpowiednie réwnanie stanu.
W przypadku, gdy mozemy zastosowac réwnanie stanu gazu idealnego, korzystamy
z zalezno$ci:

objetos¢ molowa = RT
P
a w innych przypadkach np. z zaleznosci
objetos¢ molowa = ZRT
P

gdzie Z jest wspolczynnikiem S$ci§liwosci, ktory moze by¢ odczytany z wykresu
(rys. 2.7), jezeli znane sa parametry zredukowane 7,, i P,, R — stala gazowa, P — ci-
$nieniem. Znajac objetos¢ i mas¢ molowa, obliczymy bez trudu gestosc.

4.1.2. Lepkos¢

Parametr ten jest znaczacy zawsze tam, gdzie wystepuje transport ptynow lub
przeptyw ciepta. Dla czystych substancji warto$¢ lepkosci mozna znalez¢ zwykle
w literaturze w postaci diagramow jako funkcje temperatury, a takze w postaci rownan
empirycznych, np.

log7 = A(l + 1) (4.12)
T B
lub
Inyp=A+28 +cr+pr? (4.1.3)
T

gdzie 4, B, C, D — state, T — temperatura. Wartosci statych w réwnaniu (4.1.3) dla
wybranych substancji chemicznych podano w tabeli 4.1.

Lepkos$¢ cieczy zmniejsza si¢ z temperaturg i zaleznos$¢ t¢ dos¢ dobrze opisuja po-
wyzsze rownania. Dla cieczy dos¢ uzyteczne jest takze rownanie empiryczne Souder-
sa:



4.1. Przewidywanie wia$ciwosci fizykochemicznych 147

Ip-107°

2,9 (4.1.4)

log (logn) =

w ktorym 7 — lepko$é, mPass, p — gestos¢ w danej temperaturze, kg/m’, M — masa
czasteczkowa, I — wspolczynnik Soudersa, obliczony addytywnie wedtug tabeli in-

krementow grupowych.

Tabela 4.1. Wartosci wspotczynnikow 4, B, C'i1 D w rown. (4.1.3) [ 35]"

Zakres L,
temperatury Lepkosc
Substancja A B C D K ’| /temperatura
mPa-s/K
Od | Do
Benzen 4,612:10° | 1,489-10° | —2,544-107> 2,222.107° 279 | 561 | 0,61/298
n-butanol -9,722-10° | 2,602:10° | 9,530-10 -9,966-107 233 | 562 | 2,61/298
Chlorobenzen -4,573-10° | 1,196-10° | 1,370-10° | —1,3787-10° | 228 [ 623 | 0,76/298
Chloroform —4,1723-10° 9,153-10° | 2,700-10°> ~4,108-10°° 210 | 536 | 0,52/298
Dichlorometan -8,061-10° | 1,185-10° | 1,162-107 -1,839-10°7° 176 | 514 | 041/298
Etanol -6,210-10° | 1,614-10° | 6,180-107 ~1,132-10°° 168 | 516 | 1,04/298
Etylen —1,774E-10'| 1,07810° | 8,577-102 | —1,758-107* 104 | 282 0,031/273
Fenol ~1,851-10' | 4,350-10° | 2,429-10 ~1,547-107° 314 | 693 | 3,25/323
[zopropylobenzen | —8,292-10° | 1,700-10° | 1,003-102 | —7,829-10° | 253 | 633 | 0,74/298
Metylooksiran -2,717-10° | 7,000-10* | —4,384-10°> 5,363-10° 261 | 482 | 030298
Propan ~7,764-10° | 7,219-10° | 2,381-10> —4,665-107 86 | 269 | 0,091/298
Styren -2,717-10° | 9,461-10* | -3,173-10°° 1,683-10°¢ 243 | 533 0,71/298
Tlenek wegla -5,402-10° | 2,422:10° | 1,062-107 —4,522-107° 73 413 021/73
Woda —2,471-10' | 4,209-10° | 4,527-10> -3,376-107° 273 | 643 | 0,90/298

*Za zezwoleniem The McGraw-Hill Companies.

Roéwnanie (4.1.3) mozna stosowa¢ do obliczania lepko$ci gazoéw oraz par zwiaz-
kow organicznych; tych ostatnich w zakresie temperatur powyzej temperatury wrze-
nia. Istnieja takze korelacje sluzace do obliczania lepkosci gazéw pod matym
ci$nieniem, np. wyrazenie Chapmana—Enskoga:

0,5
]7g = 26’96M

: (4.1.5)
0’Q,

w ktorej : M — masa molowa, 7" — temperatura absolutna, O — $rednica czasteczki,
£, — calka zderzen wyznaczana z potencjatu Lennarda—Jonesa. Jezeli miedzy cza-
steczkami nie ma sit wzajemnego przyciagania, to £2, = 1. Wielkos¢ te dla gazoéw nie-
polarnych mozna wyznaczy¢ z wyrazenia Neufelda:

A, C . E

1B exp(DT")  exp(FT7)

Q0

\4

(4.1.6)
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gdzie: T" = kT/s A = 1,16145, B = 0,14874, C = 0,52487, D = 0,77320, E = 2,16178,
F=2,43787.

Tabela 4.2. Inkrementy grupowe do réwnania Soudersa

Udzialy atomowe

Atom Udziat Atom Udziat
H 2,7 Cl 60
(6] 29,7 Br 79
C 50,2 I 110
N 37,0

Udzialy grupowe

Grupa Udziat Grupa Udziat

Wiazanie C=C —-15,5 Podstawnik przy piersc.
6-cztonowym:

CH, 55,6 M<17 -9
Czwartorzgdowy atom C 10 M>17 -17
OH 57,1 orto lub para 3
COOH 104,4 COO 90
Pierscien 5-czlonowy 24 NO, 80
Pierscien 6-czlonowy 21

Dla gazow polarnych warto$¢ potencjalu Lennarda—Jonesa (2, jest powigkszana
o warto$¢ €2, ktora stanowi poprawke zwigzang z tzw. parametrem polarnosci o

_ 0267
T*

Q

P

(4.1.7)
W przypadku, gdy nie sa dostgpne wielkos$ci potrzebne do obliczenia £2,, lepkosé¢
gazu mozna obliczy¢, postugujac si¢ zredukowana temperaturg 7,
4 61T0,618 _ 4 0670‘4497;‘ + 1 9464,058]}
S
f — T0,166M70,5P0,67

(4.1.8)

g

(4.1.9)

Lepkos$¢ mieszanin gazéw, powszechnie wystepujacych w procesach przemystu che-
micznego, mozna wyznaczy¢ metoda Wilkego, do czego stuza nastepujace rownania:

n

Mo = Z Yillg.i

: (4.1.10)
! Z Yi®;
j=1
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0.5 M 0,25
n; M,

- (4.1.11)

d)ij 0,5
M,
8l 1+ —
Mj

gdzie: n,; — lepko$¢ czystego sktadnika i, M; — jego masa czasteczkowa .
Dla uktadow dwusktadnikowych zalezno$¢ (4.1.10) ma nastepujaca postac:

2

ng’m — )’1771 + y2772 (4112)
N+nP, Y, 0Py

Nie jest tatwo przewidzie¢ doktadna zalezno$¢ migdzy lepkoscia a sktadem mie-
szanin. Dla uktadow jednorodnych ztozonych z dwoch gazoéw o prostej budowie cza-
steczkowej mozna zaobserwowaé rdzny przebieg krzywych zaleznosci. Lepkosé
cieczy przewidzie¢ jest rownie trudno, poniewaz lepkos¢ rzadko bywa wielko$cia
addytywna. W obliczeniach przyblizonych bywa stosowane zmodyfikowane réwnanie
Soudersa (dla cieczy organicznych), ktore dla uktadow dwusktadnikowych ma postac:

1 1
Men = P (Wj 107 =29 (4.1.13)
x M, + x,M,

Jezeli znane sa wartosSci lepkosci dla czystych sktadnikow, to mozna rowniez za-
stosowac nastgpujace wyrazenie:

Mew = D, Xilll (4.1.14)

w rownaniach tych 7., jest lepkoScia mieszaniny cieczy, p, — gestoscia, x;, — utamkiem
molowym, a M;, M, — masa czasteczkowa sktadnikow mieszaniny.

Lepko$¢ wykazuje takze zaleznos$¢ od cisnienia, ktora dla cieczy jest mato znacza-
ca, ale dla gazow — wyrazna, szczegolnie w poblizu punktu krytycznego dla wartosci
T.od 1 do 2. Korelacje, ktére wiaza lepkos¢ gazu z ci§nieniem opieraja si¢ przewaznie
na zasadzie podobienstwa stanow. Istnieja takze diagramy w uktadzie wspotrzednych
zredukowanych, ktore umozliwiaja oszacowanie lepkosci gazéw pod zwigkszo-
nym cisnieniem.

W przemysle chemicznym wystepuja nie tylko uktady homogeniczne, lecz takze
zawiesiny, pasty, emulsje, roztwory polimerdéw, tzn. uklady, ktore stanowia tzw. cie-
cze nienewtonowskie. Lepko$¢ takich uktaddéw jest funkcja naprezenia $cinajacego
i najpewniej jest okreslac ja eksperymentalnie.
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4.1.3. Parametry krytyczne

Do parametréw krytycznych nalezg temperatura krytyczna, cisnienie krytyczne
i objetos¢ krytyczna (molowa). Dla wielu czystych substancji parametry te sa znane
i dostepne w literaturze. Opracowano wiele metod obliczeniowych, za pomoca ktd-
rych mozna obliczy¢ na podstawie tych danych parametry krytyczne substancji, gdy
brakuje danych do$wiadczalnych. Powstaly w ten sposéb m.in. rbwnania empiryczne,
znane jako rownania Lydersena. W formie zmodyfikowanej przez Jobacka maja one
nastepujaca postac [35]:

T =T, [0,584 +0965(>" 4, )ZT (4.1.15)
P = (0113 +00032n, - > 4,)° (4.1.16)
V.=115+) 4, (4.1.17)

gdzie ny — liczba atomoéw w czasteczce, A — inkrement grupowy, 7, — temperatura
wrzenia pod normalnym ci$nieniem. Dane, na podstawie ktorych mozna korzystac
zrown. (4.1.15)—(4.1.17) mozna znalez¢ w tabeli 4.3. Jednostkami temperatury, ci-
$nienia i objetosci krytycznej sa odpowiednio: K, bar i cm*/mol.

Tabela 4.3. Inkrementy grupowe parametrow krytycznych [35]°

Grupa T K P, V. Grupa K P, V.
funkcyjna ¢ bar  |em®/mol funkcyjna ¢ bar  |cm’/mol
-CHj; 0,0141 | -0,0012 65 Grupy w pierscieniu
>CH, 0,0189 0 56 [PNH 0,0130 0,0114 29
>CH- 0,0164 0,0020 41 N= 0,0085 0,0076 34
>C< 0,0067 0,0043 27 BS- 0,0019 0,0051 38
CH,= 0,0113 -0,0028 56 Inne podstawniki
—-CH= 0,0129 —-0,0006 46 |-OH (alkohol) 0,0741 0,0112 28
>C= 0,0117 0,0011 38 |-OH (fenol) 0,0240 0,0184 -25
=C= 0,0026 0,0028 36 |O=CH- (aldehyd) | 0,0379 0,0030 82
Grupy w pier§cieniu >C=0 0,0380 0,0031 62
| CH,— 0,0100 | 0,0025 48 |-COOH 0,0791 | 0,0077 89
>CH- 0,0122 0,0004 38 -CN 0,0496 -0,0101 91
| CH= 0,0082 | 0,0011 41 |-NO, 0,0437 | 0,0064 91
—-O— 0,0098 0,0048 13 COO- (ester) 0,0481 0,0005 82
>C=0 0,0284 | 0,0028 55 |-NH, 0,0243 | 0,0109 38

“Za zezwoleniem The McGraw-Hill Companies.

Parametry krytyczne mieszanin mozna z powodzeniem oszacowac addytywnie:
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T.,=Ty+T y,+.. (4.1.18)

W podobny sposéb mozna obliczy¢ ci$nienie krytyczne i objetos¢ krytyczna mie-
szaniny (y; — ulamek molowy sktadnika i).

4.1.4. Whasciwosci termodynamiczne

Wiasciwosci termodynamiczne omawiane w tym podrozdziale odnosza si¢ do sta-
nu gazu idealnego. Takie parametry jak pojemnos$¢ cieplna, standardowa entalpia two-
rzenia, standardowa swobodna entalpia dla wielu pospolitych substancji chemicznych
sa zwykle dostepne w postaci tabelarycznej lub w postaci komputerowych baz danych.
Nie dotyczy to jednak wszystkich zwiazkéw chemicznych, a takze ich mieszanin.
Istnieje wiele metod umozliwiajacych oszacowanie tych wielkosci na podstawie in-
krementow atomowych lub — co jest nieco doktadniejsze — na podstawie inkrementow
grup funkcyjnych. Zasady takich obliczen sa podobne do przedstawionych w p. 4.1.3.
Zreszta ten sam autor (Joback), z ktérego prac zaczerpnigto dane zawarte w tabeli. 4.3,
opracowal réwniez sposob wyznaczania parametrow termodynamicznych z nastgpuja-
cych korelacji:

AHj; = 6829+ n,Ay, (4.1.19)
J

AG; = 5388+ nA, (4.1.20)
J

C; = (Z nA, - 37,93} + [Z nA, - O,ZIO]T
J J

(4.1.21)
+ [Z nA, —391- 104JT2 - (Z nA, +2,06 - 107JT3
J J

gdzie: n; — liczba grup typu j, A — udziat grupy typu j. Inkrementy grupowe wymienio-
nych wyzej wielkos$ci przedstawiono w tabeli 4.4.
Na uwage zastuguje metoda obliczania swobodnej entalpii tworzenia substancji

AG, opracowana przez van Krevelena i Chermina, ktorzy do tego celu zaproponowali

nastepujaca zaleznosc¢:
AG; = A+ BT (4.1.22)

przy czym A i B sa statymi, ktore oblicza si¢ przez sumowanie udziatow odpowied-
nich elementow strukturalnych czasteczki dla dwoch zakreséw temperatury od 300 do
600 K i od 600 do 1500 K. Do obliczonej wartosci wspotczynnika B dodaje si¢ po-
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prawke RIno, w ktorej oznacza liczbe symetrii czasteczki (rowna catkowitej liczbie
identycznych pozycji, jakie moze przybraé¢ czasteczka podczas obrotéw dookota
wszystkich swych osi symetrii). Metoda van Krevelena i Chermina zostata udo-
skonalona przez Bensona, ktorego tabela udziatow grupowych (standardowej en-
talpii tworzenia oraz entropii) przypomina tabele 4.3 (Jobacka). W metodzie
Bensona rozréznia si¢ jednak sasiedztwo grup funkcyjnych, stad uzyskiwane wy-
niki sg nieco doktadniejsze. Pewnym utrudnieniem metod van Krevelena i Bensona
jest potrzeba okreslenia liczby symetrii, co dla czasteczek o skomplikowanej bu-
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dowie moze nie by¢ latwe.

Tabela 4.4. Udzialy grupowe whasciwosci termodynamicznych wedtug Jobacka [35]

A
Grupa Ay Ag A, Ay | A, Ay

kJ/mol J/(mol-K)

—CH; ~76,45 —43,96 19,5 -8,08-10° ~1,53-10* -9,67-10°°
>CH, -20,64 8,42 -0,91 9,50-10° ~5,44-10°° 1,19-10°%
>CH- 29,89 58,36 | -23,0 2,04-10"! -2,65-10* 1,20-10”7
>C< 82,23 116,02 | —66,2 4,27-107" —6,41-10* 3,01-107
=CH, -9,63 3,77 23,6 -3,81-10° 1,72-10* ~1,03-10”7
=CH- 37,97 48,53 -8,0 1,05-107" -9,63-10°7° 3,56-10°°
=C< 83,99 92,36 | -28.1 2,08-10"! -3,06-10* 1,46-107

Grupy w pierécieniu

—CH,~ | -26,80 -3,68 6,03 8,54-1072 ~8,00-10°° -1,80-10°
>CH- 8,67 40,99 | 20,5 1,62-10™ -1,60-107 6,24-107°
>C< 79,72 87.88 | —90,9 5,57-10™" -9,00-10™ 4,69-107
=CH- 2,09 11,30 | —2,14 5,74-107 ~1,64-10°° -1,59-10°
=C< 46,43 54,05 | -8,25 1,01-10™ ~1,42-10™ 6,78-10°
o ~138,16 | 98,22 12,2 ~1,26-107 6,03-10° -3,86:10°°

Inne elementy strukturalne
-F -251,9 | —2472 26,5 -9,13-102 1,91-10* ~1,03-10”7
—Cl 71,55 | -64,31 33,3 -9,63-102 1,87-10°* -9,96-10°°

—-OH -208,1 | -189,2 25,7 -6,91-10 1,77-10* -9.88-10°°
(alk)

—OH -221,6 | -1974 | —2,81 1,11-10™ ~1,16-10* 4,94.10°°

(fen)

—COOH | -426,7 | -3879 24,1 4,27-107 8,04-10° -6,87-10°%
-O- -132,2 | -105,0 25,5 -6,32-10 6,03-10° -3,86-10°°
>C=0 -1332 | -120,5 6,45 6,70-102 -3,57-10°° 2,86-10°7
>N— 123,3 1632 | -31,1 2,27-10"! -3,20-10* 1,46-107

-NO, -66,57 | -16,83 25,9 -3,74-10° 1,29-10* -8,88-10°°
—NH, -22,02 14,07 26,9 -4,12-10 1,64-10* -9,76-10°°

*Za zezwoleniem The McGraw-Hill Companies.
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Warto$ci statych 4 1 B van Krevelena i Chermina mozna znalez¢ m.in. w tabeli
2.35 w skrypcie Przyktady i zadania do przedmiotu podstawy technologii chemicznej
na str. 119.

Wyznaczajac S° (298 K) za pomoca inkrementow grupowych Bensona (takze van
Krevelena i Chermina), musimy uwzgledni¢ poprawke wynikajaca z symetrii cza-
steczkowej. Mechanika statystyczna okresla bowiem entropi¢ jako RInW, gdzie W
oznacza liczbe odroznialnych konfiguracji czasteczki. Udziat entropii konfiguracyjne;j
trzeba wzia¢ pod uwage, poniewaz przez rotacje czasteczki mozna dojs¢ do nierozroz-
nialnych konfiguracji i W musi by¢ o t¢ dodatkowa ilo$¢ pomniejszone. Jezeli o jest
liczba symetrii, to wlasciwa entropia rotacyjna jest rowna wartosci obliczonej po-
mniejszonej o RInW.

Wedtug Bensona o jest catkowitq liczbq niezaleznych permutacji identycznych
atomow (lub grup) w czasteczce, ktorq mozna uzyskac przez sztywne obroty elementow
czqsteczki. Inwersje konfiguracji nie sa dozwolone.

Tabela 4.5. Wartosci liczb symetrii dla wybranych zwiazkéw organicznych [35]"

Substancja Oewn Owewn o
Benzen 6)(2) 1 12
Metan 4 3 12
p-Krezol 2 3 6
1,3,5-Trimetylobenzen 2 34 162
1,2,4-Trimetylobenzen 1 33 27
Cykloheksan 6 6
Metanol 1 3 3
Alkohol tert-butylowy 1 34 81
Aceton 2 3 18
Kwas octowy 1 3 3
Anilina 2 1
Trimetyloanilina 3 33 81

*Za zezwoleniem The McGraw-Hill Companies

Wygodnie jest rozdzieli¢ o na dwie czg$ci: Opewn 1 Owewn (zZ€Wngtrzna i we-
wnetrzna):

0= Oyewn ® Owewn (4.1.23)

Propan np. ma dwie grupy —CHj i kazda z nich ma trojkrotna o§ symetrii. Rotacja
tych dwoch grup ,,wewnetrznych” daje owewn = (3)(3) permutacji. Czasteczka jako
cato$¢ ma jedna dwukrotng o$ symetrii, czyli Gyewn = 2 1 0= 3-32 = 96. Kilka innych
przyktadow podano w tabeli 4.5.

Obecnos$¢ asymetrycznego atomu wegla w czasteczkach izomerdw optycznych
rowniez wymaga wprowadzenia poprawki. Jezeli liczba izomerow wynosi o, to entro-
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pi¢ czasteczki nalezy zwicekszy¢ o Rlno. Stosujac metode Bensona do obliczania
S$°(298 K), nalezy zatem najpierw zsumowac udziaty grup funkcyjnych (As), a potem
uwzgledni¢ poprawki z zaleznosci:

$°(298 K) = Y n,4; — Rinc + RIns (4.1.24)
J

gdzie ojest liczba symetrii, a d— liczba mozliwych izomeréw optycznych.
Do obliczania AH; (298 K) oraz C,(T) C°, nie trzeba uwzglednia¢ zadnych po-

prawek uwzgledniajacych symetri¢ badz obecnos¢ izomerow optycznych:

AH(298K) = > n;4, (4.1.25)
J

a pojemnos¢ cieplna w danej temperaturze otrzymuje si¢ przez zsumowanie udziatow
grupowych.

Przyklad 4.1. Obliczy¢ wartosci AH; oraz AG; w temperaturze 298 K dla
n-butanolu oraz 2,3-dimetylopirydyny, korzystajac z tabeli inkrementéw grupowych.

Rozwigzanie: Czasteczka n-butanolu moze by¢ zlozona z nastgpujacych grup: CH;
+ 3CH, + OH, natomiast czasteczka 2,3-dimetylopirydyny z: 2CH; + 2=C< + 3 =CH-— +
N. Do obliczen zastosujemy rown. (4.1.19) i (4.1.20)

a) n-butanol

AH ;= 68,29 + (-76,45) + 3(-20,64) + (-208,04) = -278,1 kJ/mol

AG} = 53,88 +(-43,96) + 3(+8,42) + (~189,20) = —154,0 kJ/mol

Dane literaturowe: AHJ =-274,9 kJ/mol; AG} =-150,9 kJ/mol.

b) 2,3-dimetylopirydyna

AH ' = 68,29 + 2(-76,45) + 3(+2,09) + 2(+46,43) + 55,52 = 70,04 kJ/mol
AG; = 53,88 +2(-43,96) + 3(+11,30) + 2(+54,05) + 79,93 = 187,9 kl/mol.
Dane literaturowe: AH f = 68,29 kJ/mol; AG} — brak.

Obliczenia na podstawie danych inkrementdw grupowych sa obarczone pewnym
btedem, ktory w przypadku zwiazkéw o skomplikowanej strukturze moze by¢ znacz-
ny. Czesto jednak wykonanie obliczen moze by¢ konieczne, gdy brak jakichkolwiek
danych, tak jak w przypadku 2,3-dimetylopirydyny.
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4.2. Objetosciowe wiasciwosci gazow

Obliczanie okreslonych parametrow gazoéw z zaleznosci P-V-T (ci$nienie—objetose
—temperatura) jest konieczne, gdy wyznaczamy wymiary urzadzen i aparatow przemystu
chemicznego, a takze np. rurociagéw. Wiadomo, ze wlasciwosci gazu rzeczywistego
roznia si¢ od wlasciwosci gazu idealnego, co mozna wyrazi¢ za pomoca wspdtczynnika
scisliwosci

7z =2V (4.2.1)
RT

Dla gazu idealnego Z = 1, dla gazoéw rzeczywistych wspotczynnik $cisliwosci jest
przedstawiany w postaci tabelarycznej, graficznej lub matematycznej jako funkcja 7,
P,. Parametr Z, jest rowniez przedstawiany jako wspotczynnik $cisliwosci dla warun-
kow krytycznych. Odpowiednie tabele i wykresy sa powszechnie dostgpne.

Innym sposobem obliczania parametrow gazow jest skorzystanie z rownania stanu
gazu rzeczywistego. Takich rownan jest wiele, majq one swoje zalety i wady. Skom-
plikowana posta¢ matematyczna rdwnania nie jest dzisiaj zadnym utrudnieniem wobec
rozpowszechnienia techniki komputerowej, stad tez nie ma potrzeby stosowania row-
nan uproszczonych. Kolejno zostana przedstawione nastgpujace rownania stanu gazu
(ptynu) rzeczywistego:

e Redlicha—Kwonga (R-K),

e Redlicha—Kwonga—Soave (R—K-S),

e Penga—Robinsona (P—R),

e Benedicta—Webba—Rubina (B—W-R),

e Lee—Kesslera (L-K),

e Wirialne réwnanie stanu.

Roéwnanie Redlicha—Kwonga jest do$¢ czesto stosowane, chociaz nie nadaje si¢ do
opisu zachowania gazu w stanie bliskim stanowi krytycznemu oraz stanowi cieczy.
Modyfikacja tego réwnania dokonana przez Soave,’a pozwala unikna¢ tych niedo-
godno$ci. Réwnanie Penga—Robinsona oraz Lee—Kesslera jest stosowane do gazow
(takze weglowodorow) oraz cieczy. Wirialne rownanie stanu jest proste i do§¢ doktad-
ne dla uktadow o matej gestosci.

Wymienione réwnania sa czgscig sktadowa wszystkich programéw typu CACHE
(Computer Assisted Chemical Engineering) oraz CAD (Computer Aided Design),
w tym takze pakietu CHEMCAD.

e Rownanie Redlicha—Kwonga zapisujemy w postaci

p=RT__ a (4.2.2)
V—-b TV (V+b)

gdzie:
Y- 0,42748R°T>?
P

c

(4.2.3)
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_ 0,08664RT,
P

c

b (4.2.4)

Jest ono stosowane do wartosci P, = 0,8. Mozna je przeksztatci¢ w rOwnanie trze-
ciego stopnia wzgledem wspoétczynnika $cisliwosci Z. Po podstawieniu

4 _ap _042748P,

= = (4.2.5)
0,08664P,
B=bP - 2P0, (4.2.6)
RT T,
rownanie (4.2.2) przyjmie postac:
72 -2 -Z(B> +B-A4)- 4B =0 (4.2.7)

Réwnanie (4.2.7) ma trzy rozwiazania wzgledem Z. Najwigksza otrzymana war-
tos$¢ Z przypisuje si¢ fazie gazowej, najmniejsza — fazie cieklej, posrednia za$ nie jest
brana pod uwagg.

Réwnanie Redlicha-Kwonga-Soave

Modyfikacja réwnania (4.2.2) przez Soave polega na wprowadzeniu trzeciego pa-
rametru. Fragment rownania a/T*° zastapiono cztonem a(7) zaleznym od temperatury
p- kT all) (42.8)

V—b V(I +b)

a(T) oblicza si¢ z wyrazenia

o (1) = QTR 0 ) (4.2.9)
F,
gdzie
o =1+ pu(l-1%) (4.2.10)
oraz
m = 048 +1,5740 — 0,176 (4.2.11)

w jest wspotczynnikiem acentrycznym, zdefiniowanym jako:

w=—1+ 1og10vp,,)Tr:0‘7 (4.2.12)

P,,, jest zredukowanym ci$nieniem pary nasyconej wyznaczonym dla 7, = 0,7.
Wspoétczynnik acentryczny obliczono i stabelaryzowano dla kilkuset ptynéw. Mozna
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go znalez¢ we wszystkich bazach danych dla zwiazkéw chemicznych (wtasciwosci
termodynamiczne). Wspotczynnik acentryczny w razie potrzeby mozna obliczy¢ ze

WZOru:
a):E I log £ -1 (4.2.13)
T\1-T,, 1013

w ktorym T, jest zredukowana temperatura wrzenia, P, — ci$nieniem krytycznym wy-
razonym w kPa. Dla réwnania Redlicha—Kwonga—Soave
a(T)P _0,42748P.cx

TR T (4.2.14)

5 _ bP _ 0086647,
RT T,

”

(4.2.15)

Po podstawieniu otrzymuje si¢ rownanie podobne jak rownanie (4.2.7).

Réwnanie Penga—-Robinsona

Peng i Robinson zaproponowali réwnanie stanu podobne do rownania Redlicha
—Kwonga. Jest ono doktadniejsze przy okres§laniu preznosci pary, gestosci cieczy oraz
rownowag fazowych, zwlaszcza w poblizu obszaru krytycznego. Rownanie to ma
nastgpujaca postac

p= RT _ a(T) (4.2.16)
V—b VI +b)+b(V -b)
gdzie:
RT
b =0,0778 "< (4.2.17)
P
45724R°T?a (T
a(r) = 247 - (T) (4.2.18)
P
o =1+ m(l-1%) (4.2.19)
m = 037464 + 1542260 — 0,26992° (2.4.20)

Wspotczynnik $cisliwosci jest dany przez rownanie trzeciego stopnia:
7' —(1-B)Z> +(4-3B8> —-2B)Z - (4B-B* - B*)=0 (4221

w ktorym state 4 1 B okreslaja nastgpujace wzory
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A= R‘;i - (4.2.22)
B=bP (4.2.23)
RT

Rozwiazujac rownanie trzeciego stopnia wzgledem Z zaréwno z rownania R—K-S,
jak 1 P-R otrzymuje si¢ trzy rozwiazania. Najwigksza warto$¢ przyjmuje si¢ dla fazy
gazowej, najmniejsza — dla fazy cieklej, posrednia za$ — odrzuca sig.

Réwnanie Benedicta-Webba-Rubina (B-W-R)

Roéwnanie B-W-R ma osiem statych i zapewnia dobre przyblizenia dla stanu ga-
zowego 1 cieklego:

p=RT +1[RTBO — 4, _C(’)+1(RTb—a)
% V2 T2 V3

+42 4 ¢ (1 + yjexp(— 7/)
ve T’ v’ v?

State Ao, By, Co, a, b, c, 1 yzaleza od rodzaju substancji. Réwnanie jest dos¢ skom-
plikowane, ale znalazto zastosowanie w przypadku weglowodorow. State tego réwna-
nia zostaly stabelaryzowane, a ponadto mozna je obliczy¢ na podstawie parametrow
zredukowanych. Niestety, dla kazdej substancji potrzebna jest znajomos¢ 8 wartosci
stalych. Wady tej nie wykazuje modyfikacja tego réwnania dokonana przez Lee—
Kesslera [22].

(4.2.24)

Rownanie Lee-Kesslera

Roéwnanie Lee—Kesslera ma do$¢ powszechne zastosowanie; wywodzi si¢ ono
z teorii stanow odpowiadajacych sobie i mozna je stosowaé nie tylko do weglowodo-
row, pod warunkiem, ze dysponuje sig¢ zestawem stalych uniwersalnych dla wszyst-
kich zwiazkoéw chemicznych oraz wspotczynnik acentryczny @i parametry krytyczne
sa znane.

Wspotczynnik $ci§liwosci plynu rzeczywistego jest odniesiony do wiasciwosci
tzw. ptynu ,prostego”, dla ktorego @ = 0, oraz tzw. ptynu odniesienia, ktorym jest
n-oktan.

Algorytm wyznaczania wspotczynnika $ci§liwosci jest nastepujacy

1. Postugujac si¢ parametrami krytycznymi oblicza si¢ 7, i P,.
2. Z réwnania Lee—Kesslera (4.2.25) oblicza si¢ idealna objgto$¢ zredukowana

prostej cieczy V,("). Dane dla ptynu prostego zamieszczono w tabeli 4.6:
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pVe _y B C D +C4[ﬂ+7Jexp[—7J (4.2.25)

TV V}’ V)‘z VVS TV3 VVZ VVZ V}’Z
gdzie:
szl—b—z—bi—b—“ (4.2.26)
TV TVZ 7—;3
C=c, -24+5 4.2.27)
T, T

d2
D=d +-% (4.2.28)

TI‘

(o)
v = e (4.2.29)

RT

3. Znajac wartos¢ V,(”) , oblicza si¢ wspotczynnik $cisliwosci dla cieczy prostej

P V(O)
A (4.2.30)
T

r

4. Postugujac si¢ tymi samymi wartosciami 7, i P,, obliczamy V,(R)dla ptynu od-
niesienia, korzystajac z rownania (4.2.25) i ze stosownych statych (tab. 4.6).
5. Znajac VV(R) , oblicza si¢ ponownie wspdlczynnik Scisliwosci, tym razem dla
cieczy odniesienia:
PrVr(R)

A (4.2.31)
T

r

6. Po podstawieniu wspotczynnikow $cisliwosci dla cieczy prostej i cieczy odnie-
sienia oblicza si¢ wspotczynnik $cisliwosci dla danego uktadu:

Z =29 4|2 |(z0 - z) (4.2.32)
o®
gdzie &® = 0,3978 jest wspotczynnikiem acentrycznym dla n-oktanu. Zaleta rownania

Lee—Kesslera w poréwnaniu z réwnaniem B—W-R jest to, ze do obliczen wystarcza
parametry krytyczne substancji (lub mieszaniny) oraz jej wspotczynnik acentryczny.
Metoda ta mozna dos¢ dokladnie oszacowac rowniez takie wielkosci termodynamicz-
ne, jak np. entalpia i entropia.
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Tabela 4.6. Wartosci statych w rownaniu Lee—Kesslera

Stala Plyn prosty Plyn odniesienia
b, 0,1181193 0,2026579
b, 0,2657280 0,3315110
bs 0,1547900 0,0276550
by 0,0303230 0,2034880
cy 0,0236744 0,0313385
) 0,0186984 0,0503618
[ 0,0 0,0169010
Cy 0,0427240 0,0415770

d,-10* 0,1554880 0,4873600
dy10* 0,6236890 0,0740336
g 0,6539200 1,2260000
¥ 0,0601670 0,0375400

Stabelaryzowane wartosci wspotczynnikoéw scisliwosci dla ptynu prostego i ptynu
odniesienia w zalezno$ci od zredukowanego cisnienia i zredukowanej temperatury
zamieszczono na koncu ksiazki. Jezeli uzywa si¢ wartosci tabelarycznych, to nalezy
najpierw sprowadzi¢ rownanie (4.2.32) do postaci

Z =29 1 ozV (4.2.33)
w ktorym

z0 =L (z0 _ z) (4.2.34)

1
W R
Wirialne rdwnanie stanu

Wirialne rownanie stanu przedstawiane jest zwykle w postaci

s 1. 80, ¢, (4.2.35)
14 y?

Py _y, B0 O, (4.2.36)

RT 14 y?

w ktorym B(T), C(T) to drugi i trzeci wspdlczynnik wirialny (moga by¢ takze kolejne).
Dla czystych gazoéw wspotczynniki wirialne zaleza jedynie od temperatury. Dla pty-
ndéw o gestosci mniejszej niz potowa gestosci krytycznej rownanie to mozna stosowac,
uwzgledniajac tylko drugi wspotczynnik wirialny. Dla temperatury wyzszej niz tem-
peratura krytyczna mozna uwzglednia¢ tylko drugi i trzeci wspotczynnik wirialny,
uzyskujac zadowalajace rezultaty takze w obszarze ci$nienia krytycznego.
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Wirialne réwnanie stanu mozna przedstawi¢ w postaci szeregu potegowego
wzgledem objetosci lub ci$nienia, jak pokazano ponizej na przyktadach ograniczonych
tylko do drugiego wspotczynnika wirialnego:

PV _1, B (4.2.37)
RT %
PV _ | BP (4.2.38)
RT RT

Aby obliczy¢ objetos¢ molowa z rownania (4.2.37), trzeba rozwiaza¢ rownanie
kwadratowe wzgledem V. Rownanie to dla gazu znajdujacego si¢ w stanie zblizonym
do stanu krytycznego nie ma pierwiastkow w zakresie liczb rzeczywistych z powodu
opuszczenia wyzszych cztonéw réwnania (4.2.36). Dla uniknigcia tej niedogodnosci
mozna zastosowac rownanie (4.2.38), ktore zawsze ma rozwigzania w postaci liczb
rzeczywistych. Z powodu lepszej doktadnosci zalecane jest jednak stosowanie rowna-
nia (4.2.37), o ile jest to mozliwe.

Drugi wspotczynnik wirialny moze by¢ stosunkowo prosto oszacowany z korelacji
Tsonopoulosa [33]. Dla zwiazkow niepolarnych lub stabo polarnych

BP
RTc =f 0 of ) (4.2.39)
gdzie
f(0)= 0.1445 — 0,33 0,13285 B 0,01321 B 0,00(1607 (4.2.40)
(N T; ]
f(l) — 0.0637 + 0,331 0,423 0,008 (4.2.41)

Dla zwiazkéw polarnych réwnanie (4.2.39) uzupehia si¢ dodatkowym cztonem
i wtedy

BP.
RTC = (O f Oy @ (4.2.42)

przy czym
o= ﬁ _ ﬁ (4.2.43)

Dla substancji, ktore nie tworza wiazan wodorowych, takich jak etery, ketony itp.
a=-214-10"y, —4308-107" 1}, b=0 (4.2.44)

U, jest zdefiniowane rownaniem
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2
_ 98644, P,
T2

c

i, (4.2.45)

w ktérym moment dipolowy u, podstawia si¢ w debajach, a P, — w kPa.

Wartosci statych a i b dla zwiazkéw chemicznych tworzacych wiazania wodorowe sa
charakterystyczne dla kazdego materiatu, dla polarnych haloalkanéw natomiast b = 0.
Wartosci statych a i b dla niektérych substancji zestawiono w tabeli 4.7.

Tabela 4.7. Wartosci staltych a i b w réwnaniu (4.2.43)

Substancja a b
Metanol 0,0878 0,0560
Etanol 0,0878 0,0572
Izopropanol 0,0878 0,0537
n-butanol 0,0878 0,0367
Izobutanol 0,0878 0,0481
Fenol -0,0136 0
Woda 0,0279 0,0229
CH;F —-0,04223 0
CH;Cl —-0,009025 0
C,H;Cl —0,006595 0
1-Chloropropan 0 0
CH;Br —0,005392 0

Wsréd omowionych rownan stanu nie ma takiego, ktore bytoby rownie doktadne
we wszystkich zakresach P-V-T oraz dawaloby dobre przyblizenia niezaleznie od ro-
dzaju substancji. Dla weglowodoréw dobre wyniki daje réwnanie Redlicha—Kwonga
dla gazow w zakresie ci$nien zredukowanych P, mniejszych niz 0,8. Rownanie zmo-
dyfikowane przez Soave mozna stosowa¢ rowniez dla weglowodorow w stanie cie-
ktym i gazowym.

Roéwnanie B-W-R daje bardzo doktadne wyniki obliczen dla lekkich weglowodo-
row, jego stosowanie jest jednak skomplikowane, zwtaszcza ze wymaga znajomosci
osmiu stalych dla kazdej substancji. Tej niedogodnos$ci nie ma réwnanie Lee
—Kesslera, ktorego zaleta jest to, ze moze by¢ stosowane do innych jeszcze niz we-
glowodory potaczen chemicznych i wymaga znajomosci jedynie wspdtczynnika acen-
trycznego (acentrycznosci) oraz parametrow krytycznych. Obliczenia entalpii ta
metoda sa niejednokrotnie doktadniejsze niz innymi metodami. Skomplikowana postaé
réownania Lee—Kesslera (takze innych rownan) nie sprawia obecnie wigkszych trudnosci
wobec rozpowszechnienia metod numerycznych oraz programéw wspomagajacych obli-
czenia oraz projektowanie. Wymienione réwnania stanu wchodza w sktad nawet naj-
prostszych pakietow programowych typu Computer Aided Design.
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Mieszaniny gazéw (ptynow)

Roéwnania stanu omawiane w poprzedniej sekcji moga by¢ z powodzeniem stoso-
wane do mieszanin plynow, jezeli znane sg tzw. reguty mieszania, czyli sposob obli-
czania (usredniania) wspolczynnikow wystepujacych w réwnaniach. Do réwnania
Redlicha—Kwonga state dla mieszanin oblicza sig¢ nastepujaco

Biies: Z By, (4.2.46)

Al = Z 4%y, (4.2.47)

gdzie y; jest ulamkiem molowym skiadnlka i. Poslugujac si¢ rownaniem Redlicha
—Kwonga—Soave, stala By, mozna oblicza¢ z rown. (4.2.46), jednak stata Ay, trze-
ba wyznaczy¢ inaczej, biorac pod uwage wzajemne oddzialywania sktadnikow w mie-
szaninie. Do tego celu stuzy wyrazenie

Anies, Z Z vy A (4.2.48)

gdzie
Ay = A4 (1~ k) (4.2.49)

ki jest wspolczynnikiem empirycznym odpowiedzialnym za oddziatywania migdzy
parami skfadnikow; dla pary weglowodorow k; = 0. Dla uktadu n-sktadnikowego ist-
nieje n(n — 1)/2 oddzialujacych binarnie par i od wartosci wspodtczynnikéw binarnych
ki zalezy doktadnos$¢ oszacowan P-V-T dla mieszanin.

W przypadku uzycia rownania Lee—Kesslera trzeba postugiwac si¢ nieco bardziej
skomplikowanymi wzorami, za pomocac ktorych wyraza si¢ reguty mieszania

T = 1/4 Zzyly, i, (4.2.50)
Vo2 2 vV, (4.2.51)
i
RT.
})C = (0’2905 - 0’085wmiesz)& (4252)

miesz

Crmiesz

D s, Zy, o, (4.2.53)
1, =1, ) (4.2.54)
v, =Ll vy (4.2.55)

i 8
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Sposob dokonywania obliczen jest w przypadku mieszanin podobny jak dla czystych
substancji, z tym ze uzywa si¢ wartosci parametrow krytycznych wyznaczonych dla mie-
szanin.

Przyklad 4.2. Obliczy¢ objetos¢ molowa nasyconej pary i cieczy izobutanu
w temperaturze 300 K metoda Redlicha—Kwonga—Soave, Penga—Robinsona oraz Lee—
Kesslera.

Rozwigzanie: Dane dotyczace parametrow krytycznych i wspotczynnika acen-
trycznego odczytujemy z odpowiednich tabel lub bazy danych.

T.=408,2 K; P.= 36,5 bar (3,65 MPa); w=0,183.

Preznos¢ pary w rownowadze z ciecza wynosi 3,706 bar (0,3706 MPa) (Reed,
Prausnitz, Poling, 1987)

Obliczamy parametry zredukowane:

- L _ 300 _ 735

T 4082
P = P _ w(),lo]
P 365

Po przeksztatceniu rownan R—K—S i P-R w posta¢ kubiczna z uzyciem statych A4 i
B otrzymuje sig nastgpujace wyrazenia, w ktorych wielkoscia zmienna jest wspot-
czynnik $cisliwos$ci:

a) Rownanie R—K-S

Z’ - Z* +0,08668Z — 0,0011825 =0

Roéwnanie to ma trzy rozwiazania, ktore mozna otrzymac za pomoca programu
komputerowego EUREKA:

Z,=0,90574; Z,=0,01687; Z; = 0,07738.

Zgodnie z wczesniejszym zalozeniem przyjmuje si¢ Z; jako wspolezynnik $cisli-
wosci dla fazy parowej, Z, — dla fazy cieklej, Z; — o warto$ci posredniej — nie jest bra-
ny pod uwagg.

Jezeli znane sa warto$ci Z dla fazy parowej oraz cieklej, to mozna obliczy¢ ich
objetosci molowe V1V :

_ Z,RT _ 090574 - 83,14 - 300
P 3,706

V. = 6095,8 cm’/mol

g

_ Z,RT _ 0,01687 - 83,14 - 300
P 3,706

v, =113,5 cm’/mol
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b) Réwnanie P-R
73 —0,98937% + 0,08024Z — 0,009738 = 0

Réwnanie P-R podobnie jak rownanie R-K—S ma trzy rozwiazania: Z, = 0,90148;
Z, =0,01479; Z; = 0,07303, z ktorych to ostatnie nie jest brane pod uwage. Molowe
objetosci fazy parowe;j i ciektej obliczamy tak jak w rownaniu R—K-S:
_ Z,RT _ 0901148 - 83,14 - 300
P 3,706

V. = 6067,1 cm®/mol

g

_ Z,RT _ 0,01479 - 83,14 - 300
P 3,706

V, = 99,5cm’/mol

¢) Rownanie Lee—Kesslera

Istnieja dwa sposoby wyznaczania wspotczynnika $cisliwosci na podstawie row-
nania Lee—Kesslera:

Pierwszy polega na wyznaczeniu temperatury zredukowanej i ci$nienia zredukowane-
g0 i odczytaniu na tej podstawie z tabeli wspotczynnikoéw Z%dla ptynu prostego oraz Z
% ptynu odniesienia. Nastepnie oblicza si¢ wspotczynnik $cisliwosci Z ze wzoru:

79=0,908; 7 =-0,0994
7Z=10,908 + 0,183:(~0,0994) = 0,8898

Dostepne tabele zawieraja wartosci wspotczynnikow $cisliwosci 22 i 2" dla fazy
gazowej (dla danych wartosci parametréw zredukowanych), stad obliczenia metoda
L-K ograniczaja si¢ do obliczenia objetosci molowej w stanie gazowym:

y — ZRT _ 08898 -8314-300

P 3,706

= 5988,6 cm®/mol

Drugi spos6b obliczania wspotczynnika $cis§liwosci polega na zastosowaniu kom-
puterowej wersji rownania Lee—Kesslera. Program taki zostal napisany w jezyku Pas-
cal na potrzeby zaje¢ projektowych dla studentow. Dla danych wartosci parametrow
zredukowanych program oblicza Z% = 0,9102 i Z® = 0,8761, a poniewaz wspotczyn-
nik acentryczny ax dla ptynu odniesienia wynosi 0,3978, wigc:

7 =294 @ (20 - 70) = 09102+ 2183 (08761 - 09102) = 0,8945

oy 0,3978

ZRT _ 08945 -83,14-300
P 3,706

V. o= = 60201 cm’/mol

g

W literaturze mozna znalez¢ nastgpujace wartosci Vyi Vi

Ve=16031 cm’/mol; ¥, =105,9 cm*/mol
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Oznacza to, ze dla temperatury 300 K rownanie L-K daje najlepsze przyblizenie
warto$ci V, dla izobutanu.

Izobutan

Press (Fa) (x 10+6)

3.0
Job:  izoButan Date: 00-01-12

25 Cage: izoButan Time: 11:07

2.0 w—3— Fuhble
B---B---0Dew

z.5 f--—f--—pCritical Point

z.0

1.5

1.0

0.k

=
Z60 280 200 320 240 360 250 400 420

Tenp (K)

Rys. 4.1. Krzywa réwnowagi ciecz—para dla izobutanu otrzymana z programu CHEMCAD:
oznaczenia na rysunku: Bubble — punkt wrzenia, Dew — punkt rosy, Critical point — punkt krytyczny

Program CHEMCAD umozliwia sporzadzenie krzywej rownowagi fazowej gaz
—ciecz w zaleznosci od temperatury (krzywe punktu wrzenia i rosy). Wykres ten
przedstawiono na rys. 4.1. Z raportu obliczen, bedacych podstawa wykresu, mozna
odczytaé nastepujace dane dla izobutanu:

T,K P, Pa Z, (para) Z,; (ciecz)
300,04 375565 0,905 0,017

Po podstawieniu tych danych do réwnania V' = ZRT/P otrzymujemy nastepujace
warto$ci objetosci molowej:

V,=6010,3 cm’/mol; ¥;=112,9 cm’/mol

Otrzymujemy zbyt duza warto$¢ molowej objetosci fazy cieklej, natomiast obje-
to$¢ molowa pary (po uwzglednieniu nieco wigkszej wartosci ci§nienia) wyznaczono
z doktadnoscia 0,5%.
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4.3. Lotnos¢ gazéw i cieczy

Znajomos¢ lotnosci (aktywnosci ci$nieniowej) gazow i ich mieszanin jest potrzeb-
na do obliczania funkcji termodynamicznych, takich jak entalpia i entropia w stanie
nieidealnym oraz do wyznaczania rownowag fazowych. Dla czystych gazow lotnosé
jest zdefiniowana nastepujaco:

P
In f = LdeP (4.3.1)
RT S

Lotno$¢ jest czasem nazywana aktywnosciq cisnieniowq lub fugatywnosciq. Lot-
no$¢ gazu mozna wyznaczy¢, jezeli znamy jego roOwnanie stanu (tj. zalezno$¢ P—V
—T). W praktyce cze¢sciej oblicza si¢ wspotczynnik lotnosci (fugatywnosci) @, ktory
dla czystego gazu jest stosunkiem jego lotnosci do ci$nienia:

s=7 (4.3.2)

a dla sktadnika i w mieszaninie stosunkiem lotno$ci tego sktadnika do jego cisnienia
parcjalnego

¢ = L (4.3.3)
P

Réwnanie (4.3.1) odniesione do wspdlczynnika aktywnos$ci przyjmuje nastepujaca
postac:

Ing = j (z - 1)‘jf (4.3.4)
0

Dla kwadratowych réwnan stanu korelacje okreslajace wspotczynnik aktywnosci
z zastosowaniem odpowiedniego rownania sa nastepujace:
a) rownanie Redlicha—Kwonga

ln¢=Z—1—ln(Z—B)—(Ajln(l+B) (4.3.5)
B VA

b) rownanie Redlicha—Kwonga—Soave.

Posta¢ tego rownania jest analogiczna do rown. (4.3.5), lecz stale A i B maja war-
tosci charakterystyczne dla rownania R—K—S (por. rown. (4.2.7) 1 (4.2.8)).

¢) rownanie Penga—Robinsona

Ing=2-1-1n(Z-B)- (4.3.6)

A Z+0,414B
n
22B \ Z-0,414B
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Dla réwnania Lee—Kesslera wyrazenie okreslajace wspotczynnik lotnosci jest nie-
co bardziej ztozone

Ing = Ing'” + @ Ingp" (4.3.7)

ng® =2z© -1-nz® 4 B 4, C , D
¢ EAED AT

G4 _ Y 4
or {ﬂ " [’3 o <>H (; H

ing® = L [ing® — ng] (4.3.9)
[0

(4.3.8)

Wartos¢ Ing® oblicza sie z réwnania (4.3.8) po podstawieniu wspotczynnikow
rownania Lee—Kesslera dla ptynu prostego, wartos¢ Ing® zas tego samego rownania
ze wspotczynnikami dla ptynu odniesienia (tabela 4.4).

Dla wirialnego roéwnania stanu otrzymuje si¢

Ing =2(Z -1)-InZ (4.3.10)

4.3.1. Mieszaniny gazow

Wspotczynnik lotnosci sktadnika (rown. (4.3.3)) mozna obliczy¢, postugujac sie
rownaniem stanu. Dla rownania Redlicha—Kwonga i Redlicha—Kwonga—Soave wyra-
zenia opisujace Ing maja taka sama postaé, nalezy jednak pamigtaé, ze roznia si¢ one
warto$ciami staltych 4 1 B:

0,5
Bi iz, B )= mlo[ A _ B4 B @3
B, B | |4 B Z

m m m m

State 4,, i B,, w rownaniu R—K oblicza si¢ na podstawie wzoréw (4.2.46) i (4.2.47),
aw réwnaniu R—K-S — z rownan (4.2.48) i (4.2.49). Z réwnania Penga—Robinsona
otrzymuje si¢ nastepujace wyrazenie:

Ing, = (%j(zm ~1)-In(z,-B,)

A (24 B (Z, +0414B,
S/ N i Pt S | PN [ Bt Bt
228 \ 4, B,) \Z,-0414B,

Wspotczynniki 4,, 1 B,, w rownaniu (4.3.12) dotycza oczywiScie mieszanin.

(4.3.12)
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Aby obliczy¢ wspdlczynnik lotnosci mieszaniny gazéw, mozna wybra¢ rownanie
stanu Lee—Kesslera i postuzy¢ si¢ wyrazeniami (4.3.7)—(4.3.9), do ktorych podstawia
si¢ wartosci obliczone dla mieszaniny na podstawie rownan (4.2.50)—(4.2.55).

Wirialne rownanie stanu mozna stosowac do obliczania wspotczynnika aktywnos$ci
sktadnika i w mieszaninie, jezeli mieszanina gazow znajduje si¢ pod matym lub
umiarkowanym ci$nieniem. Rownanie to, rozwinigte w szereg potegowy wzgledem
ci$nienia, ograniczone do drugiego wspotczynnika wirialnego, ma nastgpujaca postac:

Ing = P[zz vB; - Bm] (4.3.13)
RT\ =

gdzie Bj; jest wspotczynnikiem oddziatywan binarnych pary zwiazkéw chemicznych i—j.
4.3.2. Lotnos¢ cieczy

Lotnos¢ f;" sktadnika i w fazie ciektej jest odniesiona do zawartosci tego sktadni-
ka w cieczy (utamka molowego) przez nastgpujace korelacje:

y, =4 (4.3.14)
X;
=y (4.3.15)

w ktorych a; oznacza aktywno$é skladnika i, % jego wspétczynnik aktywnosci, a £
jest lotnoscia sktadnika i w stanie standardowym w temperaturze mieszaniny dla arbi-
tralnie wybranego ci$nienia i sktadu. Wybor stanu standardowego jest zupetnie do-
wolny, ale trzeba pamigtaé, ze wartosci liczbowe » nie maja sensu, jezeli nie zostanie
okreslona wartos$¢ f7°".

Dla wigkszos$ci roztworow nieelektrolitow przez lotnos¢ w stanie standardo-
wym (") rozumie si¢ lotnosé¢ czystego sktadnika i w temperaturze uktadu pod
ci$nieniem P dla arbitralnie wybranego sktadu x; = 1. Czesto lotnos¢ w stanie stan-
dardowym odnosi si¢ do stanu hipotetycznego, poniewaz zdarza si¢, ze sktadnik i
nie istnieje jako czysta ciecz w danych warunkach temperatury i ci$nienia. Na
szczescie istnieje wiele metod ekstrapolacyjnych stuzacych do oszacowania lotno-
$ci w stanie standardowym.

Jezeli lotno$¢ w stanie standardowym okresla si¢ jako lotnos¢ czystej cieczy w da-
nej temperaturze i pod danym ci$nieniem, to w granicznym przypadku:

7 — 1, jezeli x; > 1.

Lotnos¢ czystych cieczy

Do obliczenia lotnosci czystej cieczy w danych warunkach ci$nienia i temperatury
potrzebne sa dwa parametry: pr¢znos¢ pary nasyconej, ktora rowniez zalezy od tempe-
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ratury, oraz gesto$¢ cieczy, ktora zalezy od temperatury i — w mniejszym stopniu
— od cis$nienia. Pod umiarkowanym ci$nieniem preznos¢ pary jest wazniejszym para-
metrem. Dodatkowo jeszcze potrzebne sa dane objgtosciowe (réwnanie stanu) pary
sktadnika i w temperaturze uktadu, lecz jesli ci$nienie pary nie jest duze i nie wyste-
puje dimeryzacja w fazie gazowej, wymaganie to nie jest zbyt istotne.
Lotnos¢ czystej cieczy i w temperaturze 7 i pod cisnieniem P dana jest wyraze-
niem
L
(1) (1) exp | 7P
S RT

vpi

fH(T,P,x, =1)=P

vpi

dP (4.3.16)

gdzie P,, oznacza prezno$¢ pary, indeks s za$ odnosi si¢ do stanu nasycenia. Wspot-
czynnik lotnosci @; oblicza si¢ na podstawie danych objgtosciowych dla fazy parowej
opisanymi wyzej metodami, V" oznacza objetos¢ molowa cieczy w réwnowadze
z para nasycona w temperaturze 7. W temperaturze duzo nizszej od krytycznej ciecz
jest prawie niescisliwa i w takim przypadku wplyw cisnienia na lotno$¢ cieczy jest
stosunkowo niewielki. Czg$¢ eksponencjalna rown. (4.3.16) nazywa si¢ poprawka
Poyntinga.

Aby zilustrowa¢ wyniki obliczen za pomoca rown. (4.3.16), w tabeli 4.8 zestawio-
no wartos$ci lotnosci wody w rdznych warunkach cisnienia i temperatury.

Tabela 4.8. Lotnos¢ wody

Lotno$¢, bar
T, K P,
’ v Stan 41,4 345
nasycenia
310,8 | 0,06544 | 0,0654 0,0674 0,0834
422 4,620 4,41 4,50 5,32
533 46,94 39,2 45,7
589 106,4 79,9 90,6

Wspotczynnik lotno$ci @° jest zawsze mniejszy od jednosci i dlatego lotno$é
W stanie nasycenia jest mniejsza od ci$nienia. Jednakze dla ci$nien wigkszych od P,,,
iloczyn @*i poprawki Poyntinga moze przekroczy¢ 1 i dlatego lotno$¢ w tym zakresie
jest wigksza od ci$nienia.

Przyklad 4.3. Wyznaczy¢ krzywa zalezno$ci wspolczynnika lotnosci etanolu w fazie
parowej i cieklej od temperatury w zakresie 280-360 K. Przyjac, ze cisnienie wynosi 1
bar (750 mm Hg). Wyznaczy¢ temperatur¢ wrzenia etanolu pod tym ci$nieniem.

Rozwigzanie: Do wykonania obliczen lotnosci cieczy i pary wygodnie jest uzyé
jednego z kubicznych rownan stanu. Zastosujemy réwnanie Penga—Robinsona
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(4.2.16)—(4.2.21), ktére jest dostepne w wersji komputerowej [38]. Wartosci wspot-
czynnikow lotnosci obliczamy z rownania (4.3.6). Wyniki obliczen przedstawiono
w tabeli oraz na rys. 4.2.

T,K | 280 290 300 310 320 330 340 350 360
Boara | 0,958 | 0,962 | 0,966 | 0,968 | 0,971 | 0,974 | 0,976 | 0,978 | 0,980
Pricez | 0,025 | 0,049 | 0,091 | 0,157 | 0,262 | 0,419 | 0,648 | 0,968 | 1,406

1.60

1.20 1

Wspbiczynnik lotnosci

0.80

0.40

0.00 3 T T
280 300 320 340 360
Temperatura [K]

Rys. 4.2. Zaleznos¢ wspotczynnika lotnosci fazy gazowej i ciektej etanolu od temperatury

Przyklad 4.4. Wyznaczy¢ temperaturg wrzenia ptynéow jednosktadnikowych pod
ci$nieniem 1,0133 bara (760 mm Hg) na podstawie nastepujacych danych:

Plyn A: Temperatura krytyczna — 562.,9 K, cis$nienie krytyczne — 44,2 bar, wspot-
czynnik acentryczny — 0,593.

Ptyn B: Temperatura krytyczna — 625,0 K, ci$nienie krytyczne — 37,5 bar , wspot-
czynnik acentryczny — 0,528.

Rozwigzanie: Temperatura wrzenia cieczy oznacza temperatur¢ stanu rownowagi
migdzy faza ciekla i faza gazowa (para) pod danym cisnieniem. Stan rownowagi okre-
sla rownos¢ potencjatow chemicznych, z czego wynika nastepujace wyrazenie:

Je=1i

gdzie f, 1 f; — lotno$¢ sktadnika w fazie gazowej (g) i cieklej (1). Zadanie zostanie roz-
wiazane, jezeli wyznaczymy temperaturg, w jakiej spetniona jest ta rowno$¢. Zasto-
sujemy roéwnania Penga—Robinsona, podobnie jak w przyktadzie 4.3. Dla danego
ci$nienia (1,0133 bar) oblicza si¢ lotnosci fazy gazowej oraz ciektej w zaleznosci od



172 Rozdziat 4. Wrasciwo$ci substancji chemicznych. Dane projektowe

temperatury 1 nastgpnie sporzadza si¢ wykresy przedstawione na rys. 4.3. W punkcie
przecigcia krzywych odczytuje si¢ wyznaczong temperatur¢ wrzenia, ktora dla pty-
nu A wynosi 390,0 K, dla ptynu B za§ — 433,8 K. Plynem A jest n-butanol, ptynem B
— cykloheksanol. Odczytane z bazy danych warto$ci temperatury wrzenia pod ci$nieniem
760 mm Hg wynosza: dla n-butanolu: 390,9 K, dla cykloheksanolu: 434,3 K.

a  1.08

1.04 —

T )
&,
‘] 1.00
[e]
S
5
0.96 1
092 T T T T
388.0 389.0 390.0 391.0 392.0
Temperatura [K]
b 102
1.00
T
2,
'@ 0.98 1
o
j=
B
-
0.96 1
S +———7— 77
4328 4332 4336 434.0 4344 434.8

Temperatura [K]

Rys. 4.3. Lotno$¢ fazy gazowej i ciektej jako funkcja temperatury:
a) ptyn A, b) ptyn B); rysunek do przyktadu 4.4
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Zwazywszy, ze do oszacowania temperatury wrzenia zastosowano réwnanie Pen-
ga—Robinsona, dla ktorego wartosciami wejsciowymi byty parametry krytyczne oraz
wspotczynnik acentryczny, a samo réwnanie jest rownaniem empirycznym, doktad-
no$¢ oszacowania punktu wrzenia jest zadowalajaca.

4.4. Réwnowagi fazowe

W procesach przemyslowych mieszaniny ptynow sa bardzo czgsto rozdzielane
w operacjach jednostkowych opartych na dyfuzji, takich jak destylacja, absorpcja
i ekstrakcja. Przy projektowaniu instalacji technologicznych, w ktérych dokonuje si¢
takich operacji, zaleca si¢ stosowanie wiarygodnych danych eksperymentalnych opi-
sujacych zjawiska zwiazane z ustalaniem si¢ rownowagi fazowej. Niestety, nie zawsze
takie dane sa dostgpne i dlatego czgsto trzeba si¢ postugiwaé metodami ekstra- lub
interpolacyjnymi, aby przewidzie¢ stany rownowagowe 1 moc je ilosciowo opisac.
W ostatnim czasie pojawito si¢ wiele opracowan, w ktorych metody te omawia si¢
szczegotowo, a jednoczesnie krytycznie. Niestety, ze wzgledu na konieczne ograni-
czenia zagadnienia te zostang omowione w skrocie. Miejmy jednak nadziejg, ze sta-
nowi¢ to bedzie pomoc w zapoznawaniu si¢ z ta tematyka, tak wazna w technologii
1 inzynierii chemiczne;j.

4.4.1. Réwnowaga ciecz—-para
Kryterium rownowagi termodynamicznej migdzy faza ciekla a gazowa w miesza-

ninie wielosktadnikowej jest réwnos¢ obowiazujaca dla wszystkich skladnikow i tej
mieszaniny

= fr (4.4.1)
Dla fazy gazowej mozemy napisac:
¢ = fi (4.4.2)
v.P
dla fazy cieklej za$
fE=yx (4.4.3)

w réwnaniach tych f oznacza lotno$¢, y — wspoétczynnik aktywnosci, a indeksy v i L od-
nosza sie do pary (fazy gazowej) oraz cieczy, f* oznacza lotno$é sktadnika i w stanie
standardowym, x; jest ulamkiem molowym sktadnika i w fazie cieklej, a y; — w fazie
gazowej.
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Wspotczynnik lotnosci ¢ zalezy od temperatury i ci$nienia, a w przypadku mie-
szaniny wieloskladnikowej takze od utamkéw molowych innych sktadnikow fazy
parowej. Wspotczynnik lotnosci jest tak zdefiniowany, ze gdy P — 0, ¢ — 1 dla
wszystkich sktadnikow. Dlatego dla matych cisnien czgsto przyjmuje sig, ze wspot-
czynnik lotnosci jest rowny jednosci.

Z rownan (4.4.1)—~(4.4.3) po odpowiednich podstawieniach otrzymuje si¢ nastgpu-
jace wyrazenie:

Py, = ¢ 7, (4.4.4)

ktére mozna przeksztatci¢ do postaci

v, = K,x; (4.4.5)
przy czym
oL
K = fp; (4.4.6)

Lotno$¢ czystej cieczy i w temperaturze T 1 pod cisnieniem P opisuje rOwnanie

ViLS (P - Pvp,i ):|

RT

fl.L = Pvp,i¢fexp{ (4.4.7)

w ktorym P,,; jest preznoscia pary sktadnika 7, ¢ jest jego wspotczynnikiem lotnosci
w fazie parowej, V" oznacza objeto$é molowa sktadnika i w cieczy. Z réwnania
(4.4.7)1(4.4.3) otrzymujemy zalezno$¢

P = 7ixipvp,i‘]i (4.4.8)
w ktorym
s vis(p-pP, .
J; = ¢—’exp - P ( Vp”) (4.4.9)
4 RT

Dla niskich ci$nien czgsto zaktada sig, ze J; = 1, jezeli nie jest wymagana szcze-
golna doktadno$¢ obliczen. Jezeli dodatkowo jeszcze przyjmiemy, ze %= 1, to rowna-
nie (4.4.8) uprosci si¢ do postaci znanej jako prawo Raoulta.

Na potrzeby inzyniera projektanta czgsto wystarczy znajomo$¢ stalej rownowagi
(réwn. (4.4.6)) 1 okreslanej czesto terminem Ky, (W literaturze angielskiej i w pakietach
typu CHEMCAD). Zwykle projektant napotyka nastgpujace problemy do rozwiazania:

1. Znane sa wartosci stalych rownowagi rozwazanego uktadu w dostatecznie sze-
rokim zakresie warto$ci temperatury i cisnienia w postaci tabelalub wykresow, ktore
w razie potrzeby tatwo przeksztalci¢c w réwnanie odpowiednie do obliczen numerycz-
nych.
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2. State rownowagi nie sa bezposrednio dostepne, sa natomiast osiagalne dane do
roOwnowag ciecz—para i oddzialywan binarnych w mieszaninie wielosktadnikowe;j.

3. Nie sa dostgpne zadne z wymienionych danych.

Postgpowanie w przypadku p. 2 i 3 jest w zasadzie podobne 1 polega na oszacowaniu
wspolczynnikéw aktywnosci w mieszaninie wielosktadnikowej; najlepiej korzystaé
zroéwnania Gibbsa—Duhema, zgodnie z ktorym wspotczynnik aktywnosci sktadnika i
W mieszaninie nie jest parametrem niezaleznym, lecz skorelowanym ze wspolczynnikami
aktywnosci pozostatych sktadnikow za pomoca réwnan rozniczkowych. Dla mieszaniny
dwusktadnikowej réwnanie Gibbsa—Duhema przedstawi¢ mozna nastepujaco:

X, (‘WJ =x2[alny2J (4.4.10)
0ox, rp ox, TP

Istnieje kilka mozliwosci zastosowania rownania Gibbsa—Duhema:

1. Jezeli dysponujemy danymi y = f (x;), to mozemy scatkowa¢ rownanie (4.4.10)
1 wyznaczy¢ ) jako funkcjg x,. Oznacza to, ze w uktadzie dwusktadnikowym znajo-
mo$¢ wspotczynnika aktywnos$ci jednego sktadnika moze postuzy¢ do obliczenia
wspotczynnika aktywnos$ci drugiego sktadnika.

2. W przypadku, gdy znamy warto$ci wspotczynnikow aktywnosci obydwu sktad-
nikdéw, mozemy je sprawdzi¢ pod wzgledem zgodnosci termodynamicznej za pomoca
rownania (4.4.10). Jezeli dane, jakimi dysponujemy, nie spelniaja tego rownania,
oznacza to, ze sa one niewiarygodne.

3. Jezeli wartos$ci »1 1 55 sa niekompletne, to powinni§my skorzystaé z catkowej po-
staci rownania Gibbsa—Duhemai i za pomoca kilku réwnan obliczy¢ wspotczynniki
aktywnos$ci w funkcji sktadu (utamkoéw molowych). Rownania te zawieraja zwykle
dodatkowe parametry, ktére mozna obliczy¢ z ograniczonej ilosci danych. Na tym
wlasnie polega gltéwna zaleta réwnania Gibbsa—Duhema i jego znaczenie dla inzynie-
ra chemika. Niestety, nie istnieje ono w uogolnionej postaci catkowej i zeby otrzymac
zalezno$¢ migdzy y a x dla okreslonego uktadu, trzeba zdecydowac si¢ na wybor od-
powiedniego modelu. Najlepiej wprowadzi¢ parametr G*, zwany nadmiarowa swo-
bodna entalpia. Dla roztworu dwusktadnikowego zawierajacego n; i n, moli obu
sktadnikow nadmiarowa entalpi¢ swobodna okresla rownanie:

G® = RT (n, Iny, + n, Iny,) (4.4.11)

Przez zastosowanie rownania Gibbsa—Duhema pojawia si¢ mozliwo$¢ skorelowania
poszczegdlnych wspotczynnikow aktywnosci z G* przez zrézniczkowanie rown. (4.4.11):

on,

E
RT Iny, = (aG j (4.4.12)
T,P,n,

E
RTIny, = (aG J (4.4.13)
T,P,m

n,
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Réwnania (4.4.12) i (4.4.13) sa bardzo uzyteczne, poniewaz umozliwiaja oblicza-
nie wspolczynnikow aktywnosci w calym zakresie sktadow przez interpolacje lub
ekstrapolacje danych. Nalezy przyja¢ pewien model matematyczny definiujacy G*
jako funkcje sktadu. Nastgpnie wyznaczamy parametry tego modelu, ktore nie powin-
ny zaleze¢ od sktadu, ale na ogoét zaleza od temperatury. Po wyznaczeniu parametrow
mozemy obliczy¢ wspolczynniki aktywnos$ci dla dowolnego sktadu mieszaniny (rown.
(4.4.12)1(4.4.13)).

Rozwazmy prosty przyktad mieszaniny dwusktadnikowej w temperaturze 7, dla
ktorej wyznaczymy wspotczynniki aktywnosci w catym zakresie sktadu. Wiemy, ze
dlax;=x=0,5 1n=»=0,5.

Musimy teraz przyja¢ model matematyczny wiazacy G~ ze sktadem. Przyjmiemy,
ze nadmiarowa swobodna entalpia jest proporcjonalna do n, + n,, i ze G* = 0, gdy
x1 =0 lub x; = 0. Najprostszym wyrazeniem, jakie mozna skonstruowaé, bedzie

G" =(n +ny)g" =(n +n,)Axx, (4.4.14)

w ktorym g” jest nadmiarowa swobodna entalpia przypadajaca na mol mieszaniny,
A jest przyjetym parametrem réwnania, ktory zalezy od temperatury. Przez podsta-
wienie rownania (4.4.14) do (4.4.11) ze znanymi warto$ciami wspotczynnikow ak-
tywnosci otrzymujemy:

A=—RT (05105 + 0,51n0,5) (4.4.15)
0,5-0,5

Zrozniczkowanie rownania (4.4.14) (por. rown. (4.4.12) i (4.4.13)) daje
RT Iny, = Ax; (4.4.16)

RT Iny, = Ax] (4.4.17)

Z tych dwoch ostatnich rownan mozemy obliczy¢ wspotczynniki aktywnosci 1 p»
dla dowolnego sktadu mieszaniny, chociaz poczatkowo dysponowalismy danymi tyl-
ko dla jednego sktadu.

4.4.2. Réwnania Margulesa, van Laara i Wilsona

W p. 4.4.1 pokazano, jak potaczy¢ model funkcji nadmiarowej z rownaniem Gibb-
sa—Duhema, aby wyznaczy¢ wspotczynniki aktywnosci. Modeli takich jest wigcej i sa
one nieco bardziej skomplikowane, a przez to — doktadniejsze. Oto niektore z nich:

Réwnania Margulesa

e Rownanie jednoparametrowe (parametr binarny A4)

g’ = Axx, (4.4.18)
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RT Iny, = Ax] (4.4.19)
RT Iny, = Ax} (4.4.20)
e Rownanie dwuparametrowe (parametry binarne 4 i B)
gt = x,x%,[A4+ B(x, — x,)] (4.4.21)
RT Iny, = (4 + 3B)x; — 4Bx; (4.4.22)
RT Iny, = (4 -3B)x; + 4Bx] (4.4.23)

Réwnanie van Laara (parametry binarne A i B)

gt = /jlxz (4.4.24)
(8
A -2
RT Iny, = A|1+ 20 (4.4.25)
Bx,
B )
RT Iny, = B| 1+ 2 (4.4.26)
Ax,

Réwnanie Wilsona (parametry binarne A2 i A21)

E
% = —x, In(x, + Apx,) = x, In (x, + Ayyx,) (4.4.27)
A A
Iny, =—In (x, + A,x,) +x, ( 12 _ 2! ] (4.4.28)
X +ALx, Ayx +x,

Ay _ A,
X +ALx, Ayx +x,

Iny, =-In (x, + A, x,)—x, ( J (4.4.29)

Rownanie Wilsona nadaje si¢ do opisu mieszanin cieczy i par w uktadach w stanie
znacznie odbiegajacym od stanu idealnego i — mimo prostoty — zapewnia dos¢ dobra do-
ktadnos¢ obliczen. Parametry oddziatywan binarnych A, 1 A,; musza by¢ jednak wyzna-
czone eksperymentalnie dla granicznych stezen (utamkoéw molowych) obu sktadnikéw.
Rownania (4.4.28) 1 (4.4.29) przyjmuja w takim przypadku nastepujaca postac:

Iny" = -InA}, — A, +1, gdy x =0 (4.4.30)
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Iny; = -Ind,, — 4, +1, gdy x, >0 (4.4.31)

Istnieje wiele empirycznych korelacji, za pomoca ktérych mozna obliczy¢ wspot-
czynniki aktywnosci dla stezen granicznych. W przypadku uktadu etanol-woda np.
wartosci wspotczynnikow aktywnosci dla rozcienczenia granicznego w temperaturze
373 K wynosza: dla wody »,” = 3,0 idla etanolu y,” =5,87.

Po podstawieniu tych wartosci do réwnan (4.4.30) i1 (4.4.31) otrzymuje si¢ warto-
sci wspotczynnikow binarnych: A, = —0,4410 1 Ay; = 0,7198. Mozna wtedy obliczy¢
dla danej temperatury wspolczynniki aktywnosci dla calego zakresu stgzen (por. ta-
bela 4.9).

Tabela 4.9. Wspotczynniki aktywnosci w uktadzie woda (x;) - etanol (x,) w temperaturze 373 K

X1 X2 n 72
0,001 0,999 3,01 0,999
0,01 0,99 3,19 0,999
0,60 0,40 1,101 3,772
0,50 0,50 1,069 3,891
0,88 0,12 1,011 491
0,99 0,01 1,00 5,777

W przypadku mieszaniny wielosktadnikowej wspotczynniki oblicza si¢ parami dla
poszczegdlnych stezen, a potem wyznacza si¢ uogdlniony (usredniony) wspdtczynnik
aktywnosci.

4.4.3. Wyznaczanie wspotczynnikow aktywnosci metodami udziatéw grupowych

Dla skorelowania wlasciwosci termodynamicznych czgsto przyjmuje si¢ zatozenie,
ze czasteczka chemiczna jest zbudowana z grup funkcyjnych. W wyniku tego otrzy-
muje si¢ metode obliczania takich wlasciwosci, jak pojemnos¢ cieplna, entalpia mo-
lowa itp. przez sumowanie udzialdéw grupowych. Podstawowym zalozeniem tej
metody jest addytywnos¢. Oznacza to, ze udziat danej grupy funkcyjnej w rozwazane;j
wielkosci jest niezalezny od udziatow pozostatych grup funkcyjnych.

Idea udziatéw przypisanych grupom funkcyjnym jest atrakcyjna z tego wzgledu,
ze istnieje ogromna liczba zwigzkow chemicznych i ich mieszanin znajdujacych zasto-
sowanie w technologii i inzynierii chemicznej, natomiast liczba grup funkcyjnych, z
ktorych mozna zbudowac (metoda ,.klockow LEGO”) zwiazek chemiczny, jest ogra-
niczona. Analiza tabel wartosci inkrementow grupowych wskazuje, ze liczba wy-
szczegblnianych grup funkcyjnych nie przekracza stu. Niemniej jednak sposob
wyodrebniania grup funkcyjnych powinien by¢ taki, aby nie przestaniat widocznego
wptywu struktury chemicznej czasteczki na jej wlasciwosci fizykochemiczne.

4.4.3.1. Metoda udziatow grupowych — ASOG

W tym rozdziale zostana omowione metody przewidywania wielko$ci fizykoche-
micznych metoda ASOG (ang. Analytical Solution of Groups), oparte na podobnych
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zasadach jak metoda inkrementoéw grupowych. Dla sktadnika i w mieszaninie wartos¢
wspotczynnika aktywnosci sktada si¢ z dwoch inkrementéw: a) z udziatu konfigura-
cyjnego (entropowego) przypisanego roznicy w wielkosci i strukturze czasteczek 7,
oraz z udzialu przypisanego oddziatywaniom grup funkcyjnych za pomoca sit mig-
dzyczasteczkowymi

Iny, = Iny’ +Iny? (4.4.32)

Inkrement y° zalezy od liczby i rodzaju grup funkcyjnych, np. CH,, CO, CH, OH

w roznych czasteczkach, ktore stanowia mieszaning. Z teorii Flory—Hugginsa wynika,
ze dla mieszaniny aterrmicznej ztozonej z substancji o niejednakowych czasteczkach

Iny} =1-R, +InR, (4.4.33)

R = < (4.4.34)

gdzie x; jest utamkiem molowym skladnika j w mieszaninie, s; jest liczba grup funk-
cyjnych w czasteczce j. Parametr s; jest niezalezny od temperatury, a sumowanie
obejmuje wszystkie sktadniki tacznie ze sktadnikiem i.

Aby wyznaczy¢ % potrzebna jest znajomo$é utamka molowego grupy funkcyijnej
X;, gdzie k oznacza rodzaj grupy w czasteczce:

Z"jvkj
_
DIEI R
J k

Symbol vy oznacza liczbg oddziatujacych grup rodzaju k& w czasteczce j. Inkrement
wspolczynnika aktywnosci 4 rowna sig¢ wtedy

Iny{ =Y vylnly, = > vyInry (4.4.36)
k k

X, (4.4.35)

przy czym I, oznacza wspotczynnik aktywnosci grupy & w mieszaninie, 75 jest jej
wspotczynnikiem aktywnosci w stanie standardowym, ktory zalezy od stanu czastecz-
ki i. Wspotczynnik aktywnosci /7 jest okreslony przez rownanie Wilsona

Inl, = —anXAk,+1 Z XAy (4.4.37)

Zx A4,

a sumowanie obejmuje wszystkie grupy w mieszaninie.
Réwnanie (4.4.37) uzywane jest takze do wyznaczania 7, dla skiadnika i, ale
w takim przypadku czysty sktadnik traktuje si¢ jako mieszaning grup funkcyjnych.
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Jezeli np. sktadnikiem 7 jest woda, heksan (grupe CHj; uznaje si¢ rownowazna grupie
CH,) lub benzen, to mamy do czynienia z jednym rodzajem grup funkcyjnych i 75
jest rowne zero, ale metanol np. traktuje si¢ jako mieszaning grup OH i CH;, a to
oznacza, ze I} ma warto$é rozng od zera. Parametry 4y, charakteryzuja oddziatywania
grupowe 1 zaleza od temperatury. Najwazniejsze za$ jest to, ze w okreslonej tempera-
turze sa one przypisane grupom funkcyjnym i przyjmuje sig, ze nie zaleza od rodzaju
czasteczki. Oznacza to, ze parametry obliczone dla danych mieszanin moga by¢ uzyte
do oszacowania wspotczynnikow aktywnosci mieszanin ztozonych z innych substan-
¢ji, ale majacych te same grupy funkcyjne. Jezeli np. chcemy oszacowaé wspotczyn-
niki aktywnosci w ukladzie dwuskladnikowym keton dibutylowy—nitrobenzen,
musimy zna¢ parametry oddzialywan grupowych dla grupy metylowej, fenylowe;j,
karbonylowej 1 nitrowej. Mozna je obliczy¢, postugujac si¢ warto$ciami wyznaczo-
nymi dla innych uktadéw, ktore =zawieraja te grupy, np. uklad aceton
—benzen, nitropropan—toluen, metyloetyloketon—nitroetan.

4.4.3.2. Metoda UNIQUAC i UNIFAC

Metody UNIQUAC (ang. UNIversal QUAsi Chemical equation) 1 UNIFAC (ang.
UNlIversal Functional group Activity Coefficient) daja dobre przyblizenie rownowagi
fazowej ciecz—para oraz ciecz—ciecz dla uktadéw dwu- i wielosktadnikowych zawie-
rajacych nieelektrolity, takie jak weglowodory, ketony, estry, wodg, aminy, alkohole i
innne zwiazki chemiczne.

Zasady tych metod sa bardzo podobne do zatozen metody ASOG. Wspdlczynnik
aktywnos$ci czasteczki sktada sig¢ z dwoch inkrementéw, z ktorych jeden wynika
zroznic w budowie i wielko$ci czasteczek, drugi za§ odpowiada za oddziatywania
migdzyczasteczkowe.

Metoda UNIFAC unika niedogodnosci metody ASOG zwiazanej ze stosowaniem
rownania Flory—Hugginsa, a takze roéwnania Wilsona, ale przyjmuje pewne elementy
rownania UNIQUAC, zaproponowanego przez Abramsa i Prausnitza. W koncepcji
metody UNIQUAC molowa nadmiarowa entalpi¢ swobodna wyraza si¢ jako sume
dwoch wielkosci:

e kombinatorycznej , zwiazanej z réznica rozmiardw i powierzchni czasteczki,

e resztkowej, ktorg przypisuje si¢ oddziatywaniom sit migedzyczasteczkowych.

Stosownie do tego zatozenia wspotczynnik aktywnosci jest takze suma dwu sktad-
nikow:

Iny, = Iny’ + Inyf (4.4.38)

w ktorej % jest cze$cia kombinatoryczna, * za$ czeécia resztkowa. Mozna je obli-
czy¢ z nastgpujacych zaleznosci:

D. O. D.
InyS =In—"+Zgln—"+1 ") x.1I, (4.4.39)
x, 2 @ ,. Z,: o
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A.T.

Iny/ =g, [1-In) @7, - 17" (4.4.40)
i J Z@kfkj
k
I = i(ri —q,)-(r —1), z=10 (4.4.41)
q.x; T.X; Uy —uy
O =1t O = =", T, =exp|— (4.4.42)
/ p( RT J

i ’ i
Z q;%; Z T
J J

W réwnaniach (4.4.39)—(4.4.42) x; oznacza utamek molowy sktadnika i, a sumo-
wanie w rownaniach (4.4.40) i (4.4.41) odbywa si¢ po wszystkich sktadnikach tacznie
ze skladnikiem i. @ jest utamkiem powierzchni, a @; oznacza posrednio utamek objg-
tosci. Parametry r; i ¢; czystych zwiazkow oznaczaja, miarg objgtosci van der Waalsa 1
powierzchni molowej. W rownaniach UNIQUAC wystepuja dwa parametry, ©;
1 ©; odnoszace si¢ do czasteczki zwigzku chemicznego jako catosci, ktore musza by¢
wyznaczone z danych dos$wiadczalnych dotyczacych rownowag fazowych. Wiele
danych tego typu zostalo juz zestawionych tabelarycznie, dzigki czemu réwnania
UNIQUAC tatwo stosowaé w obliczeniach.

W metodzie UNIFAC czg$¢ kombinatoryczna wspotczynnika aktywno$ci (réwn.
(4.4.39)) jest uzywana bezposrednio i do rownania podstawia si¢ wielkosci odnoszace
si¢ do czystych substancji. Parametry 7»; i ¢; sa obliczane jako suma objgtosci
i powierzchni grup funkcyjnych, a odpowiednie parametry R, i O, przypisane grupom
funkcyjnym sa dostgpne w postaci tabelarycznej lub w postaci komputerowej bazy
danych dotaczanej do programéw komputerowych, ktore stosuja rownanie UNIFAC:

n=Y vwWR, oz g =y 0, (4.4.43)
k k

W réwnaniach tych v” oznacza liczbe grup funkcyjnych typu k w czasteczce
sktadnika i (zawsze liczba catkowita). Parametry grupowe R, i O, wyznaczone
z objetosci i powierzchni grupowych van der Waalsa oblicza si¢ z rGwnan:

= Ve _Aw
15,17 2,5-10°

oraz o, (4.4.44)

k

Wspbtezynniki normalizacyjne 15,17 oraz 2.5-10° zostaty wyznaczone na podsta-
wie objetosci 1 powierzchni zewngtrzne] grupy metylenowej w czasteczce po-
li(etylenu).

Czes¢ resztkowa wspodlczynnika aktywnosci jest podobna jak w metodzie ASOG.
Zamiast rownania (4.4.40) stosuje si¢ wyrazenie

In y* = Zv,({i) (lnfk - lan(")) (4.4.45)
3
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w ktorym 77} jest resztkowym wspotczynnikiem aktywnosci grupy &, a 7;” — resztko-
wym wspotczynnikiem aktywnosci grupy k£ w roztworze wzorcowym zawierajacym
czasteczki typu i. Parametr ten w réwnaniu (4.4.45) jest niezbgdny, aby zostalo spet-
nione zatozenie, ze % —1, gdy x; — 1. Wspotczynnik aktywnosci grupy k& w czastecz-
ce i zalezy od jej budowy. W czasteczce etanolu np. 7;” odnosi sie do roztworu
wzorcowego (etanolu w etanolu) zawierajacego 50% mol. grupy COH (Scislej
— grupy CH,OH — alkoholowej) i 50% mol. grupy CH;. W roztworze wzorcowym
butanolu (butanol w butanolu) udziat grup COH ($cislej — CH,OH) wynosi 25%, grup
metylenowych — 50%, a pozostate 25% przypisuje si¢ grupie metylowe;.

Grupowy wspotczynnik aktywnosci 7 oblicza si¢ z ponizszego réwnania (w tej
postaci stuzy ono takze do obliczania 7;”):

Inl, =0, {1 —In (Z @msvka - gm;km } (4.4.46)

n nm

W réwnaniu (4.4.46) 6@, jest utamkiem powierzchni grupy m, a sumowanie odby-
wa si¢ po wszystkich grupach. @, oblicza sie podobnie jak &;

0 X
= —mom (4.4.47)

On = > o,x,

gdzie X, jest utamkiem molowym grup typu m w mieszaninie. Parametr oddziatywan
migdzygrupowych %, oblicza sig z rownania

W = exp (— Um_Uj = exp (— “mj (4.4.48)
RT T

w ktorym U, jest wielkoscia charakteryzujaca energi¢ oddziatywan miedzy grupami
typu m i n. Parametr oddziatywan migdzygrupowych a,,, musi by¢ wyznaczony z da-
nych eksperymentalnych. Nalezy przy tym zaznaczy¢, ze a,, r0zni si¢ od a,,, a Wy-
miarem tego parametru jest kelwin (K). W bazach danych mozna znalez¢ warto$ci
parametrow oddziatywan grupowych a,,, niemal wszystkich grup funkcyjnych, jakie
wystepuja w czasteczkach zwiazkow organicznych.

W tabelach 4.10 i 4.11 podano parametry ksztattu i powierzchni niektorych grup
funkcyjnych R i1 Q oraz parametry oddziatywan grupowych a,,, i @,..

Grupy funkcyjne w metodzie UNIFAC podzielono wedtug kryteriow struktural-
nych na grupe gtdéwna i poboczna. W grupach zostaty przydzielone odpowiednie nu-
mery: glowny i uboczny, dzigki czemu latwiej jest grupg zidentyfikowaé. Czasteczke
zwiazku chemicznego sktada si¢ z elementéw grupowych, przy czym w sumowaniu
parametrow R i Q wazne sa obydwa numery grupy (tabela 4.10), a w przypadku para-
metrow charakteryzujacych oddziatywania miedzygrupowe specyfikuje si¢ tylko gru-
py wedlug numeru gléwnego (tabela 4.11).
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Tabela 4.10. Parametry strukturalne UNIFAC (za zezwoleniem autorow [15,16,18,35])

Grupa gltéwna

Grupa poboczna

R 0 Masa
Nr Symbol Nr Symbol molowa
1 2 3 4 5 6 7
1 CH, 1 CH; 0,9011 0,848 15,034
1 CH, 2 CH, 0,6744 0,54 14,02
1 CH, 3 CH 0,4469 0,228 13,018
1 CH, 4 C 0,2195 0 12,01
2 Cc=C 5 CH,=CH 1,3454 1,176 27,044
2 Cc=C 6 CH=CH 1,1167 0,867 26,036
2 Cc=C 7 CH,=C 1,1173 0,988 26,036
2 Cc=C 8 CH=C 0,8886 0,676 25,028
2 Cc=C 9 Cc=C 0,6605 0,485 24,02
3 ACH* 10 ACH 0,5313 0,4 13,018
3 ACH 11 AC 0,3652 0,12 12,01
4 ACCH, 12 ACCH; 1,2663 0,968 27,044
4 ACCH, 13 ACCH, 1,0396 0,66 26,036
4 ACCH, 14 ACCH 0,8121 0,348 25,028
5 OH 15 OH 1 1,2 17,008
6 CH;0H 16 CH;0H 1,4311 1,432 32,042
7 H,O 17 H,O0 0,92 1,4 18,016
8 ACOH 18 ACOH 0,8952 0,68 29,018
9 CH;CO 19 CH;CO 1,6724 1,488 43,044
9 CH,CO 20 CH,CO 1,4457 1,18 42,036
10 CHO 21 CHO 0,998 0,948 29,018
11 CCOO 22 CH;COO 1,9031 1,728 59,044
11 CCOO 23 CH,COO 1,6764 1,42 58,036
12 HCOO 24 HCOO 1,242 1,188 45,018
13 CH,O 25 CH;0 1,145 1,088 31,034
13 CH,O 26 CH,20 0,9183 0,78 30,026
13 CH,O 27 CH-O 0,6908 0,468 29,018
13 CH,O 28 FCH,O 0,9183 1,1 30,026
14 CNH, 29 CH;NH, 1,5959 1,544 31,058
14 CNH, 30 CH,NH, 1,3692 1,236 30,5
14 CNH, 31 CHNH, 1,1417 0,924 29,042
15 CNH 32 CH;NH 1,4337 1,244 30,5
15 CNH 33 CH,NH 1,207 0,936 29,042
15 CNH 34 CHNH 0,9795 0,624 28,034
16 (CxN 35 CH;N 1,1865 0,94 29,042
16 (CxN 36 CH,;N 0,9597 0,632 28,034
17 ACNH, 37 ACNH, 1,06 0,816 28,034
18 pirydyna 38 CsHsN 2,9993 2,113 79,098
18 pirydyna 39 CHN | 28332 | 1833 | 78,00
18 pirydyna 40 CHN | 2667 | 1553 | 77082

183
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cd. tabeli 4.10

1 2 3 4 5 6 7

19 CCN 41 CH;CN 1,8701 1,724 41,052
19 CCN 42 CH,CN 1,6434 1,416 40,044
20 COOH 43 COOH 1,3013 1,224 45,018
20 COOH 44 HCOOH 1,528 1,532 46,026
21 CCl1 45 CH,C1 1,4654 1,264 49,483
21 CCl1 46 CHCI 1,238 0,952 48,475
21 CCl1 47 CCl1 1,006 0,724 47,467
22 CCl, 48 CH,Cl, 2,2564 1,988 84,94
22 CCl, 49 CHCl, 2,0606 1,684 83,932
22 CCl, 50 CCl, 1,8016 1,448 82,924
23 CCl; 51 CHCl; 2,87 2,41 119,389
23 CCl; 52 CCl; 2,6401 2,184 | 118,381
24 CCly 53 CCly 3,39 2,91 153,838
25 ACCI 54 ACCI 1,1562 0,844 47,467
26 CNO, 55 CH3NO, 2,0086 1,868 61,042
26 CNO, 56 CH2NO, 1,7818 1,56 60,034
26 CNO, 57 CHNO, 1,5544 1,248 59,026
27 ACNO, 58 ACNO, 1,4199 1,104 58,018
28 CS, 59 CS, 2,057 1,65 76,142
29 CH;SH 60 CH;SH 1,877 1,676 48,108
29 CH;SH 61 CH,SH 1,651 1,368 47,1
30 furfural 62 furfural 3,168 2,481 96,09
31 DOH 63 (CH,OH), | 2,4088 2,248 60,052
32 I 64 1 1,264 0,992 126,92
33 Br 65 Br 0,9492 0,832 79,916
34 C~C 66 CH~C 1,292 1,088 25,028
34 C~C 67 C~C 1,0613 0,784 24,02
35 Me,SO 68 Me,SO 2,8266 2,472 78,131
36 ACRY 69 ACRY 2,3144 2,052 53,06
37 CICC 70 Cl(C=C) 0,791 0,724 35,45
38 ACF 71 ACF 0,6948 0,524 31,01
39 DMF 72 DMEF-1 3,0856 2,736 73,09
39 DMF 73 DME-2 2,6322 2,12 71,09
40 CF, 74 CF3 1,406 1,38 69,01
40 CF, 75 CF, 1,0105 0,92 50,01
40 CF, 76 CF 0,615 0,46 31,01
41 COO 77 COO 1,38 1,2 44,01
42 SiH, 78 SiH3 1,6035 | 1,2632 31,11
42 SiH, 79 SiH, 1,4443 | 1,0063 | 30,102
42 SiH, 80 SiH 1,2853 | 0,7494 | 29,094
42 SiH, 81 Si 1,047 0,4099 | 28,086
43 SiO 82 SiH,O 1,4838 | 1,0621 | 46,101
43 SiO 83 SiHO 1,303 0,7639 | 45,093
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cd. tabeli 4.10

1 2 3 4 5 6 7
43 Sio 84 Sio 1,1044 | 0,4657 | 44,085
44 NMP** 85 NMP 3,981 32 99,13
45 CCIF 86 CCLF 3,0356 | 2,644
45 CCIF 87 CCLF 22287 | 1,916
45 CCIF 88 HCCLF | 2406 | 2,116
45 CCIF 89 HCCIF | 1,6493 | 1,416
45 CCIF 90 CCIF, 1,8174 | 1,648
45 CCIF 91 HCCIF, 1,967 | 1,828
45 CCIF 92 CCIF; 2,1721 2,1
45 CCIF 93 CCLF, | 2,6243 | 2376

"AC — fenyl, ACOH - fenol.
“N-metylopirolidon.

Obliczenia metoda UNIFAC bytyby do$¢ uciazliwe, jezeli postugiwalibySmy si¢
kalkulatorem, ale sa dostepne programy komputerowe z kompletnymi bazami danych.
Program wymaga zwykle od operatora zlozenia czasteczek substancji znajdujacych sig
w mieszaninie z elementow strukturalnych (tabela (4.10)), a resztg obliczen wykona
komputer wedhug zadanego algorytmu, obliczy np. wspdtczynniki aktywnosci sktad-
nikéw mieszaniny w zaleznos$ci od sktadu i temperatury, a takze wykona wiele innych
obliczen opartych na znanych juz wspotczynnikach aktywnosci.

Metoda UNIFAC jest zaimplementowana w programie CHEMCAD, a sposob jej
stosowania zostanie przedstawiony na przykladzie.

Przyklad 4.5. Dany jest uktad n-propanol-woda. Wyznaczy¢ dla tego uktadu:

a) pod statym cisnieniem P = 101330 Pa zalezno$¢ wspotczynnikow aktywnosci
7 1 » od sktadu, wykres izobarycznej rownowagi fazowej ciecz—para oraz zalezno$¢
sktadu fazy gazowej (pary) od sktadu fazy ciektej; b) w statej temperaturze 373,15 K
wykres izotermicznej rownowagi fazowej ciecz—para, zaleznos¢ sktadu fazy gazowe;j
(pary) od sktadu fazy ciekle;j.

Rozwigzanie. Sformutowane zadania wymagaja przeprowadzenia wielu obliczen
numerycznych, dlatego celowe bedzie zastosowanie odpowiednich programéw kom-
puterowych. Do dyspozycji sa stosunkowo proste programy, np. VLMU, UNIFAC
(Sandler, 1992) umozliwiajace wyznaczenie sktadu rownowagowego para—ciecz. Pro-
gram UNIFAC jest dostgpny w sieci komputerowej jako tzw. free software.

Program UNIFAC wymaga ztozenia czasteczki zwiazku chemicznego z elementéw
strukturalnych, ktore przedstawiono w tabeli 4.10. Dla uktadu n-propanol-woda beda
to nastegpujace grupy funkcyjne:

Sktadnik 1  n-propanol Nrgrupy Grupa Liczba

1 CH; 1

2 CH, 2

15 OH 1

Sktadnik 2 Woda 17 H,O 1
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Tabela 4.11. Parametry oddziatywan grupowych a,,, 1 a,,, (w kelwinach) UNIFAC
(za zezwoleniem autoréw [15,16,18,35])

Nr grupy 1 2 3 4 5 6 7 8 9
1 CH, 0 86,02 61,13 76,5 986,5 697,2 1318 1333 476,4
2C=C -35,36 0 38,81 74,15 524,1 787,6 270,6 526,1 182,6
3 ACH —11,12 | 3,446 0 167 636,1 637,4 903,8 1329 25,77
4 ACCH, -69,7 | —-113,6 | —146,8 0 803,2 603.,3 5695 884.9 -52.1
5 OH 156,4 457 89,6 25,82 0 -137,1 | 353,5 | -259,7 84
6 CH;0H 16,51 | —-12,52 -50 —44.5 249,1 0 181 -101,7 | 23,39
7 H,O 300 496,1 362,3 377,6 | —229,1 | 289,6 0 324,5 | -195,4
8 ACOH 275,8 217,5 25,34 2442 | —-451,6 | 2652 | —601,8 0 -356,1
9 CH,CO 26,76 42,92 140,1 365,8 164,5 108,7 4725 | -133,1 0
10 CHO 505,7 56,3 23,39 106 529 -340,2 | 480,8 | —155,6 128
11 CCOO 114,8 132,1 85,84 -170 2454 249,6 200,8 | -36,72 | 372,2
12 HCOO 3293 110,4 18,12 428 139,4 227,8 brak brak 3854
13 CH,O 83,36 26,51 52,13 65,69 237,7 238,4 | -314,7 | -178,5 191,1
14 CNH, -30,48 1,163 | —44,85 | 2964 | —242,8 | —481,7 | -330,4 brak brak
15 CNH 65,33 -28,7 | —22,31 223 -150 | -370,3 | —448,2 brak 394,6°
16 (C);N -83,98 | —25,38 | —223,9 | 109,9 28,6 -406,8 | —598,8 brak 2253
17 ACNH, 1139 2000 2475 762,8 -17.4 | -118,1 | -341,6 | —-253,1 | 4503
18 Pirydyna | —101,6 | 47,63 | 31,87 49,8 -132,3 | -378,2 | —=332,9 | -341,6 | 29,10
19 CCN 24,82 | —40,62 | 22,97 | —138,4 185,4 162,6 242.8 brak -2817,5
20 COOH 3153 1264 62,32 89,86 —-151 339,8 | 66,17 | 11,00 | —297,8
21 CCl1 91,46 40,25 4,68 122,9 562,2 529 698,2 brak 286,3
22 CCl, 34,01 -23.5 121,3 140,8 527,6 669,9 708,7 brak 82,86
23 CCl, 36,7 51,06 288,5 69,9 742,1 649,1 826,8 brak 552,1
24 CCly —78.,45 160,9 4,7 134,7 856,3 709,6 1201 10000 372
25 ACCl 106,8 70,32 | 97,27 | 402,5 325,7 612,8 | —274,5 | 622,3° | 5184
26 CNO, -32,69 | —-1,996 | 10,38 | -97,05 | 261,6 252,6 417,9 brak -142,6
27 ACNO, 5541 brak 1824 | -127,8 | 561,6 brak 360,7 brak -101,5
28 CS, -52,65 16,62 21,5 40,68 609,8 914,2 1081 1421 303,7
29 CH;SH | -7,481 brak 28,41 19,56 461,6 448,6 brak brak 160,6
30 Furfural | -25,31 | 82,64 157,3 128,8 521,6 brak 23,48 brak 317,5
31 DOH 139,9 brak 221,4 150,6 267,6 240,8 | —137.4 | 838,44 135,4
321 128 brak 58,68 26,41 501,3 431,3 brak brak 138
33 Br -31,52 | 174,6 | —154,2 1112 524.9 4947 brak brak -142,6
34 C-C —72,88 | 41,38 brak brak 68,95 brak brak brak 443.6
35 DMSO 50,49 64,07 | —2,504 | —143,2 | 25,87 695 -240 brak 110,4
36 ACRY | -1659 573 -123,6 | 397,4 389,3 218,8 386,6 brak brak
37 CICC 47,41 1242 395,8 419,1 738,9 528 brak brak —40,9
38 ACF -5,132 | -131,7 | -237,2 | -157,3 | 649,7 645,9 brak brak brak
39 DMF -31,95 249 —133,9 | —240,2 | 64,16 172,2 | —287,1 brak 97,04
40 CF, 1473 62,4 140,6 brak brak brak brak brak brak
41 COO 529 1397 317,6 615,8 88,63 171 284,4- | -167,3 123,4
42 SiH, -34.36 brak 787,9 brak 1913 brak 180,2° brak 992,4
43 SiO 110,2 brak 2344 brak brak brak brak brak brak
44 NMP 13,89 | 16,11 | —23,88 | 6,214 796.,9 brak 832,2 | —234,7 brak
45 CCIF 30,74 brak 167,9 brak 794,4 762,7 brak brak brak
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cd. tabeli 4.11

Nr grupy 10 11 12 13 14 15 16 17 18
1 677 232,1 507 251,5 391,5 255,7 206,6 920,7 287.,8
2 4488 37,85 333,5 214,5 240,9 163,9 61,11 749,3 280,5
3 3473 5,994 287,1 32,14 161,7 122,8 90,49 648,2 | —4,449
4 586,8 5688 197,8 213,1 19,02 -49,29 23,5 664,2 52,8
5 -203,6 | 101,1 267,8 28,06 8,642 42,7 -323 | -52,39 170
6 306,4 | —10,72 | 179,7 | —-128,6 359,3 -20,98 53,9 489,7 580,5
7 -116,0 | 72,87 brak 540,5 48,89 168 304 2432 459
8 -271,1 | —449.4 brak -162,9 brak brak brak 119,9 | —-305,5
9 -37,36 | -213,7 | —-190,4 | —-103,6 brak -17,42 | -169 6201 7,341
10 0 -110,3 | 766,0 304,1 brak brak brak brak brak
11 185,1 0 -241,8 | -235,7 brak, -73,5 | -196,7 | 475,5 brak
12 -236,5 1167, 0 -234,0 brak brak brak brak -233,4
13 -7,838 | 4613 4573 0 78,36 251,5 5422 brak 2132
14 brak brak brak 222,1 0 -107,2 | —41,11 | -200,7 brak
15 brak 136 brak -56,08 127,4 0 —189,2 brak brak
16 brak 2889 brak -194,1 38,89 865,9 0 brak brak
17 brak -294.8 brak brak -15,07 brak brak 0 89,70
18 brak brak 5544 | —-156,1 brak brak brak 117.4 0
19 brak -266,6 | 99,37 38,81 | —157,3° | —108,5 brak 7774 134,3
20 -165,5 | -256,3 | 193,9 | —338,5 brak brak brak 493,8 | -313,5
21 -47,51 | 35,38 brak 2254 131,2 brak brak 429,7 brak
22 190,6 -133 brak -197,7 brak brak -141,4 | 140,8 587,3
23 242.8 176,5 235,6 | —20,93 brak brak -293,7 brak 18,98
24 brak 129,5 351,9 113,9 261,1 91,13 316,9 898,2 368,5
25 brak -171,1 | 383,3 | 25,15 108,5 102,2 2951 3349 brak
26 brak 129,3 brak -94,49 brak brak brak brak brak
27 brak brak brak brak brak brak brak 134,9 2475
28 brak 2438 brak 112,4 brak brak brak brak brak
29 brak brak 201,5 63,71 106,7 brak brak brak brak
30 brak -146,3 brak -87,31 brak brak brak brak brak
31 brak 152 brak 9,207 brak brak brak 1923 brak
32 2459 21,92 brak 476,6 brak brak brak brak brak
33 brak 24,37 brak 736,4 brak brak brak brak —42,71
34 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
35 brak 41,57 brak -93,51 brak brak -257 brak brak
36 354,0 175,5 brak brak brak brak brak brak brak
37 183,8 611,3 134,5 | -217,9 brak brak brak brak 281,6
38 brak brak brak 167,3 brak -198,8 116,5 brak 159,8
39 13,89° | 82,12 | -116,7 | —158,2 49,70 brak —185,2 | 343,7 brak
40 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
41 577,5° | —234,9 | 1454 | 2478 brak 284.,5 brak 22,1 brak
42 brak brak brak 448,5 961,8 1464 brak brak brak
43 brak brak brak brak -125,2 1604 brak brak brak
44 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
45 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
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cd. tabeli 4.11

Nrgrupy | 19 20 21 22 23 24 25 26 27

597 | 663,5 | 3593 | 53,76 24,9 1043 | 11,44 | 661,5 | 543
336,9 318,9 | -36,87 | 58,55 -13,99 | -109,7 100,1 357,5 brak
212,5 5374 | 18,81 | —-1444 | -231,9 3 187,0 168 194,9
6096 872,3 -114,1 -111 -80,25 -141,3 | -211,0 3629 4448
6,712 199 | 7562 | 6528 | 98,12 | 143,1 | 123,5 | 256,5 | 157.1
53,28 | —202,0 | -38,32 | —-102,5 | —-1394 | 44,76 | -2825 | 75,14 brak
112,6 | —14,09 | 3254 370,4 353,7 497,5 133,9 220,6 399,5
brak 408.,9 brak brak brak 1827 6915 brak brak
481,7 | 6694 | -191,7 | -1303 | —354,6 | —39,2 | 1198 | 137,5 | 5485
brak 497,5 751,9 67,52 —483,7 brak brak brak brak
494.6 660,2 | —34,74 | 1089 -209,7 54,57 4424 | -81,13 brak

—47,25 | -268,1 brak brak -126,2 179,7 24,28 brak brak
~18,51 | 664,6 | 301,1 | 1378 | 1543 | 47,67 | 134,8 | 95,18 | brak
358,9 brak | —-82,92 brak brak -99.81 | 30,05 brak brak

147,1 brak brak brak brak 71,23 | —18,93 brak brak

brak brak brak -73,85 | -352,9 | -262,0 | —181,9 brak brak

RS I E S e =NEN-TRC RN B NV RN SR

-281,6 | —396,0 287 ~111 brak 882 617,5 brak -139,3
-169,7 | —-153,7 brak -351,6 | —114,7 | —-205,3 brak brak 2845
0 brak 4933 | -152,7 | -15,62 | -54,86 | —4,624 | -0,515 brak
20 brak 0 13,41 | —44,70 39,63 183,4 | —79,08 brak brak
21 54,32 519,1 0 108,3 249.6 62,42 153,0 32,73 86,20
22 258,6 5433 | —84,53 0 0 56,33 223,1 108,9° brak
23 74,04 504,2 | -157,1 0 0 -30,1 192,1 brak brak
24 492 631,0 11,8 17,97 51,9 0 -75,97 | 490,9 534,7
25 363,5 9934 | —129,7 | 8,309 | —0,2266 | 2484 0 132,7 2213
26 0,283 brak 113 -9,639 brak -34,68 | 132,9 0 533,2
27 brak brak 1971 brak brak 514,6 | —123,1 | 85,12 0
28 335,7 brak -73,09 brak -26,06 | —60,71 brak 277,8° brak
29 161,0 brak -27,94 brak brak brak brak brak brak
30 brak 570,6 brak brak 48,48 -133,2 brak brak brak
31 169,6 brak brak brak brak brak brak 481,3 brak
32 brak 616,6 brak -40,82 21,76 48,49 brak 64,28 2448
33 136,9 5256 | -262,3 | —-174,5 brak 77,55 | —1853 | 1253 4288
34 329,1 brak brak brak brak brak brak 1744 brak
35 brak -180,2 brak -215 -343,6 | -58,43 brak brak brak
36 —42,31 brak brak brak brak -85,15 brak brak brak
37 3352 8982 383,2 301,9 -149,8 | —134,2 brak 3794 brak
38 brak brak brak brak brak -124.6 brak brak brak
39 150,6 | -97,77 brak brak brak —186,7 brak 223.6 brak
40 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
41 -61,6 1179 182,2 305,4 -193 335,7 956,1 | —124,7 brak
42 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
43 brak brak brak brak brak 70,81 brak brak brak
44 brak brak brak brak -196,2 brak 161,5 brak brak

N
W

brak brak brak brak brak brak brak 844.0 brak
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cd. tabeli 4.11
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Nr grupy 28 29 30 31 32 33 34 35 36
1 153,6 184,4 354,6 3025 335,8 479,5 298,9 526,5 689
2 76,3 brak 262,9 brak brak 183,8 31,14 179,0 | -52,87
3 52,07 | -10,43 | -64,69 | 210,7 113,3 261,3 brak 169,9 383,9
4 -9,451 | 393,6 48,49 4975 259,0° | 210,0 brak 4284 | —-119,2
5 4889 147,5 | -120,5 | —-318,9 | 313,5 202,1 727,8 | —202,1 | 74,27
6 -31,09 | 17,50 brak -119,2 | 212,1 106,3 brak -399,3 | -5,224
7 887,1 brak 188 12,72 brak brak brak -139 160,8
8 8484 brak brak —687,1 brak brak brak brak brak
9 216,1 | —46,28 | —-163,7 | 71,46 53,59 2452 | -246,6 | —44,58 brak
10 brak brak brak brak 117,0 brak brak brak -339,2
11 183 brak 202,3 | —101,7 | 1483 18,88 brak 52,08 | —28,61
12 brak 103,9 brak brak brak brak brak brak brak
13 140,9 | -8,538 | 170,1 | -20,11 | —-149,5 | -202,3 brak 128,8 brak
14 brak -70,14 brak brak brak brak brak brak brak
15 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
16 brak brak brak brak brak brak brak 2431 brak
17 brak brak brak 0,1004 brak brak brak brak brak
18 brak brak brak brak brak -60,78 brak brak brak
19 230,9 | 0,4604 brak 177,5 brak -62,17 | -203 brak 81,57
20 brak brak -208,9 brak 2284 -95 brak —463,6 brak
21 450,1 59,02 brak brak brak 344 .4 brak brak brak
22 brak brak brak brak 177,6 315,9 brak 215 brak
23 116,6 brak -64,38 brak 86,4 brak brak 363,7 brak
24 132,2 brak 546,7 brak 247.8 146,6 brak 337,7 369,5
25 brak brak brak brak brak 593.4 brak brak brak
26 320,2 brak brak 139,8 304,3 10,17 -27,7 brak brak
27 brak brak brak brak 2990 | —-124,0 brak brak brak
28 0 brak brak brak 2927 brak brak brak brak
29 brak 0 brak brak brak brak brak 31,66 brak
30 brak brak 0 brak brak brak brak brak brak
31 brak brak brak 0 brak brak brak —417,2 brak
32 -27,45 brak brak brak 0 brak brak brak brak
33 brak brak brak brak brak 0 brak 32,90 brak
34 brak brak brak brak brak brak 0 brak brak
35 brak 85,7 brak 535,8 brak -111,2 brak 0 brak
36 brak brak brak brak brak brak brak brak 0
37 167,9 brak brak brak brak brak 631,5 brak 837,2
38 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
39 brak -71 brak -191,7 brak brak 6,699 136,6 5,150
40 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
41 885,5 brak -64,28 | —264,3 | 288,1 627,7 brak -29,34 | -53,91
42 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
43 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
44 brak -274,1 brak 262,0 brak brak brak brak brak
45 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
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cd. tabeli 4.11

Nr grupy 37 38 39 40 41 42 43 44 45
1 4,189 | 1258 4853 -2,859 387,1 | —450,4 | 252,7 | 220,3 | —5,869
2 -66,46 | 359,3 | -70,45 4494 48,33 brak brak 86,46 brak
3 -259,1 | 389,3 245,6 22,67 103,5 | —432,3 | 238,9 | 30,04 | -88,11
4 -282,5 | 1014 5629 brak 69,26 brak brak 46,38 brak
5 225.8 44,78 | —143,9 brak 190,3 | -817,7 | brak | —504,2 [ 72,96
6 33,47 | 48,25 | -172,4 brak 165,7 brak brak brak -52,10
7 brak brak 319 brak -197,5 | -363,8 | brak | —452,2 brak
8 brak brak brak brak —494.2 brak brak | —659,0 brak
9 -34,57 brak -61,7 brak -18,8 | —588,9 | brak brak brak
10 172,4 brak -268,8 brak -275,5 brak brak brak brak
11 -275,2 brak 85,33 brak 560,2 brak brak brak brak
12 —11,40 brak 308.9 brak -122.3 brak brak brak brak
13 240,2 274 2548 brak 417 1338 brak brak brak
14 brak brak -164,0 brak brak -664,4 | 2759 brak brak
15 brak 570,9 brak brak -38,77 | 448,1 | -1327 brak brak
16 brak -196,3 | 22,05 brak brak brak brak brak brak
17 brak brak -334.4 brak -89.,42 brak brak brak brak
18 160,7 | —158,8 brak brak brak brak brak brak brak
19 -55,77 brak | -151,5 brak 120,3 brak brak brak brak
20 -11,16 brak -228.,0 brak -337 brak brak brak brak
21 -168,2 brak brak brak 63,67 brak brak brak brak
22 -91,80 brak brak brak -96,87 brak brak brak brak
23 111,2 brak brak brak 255.8 brak brak | —35,68 brak
24 187,1 2152 498,6 brak 256,5 brak 233,1 brak brak
25 brak brak brak brak -71,18 brak brak | -209,7 brak
26 10,76 brak -223,1 brak 248.4 brak brak brak -218,9
27 brak brak brak brak brak brak brak brak brak
28 —47,37 brak brak brak 469,8 brak brak brak brak
29 brak brak 78,92 brak brak brak brak 1004 brak
30 brak brak brak brak 43,37 brak brak brak brak
31 brak brak 302,2 brak 347,8 brak brak | -262,0 brak
32 brak brak brak brak 68,55 brak brak brak brak
33 brak brak brak brak -195,1 brak brak brak brak
34 2073 brak -119,8 brak brak brak brak brak brak
35 brak brak -97,71 brak 153,7 brak brak brak brak
36 -208,8 brak 8,804 brak 4234 brak brak brak brak
37 0 brak 255,0 brak 730,8 brak brak 26,35 brak
38 brak 0 brak -117,2 brak brak brak brak brak
39 -137,7 brak 0 -5,579 72,31 brak brak brak brak
40 brak 185,6 55,80 0 brak brak brak brak 111,8
41 —198 brak -28,65 brak 0 brak brak brak brak
42 brak brak brak brak brak 0 -2166 brak brak
43 brak brak brak brak brak 745,3 0 brak brak
44 —-66,31 brak brak brak brak brak brak 0 brak
45 brak brak brak -32,171 brak brak brak brak 0
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Rys. 4.5. Wtasciwosci uktadu:

n—propanol (1)-woda (2); rozwiazanie zadania 4.5.

A — wspotczynniki aktywnosci,
B — izobara rownowagi ciecz—para
C—izobara y; = f(x,),
D — izoterma rownowagi ciecz—para,
E—izoterma y; = f(x;)
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Woda w metodzie UNIFAC jest traktowana jako grupa funkcyjna. Wymienione
numery grup to numery poboczne. Sa one brane pod uwage przy konstruowaniu cza-
steczki i w obliczaniu inkrementu wspolczynnika aktywnosci zwigzanego z objgtoscia
i powierzchnia czasteczki (cze$¢ kombinatoryczna). W obliczeniach inkrementu reszt-
kowego uwzgledniamy jedynie parametry oddziatywan binarnych a,, i a,, grup
gtéwnych (tabela 4.11). W programie CHEMCAD znajduje si¢ zaimplementowana
metoda UNIFAC, a dzigki bazie danych nie ma potrzeby specyfikowania elementow
strukturalnych UNIFAC, jezeli zwiazek chemiczny mozna znalezé w bazie danych.
Dla zwiazkéw definiowanych przez uzytkownika nalezy podaé rodzaj i liczbe grup
funkcyjnych (wedtug UNIFAC), jezeli przewiduje si¢ wykonywanie tego rodzaju
obliczen.

Do rozwiazania zadan w niniejszym przykladzie zostanie zastosowany program
CHEMCAD. Przed przystapieniem do obliczen nalezy opracowa¢ dowolny schemat
zjedna jednostka procesowa, np. kolumna destylacyjna, rozdzielaczem itp.,
a nastgpnie wybra¢ z menu opcj¢ Components i zdefiniowa¢ sktadniki, ktorymi sa
n-propanol i woda. W strumieniu nr 1 np. nalezy podac liczbeg sktadnikow. Moze to
by¢ 1 kmol jednego i 1 kmol drugiego sktadnika. Obliczen dokonuje si¢ po wybraniu
z menu glownego CHEMCADa w opcji Therm — K-val UNIFACa, a nastgpnie z menu
glownego Plot — TPXY. Program zapyta, ktoérego strumienia dotycza obliczenia. Od-
powiedzia bedzie wskazanie myszka zdefiniowanego strumienia. Wybierajac z kolei
warunki izobaryczne (P = 101330 Pa), a nastepnie izotermiczne (7 = 373,15 K), otrzy-
mamy rozwigzanie zadania. Wyniki przedstawiono na rys. 4.5.

Wykres wspolczynnikow aktywnosci potwierdza przyjete zalozenie, ze 3 — 1,
jezeli x; — 1. Program UNIFAC przewidziat istnienie azeotropu dodatniego w ukta-
dzie dla x; = 0,42, w warunkach okre§lonych przez zadanie, co wynika rowniez
z pozostalych wykresow.

4.5. Funkcje odchylenia od stanu idealnego

Zatdézmy, ze L jest funkcja termodynamiczna dla czystego sktadnika (lub okreslo-
nej mieszaniny) w temperaturze 7' i pod cisnieniem P. Jezeli L° jest definiowana jako
ta sama wielko$¢ w tej samej temperaturze, ale w stanie idealnym pod cis$nieniem od-
niesienia P° , to funkcja odchylenia jest okreslona jako L - L°.

W stanie standardowym w temperaturze 7' i pod ci$nieniem P°, objeto$¢ molowa
J° dana jest wyrazeniem

o _ RT
Ve =25 (4.5.1)
p°
Funkcje odchylenia mozna okresla¢ za pomoca parametrow P-V-T (ciSnienie

—objetos¢—temperatura) albo postugujac si¢ réwnaniami stanu, albo za pomoca para-
metrow zredukowanych Z=f(7,, P, ), np.
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H-H =(G-G")+71S(s-5°) (4.5.2)
A-4A =(G-G")-RT(Z-1) (4.5.3)
F-F =(G-G)-T(s-5)-RT(Z-1) (4.5.4)
m/ - G=G _, P (4.5.5)

P RT P

Wielko$¢ A4 jest nazywana entalpia Helmholtza (d4 = —PdV").

Jezeli mozliwe jest zastosowanie réwnania stanu, ktore zawiera parametry kry-
tyczne, to jednoczes$nie postuzymy si¢ i rownaniami stanu, i parametrami zredukowa-
nymi. W tym celu najlepiej zastosowac rownanie Lee—Kesslera.

Obliczanie entalpii odchylenia od stanu idealnego

Roéwnanie Lee—Kesslera wymaga przeprowadzenia obliczen dwojakiego rodzaju;
najpierw podstawia si¢ parametry rownania dla ptynu prostego, a nastgpnie dla plynu
odniesienia. Dla danych wartosci 7,1 P, obliczamy AR WA , a potem ze wzoru

R (=) 2 Tz d
[H—H] =il.|Z®) - 1-E - r + 2 43F| (45.6)

RT, o1, (VO 5T, ()
w ktorym
o 2 2
¢ Y v
F=—"23p+1-|p+1+ exp| — (4.5.8)
'y { { (@) } (@)
obliczamy
. ()
H -H (4.5.9)
RT,

uzywajac stalych rownania Lee—Kesslera, charakterystycznych dla plynu prostego.
Nastepnie powtarzamy obliczenia, aby wyznaczy¢ V,® i Z®; uzywamy tych samych
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parametrow 7, 1 P, , ale przyjmujemy state dla ptynu odniesienia. W ten sposob obli-
czamy

) (R)
H -H (4.5.10)
RT,

1 ostatecznie przez tatwe podstawienie otrzymujemy entalpowa funkcje odchylenia od
stanu idealnego w postaci jednego z ponizszych roéwnan:

o ] () ) (R) . ()
H -H _|H -H| | |o|||H-H| _|H -H (4.5.11)
RT RT, R RT, RT,

c

©) 0
H =H _\H =H| 0 =H (4.5.12)
RT, RT, RT,

c

Jezeli zastosujemy rown. (4.12), to mozemy skorzysta¢ z odpowiednich wartosci
stabelaryzowanych parametréw zredukowanych 7, 1 P,.

W podobny sposdb mozna obliczy¢ entropowa funkcje odchylenia od stanu ideal-
nego korzystajac z nastgpujacych zaleznosci:

NG .
[Hj - P mz® aEsGeHs D @sa3)
R P 5(r,)
przy czym
b, + bez + 2;‘;
G = r r (4.5.14)
y e
!
o -2—
2T
H=— """ (4.5.15)
2r)

Nalezy pamigtac, ze zgodnie z procedura obliczeniowg z rownania Lee—Kesslera
obliczenia przeprowadza si¢ dwukrotnie. Najpierw oblicza si¢ entropowa funkcj¢ od-
chylenia dla ptynu prostego(o) nastgpnie dla ptynu odniesienia (R). Obliczenia finali-
zuje si¢ za pomoca zaleznoS$ci:

) ) ) . (R) . ()
S-S Z[S —S) oN (S—Sj _(S—S) (4.5.16)
R R o |\ R R

lub jezeli powyzsze rownanie przepisze si¢ w postaci
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. SN NG
S-S :_lnP+(S —Sj +w(s —Sj
R P R R

mozna odpowiednie wartosci dla ptynu prostego i ptynu odniesienia odczyta¢ z tabel,
w ktorych sa one zestawione w zalezno$ci od cisnienia zredukowanego i temperatury
zredukowane;j.

Wspotczynnik lotnosci ¢ definiowany jako ¢= f/P moze by¢ uznany za parametr
okreslajacy odchylenie stanu gazu (ptynu) od stanu idealnego. Jego definicja moze
by¢ rowniez oparta na rownaniu Lee—Kesslera wedtug nastepujacych zaleznosci:

(Ing)? = 2 —1-1n 20 + 1(90) + C(o) _+ l?c) S+ F o (45.17)
AR 480 M 48)

Ing = (ing)” + -2 |(n g - (in g)"] (4.5.18)
w

Jezeli obliczenia beda oparte na danych tabelarycznych odniesionych do 7,1 P,, to
rown. (4.5.18) nalezy dostosowac do zawartosci tabel, przepisujac je w postaci

Ing = (In¢)” + o (Ing)" (4.5.19)

Istnieje bardzo dogodne rownanie Prausnitza—Gunna do obliczania wspoétczynnika
lotno$ci w mieszaninach (roztworach):

T, -7, (H - H)
Ing, = Ing, + - o 2
cm RTm
(4.5.20)
+ Vci B ch _ Zci — Zcm _ Tci _Tcm (Zm _1)
ch ZC‘m TCWI

w ktorym ¢ jest wspolczynnikiem lotnosci sktadnika i mieszaniny (roztworu)
w danych warunkach 7 i P, ¢, — wspotczynnikiem lotno$ci mieszaniny (roztworu)
w tych samych warunkach, a Z.,, 1 V., oblicza si¢ z zaleznosci

Zcm = inzci’ ch :inVci

w ktorej T, 1 P., sa parametrami pseudokrytycznymi mieszaniny (roztworu),
a (H° — H),,— entalpowa funkcja odchylenia dla mieszaniny.

Przyklad 4.6. Oszacowa¢ odchylenie od stanu idealnego entalpii i entropii dla
propenu w temperaturze 398,15 K pod cisnieniem 10 MPa.

Rozwigzanie: Z tabel odczytujemy parametry krytyczne propenu: 7. = 364,9 K,
P.=4,6 MPa, Z. = 0,274, oraz wspotczynnik acentryczny @ = 0,144. Nastgpnie obli-
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czamy parametry zredukowane: 7, = 7/T. = 1,09 oraz P,= P/P. = 2,17. Na podstawie
danych tabelarycznych do réwnania Lee—Kesslera odczytujemy:

. (=) . 0]
H - H =311, H - H =1,62,
RT, R

c

s _S () §_S M)
(_j = 2,18, (_j =157
R R

Funkcje odchylenia obliczamy z rownan:

. () . 1)
H° - H=RT, 7 -H +wH_H
RT RT

=8314-364,9-[3,11+0,144 ¢1,62]=10,142 kJ/mol

NG NG .
s os=prl| 525 455
R R P

=83 14[2,1 8+0,144-1,57-In ?Zﬂ = 58,49 J/(mol-K)

Wartosci do§wiadczalne: H° — H = 10,292 kJ/mol oraz §°— § = 59,64 J/(mol-K)
swiadcza o doktadnosci oszacowania funkcji odchylenia za pomoca procedur, jakie
umozliwia réwnanie Lee—Kesslera. Roznica warto$ci wyznaczonych i obliczonych
wynosi 1,5% (H° — H ) oraz 1,92% (S°- S), co nalezy uzna¢ za dobre przyblizenie.

Przyklad 4.7. Obliczy¢ warto$¢ pojemnosci cieplnej propenu w temperaturze
450 K i pod ci$nieniem 15 bar metoda Lee—Kesslera.

Rozwigzanie: Zadanie to nawiazuje do przyktadu 2.4. Skorzystamy wigc z obliczonej
tam wartosci pojemnosci cieplnej odniesionej do gazu idealnego, ¢, = 87,74 J/(mol'K),
oraz wartosci 7, = 1,233 1 P, = 0,325. Warto$¢ wspodlczynnika acentrycznego propenu
wynosi 0,144.

Z tabel Lee—Kesslera dla podanych parametrow zredukowanych odczytujemy na-
stepujace wartosci:

NG o\
r_r =038, |-£—2| =0533
R R
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Podobnie jak w przyktadzie 2.4 obliczamy roznicg ¢, — ¢,

: ) O
Cp—Cp Z(Cp—cp) —a)(cp—cp)
= 0,381-8314 + 0,144 - 0,533 - 8,314 = 381 J/(mol - K)

¢, = 87,74 + 3,8 = 91,54 J/(mol K).

Wartos$¢ ta jest w przyblizeniu zgodna z warto$cia otrzymana w przykladzie 2.4
(91,7 J/(mol-K)).






Rozdziat 5

Rownowaga chemiczna

Procesy chemiczne izotermiczno-izobaryczne charakteryzuje potencjal termody-
namiczny G (energia swobodna Gibbsa, entalpia swobodna). Jest on ich sita moto-
ryczna. W procesach samorzutnych potencjat G zmniejsza si¢, dazac do wartosci mi-
nimalnej. Zmiana potencjatu nie zalezy od drogi procesu chemicznego i wynosi:

AG(p,T) = vaﬂi(p,T) (5.1)

gdzie y; jest potencjalem chemicznym reagenta i, v; — wspotczynnikiem stechiome-
trycznym tego reagenta. Potencjat chemiczny sktadnika w mieszaninie gazow wyraza
zaleznos¢:

#(p.T) = ﬂf(T)+RT1n(pico,~j (5.2)
P

gdzie ¢; jest wspolczynnikiem lotnosci (aktywnosci cisnieniowej, fugatywnosci)
sktadnika i. Indeks ° oznacza stan gazu doskonalego pod cisnieniem p° w dowolne;j
temperaturze. Wprowadzenie wspotczynnikoéw aktywnosci

e umozliwia zachowanie tej samej postaci wyrazenia okreslajacego potencjat
chemiczny sktadnika w roztworze doskonatym i rzeczywistym,

e umozliwia scharakteryzowanie roznic we wtasciwosciach tych roztworow.

Po zastosowaniu wzoru (5.2) do obliczenia zmiany entalpii swobodnej reakcji
W roztworze gazowym otrzymuje si¢

AG(p.T) = S vga () + RIS, m(pz qo,-j
i i p

(5.3)

= AG*(T) + RTh{H(pi (pij‘/}

i \P
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Zaleznos¢ (5.3) nosi nazwe izotermy van’t Hoffa. Standardowa cz¢$¢ funkcji wyzna-
cza stala rownowagi K,(7)

— AG*(T) = RTInK ,(T) (5.4

Warto$¢ liczbowa stalej K, jest niezalezna od tego, czy rozwaza sig roztwor do-
skonaty czy roztwor rzeczywisty. R6zna w obu przypadkach jest posta¢ prawa dziata-
nia mas. W uktadzie doskonatym ¢,= 11

Vi

p i,e

K, = H[j (5.5)
i \P

natomiast w roztworze rzeczywistym

K, = H(lz’j} [T (5.6)

l

a indeks e odnosi si¢ do stanu rownowagi.

W uktadzie cieklym stan standardowy jest zdefiniowany jako stan sktadnika
w roztworze o st¢zeniu 1 mol/kg rozpuszczalnika (pod dowolnym ci$nieniem, w do-
wolnej temperaturze). Opis stanu réwnowagi jest tu nastepujacy

~AG®(T,p)= RTInK, (T, p) (5.7
W roztworze rzeczywistym

szl_[(

i

leyi”f 589)

gdzie m; oznacza stgzenie w molach sktadnika i w 1 kg rozpuszczalnika, yjest wspot-
czynnikiem aktywnos$ci; w roztworze idealnym rozcienczonym iloczyn wspotczynni-
kow aktywnosci w potegach odpowiednich wspotczynnikow stechiometrycznych jest
rowny 1. Podobnie jak w roztworach gazowych warto$¢ stalej K,, jest taka sama
dla roztworu doskonatego i rzeczywistego.

Zatozenie doskonatosci roztworu cieklego, w roztworach nieelektrolitow a zwlaszcza
w roztworach elektrolitow jest bardzo ryzykowne. Praktyczne znaczenie tego typu obli-
czen jest bardzo ograniczone.

mi,e
@
m

5.1. Obliczanie AG°(T) lub K,(T)

Obliczanie standardowe;j entalpii swobodnej reakeji chemicznej AG, ,w tempera-

turze T wykonuje si¢ w dwoéch etapach. W pierwszym etapie korzysta si¢ z odczyta-
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nych w tablicach wielko$ci AG®° reakcji tworzenia substratow i produktow; wielkosci
te najczesciej sa podane dla temperatury 298 K

AG;,298 = AG':W.prod.,298 - AG:W.sub.,298 (5.1.1)

oraz wartosci entalpii reakcji tworzenia AG,, substratow i produktow (w temperaturze

298 K) oraz standardowej entropii S, substratow i produktow (w temperaturze 298 K).
Woéweczas, zgodnie z definicja funkcji G

AG;, 595 = AH | 595 — 298AS, 19 (5.1.2)
w ktorej standardowe zmiany entalpii i entropii reakcji sa wyrazone wzorami

AH | ho5 = Z ViAH ;i 505 (5.1.3)

AS; 25 = ZViSiO,298 (5.1.4)

W drugim etapie uwzglednia si¢ zmiang pojemnosci cieplnej reagentow Ac, oraz
efekty cieplne zachodzacych przemian fazowych AH,; 1 oblicza si¢ warto$¢
AG, w zadanej temperaturze T

AG:, = AH; , - TAS; , (5.1.5)

lub po rozpisaniu:
e w uktadzie bez przemiany fazowej w zakresie temperatur od 298 do T

: : T  Ac, ()
AG, 7 = AH, 505 = TAS, 505 + IACp(T) dT — TJ-TdT (5.1.6)
298 298

e w razie przemiany fazowej reagenta i w temperaturze 7

T
AG:,T = AH:,ZQS _TAS:,z% + IACp(T)dT"’ViAHO (Tl)

pfii
298
T T o
+[Ac,(T)dT =T [Ac,(T)dT - Tv, At (7)) (5.1.7)
7 298 Tl
T
_TJ'ACP_(T)dT
. T

przy czym Ac, = 2 V¢, .
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Obliczenie wymaga znajomosci funkcji ¢,(7) w calym rozpatrywanym zakresie
temperatury.
W ujeciu Szwarcmana i Tiomkina réwn. (5.15) przybiera postac:

AG, ;= AH:,298 — TAS, 504
-T [aMo(T) + M(T) + yM,(T) + 5M72(T)]

(5.1.8)

warto$ci M{(T) sa stabelaryzowanymi funkcjami temperatury, natomiast wspotczynni-
ki o, B, y1 6 wystgpuja w zalezno$ci temperaturowej funkcji okreslajacej zmiang po-
jemnosci cieplnej mieszaniny reagujacej

Ac, =a+ BT +yT? + 6T (5.1.9)

Przyklad 5.1. Wyprowadzi¢ zalezno$¢ zmiany entalpii swobodnej od temperatury
w reakcji konwersji metanu para wodna

CH, + H,0 = CO + 3H,

Dane sa:

e standardowe entalpie tworzenia w temperaturze 298 K w J/mol

AH(, oy, = —T4898 ,AH |,y o = —24989,AH | o = —110599

e standardowe entropie w temperaturze 298 K w J/(mol-K)

Scu, =186,19,8y o =188,87,8¢, =198,08,5y =130,67

e zmiana pojemnosci cieplnej reagentoéw w J/(mol-K)

Ac, = 68,031-7,507-107T +1,79-10°T">

Rozwigzanie. Zalezno$¢ (5.14) mozna rozpisa¢ nastgpujaco, uwzgledniajac funk-
cjg Acy(T),

AG; ;= AH; 505 — TAS; 105 + JT'Acp (T)dr - T TACPT(T) dT

298 298

T T
= AH 5 — TAS, 05 + J'(a + BT +yT?)dT —T j(;{ + B+ )/T) dT

298 298
2 3
— AH o —298q - 298 5 298" oriar L2 T
’ 2 3 2 6

2
+ T(— AS 05 + a1+ 1n298) + 2983 + % 7)

= AH; —aTlnT—'sz —%T3 +JT
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Wielkosci pomocnicze AH, iJsa w omawianej reakcji rowne

298 298°
Ig_
2 3

298*

AH; = AH. o, —298a — ¥

298°

=206288-298-68,031+ 7,507-107% — 1,79-107° =189 281

2
J = =4S 00 +a (1+1n298) + 2983 + % = 219,005

Poszukiwana zalezno$¢ przyjmuje postac

AG;, =189281 — 68,0317 InT +3,754-107°T">
(5.1.10)
~2,983-107°T% + 219,005 T

W postaci rownania Szwarcmana i Tiomkina otrzymuje si¢
AG; ; = 206288 — 215,03T
—T(68,031M,(T) — 7,507 - 10> M ,(T) + 1,79 - 10> M, ()

Entalpia swobodna reakcji jest tu wyrazona w J/mol.
Jesli znana jest zaleznos¢ AG, ;- ,0d temperatury, to z definicji stalej rtownowagi K,

AG*(T) = -RTInK ,(T) (5.1.11)

wynika rowniez zalezno$¢ K, od temperatury. Z réwnania (5.1.11) mozna zatem wy-
znaczy¢ stata rownowagi K, jesli znana jest zaleznos¢ AG:,T(T ). I odwrotnie, do-
$wiadczalne wartosci statej rownowagi K, obliczone z rownowagowych stgzen moga

by¢ wykorzystane do okreslenia zaleznosci K,(7), a tym samym rowniez zalezno$ci
AG°(T). Postgpowanie takie ilustruje ponizszy przyktad.

Przyklad 5.2. Na podstawie do§wiadczalnych wartosci statej rownowagi reakcji
konwersji metanu para wodna oraz znanej zaleznosci Ac,(T) wyprowadzi¢ zaleznos¢

entalpii swobodnej reakcji od temperatury.

Dane:
T 673 703 723 744 763
logk, -3,74 -3,02 -2,56 2,12 -1,76

Ac, = 68,031 —7,507-10°T + 1,79-10°T° [J]
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Rozwigzanie. Zalezno$¢ wyprowadzona w przyktadzie 5.1, zawierajaca dwie stale
AH iJ

AG", = AH: —aTInT - P12 X734 r
’ 2 6
moze zosta¢ przepisana w postaci

AG, L amr+ BV AL
T 2 6 T
lub
AH,
T

“RnK, +anT+ 20 L2 2B

2 6
Lewa strona ostatniej rownosci, ktora oznaczymy przez Y, jest liniowa funkcja od-
wrotnosci temperatury. Mozna wigc napisac:

Y=aX+b

gdzie X = 1000/7, a wartosci Y sg zadane w okreslonej temperaturze.

Wspotczynniki tej prostej mozna wyznaczy¢é metoda najmniejszych kwadratow.
Z obliczen otrzymuje si¢ a = 185 952,5 oraz b = 214,553. Poszukiwana zaleznos¢
przybiera zatem postac

AG;, = 185952,5 —156,6741T log T + 3,754 - 10T
(5.1.12)
—2,983-107°T° + 214,553T

Zalezno$¢ ta rozni si¢ nieco od zaleznosci wyprowadzonej w przykladzie 5.1; r6z-
nice sa zwigzane z doktadnoscia danych. Mozna si¢ spodziewacé, ze z zaleznosci (5.20)
oszacujemy entalpi¢ swobodna reakcji z najwigksza doktadnoscia.

Roéwnanie to tatwo przeksztalci¢, tak aby otrzymac zaleznos¢ statej rownowagi od
temperatury:

logK, = - 2108 1 81810g T~ 1,96 -10°T + 1,56 - 107 T* — 11,201 (5.1.13)
T

Niektore zrodla literaturowe podaja zaleznos¢ tego typu dla wielu reakcji o zna-
czeniu praktycznym.

5.2. Obliczanie stezenia w stanie rownowagi

Do obliczania utamkéw molowych reagentow w stanie rownowagi korzysta si¢
z wartoSci stalej rownowagi K, oraz z zaleznosci migdzy statymi K, 1 K,
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S,
e e
p i

w ktorej p° oznacza ci$nienie standardowe, p jest cisnieniem catkowitym.

W rzeczywistych roztworach gazowych nalezy zna¢ wartoSci wspotczynnikow
lotnosci ¢ W roztworze doskonalym wspotczynniki te sa rowne 1.

W celu wykonania obliczen wygodnie jest ustali¢ umowna liczbe moli jednego
z reagentow na poczatku reakcji jako rowna 1. Liczby moli pozostalych reagentow
wynikaja wowczas ze stechiometrii reakcji i poczatkowej liczby moli substratow.
W pojedynczej reakcji wystarczy zapisa¢ utamki molowe za pomoca jednej zmienne;j.
W uktadzie dwoch lub wigkszej liczby reakcji niezaleznych trzeba wprowadzi¢ dwie
lub wigksza liczbe zmiennych. W ten sposob oblicza si¢ catkowita liczbg moli i utam-
ki molowe, a nastgpnie rozpisuje lewa strong wyrazenia (5.22) i rozwiazuje rOwnanie
algebraiczne (lub uktad rownan).

Przyklad 5.3. W procesie syntezy amoniaku:
N, +3H, =2 NH,
standardowa entalpia swobodna w temperaturze 1000 K wynosi 122,9 kJ/mol. Zbada¢

stany rownowagi tej reakcji w stechiometrycznej mieszaninie azotowo-wodorowe;j,
w zakresie ci$nienia od 0.1 do 100 MPa.

Rozwigzanie. Obliczenia odniesiono do mieszaniny 1 mola azotu i 3 moli wodoru.
Oznaczajac przez x liczbg moli przereagowanego azotu mozemy napisac:

N, + 3H, = 2NH,
1-x 3(1 -x) 2x

Podane liczby moli odnosza si¢ do dowolnego momentu reakcji. W szczegodlnosci
rowniez do stanu rOwnowagi; rownowagowa warto$¢ zmiennej X 0znaczono X.. Suma-
ryczna liczba moli wynosi 4 — 2 x.. Izotermg van’t Hoffa (5.3) zapisuje si¢ w postaci:

AG(p,x,)=AG(1000)+ 1000R[—31n(ﬂ£0j
4-2x, p

B L I P W (0
4-2x, p 4-2x,p

W stanie rownowagi AG =0; rownowagowa wielko$§¢ zmiennej x. obliczona
z powyzszego rownania dla roznych wartos$ci ci§nienia wynosi:

(5.2.2)
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p, MPa 0,1 1 10 100

Xe 4-10* 4-10” 3,810% 0,255
Wida¢ bardzo duzy wplyw ci$nienia. Niezwykle silny jest tez wplyw temperatury.
Obnizenie temperatury z 1000 do 700 K (AG® = 53,73 kJ / mol) sprawia, ze x, =
0,338 pod cisnieniem p = 10 MPa i x, = 0.731 pod cisnieniem p = 100 MPa.

Przyklad 5.4. Okresli¢ oczekiwany, rownowagowy sktad mieszaniny reagujacej
W procesie syntezy amoniaku ze stechiometrycznej mieszanki azotowo-wodorowej, w
temperaturze 1000 K i pod ci$nieniem 100 MPa.

Rozwigzanie. Nalezy zastosowa¢ wyrazenie (5.6) odnoszace si¢ do roztworu
rzeczywistego:

(pNH3 / p 0)2 (/’12\/113

K = (5.2.3)
p 3
(. /2" Npw, /) ©x. 90,
Wspotczynniki lotno$ci mozna oszacowac ze wzoru:
9 P 6
ng=—-"—{1-— 52.4
MNPE T( T] Y

gdzie P, i T, sa zmiennymi zredukowanymi. Zmienne te w warunkach zadania oraz
obliczone warto$ci wspdtczynnikow lotnosci zestawiono ponizej:

H,: T,=1000/(333+8)=24,2 P, =100/(1,37+0,8) = 46,1 @ =114
N, : 1000/126,1 = 7,9 100/3,39 = 29,5 1,27
NH; : 1000/405,6 = 2.5 100/11,3 = 8,85 1,00

Rozpisujac wyrazenie na stala rownowagi w stechiometrycznej mieszance Surowcow
otrzymuje si¢

4 x*(4-2xY(P°
K, = _M = 0,531
27 (1-x,) P
gdzie K, = 3,8:107. Ktadac p = 100, pO = 0,1 MPa wyznacza si¢ x. = 0,31. Utamek
molowy amoniaku w mieszaninie reagujacej wynosi ok. 0,18.
Przyklad 5.5. Reakcja odwodornienia etylobenzenu do styrenu:
CH,-CH,-CH, _ CH,-CH=CH,+H,

«—
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przebiega na katalizatorze w temperaturze 560°C. Stata rownowagi K, = 0,099. Oceni¢
rOwnowagowy stopien przemiany w warunkach pracy pod ci$nieniem
atmosferycznym oraz pod ci$nieniem zmniejszonym.

Rozwigzanie.

L. zasilanie reaktora czystym etylobenzenem pod ci$nieniem 0,1 MPa.
Z 1 mola etylobenzenu otrzymuje si¢ oo moli styrenu, tj.

Et 7 St+ W

“—

l1-a o o

Sumaryczna liczba moli mieszaniny reagujacej wynosi l+a. Wyrazenie na stata
rownowagi K, jest postaci (5.5):
2

a
K, =" ﬁ (5.2.5)

W warunkach gdy p = p°’ otrzymuje si¢ a. = 0,3. Stopien przereagowania jest wiec
stosunkowo maty. Wiadomo z reguly przekory, ze wzrostowi wielkosci a sprzyja
obnizenie cisnienia. Na przyktad, dwukrotne zmniejszenie ciSnienia powoduje
zwigkszenie roéwnowagowego stopnia przereagowania do warto$ci ok. 0,4,
pieciokrotne — do wartosci ok. 0,58, dziesigciokrotne — do wartosci a. = 0,7.
Realizacja procesu w warunkach podcisnienia jest jednak wyjatkowo trudna. Dlatego
tez rozwazono inny sposob obnizenia ci$nienia parcjalnego mieszaniny reagujacej.

II. zasilanie reaktora mieszanina etylobenzenu i pary wodnej pod ci$nieniem 0,1 MPa.
Zatozono, ze mieszanina zasilajaca reaktor sktada si¢ z etylobenzenu i pary wodnej
w proporcji 10 moli pary/1 mol etylobenzenu. Jak poprzednio, z 1 mola etylobenzenu
otrzymuje si¢ o moli styrenu ale, w odroznieniu od wariantu opisanego w punkcie 1.,
sumaryczna liczba moli mieszaniny reagujacej wynosi tym razem 16 + a. Wyrazenie
na stata rownowagi przybiera postac:

2

o p
K = e £
" (l-a)l6+a,)p’

(5.2.6)

skad a. = 0,63.
Zwigkszenie stosunku: para wodna/etylobenzen do 20 pozwala na dalsze zwigkszenie
stopnia przereagowania do ok. 0,74.

Stosowanie pary wodnej lub innego skladnika rozcienczajacego mieszaning
reagujaca jest zabiegiem spotykanym w realizacji wielu reakcji rozkladu. W naszym
przyktadzie, zastosowanie pary wodnej o odpowiedniej temperaturze i w odpowiedniej
iloéci, umozliwia adiabatyczna realizacj¢ omawianego procesu. Para wodna
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przeciwdziala rowniez wywiazywaniu si¢ sadzy na katalizatorze oraz w innych
aparatach np. wymiennikach ciepta.

Czgsto spotykanym rozwigzaniem jest stosowanie nadmiaru jednego z reagentow.
[lustruje to ponizszy przyktad

Przyklad 5.6. Para wodna i metan w mieszaninie o stosunku molowym 5:1
wchodza do reaktora w temperaturze 850 K pod ci$nieniem 0,1 MPa. Obliczy¢ sktad
przereagowanych gazow, jezeli zatozymy, ze osiagany jest stan rownowagi wzgledem
nastepujacych reakcji:

CH, + H,0 = CO + 3H, (1

CO +H,0 =CO, +H, 2)

State rownowagi tych reakcji wynosza: K,; = 0,574, K, = 2,21.

Rozwigzanie. Obliczenia zostang wykonane dla mieszaniny zawierajacej poczat-
kowo 1 mol metanu (i 5 moli pary wodnej). Jesli przez x oznaczymy liczbe moli tlen-
ku wegla powstajaca w reakcji (1), a przez y — liczbe moli powstajacego dwutlenku
wegla, to liczby moli poszczegolnych reagentow w stanie rownowagi beda wynosic:

oo =X—Y, Ney, =1-x, nyog=5-x-y
ny, =3x+y, neo, =Y, Neg =X

Sumaryczna liczba moli wynosi 6 + 2x. Utamki molowe w stanie rownowagi sa
zatem nastepujace:

1—x xX—y
X = N X = D
Mo’ 7Y 64 2x

5-x—-y 3x+y h%
Xu,0 = Xy, = > Xco, T

6+ 2x 6+ 2x 6+ 2x

Wyrazenia okreslajace stale rownowagi przybieraja nastgpujaca posta¢ (K.= K,
gdyzp =p° o= 1)

RGP0 IC L oo : (5.2.7)
(1-x)(5-x-y)(6+2x)

= y(Bx+y) (5.2.8)
(x=)(5-x-»)

Rozwiazanie powyzszego uktadu rownan daje x = 0,92 oraz y = 0,65. Utamki mo-
lowe sktadnikow mieszaniny poreakcyjnej sa wigc rowne

‘xCH4,e = 0?0109 xCO,e = 0,034, xHZO,e = 09438,

Xy, e = 0,435, Xco,.e = 0,083
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Przyklad 5.7. Okresli¢c rownowagowy sktad mieszaniny w procesie krakowania
cykloheksanu w temperaturze 783 K pod ci$nieniem 4,1 MPa. Do reaktora wprowadza
si¢ mieszaning cykloheksanu i wodoru w stosunku molowym 1:4. Stale rownowagi

zachodzacych reakcji
C¢H,, = C¢Hg + 3H, (1)
C¢H,, = CsH,CH; (2)
wynosza K, = 1,01-106, K,»=6,6.
Rozwigzanie. Obliczenia odniesiono do 1 mola cykloheksanu wprowadzanego do

reaktora. Jesli w reakcji (1) przereagowato z moli cykloheksanu, a w reakcji (2)
y moli, to liczby moli poszczegdlnych reagentéw wynosza:

cykloheksanu 1—z-y,
benzenu z,

metylocyklopentanu y,

wodoru 4+3z.

Sumaryczna liczba moli jest rowna 5 + 3z. Utamki molowe w mieszaninie wynosza:
_l-z-y _ Y _ .z _4+3z

Feta = 543z oo, 5+3z ety = 5+3z 513,

Wyrazenia okreslajace stala rownowagi K, reakcji (1) i (2) przyjma nastgpujaca postac
(rown. (5.2.1)):

3 -3
z(@+32) =101 10"(4’1j L‘z (5.2.9)
l-z-y (5+3z2) 0.1)  @cuoy
Y g6 Peie (5.2.10)
l-y-z PcnycH,

Wspotczynniki lotnosci cykloheksanu, benzenu i wodoru odczytujemy z wykresu
uniwersalnego dla temperatury zredukowanej i cisnienia zredukowanego podanego

w tabeli 5.1:

Tabela 5.1. Wielkosci pomocnicze do wyznaczenia wspotczynnikow lotnosci

Sktadnik Temperatura Cisnienie | Temperatura Cisnienie Wspotczynnik
mieszani- krytyczna krytyczne | zredukowana | zredukowane lotnosci
ny
H, 333+8 1,28 +0,8 19 1,97 1,25
CHy 561 4,77 1,4 0,86 0,9
CeH,n 554 4,04 1,4 1.,01 0,9
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Przyjeto, ze wspotczynnik lotnosci dla metylocyklopentanu wynosi 0,9.

Podstawiajac wartosci wspotczynnikow lotnosci do rownan (5.2.4) i (5.2.5) i roz-
wiazujac otrzymany uktad réwnan, znaleziono wartosci; z = 0,614 i y = 0,335. Row-
nowagowy sktad mieszaniny jest wigc nastgpujacy (w % obj.): 85,3% H,, 9,0% C¢Hs,
4,9% CsHoCH3 1 0,8% CgHy».

Przyklad 5.8. Mieszaning gazow o sktadzie 14% obj. SO,, 7% obj. O, 1 79% obj. Ny,
otrzymang w procesie prazenia pirytu, poddano utlenianiu na katalizatorze zgodnie
z reakcja:

S0, + Lo, =so,
2

Temperatura wprowadzanej mieszaniny wynosi 803 K, ci$nienie — 0,1 MPa. Osza-
cowac temperaturg produktow, jesli zatozy si¢ adiabatyczny przebieg procesu. Dane
do obliczen:

e standardowa entalpia tworzenia SO, w temperaturze 298 K wynosi —297,3 kJ/mol,
SO; zas —395,75 kJ/mol,

e molowe ciepla sktadnikow mieszaniny w J/(mol-K):

C,s0, = 47,77+ 718-10°T —8,57-10°T
Cps0, =574 +2,68-107°T —131-10°T
Cho, =3621+846-107T —4315-10°T
c,x, =27.86+419-10°T

e wartosci logarytmu statej rownowagi K, w r6znych temperaturach:

I, K 801 852 900 953 1000 1062 1105 1170
logK, 1,496 1,141 0,816 0,510 0,268 -0,020 -0,208 —0,446

Rozwigzanie. Obliczenia wykonano dla ilosci gazu wprowadzanego do reaktora,
ktora odpowiada 1 molowi dwutlenku siarki.
e [los¢ ciepta potrzebna do ogrzania mieszaniny reagentow do temperatury 7'

T
- 79
0=10" J-(cp,SOZ +0,5¢,0, + Mcp,szdT =

803

T
107 [(223,28 431271077 - 10,73 10°7 )T = (5.2.11)

803

— 189,35 +223,33-107°T + 15,64 -10°°T* + 10737 " [kJ]
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e Cieplo reakcji w temperaturze 7*
T
AH; ;= =39575+ 2973+ 107 [ (¢, 50, = €,50, = 0.5¢,.0, )dT =
o8 (5.2.12)
— 94,65 -8,46-107°T + 9,59 -10°°T? + 2357 " [kJ/mol]

e Wyrazenie okreslajace zalezno$¢ stalej rownowagi od stopnia przereagowania

W stanie rownowagi:
a f
K, = 7,15 - 0,5 (5.2.13)
(1-a)+0,5-0,5x

a jest stopniem przereagowania dwutlenku siarki, wielko$¢ 7,15 — 0,5« jest suma-
ryczna liczba moli mieszaniny reagentow.

W warunkach zadania ciepto wydzielone w reakcji zostaje zuzyte do ogrzania mie-
szaniny reagentow do temperatury 7. Spelniona jest wigc rownos¢

@ AH;, = Q (5.2.14)

W powyzszym rownaniu bilansu cieplnego wszystkie trzy wielkosci sa zalezne od
temperatury. Przyjetej temperaturze odpowiada okreslona warto$¢ stalej rownowagi
K,. Jej z kolei odpowiada pewna wartos¢ . Metoda prob mozna wskaza¢ taka parg,
(T ,a), dla ktorej bedzie spetione rownanie bilansowe (5.2.9).

Postepujac w ten sposob, znaleziono nastgpujace wartosci: 7=970 K, oo = 0,35. W
rzeczywistosci temperatura kontaktu begdzie nizsza z powodu nieuniknionych strat
cieplnych oraz nie osiagania sktadu rownowagowego (skonczony czas reakcji).

Reakcja utleniania dwutlenku siarki jest reakcja egzotermiczng. Stan rownowagi
jest przesunigty w kierunku produktu reakcji w nizszej temperaturze. Korzystnym jest
wigc stosowanie niskiej temperatury realizacji procesu. Z drugiej strony, zabezpiecze-
nie odpowiedniej szybkosci reakcji chemicznej wymaga zastosowania odpowiedniej, z
reguly wyzszej — niz wynika to z ogladu termodynamicznego — temperatury, nawet w
przypadku uzycia katalizatora. Zatem temperatura musi by¢ dobierana w sposob naj-
korzystniejszy w zmieniajacych si¢ warunkach sktadu mieszaniny reagujacej i wywia-
zywanego ciepta. Zagadnienie wymaga rozwiazania technicznego zapewniajacego
optymalna temperatur¢. Wprowadzenie do zagadnienia przedstawiono ponizej i zilu-
strowano przyktadem 5.9.

5.3. Wybor temperatury procesu

Zmiang standardowego potencjatu termodynamicznego, przedstawi¢ mozna za po-
$rednictwem zmiany entalpii A H’i entropii A S° reakcji:
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AG., = AH; , —TAS' , (5.3.1)

4

Podstawiajac te¢ zalezno$¢ do roéwnania (5.4) definiujacego stala rownowagi,
otrzymuje si¢

0 0
A A5 o
RT R

Jesli zalozy si¢ stale (Srednie) wartoSci zmiany entalpii i entropii to ostatnia
zalezno$¢ jest tozsama ze scatkowana postacia izobary van’t Hoffa

danp B AH’
dT  RT>

(5.3.3)

gdzie A H' stanowi efekt cieplny reakcji.

W reakcji endotermicznej A H’, > 0 logarytm stalej rownowagi jest rosnaca
funkcja temperatury. Oznacza to, Ze wzrost temperatury powoduje wzrost statej K, co
jest rdwnoznaczne z przesunigciem rownowagi w kierunku produktow. Zatem
korzystne polozenie stanu rownowagi reakcji endotermicznej zapewnia si¢ przez
zwigkszenie temperatury. Na ogot, nastgpuje wowczas zwigkszenie szybkosci reakcji.
Oddziatywanie temperatury jest w tym przypadku jednoznaczne.

W reakcji egzotermicznej jest A H’, < 0; wzrost temperatury powoduje wzrost
wartosci A G°/(RT) i tym samym przesuniecie rownowagi na korzy$é substratow.
Korzystne potozenie stanu rownowagi reakcji egzotermicznej zapewnia si¢ obnizajac
temperaturg. W nizszej temperaturze szybkos$¢ reakcji moze okazaé si¢ zbyt niska;
temperaturg nalezy wigc dobiera¢ optymalnie.

Przestanki powyzszych wnioskow od strony termodynamicznej, sa jakosciowo
zawarte w regule przekory. Ograniczenia wynikajace ze zbyt niskiej szybkosci reakcji
wynikaja z analizy kinetyczne;j.

Przyklad 5.9. W reakcji odwracalne;j
AP
zalezno$¢ statej rownowagi K. od temperatury jest nastgpujaca
log K, = —11,95 + 3240 (5.3.4)
T
W jakiej temperaturze w zakresie 290-350 K nalezy realizowac przemiang A w P,

aby uzyska¢ maksymalna wydajnos$¢? Przyjac, ze stezenie poczatkowe substratu wy-
nosi 1, a stezenie poczatkowe produktu jest rowne zeru.
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Rozwigzanie. Dla zadanej temperatury z zaleznosci (5.2.10) mozna obliczy¢ war-
tosci statej rownowagi K, a nastgpnie z rownania

C
K, =—"¢ (5.3.5)
1 - cP,e

rownowagowe stezenie produktu. Wartosci te sa nastepujace:

T 290 300 310 320 330 340 350
K. 4327 1525 575 2304 0976 0,435 0,203
G 0977 0938 0,852 0,697 0,494 0,303 0,169

Jak wida¢, stopien przemiany maleje wraz ze wzrostem temperatury. W wyzszej
temperaturze nie mozna otrzyma¢ wysokiego stopnia przemiany. Z drugiej strony
jednak czesto zdarza sig, ze w nizszej temperaturze szybkos¢ reakcji moze okazac sie
zbyt mata, aby reakcja przebiegala z dobra wydajnoscia.

Zaleznos$¢ c,. od temperatury taka jak w podanym przykfadzie jest charaktery-
styczna dla egzotermicznych reakcji odwracalnych. Wybodr temperatury jest zatem
typowym zadaniem optymalizacyjnym (patrz ciag dalszy przyktadu — przyktad 7.12).

Obecnie dostepne sa profesjonalne programy, z baza danych fizykochemicznych i
efektywnymi metodami obliczania wielko$ci charakteryzujacych uktad chemiczny w
stanie rownowagi. Program HSC Chemistry; nazwa wskazuje na stosowane i oblicza-
ne wielkosci: entalpi¢ H, entropig S, ciepto wlasciwe C (w zasadzie C,), umozliwia
m.in. sporzadzanie bilansow materialowych i cieplnych, obliczanie sktadu rownowa-
gowego, wykreslanie diagramow entalpii swobodnej A G reakcji w funkcji sktadu.






Rozdziat 6

Kinetyka reakcji chemicznych

6.1. Szybkos¢ reakcji chemicznej

Szybkos¢ reakcji chemicznej r wyraza si¢ jako zmiang liczby moli reagenta przy-
padajaca na jednostke czasu i jednostke objetosci ukladu reagujacego badz po-
wierzchni (lub masy), na ktorej reakcja zachodzi.

W uktadzie o jednorodnej temperaturze, cisnieniu i sktadzie z pojedyncza reakcja
chemiczna najczgsciej jest stosowana nastgpujaca definicja szybkosci:

1 1dn

r=-—-= (6.1.1)
v, V dt

gdzie n; jest liczba moli i-tego reagenta (produktu), v; jego wspotczynnikiem stechio-
metrycznym, V za$ objetoscia uktadu. Jesli objetos¢ uktadu nie zmienia si¢ podczas
reakcji, to z definicji (6.1.1) otrzymamy szybko$¢ zmiany st¢zenia reagenta:
1l dg
v, dt

=

(6.1.2)

Tak zdefiniowana szybko$¢ reakcji » moze by¢ odniesiona do dowolnego reagenta;
reakcja chemiczna jest wowczas albo reakcja elementarng albo stechiometrycznie prosta.

Reakcja jest reakcja elementarna, jesli uznaje sig, ze zachodzi ona w akcie od-
dziatywania reagentéw na poziomie molekularnym, tak jak zapisano w jej rownaniu
stechiometrycznym. Reakcja stechiometrycznie prosta to taka reakcja, ktorej postep
mozna opisa¢ za posrednictwem jednej zmiennej, np. stopnia przereagowania. Zazwy-
czaj mechanizm reakcji prostej stechiometrycznie jest ztozony i w rzeczywisto$ci na-
lezy ona do reakcji ztozonych. Ma jednak ona m.in. t¢ wtasciwos¢, ze mozna dla niej
zdefiniowac szybkos¢ reakcji 7.
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Dla wszystkich innych reakcji ztozonych nie istnieje pojecie szybkosci reakcji zde-
finiowanej rownaniem (6.1.2) odnoszacym si¢ do calej reakcji ztozone;.

Reakcja ztozona zachodzi w kolejnych etapach, najczgsciej z udziatem wielu pro-
duktéw przejsciowych, zwykle nie wystepujacych w rownaniu reakcji. Zaktada sig, ze
kazdy etap jest reakcja elementarna. W opisie kinetycznym przyjmuje si¢, ze szybkos¢
kazdej reakcji elementarnej jest taka sama zarowno w ukladzie wielu innych reakcji
elementarnych, jak i w izolowanej reakcji elementarnej. Opisuje ja uktad réwnan roz-
niczkowych okreslajacych szybko$¢ zmian stgzenia wszystkich sktadnikéw mieszani-
ny reagujacej. Niekiedy uktad ten mozna mniej lub bardziej uproscié, a czasami nawet
sprowadzi¢ do pojedynczego roOwnania, opisujacego najczesciej szybko$¢ nagroma-
dzania produktu. Jest to wtedy tzw. zalezno$¢ makrokinetyczna danej reakcji ztozone;j.
Czegsto jednak okreslenia szybkos¢ reakcji uzywa si¢ potocznie rowniez w odniesieniu
do reakcji ztozonych.

Szybkos¢ reakceji chemicznej pojedynczej, a takze szybkos$¢ zmian stgzen sktadni-
kéw uczestniczacych w reakeji ztozonej wyrazone przez szybkos¢ reakcji elementar-
nych sktadajacych si¢ na przemiang zaleza od chwilowego stgzenia substratow
(i produktéw) oraz od temperatury.

6.2. Zaleznos¢ szybkosci reakcji od stezenia

Szybkos¢ reakeji elementarnej jest proporcjonalna do stgzenia reagenta w potgdze od-
powiadajacej wartosci bezwzglednej jego wspotczynnika stechiometrycznego. W reakcji
przebiegajacej z lewej do prawej strony réwnania szybkos¢ reakcji elementarnej wynosi:

r=k]]e™ (6.2.1)

Indeks i dotyczy substratow.
Podobnie w reakcji przebiegajacej w kierunku przeciwnym wyrazenie to przyj-
muje postac:

r=k J]e" (6.2.2)

przy czym indeks i odnosi si¢ teraz do produktéw analizowanej reakcji. Wypadkowa
szybkos¢ odwracalnej reakcji elementarnej jest roznica jej szybkosci w obu kierun-
kach i zaleznie od molekularnosci reakcji wynosi:

e w reakcji jednoczasteczkowej
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r= _des = dcp = kicg —k_icp
dt dt
e w reakcji dwuczasteczkowej
kl
S+R 5 2p

k-1

dcg deg _ 1dep

y = — = —

dt dt 2 dt

_ 2
= kicger —k_jcp

e w reakcji trojczasteczkowe;j

Ky

2S+ RS 2P+ T
Je-1

ldcg dcp ldcp dcyp ) )
. - _ =— = =k,cocp —k_che
2 dt dt 2 dt dr U8R U

W przyktadach tych rzad reakcji w obu kierunkach jest taki sam. Reakcja jedno-
czasteczkowa jest pierwszego rzedu, dwuczasteczkowa drugiego rzedu, trojczastecz-
kowa za$ — trzeciego rzedu. Z kolei np. reakcja:

_)
2HI 2 Hy +J+]

jest drugiego rzedu, gdy przebiega z lewej strony do prawej i trzeciego rzedu w kie-
runku przeciwnym.

Kazdej reakcji elementarnej jest przypisane jednoznacznie wyrazenie okreslajace
jej szybkos¢. Mozna je zastosowac do opisu kinetycznego reakcji ztozonych w sposob
scisty (omowiony dalej) lub z duzym przyblizeniem.

Formalnie niektdre reakcje ztozone mozna opisa¢ za pomoca réwnan kinetycznych
(6.2.1) 1 (6.2.2). Wyktadniki potggowe przy stezeniach nie sa wtedy wspdtczynnikami
stechiometrycznymi, lecz pewnymi liczbami catkowitymi lub wymiernymi. Szybkosé¢
zanikania substratow reakcji 7

K
A+B—->C+D
bywa opisywana rownaniami do$§wiadczalnymi w postaci:
r, = kelcheled (6.2.3)

w ktorych wyktadniki o, f, 7, o stanowia rzad (reakcji) ze wzgledu na reagenty A, B,
C i D. Ich suma jest rzgdem reakcji. Zarowno rzedy czastkowe, jak i rzad catej reakcji
moga by¢ dodatnie, ujemne, catkowite lub utamkowe, takze rowne zeru. Przykladami
takiego ujecia moga by¢ nastepujace zaleznosci:
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r, = keyo, wreakeji2N,05 — 4NO, + O,
r, = ky/cso, ¢, Wreakeji 280, + O, — 280,
r, = ke, w reakcji 2NO, — 2NO + O,

r, = keeocds wreakeji CO + Cl, — COCI,

r, = ke, cyow reakeji 2NO + O, — 2NO,

Zastosowanie tego typu zaleznos$ci doswiadczalnych jest zwykle ograniczone do
pewnego zakresu skladu i temperatury. Wady tej nie maja zalezno$ci kinetyczne opi-
sujace przebieg reakcji elementarnych, podobnie jak zaleznosci opisujace przebieg
reakcji ztozonej, w ktorych wykorzystano roéwnania szybkosci reakcji elementarnych.
Ta cecha zalezno$ci makrokinetycznych umozliwia sprawdzenie, czy poprawnie zalo-
zono mechanizm reakcji.

W rzeczywistosci w uktadzie reagujacym przebiega wiele reakcji chemicznych. Sa to
czesto reakcje rownolegle 1 nastepcze; tworzy sig sie¢ reakcji elementarnych. W niekto-
rych przypadkach taka sie¢, nawet do§¢ ztozona, mozna opisa¢ za pomoca do$¢ prostego
modelu kinetycznego. Jesli w ujeciu tym szybkos¢ reakcji mozna wyrazi¢ podobnie jak
w reakcji pojedynczej za pomoca jednej zmiennej, np. stezenia produktu lub stopnia
przereagowania, to reakcja zlozona jest reakcja stechiometrycznie prosta.

Przyktadami reakcji stechiometrycznie prostych sa:

e reakcja rozktadu ozonu:

20, =30,
e homogeniczna reakcja katalityczna:
A+B=C

Sa to reakcje zlozone z nastepujacych ciagéw reakcji elementarnych:
e rozpad ozonu

0,+M 2 0,+0°+M, 0,+0°*—>20, (6.2.4)
e tworzenie produktu C w obecnosci katalizatora K

A+K  AK, AK+B — C+K (6.2.5)

Atomy tlenu w reakcji rozktadu ozonu oraz produkt przejsciowy w reakcji katali-
tycznej nie wystepuja w rownaniu sumarycznym reakcji. W pewnych, czgsto typo-
wych dla realizacji tych procesow warunkach cisnienia i temperatury, produkty
przejsciowe wystepuja w uktadzie w bardzo matych stgzeniach. W przyblizeniu moz-
na wigc napisac:
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e Jesli stezenie poczatkowe ozonu jest rowne 2a 1 przez 3x oznaczymy stezenie
tlenu, to chwilowe stgzenie ozonu wyniesie (2a — 2x), gdyz mate stgzenie atomow
tlenu mozna zaniedbaé. Stgzenia substratu i produktu tej reakcji sa wigc powiazane
zmienna x. Szybkos$¢ reakcji rozktadu ozonu bedzie oznacza¢ szybko$¢ zmiany x:

dx
dt

=
gdyz spetniona jest zalezno$¢

_l dC03 N ldCO2
2 dt 3 dt

=

(6.2.6)

e Podobnie, jesli stezenia poczatkowe A i B sa rowne odpowiednio a i b, stezenie
produktu koncowego za$ — x, to aktualne stgzenia substratow (jesli zaniedbamy steze-
nie produktu przejsciowego) wyniosa: (a — x) oraz (b — x). Szybkos¢ reakcji, podobnie
jak poprzednio, bedzie zwiazana z szybkos$cia zmian warto$ci x wobec istnienia naste-
pujacego zwiazku miedzy szybkosciami zmian stezen:

r:_ch z_ch zdcc 6.2.7)
dt dt dt

Reakcje te sa wigc reakcjami stechiometrycznie prostymi, ale tylko wowczas, gdy
mozna zaniedba¢ bardzo mate stezenia produktow przejsciowych.

Zaleznos¢ szybkosci » od stezen reagentdw wyznacza si¢ najczesciej doswiadczalnie.
W pewnych przypadkach mozna t¢ funkcje uzyskaé, odwotujac si¢ do specjalnych zato-
zen co do procesu, np. zalozenia o istnieniu etapu limitujacego szybkos$¢ catej reakcji lub
zalozenia o stacjonarnym stgzeniu produktu (wielu produktow) przejsciowego. Ostatnie z
wymienionych zatozen znane jest pod nazwa metody przyblizenia stanu stacjonarnego.

6.3. Przyblizenie stanu stacjonarnego

W przyblizeniu stanu stacjonarnego zaktada sig, ze po stosunkowo krotkim czasie
od zapoczatkowania reakcji stgzenie produktu przejsciowego osiaga praktycznie stata,
niewielka warto$¢. Zatozenie odnosi si¢ wigc do okreslonego produktu przej$ciowego
— jednego lub kilku, ktérego szybkos$¢ zmian stezenia (lub produktéw) mozna przy-
rownac¢ do zera. W wielu przypadkach zatozenie takie prowadzi do znacznego uprosz-
czenia wyrazenia okre$lajacego szybko$¢ tworzenia produktu gltéwnego (bedzie to
zalezno$¢ makrokinetyczna) lub pozwala wskazac, jaka jest szybkos¢ catej reakcji
ztozonej — reakcji stechiometrycznie proste;j.
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W reakcji rozkladu ozonu (6.2.4) szybkosci reakcji elementarnych (por. p. 6.2) sa
nastgpujace:

1 =kico e — koo, ¢ 0p =k cp (6.3.1)
Szybkos¢ zmiany stgzenia atomow tlenu wynosi:

de,,. 63.2)
= —r D,
dt 1 2

Stacjonarne stgzenie atomow tlenu wyznacza réwnosé: r ~r,. Otrzymuje sig
z niej okreslajace stgzenie atomow tlenu:
k1C03 Cm

c. = (6.3.3)

o
k_ico,enm + kyco,

Wyrazenie to podstawione do dowolnego réwnania okreslajacego r; lub », umoz-
liwia zapisanie zaleznos$ci szybkosci od stezenia trwatych polaczen: ozonu i tlenu
(M oznacza dowolna czasteczke: tlenu, ozonu lub innych substancji w uktadzie):

2
k1k2003 Cm

B R = (6.3.4)
2o k_ico,cm + kzco3

W reakcji katalitycznej (6.2.5) wyrazenia okreslajace szybkos¢ poszczegodlnych
stadidow maja nastepujaca postac:

no=kie cp — ke ry = kyc Cp (6.3.5)
Szybkos¢ zmiany stezenia produktu przejsciowego wyraza zaleznos¢:

dcyy

=r — 6.3.6
di n—-n ( )

Przyjecie, ze szybkos¢ ta wynosi zero, oznacza ze:
noRT
z czego wynika, ze stezenie produktu przejsciowego jest state. Jesli uwzgledni si¢ zwigzek
Cx +Cux = C,
to stacjonarne st¢zenie AK wyniesie:

kchCKO

(6.3.7)

Cak =
kic, +k_| +kycy



6.4. Petny ukfad rownari szybkoSci zmiany stezen w reakcji ztozonej 221

Produkt reakcji C powstaje wtedy z szybkosScia rowna:

k k,c
dew _, . B (6.3.8)
dt ki, +k_ +kycy

Rownanie okreslajace szybko$¢ zmian stgzenia produktu przejsciowego (6.3.6),
uzupetnione o rownania szybkosci zmiany st¢zen substratow A i B oraz produktu C:

des o de

=—r =—r
dt 'dt ?

dec _
dt

, (6.3.9)

stanowia pelny model kinetyczny procesu katalitycznego (6.2.5). Jego przyblizeniem
jest przyblizenie stanu stacjonarnego (6.3.8).

6.4. Petny uklad réwnan szybkosci zmiany stezen
w reakcji ztozonej

Roéwnania (6.13) i (6.16) sa przyktadem pelnego opisu kinetycznego reakcji. Dla
niektorych reakcji mozna niekiedy zastosowaé opis przyblizony, uzyskany metoda
przyblizenia stanu stacjonarnego. Jest to metoda najcze$ciej stosowana w analizie
kinetycznej reakcji ztozonych. Jesli metoda nie moze by¢ zastosowana, a takze nie
mozna przyja¢ innych, nie omawianych tutaj, zalozen upraszczajacych, to nalezy
w opisie reakcji stosowa¢ petny uktad réwnan okreslajacych zmiany stezen wszyst-
kich sktadnikoéw mieszaniny reagujacej. Aby wykonac¢ obliczenia, nalezy zebra¢ dane
kinetyczne, dotyczace:

e petnego uktadu rownan szybkosci (6.3.6) 1 (6.3.9),

e albo rownania przyblizonego (6.3.8).

W pierwszym przypadku beda to trzy stale szybkosci reakcji elementarnych skta-
dajacych si¢ na reakcj¢ ztozona (6.2.5), w drugim za$ najczgSciej pewna zastgpcza
stata rowna (por. rown. (6.3.8)):

kk,c
b= 112Ck,

T ke, + ko + ke,

Stata ta zalezy od stezen 4, B i K. Jej warto$¢ jest zazwyczaj stata w bardzo ogra-
niczonym zakresie zmian omawianych stgzen.

Z zapisu reakcji powstawania wody mozna by sadzi¢, ze nie jest to reakcja skom-
plikowana:

2H, + 0, = 2H,0
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W rzeczywistos$ci reakcja nalezy do reakcji tancuchowych, tzw. rozgatezionych,
o skomplikowanym mechanizmie zaleznym od stgzenia reagentow, cisnienia, tempe-
ratury, obecnosci innych substancji czy rodzaju powierzchni naczynia reakcyjnego.

Ponizej rozpatrzono uproszczony schemat tej reakcji pod niskim ci$nieniem
1 w statej temperaturze. W poczatkowym etapie reakcji stezenia centrow aktywnych sa
na tyle mate, ze mozna zaniedba¢ reakcje, ktorych szybkos¢ jest proporcjonalna do
iloczynu stgzen nosnikow tancuchow oraz reakcje, w ktorych uczestniczy woda i nad-
tlenek wodoru. Uwzgledniono nastgpujace reakcje elementarne:

1)H,+0, —* > 20H"
2)OH* +H, —>H,0+H"

3)H'+0, —250 +OH"
(6.4.1)

40" +H, - >0H"+H"
. k
S)H" —+s

6)H'+0, +M—=>HO} +M

Pominigto reakcje odwrotne oraz inne, takie jak:
e rozgalezianie tancuchow

o° +H,0 = OH®+O0OH"
H®*+HO’ = OH* +OH*

e przedtuzanie tancuchow

H®+HOS = 0° +H,0
HO’ +H,=H,0, +H"
O®+HO3 =OH" +0,
HO; +H, =H,0+OH"
HO’ +H,0=H,0, +OH"
H*+H,0, =0OH"+H,0

O*+H,0, =0OH'+HO}
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e zrywanie lancuchow
H*+H"+M=H, +M
0+0'+M=0,+M
OH*+H*+M=H,0+M
OH'+OH'+M=H,0, +M
O*+OH"+M=HO’+M
H®*+HO; =H, +0,
HO, +HO’ =H,0, +0,
OH" —>sc
0* > sc
HOS —sc

State szybkos$ci reakcji ze schematu (6.4.1) sa nastgpujace (stgzenie wyrazono
w molach na centymetr szescienny, czas — w sekundach, R = 1,987 cal/(mol-K)):

k, = 2,5-10" exp _ 39000
RT

k =6,3-10" exp(—@j
RT

ky = 17107 exp| - 18100
RT

ky = 2,5-102 exp| — 1790
RT

ky = 240\ T exp — 8000
RT

ks =9,4-10"

Heterogeniczna reakcja (5) rekombinacji rodnikow na $ciankach naczynia ma
istotne znaczenie w warunkach bardzo matych cisnien. Zatozono, ze przebiega ona
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w obszarze kinetycznym: dyfuzja atoméw wodoru z objetosci do Scianki jest szybka;
limituje tg reakcje szybkos¢ adsorpcji. Warunki takie odpowiadajg ci$nieniu mniej-
szemu od ok. 100 mm Hg. Warto$¢ statej szybkosci k4 jest wowczas iloczynem praw-
dopodobienstwa adsorpcji czastki uderzajacej o $cianke i $redniej predkosci tej
czastki, podzielonym przez $rednicg¢ naczynia. Zalezy ona tez od rodzaju materiatu
i stanu powierzchni $cianki. Przyjgta do obliczen warto$¢ stalej k4 odnosi si¢ do szkla-
nych $cianek optukanych kwasem fluorowodorowym.

Z analizy warto$ci statych szybko$ci w temperaturze 800 K wynika, ze przy jedna-
kowych stezeniach centrow aktywnych szybkos¢ reakeji (3) jest mniejsza od szybko-
$ci reakcji (2) 37 razy, a od reakcji (4) — 105 razy. Oznacza to, ze limitujacym stadium
jest reakcja (3). Przyrost stezenia atomow wodoru bedzie znacznie szybszy niz przy-
rost stezenia atomow tlenu i rodnikow hydroksylowych. Mate wartosci stezenia tych
potaczen sugeruja mozliwos¢ zastosowania do nich przyblizenia stanu stacjonarnego.
Otrzymujemy wtedy nastgpujace zaleznosci z warunkow zerowania sig szybkosci
zmian stgzenia atoméw tlenu i rodnikoéw hydroksylowych:

r,—r =0 2l —n+r+r =0 (6.4.2)
Szybkos$¢ zmiany stezenia atoméw wodoru opisuje rownanie:

ey (6.4.3)
=1 =1 t+rn—r,—r A
dt 1 2 3 4 5

ktore po uwzglednieniu warunkow (6.4.2) mozna przepisa¢ w postaci:

% =2ry+ [2]‘2%2 - (k4 +ksCo,Cn )]CH 6.4.4)

Rownanie to nalezy rozwiazywac tacznie z rownaniami kinetycznymi opisujacymi
zmiane stezenia tlenu, wodoru i rodnika HO,:
de. de,. dc

% _ HY _ HO}
=TIy —h s =Tl —honitn s

=r (6.4.5)

Przy tym stgzenia atomow tlenu i rodnika hydroksylowego wyznaczaja rownosci:

— kzcoz

c .= .
o H
kycy, ky +a,

C
Coppe =22 (k0+ ks cH.] (6.4.6)
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Z rozwiazania zadania wynikaja nastepujace wnioski: Dla stechiometrycznej miesza-
niny wodoru z tlenem w temperaturze 800 K stezenie atoméw wodoru zalezy od cisnie-
nia:

e pod ci$nieniem 10 mm Hg (stezenie tlenu 70 mmol-m, wodoru 140 mmol-m),
odpowiadajacym wartosci z obszaru wybuchowego biegu reakcji st¢zenie atomow
wodoru jest duze i niestacjonarne,

e pod ci$nieniem 90 mm Hg (warto§¢ graniczna) uklad zachowuje si¢ badz jak
wybuchowy, badz jak niewybuchowy,

e pod cisnieniem 120 mm Hg (ci$nienie, pod ktorym reakcja zachodzi z ograniczona
szybkoscia) stezenie atomow wodoru ustala sig na stosunkowo niskim poziomie.

6.5. Zalezno$¢ szybkosci reakcji od temperatury

Stata szybkosci reakcji elementarnej zmienia si¢ z temperaturg wedlug zaleznosci
Arrheniusa:

k = Aexp (— 157’) (6.5.1)

w ktorej E oznacza energie aktywacji, 4 — wspolczynnik przedwyktadniczy rownania.
Z rownania eksponencjalnego wynika bardzo silna zaleznos¢ statej szybkosci od tem-
peratury; ze wzrostem temperatury rosnie jej wartos¢ liczbowa.

W roéwnaniu kinetycznym reakcji stechiometrycznie prostej oraz w zalezno$ci ma-
krokinetycznej stata szybkosci & jest na ogot suma kilku statych szybkos$ci k. Moze
ona wykazywaé wyktadnicza zalezno$¢ od temperatury (réwn. 6.5.1) w ograniczonym
zakresie. Jesli zatem stata szybkosci danej reakcji nie spetnia zaleznosci (6.5.1) nawet
w ograniczonym zakresie zmian temperatury, to oznacza to, ze reakcja jest ztozona.

Parametry rownania: 4 i E/R wyznacza si¢ z wartosci statej szybkosci w r6znych
temperaturach.

6.6. Przyktady zadan

Przyklad 6.1. W reakcji bezwodnika kwasu octowego (A) z izobutanolem (B)
w roztworze benzenowym w temperaturze 370 K

(CH,C0),0 + C,H,0H — CH,COOC H, + CH,COOH

wyznaczono st¢zenie kwasu octowego (P) w zaleznosci od czasu (tabela 6.1):
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Tabela 6.1. Wyniki doswiadczalne. Stgzenie poczatkowe bezwodnika (A) i izobutanolu (B)
rowne c40= c0=0,304 kmol-mol>; ¢p — stezenie produktu

s cp C4 02] C;ll
’ kmol'm ™ kmol'm™ m>-kmol ™ m3-kmol?

600 0,086 0,218 4,587 21,04
1200 0,138 0,166 6,024 36,29
1800 0,167 0,138 7,246 52,51
2400 0,189 0,115 8,696 75,61
3600 0,216 0,088 11,36 129,13
7200 0,250 0,054 18,52 342,93
10800 0,267 0,037 27,03 730,46
14400 0,274 0,029 34,48 1111,11

Nalezy ustali¢ posta¢ rownania kinetycznego reakcji i wyznaczy¢ warto$¢ statej
szybkosci, korzystajac z warto$ci podanych w tabeli 6.1, metoda catkowa oraz postu-
gujac si¢ zrozniczkowanymi wynikami do$wiadczalnymi.

Metoda catkowa

Jesli reakcja przebiega jak reakcja rzedu pierwszego, drugiego lub trzeciego, to jej
szybkos$¢ opisuje jedno z rownan kinetycznych:

=T = ke lub = T = e Tub — A = ke (6.6.1)

Réwnania nalezy rozwiazywaé z warunkiem poczatkowym cag = 0,304. Po scal-
kowaniu otrzymuje si¢ nastgpujace zaleznosci stezenia substratu A od czasu:

Inc, = Inc,, — kt . L=l ok (662

2
Cqs Cyo €y Cyo

Okreslenie rzedu reakcji polega na sporzadzeniu trzech wykresoéw (rys. 6.1): Inc, = £(?),
1/cs = f(t) oraz 1/ ¢’ = ft). Jezeli jeden z tych wykreséw jest linia prosta, to rzad reakcji
odpowiada wyktadnikowi potegowemu w rownaniu okreslajacym jej szybko$¢ (réwn.
(6.6.2)).

Jak wida¢, jedynie dla reakcji drugiego rzedu punkty do$wiadczalne uktadaja sig
na linii proste;j.

Ten sam rezultat mozna otrzyma¢ metoda rachunkowa. W tym celu podstawia si¢
doswiadczalne wartosci stezenia w zaleznosci od czasu do scatkowanego réwnania
kinetycznego (6.6.2) i oblicza odpowiednie state szybkos$ci. Jezeli reakcja przebiega
zgodnie z mechanizmem zatozonego rzgdu, to obliczone wartosci statych szybkosci
beda state w granicach btedu pomiaru. Wyniki obliczen na podstawie wszystkich da-
nych dos§wiadczalnych i trzech analizowanych réwnan zestawiono w tabeli 6.2.
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Tabela 6.2. Wartosci statych szybkosci 4y, k» 1 k3 dla zatozonego
I, IT 1 III rzgdu reakcji; wyniki do przyktadu 6.1

s ky-10* k10 k310?
’ s! m>kmol 5! m®kmol 25!
600 5,54 2,16 0,85
1200 5,04 2,28 1,06
1800 4,39 2,20 1,16
2400 4,05 2,25 1,35
3600 3,44 2,24 1,64
7200 2,40 2,11 231
10800 1,95 2,20 3,33
14400 1,61 2,09 3,82
0,0 ‘
054 In(cy) |
|
|
40 ‘
35 -
30 -
25 -
20 -
15 4
10 4
54
o L
1200
1000 -
800 -
600 -
400 -
200 -
0

0 2000 4000 6000 8000 10000 12000 14000 16000

Rys. 6.1. Sprawdzenie rzgdu reakcji metoda graficzna
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Warunek ten jest spetniony tylko dla statej k»; reakcja jest zatem II rzedu. Srednia
wartos¢ stalej szybkosci wynosi 2,19-10~° m*kmol s

Metoda rézniczkowa

Metoda roézniczkowa jest mato doktadna i moze by¢ uzyta jedynie do wstepnej
oceny rzedu reakcji. Sporzadza si¢ wykres zalezno$ci doswiadczalnie wyznaczonych
warto$ci ¢4 od czasu ¢, a nastgpnie ustala wspotczynnik kierunkowy stycznej do wy-
kresu w kazdym punkcie. Postgpowanie takie jest obarczone duzym bledem zwiaza-
nym z rézniczkowaniem wynikéw doswiadczalnych.

W prosty sposob oceng szybkos$ci mozna przeprowadzi¢ za pomocg prostych
dziatan algebraicznych. W tym celu nalezy obliczy¢ stosunek przyrostu okreslonej
funkcji (rown. (6.6.2)) do czasu. Wyniki tych obliczen zestawiono w tabeli 6.3.

W pierwszej kolumnie podano zmiang stezenia w kazdym z analizowanych prze-
dzialow czasu. W kolejnych kolumnach zestawiono srednia warto$¢ stgzenia w danym
przedziale, $rednia szybko$¢ wyrazona jako stosunek przyrostu funkcji i zmiennej
niezaleznej oraz stata szybkosci k,. Ograniczono si¢ do réwnania kinetycznego II rzedu.
Obliczona ta metoda $rednia warto$¢ stalej szybkosci wynosi 2,14-10° m’-kmol s, jest
wigc bliska warto$ci k, wyznaczonej metoda catkowa.

Tabela 6.3. Rézniczkowa metoda okreslenia rzedu reakcji (do przyktadu 6.1)

Acy Casr _ﬂ'loé _ﬂ,@
kmol-m kmol-m At 3 -1 At e

kmol-m™-s m’kmol™'s™
0,086 0,261 143 2,10
0,052 0,192 87 2,36
0,028 0,152 47 2,04
0,023 0,127 38 2,35
0,027 0,101 22,5 2,20
0,034 0,071 9,5 1,88
0,017 0,046 4,7 2,21
0,007 0,033 2,2 2,00

Przyklad 6.2. W reakcji zachodzacej w fazie cieklej miedzy trojmetyloaming (A)
i n-bromopropanem (B) w temperaturze 412 K wyznaczono do$wiadczalnie nastgpu-
jace stopnie przemiany (tabela 6.4).

Tabela 6.4. Stopien przemiany w reakcji tréjetyloaminy z bromopropanem;
stgzenia poczatkowe reagentéw c = cpo= 0,1 mmol-m™

Cys cp

Ls %, % mmol-m> | mmol-m™
780 11,2 0,0888 0,0112
2040 25,7 0,0743 0,0257
3540 36,7 0,0633 0,0367
7200 55,2 0,0448 0,0552




6.6. Przykfady zadan 229

Produktem jest sol czwartorzedowej aminy zgodnie z reakcja:
(CH;),N + CH,CH,CH,Br — (CHj;),(CH,CH,CH;)N"* + Br~

Obliczy¢ stala szybkosci, zakladajac, ze jest to reakcja nieodwracalna albo I, albo
II rzedu.
Rozwigzanie. Szybkos$¢ reakcji I 1 11 rzedu opisuja rownania:

_dCh e, lub S e, (6.6.3)
dt dt
przy czym — o __dep _dey oraz ¢, = cz (W warunkach zadania).
dt dt dt
Metoda catkowa

Po scatkowaniu rownan kinetycznych otrzymuje sig:

40 = k¢ (6.6.4)
€4
dla reakcji I rzgdu oraz
TR (6.6.5)
C40€4

dla reakeji Il rzedu. Po podstawieniu danych z tabeli 6.4 otrzymuje si¢ wartosci & 1 &,
(tabela 6.5).

Tabela 6.5. Wartosci & 1 k, w reakcji trojmetyloaminy z bromopropanem;
wyniki obliczen catkowych

t,s k10 7! k>-10°, m* mmol-s™!
780 1,54 1,63
2040 1,46 1,70
3540 1,30 1,64
7200 1,12 1,71

WartoS$ci k, sa state, kg zas§ wynosi 1,67-10’3 m’mmol-s™' z btedem 2,4%. Reakcja
jest wigce 11 rzedu.

Metoda rézniczkowa

Najpierw sporzadzono wykres zaleznosci stezenia produktu w czasie.
Zwiazana z nachyleniem krzywej w danym punkcie warto$¢ dcp/dt jest réwna
szybkosci reakcji, gdyz
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dep _ _dey _ (6.6.6)
dt dt
W wybranych punktach poprowadzono styczne do wykresu funkcji cp(¢). Pochod-
na dcp/dt obliczano z wartosci wspotczynnika kierunkowego stycznej do wykresu

w danym punkcie. Otrzymane wyniki podano w tabeli 6.6.
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0,01

0 1000 2000 3000 4000 5000 6000 7000 t 8000

Rys. 6.2. Stezenie produktu P jako funkcja czasu. Reakcja trojetyloaminy z n-bromopropanem

Tabela 6.6. Szybko$¢ reakeji i ocena wartosci statych &y 1 &,
w reakcji trojmetyloaminy z bromopropanem

Ca SLTINTS ky-10* ky10°
mmol-m™ dt 3 §! mmol-m s
mmol-m s
0,1 1,58 1,58 1,58
0,09 1,38 1,53 1,70
0,08 1,14 1,42 1,78
0,07 0,79 1,13 1,61
0,06 0,64 1,07 1,78
0,05 0,45 0,90 1,80

Jezeli reakcja byta pierwszego rzedu, to zgodnie z rownaniem:
r=kc lub Inr=Ink +lnc, (6.6.7)
wykres zaleznosci r = f(c,4) lub Inr = f Inc, bylby linia prosta. Gdyby natomiast reak-

cja byta drugiego rzedu, wowczas zgodnie z zalezno$cia (stgzenia obu substratow sa
sobie rowne):
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Inr=Ink, +In(c,c,) lub Inr=Ink, +2lnc, (6.6.8)

wykres zaleznoéci Inr = f Inc4 bylby rowniez linia prosta, ale jej wspotczynnik kie-
runkowy wynositby 2.

Aby zatem sprawdzic¢, jakiego rzedu jest omawiana reakcja, nalezy sporzadzi¢ wy-
kres zaleznosci logarytmu szybkos$ci od logarytmu stgzenia substratu A (rys. 6.3).

12,4
’ \ \
logr log(r) = 1.86 log(c) + 6.73
12,2 +—— A

12,0 /
11,8 /
11,6 /
pd

11,4 74
11,2 /

2,0 2,2 2,4 2,6 28 3,0 3,2
log c,

Rys. 6.3. Szybkos¢ reakcji jako funkcja stezenia substratu; reakcja trojetyloaminy z n-bromopropanem

Wida¢, ze w granicach btedu pomiarowego punkty do$§wiadczalne leza na linii
prostej, ktorej wspotezynnik kierunkowy wynosi w przyblizeniu 2. Szybkos$¢ tej reak-
cji opisuje zatem rownanie:

Inr =-636+2Inc, (6.6.9)
o 0znacza, ze warto$é stalej szybkosci wynosi k, ~ 1,73-10° m’mmol ' s, a reakcja

jest I rzedu. Uzyskana tu warto$¢ jest zgodna z wartos$cia obliczona metoda catkowa.
Srednia warto$¢ wyznaczonej statej k> wynosi 1,70-107 (+,.8%) m*-mmol ™" -s™.

Przyklad 6.3. Reakcja przemiany kwasu y-hydroksymastowego w lakton:

CH,OH-CH,-CH,—CH,COOH Z CH,—CH,—CH,—C=0 + H,O
Lo L

w roztworze wodnym jest odwracalna reakcja pierwszego rzedu. Dla poczatkowego
stezenia kwasu 0,1823 kmol-m> w temperaturze 300 K stezenie laktonu w zaleznosci
od czasu podano w tabeli 6.7. Obliczy¢ state szybkosci k; i k.
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Rozwigzanie. Jesli przez A oznaczymy substrat reakcji odwracalnej, a przez B jej
produkt, to szybkos¢ reakcji opiszemy za pomoca roOwnania:

_9C e, — ke, (6.6.10)

Tabela 6.7. Stgzenie laktonu w reakcji przemiany kwasu y-hydroksymastwego.

Dane do przyktadu 6.3
cs, (b + ko) 10°,
hs kmol/m™ “ s
0 0 0
1,26 0,0241 0,1322 1,588
2,16 0,0373 0,2046 1,525
3,00 0,0499 0,2737 1,567
3,90 0,610 0,3346 1,572
4,80 0,0708 0,3884 1,583
6,00 0,0811 0,4449 1,575
7,20 0,0900 0,4937 1,570
9,60 0,1035 0,5677 1,570
13,20 0,1155 0,6336 1,570
216,00 0,1328 0,7285 $rednia 1,565

Wygodnie jest wprowadzi¢ do obliczen stopien przereagowania a. Wtedy stezenia
substratu i produktu mozna wyrazi¢ nastepujaco:

c,=cpol—a) oraz ¢y =cy +C (6.6.11)
Roéwnanie kinetyczne po przeksztatceniach przybierze postac:

4% _ (k1) a, - a) (6.6.12)
dt

gdzie o, jest rtOwnowagowym stopniem przereagowania.

Roéwnanie rézniczkowe jest tu zapisane dla jednej zmiennej; jest nia stopien prze-
reagowania. Nalezy to rbwnanie rozwiaza¢ z zerowym warunkiem poczatkowym, jesli
na poczatku reakcji stezenie produktu bylo réwne zeru. Za rownowagowy stopien
przereagowania mozna przyja¢ warto§¢ stopnia przereagowania po dostatecznie dhu-
gim czasie reakcji (ostatni wiersz w tab. 6.7).

Po scatkowaniu rownania (6.6.12) otrzymuje si¢ zalezno$¢ migdzy stopniem prze-
reagowania a czasem reakcji:

a

ko +hy, =l Ze (6.6.13)
t

a, —a
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Z zalezno$ci tej mozna obliczy¢ sumg stalych szybkos$ci reakceji dla kazdego stezenia
chwilowego produktu. Wyniki obliczen zebrano w 4 kolumnie tabeli 6.7. Srednia wartos$é
ki + k, wynosi 1,565-10" s'. Poniewaz stosunek statej szybkosci k; do sumy statych
szybkosci ki + k, jest rOwny rownowagowemu stopniowi przereagowania:

kl
0[6 =
k +k,

(6.6.14)

wiec dla reakcji A — B otrzymuje sie k; = 1,141-10* s!, natomiast dla reakcji B — A
k»=0,424-10"s7".

Przyklad 6.4. Reakcja przytaczenia chlorowodoru do propylenu z wytworzeniem
chlorku izopropylowego:

C,H, + HCl = C,H,Cl
zachodzi w obecnos$ci kwasu fosforowego jako katalizatora. Ze strony lewej na prawa
jest to reakcja drugiego rzedu. Reakcja odwrotna jest pierwszego rzedu. W temperatu-

rze 430 K dla poczatkowych ci$nien parcjalnych substratow rownych 267 hPa otrzy-
mano wartosci cisnienia produktu podane w tabeli 6.8.

Tabela 6.8. Cisnienie czastkowe chlorku izopropylowego podczas reakcji

Prawa strona kA 1+ K Do

tks | pchPa réwn. (6.6.17) % 107
0,6 42 0,2203 3,671

1,2 78 0,5138 4,281

1.8 100 0,7909 4,394

2,4 112 1,0031 4,180

3,0 120 1,1857 3,952

3,6 122 1,2387 3,441

4,8 138 1,8535 3,861

6,0 141 2,0383 3,397

8,4 143 2,1861 2,603

o 155 $rednia 3,754 - 107

Wyznaczy¢ warto$ci statych szybkosci reakcji wprost i reakcji odwrotne;.

Rozwigzanie. Symbolami A i B oznaczono substraty reakcji, symbolem C — jej
produkt. W stalej temperaturze st¢zenie gazu jest jednoznacznie okreslone przez jego
cisnienie. Dlatego mozna zapisa¢ rownanie kinetyczne, poshugujac si¢ ci$nieniami
parcjalnymi sktadnikéw:

dp

_d—At:klpApB —kype (6.6.15)
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Poniewaz pc = p4o p4 013z pyo = p4o = 267 hPa, wigc réwnanie (6.6.13) mozemy zapi-
sa¢ w postaci umozliwiajacej rozdzielenie zmiennych:

d
—%:k1 (p,+a)p,+b) (6.6.16)
gdzie
1-\1+4Kp ,, y_ et 4Kp, ok
a = e = _—, = —
2K 2K k,

Po scatkowaniu otrzymuje si¢:

1+ 4K b
k, @t =In (pAO i a)(pA i ) (6.6.17)

(Pao +D)py +a)

Wartosci odpowiadajace prawej stronie rown. (6.6.15) podano w trzeciej kolumnie
tabeli 6.8, w czwartej za$ — wartosSci statej odpowiadajacej lewej stronie tego réwna-
nia. Stata K oszacowano na podstawie znajomosci cisnienia produktu po dlugim czasie
reakcji:

K=—13__ -00124 hPa™
(267 - 155)

A1+ 4Kp
K

Z oszacowane]j $redniej warto$ci k, (tabela 6.8) oblicza sig¢ warto$ci
statych szybkosci:
k, =1,23-10° hPa™' -s™'  oraz k, =1,00-107* s
Przyklad 6.5. Okresli¢ zaleznos$¢ stalej szybkosci reakcji termicznego rozkladu

metanu od temperatury. Przyjaé, ze reakcja jest pierwszego rzedu. Dane sa wartosci
stopnia przereagowania metanu  w czterech roéznych temperaturach (tabela 6.9).

Tabela 6.9. Wartosci stopnia przereagowania metanu dla réznych czaséw reakcji

(04 (04 o (04
LIS ro1600K) | (T=1700K) | ©™ | (7= 1800 K) | (7= 1900 K)
5 0,017 0,110 1 0,118 0,436
10 0,034 0,207 2 0,223 0,682
15 0,050 0,294 3 0315 0,821
20 0,067 0371 4 0,396 0,891
25 0,083 0,440 5 0,467 0,043
30 0,098 0,502 6 0,531 0,968
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Rozwigzanie. W reakcji pierwszego rzedu stopien przereagowania zmienia si¢
z czasem wedhug zaleznosci:

a =1-exp(- kt) (6.6.18)

Jest to wielkosc¢ niezalezna od stezenia poczatkowego substratu.

Poszukiwane wartosci statej szybkos$ci £ mozna wyznacza¢ osobno dla kazdej
temperatury lub w postgpowaniu uwzgledniajacym wyniki odniesione do roéznych
warto$ci temperatury.

W pierwszym przypadku, doswiadczalne warto$ci stopnia przereagowania «, na-
lezy poréwnywac¢ z wielko$ciami obliczanymi ze wzoru (6.6.16). Wielko$¢ stalej
mozna okresli¢ w procedurze mimimalizacji funkcji odchylen:

S(k) = D Aay; = [1 - exp (- k)] (6.6.19)

i=1

Mozna tez skorzysta¢ z zalezno$ci stalej szybkosci od temperatury:
_ _B
k = exp (A T) (6.6.20)

1 sumg rozszerzy¢ na 24 punkty pomiarowe:

S(4,B) = i(adi —(l—exp(—exp(/l —%timz (6.6.21)

i=1

Wyznaczanymi wielko$ciami minimalizujacymi funkcje S sa wtedy parametry 4 i B.
Z oszacowania poszczegolnych wartosci w roznych temperaturach uzyskano na-
stgpujace parametry rownania (6.6.18): 4 = 33,606 i B = 51784. Z oszacowania na
podstawie rown. (6.6.19) za§ — 4 = 33,665 oraz B =151 711. Wyniki te sa zblizone.
Dla ostatniej pary liczb w tabeli 6.9 zalezno$¢ k(7)) jest nastepujaca:

k=417 10" exp (— 517“) (6.6.22)
T
Dwa kolejne przyktady odnosza si¢ do reakcji zachodzacej na powierzchni statego
katalizatora. Reakcje elementarne tworza wowczas tzw. zamknigty ciag stadiow; cen-
tra aktywne, czyli reaktywne polaczenia przejSciowe sa odtwarzane w cyklu
zamknietym. Ciagi katalityczne rozwaza si¢ w przyblizeniu stanu stacjonarnego.

Przyklad 6.6. Rozwazono zamknigty ciag katalityczny z centrami aktywnymi
oznaczonymi nast¢pujacymi symbolami: z — miejsce aktywne na powierzchni i z—O
— centrum pokryte atomami tlenu:
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H,O + z > z-0 + H, (1)

z-0 +CO > 2+CO, (2)
k
2

Jest to mechanizm reakcji znanej w chemii pod nazwa reakcji gazu wodnego.
Szybkosci stadiow ciagu wynosza:

1 =kicy,o (Z)_k—chz (Z_O ): a4 (Z)_a—l (Z_O)
ry =kyceo (2-0 )_kfzcco2 (2)=a,(2-0 )-a_,(2)

Dla prostoty iloczyn statej szybkosci i odpowiedniego dla tej statej stezenia ozna-
czono dalej litera a z indeksem informujacym, do jakiej reakcji elementarnej iloczyn
ten odnosi si¢. Naturalne dla takiego ciagu jest przyblizenie stanu stacjonarnego:
r, = r1,. Wyprowadzi¢ wyrazenie okreslajace szybkos¢ tworzenia dwutlenku wegla.

(6.6.23)

Rozwiazanie. Stan stacjonarny

Dzigki réwnosci szybkos$ci stadiow acznie z rOwnaniem bilansu stgzenia centrow
aktywnych:
(z)+(z-0)=(L) (6.6.24)

gdzie (L) oznacza catkowite st¢zenie centrow aktywnych, mozemy podaé¢ wyrazenie
okreslajace szybkos¢ procesu w stanie stacjonarnym:

r = (L) aa, —a_ja_,

(6.6.25)
(11 + a_l + a2 + a_2

W opisie katalizy, nawet gdy liczba stadiow jest mata i pomimo ustalenia si¢ stanu
stacjonarnego dazy si¢ do dalszych uproszczen. Czgsto mozna przyjac, ze istnieje
stadium determinujace, tj. takie stadium w ciagu, ktére wywiera decydujacy wptyw na
szybkos¢ catego procesu. Pojecie ,,stadium determinujace” nie jest precyzyjnie okre-
Slone. Ta wieloznacznos$¢ sprawia, ze istniejq jego synonimy: stadium wyznaczajace
szybko$¢, okreslajace szybko$¢, limitujace szybkosc.

W dalszych rozwazaniach przyjeto, ze przez stadium determinujace w schemacie
reakcji (1), (2) bedzie to stadium, ktérego charakterystyka kinetyczna pojawia si¢ w
opisie kinetycznym calego procesu, a parametry kinetyczne charakteryzujace drugie
stadium nie wystepuja w opisie procesu w ogole lub pojawiaja si¢ jako stosunek sta-
tych szybkosci, tj. w postaci stalej rownowagi.
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Stan stacjonarny ze stadium determinujacym (2)

Jesli zatozy sig, ze stadium (2) wyznacza szybkos¢ reakceji (IV), to w stadium (1)
ustala si¢ stan rownowagi (kwazirownowagi). Z warunku zerowania si¢ szybkosci
stadium pierwszego oraz bilansu centrow aktywnych otrzymuje si¢ nastgpujace zalez-
nosci okreslajace szybkos¢:

r= ()8 — e (6.6.26)
a, +a_,
lub po przeksztatceniach:
ky 7ICHZOCCO - k—chzccoz
r=(L) -1 (6.6.27)
—cyo +Cp,

-1

W wyrazeniu okres§lajacym szybko$¢ reakcji wystepuja jedynie stosunki statych
szybkosci stadium (1). Rownanie (6.6.25) jest prostsze od réwnania (6.6.24). Niewiel-
kie uproszczenie w analizowanym schemacie reakcji staje si¢ znaczace, gdy liczba
stadiow staje si¢ wigksza lub gdy reakcja przebiega wedlug innego mechanizmu.

Stan stacjonarny ze stadium determinujacym (1)

Jesli — przeciwnie niz poprzednio — zatozy sig, ze stadium (1) determinuje szyb-
ko$¢ syntezy gazu wodnego, to w stadium (2) ustali si¢ stan réwnowagi (kwaziré6w-
nowagi). Z warunku zerowania si¢ szybkosci stadium drugiego oraz bilansu centrow
aktywnych otrzymuje si¢ nast¢pujace zaleznosci okreslajace szybko$¢:

aa, —aa_,

r=(L) (6.6.28)

a, +a_,
lub po podstawieniu wyrazen okreslajacych a;:
2
ki n,0€co ~ k—chzccoz

r=(L)—2 (6.6.29)

2
Cco t Cco,

-2

Tym razem wyrazenie okreslajace szybkos¢ zawiera state szybkosci stadium
pierwszego 1 stosunki staltych szybkosci stadium drugiego. Rownanie bkos¢ (6.6.26)
— podobnie jak poprzednio — jest prostsze od réwnania (6.6.23). Praktyczna korzysé
polega na tym, ze w wigkszosci przypadkow latwiej sa dostgpne state rownowagi niz
state szybkosci.
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Przyklad 6.7. Dla reakcji utleniania dwutlenku siarki przyjeto nastgpujacy ciag
zamknigty:

0, +2z 2z-0 (D
kl

k

Z2-0+80, —— 7+50, (2)

k_,

Szybkosci reakcji w poszczegolnych stadiach ciagu wynosza:
n= klcoz (Z)z - k—l(Z - O)z =q (Z)Z - a—l(Z - O)z
n = kzcsoz (z-0)- k—zcso3 (2) = a,(z~ 0) — a_,(z)

Warunek stacjonarno$ci: 2r; — r, = 0. Wyprowadzi¢ wyrazenie okreslajace szyb-
kos¢ tworzenia tréjtlenku siarki.

(6.6.30)

Rozwiazanie. Stan stacjonarny

Szybkos¢ stadium (1) zalezy od kwadratu stgzenia centrow aktywnych; wyrazenia
okreslajace stacjonarng szybko$¢ i kryterium stacjonarno$ci maja zatem bardzo ztozo-
na posta¢ i nie beda tu nawet przytoczone. Rozwazymy natomiast stan stacjonarny
z odpowiednimi stadiami determinujacymi.

Stan stacjonarny z (1) jako stadium determinujacym
Jesli szybko$¢ reakcji determinuje stadium (1), to w stadium (2) ustala si¢ kwazi-
rownowaga. Z warunku tego i rownania bilansu centréw aktywnych otrzymuje sig:
a, a_,
(z)=(L)—2*— oraz (z-0)=(L)—2— (6.6.31)
a, +a_, a, +a,
Szybkosc¢ calej reakcji jest rowna szybkosci stadium (1) i wynosi:

2 2
a,a; —a_,a
r= (L) ST (6.6.31)
(a;, +a_y)
Po rozpisaniu prawej strony tego rownania widac¢, ze jego licznik jest wyrazeniem
W postaci przypominajacej prawo dziatania mas:

2 2 2
2 klkzcozcsoz - k—lk—zcso3

r=(L) (6.6.32)

2
(a, +a_,)

Znowu w powyzszych réwnaniach stadium (2), w ktérym ustala si¢ stan réwno-
wagi, stale szybko$ci wystepuja w postaci ilorazu, czyli statej rownowagi odpowied-
niego stadium.
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W stanie rownowagi reakcji sumaryczne;j:

280, + O, =280, (6.6.33)
jest oczywiscie spetniona rownosé: » = 0. Wynika z niej zerowanie si¢ licznika w za-
leznosci (6.6.30), a zarazem oznacza nastgpujaca zalezno$¢ migdzy statymi szybkosci
1 stata rtownowagi reakcji sumarycznej:

kks
k_ k2%,

=K (6.6.34)

Latwo zauwazy¢, ze otrzymanie rownania reakcji sumarycznej wymaga zsumowa-
nia rownan stadiow reakcji (1) i (2) po pomnozeniu roOwnania reakcji stadium (2)
przez 2.

Stan stacjonarny z (2) jako stadium determinujace

Jesli o szybkosci reakcji decyduje stadium drugie, to w stadium pierwszym ustala
si¢ stan kwazirownowagi. Z warunku tego i rownania bilansu centréw aktywnych tym

razem otrzymuje sig:
: (z-0) ( (6.6.35)

()= (L) V91 oraz L) Y4
JZ + \E \/Z + \/Z

Szybkos¢ calej reakcji jest rowna szybkosci stadium (2) 1 wynosi:

r = (L) 22V T 42N (6.6.36)
\/Z Ta,
lub po uwzglednieniu stezen:
kyrkicqp.AJCo. — koA k_c
. 2\/71 S0, \/€o, -2\ K_1Cs0, (6.6.37)

Vay +ay

Licznik jest przypominajacym prawo dziatania mas dla reakcji sumaryczne;j:
S0, + 10, =s0,
2
Z zalezno$ci (6.6.35) wynika nastgpujaca zalezno$¢ migdzy stalymi szybkos$ci
a stalg rownowagi:

1/2
kll/z g (6.6.38)
k'Pk
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Stadium determinujace moze nie istnie¢ w danych warunkach. Moze tez ulegaé
zmianie (przesunigciu) wraz ze zmiang warunkow procesu.

Przyklad 6.8. W badaniach procesu utleniania dwutlenku siarki na katalizatorze
platynowym w temperaturze 750 K otrzymano wyniki podane w tabeli 6.10.

Przyjac, ze szybkos¢ reakcji determinuje reakcja powierzchniowa mig¢dzy zaadsor-
bowanym na powierzchni katalizatora tlenem a dwutlenkiem siarki z fazy gazowe;j.
Wyprowadzi¢ réwnanie okreslajace szybkos$¢ i obliczy¢ stale tego rownania.

Rozwigzanie. Katalityczna reakcja w uktadzie gaz—ciato stale zachodzi w kilku
etapach. Zgodnie z zatozeniem dyfuzja reagentow do i od powierzchni oraz w porach
katalizatora jest relatywnie szybka. Pomija si¢ je w dalszych rozwazaniach. Uwzgled-
nia si¢ natomiast nastgpujace etapy:

e adsorpcjg tlenu na powierzchni z jednoczesng dysocjacja na atomy

0, +2X =20-X (1)

e reakcje tlenu atomowego z dwutlenkiem siarki z fazy gazowe;j
O0-X+S0, =80, -X 2)

e desorpcje produktu

SO, - X =80, + X 3)

Tabela 6.10. Wyniki badania reakcji otrzymywania trojtlenku siarki w reaktorze rézniczkowym

p, kPa
N'r 7, mol-g’l-s’l-lo6
pomiaru SO, SO, 0,

1 4,28 2,55 18,6 5,5

2 331 | 352 ] 190 11,0

3 2,72 4,09 19,3 16,5

4 2,36 4,43 19,5 22

5 2,14 4,64 19,6 27,5

6 2,01 4,76 19,7 33

Poniewaz z zatozenia drugi z wymienionych etapow jest etapem determinujacym
szybkos¢ calego procesu, wige zaklada sig, ze w etapie (I) i (II) osiagany jest stan
rownowagi. Wowczas stgzenia zaadsorbowanego tlenu atomowego i trojtlenku siarki
okres$laja rownania:
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Cox = '\/KO~Xp02 Cx Cs0,.x = Ksog.xpsofx (6.6.39)

gdzie Kox oraz K, .y sa stalymi rownowagi chemisorpcji tlenu i trojtlenku siarki, cx

zas$ jest stezeniem wolnych miejsc na katalizatorze.
Wyrazenie okreslajace szybkos¢ reakeji powierzchniowej ma postac:

r= ks(psozcox - chsos.xl (6.6.40)

s

przy czym K, = ki/k ; jest stosunkiem statych szybkosci reakcji powierzchniowej (2)
z lewa na prawo i reakcji przebiegajacej w kierunku przeciwnym.

Do roéwnania (6.6.38) podstawia si¢ wyrazenia okreslajace stezenia zaadsorbowa-
nego tlenu atomowego i trojtlenku siarki (6.6.37), a takze stgzenie cx wyznaczone
z rownania bilansowego stezen miejsc aktywnych:

Cy = Cx +Cox +C50,x + Ky, Py, Cx (6.6.41)

Uwzgledniono tutaj dodatkowo adsorpcjg azotu.
Po wprowadzeniu dodatkowego oznaczenia:

K = Ks \/KO-X

Kso3»x

rownanie okreslajace szybko$¢ przybierze postac:

ks JKO-X (pso2 \/po2 - é Pso, j

1+4/KoxPo, + Kso,.xPso, + Kx,Px,

Zatozywszy dodatkowo, ze mianownik ostatniego rownania mozna przyblizy¢ wy-
razeniem:

(6.6.42)

=

A+ B’pSO

oraz grupujac state, otrzymuje si¢ ostatecznie:

f 1
Pso, [ Po, _Ep803

r o= (6.6.43)
A+ B Pso,
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Z niezaleznych badan, nie rozwazanych w tym przyktadzie, ustalono warto$¢ statej
K = 73. Z wynikéw pomiaréw zestawionych w tabeli 6.10 mozna wyznaczy¢ stale
A i B rownania (6.6.41) (tabela 6.11).

Tabela 6.11. Obliczenie warto$ci pomocniczych
w procedurze wyznaczania stalych w rownaniu kinetycznym (6.6.41)

porII\lIiraru Pso, R10° psosR 107 péo3
1 428 1,99 8,52 18,32
2 3,31 1,39 4,60 10,96
3 2,72 1,09 2,965 7,398
4 2,36 0,89 2,10 5,570
5 2,14 0,75 1,605 4,580
6 2,01 0,64 1,29 4,040
Suma 16,8 6,75 21,08 50,868

Po przeksztatceniu rownania (6.6.41) do postaci:

f 1
Pso,\ Po, _Epsq

7

A+ B pyo, = =R (6.6.44)

stale 4 1 B mozna obliczy¢ metoda najmniejszych kwadratéw:

6-21,08-10° —16,8-6,75-10°

= 5,695-10°
650,868 — 16,8

B:

_ 6,75-50.868-10° ~ 16,8 - 21,08 - 10°

= —4,695-10°
650,868 — 16,8*

A

Rownanie kinetyczne opisujace szybkos¢ reakcji utleniania dwutlenku siarki jest

nastgpujace:
Pso,\ Po, ~ % Pso, |
r= .10° MO (6.6.45)
5,695 pso, — 4,695 g-s

Jak wszystkie rownania rzeczywistego procesu rownanie to zawiera parametry do-
swiadczalne i obowiazuje dla $cisle okreslonej temperatury i sktadu reagentow.

Przyklad 6.9. Kinetyke reakcji utleniania dwutlenku siarki w okreslonych warun-
kach opisano wyrazeniem:
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Po,
r = kP, Pso, — kxPso,.| (6.6.46)

Pso,

Szybkos¢ r jest wyrazona w molach trojtlenku siarki na 1 g katalizatora i 1 s.
Wyprowadzi¢ zalezno$¢ okreslajaca szybkos$¢ tworzenia trojtlenku siarki (w kmo-
lach na 1 kg katalizatora i 1 godzing) w zalezno$ci od stopnia przemiany x wyrazone-
go w molach dwutlenku siarki na 1 kg mieszaniny reagentow. Przyja¢ ci$nienie rowne
101,325 kPa i stezenia poczatkowe: 7,8% obj. SO,, 10,8 %obj. O, oraz 81,4% obj. N,.

Rozwigzanie. Mieszanina reagentéw ma gesto$é rowna 1,3946 kg/m’ (przyjeto, ze
reagenty zachowuja si¢ jak gaz doskonaly). W 1 kg mieszaniny znajduje si¢:

T8~ 2497 moli SO,
22,4 -1,3946

108 _ 3457 moli O,
22,4 -1,3946

— 814 _ 26,056 moli N,
22,4 -1,3946

Jezeli x oznacza liczbg moli przereagowanego dwutlenku lub utworzonego trojtlenku
siarki, to zgodnie ze stechiometrig reakc;ji:

SO, + %oz = SO, (1)
jest 2,497 — x moli SO,, 3,457 — 0,5x moli O, oraz x moli SOs, a sumaryczna liczba
moli mieszaniny reagujacej wynosi:

2,497 —x + 3,457 - 0,5x + x + 26,056 = 32,01 — 0,5x
Szybkos¢ reakcji (w kmol-(kg kat.) -h™") jest wiec ostatecznie réwna:

R = 3600 | & (3457 - 05x1/2,497 - x x | 2,;1;;

2
(32301 - 0,5X)3 32,01 — O,Sx







Rozdziat 7

Obliczenia reaktorow chemicznych

Reaktorem chemicznym jest kazdy aparat przeznaczony do prowadzenia reakcji
chemicznych. Projektowanie takich aparatow, sterowanie ich praca, a takze przewi-
dywanie skutkéw zmian warunkéw realizacji procesu z reakcja chemiczna wymaga
znajomosci zwiazkéw migdzy zmiennymi wejsciowymi i wyjsciowymi reaktora. Ina-
czej mowiac, nalezy dysponowac opisem ilosciowym procesu zachodzacego w reakto-
rze, czyli tzw. modelem matematycznym reaktora. Na model sktadaja si¢ roéwnania
procesdéw przebiegajacych w reaktorze. Sa to procesy wymiany masy i ciepta; towa-
rzyszy im reakcja chemiczna.

W réwnaniach modelu uwzglednia si¢ whasciwosci fizyczne sktadnikéw uktadu,
warunki mieszania medidw oraz termodynamiczny i kinetyczny opis przemiany che-
micznej. Rownania zapisuje si¢ w postaci zaleznosci od czasu. Zmiennos¢ w czasie
jest cecha typowa procesow okresowych i1 potokresowych. Procesy ciagle moga za-
chodzi¢ w stanie okreslanym jako stan ustalony, to jest w takich warunkach, w kto-
rych zmienne charakteryzujace stan uktadu nie zaleza od czasu. Czgsto wystarczajace
jest ograniczenie si¢ do rozwazan stanu ustalonego. Analiza dynamiki uktadu o pracy
ciaglej jest potrzebna wtedy, gdy dazy si¢ do zwigkszenia doktadnosci opisu oraz gdy
potrzebne sa informacje, w jaki sposob uktad przechodzi z jednego stanu ustalonego
w inny.

Wszystkie modele reaktorow sa modelami uproszczonymi. Sa one rezultatem
kompromisu miedzy tendencja do wiernego odtworzenia zachodzacych zjawisk i pro-
cesOw a uzytkowos$cia zbudowanych rownan. Nawet przy obecnych mozliwosciach
maszyn cyfrowych ograniczenia opisu istnieja i wigza si¢ ze stopniem rozpoznania
zjawiska (procesu) oraz znajomos$cia i doktadnoscia danych fizykochemicznych. ta-
kich jak na przyktad state szybkosci reakcji, wspotczynniki dyfuzji i inne.

W podreczniku omowiono jedynie gtdéwne modele reaktoréw: reaktor o dziataniu
okresowym, reaktory o dziataniu ciaglym typu reaktor zbiornikowy (przelewowy)
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i reaktor rurowy. W najprostszej wersji zaklada si¢ albo doskonate wymieszanie
sktadnikow mieszaniny reagujacej albo catkowity brak mieszania; sa to wowczas
modele reaktoréw doskonatych. Pokazano rowniez, jak mozna w niektorych przypad-
kach rozszerzy¢ mozliwosci stosowania tych modeli przez pominigcie niektorych
zatozen upraszczajacych. Postgpowanie wymaga przeprowadzenia badan dynamiki
uktadu i prowadzi do modeli reaktoréw rzeczywistych.

7.1. Modele reaktorow doskonatych

Podstawg rozwazanych modeli reaktoroOw stanowia zasady zachowania materii
i energii. Ogodlna posta¢ takiej zasady jest nastepujaca:

(doptyw do uktadu) = (odptyw z uktadu)

+ (zmiana w reakcji chemicznej) + szybkos¢ zmiany w uktadzie) (7.1.1)

Zasada dotyczy strumieni: masy — (ogolne rownanie ciaglosci masy), sktadnika —
(réwnanie ciaglosci dla sktadnika), energii (czgsciej entalpii) — (rownanie bilansu energii).

Dla przyktadu rozwazmy zbiornik, do ktérego doptywa i z ktérego odplywa ciecz.
Zawarto$¢ zbiornika jest intensywnie mieszana, tak ze w kazdym jego punkcie wia-
sciwosci cieczy (w tym gestosc) sa jednakowe. Przy tym zatozeniu bilans masy moze
by¢ sporzadzony dla catej zawartosci zbiornika. Jesli wprowadzi si¢ oznaczenia:

e ciecz doptywajaca: strumieni o objetosci go, m*-s ™' i gestosci pp, kg-m >,

e ciecz wewnatrz zbiornika o objetosci ¥, m’ i gestosci p, kg-m >,

e ciecz odplywajaca: strumieni o objetosci ¢, m*-s™ i gestosci p, kg:m ™,
to zgodnie z ogbélnym réwnaniem bilansu (7.1.1) mozna napisaé:

9oPo — 4P = a0p) [kg-s™'] (7.1.2)
dt

Roznica strumieni masy dopltywajacego i odptywajacego jest rowna szybkosci groma-
dzenia (zanikania) masy w zbiorniku. W omawianych reaktorach chemicznych szybkos¢
ta jest rowna zeru; w reaktorze nie nastgpuje ani nagromadzanie, ani zanikanie masy.

7.1.1. Reaktor przeptywowy z doskonatym mieszaniem

Niech w zbiorniku zachodzi reakcja chemiczna
S—>P ()]

w ktorej z substratu S powstaje produkt P. Reakcja jest nieodwracalna, wigc jej szyb-
ko$¢ opisuje rownanie kinetyczne pierwszego rzedu ze stata szybkosci k:
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r=kecg, [mol - dm? - s7'] (7.1.3)

r jest zarobwno szybko$cia ubywania substratu S, jak i tworzenia produktu P (por.
rozdz. 6).

Bilans sktadnika

Ponizej napisano rownanie bilansu sktadnika S

w uktadzie zbiornika przelewowego z mieszaniem. -
Mieszanie jest tak intensywne, Ze mozna przyjac Ceo v _ q
zalozenie, ze st¢zenie substratu S wewnatrz zbiorni- - »
ka w objgtosci V' 1 w strumieniu odplywajacym ze Cs
zbiornika sa jednakowe. Poszczegdlne cztony row- —=
nania bilansu sktadnika S sg nastgpujace:

e strumien sktadnika doptywajacego do zbior- v
nika: g,cg, [mol- s, Rys. 7.1. Reaktor zbiornikowy

. . . L. przeptywowy z mieszaniem
e strumien sktadnika odptywajacego ze zbiorni-

ka gcs, mol-s™,
e strumien sktadnika zanikajacego w reakcji ¥,,, mol-s™'. Réwnanie (7.1.1) przy-
bierze zatem postac:

d(Vey)

do Cso —qcs —kecgV = , [mol-s™'] (7.1.4)

Prawa strona réwnania okresla akumulacj¢ sktadnika S w zbiorniku; w rozwiazaniach
konstrukcyjnych zabezpieczajacych przed gromadzeniem si¢ (lub ,,wynoszeniem”)
sktadnika w zbiorniku akumulacja nie wystgpuje. Jesli strumien o objetosci g 1 steze-
nie zasilania cg nie beda zmienia¢ sig w czasie 1 nie wystepuje akumulacja, to rowna-

nie bilansu sktadnika zapiszemy w postaci rOwnania:

y = 900 ~9Cs (7.1.5)
r

Jesli strumien na wlocie i wylocie ze zbiornika jest taki sam, to:

Vo _ €0~ Cs (7.1.6)

Stosunek objetosci zbiornika i strumienia jest wielkoScia o wymiarze czasu; jest to
umowny czas przebywania plynu w zbiorniku. Jesli wprowadzi si¢ stopien przere-
agowania — wielko$¢ okreslajaca, w jakim stopniu zaszla przemiana substratu S:

a =507 6 (7.1.7)
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to réwnanie (7.1.6) przybierze postaé:

r=V -, (7.1.8)
q r

Jest to zwiazek czasu (wzglednego) przebywania mieszaniny reagujacej w zbiorni-
ku ze stgzeniem substratu w strumieniu zasilajacym, szybkoscia reakcji chemicznej
i stopniem przereagowania. Obowiazuje on w warunkach ustalonej pracy. Szybkos¢
reakcji chemicznej w reaktorze opisanym réwnaniem (7.1.8) jest stala i rowna szybko-
$ci reakcji w strumieniu opuszczajacym reaktor.

Zbiornik, w ktorym mieszanie strumienia zasilajacego z zawartoscia zbiornika jest
natychmiastowe, a wymieszanie tak dobre (doskonate), ze zawarto$¢ zbiornika jest
w pehi jednorodna, stanowi model reaktora zbiornikowego przelewowego.

W modelu tym, jak wida¢, zaktada si¢ doskonale wymieszanie reagentow w kaz-
dym punkcie zbiornika o objgtosci V. Stezenie w strumieniu opuszczajacym reaktor
jest takie samo jak wewnatrz reaktora. Temperatura mieszaniny reagujacej jest row-
niez wyrdwnana w catej objetosci reaktora.

Bilans energii (entalpii)

Roéwnanie bilansu energii pltynu w reaktorze w wielu przypadkach mozna sprowa-
dzi¢ do réwnania bilansu entalpii. Zawiera ono wowczas nastgpujace cztony:

e strumien doplywajacy do uktadu na drodze konwekeji i przewodzenia,

e strumien odprowadzany z uktadu na drodze konwekc;ji i przewodzenia,

e strumien wydzielany (pochtaniany) w reakcji chemicznej,

e strumien odprowadzany (doprowadzany) z uktadu do wymiennika ciepta.

Sumujac te cztony, otrzymuje si¢ wyrazenie okreslajace szybkos¢ zmiany entalpii
wewnatrz uktadu:

d(p VH)

qopoHy —qp H+(—AH ) Vr —aF(T -T,) = n

(7.1.9)
gdzie: H — entalpia mieszaniny reagujacej J-g ', p — gesto$é, g-dm’, AH, — entalpia
reakcji chemicznej, J-mol ', F — powierzchnia wymiany ciepta w wymienniku, m?,
a — wspoltczynnik wnikania ciepta od ptynu do $cianki, Jm s -K™', T — temperatura
ptynu w reaktorze, K, 7, — temperatura $cianki wymiennika, K.

Roéwnanie bilansu mozna rozpisa¢ w zaleznosci od temperatury jako zmiennej, je-
sli zatozy sig state warto$ci strumienia objetosciowego ¢, gestosci p, objetosci robo-
czej reaktora V1 Srednig warto$¢ ciepta wlasciwego ¢, oraz ze entalpia jest iloczynem
¢,T. Rownanie (7.1.9) przybierze wtedy postac:

gp ¢,(Ty~T)+(~AH,)V, ~a F(T ~T,) = Vp cp% (7.1.10)
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gdzie T} jest temperatura strumienia zasilajacego.

Dalsze uproszczenie otrzyma si¢ przy dodatkowych zatozeniach: o stanie ustalo-
nym przekazywania ciepla przez $ciankg i odbiorze ciepta przez ptyn chtodzacy
w wymienniku przy zastepczych wartoSciach powierzchni wymiany ciepta F., tempe-
ratury ptynu chtodzacego 7, 1 wspotczynnika przenikania ciepta k,:

dT
gp c,(Ty ~T)+ (= AH,)V, —k,F(T~T,)=Vpec, oo au

W przeciwnym wypadku trzeba podaé¢ osobne rownania bilansu ciepta dla $cianki
reaktora i dla ptynu chtodzacego.

W warunkach doskonalego mieszania temperatura — podobnie jak stgzenie — jest
wyrownana w calej objgtosci reaktora i prawa strona réwnania (7.1.10) zeruje sig.
Roéwnania (7.1.8) i (7.1.11) okre$lajace, jak zmienia si¢ stezenie i temperatura, stano-
wia model nieizotermicznego reaktora przeptywowego z mieszaniem.

Rozwazony model reaktora — zar6wno rownania bilansu sktadnika, jak i rownanie
bilansu energii — zbudowano, traktujac uktad jako catos¢. Rownanie reaktora dla wa-
runkow pracy ustalonej jest wtedy zwyklym réwnaniem algebraicznym. Pelne réwna-
nie bilansu sktadnika jest rownaniem rézniczkowym zwyczajnym wzgledem czasu.

Nizej rozpatrzono uktad przeptywowy o znacznie bardziej skomplikowanym opi-
sie. Pojawia si¢ on wowczas, gdy — w odréznieniu od pelnego mieszania — zatozy si¢
catkowity brak mieszania.

7.1.2. Reaktor przeptywowy ttokowy

Uktady, w ktorych wystgpuja przestrzenne gradienty wlasciwosci takich jak steze-
nie itemperatura sa opisywane za pomoca réwnan rézniczkowych o pochodnych
czastkowych wzgledem czasu i wspotrzednych przestrzennych. Konsekwencja tego
jest konieczno$¢ zapisania rownan bilansowych dla elementu objgtosci dV. Ponizej
podano réwnanie bilansu sktadnika S reagujacego w nieodwracalnej reakcji pierwsze-
go rzedu (I).

Bilans sktadnika

dv
Zatozono, ze w naczyniu w ksztalcie rury
przemieszcza si¢ ptyn w sposob zblizony do ruchu
tloka w cylindrze. W kierunku prostopadtym do
osi rury wlasciwosci ptynu sa jednakowe. W kie- O

runku osi wystepuje gradient st¢zenia powodowa-
ny zachodzaca reakcja chemiczna. Ro6wnanie tym 7
razem bedzie si¢ odnosi¢ do elementu objgtosci dV

wyznaczanego przekrojem poprzecznym rury F Rys. 7.2. Reaktor rurowy
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oraz punktami z oraz z + dz: dV = Fdz.

Czlony rownania bilansu sktadnika S sa nastgpujace:

e strumien sktadnika doptywajacego do elementu dV: gcs, mol-s ™',
g cs)

0z

dz, mol-s™',

e strumien sktadnika odptywajacego z elementu dV: gcg +

e strumien sktadnika zanikajacego w reakcji, w elemencie dV: dV,, mol-s ™',
Szybkos¢ akumulacji sktadnika S w objgtosci dV wynosi:

gcg — (qcs + a(ZCS)dZJ —rdV

z

_ 0 (cydV)

(7.1.12)
ot

Zatozono tu stala warto$¢ strumienia objetosciowego g. Jesli przekroj rury F jest
staty, to liniowa predkos$¢ przeptywu w bedzie rowniez stata. Po przeksztatceniu
otrzymuje si¢:

w—=" ety =—-—= (7.1.13)

W warunkach pracy ustalonej znika czton opisujacy zmienno$¢ w czasie i otrzy-
muje si¢:

d
wles — (7.1.14)
dz
a poniewaz wF =g i Fdz =dV, wigc
av._ _des (7.1.15)
q r
Calkujac rownanie (7.1.15), otrzymuje sig:
Cskd 273
r=V o [ oy [da (7.1.16)
q o T o "

Jest to podstawowe réwnanie reaktora z przeptywem ttokowym. Podaje ono zwiazek
pomigdzy stopniem przereagowania i umownym czasem przebywania reagentow
w reaktorze. W odrdznieniu od reaktora przeplywowego z mieszaniem (w ktérym
szybkos¢ reakceji jest stala), w reaktorze ttokowym szybkos$¢ reakcji ulega zmianie
w trakcie jej zachodzenia. W przypadku typowej reakcji chemicznej najwigksza szyb-
kos$¢ jest na wlocie do reaktora, najmniejsza za$ — w czgsci wylotowe;.

Jesli porownamy zalezno$¢ (7.1.8) dla reaktora z mieszaniem z zalezno$cia
(7.1.16) dla reaktora ttokowego, to zauwazymy, ze realizacja typowego procesu
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w reaktorze ttlokowym jest korzystniejsza niz w reaktorze z mieszaniem. Widac to
roOwniez na rys. 7.3.

1/r T

1/Vk ———————————————————————————
y " 50 ),

777

0 a

Rys. 7.3. Porownanie reaktoréw przeplywowych: z doskonatym mieszaniem i ttokowego;
indeks zb odnosi si¢ do reaktora zbiornikowego, indeks » — do reaktora rurowego

Czas umowny potrzebny do osiagnigcia tego samego stopnia przereagowania (pro-
porcjonalny do wielkosci reaktora i odwrotnie proporcjonalny do strumienia objgtosci),
odpowiada polu prostokata o bokach 1/7; 1 o w przypadku reaktora z mieszaniem i polu
pod krzywa wyznaczonemu przez odcigte 0 i o w przypadku reaktora ttokowego. To
ostatnie pole jest mniejsze od pola prostokata; mniejsza jest zatem wymagana objetos¢
reaktora ttokowego dla uzyskania tego samego stopnia przereagowania. W reaktorze
tlokowym mozna zatem zwigkszy¢ strumien reagentow w porownaniu z reaktorem
z mieszaniem, jesli bedzie zachowany ten sam stopien przereagowania.

7.1.3. Reaktor zbiornikowy z doskonatym mieszaniem

W réwnaniu bilansowym reaktora zbiornikowego
o pracy okresowej nie wystgpuja czlony zwiazane

. o . tad i
z doplywem i odptywem strumieni reagentéw i produk- zatadowatte
tow (rys. 7.4).
Rownanie ciaglosci sktadnika jest wtedy tozsamo-
$cia:
ey = 40%s) (7.1.17)
gdyz dla stalej objgtosci V jest to rdwnanie definiujace oproZnianie

szybkos¢ reakcji (szybkos¢ zanikania substratu S).
Rozwazono jeszcze raz reakcje (I), w ktorej z substratu

S powstaje produkt P. Niech bedzie zadana wielko$¢ pro-  Rys. 7.4. Reaktor zbiornikowy
z mieszaniem o pracy okresowej
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dukcji Fp, tj. liczba moli produktu P wytwarzanego w jednostce czasu. Poniewaz z jed-
nego mola substratu powstaje jeden mol produktu, wiec z prostej proporcji:

F, - 1

Ve — 1+

uzyskuje si¢ wyrazenie okreslajace objetos¢ robocza reaktora V-

po ettt t+1)) (7.1.18)
CSOa

w ktorym ¢ oznacza czas reakcji, natomiast ¢ jest czasem ,,biegu jalowego” reaktora
przypadajacym na jedna szarzg. Czas reakcji potrzebny do osiagnigcia stopnia przere-
agowania ¢y wyraza rownanie kinetyczne reakcji:

t, = cgo [ 9% (7.1.19)
0 r

Prawe strony zaleznosci (7.1.16) 1 (7.1.19) sa takie same. W przypadku rown. (7.1.16)
prawa strona oznacza umowny czas przebywania mieszaniny reagujacej w reaktorze.
W zaleznosci (7.1.19) jest to rzeczywisty czas reakcji.

W omawianej reakcji nieodwracalnej pierwszego rzedu (I) szybkos¢ reakcji opi-
suje wyrazenie:

r=keg = kego(1— @) (7.1.20)

Zwiazek miedzy stopniem przereagowania ¢ i czasem ¢, jest tutaj nastepujacy:

T e | @ _ 1y (1-a,) (7.1.21)
vkegol—a) kyl-a k
Szybkos¢ reakcji odwracalnej pierwszego rzedu:
Se——p (n
opisuje rownanie:
r=keg —k cp =kegy(1—a)— k_cga (7.1.22)

ktore mozna przeksztatci¢ w posta¢ dogodna do catkowania:

r= kcso(l —~ 0‘] (7.1.23)
o

e

w ktorej «, jest rownowagowym stopniem przereagowania zwigzanym ze stalg row-
nowagi K zaleznoscia:
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a, =K (7.1.24)
1+ K

Dla reakcji tej zalezno$¢ miedzy stopniem przereagowania ¢ a czasem ¢, jest nastg-
pujaca:

a, %
(=g [t % e o (7.1.25)
SOIchO(a -a) k '([ a, —a,

Podobnie mozna rozpatrzy¢ reakcje o innej stechiometrii i innym rzedzie. Na
przyktad szybkos¢ reakcji nieodwracalnej drugiego rzedu:

A+B—L 5C+D (I10)
WYynosi:
r=kcycy (7.1.26)

Jesli reaguje stechiometryczna mieszanina substratow A i B, to stopien przereago-
wania mozna odnie$¢ do dowolnego reagenta — A lub B. Jesli jednak ktory$ z sub-
stratow jest doprowadzany w niedomiarze, to stopien przereagowania (zmieniajacy si¢
od zera do jednos$ci) nalezy odnies¢ do tego reagenta. W pierwszym przypadku, gdy
¢, = Cpo» Wyrazenie okreslajace szybkos¢ reakcji przybierze postac:

r=kc(l-a) (7.1.27)

W drugim przypadku, gdy c,, < c;,, stopien przereagowania okresla si¢ dla sub-
stratu A 1 rownanie szybkosci jest nastepujace:

r=ke,(l—a)cy — o) = keiy(1—a)M - a) (7.1.28)

przez M oznaczono stosunek stezen poczatkowych obu substratow: cpy/c. Dla M = 1
zaleznos¢ (7.1.28) staje sig zaleznoscia (7.1.27).

Zwiazek migdzy koncowym stopniem przereagowania a; i czasem . jest tutaj za-
lezny od wartosci M. Dla M réznego od 1 mamy:

277 47

. da 1 da 7.1.29
(e i v Sl o B

W dalszych rozwazaniach miejsca zerowe trojmianu stanowigcego odwrotnosé
funkcji podcatkowej oznaczono przez o .

@, = ;(1 +M 1+ M)+ 4Mj (7.1.30)

Otrzymuje si¢ wowczas nastepujace wyrazenie okreslajace czas reakcji:
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=1 da = ! @& @) g g
ke o 9 (a - )(0‘ - az) kCAO(al - az) al(ak - az)

r

Dla M = 1 wyrazenie okre$lajace czas reakcji przyjmuje prostsza postac:

A
o1 da - (7.1.32)
ke o (1-a) ke, 1-a,

W reakcji odwracalnej drugiego rzedu w obu kierunkach:

k
A+B———=2C+D (IV)

o szybkosci r = kcycp —k cccp odpowiednie wyrazenia okreslajace szybkos¢ reakcji
oraz zwiazek migdzy czasem reakcji a stopniem przereagowania sa nastgpujace (roz-
patrzono jedynie przypadek, gdy substraty wystepuja w stosunku stechiometrycznym
i stezenia poczatkowe produktow sa rowne zeru):

r=kct,(1-a) -k cia? (7.1.33)
Roéwnanie (7.1.33) po przeksztalceniach mozna zapisac nastgpujaco:

r= kcjo(l -~ “j [1 + 2 _ 20{] (7.1.34)
a 24

e e

gdzie rOwnowagowy stopien przereagowania wynosi:

_K-K?-K(K-1)
‘ K -1

(7.1.35)

Zalezno$¢ czasu od wymaganego stopnia przereagowania jest juz bardziej skompli-
kowana:

2 o
I da (7.1.36)
kCAO 0 (ae - a)(ae - (2ae - 1) a)

7.2. Najprostsze modele reaktoréw rzeczywistych

W rzeczywistym przeptywie mieszaniny reagujacej nie wystepuje ani catkowite
wymieszanie, ani ruch ttokowy ptynu. Efektywnym sposobem uwzglednienia odstep-
stwa od warunkow doskonatych jest wprowadzenie do modelu parametru do$wiad-
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czalnego — jednego lub wickszej liczby. Parametr wyznacza si¢ z wynikéw uzyska-
nych w badaniach dynamiki uktadu przeptywowego.

Ponizej przedstawiono dwa modele z jednym parametrem. Sa to: model z dysper-
sja wzdtuzna i model komorkowy.

7.2.1. Model z dyspersja wzdtuzng

Dokonanie zatozenia, ze w reaktorze rurowym wystgpuje wymiana masy (i ciepta)
migdzy elementami ptynu w kierunku osi prowadzi do modelu reaktora rurowego
z dyspersja wzdluzna. Przemieszanie wzdtuzne jest wynikiem oddzialywania dyfuzji
czasteczkowej, wirowej oraz czynnikoéw powodujacych nierownomierny przeplyw
masy. Ich wptyw uwzglednia si¢ przez wprowadzenie sumarycznego wspotczynnika,
zwanego wspotczynnikiem dyspersji osiowej (wzdtuznej) E..

Zaktada sig, ze strumien skladnika N przemieszczajacy si¢ przez jednostke prze-
kroju poprzecznego wyraza rownanie:

oc

N=-E, — 7.2.1
2 (7.2.1)

Roéwnanie ciagtosci zapisane dla substratu S i elementu objgtosci dV = Fdz przy-
bierze w tym przypadku postac:

0 (wFcg + FNy) &

0z

wFeg + FNg — (WFCS + FNg + j —rFdz = (7.2.2)

0 (cgFdz)
ot
Dla statego przekroju F reaktora po podzieleniu przez dV i uporzadkowaniu

otrzymuje sig:

_olwes) o fp O ), _ 0 (7.2.3)
oz oz\ ~ oz St

Poréwnujac ostatnie rownanie z rownaniem (7.1.13) dla przeplywu tlokowego wi-
da¢ wyraznie, ze zawiera ono dodatkowy czlon z parametrem E.. W warunkach usta-
lonego przeptywu ze statg predkoscia liniowa w 1 stalym wspotczynnikiem E, jest to
rownanie rézniczkowe drugiego rzedu:

d*c dc

S —w—"S-r=0 (7.2.4)
dz dz

Czesto do roéwnania reaktora z dyspersja osiowa w miejsce wspoOlczynnika E,
wprowadza si¢ wielkos¢ bezwymiarowa, tzw. liczbe Pecleta Pe:

E

z

Pe, =YWL (7.2.5)



256 Rozdziat 7. Obliczenia reaktoréw chemicznych

gdzie L jest dlugoscia reaktora. Wowczas rownanie (6.6.15) mozna przepisaé w postaci:

| d’cy _ deg
Pe. dZ® dZ

_L,_p (7.2.6)
w

z bezwymiarowa dtugoscia Z = z/L.

Stosunek dhugosci reaktora i liniowej predkosci przeptywu jest rowny umownemu
czasowi przebywania mediow w reaktorze (wielko$¢ 7 wprowadzono, gdy omawiano
reaktor tlokowy). Znajac warto$¢ liczby Pecleta i rozwiazujac réwnanie (7.2.6), mozna
analitycznie lub liczbowo okresla¢ stezenie lub stopien przereagowania substratu S.

Gdy liczba Pecleta osiaga duza warto$¢, mozna nie uwzglednia¢ osiowego przeno-
szenia masy w reaktorze i stosowa¢ do opisu model reaktora ttokowego. Rzeczywi-
scie, gdy pominiemy pierwszy czton rownania (7.2.6), otrzymamy réwnanie opisujace
przeplyw tlokowy ptynu (por. réwn. (7.1.16)). Dla reaktora rzeczywistego wyznacza
si¢ warto$¢ liczby Pecleta, badajac zachowanie si¢ uktadu przeplywowego w czasie.
Badania takie sa podstawa rowniez innych modeli. Wyniki opracowuje sig, korzysta-
jac z rachunku prawdopodobienstwa i praw statystyki.

Pomiar rozktadu czasu przebywania

W celu uzyskania informacji o naturze procesow mieszania zachodzacych we-
wnatrz reaktora wykonuje si¢ pomiary polegajace na $ledzeniu zachowania si¢ sub-
stancji wprowadzonej do uktadu, tzw. trasera (plynu wskaznikowego). Traser nie
reaguje z plynem przeptywajacym przez reaktor. Wprowadza si¢ go najczescie]
w niewielkiej ilosci, tak by nie zaburza¢ glownego strumienia imitujacego mieszaning
reagujaca. W strumieniu odptywajacym z reaktora mierzy jest st¢zenie trasera w funkcji
czasu. Jes§li porcja trasera podana jest w bardzo krotkim czasie (granicznie
— impulsowo), to uzyskana zaleznos$¢ stanowi charakterystyke dynamicznq reaktora ty-
pu C. (Przy innym sposobie wprowadzania trasera otrzymuje si¢ charakterystyke innego
typu). Przedstawia si¢ ja najczesciej w postaci stosunku stgzenia trasera w strumieniu
odptywajacym do stezenia wynikajacego z wprowadzonej ilosci ptynu kontrolnego.

Po dostatecznie dhugim czasie obserwacji cata wprowadzana substancja opusci
oczywiscie reaktor. Ta oraz inne cechy funkcji C(¢) pozwalaja przypisa¢ charaktery-
styce dynamicznej wlasciwosci funkcji gestosci rozktadu E(t) definiowanej w ujgciu
probabilistycznym,. Jest ona miarg rozktadu czasu przebywania elementow plynu
w reaktorze.

Funkcja gestosci rozktadu czasu przebywania

Z funkcja E(f) sa zwiazane tzw. momenty rozktadu, a w szczeg6élnosci $rednia sta-
nowiaca pierwszy moment:
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(§rednia) = TtE(t) dt (7.2.7)
0

oraz wariancja rozktadu, bedaca drugim momentem (centralnym, tj. odniesionym do
sredniej):
(wariancja) = jtzE(t) dt — ($rednia)’ (7.2.8)

0

Srednia oznacza w tym przypadku $redni czas przebywania ptynu w reaktorze; jest
on dalej oznaczany symbolem 7. Wariancja jest oznaczana symbolem o

Jesli w doswiadczeniu okresli sig charakterystyke dynamiczna C(f), to poniewaz funk-
cja C(f) = E(f), wiec mozna obliczy¢ wielkoéci: 71 o”. Dla plynu o nie zmieniajacej sie
gestosei sredni czas przebywania 7 jest rowny umownemu czasowi przebywania, oblicza-
nemu jako stosunek objetosci reaktora i strumienia objetosciowego reagentow:

=V (7.2.9)
q

Zwiazek wariancji z liczba Pecleta

Wariancj¢ rozkladu czasu przebywania mozna zwigza¢ z parametrem modelu.
W modelu reaktora z dyspersja wzdtuzna jest to nastgpujaca zaleznosc:

o’ = % (Pe, —1+exp (-Pe.) 1’ (7.2.10)
Pe

z

Umozliwia ona obliczenie liczby Pecleta wystgpujacej w modelu reaktora rzeczy-
wistego.

W innych modelach reaktora korzysta si¢ z odpowiednich, wtasciwych dla danego
modelu, zwiazkéw pomigdzy wariancja i parametrem modelu. Przyktad takiego
zwiazku podano w omowionym nizej tzw. modelu komorkowym.

7.2.2. Model komorkowy reaktora

Z rysunku 7.5 widac, ze jesli liczba Pecleta osiaga duze wartosci, to charakterysty-
ka dynamiczna reaktora odpowiada pojedynczemu, krotkotrwatemu impulsowi. Taka
charakterystyka odznacza si¢ wtasnie reaktor ttokowy. Jesli za$ liczba Pecleta przybie-
ra wartosci mate, to ksztatt charakterystyki staje si¢ typowy dla reaktora z doskonatym
mieszaniem.

W uktadzie szeregowo potaczonych reaktorow z doskonalym mieszaniem roz-
ktad czasu przebywania elementéw plynu jest rozkladem posrednim migdzy gra-
nicznymi profilami reaktora tlokowego i pojedynczego reaktora z doskonatym mie-
szaniem (rys. 7.6).



258 Rozdziat 7. Obliczenia reaktoréw chemicznych

2,0 e
5011
C 1!
\
40 l' \
1,5 L
1K
1]} 1
s [
1,0 N - H‘ {
’ " w' ‘l
0 4
] N l\
/ LY
0,5 N
) N\
/ ] T
/ ; \ B
O’O / / _/, AL \g
0,0 0,5 1,0 1,5 2,0

tT

Rys. 7.5. Charakterystyka dynamiczna uktadu przeptywowego
z mieszaniem wzdluznym — krzywe dla réznych wartosci liczby Pecleta

Widag, ze krzywe z rys. 7.6 sa podobne do krzywych przedstawionych na rys.7.5. Gdy
N =1 oraz N = «, otrzymuje si¢ modele przeptywow doskonatych — z mieszaniem oraz
tlokowy. Dla posrednich wartosci N model opisuje zatem rézny stopien przemieszania
wzdhuznego w reaktorze. Taki model, w ktorym wykorzystano uktad reaktoréw z dosko-
natym mieszaniem, nazywa si¢ modelem komérkowym. Parametrem modelu jest liczba
reaktorow M. Jest ona zwiazana z wariancja rozktadu czasu przebywania prostym wzorem:

C
1,5

1,0
S

0,0
0,0 0,5 1,0 1,5

Rys. 7.6. Charakterystyka dynamiczna
uktadu N reaktoréw z doskonatym mieszaniem
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ot=12 (7.2.11)

Ten najprostszy model komorkowy reaktora jest zbudowany z N jednakowych re-
aktorow z doskonatym mieszaniem. Jesli reaktory sa roznej wielkosci, to model ko-
morkowy staje si¢ bardziej ztozony, ale moze on jednak z wigksza doktadnoscia od-
wzorowywac doswiadczalna charakterystyke dynamiczna rzeczywistego reaktora.

W analizowanej juz reakcji pierwszego rzgdu (I), dla n-tego reaktora modelu ko-
moérkowego otrzymuje sig:

S (14 k) =1 (7.2.12)

CS,n—l

gdzie 7, = V,/q.
Stezenie nieprzereagowanego substratu na wylocie z uktadu N reaktorow z dosko-
natlym mieszaniem opisuje wzor:

-N
Csp = Cs, (1 + ’jvf) (7.2.13)

gdzie 7 jest czasem przebywania ptynu w uktadzie.

Znajac warto$¢ parametru N, mozna obliczy¢ koncowe stezenie substratu S lub
oczekiwany stopien przereagowania.

Przedstawione modele reaktoréw rzeczywistych wskazuja na duze znaczenie zna-
jomosci dynamiki uktadu przeptywowego. Otrzymana charakterystyka dynamiczna C
(bedaca réwnoczesnie funkcja gestosci rozktadu czasu przebywania F), umozliwia
bowiem — poprzez odpowiednia zalezno$¢ wariancji od parametru — okreslenie para-
metru rozwazanego modelu reaktora. Mozna réwniez wykorzysta¢ bezposrednio funk-
cje gestosci £ w tzw. modelu catkowitej segregacji.

7.2.3. Model catkowitej segregacji

Mozna rozwazac, czy proces mieszania plynu w reaktorze zachodzi w skali poje-
dynczych czasteczek, czy tez ich zespotdéw. Jezeli zalozy¢, ze wprowadzany plyn
tworzy skupiska ztozone z wielu czasteczek — pozostajace w takim stanie az do opusz-
czenia aparatu — otrzymuje si¢ model catkowitej segregacji. Wydaje si¢ on wielce
prawdopodobny w odniesieniu do pewnych reakcji heterogenicznych, np. w uktadzie
ciato state—plyn.

W modelu tym stgzenie substratu S zanikajacego w reakcji (I) w elemencie ptynu
o0 czasie przebywania ¢ jest okre$lane jak w reaktorze o pracy okresowej. Oznaczajac
to stezenie jako c,(¢) i uwzgledniajac poszczegolne elementy ptynu opuszczajace re-
aktor, otrzymuje si¢ $rednie stezenie substratu w strumieniu wylotowym:
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Cs4 = Tcs(t) E(t)dt (7.2.14)
0

W zaleznosci tej iloczyn E(f)dt oznacza utamek elementdw plynu w strumieniu
opuszczajacym reaktor, dla ktorych czas przebywania wynosi od ¢ do (¢ + df).

Jako przyktad podano zaleznosci dla reakcji w uktadzie dwufazowym. Przyje¢to na-
stepujace zalozenia:

e segregacja wystepuje w skali pojedynczego ziarna fazy rozproszonej w ksztalcie
kuli,

e reakcja zachodzi na powierzchni zmniejszajacego si¢ rdzenia ziarna substratu S,

e szybkos$¢ zuzywania si¢ substratu rg, okreslajaca szybkos¢ zmiany srednicy nie-
przereagowanego ziarna, nie zalezy od $rednicy ziarna,

e proces jest kontrolowany reakcja chemiczna, tj. szybko$ci dyfuzji substratu ga-
zowego 1 produktu gazowego do i z wngtrza ziarna sa znacznie wigksze od szybkosci
reakcji.

Dla t=t. = dy/rs, as= 1 stopien przereagowania pojedynczego ziarna o jest okreslony
stosunkiem roztozonej czesci ziarna do jego poczatkowej objetosci (o srednicy dy):

3

ai@)=1-| D=5 g <D (7.2.15)

S
d, Ts

W uktadzie wielu czastek surowca statego S o tej samej wielkosSci dy Sredni stopien
jego przereagowania wynika z zastosowania rown. (7.2.14):

1=ag, = [(1-a;() B0 (7.2.16)
0

skad po przeksztatceniu otrzymuje sig:

I3 3
A j{dod_rﬂ E(t)dt (7.2.17)
0 0

Jesli przyjmie si¢ na przyklad, ze w reaktorze mieszanie jest doskonale, czyli
przyjmie funkcje gestosci czasu przebywania w postaci:

E(f) = iexp (— ;j (7.2.18)

to przyblizone obliczenie catki z zaleznosci (7.53) prowadzi do wyrazenia:

2 3
o5y =37 -6 (;J 16 (;J (1 — exp (— ;D (7.2.19)

W mieszaninie czastek statych o réznej $rednicy nalezy dokonaé usrednienia
wzgledem wielkos$ci czastek.
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7.3. Przyklady obliczen projektowych

Przyklad 7.1. Do reaktora przeptywowego o objetosci ¥ = 10 dm’ zaopatrzonego
w mieszadlo doprowadza si¢ wodny roztwor bezwodnika kwasu octowego o strumieniu
objetosciowym g = 0,04 dm’-s™ i stezeniu ¢, = 300 mol-m . Stata szybkosci reakcji:

(CH,CO),0 + H,0 —%“—2CH,COOH (V)

prowadzonej w duzym nadmiarze wody wynosi & = 0,0051 s'. Obliczy¢ stezenie
bezwodnika oraz kwasu w strumieniu opuszczajacym reaktor w stanie ustalonym.

Rozwigzanie. Oznaczono przez ¢4 stezenie bezwodnika kwasu, przez ¢ — st¢zenie
kwasu. Z dobrym przyblizeniem spetniona jest rownos¢:

cg =2cy—cy) (7.3.1)
Roéwnanie ciagtosci sktadnika A w stanie ustalonym ma postaé:
qcqo —qc, =1V (7.3.2)

z ktorej mozna obliczy¢ stezenie substratu A w strumieniu wylotowym z reaktora:

Ca0
c, = —%— 7.3.3
4 1+ kt ( )

gdzie 7= V/q jest umownym czasem przebywania, ktory w warunkach zadania wy-
nosi 250 s.
Ze zaleznosci (7.3.3) otrzymuje si¢ koncowe stezenie bezwodnika:

Cyp = 300 131,9mol - m™
1+1,275

Stopien przereagowania substratu A jest wigc rowny:

CAO _cAk _ 300—131,9
€10 300

a = = 0,56

Stezenie kwasu octowego wynosi wtedy 336,2 mol-m .

Mozna tatwo sprawdzi¢, ze jesli umowny czas przebywania bytby dwukrotnie wigk-
szy, tj. wynosit 500 s, to stopien przereagowania bylby rowny ok. 0,72. Dalsze zwigksza-
nie czasu przebywania powoduje coraz mniejszy przyrost stopnia przereagowania. I tak,
jesli umowny czas wyniesie 1000 s, to stopien przereagowania osiagnie wartos¢ bliska
0,84.

Przyklad 7.2. W pojedynczym reaktorze przeptywowym z doskonatym miesza-
niem w reakcji nieodwracalnej pierwszego rzedu osiaga si¢ stopien przereagowania
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rowny 0,9. Jesliby zastapi¢ ten reaktor bateria dwoch blizniaczych reaktorow potaczo-
nych ze soba szeregowo, to

e jaki stopien przereagowania mozna uzyskac przy takiej samej objgtosci baterii,
jaka miat reaktor pojedynczy, jesli zachowa si¢ rowniez strumien objetosci?

e 0 ile zwigkszy si¢ strumien objgtosci, jesli zachowa si¢ taka sama przemiang
substratu?

Rozwigzanie. Dla pojedynczego reaktora z rownania ciaglosci substratu otrzymuje
sie:

ke = a0 g o a 09 g (73.4)

Zachowanie tego samego czasu przebywania

Poniewaz w baterii reaktorow czas przebywania 7, = 7,, wigc wobec takich sa-
mych objgtosci obu reaktoréw baterii, czas przebywania w kazdym z tych reaktorow
wyniesie 7= 4,5 jednostek czasu.

W pierwszym reaktorze stgzenie substratu w strumieniu opuszczajacym reaktor
wyniesie:

C
Cop = (7.3.5)

W drugim reaktorze nastapi dalsze zmniejszenie stezenia do wartosci:

Cpp = AL (7.3.6)
’ 1+kt
Z obu zaleznosci otrzymuje sig:
Ca0
C,, = (7.3.7)
2 (U + k)

gdzie
Cunp = CAO(l - ab)

Ostatecznie stopien przereagowania oblicza si¢ z rownania:

ay=1-—L  =0967
(1+4.5)

W baterii reaktorow o tej samej objetosci jak pojedynczy reaktor z doskonalym
mieszaniem stopien przereagowania jest wigkszy; w warunkach przyktadu o 0,067.
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Zachowanie tego samego stopnia przereagowania

Jesli stopien przereagowania w baterii bedzie taki sam jak w pojedynczym reakto-
rze, to z rownan (7.3.5) i (7.3.6) otrzymuje si¢:

_ )= “4
=9 = k) (7:38)

przy czym oczywiscie 7 = 7.
Wielkos¢ k7 jest wige rOwna:

kt, =10 -1

Stosunek wielkosci k7, odpowiadajacy pojedynczemu reaktorowi 1 wielkosci (2k7;),
odpowiadajacej baterii — wobec rownych objetosci reaktoréw zestawionych w baterii —
jest rowny stosunkowi strumieni objgtosci: baterii 1 pojedynczego reaktora:

kr
b9 9 9 (7.3.9)

(kz,), q, 2(\/5_1)

Strumien objgtosciowy reagentdw w baterii reaktorow z doskonalym mieszaniem
mozna zwigkszy¢ 2,1 razy w stosunku do strumienia objgtosci dla pojedynczego re-
aktora z doskonalym mieszaniem.

Przyklad 7.3. Wodna zawiesing krochmalu poddaje si¢ hydrolizie kwasowej
w reaktorze zbiornikowym o pracy okresowej wedlug sumarycznego rownania reakcji:

k

(C¢H,,05), + (n - )H,O >..— L >nCH,0, (VI)

Z zawiesiny poreakcyjnej mozna wydzieli¢ w dalszej przerobce wytworzony cu-
kier gronowy.

Poda¢ zaleznos¢ okreslajaca stopien rozktadu krochmalu w czasie reakcji w obje-
tosci V. Obliczy¢ Srednia produkcje cukru na godzing, jesli w jednej szarzy poddaje
si¢ hydrolizie 200 kg krochmalu w przeliczeniu na czysty substrat.

Zatozy¢, ze czas napelniania i oprozniania reaktora wynosi 1400 s, a calkowity
czas catego cyklu — 10 800 s. Stata szybkosci reakcji wynosi k= 0,0001 s™'. Zaniedbaé
reakcje zachodzaca w okresie napetniania i oprozniania reaktora.

Rozwigzanie. Przez A oznaczono stezenie krochmalu. Zgodnie z rownaniem ki-
netycznym reakcji pierwszego rzedu, stopien przereagowania substratu A wyniesie:

a =1 - exp(—kt) = 1 — exp(— 0,94) = 0,609

Jak wida¢, jest to warto$¢ niezalezna od stgzenia poczatkowego substratu oraz od
objetosci reaktora V.
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Zgodnie z réwnaniem stechiometrycznym z 1 kg substratu A otrzymuje si¢ ok.
1,11 kg cukru gronowego B. Jesli stopien przereagowania wynosi ¢, to bedzie sig
otrzymywac¢ mp=1,11akg Bz 1 kg A.

Srednia produkcje na godzing mozna obliczyé, uwzgledniajac rzeczywisty czas re-
akcji i czas biegu jatowego reaktora:

200m; 3 00— 200+ L11-0,609 - 3600
(c+1,) 10800

M, = =45 kg

Produkcja w jednej szarzy wynosi wigc 135 kg.

Przyklad 7.4. Reakcjg:

k
2 CH,CH,0OH ‘—T) (CH4CH,),0 + H,0 (VID)

prowadzi si¢ w obecnosci katalizatora w reaktorze rurowym. Szybkos$¢ rozktadu alko-
holu (substratu A) jest opisana rownaniem kinetycznym:

kKA(pfl - pBlfcj
r= -, [mol-g™"-s7"] (7.3.10)
(I+K,p,+Kgpg+Kepe)

w ktorym B oznacza eter, C zas wodg. Wielkosci K, K4, Kzi K¢ oznaczaja: stata row-
nowagi reakcji oraz state rownowagi adsorpcji A oraz desorpcji B i C. Wielkos¢ & jest
stalg szybkosci reakcji zachodzacej z lewej strony na prawa.

W temperaturze 290 K i pod cisnieniem 0,2 MPa wartosci tych statych sa naste-

pujace:
k=12-10"" mol-g™" -Pa' s
K,=29-10"Pa""
K, =87-10"%Pa""
K. =63-10"Pa™

Obliczy¢ ilo$¢ katalizatora niezbgdna do przemiany 70% substratu podawanego
ze strumieniem masy réwnym 23 g-s'. W obliczeniach zatozyé model reaktora
ttokowego.

Rozwigzanie. Z rownania ciaglosci sktadnika A w stanie ustalonym w reaktorze
tlokowym otrzymuje sig:

dF, +rdW =0 (7.3.11)
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gdzie F; = F (1 — @) jest strumieniem molowym substratu A, W jest masa katalizato-
ra, zatem

w=F, [*% (7.3.12)
r

(por. rown. (7.1.16) okreslajace objetos¢ reaktora typu tlokowego).
W warunkach zadania wielko$ci strumienia zasilania i stopnia przereagowania
WYNnosza:

Fuio = % = 0,5mol -s”'

pi = P
gdzie x; jest utamkiem molowym sktadnika i

FA,O_FA _ Xa0 T X4

=1-x, (7.3.13)

Fuo X 4,0

gdyz x0=1.
Na podstawie tych zaleznosci szybkos¢ reakcji mozna wyrazi¢ jako funkcje stop-
nia przereagowania. Masg katalizatora obliczymy wowczas z zaleznosci:

Of (1+K,p(l —a)+0,5K,pa + 05K pa)da

W=F,, >
0 kKApz[(l - 0()2 . 0,250! )

(7.3.14)

K
Po podstawieniu warto$ci liczbowych parametrow, cisnienia 0,2 MPa i obliczeniu
numerycznym catki otrzymuje sig:

0,7

W05 I (6,8 + 0,549 ) da
T 13910741 - 2 + 0,990

) ~ 853 kg
Wymagana masa katalizatora wynosi 853 kg.

Przyklad 7.5. Reakcja chlorhydryny z wodoroweglanem sodu
CH,OH - CH,Cl + NaHCO, —*— CH,OH - CH,OH + CO, + NaCl (VIII)

w roztworze wodnym jest nieodwracalna reakcja o rownaniu kinetycznym:

_ dee

dt
w ktorym: A = CH,OH-CH,Cl, B = NaHCO;, C = CH,OH-CH,OH.

r

= ke, cp (7.3.15)
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Stata szybkosci k w temperaturze 350 K wynosi: 1,44-10° m’®-mol "-s .

Obliczy¢ objetos¢ robocza reaktora, jezeli proces prowadzi sig:

e w reaktorze zbiornikowym z doskonalym mieszaniem,

e w reaktorze przeptywowym z doskonatym mieszaniem,

e w reaktorze przeplywowym tlokowym, zakladajac, ze stopien przereagowania
obu substratow wynosi 95%.

Zamierza si¢ wytwarza¢ produkt C w ilosci Fc = 0,5 mols ' glikolu etylenowego
(111,6 kg-h™) z substratéw podawanych w proporcji stechiometrycznej. Stezenia sub-
stratow w pierwotnych roztworach wodnych wynosza 30% mas. A i 15% mas. B.
Zalozy¢ stata gesto$é roztworu reagujacego rowna 1,02 g-cm’ w temperaturze 350 K.

Rozwigzanie. St¢zenie poczatkowe substratow: 1g roztworu chlorhydryny zawiera
30/(80,5-100) moli A. 1g roztworu wodorowgglanu zawiera 15/(84-100) moli B. Oba
roztwory nalezy zmiesza¢ w takiej proporcji, aby liczba moli A i B byta rowna:

Nyo = Mo

Nalezy wigc zmiesza¢ x gramow roztworu chlorhydryny i y graméw roztworu we-
glanu w proporcji:

3, LS

805 840
aby otrzymac 1 kg roztworu, czyli

x+y =1000
skad x = 323,944 g, w tym 1,207 mola A; y = 676,056 g, w tym 1,207 mola B w ob-

jetosci 1000/1020 = 0,9804 dm™.
Stezenie poczatkowe obu substratow wynosi:

€40 = €0 = 01,922?(34 -10° = 1231 mol - m™>

Roztwory pierwotne substratow nalezy miesza¢ na doprowadzeniu do reaktora
w proporcji masowej x(A)/y(B).

Reaktor o pracy okresowej

Przy zadanym stopniu przereagowania substratu czas ¢ potrzebny do uzyskania ta-
kiej przemiany okresla réwnanie (7.1.19) niezaleznie od objgtosci roboczej aparatu:

ay

da
t=cyo | —7"7"35 (7.3.16)
'([ kci,o(l - 05)2
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Oprocz czasu przebiegu reakcji ¢ jest potrzebny pewien czas £ na napelnienie apa-
ratu i na jego oproznienie. Przyjeto, ze okres ten nie zalezy od wielkosci reaktora
iwynosi 1800 s. Aby uzyska¢ Zzadana produkcje F¢ musi by¢ spelniony ponizszy
warunek:

e liczba moli produktu, otrzymana z reaktora o objgtosci V' w czasie (¢ + t)) jest
réwna Veya,

e w jednostce czasu nalezy wyprodukowac Fc moli produktu, zatem

Veo, — t+1;
F. - 1
a niezbedna objetos¢ aparatu wynosi:
Folt+1¢.
V= 7C( f) (7.3.17)
Cu,0%

W warunkach zadania otrzymuje si¢ kolejno:

0,95
(= de  ___1000 ( I —1J=107185
keyo 5 (1—a)”  144-1231(1-0,95

oraz
_Fele+t) _o0s-12518 _
Crot  1231-095

Objetos¢ reaktora zbiornikowego o pracy okresowej wynosi 5,35 m”.

535 m®

Reaktor zbiornikowy przeptywowy z doskonatym mieszaniem

W warunkach pracy ustalonej objgtos¢ reaktora jest wprost proporcjonalna do
strumienia objgtosci, stezenia poczatkowego substratdw i stopnia przereagowania oraz
odwrotnie proporcjonalna do szybkos$ci reakcji (patrz réwnanie (7.1.8)):

a
Vi=qey
()

gdzie szybkos¢ reakcji odpowiada konicowemu stopniowi przereagowania .
Strumien o obj¢tosciowy ¢ nalezy wyznaczy¢ z warunku zadanej produkc;ji:

Fe =qc o0 (7.3.18)
Otrzymuje si¢:

Vo= Fe 0.5 =91,65 m’

k(- )’ 144-1231%(1-0,95)
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Objetos¢ reaktora zbiornikowego przeplywowego z doskonalym mieszaniem musi
by¢ kilkanascie razy wigksza od objgtosci reaktora zbiornikowego okresowego z do-
skonatym mieszaniem.

Reaktor przeptywowy tlokowy

W warunkach stanu ustalonego objetos$¢ reaktora tlokowego oblicza si¢ z rownania
(7.1.16):

V=qeu| do _Fe 1t da  _ 0,5 _ 458 m
Tor(@) ey ki, y(1-a)  144-12317 0,05

Z trzech rozwazanych reaktorow doskonalych najmniejsza objgtoscia charaktery-
zuje sig reaktor typu tlokowego.

Przyklad 7.6. Kinetyke zmydlania octanu izopropylu (A) roztworem wodorotlen-
ku sodu (B):

CH,COOCH(CH};), + NaOH — (CH;),CHOH + CH,COONa (IX)

opisano réwnaniem:
- = ke cp (7.3.19)

Wartos¢ stalej szybkosci jest rowna k = 2,55-10~ m’-mol '-s™'. Obliczy¢ stezenie octa-
nu i stopien jego rozktadu na wylocie z reaktora przeptywowego o nastepujacej funk-
cji gestosci rozktadu czasu przebywania elementow ptynu w aparacie:

s | E@O10%s | t,s | E@10%s | s | E@®)10%s

440 0 680 28,09 920 9,80
480 2,61 720 30,05 960 5,42
520 6,53 760 30,05 1000 1,31
560 18,94 800 26,78 1040 0,33
600 21,23 840 22,86 1080 0

640 23,51 880 19,92

Reaktor jest zasilany roztworem o st¢zeniu c49 200 mol-m ™, ¢z =300 mol-m™.

Rozwigzanie. Zalozono model catkowitej segregacji z zaleznos$cia (7.2.34) wyko-
rzystujaca bezposrednio funkcj¢ gestosci rozktadu czasu przebywania.
Zalezno$¢ stezenia substratu od czasu

We wzorze wystgpuje wyrazenie okreslajace stezenie substratu c4(f) w zalezno$ci
od czasu w warunkach doskonatego mieszania w elemencie pltynu. Aby je otrzymac,
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nalezy scatkowac rownanie kinetyczne. W tym celu trzeba najpierw wyrazi¢ stezenie
substratu B przez stezenie substratu A:

Cg =Cgog—Cyotcy=a+c,

gdzie a = cpy — ca0.
Z rownania kinetycznego reakcji drugiego rzedu otrzymuje sig:
dc

CA((Z+CA)

kdt = — (7.3.20)

a po obustronnym scatkowaniu:

ol {j e, chJ i {H)J

als,a+tcy o, Ca a Cp.0C 4k

Wyrazenie to mozna przeksztalci¢ do postaci wymaganej we wzorze (7.2.14):

c,(t) = : a _ 100
€89 explakt) - 1 1,5 exp(100kt) — 1

€40

Obliczenie sredniego stezenia substratu

Srednie stezenie substratu A w warunkach dynamiki okreslonej funkcja E(f) wyra-
za wzor (7.2.14):

1080

T E(t)dt
¢, . = [e,(OE@)dt =100
A’" !A()E() AO 1,5 exp(0,00255¢) — 1

Calkg t¢ mozna obliczy¢ w sposob przyblizony jako sumg:
N E(t;)
T 1,5exp(0,00255¢,) — 1

Cay =100

gdzie At = 40.
Po podstawieniu wartosci liczbowych otrzymuje si¢ ¢4 = 12,25 mol-m >, co ozna-
cza, ze stopien przereagowania wynosi:
200 — 12,25
o ="——=2=
200

= 0,939

Stezenie substratu B jest wtedy rowne 112, 25 mol-m™.
Gdyby zatozy¢ przeptyw tlokowy ze $srednim czasem przebywania ocenionym na
podstawie funkcji gestosci czasu przebywania:
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T = TtE(z)dt ~ D LE()AL (7.3.21)
0 i

rownym 723 s, wowczas oszacowane st¢zenie substratu A ma warto$¢ 11,8 mol-m™.
Odpowiada to stopniowi przereagowania 94,1%.

Przyklad 7.7. Mieszanina czastek stalego reagenta o wymiarach: 30% czastek
o promieniu 50 um, 40% — 100 um, 30% — 200 um przeptywa przez reaktor ruchem
tlokowym, oddziatujac z gazem. Zatozono, ze wielkos¢ czastki nie ulega zmianie,
sktad gazu jest taki sam w catej objgtosci oraz ze szybko$¢ przemiany jest limitowana
przez zachodzaca reakcje chemiczna. Czas catkowitego przereagowania czastki f,
wynosi 300, 600 1 1200 s. Okres$li¢ stopien przereagowania reagenta statego po czasie
480 s.

Rozwigzanie. W reakcji gazowego reagenta A z ciatem stalym B zgodnie z row-
naniem stechiometrycznym:

A +v;B — produkty X)

zatozono, ze reakcja jest zapoczatkowywana na zewngtrznej powierzchni ciata statego.
Strefa reakcji stopniowo przemieszcza si¢ w glab ziarna. Zatozono tez, ze kuliste
czastki o promieniu R nie zmieniaja swojego ksztattu.

Wprowadzimy najpierw réwnanie okreslajace szybkos$¢ procesu, nastepnie wyzna-
czymy stopien przereagowania czastek o okreslonym wymiarze i wreszcie usredniony
stopien przereagowania.

Szybko$¢ procesu

Zaktada sig, ze szybko$¢ dyfuzji sktadnika gazowego przez warstewke przyscienna
gazu oraz szybkos¢ dyfuzji tego sktadnika przez warstwe przereagowanego substratu
statego jest duza. O szybkos$ci przemiany decyduje reakcja chemiczna. Stezenie sub-
stratu A na powierzchni czastki ¢, jest rowne stezeniu A w fazie gazowej c4,, a na
powierzchni nieprzereagowanego jeszcze jadra (o promieniu r.) stezenie substratu
gazowego jest rowne zeru.

Szybkos¢ procesu odniesiona do powierzchni nieprzereagowanego jadra wyniesie:

A B (7.3.22)

dnr?  dt

gdzie: k, — stata szybkosci reakcji powierzchniowej, m-s ', Cig = Cays — Stgzenie re-
agenta A w strumieniu gazu i na powierzchni czastki, mol-m.

Zmniejszenie si¢ promienia . 0 warto$¢ dr, jest rownoznaczne z przemiana dNg
moli stalego substratu:
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dN, = de(;‘ nrfj = dnp,yrldr, (7.3.23)

Podstawiajac ostatnie wyrazenie do réwnania okreslajacego szybko$¢ procesu,
otrzymuje sig:
dr,

Py E = Vikics (7.3.24)

gdzie pz jest stezeniem molowym substratu B, mol-m °.
W rownanie (7.3.34) szybko$¢ procesu jest okre§lona przez szybko$¢ zmiany pro-
mienia r,.
Stopien przereagowania substratu statego
Stopien przereagowania okreslono jako:

3
ay =1- (;j (7.3.25)

Jest to stosunek tej czesci objetosci czastki, w ktérej przemiana juz zaszta do catko-
witej objetosci czastki.
Sredni stopieri przereagowania

Niech F' oznacza masowa szybko$¢ zasilania reaktora faza stata. F(R)) jest ta jej
czescia, ktora jest ztozona z czastek o wymiarze R;:

F =Y F(R) (7.3.26)

Kazda czastka — niezaleznie od jej rozmiaru — przebywa w reaktorze przez taki
sam czas. Stopien przereagowania a(R) jest zwiazany z czasem ¢ zaleznoscia otrzy-
mana po scalkowaniu rown. (7.3.24):

R—-r
(= Ls(R=1) (73.27)
VB ks cA,g
Czas potrzebny na catkowita przemiang czastki (7. = 0), wynosi:
R
= Pt (7.3.28)
vk, o

Stosunek czasow ¢ 1 ¢, jest zwigzany ze stopniem przereagowania zaleznoscia:

1
Lo c1—(l-a,)s (7.3.29)
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gdzie 1 — ap odpowiada stosunkowi objgtosci nieprzereagowanego jadra do objetosci
czastki.

Przy réznym wymiarze czastek stalego reagenta $rednia warto$¢ stopnia przere-
agowania mozna oszacowac z roOwnosci:

l-az, = z (1 - aB(Rj ))

J

F(r))
F

(7.3.30)

przy czym sumowanie obejmuje czastki wigksze od tych, ktore ulegna pelnemu prze-
reagowaniu. W warunkach zadania:

-« =U-a M -« M
L-ayy = (1= ap(100) =72+ (1 - a5(200) =

przy czym

_ ) = — t .
1—ay(R,) (1 tz(Rl-)] (7.3.31)

Po podstawieniu wartosci liczbowych jako wynik koncowy otrzymuje sig:
3 3
ay, =1- 0,4(1 - 480) - 03 (1 - ‘“80) = 0,932
' 600 1200

Sredni stopien przereagowania wynosi 93,2%.

Przyklad 7.8. W procesie prazenia siarczku zelaza czas calkowitego przereagowania
czastki jest proporcjonalny do promienia. Zalozono, ze obrobce beda poddane czastki
jednakowej wielkosci. Czas petnego przereagowania ¢, = 1200 s. Okresli¢ utamek nieprze-
reagowanego siarczku w produktach opuszczajacych reaktor po $rednim czasie przeby-
wania 3600 s. Reakcja zachodzi w warunkach doskonatego mieszania.

Rozwigzanie. Rozwazane warunki odpowiadaja warunkom w uproszczonej war-
stwie fluidalnej. Sredni utamek nieprzereagowanego reagenta stalego B dla modelu
catkowitej segregacji mozna okresli¢ z rownania (7.2.19):

-y J. —a,(t)E()dt
0
W warunkach doskonatego mieszania, gdy $redni czas przebywania jest rowny 7 :

E(t) = Lexp (— f) (7.3.32)

T T

Wielkos$¢ a(f) obliczana sig zaleznie od mechanizmu procesu. W przyktadzie 7.7
wyprowadzono zaleznos$¢, z ktorej wynika, ze jesli etapem limitujacym szybkos¢ pro-



7.3. Przyktady obliczeri projektowych 273

cesu jest reakcja chemiczna, to czas t, jest proporcjonalny do wielko$ci promienia.
Przyjeto wige zaleznos¢ (7.3.29):

Po scatkowaniu rownania okreslajacego Srednia wielkos$¢ przemiany otrzymuje sig:

2 3
g, =35 - 6(7J n 6(fJ (1 ~ exp (— tD (7.3.33)
‘. ‘. ‘. r

Dla wartosci 7/t, = 3600/1200 = 3, uzyskuje si¢ 1 — a5 4 = 0,105.

Gdyby stadium limitujacym byta dyfuzja gazu przez warstwg przereagowanego
ziarna, wowczas czas t, bylby proporcjonalny do kwadratu promienia ziarna. Inna
i znacznie bardziej skomplikowana bedzie funkcja (7).

Przyklad 7.9. Badano charakterystyke dynamiczna reaktora przeplywowego prze-
znaczonego do produkcji glikolu etylenowego. W trakcie pomiaru reaktor zasilano
czysta woda w ilosci takiej jak przewidywany sumaryczny strumien reagentow.
W odpowiedzi na zaktocenie impulsowe w chwili ¢ = 0 uzyskano nastgpujacy rozktad
stezenia niereagujacej substancji wzorcowej w strumieniu wylotowym C(¢):

Tabela 7.1. Dane do przyktadu 7.9

fs C(#), mmol-m™ E(1)-10%, 57!
0 4 3,61
4 10 9,01
8 29 26,14
12 36 32,45
16 46 41,47
20 44 39,66
24 32,5 29,30
28 28 25,24
32 21 18,93
36 15 13,52
40 8.3 7,48
44 4,1 3,70
48 2 1,80
52 0,5 0,45
56 ilo$ci sladowe 0

Obliczy¢ wielkos¢ produkceji glikolu, jesli oksiran (w roztworze wodnym) jest po-
dawany w strumieniu 4,9 mol-s . Przyja¢, ze kinetyke reakcji
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C,H,0 + H,0 - CH,OH - CH,0H (XI)

mozna opisa¢ rownaniem nieodwracalnej reakcji pierwszego rzedu wzgledem oksira-
nu z wartoscia stalej szybkosci k = 0,07 s

Rozwigzanie. Stopien przereagowania substratu w reaktorze zostanie obliczony
z wykorzystaniem modeli przeplywu: z catkowita segregacja elementow plynu,
z dyspersja wzdluzna oraz odtwarzanego przez bateri¢ szeregowo potaczonych reakto-
row z doskonalym mieszaniem (model komérkowy). Wyniki obliczen zostana pordw-
nane z wartoscia przemiany w reaktorze ttokowym.

Podstawg obliczen stanowia dane o rozktadzie czasu przebywania elementow pty-
nu w reaktorze: Funkcja gestosci E(¢), $redni czas przebywania 7 oraz wariancja roz-
ktadu czasu przebywania o®. Na podstawie rownan (7.2.27) i (7.2.28) z danych przed-
stawionych w tabeli 7.1 obliczono:

j C(t)dt =11093 mmol -m™ -s, 7=2073s, o> =9625s"
0

Stosunek stezenia C(¢;) do wartosci obliczonej catki J. C(t)dt jest warto$cia funkcja
0

gestosei E(1).

Model catkowitej segregacii

Srednie stezenie nieprzereagowanego substratu na wylocie z reaktora w warunkach
catkowitej segregacji elementow plynu opisuje rown. (7.2.14). Stezenie c4(7)
w elemencie pltynu o czasie przebywania ¢ jest warunkowane kinetyka reakcji.
W nieodwracalnej reakcji pierwszego rzedu:

Cy (t) =Cyo eXp(_ kl)

otrzymuje si¢ zatem:
Casr = CA,OJ. exp(— kt)E(t)dt
0

lub
&g =1 [ exp(- ke) E (¢)dt (7.3.34)

0
W rozwazanym przyktadzie do obliczenia stopnia przereagowania wedlug rowna-

nia (7.3.34) wykorzystano dyskretne wartosci funkcji E(f) zestawione w tabeli 7.1.
Otrzymano stopien przereagowania rowny w przyblizeniu 0,712.
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Model z dyspersja wzdiuzna

Ilo$ciowa oceng wptywu dyspersji w modelu reaktora rurowego stanowi liczba
Pecleta Pe. W rzeczywistym reaktorze wyznacza si¢ ja z danych do$wiadczalnych na
podstawie zaleznos$ci (7.2.10):

2 o’
—=—[Pe -1+ exp(— Pe)| = =+
ot | p(-Pe)l = %,

W naszym przyktadzie Pe = 7,8.

Réwnanie modelu, w ktorym zachodzi nieodwracalna reakcja pierwszego rzedu,
ma analityczne rozwiazanie okreslajace st¢zenie nieprzereagowanego substratu:

Pe
44 exp ()
2

1+ A exp[4P¢) - 1 4 exp( 42

A= |14 3kt
Pe

Obliczony ze wzoru (7.3.35) stopien przereagowania oksiranu wynosi w tym mo-
delu 0,719.

(7.3.35)

Cqs = Cypo

gdzie

Model komérkowy

Najprostszy opis reaktora przeplywowego za pomoca tego modelu odpowiada za-
lozeniu o jednakowej objetosci kazdego aparatu w zastepczej baterii reaktorow. Licz-
be aparatow N wyznacza sig z rownania (7.2.11):

W przyktadzie n = 4,47.
Rozwigzanie rownania ciagtosci dla substratu A prowadzi do zalezno$ci:

-N
c, = cA,O(l +k ;}j (7.3.36)

Wyznaczone z tego wzoru st¢zenie, a nastgpnie stopien przereagowania oksiranu
wynosi 0,716.
W reaktorze ttokowym ocena stopnia przereagowania jest nastepujaca:

a =1-exp(-kz) = 0,765
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Srednia warto$¢ stopnia przereagowania ¢ dla trzech analizowanych modeli wyno-
si 0,716. Jest to warto$¢ znacznie mniejsza od wartosci uzyskanej z modelu reaktora
doskonatego.

Produkcja glikolu etylenowego

Ilo$¢ powstajacego produktu obliczono, mnozac strumien molowy oksiranu przez
stopien przereagowania — $redni z uzyskanych oszacowan. Molowy strumien produktu
wynosi 3,51 mols”', co odpowiada masowemu strumieniowi produktu 563,8 Mg
w ciagu jednego miesiaca (ciagta praca przez 30 dni).

Przyklad 7.10. W procesie wytwarzania kwasu fosforowego metoda mokra pod-
stawowa reakcja zachodzi miedzy rozdrobnionym fluoroapatytem a kwasem siarko-
wym:

Cas(PO,),F + 5H,SO, + 10H,0 — 3H;PO, + 5CaSO, - 2H,0 + HF (XII)

Szybkos¢ rozpuszczania pojedynczego ziarna surowca opisuje doswiadczalne
roOwnanie:

r=3,6-107¢%%c2%® ex (— 303) 7.3.37
F Cs p 7273 ( )

gdzie r jest szybko$cia rozpuszczania ziarna w mm-s ', a ¢r i ¢ to stezenia kwasu
fosforowego (F) i siarkowego (S) w mieszaninie reagujacej, % mas.

Roéwnanie to jest spetnione dla stezenia kwasu fosforowego w zakresie od 35 do
40% mas. oraz stgzenia kwasu siarkowego od 2 do 4% mas. w temperaturze
343-353 K.

Reakcje prowadzi si¢ w przeptywowych reaktorach z doskonalym mieszaniem.
Wyznaczy¢ niezbgdng objgtos¢ przestrzeni reakcyjnej, aby sumaryczny stopien prze-
reagowania polidyspersyjnego fluoroapatytu byt nie mniejszy niz 99%.

Przyja¢ nastgpujace parametry pracy instalacji:

e stezenie kwasu fosforowego — 35% mas.,

e stezenie kwasu siarkowego — 2,7% mas.,

e strumien objeto$ci mieszaniny ¢, dm’-s™',

e temperatura — 353 K.

Udziat masowy f poszczegdlnych frakcji ziarnowych w surowcu apatytowym ze-
stawiono w tabeli 7.2.

Tabela 7.2. Dane liczbowe do przyktadu 7.10

d,mm | 0,324 | 0,273 | 0,231 | 0,195 | 0,165 | 0,139 | 0,115 | 0,096 | 0,082 | 0,071 | 0,035
figg! 0,001 | 0,017 | 0,048 | 0,165 | 0,066 | 0,113 | 0,026 | 0,054 | 0,125 | 0,071 | 0,310
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Poréwnac efektywno$¢ dziatania nastepujacych uktadow reaktorowych:
¢ pojedynczego reaktora,

e kaskady dwodch reaktorow o jednakowej objetosci,

e kaskady trzech reaktoréw o jednakowej objetosci.

Rozwigzanie. Stopien przereagowania pojedynczego ziarna kulistego opisuja
rownania:

(7.3.38)

Sredni stopief przereagowania surowca monodyspersyjnego o $rednicy ziarn d,
poddawanego rozpuszczaniu w reaktorze przeptywowym zalezy od rozktadu czasow
przebywania ziarn w przestrzeni reakcyjnej. Wedlug modelu catkowitej separacji
Wwynosi on:

. d,—rt ’
a, =1- [ | = E(t)dt (7.3.39)
0 dO

Przyjecie, ze funkcja gestosci rozkltadu czasu przebywania w kazdym aparacie od-
powiada charakterystyce dynamicznej reaktora z doskonalym mieszaniem:

50 = Lexp(- ! |

T T

prowadzi, w rozwazanych uktadach reaktorowych, do wzordw:
e dla pojedynczego reaktora

I
N

a, = 3A3[2 —247 + 47— 2exp [— LH A

e dla baterii dwoch reaktorow

a, = 633[4 ~3B7 4+ B —(4+ B )exp (— ;ﬂ B=1" (1341)
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e dla baterii trzech reaktorow

a, = 333(20 —12B7 +3B72 - (20+ 8B + B_Z)exp(— ;D B= (7.3.42)

T r
3d,
Wielko$¢ Tw przypadku baterii jest sumarycznym czasem przebywania.

Zasilanie uktadu reaktorowego zawiesing surowca polidyspersyjnego wymaga
uwzglednienia warto$ci stopnia przereagowania ziarn o roznej $rednicy dp;. Po podziele-
niu populacji ziarn na »n frakcji o $rednicach dy;, i = 1, 2, ..., n, ktorych udziat masowy
wynosi f;, otrzymuje si¢ zaleznos$¢ okreslajaca sumaryczna przemiang surowca:

a=3 fa, d,) (73.43)
i=1

Metoda prob okresla sie taka warto§¢ sredniego czasu przebywania 7, aby byt
spelniony warunek « > 0,99. Dla przyktadu przedstawiono pelny cykl obliczen dla
sredniego czasu przebywania rownego 1800 s.

Szybko$¢ rozpuszczania ziarna wynosi:

r = 0,0036 - (35)°%(2,7)"* exp(— -’g’(fj =310 mm-s™'

Objetosé pojedynczego reaktora

Wyniki obliczen stopnia przereagowania dla kazdej frakcji ziarnowej oraz usred-
nione wyniki zebrano w tabeli 7.3.

Tabela 7.3. Stopien przereagowania frakcji ziarnowych
oraz ich udzial w sumarycznej przemianie; 7= 1800 s, wzor (7.3.43).

dy;, mm A [24%] Jis g'gfl . ff;
0,324 1,665 | 0,866 0,001 0,0009
0,273 1,977 | 0,885 0,017 0,0151
0,231 2,336 | 0,901 0,048 0,0433
0,195 2,767 | 0,916 0,165 0,1511
0,165 3,27 | 0,928 0,066 0,0612
0,139 3,88 | 0,939 0,113 0,1061
0,115 4,69 | 0,949 0,026 0,0247
0,096 5,62 | 0,957 0,054 0,0517
0,082 6,58 | 0,963 0,125 0,1204
0,071 7,60 | 0,968 0,071 0,0687
0,035 15,42 | 0,984 0,314 0,3090
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Po dodaniu do siebie liczb z ostatniej kolumny otrzymuje si¢ @ = 0,952. Wyzna-
czono dla o = 0,99 wartos¢ 7 = 9560 s. Objgtos¢ pojedynczego reaktora wyniesie
zatem:

V =gqr =42-9560 = 4015 m’

Objetos¢ baterii reaktorow

Dla kaskady 2 i 3 reaktorow obliczono metoda prob nastepujace wartosci srednie-
g0 czasu przebywania i objgtosci roboczej uktadow:

e dwa reaktory: 7=1750s, V'="73,5 m’,
e trzy reaktory: 7= 1250s, V=525 m’.

Zamiana jednego reaktora na bateri¢ umozliwia znaczne zmniejszenie wymaganej
objetosci 1 skrocenie czasu przemiany.

Przyklad 7.11. Wyznaczy¢ optymalne finansowo warunki wytwarzania produktu
P w reakcji: S—~%—> P o rownaniu kinetycznym:

rz—dﬁzkcé
dt

jesli:

e nieprzereagowany substrat pozostaje jako zanieczyszczenie w produkcie,

e produkt oczyszcza si¢ od nieprzereagowanego substratu, a jednoczesnie nastg-
puje regeneracja i zawracanie substratu do reakcji.

Stala szybkosci reakcji £ = 2-10° m*mol"s™', koszt surowca K, = 10 zt-mol ',
koszt obshugi i amortyzacji reaktora K, = 0,07 zt-m >-s ', koszt oczyszczania produktu
1 odzysku substratu w roztworze o stgzeniu cso:Kreg = 120 ztmol ™, cena sprzedazy
czystej substancji P: K, = 120 zt-mol™, produkcja substancji P: Fp = 0,05 mol-s ',
stezenie substratu w roztworze zasilajacym reaktor cso = 100 mol-m . Reakcja zacho-
dzi w reaktorze przeptywowym z doskonalym mieszaniem.

Rozwigzanie. Poszukiwane beda takie warunki realizacji procesu, dla ktorych roz-
nica migdzy wartoscia produktu W i kosztami jego wytworzenia K, rowna zyskowi Z,
bedzie w danych warunkach maksymalna:

maxZ = W — K, [zhs] (7.3.44)



280 Rozdziat 7. Obliczenia reaktoréw chemicznych

Przyjeto, ze warto$¢ handlowa produktu rosnie liniowo z zawartoscia substancji P,
a ponadto;

e osiaga wartos¢ Kp dla czystej substancji P,

e jest bez wartosci handlowej, gdy przemiana jest nie wigksza od ok. 30%:

csola—03)

W = F,K
0,7¢g

~ FpoK (L4 — 0,4) (7.3.45)

Wariant bez odzysku surowca
Na koszt wytwarzania sktada si¢ koszt surowca i koszt pracy aparatu:
K = Ksqcgy + K,V (7.3.46)
przy czym strumien produktu jest rowny:
Fp = geg 0
a obje¢tos¢ reaktora jest zwiazana z tym strumieniem zalezno$cia:

_ qcs & _ F,
T ay

(7.3.47)

Po podstawieniu tych rownan do wyrazenia okreslajacego zysk otrzymuje sig:

FKs  FK,

7 = F.K,(1L4a — 0.4) -
Kol ) a  kego(l-a)

(7.3.48)

Jesli przyjmiemy, ze Z jest funkcja stopnia przereagowania, to z warunku niezbed-
nego dla maksimum tej funkcji otrzymamy rownanie:

K 2K
F,(l4K, )+ S5 - ——"r -0 (7.3.49)
P(14K) a’  kego(l-a)

ktore po podstawieniu wartosci liczbowych przybiera postac:
1682°(1-a)’ +10(1-a)’ —7a* =0

Obliczona warto$¢ « wynosi 0,667.
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Wielkos$ci projektowe sa zatem nastepujace:
e strumien objgtosci

0,05

=" x75-10"m’ s
100 - 0,667

e obj¢tosc reaktora

= 0,05 - ~225m’
0,02(1 - 0,667)

o zysk:

10-0,05  0,07-0,05
0,667  0,02(1-0,667)

Z = 0,05-120(0,934 — 0,4) — ~ 0,875 zb-s’!

Wariant z zawracaniem substratu

Wobec statej wielkosci W, rownej 6 zl/s, kryterium optymalnosci sprowadza si¢ do
minimum kosztow. Rownanie bilansu kosztéw sporzadzono z wykorzystaniem sche-
matu strumieni molowych sktadnikéw przedstawionego na rys. 7.7.

Q.o a4 [/ q 7

Rys. 7.7. Schemat przeptywu substancji wedlug wariantu z regeneracja substratow:
1 — reaktor przeptywowy z doskonalym mieszaniem, 2 — wezet oczyszczania produktu

Przemianie ulega gcsoor moli substratu w ciagu jednej sekundy, co zgodnie z ry-
sunkiem 7.6, odpowiada:

gcsoa = Fp = q'cg (7.3.50)

gdzie ¢’ jest strumieniem zasilania zewngtrznego.
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W procesie oczyszczania produktu regeneruje si¢ strumien molowy substratu wiel-
kosci:

qcs,o(l -a)= q"Csy (7.3.51)
Lacznie do reaktora doptywa strumien molowy gcs, , przy czym zachodza zwiazki:
q=q'+q". q =qa, q" =4q(l-a) (7.3.52)
skad otrzymuje si¢ rownanie stuzace do obliczenia kosztow:
K = gcg 0K + gego(1 - a)K,,, + VK (7.3.53)

reg r

Réwnanie mozna przepisaé, podobnie jak w wariancie poprzednim:

_ K
K=FlKkg+1=%g + " (7.3.54)
a ke o(1— )

Warunek konieczny istnienia minimum przybierze teraz postac:

K
o S (7.3.55)
a kego(1 - a)

czyli
120(1 — @)’ - 7a* = 0

Wyznaczono nastgpujace wartosci stopnia przereagowania, strumienia i objetosci:

a =0,696
q=72-10"m’-s7" oraz ¢'=5-10",¢"=22-10"m’-s™
V=27m’

Zysk w tym wariancie wynosi 0,99 zt-s .

Przyklad 7.12. W egzotermicznej reakcji odwracalnej pierwszego rz¢du rozpatry-
wanej w przyktadzie 5.9 oszacowano rdwnowagowe stezenie produktu w temperatu-
rze z zakresu 290-350 K. Stwierdzono, ze st¢zenie to, a wigc i stopien przereagowania,
maleja wraz ze wzrostem temperatury. Stala szybkosci reakcji zmienia sig
z temperatura wedtug zaleznosci (min™):

1 600) (7.3.56)

k, =3-10" exp| — ———
1 p( RT
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gdzie stala gazowa R jest wyrazona w cal/(mol‘K). Zalezno$¢ temperaturowa stalej
rownowagi jest taka jak w przyktadzie 5.9.

1) Nalezy wskaza¢ temperaturg, w ktorej stopien przereagowania w reakcji realizowa-
nej w warunkach izotermicznych w reaktorze rurowym po czasie 10 min, bedzie naj-
wiekszy.

2) Sformulowa¢ zadanie: okresli¢ czas wymagany do osiagnigcia maksymalnego
stopnia przereagowania z punktu 1), w warunkach zmiennej temperatury.

Rozwigzanie. W pierwszej kolejnosci rozwazono realizacj¢ procesu w warunkach
stalej temperatury.

Warunki izotermiczne
Z rownania reaktora typu ttokowego (7.1.16), przepisanego w zmiennej o

“da o, f da
T=cC, |—=—F (7.3.57)
v kLo —a

otrzymuje si¢

( klrj (7.3.58)
a =a, l-exp| ———
(24

e

W ustalonej temperaturze z badanego zakresu otrzymuje si¢ wielkosci a, zebrane na
wykresie (rys.7.8).

A

14

0,8
0,6 -

S
0,4 1

0,2 4

0 T T T T »
270 290 310 330 350

T,K

Rys.7.8. Stopien przereagowania: rOwnowagowy o, i uzyskiwany w reaktorze rurowym o, w roéznej
(statej) temperaturze z zakresu 280-350K.
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Obok krzywej o, na rysunku przedstawiono krzywa a. (T).
W warunkach statej temperatury nalezy wybra¢ temperaturg ok.310 K. Stopien
przereagowania wynosi wowczas ok. 76%.

Warunki zmiennej temperatury

Stopien przereagowania o, = 0,76 nalezy osiagna¢ w warunkach zmieniajacej si¢
temperatury w trakcie zachodzenia procesu. Przyjmuje sig, ze temperatura moze by¢
ustalana na poziomie r6znych wartosci. Jest to zatozenie, realizacja ktérego wymaga
odpowiednich rozwiazan technicznych; w przyktadzie jest to pominigte. Inaczej mo-
wiac poszukiwany jest teoretyczny profil temperatury.

Tak postawione zadanie mozna zapisa¢ wykorzystujac zaleznos¢ (7.3.57) w postaci:

* da

e

0

(7.3.59)

gdzie szybkos$¢ reakcji r = (k; + ky)(a. — o) jest funkcja stopnia przereagowania
i temperatury. Zadanie zapisujemy jako

. . da
minz = r}l(llzl)l ! r(a,T) (7.3.60)

Stopien przereagowania o, nalezy osiagna¢ w najkrétszym czasie zmieniajac
temperaturg w trakcie zachodzenia reakcji. Jest to zadanie wyznaczenia takiej funkcji
T(a), ktora minimalizuje wartos$¢ catki.

Zadanie rozwiazuje si¢ metoda rachunku wariacyjnego i otrzymuje nastgpujace
wyrazenie na T(a):

Ez — El
N ky E,a
klOEl (1 - a)

(7.3.61)

Dla kazdej wartosci stopnia przereagowania o temperatura winna mie¢ warto$¢
wyznaczang przez powyzszy wzor. W miarg zachodzenia reakcji temperaturg¢ nalezy
obniza¢ zgodnie ze wzorem (7.3.61). Taki profil temperatury jest optymalny; jest on
charakterystyczny w reakcjach przebiegajacych z wydzielaniem ciepta.

Przyklad 7.13. W punkcie 6.4, w charakterze przykladu rozwazano uproszczony
mechanizm reakcji utleniania wodoru w warunkach niskiego cisnienia i stalej
temperatury. W tym przyktadzie analizowano spalanie mieszaniny wodoru z powietrzem
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w ustalonym, jednowymiarowym froncie plomienia. Do frontu naplywa mieszanka
palna z okre$lona predkoscia liniowa (predkos¢ spalania). We froncie ma miejsce
przemiana chemiczna; towarzysza jej procesy fizyczne: wymiana ciepla (przewodzenie)
i masy (dyfuzja). Przemian¢ chemiczna opisuje uktad 27 reakcji elementarnych
zachodzacych z udziatem 8 potaczen chemicznych. Wyznaczy¢ profile stezenia
1 temperatury we froncie ptomienia.

Rozwigzanie. Rozwiazanie zadania wymaga zastosowania profesjonalnego
programu z dopracowana metodyka obliczeniowa i baza danych transportowych
(dyfuzja, przewodzenie ciepta) i termochemicznych (entalpie reakcji, ciepta wtasciwe,
state rownowagi). Wymogi takie spetnia np. program CHEMKIN. Zastosowano
podprogram pod nazwa PREMIX z nastepujacym uktadem réwnan bilansowych:

Roéwnanie ciaglosci masy:

M opuA (7.3.62)

Roéwnanie zachowania energii:

AA—

dx

dt dx c¢, dx

p

dmdT 1 d dT) A < dT A
+ 2 YVe. —+-— E rhM. =0 (7.3.63
[ j c zp 1 1pl dX Cp 11 ( )

Rownanie ciaglosci sktadnikow:

dmdY; | d G AY.V)-ArM =0 =121 (7.3.64)
dt dx dx

Rownanie stanu:

_m

= 7.3.65
RT ( )

p

W powyzszych rownaniach x oznacza wspoirzgdna drogi, inne wielkosci oznaczaja:
dm/dt — strumien masy,
T — temperatura,
Y; — utamek masy i-tego skladnika,
p — cisnienie,
u — liniowa predko$¢ przeptywu,
p - gestose,
M; — masa molowa skladnika, M — srednia masa molowa,
R — stata gazowa,
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A - wspblczynnik przewodnictwa cieplnego mieszaniny,

cpi — ciepto wlasciwe skladnika, c, — Srednie cieplo wlasciwe mieszaniny,
1; — szybko$¢ tworzenia i-tego sktadnika,

h; — entalpia sktadnika,

V; — szybkos¢ dyfuzji sktadnika,

A — powierzchnia przekroju poprzecznego.

Szybkos¢ tworzenia 1; kazdego sktadnika jest oddawana przez postulowany me-
chanizm procesu; szybkos$¢ kazdej reakcji elementarnej jest postaci prawa dziatania
mas, a stala szybkosci kazdej reakcji jest wyrazona zmodyfikowanym réwnaniem
Arrheniusa:

E
k. = ATP exp| - — 7.3.66
f xp( RTJ ( )

indeks f oznacza przebieg reakcji z lewej strony na prawa tak jak zapisane zostato
rownanie reakcji chemicznej, E — energia aktywacji.

Wtasciwosci transportowe sktadnikow reprezentowane przez wspodtczynnik prze-
wodzenia ciepta i wspotczynnik dyfuzji sa dostgpne w dwoch wersjach: whasciwosci
usrednionych oraz wielkosci specyfikowanych dla kazdego sktadnika mieszaniny.
W przypadku pierwszym zaktada si¢, ze na szybko$¢ dyfuzji V; sktadaja sie:

e szybkos$¢ dyfuzji (zwykta) oddana wyrazeniem Vi,

1 dX,

V,.=-D,,—— (7.3.67)
’ X, dx

w ktorym X; jest utamkiem molowym, Dj wspotczynnikiem dyfuzji binarnej, Din
usrednionym wspotczynnikiem dyfuzji opisanym wyrazeniem:
1-Y
D, =—F—— (7.3.68)
ZX/ /DZ/'

J#

e szybko$¢ dyfuzji termicznej W; odnosi si¢ do potaczen o malej masie czastecz-
kowej (H, H,, He), zadana rownaniem:

= (7.3.69)
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w ktorym znak wielkos$ci 0; sprawia, ze mozliwa jest dyfuzja potaczenia z obszaru

0 nizszej temperaturze w obszar o temperaturze wyzszej,
e korekta szybkosci dyfuzji V,; wielkos¢ tak dobierana aby suma utamkow maso-
wych Y; dla roznych odleglosci x byta rowna 1 (lub rownowaznie: suma Y;V; row-
na zeru).

Szybkos¢ dyfuzji V; jest suma wielkos¢ Vi, , W; oraz V..

W opcji drugiej wspotczynniki przewodnictwa cieplnego, dyfuzji i termody-
fuzji sa obliczane z uktadu réwnan zawierajacych wspolczynniki dyfuzji binarnej,
utamki masowe sktadnikow oraz termodynamicznych i molekularnych wtasciwos$ci
polaczen. Szybkos¢ dyfuzji sklada si¢ z dwoch cztonow; szybkosci dyfuzji zwyklej
oraz termodyfuzji:

1
V=L Y'M.Dd, (7.3.70)

XiN[ j#

wielkos¢ d; jest zdefiniowana jako;
1

d; =VX; +(X; —Yi);Vp (7.3.71)

DT
W, = ——‘lVT (7.3.72)

pY, T

gdzie D;" jest wspotczynnikiem termodyfuzji sktadnika i.

Warunki graniczne sa zadane po stronie ,,zimnej” i ,,goracej” ptomienia. W proce-
durze obliczeniowej strumien masy dm/dt jest wyznaczany w trakcie rozwigzywania
zadania swobodnej propagacji. Dlatego musi by¢ sprecyzowane umiejscowienie plo-
mienia. Dokonuje si¢ tego przez wybor temperatury w okreslonym punkcie. Punkt ten
winien by¢ tak dobrany aby gradienty temperatury i strumienie masy znikaty na zim-
nej granicy. Jesli ten warunek nie jest spetmiony strumien masy bedzie zbyt maty
z powodu strat ciepla przez zimng granicg.

Rozwiazaniem zagadnienia jest profil temperatury i st¢zenia sktadnikow mieszani-
ny reagujacej. Rownoczesnie oszacowana jest predkos¢ spalania.

Kinetyka jest opisana poprzez zestaw przyjetych do rozwazan reakcji elementarnych
i state szybkosci tych reakcji w okreslonym kierunku. Stata szybkosci reakcji odwrotne;j
do danej reakgc;ji jest obliczana z wykorzystaniem wtasciwos$ci termodynamicznych.
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Zestawienie reakcji elementarnych w obliczeniach ptomienia wodorowego

Tabela 7.4. Reakcje elementarne i warto$ci wspotczynnikow rownania statej szybkosci reakcji
k=A-T"exp(-E/(RT))

Lp Reakcja A [cm, mol, s] b E [cal]
1. OH+H,=H,0+H 2,14-10° 1,52 3 449
2. O+OH=0,+H 2,02-10™ -0,4 0,0
3. O+H,=0H+H 5,06-10* 2,67 6290
4. H+ 0, (+ M) = HO, (+ M) 4,52-10" 0,0 0,0
5. H+ 0, (+ N,) = HO, (+ N2) 4,52-101 0,0 0,0
6. H+ O, (+ Hy) = HO, (+ Hy) 4,52-101 0,0 0,0
7. H + O, (+ H,0) = HO, (+ H,0) 4,52.10" 0,0 0,0
8. OH + HO, =H,0 + 0, 2,13-10% 4,827 | 3500
9. OH + HO, =H,0 + 0, 9,10-10" 0,0 10 964
10. H+ HO, = OH + OH 1,50-10" 0,0 1 000
11. H+HO,=H,+ 0, 8,45-10"! 0,65 1241
12. H+HO,=0+H,0 3,01-10" 0,0 1721
13. O +HO,=0, +OH 3,25-10" 0,0 0,0
14 OH+ OH =0 + H,0 3,57-10* 2,4 2112
15. H+H+M=H,+M 1,04-10'® -1,0 0,0
16. H+H+H,=H,+H, 9,20-10' -0,6 0,0
17. H+H+ H,0 =H, + H,0 6,00-10" -1025 0,0
18. H+ OH + M = H,0 +M 2,21-10% 22,0 0,0
H,0 (6,4)
19. H+O0+M=0H+M 4,71-10" -1,0 0,0
H,0 (6,4)

20. 0+0+M=0,+M 1,89-10" 0,0 -1788
21. HO, + HO, = H,0, + O, 4,20-10" 0,0 11982
22. HO, + HO, = H,0, + O, 1,30-10" 0,0 -1 629
23. OH + OH + M =H,0, + M 1,24-10" -0,37 0,0
24. H,0, + H=HO, + H, 1,98-10% 2,0 2435,0
25. H,0, + H=OH + H,0 3,07-10" 0,0 4217
26. H,0, + O = OH + HO, 9,55-10% 2,0 3970
27. H,0, + OH = H,0 + HO, 2,40-10% 4,042 | -2162

Symulacje¢ spalania mieszanin wodorowo-powietrznych przeprowadzono dla sktadow
0d 9,6 do 81 %H,. Cztery typowe przebiegi st¢zenia i temperatury podano na rys.7.9.
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Rys.7.9. Zmiana stezenia (x;, mol/mol) i temperatury (T, K) we froncie ptomienia w mieszaninach pal-
nych wodor-powietrze: a) ubogich (11% H,), b) bliskich sktadu stechiometrycznego (30% H,),
¢) o najwyzszej predkosci spalania (40% H,), d) bogatych (70% H,).
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Wykaz wazniejszych oznaczen

— stale (parametry) wielu rownan m.in. zalezno$ci temperaturowej ¢, oraz
roOwnan stanu; takze — stezenia poczatkowe reagenta A, B,...

— symbole substratow i produktow reakcji a takze state (parametry) wielu
rownan m.in. zalezno$ci temperaturowej lepkosci, zaleznosci temperaturo-
wej entalpii swobodnej tworzenia zwiazku, rownan stanu zapisanych
w zmiennej Z (wspotczynnik $cisliwosci) oraz szeregu innych

— entalpia Helmholtza, J/mol; wspotczynnik przedwyktadniczy w zaleznosci
temperaturowe;j statej szybkosci reakeji

— wspotczynnik podziatlu czyli ta czg$¢ strumienia sktadnika ,.k” zasilajacego
modut ,,i”, ktéra opuszcza ten modut i skierowana jest do modutu ,,j”

— parametry rownania stanu (2.2.24)

— parametry rownania stanu odniesione do i-tej substancji

— parametr charakteryzujacy oddziatywania grup (wzoér (4.4.37)

— parametry rownania stanu mieszanin substancji

— funkcja temperatury w roéwnaniach stanu (4.2.9) i (4.2.16)
— drugi i trzeci wspotczynnik wirialny; réwnanie stanu (4.2.36)

by, cy,...cq, d;,dy oraz B i y — parametry roOwnania stanu (4.2.25)

— stezenie, mol/m’; z odpowiednim indeksem — stgzenie sktadnika opisanego
tym indeksem

— pojemnos$¢ cieplna w statej objgtosci, pod statym cisnieniem, J/mol/K

— charakterystyka dynamiczna uktadu przeplywowego

— energia aktywacji, J/mol

— energia kinetyczna, energia potencjalna, £, — efektywnos¢ politropowa
— wspolczynnik dyspersji osiowej, m?/s

— funkcja gestosci rozktadu zmiennej t

— wielkos$ci pomocnicze w obliczeniach entalpowej i entropowej funkcji
odchylenia od stanu idealnego, zadane wzorami (4.5.7), (4.5.8), (4.5.14)
1(4.5.15)

— strumien i-tego sktadnika zawarty w j-tym strumieniu; strumien sktadnika
»1” wptywajacy do modutu ,,j”, mol/s, kg/s
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/7 £V 2 — pomocnicze funkcje zredukowanej temperatury zadane wzorami (4.2.40),
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(4.2.41) 1 (4.2.43) w obliczeniach drugiego wspotczynnika wirialnego

— aktywnos¢ ci$nieniowa (lotnos¢, fugatywnosc)

— lotno$¢ (sktadnika) w fazie cieklej, z indeksem ,,”— w stanie standardowym
— sita, N; strumien (nat¢zenie przeptywu), mol/s, kg/s; lewa strona rownania
F(X)=0; energia swobodna, J/mol; powierzchnia wymiany ciepta, m>

— przyspieszenie ziemskie, m/s’

— strumien sktadnika ,k” wptywajacy z zewnatrz, mol/s, kg/s

— entalpia swobodna, J/mol

— nadmiarowa entalpia swobodna (g" — warto§¢ molowa), J/mol

— entalpia, J/mol

— wspolezynnik w rownaniu (4.1.4)

— wielko$¢ wyznaczana przez rownanie (4.4.9)

— stala szybkosci, 1/s w reakcji I rzedu, dm®/mol/s w reakcji II rzedu

— wspolczynnik oddziatywan pomigdzy para sktadnikow

— stata rownowagi (K, lub K. lub K); symbol katalizatora; koszty wytwarza-
nia, zl/s

— sktadowa kosztu wytwarzania: np. ,;r”” dotyczy reaktora, z_/m’/s

— wilasciwos¢ termodynamiczna; catkowita liczba centrow aktywnych;
dtugo$¢ reaktora rurowego, m

— warto$¢ L w stanie idealnym, w warunkach: ci$nienie odniesienia P,
temperatura T

— wyktadnik w roéwnaniu (2.4.9); parametr rownania stanu (4.2.9)

— liczba atomdw k-tego pierwiastka w j-tym zwiazku

— masa czasteczkowa, g/mol; stosunek stezen reagentow

— liczno$¢ (liczba moli); liczba atomow w czasteczce; wyktadnik politropy
— liczba moli sktadnika ,,;”

— liczba aparatow w modelu komdérkowym reaktora; strumien sktadnika
przez jednostke przekroju poprzecznego, mol/m*/s

— liczba strumieni (indeks s), sktadnikéw (c), zmiennych (v), niezaleznych
rownan (e), parametrow (p), zmiennych projektowych (decyzyjnych d)

— $rednica czasteczki, wzor (4.1.5)

— cis$nienie parcjalne, Pa

— cisnienie, Pa

— ci$nienie krytyczne (c), Pa, zredukowane (r)

— preznos¢ pary, Pa

— liczba Pecleta okreslana wyrazeniem w L/E,

— strumien objetosci, m*/s

— ciepto, J O, — ciepto reakcji, J/mol

— szybko$é reakcji chemicznej, mol/dm?/s; promien rury, m

— stata gazowa, J/(mol-K}; szybkos$¢ reakcji (5.71); promien czastki ciata
statego, m,
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: Q v, r, ¢ — parametry rownan w metodzie UNIFAC

— wielkos$¢ zwiazana z ilo$cig grup funkcyjnych wyrazeniem (4.4.34)

— entropia, J/mol/K

—ilo$¢ grup funkcyjnych w czasteczce ,,j”

—czas, s

— czas operacji pomocniczych, s

— temperatura, K

— temperatura krytyczna (c), K, zredukowana (r)

—normalna temperatura wrzenia, K

— predkos$¢ liniowa, m/s

— energia wewngtrzna, J/mol

— objeto$é, m’; objetos¢ molowa, dm’/mol

— praca, J; liczba odréznialnych konfiguracji czasteczki, masa katalizatora,
kg; warto$¢ produkcji, z /s

— utamek molowy, mol/mol; stezenie produktu, mol/dm’

— udziat grup funkcyjnych rodzaju ,.k” w czasteczce

—uogdlnione funkcje $cisliwosci wedlug (2.4.7) i (2.4.8); zmienne niewia-
dome

— wspoélrzedna drogi, m

— wspotczynnik $cisliwosci; zysk, z /s

— stopien przereagowania (przemiany); wspotczynnik wnikania ciepta,
Jm’/K

— rzad reakcji ze wzgledu na substancj¢ A, B, C, D

— parametry rownania stanu (2.2.24)

—funkcja pomocnicza w rownaniach stanu (4.2.10) i (4.2.19)

— wspotczynnik rozszerzalnosci cieplnej, 1/K

— liczba mozliwych izomeréw optycznych; parametr polarnosci (wzor
(4.1.7))

— udziat grupy wnoszony do wiasciwosci L:=H,S,G (wzory (4.1.19),(4.1.20),
(4.1.24))

— zmiana entalpii, J/mol

— zmiana pojemnosci cieplnej w reakceji chemicznej, J/(mol-K)

—udziat grupowy wnoszony do zaleznosci c,(T) wedtug (4.1.21)

— standardowa entalpia swobodna tworzenia, J/mol

— standardowa entalpia reakcji (x=r), spalania (c), tworzenia (f)), J/mol

— inkrementy grupowe w obliczeniach wielkosci krytycznych 7, P, V.

— wielko$¢ zadana wzorem (4.1.11)

— wspotczynnik aktywnosci

— sktadowa wspotczynnika aktywnosci: udziat konfiguracyjny (S) 1 oddziaty-
wan grup funkcyjnych (G)

—wspdlczynnik aktywnos$ci zwiazany z czgscia kombinatoryczng (C) i resztko-
wa (R) nadmiarowe;j entalpii swobodnej
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Iy — wspotczynnik aktywnosci grupy ,,k” w mieszaninie

n — lepkos¢, mPa-s

Q) — wspoélczynnik lotno$ci (aktywnosci cisnieniowej)

% — moment dipolowy, D (1D=3,16-10% (J-m*)"?)

L — wielko$¢ pomocnicza zadana wzorem (4.2.45)

Ay — parametr oddziatywan binarnych okreslany z rownan (4.4.28) i (4.4.29)
Vi — wspolczynnik stechiometryczny i-tego reagenta

Vij — liczba oddziatujacych grup rodzaju ,,k” w czasteczce ,,j”

®, ¢, 1,1, q — parametry rownan w metodzie UNIQUAC

— gestosé, kg/m’

— liczba symetrii czasteczki

— calka zderzen (wzor (4.1.5))

— poprawka, wzor (4.1.7)

— umowny czas réwny stosunkowi objgtosci V 1 strumienia objetosci q;
warto$¢ Srednia zmiennej t, s

— wariancja zmiennej t, s

— wspotczynnik acentryczny

— pomocnicza wielko$¢ zadana wzorem (4.1.9)

TR0

Mg 9



Tabela A.1. Wartosci Z [Lee-Kessler]

A. DODATKI

T, Pr
0.01 0,05 0.1 0.2 0.4 0.6 0.8

0,30 0,0029 0,0145 0,029 0,0579 0,1158 0,1737 0,2315
0,35 0,0026 0,013 0,0261 0,0522 0,1043 0,1564 0,2084
0,40 0,0024 0,0119 0,0239 0,0477 0,0953 0,1429 0,1904
0,45 0,0022 0,011 0,0221 0,0442 0,0882 0,1322 0,1762
0,50 0,0021 0,0103 0,0207 0,0413 0,0825 0,1236 0,1647
0,55 0,9804 0,0098 0,0195 0,039 0,0778 0,1166 0,1553
0,60 0,9849 0,0093 0,0186 0,0371 0,0741 0,1109 0,1476
0,65 0,9881 0,9377 0,0178 0,0356 0,071 0,1063 0,1415
0,70 0,9904 0,9504 0,8958 0,0344 0,0687 0,1027 0,1366
0,75 0,9922 0,9598 0,9165 0,0336 0,067 0,1001 0,133
0,80 0,9935 0,9669 0,9319 0,8539 0,0661 0,0985 0,1307
0,85 0,9946 0,9725 0,9436 0,881 0,0661 0,0983 0,1301
0.90 0,9954 0,9768 0,9528 0,9015 0,78 0,1006 0,1321
0,93 0,9959 0,979 0,9573 09115 0,8059 0,6635 0,1359
0,95 0,9961 0,9803 0,96 09174 0,8206 0,6967 0,141
0,97 0,9963 0.9815 0,9625 0,9227 0,8338 0,724 0,558
0,98 0,9965 0,9821 0,9637 0,9253 0,8398 0,736 0,5887
0,99 0,9966 0,9826 0,9648 0,9277 0,8455 0,7471 0,6138
1.00 0,9967 0,9832 0,9659 0,93 0,8509 0,7574 0,6353
1,01 0,9968 0,9837 0,9669 0,9322 0,8561 0,7671 0,6542
1,02 0,9969 0,9842 0,9679 0,9343 0,861 0,7761 0,671
1,05 0,9971 0,9855 0,9707 0,9401 0,8743 0,8002 0,713
1,10 0,9975 0,9874 0,9747 0,9485 0,893 0,8323 0,7649
1,15 0,9978 0,9891 0,978 0,9554 0,9081 0,8576 0,8032
1,20 0,9981 0,9904 0,9808 0,9611 0,9205 0,8779 0,833
1,30 0,9985 0,9926 0,9852 0,9702 0,9396 0,9083 0,8764
1,40 0,9988 0,9942 0,9884 0,9768 0,9534 0,9298 0,9062
1,50 0,9991 0,9954 0,9909 0,9818 0,9636 0,9456 0,9278
1,60 0,9993 0,9964 0,9928 0,9856 0,9714 0,9575 0,9439
1,70 0,9994 0,9971 0,9943 0,9886 0,9775 0,9667 0,9563
1,80 0,9995 0,9977 0,9955 0,991 0,9823 0,9739 0,9659
1,90 0,9996 0,9982 0,9964 0,9929 0,9861 0,9796 0,9735
2.00 0,9997 0,9986 0,9972 0,9944 0,9892 0,9842 0,9796
2,2 0,9998 0,9992 0,9983 0,9967 0,9937 0,991 0,9886
2.4 0,9999 0,9996 0,9991 0,9983 0,9969 0,9957 0,9948
2,6 1 0,9998 0,9997 0,9994 0,9991 0,999 0,999
2,8 1 1 1,0001 1,0002 1,0007 1,0013 1,0021

3 1 1,0002 1,0004 1,0008 1,0018 1,003 1,0043
35 1,0001 1,0004 1,0008 1,0017 1,0035 1,0055 1,0075

4 1,0001 1,0005 1,001 1,0021 1,0043 1,0066 1009

295
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Tabela A.1. Wartosci Z” (ciag dalszy)

p,

1 12 1,5 2 3 5 7 10
0,2892 0,347 0,4335 0,5775 | 0,8648 1,4366 | 2,0048 | 2,8507
0,2604 | 0,3123 0,3901 0,5195 | 0,7775 1,2902 1,7987 | 2,5539
0,2379 | 0,2853 0,3563 0,4744 | 0,7095 1,1758 1,6373 | 2,3211

0,22 0,2638 | 0,3294 | 0,4384 | 0,6551 1,0841 1,5077 | 2,1338
0,2056 | 0,2465 0,3077 | 0,4092 0,611 1,0094 1,4017 1,9801
0,1939 | 0,2323 0,2899 [ 0,3853 0,5747 | 0,9475 1,3137 1,852
0,1842 | 0,2207 | 0,2753 0,3657 | 0,5446 | 0,8959 1,2398 1,744
0,1765 0,2113 0,2634 | 0,3495 | 0,5197 | 0,8526 1,1773 1.6519
0,1703 0,2038 | 0,2538 | 0,3364 | 0,4991 0,8161 1,1241 1,5729
0,1656 | 0,1981 0,2464 0,326 0,4823 0,7854 1,0787 1,5047
0,1626 | 0,1942 | 0,2411 0,3182 0,469 0,7598 1,0400 1,4456
0,1614 | 0,1924 | 0,2382 | 0,3132 | 0,4591 0,7388 1.0071 1,3943

0,163 0,1935 0,2383 0,3114 | 0,4527 0,722 0,9793 1,3496
0,1664 | 0,1963 0,2405 0,3122 | 0,4507 | 0,7138 | 0,9648 1,3257
0,3705 0,1998 | 0,2432 | 0,3138 | 0,4501 0,7092 | 0,9561 1,3108
0,1779 | 0,2055 0,2474 | 0,3164 | 0,4504 | 0,7052 0,948 1,2968
0,1844 | 0,2097 | 0,2503 0,3182 [ 0,4508 | 0,7035 | 0,9442 1,2901
0,1959 | 0,2154 | 0,2538 | 0,3204 | 0,4514 | 0,7018 | 0,9406 1,2835
0,2901 0,2237 | 0,2583 0,3229 | 0,4522 | 0,7004 | 0,9372 1,2772
0,4648 | 0,2370 | 0,2640 0,326 0,4533 0,6991 0,9339 1,271
0,5146 | 0,2629 | 0,2715 0,3297 | 0,4547 0,698 0,9307 1,265
0,6026 | 0,4437 | 0,3131 0,3452 | 0,4604 | 0,6956 | 0,9222 1,2481
0,688 0,5984 0,458 0,3953 0,477 0,695 0,911 1,2232
0,7443 0,6803 0,5798 0,476 0,5042 | 0,6987 | 0,9033 1,2021
0,7858 | 0,7363 0,6605 0,5605 | 0,5425 | 0,7069 0,899 1,1844
0,8438 | 0,8111 0,7624 | 0,6908 | 0,6344 | 0,7358 | 0,8998 1,158
0,8827 | 0,8595 0,8256 | 0,7753 0,7202 | 0,7761 09112 1,1419
0,9103 0,8933 0,8689 | 0,8328 | 0,7887 0,82 0,9297 1,1339
0,9308 0,918 0,9 0,8738 0,841 0,8617 | 0,9518 1,132
0,9463 0,9367 | 0,9234 | 0,9043 0,8809 | 0,8984 | 0,9745 1,1343
0,9583 0,9511 0,9413 0,9275 | 0,9118 | 0,9297 | 0,9961 1,1391
0,9678 | 0,9624 | 0,9552 | 0,9456 | 0,9359 | 0,9557 1,0157 1,1452
09754 | 0,9715 0,9664 | 0,9599 0,955 0,9772 1,0328 1,1516
0,9865 0,9847 | 0,9826 | 0,9806 | 0,9827 1,0094 1,06 1,1635
0,9941 0,9936 | 0,9935 0,9945 1,0011 1,0313 1,0793 1,1728
0,9993 0,9998 1,001 1,004 1,0137 1,0463 1,0926 1,1792
1,0031 1,0042 1,0063 1,0106 1 0,0223 1,0565 1,1016
1,0057 1,0074 1,0101 1,0153 1,0284 1,0635 1,1075 1,1848
1,0097 | 1,012 | 1,0156 | 1,0221 | 1,0368 | 1,0723 | 1,1138 | 1,1834
1,0115 1,014 1,0179 1,0249 1,9401 1,0747 1,1136 1,1773




Tabela A.2. Wartosci Z* [Lee-Kessler]

P,
Ir 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 -0,0008 -0,004 -0,0081 [ -0,0161 | -0,0323 | -0,0484 | -0,0645
0,35 -0,0009 [ -0,0046 | -0,0093 [ -0,0185 -0,037 -0,0554 | -0,0738
0,4 -0,001 -0,0048 | -0,0095 -0,019 -0,038 -0,057 -0,0758
0,45 -0,0009 [ -0,0047 | -0,0094 | -0,0187 | -0,0374 -0,056 -0,0745
0,5 -0,0009 0 -0,009 -0,0181 -0,036 -0,0539 | -0,0716
0,55 -0,0314 | -0,0043 | -0,0086 | -0,0172 | -0,0343 | -0,0513 | -0,0682
0,6 -0,0205 | -0,0041 | -0,0082 [ -0,0164 | -0,0326 | -0,0487 | -0,0646
0,65 -0,137 -0,772 -0,0078 | -0,0156 | -0,0309 | -0,0461 | -0,0611
0,7 -0,0093 | -0,0507 | -0,1161 | -0,0148 | -0,0294 | -0,0438 | -0,0579
0,75 -0,0064 | -0,0339 | -0,0744 | -0,0143 | -0,0282 | -0,0417 -0,055
0,8 -0,0044 | -0,0228 | -0,0487 -0,116 -0,0272 | -0,0401 | -0,0526
0,85 -0,0029 | -0,0152 | -0,0319 | -0,0715 | -0,0268 | -0,0391 | -0,0509
0,9 -0,0019 | -0,0099 | -0,0205 | -0,0442 | -0,1118 | -0,0396 | -0,0503
0,93 -0,0015 | -0,0075 | -0,0154 | -0,0326 | -0,0763 | -0,1662 | -0,0514
0,95 -0,0012 [ -0,0062 | -0,0126 | -0,0262 | -0,0589 -0,111 -0,054
0,97 -0,001 -0,005 -0,0101 | -0,0208 -0,045 -0,077 -0,1647
0,98 -0,0009 | -0,0044 -0,009 -0,0184 -0,039 -0,0641 -0,11
0,99 -0,0008 | -0,0039 | -0,0079 | -0,0161 | -0,0335 | -0,0531 | -0,0796
1 -0,0007 | -0,0034 | -0,0069 -0,014 -0,0285 | -0,0435 | -0,0588
1,01 -0,0006 -0,003 -0,006 -0,012 -0,024 -0,0351 | -0,0429
1,02 -0,0005 | -0,0026 | -0,0051 | -0,0102 | -0,0198 | -0,0277 | -0,0303
1,05 -0,0003 | -0,0015 | -0,0029 | -0,0054 | -0,0092 | -0,0097 | -0,0032
1,1 0 0 0,0001 0,0007 0,0035 0,0106 0,0236
1,15 0,0002 0,0011 0,0023 0,0052 0,0127 0,0237 0,0396
1,2 0,0004 0,0019 0,0039 0,0084 0,019 0,0326 0,0499
1,3 0,0006 0,003 0,0061 0,0125 0,0267 0,0429 0,0612
1,4 0,0007 0,0036 0,0072 0,0147 0,0306 0,0477 0,0661
1,5 0,0008 0,0039 0,0078 0,0158 0,0323 0,0497 0,0677
1,6 0,0008 0,004 0,008 0,0162 0,033 0,0501 0,0677
1,7 0,0008 0,004 0,0081 0,0163 0,0329 0,0497 0,0667
1,8 0,0008 0,004 0,0081 0,0162 0,0325 0,0488 0,0652
1,9 0,0008 0,004 0,0079 0,0159 0,0319 0,0477 0,0635
2 0,0008 0,0039 0,0078 0,0155 0,031 0,0464 0,0617
2,2 0,0007 0,0037 0,0074 0,0147 0,0293 0,0437 0,0579
2,4 0,0007 0,0035 0,007 0,0139 0,0276 0,0411 0,0544
2,6 0,0007 0,0033 0,0066 0,0131 0,026 0,0387 0,0512
2,8 0,0006 0,0031 0,0062 0,0124 0,0245 0,0365 0,0483
3 0,0006 0,0029 0,0059 0,0117 0,0232 0,0345 0,0456
3,5 0,0005 0,0026 0,0052 0,0103 0,0204 0,0303 0,0401
4 0,0005 0,0023 0,0046 0,0091 0,0182 0,027 0,0357
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Tabela A.2. (ciag dalszy)

P,
1 12 1,5 2 3 5 7 10
-0,0806 | -0,0966 | -0,1207 | -0,1608 | -0,2407 | -0,3996 | -0,5572 | -0,7915
-0,0921 | -0,1105 | -0,1379 | -0,1834 | -0,2738 | -0,4523 | -0,6279 | -0,8863
-0,0946 | -0,1134 | -0,1414 | -0,1879 | -0,2799 | -0,4603 | -0,6335 | -0,8936
-0,0929 | -0,1113 | -0,1387 | -0,184 | -0,2734 | -0,4475 | -0,6162 | -0,8606
-0,0893 | -0,1069 | -0,133 | -0,1762 | -0,2611 | -0,4253 | -0,5831 | -0,8099
-0,0849 | -0,1015 | -0,1263 | -0,1669 | -1,9423 | -0,3991 | -0,5446 | -0,7521
-0,0803 | -0,096 | -0,1192 | -0,1572 | -1,8005 | -0,3718 | -0,5047 | -0,6928
-0,0759 | -0,0906 | -0,1122 | -0,1476 | -1,6606 | -0,3447 | -0,4653 | -0,6346
-0,0718 | -0,0855 | -0,1057 | -0,1385 | -1,5252 | -0,3184 | -0,427 | -0,5785
-0,0681 | -0,0808 | -0,0996 | -0,1298 | -1,3954 | -0,2929 | -0,3901 | -0,525
-0,0648 | -0,0767 | -0,094 | -0,1217 | -1,2703 | -0,2682 | -0,3545 | -0,474
-0,0622 | -0,0731 | -0,0888 | -0,1138 | -1,1498 | -0,2439 | -0,3201 | -0,4254
-0,0604 | -0,0701 | -0,084 | -0,1059 | -1,0308 | -0,2195 | -0,2862 | -0,3788
-0,0602 | -0,0687 | -0,081 | -0,1007 | -0,9596 | -0,2045 | -0,2661 | -0,3516
-0,0607 | -0,0678 | -0,0188 | -0,0967 | -0,9118 | -0,1943 | -0,2526 | -0,3339
-0,0623 | -0,0669 | -0,0759 | -0,0921 | -0,8633 | -0,1837 | -0,2391 | -0,3163
-0,0641 | -0,0661 | -0,074 | -0,0893 | -0,5307 | -0,1783 | -0,2322 | -0,3075
0,068 | -0,0646 | -0,0715 | -0,0861 | -0,8133 | -0,1728 | -0,2254 | -0,2989
-0,0879 | -0,0609 | -0,0678 | -0,0824 | -0,7877 | -0,1672 | -0,2185 | -0,2902
-0,0223 | -0,0473 | -0,0621 | -0,0778 | -0,7629 | -0,1615 | -0,2116 | -0,2816
-0,0062 | 0,0227 | -0,0524 | -0,0722 | -0,7355 | -0,1556 | -0,2047 | -0,2731
0,022 | 0,1059 | 00451 | -0,0432 | -0,8519 | -0,137 | -0,1835 | -0,2476
0,0476 | 00897 | 0,163 | 0,0698 | -04919 | -0,1021 | -0,1469 | -0,2056
0,0625 | 0,943 | 0,1548 | 0,1667 | 0,1667 | -0,0611 | -0,1084 | -0,1642
0,0719 | 0,991 | 0,1477 | 0,199 0,199 | -0,0141 | -0,0678 | -0,1231
0,0819 | 0,1048 | 0,142 | 0,1991 | 0,2079 | 0,0875 | 0,0176 | -0,0423
0,0857 | 0,1063 | 0,1383 | 0,1894 | 0,2397 | 0,1737 | 0,1008 | 0,035
0,0864 | 0,1055 | 0,1345 | 0,1806 | 02433 | 0,2309 | 0,1717 | 0,1058
0,0855 | 0,1035 | 0,1303 | 0,1729 | 0,2381 | 0,2631 | 02255 | 0,1673
0,0838 | 0,1008 | 0,1259 | 0,1658 | 02305 | 0,2788 | 0,2628 | 0,2179
0,0816 | 0,978 | 0,1216 | 0,1593 | 0,2224 | 0,2846 | 0,2871 | 0,2576
0,0792 | 00947 | 01173 | 0,1532 | 02144 | 0,2848 | 03017 | 0,2876
0,0767 | 00916 | 0,1133 | 0,1476 | 0,2069 | 0,2819 | 0,3097 | 0,3096
0,0719 | 0,857 | 0,1057 | 0,1374 | 0,1932 | 0272 | 03135 | 03355
0,0675 | 0,0803 | 0,0989 | 0,1285 | 0,1812 | 0,2602 | 0,3089 | 0,3459
0,0634 | 00754 | 0,0929 | 0,1207 | 0,1706 | 0,2484 | 03009 | 03475
0,0598 | 00711 | 00876 | 0,1138 | 0,1613 | 0,2372 | 02915 | 03443
0,0565 | 00672 | 0,0828 | 0,1076 | 0,1529 | 0,2268 | 02817 | 03385
0,0497 | 00591 | 00728 | 0,0949 | 0,1356 | 0,2042 | 0,2584 | 03194
0,0443 | 00527 | 00651 | 0,0849 | 0,1219 | 0,1857 | 0,2378 | 0,2994




Tabela A.3. Warto$ci [(Ho - H)/RT.], [Lee-Kessler]

P,
I 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
03 6,045 6,043 6,04 6,034 6,022 6,011 5,999
0,35 5,906 5,904 5,901 5,895 5,882 5,81 5,858
0,4 5,763 5,761 5,757 5,751 5,738 5,726 5,713
0,45 5,615 5,612 5,609 5,603 5,59 5,517 5,564
0,5 5,465 5,463 5,459 5,453 5,44 5,427 5414
0,55 0,032 5312 5,309 5,303 5,29 5218 5,265
0,6 0,027 5,162 5,159 5,153 5,141 5,129 5,116
0,65 0,023 0,118 5,008 5,002 4,991 4,98 4,968
0,1 0,02 0,101 0,213 4,848 4,838 4,828 4,818
0,15 0,017 0,088 0,183 4,687 4,679 4,612 4,664
0,8 0,015 0,018 0,16 0,345 4,507 4,504 4,499
0,85 0,014 0,069 0,141 0,3 4,309 4313 4316
0,9 0,012 0,062 0,126 0,264 0,596 4,074 4,094
0,93 0,011 0,058 0,118 0,246 0,545 0,96 3,92
0,95 0,011 0,056 0,113 0,235 0,516 0,885 3,763
0,97 0,011 0,054 0,109 0,225 0,49 0,824 1,356
0,98 0,01 0,053 0,101 0,221 0,478 0,197 1,273
0,99 0,01 0,052 0,105 0,216 0,466 0,713 1,206

1 0,01 0,051 0,103 0,212 0,455 0,75 1,151
1,01 0,01 0,05 0,101 0,208 0,445 0,728 1,102
1,02 0,01 0,049 0,099 0,203 0,434 0,708 1,06
1,05 0,009 0,046 0,094 0,192 0,407 0,654 0,955

1,1 0,008 0,042 0,086 0,175 0,367 0,581 0,827
1,15 0,008 0,039 0,079 0,16 0,334 0,523 0,732
1,2 0,007 0,036 0,073 0,148 0,305 0,474 0,657
13 0,006 0,031 0,063 0,127 0,259 0,399 0,545
1,4 0,005 0,027 0,055 0,11 0,224 0,341 0,463
1,5 0,005 0,024 0,048 0,097 0,196 0,297 0,4

1,6 0,004 0,021 0,043 0,086 0,173 0,261 0,35
1,7 0,004 0,019 0,038 0,076 0,153 0,231 0,309
1,8 0,003 0,017 0,034 0,068 0,137 0,206 0,275
1,9 0,003 0,015 0,031 0,062 0,123 0,185 0,246

2 0,003 0,014 0,028 0,056 0,111 0,167 0,222
22 0,002 0,012 0,023 0,046 0,092 0,137 0,182
2.4 0,002 0,01 0,019 0,038 0,076 0,114 0,15
2,6 0,002 0,008 0,016 0,032 0,064 0,095 0,125
2.8 0,001 0,001 0,014 0,027 0,054 0,08 0,105

3 0,001 0,006 0,011 0,023 0,045 0,067 0,088
35 0,001 0,004 0,007 0,015 0,029 0,043 0,056

4 0 0,002 0,005 0,009 0,017 0,026 0,033
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Tabela A.3. (ciag dalszy)

P,

5,987 5,975 5,957 5,927 5,868 5,748 5,628 5,446
5,845 5,833 5,814 5,783 5,721 5,595 5,469 5,278

5,7 5,687 5,668 5,636 5,572 5,442 5,311 5,113
5,551 5,538 5,519 5,486 5,421 5,288 5,154 4,95
5,401 5,388 5,369 5,336 5,27 5,135 4,999 4,791
5,252 5,239 5,22 5,187 5,121 4,986 4,849 4,638

5,104 5,091 5,073 5,041 4,976 4,842 4,704 4,492
4,956 4,945 4,927 4,896 4,833 4,702 4,565 4,353
4,808 4,797 4,781 4,752 4,693 4,566 4,432 4,221
4,655 4,646 4,632 4,607 4,554 4,434 4,303 4,095
4,494 4,488 4,478 4,459 4,413 4,303 4,178 3,974
4,316 4,316 4,312 4,302 4,269 4,173 4,056 3,857
4,108 4,118 4,127 4,132 4,119 4,043 3,935 3,744

3,953 3,976 4 4,02 4,024 3,963 3,863 3,678
3,825 3,865 3,904 3,94 3,958 3,91 3,815 3,634
3,658 3,732 3,796 3,853 3,89 3,856 3,767 3,591
3,544 3,652 3,736 3,806 3,854 3,829 3,743 3,569
3,376 3,558 3,67 3,758 3,818 3,801 3,719 3,548

2,584 3,441 3,598 3,706 3,782 3,774 3,695 3,526
1,796 3,283 3,516 3,652 3,744 3,746 3,671 3,505
1,627 3,039 3,422 3,595 3,705 3,718 3,647 3,484
1,359 2,034 3,03 3,398 3,583 3,632 3,575 3,42
1,12 1,487 2,203 2,965 3,353 3,484 3,453 3,315
0,968 1,239 1,719 2,479 3,091 3,329 3,329 3,211
0,857 1,076 1,443 2,079 2,807 3,166 3,202 3,107
0,698 0,86 1,116 1,56 2,274 2,825 2,942 2,899
0,588 0,716 0,915 1,253 1,857 2,486 2,679 2,692
0,505 0,611 0,774 1,046 1,549 2,175 2,421 2,486
0,44 0,531 0,667 0,894 1,318 1,904 2,177 2,285
0,387 0,466 0,583 0,777 1,139 1,672 1,953 2,091
0,344 0,413 0,515 0,683 0,996 1,476 1,751 1,908
0,307 0,368 0,458 0,606 0,88 1,309 1,571 1,736
0,276 0,33 0,411 0,541 0,782 1,167 1,411 1,577
0,226 0,269 0,334 0,437 0,629 0,937 1,143 1,295
0,187 0,222 0,275 0,359 0,513 0,761 0,929 1,058
0,155 0,185 0,228 0,297 0,422 0,621 0,756 0,858

0,13 0,154 0,19 0,246 0,348 0,508 0,614 0,689
0,109 0,129 0,159 0,205 0,288 0,415 0,495 0,545
0,069 0,081 0,099 0,127 0,174 0,239 0,27 0,264

0,041 0,048 0,058 0,072 0,095 0,116 0,11 0,061




Tabela A.4. Wartosci [(H° -H)/RT,]"” [Lee-Kessler]

T, P,
0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 11,098 | 11,096 | 11,095 | 11,091 | 11,083 | 11,076 | 11,069
0,35 10,656 | 10,655 | 10,654 | 10,653 10,65 10,646 | 10,643
0,4 10,121 | 10,121 10,121 10,12 10,121 | 10,121 | 10,121
0,45 9,515 9,515 9,516 9,517 9,519 9,521 9,523
0,5 8,868 8,869 8,87 8,872 8,876 8,88 8,884
0,55 0,08 8,211 8,212 8,215 8,221 8,226 8,232
0,6 0,059 7,568 7,57 7,573 7,579 7,585 7,591
0,65 0,045 0,247 6,949 6,952 6,959 6,966 6,973
0,7 0,034 0,185 0,415 6,36 6,367 6,373 6,381
0,75 0,027 0,142 0,306 5,796 5,802 5,809 5,816
0,8 0,021 0,11 0,234 0,542 5,266 5211 5278
0,85 0,017 0,087 0,182 0,401 4,753 4,754 4,758
0,9 0,014 0,07 0,144 0,308 0,751 4,254 4,248
0,93 0,012 0,061 0,126 0,265 0,612 1,236 3,942
0,95 0,011 0,056 0,115 0,241 0,542 0,994 3,737
0,97 0,01 0,052 0,105 0,219 0,483 0,837 1,616
0,98 0,01 0,05 0,101 0,209 0,457 0,776 1,324
0,99 0,009 0,048 0,097 0,2 0,433 0,722 1,154
1 0,009 0,046 0,093 0,191 0,41 0,675 1,034
1,01 0,009 0,044 0,089 0,183 0,389 0,632 0,94
1,02 0,008 0,042 0,085 0,175 0,37 0,594 0,863
1,05 0,007 0,037 0,075 0,153 0,318 0,498 0,691
1,1 0,006 0,03 0,061 0,123 0,251 0,381 0,507
1,15 0,005 0,025 0,05 0,099 0,199 0,296 0,385
1,2 0,004 0,02 0,04 0,08 0,158 0,232 0,297
1,3 0,003 0,013 0,026 0,052 0,1 0,142 0,177
1,4 0,002 0,008 0,016 0,032 0,06 0,083 0,1
1,5 0,001 0,005 0,009 0,018 0,032 0,042 0,048
1,6 0 0,002 0,004 0,007 0,012 0,013 0,011
1,7 0 0 0 0 -0,003 -0,009 | -0,017
1,8 0 -0,001 -0,003 -0,006 | -0,015 -0,025 | -0,037
1,9 -0,001 -0,003 -0,005 | -0,011 -0,023 -0,037 | -0,053
2 -0,001 -0,003 -0,007 | -0,015 -0,03 -0,047 | -0,065
2,2 -0,001 -0,005 -0,01 -0,02 -0,04 -0,062 | -0,083
2,4 -0,001 -0,006 | -0,012 | -0,023 | -0,047 | -0,071 -0,095
2,6 -0,001 -0,006 | -0,013 -0,026 | -0,052 | -0,078 | -0,104
2,8 -0,001 -0,007 | -0,014 | -0,028 | -0,055 -0,082 -0,11
3 -0,001 -0,007 | -0,014 | -0,029 | -0,058 | -0,086 | -0,114
3,5 -0,002 | -0,008 | -0,016 | -0,031 0,062 | -0,092 | -0,122
4 -0,002 | -0,008 | -0,016 | -0,032 | -0,064 | -0,096 | -0,127
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Tabela A.4. (ciag dalszy)

P,

11,062 11,055 11,044 11,027 10,992 10,935 10,872 10,781
10,64 10,637 10,632 10,624 10,609 10,581 10,554 10,529
10,121 10,121 10,121 10,122 10,123 10,128 10,135 10,15
9,525 9,527 9,531 9,537 9,549 9,576 9,611 9,663

8,888 8,892 8,899 8,909 8,932 8,978 9,03 9,111
8,238 8,243 8,252 8,267 8,298 8,36 8,425 8,531
7,596 7,603 7,614 7,632 7,669 7,745 7,824 7,95
6,98 6,987 6,997 7,017 7,059 7,147 7,239 7,381

6,388 6,395 6,407 6,429 6,475 6,574 6,677 6,837
5,824 5,832 5,845 5,868 5,918 6,027 6,142 6,318

5,285 5,293 5,306 5,33 5,385 5,506 5,632 5,824
4,763 4,771 4,784 4,81 4,872 5,008 5,149 5,358
4,249 4,255 4,268 4,298 4,371 4,53 4,688 4,916
3,934 3,937 3,951 3,987 4,073 4,251 4,422 4,662
3,712 3,713 3,73 3,773 3,873 4,068 4,248 4,497
3,47 3,467 3,492 3,551 3,67 3,885 4,077 4,336

3,332 3,327 3,363 3,434 3,568 3,795 3,992 4,257
3,164 3,164 3,223 3,313 3,464 3,705 3,909 4,178

2,471 2,952 3,065 3,186 3,358 3,615 3,825 4,1
1,375 2,595 2,88 3,051 3,251 3,525 3,742 4,023
1,18 1,723 2,65 2,906 3,142 3,435 3,661 3,947
0,877 0,878 1,496 2,381 2,8 3,167 3,418 3,722
0,617 0,673 0,617 1,261 2,167 2,72 3,023 3,362
0,459 0,503 0,487 0,604 1,497 2,275 2,641 3,019
0,349 0,381 0,381 0,361 0,934 1,84 2,273 2,692
0,203 0,218 0,218 0,178 0,3 1,066 1,592 2,086
0,111 0,115 0,108 0,07 0,044 0,504 1,012 1,547
0,049 0,046 0,032 -0,008 -0,078 0,142 0,556 1,08
0,005 -0,004 -0,023 -0,065 -0,151 -0,082 0,217 0,689
-0,027 -0,04 -0,063 -0,109 -0,202 -0,223 -0,028 0,369
-0,051 -0,067 -0,094 -0,143 -0,241 -0,317 -0,203 0,112
-0,07 -0,088 -0,117 -0,169 -0,271 -0,381 -0,33 -0,092
-0,085 -0,105 -0,136 -0,19 -0,295 -0,428 -0,424 -0,255
-0,106 -0,128 -0,163 -0,221 -0,331 -0,493 -0,551 -0,489
-0,12 -0,144 -0,181 -0,242 -0,356 -0,535 -0,631 -0,645
-0,13 -0,156 -0,194 -0,257 -0,376 -0,567 -0,687 -0,754
-0,137 -0,164 -0,204 -0,269 -0,391 -0,591 -0,729 -0,836
-0,142 -0,17 -0,211 -0,278 -0,403 -0,611 -0,763 -0,899
-0,152 -0,181 -0,224 -0,294 -0,425 -0,65 -0,827 -1,015

-0,158 -0,188 -0,233 -0,306 -0,442 -0,68 -0,874 -1,097




Tabela A.5. Warto$ci [(S° -S)/R], [Lee-Kessler]

P,
I 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,6
0,3 11,614 | 10,008 | 9,319 8,635 7,961 1,514 7,304
0,35 11,185 | 9,579 8,89 8,205 7,529 7,14 6,869
0,4 10,802 | 9,196 8,506 7,821 1,144 6,755 6,483
0,45 10,453 | 8,841 8,157 7472 6,794 6,404 6,132
0,5 10,131 8,531 7,841 7,156 6,479 6,089 5,816
0,55 0,038 8,245 7,555 6,81 6,193 5,803 5,531
0,6 0,029 7,983 7,294 6,61 5,933 5,544 5,273
0,65 0,023 0,122 7,052 6,368 5,694 5,306 5,036
0,1 0,018 0,096 0,206 6,14 5,467 5,082 4,814

0,75 0,015 0,078 0,164 5917 5,248 4,866 4,6
0,8 0,013 0,064 0,134 0,294 5,026 4,649 4,388
0,85 0,011 0,054 0,111 0,239 4,785 4,418 4,166
0,9 0,009 0,046 0,094 0,199 0,463 4,145 3,912
0,93 0,008 0,042 0,085 0,119 0,408 0,15 3,723
0,95 0,008 0,039 0,08 0,168 0,377 0,611 3,556
0,97 0,007 0,037 0,075 0,157 0,35 0,607 1,056
0,98 0,007 0,036 0,073 0,153 0,337 0,58 0,971
0,99 0,007 0,035 0,071 0,148 0,326 0,555 0,903
1 0,007 0,034 0,069 0,144 0,315 0,532 0,847
1,01 0,007 0,033 0,067 0,139 0,304 0,51 0,799
1,02 0,006 0,032 0,065 0,135 0,294 0,491 0,757
1,05 0,006 0,03 0,06 0,124 0,267 0,439 0,656
1,1 0,005 0,026 0,053 0,108 0,23 0,311 0,537
1,15 0,005 0,023 0,047 0,096 0,201 0,319 0,452
12 0,004 0,021 0,042 0,085 0,177 0,211 0,389
1,3 0,003 0,017 0,033 0,068 0,14 0,217 0,298
1,4 0,003 0,014 0,027 0,056 0,114 0,114 0,231
1,5 0,002 0,011 0,023 0,046 0,094 0,143 0,194
1,6 0,002 0,01 0,019 0,039 0,079 0,12 0,162
1,7 0,002 0,008 0,017 0,033 0,067 0,102 0,137
1,8 0,001 0,007 0,014 0,029 0,058 0,088 0,117
1,9 0,001 0,006 0,013 0,025 0,051 0,076 0,102
2 0,001 0,006 0,011 0,022 0,044 0,067 0,089
22 0,001 0,004 0,009 0,018 0,035 0,053 0,07
24 0,001 0,004 0,007 0,014 0,028 0,042 0,056
2,6 0,001 0,003 0,006 0,012 0,023 0,035 0,046
2.8 0 0,002 0,005 0,01 0,02 0,029 0,039
3 0 0,002 0,004 0,008 0,017 0,025 0,033
35 0 0,001 0,003 0,006 0,012 0,017 0,023
4 0 0,001 0,002 0,004 0,009 0,013 0,017
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Tabela A.5. (ciag dalszy)

P,
1 1,2 1,5 2 3 5 7 10
7,099 6,935 6,14 6,497 6,182 5,841 5,683 5,578
6,663 6,497 6,299 6,052 5,128 5,376 5,194 5,06
6,275 6,109 5,909 5,66 5,33 4,967 4,772 4,619
5,924 5,157 5,557 5,306 4,974 4,603 4,401 4,234
5,608 5,441 5,24 4,989 4,656 4,282 4,014 3,899
5,324 5,151 4,956 4,706 4,373 3,998 3,788 3,607
5,066 4.9 4,7 4,451 4,12 3,747 3,537 3,353
4,83 4,665 4,467 4,22 3,892 3,523 3,315 3,131
4,61 4,446 425 4,007 3,684 3,322 3,117 2,935
4,399 4,238 4,045 3,807 3,491 3,138 2,939 2,761
4,191 4,034 3,846 3,615 3,31 2,97 2,117 2,605

3,976 3,825 3,646 3,425 3,135 2,812 2,629 2,463
3,738 3,599 3,434 3,231 2,964 2,663 2,491 2,334

3,569 3,444 3,295 3,108 2,86 2,577 2,412 2,262
3,433 3,326 3,193 3,023 2,79 2,52 2,362 2,215
3,259 3,188 3,081 2,932 2,719 2,463 2,312 2,17
3,142 3,106 3,019 2,884 2,682 2,436 2,287 2,148
2,972 3,01 2,953 2,835 2,646 2,408 2,263 2,126
2,178 2,893 2,819 2,784 2,609 2,38 2,239 2,105
1,391 2,736 2,198 2,73 2,571 2,352 2,215 2,083

1,225 2,495 2,706 2,673 2,533 2,325 2,191 2,062
0,965 1,523 2,328 2,483 2,415 2,242 2,121 2,001
0,142 1,012 1,557 2,081 2,202 2,104 2,007 1,903

0,607 0,79 1,126 1,649 1,968 1,966 1,897 1,81

0,512 0,651 0,89 1,308 1,127 1,827 1,789 1,722
0,385 0,478 0,628 0,891 1,299 1,554 1,581 1,556
0,303 0,372 0,478 0,663 0,99 1,303 1,386 1,402
0,246 0,299 0,381 0,52 0,777 1,088 1,208 1,26
0,204 0,247 0,312 0,421 0,628 0,913 1,05 1,13

0,172 0,208 0,261 0,35 0,519 0,173 0,915 1,013
0,147 0,177 0,222 0,296 0,438 0,661 0,799 0,908
0,127 0,153 0,191 0,255 0,375 0,57 0,702 0,815
0,111 0,134 0,167 0,221 0,325 0,497 0,62 0,733
0,087 0,105 0,13 0,172 0,251 0,388 0,492 0,599
0,07 0,084 0,104 0,138 0,201 0,311 0,399 0,496

0,058 0,069 0,086 0,113 0,164 0,255 0,329 0,416
0,048 0,058 0,072 0,094 0,131 0,213 0,217 0,353
0,041 0,049 0,061 0,08 0,116 0,181 0,236 0,303
0,029 0,034 0,042 0,056 0,081 0,126 0,166 0,216
0,021 0,025 0,031 0,041 0,059 0,093 0,123 0,162




Tabela A.6. Wartosci [(S° - S)/R]"Y, [Lee-Kessler]

P,
I 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 16,782 | 16,774 | 16,764 | 16,744 | 16,705 | 16,665 | 16,626
0,35 15,413 | 15408 | 15401 | 15387 | 15359 | 15333 | 15305
0,4 13,99 13,986 | 13,981 | 13,972 | 13,953 | 13,934 | 13,915
0,45 12,564 | 12,561 | 12,558 | 12,551 | 12,537 | 12,523 | 12,509
0,5 11,202 11,2 11,197 | 11,192 | 11,182 | 11,172 | 11,162
0,55 0,115 9,948 9,946 9,942 9,935 9,928 9,921
0,6 0,078 8,828 8,826 8,823 8,817 8,811 8,806
0,65 0,055 0,309 7,832 7,829 7,824 7,819 7,815
0,7 0,04 0,216 0,491 6,951 6,945 6,941 6,937
0,75 0,029 0,156 0,34 6,173 6,167 6,162 6,158
0,8 0,022 0,116 0,246 0,578 5,475 5,468 5,462
0,85 0,017 0,088 0,183 0,408 4,853 4,841 4,832
0,9 0,013 0,068 0,14 0,301 0,744 4269 4,249
0,93 0,011 0,058 0,12 0,254 0,593 1,219 3914
0,95 0,01 0,053 0,109 0,228 0,517 0,961 3,697
0,97 0,01 0,048 0,099 0,206 0,456 0,797 1,57
0,98 0,009 0,046 0,094 0,196 0,429 0,134 1,27
0,99 0,009 0,044 0,09 0,186 0,405 0,68 1,098
1 0,008 0,042 0,086 0,177 0,382 0,632 0,977
1,01 0,008 0,04 0,082 0,169 0,361 0,59 0,883
1,02 0,008 0,039 0,078 0,161 0,342 0,552 0,807
1,05 0,007 0,034 0,069 0,14 0,292 0,46 0,642
1,1 0,005 0,028 0,055 0,112 0,229 0,35 0,47
1,15 0,005 0,023 0,045 0,091 0,183 0,275 0,361
12 0,004 0,019 0,037 0,075 0,149 0,22 0,286
1,3 0,003 0,013 0,026 0,052 0,102 0,148 0,19
1,4 0,002 0,01 0,019 0,037 0,072 0,104 0,133
1,5 0,001 0,007 0,014 0,027 0,053 0,076 0,097
1,6 0,001 0,005 0,011 0,021 0,04 0,057 0,073
1,7 0,001 0,004 0,008 0,016 0,031 0,044 0,056
1,8 0,001 0,003 0,006 0,013 0,024 0,035 0,044
1,9 0,001 0,003 0,005 0,01 0,019 0,028 0,036
2 0 0,002 0,004 0,008 0,016 0,023 0,029
22 0 0,001 0,003 0,006 0,011 0,016 0,021
24 0 0,001 0,002 0,004 0,008 0,012 0,015
2,6 0 0,001 0,002 0,003 0,006 0,009 0.012
2.8 0 0,001 0,001 0,003 0,005 0,008 0.010
3 0 0,001 0,001 0,002 0,004 0,006 0.008
35 0 0 0,001 0,001 0,003 0,004 0.006
4 0 0 0,001 0,001 0,002 0,003 0.005
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Tabela A.6 (ciag dalszy)

P,

16,586 | 16,547 | 16,488 1639 | 16,195 | 15,837 | 15468 | 14,925
15278 | 15251 | 15211 | 15,144 | 15011 | 14,751 | 14,496 | 14,153
13,896 | 13,877 | 13,849 | 13,803 | 13,714 | 13,541 | 13,376 | 13,144
12,496 | 12,482 | 12,462 12,43 12,367 | 12,248 | 12,145 | 11,999
1,153 | 11,143 | 11,129 | 11,107 | 11,063 | 10,985 10,92 10,836
9,914 9,907 9,897 9,882 9,853 9,806 9,169 9,732

8,799 8,794 8,787 8,777 8,76 8,736 8,723 8,72
7,81 7,807 7,801 7,794 7,784 7,779 7,785 7,811
6,933 6,93 6,926 6,922 6,919 6,929 6,952 7,002

6,155 6,152 6,149 6,147 6,149 6,174 6,213 6,285
5,458 5,455 5,453 5,452 5,461 5,501 5,555 5,648
4,826 4,822 4,82 4,822 4,839 4,898 4,969 5,082
4238 4232 423 4236 4267 4,351 4,442 4,578
3,894 3,885 3,884 3,896 3,941 4,046 4,151 43

3,658 3,647 3,648 3,669 3,728 3,851 3,966 4,125
3,406 3,391 3,401 3,437 3,517 3,661 3,788 3,957
3,264 3,047 3,268 3318 3,412 3,569 3,701 3,875
3,093 3,082 3,126 3,195 3,306 3,477 3,616 3,796

2,399 2,868 2,967 3,067 32 3,387 3,532 3,717
1,306 2,513 2,784 2,933 3,094 3,297 3,45 3,64
1,113 1,655 2,557 2,79 2,986 3,209 3,369 3,565
0,82 0,831 1,443 2,283 2,655 2,949 3,134 3,348
0,577 0,64 0,618 1,241 2,067 2,534 2,767 3,013
0,437 0,489 0,502 0,654 1,471 2,138 2,428 2,708
0,343 0,385 0,412 0,447 0,991 1,767 2,115 2,43
0,226 0,254 0,282 0,3 0,481 1,147 1,569 1,944
0,158 0,178 0,2 0,22 0,29 0,73 1,138 1,544
0,115 0,13 0,147 0,166 0,206 0,479 0,823 1,222

0,086 0,098 0,112 0,129 0,159 0,334 0,604 0,969
0,067 0,076 0,087 0,102 0,127 0,248 0,456 0,775

0,053 0,06 0,07 0,083 0,105 0,195 0,355 0,628
0,043 0,049 0,057 0,069 0,089 0,16 0,286 0,518
0,035 0,04 0,048 0,058 0,077 0,136 0,238 0,434
0,025 0,029 0,035 0,043 0,06 0,105 0,178 0,322

0,019 0,022 0,027 0,034 0,048 0,086 0,143 0,254
0.015 0,018 0.021 0.028 0.041 0.074 0.120 0.210
0.012 0,014 0.018 0.023 0.035 0.065 0.104 0.180
0.010 0,012 0.015 0.020 0.031 0.058 0.093 0.158
0.007 0,009 0.011 0.015 0.024 0.046 0.073 0.122
0.006 0,007 0.009 0.012 0.020 0.038 0.060 0.1




Tabela A.7. Wartosci [(C, - C,°)/R]”, [Lee-Kessler]

P,
I 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 2,805 2,807 2,809 2,814 2,83 2,842 2,854
0,35 2,808 2,81 2,812 2,815 2,823 2,835 2,844
0,4 2,925 2,926 2,928 2,933 2,935 2,94 2,945
0,45 2,989 2,99 2,99 2,991 2,993 2,995 2,997
0,5 3,006 3,005 3,004 3,003 3,001 3 2,998
0,55 0,118 3,002 3 2,997 2,99 2,984 2,978
0,6 0,089 3,009 3,006 2,999 2,986 2,974 2,963
0,65 0,069 0,387 3,047 3,036 3,014 2,993 2,973
0,7 0,054 0,298 0,681 3,138 3,099 3,065 3,033
0,75 0,044 0,236 0,526 3,351 3,284 3,225 3,171
0,8 0,036 0,191 0,415 1,032 3,647 3,537 3,44
0,85 0,03 0,157 0,336 0,194 4,404 4,158 3,957
0,9 0,025 0,131 0,277 0,633 1,858 5,679 5,095
0,93 0,023 0,118 0,249 0,56 1,538 4208 6,72
0,95 0,021 0,111 0,232 0,518 1,375 3,341 9316
0,97 0,02 0,104 0,217 0,48 1,24 2,778 9,585
0,98 0,019 0,101 0,21 0,463 1,181 2,563 735
0,99 0,019 0,098 0,204 0,447 1,126 2,318 6,038

1 0,018 0,095 0,197 0,431 1,076 2218 5,156
1,01 0,018 0,092 0,191 0,417 1,029 2,076 4,516
1,02 0,017 0,089 0,185 0,403 0,986 1,951 4,025
1,05 0,016 0,082 0,169 0,365 0,872 1,648 3,047
1,1 0,014 0,071 0,147 0,313 0,724 1,297 2,168
1,15 0,012 0,063 0,128 0,211 0,612 1,058 1,67
12 0,011 0,055 0,113 0,237 0,525 0,885 1,345
1,3 0,009 0,044 0,089 0,185 0,4 0,651 0,946
1,4 0,007 0,036 0,072 0,149 0,315 0,502 0,711
1,5 0,006 0,029 0,06 0,122 0,255 0,399 0,557
1,6 0,005 0,025 0,05 0,101 0,21 0,326 0,449
1,7 0,004 0,021 0,042 0,086 0,116 0,271 0,371
1,8 0,004 0,018 0,036 0,073 0,15 0,229 0,311
1,9 0,003 0,016 0,031 0,063 0,129 0,196 0,265

2 0,003 0,014 0,021 0,055 0,112 0,17 0,229
22 0,002 0,011 0,021 0,043 0,086 0,131 0,175
24 0,002 0,009 0,011 0,034 0,069 0,104 0,138
2,6 0,001 0,007 0,014 0,028 0,056 0,084 0,112
2.8 0,001 0,006 0,012 0,023 0,046 0,01 0,093

3 0,001 0,005 0,01 0,02 0,039 0,058 0,078
35 0,001 0,003 0,007 0,013 0,027 0,04 0,053

4 0 0,002 0,005 0,01 0,019 0,029 0,038
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Tabela A.7. (ciag dalszy)

P,

2,866 2,878 2,896 2,921 2,989 3,122 3,251 3,466
2,853 2,861 2,875 2,897 2,944 3,042 3,145 3313
2,951 2,956 2,965 2,979 3,014 3,085 3,164 3,293
2,999 3,002 3,006 3,014 3,032 3,079 3,135 3,232
2,997 2,996 2,995 2,995 2,999 3,019 3,054 3,122
2,973 2,968 2,961 2,951 2,938 2,934 2,947 2,988
2,952 2,942 2,921 2,907 2,874 2,84 2,831 2,847
2,955 2,938 2,914 2,878 2,822 2,753 2,12 2,109
3,003 2,975 2,937 2,881 2,792 2,681 2,621 2,582
3,122 3,076 3,015 2,928 2,195 2,629 2,537 2,469
3,354 3,277 3,176 3,038 2,838 2,601 2,473 2,313

3,79 3,641 341 3,24 2,931 2,599 2,427 2,292
4,677 4,359 4 3,585 3,096 2,626 2,399 2,227
5,766 5,149 4,533 3,902 3,236 2,657 2,392 2,195
7,127 6,01 5,05 4,18 3,351 2,684 2,391 2,115
10,011 7451 5,785 4,531 3,486 2,716 2,393 2,159
13,27 8,611 6,279 4,743 3,56 2,733 2,395 2,151

21,948 | 10,362 | 6,891 4,983 3,641 2,152 2,398 2,144
wkexk | 13281 7,686 5,255 3,729 2,773 2,401 2,138
22295 | 18,967 | 8,708 5,569 3,821 2,794 2,405 2,131

13,184 | 31,353 | 10,062 | 5,923 3,92 2,816 2,408 2,125
6,458 | 20234 | 16457 | 7,296 4,259 2,891 2,425 2,11
3,649 6,51 13256 | 9,787 4,927 3,033 2,462 2,093
2,553 3,885 6,985 9,094 5,535 3,186 2,508 2,083
1,951 2,158 4,43 6,911 5,11 3,326 2,555 2,079
1,297 1,711 2,458 3,85 4,193 3,452 2,628 2,017
0,946 1,208 1,65 2,462 3,573 3,282 2,626 2,068
0,728 0,912 1211 1,747 2,647 2,917 2,525 2,038
0,58 0,119 0,938 1,321 2,016 2,508 2,347 1,978
0,475 0,583 0,752 1,043 1,586 2,128 2,13 1,889
0,397 0,484 0,619 0,848 1,282 1,805 1,907 1,778
0,336 0,409 0,519 0,706 1,06 1,538 1,696 1,656
0,289 0,35 0,443 0,598 0,893 1,32 1,505 1,531
0,22 0,265 0,334 0,446 0,661 0,998 1,191 1,292
0,173 0,208 0,261 0,341 0,51 0,779 0,956 1,086
0,14 0,168 0,21 0,278 0,401 0,624 0,78 0,917
0,116 0,138 0,172 0,221 0,332 0,512 0,647 0,779
0,097 0,116 0,144 0,19 0,271 0,427 0,545 0,668

0,066 0,079 0,098 0,128 0,181 0,289 0,374 0,472
0,048 0,057 0,071 0,093 0,135 0,209 0,212 0,35




Tabela A.8. Wartosci [(C, - Cp")/R](l), [Lee-Kessler]

P,
I 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 8,462 8,445 8,424 8,381 8,281 8,192 8,102
0,35 9,775 9,762 9,746 9,713 9,646 9,568 9,499
0,4 11,494 | 11,484 | 11471 | 11438 | 11,394 | 11,343 | 11,291
0,45 12,651 | 12,643 | 12,633 | 12,613 | 12,573 | 12,532 | 12,492
0,5 13,111 | 13,106 | 13,099 | 13,084 | 13,055 | 13,025 | 12,995
0,55 0,511 13,035 13,03 13,021 | 13,002 | 12,981 | 12,961
0,6 0,345 12,679 | 12,675 | 12,668 | 12,653 | 12,637 12,62
0,65 0,242 1,518 12,148 | 12,145 | 12,137 | 12,128 | 12,117
0,1 0,174 1,026 2,698 11,557 | 11,564 | 11,563 | 11,559
0,75 0,129 0,726 1,747 | 10,967 | 10,995 | 11,011 | 11,019
0 0,097 0,532 1,212 3,511 10,49 10,536 | 10,566
0,85 0,075 0,399 0,879 2,247 9,999 10,153 | 10,245
0,9 0,058 0,306 0,658 1,563 5,486 9,793 10,18
0,93 0,05 0,263 0,56 1,289 3,89 wkexk | 10285
0,95 0,046 0,239 0,505 1,142 3215 9,389 9,993
0,97 0,042 0,217 0,456 1,018 2,712 6,588 ok
0,98 0,04 0,207 0,434 0,962 2,506 5,711 ok
0,99 0,038 0,198 0,414 0,911 2,324 5,027 ok
1 0,037 0,189 0,394 0,863 2,162 4,477 10,511
1,01 0,035 0,181 0,376 0,819 2,016 4,026 8,437
1,02 0,034 0,173 0,359 0,778 1,884 3,648 7,044
1,05 0,03 0,152 0,313 0,669 1,559 2,812 4,679
1,1 0,024 0,123 0,252 0,528 1,174 1,968 2,919
1,15 0,02 0,101 0,205 0,424 0,91 1,46 2,048
12 0,016 0,083 0,168 0,345 0,722 1,123 1,527
1,3 0,012 0,058 0,116 0,235 0,476 0,715 0,938
1,4 0,008 0,042 0,083 0,166 0,329 0,484 0,624
1,5 0,006 0,03 0,061 0,12 0,235 0,342 0,437
1,6 0,005 0,023 0,045 0,089 0,173 0,249 0,317
1,7 0,003 0,017 0,034 0,068 0,13 0,187 0,236
1,8 0,003 0,013 0,027 0,052 0,1 0,143 0,18
1,9 0,002 0,011 0,021 0,041 0,078 0,111 0,14
2 0,002 0,008 0,017 0,032 0,062 0,088 0,11
22 0,001 0,005 0,011 0,021 0,04 0,057 0,072
24 0,001 0,004 0,007 0,014 0,028 0,039 0,049
2,6 0,001 0,003 0,005 0,01 0,02 0,028 0,035
2.8 0 0,002 0,004 0,008 0,014 0,021 0,026
3 0 0,001 0,003 0,006 0,011 0,016 0,02
35 0 0,001 0,002 0,003 0,006 0,009 0,012
4 0 0,001 0,001 0,002 0,004 0,006 0,008
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Tabela A.8. (ciag dalszy)

P,
1 1,2 1,5 2 3.000 5 7 10

8,011 7,92 7,785 7,558 7,103 6,27 5,372 4,02

9,43 9,36 9,256 9,08 8,728 8,013 7,29 6,285

11,24 11,188 11,11 10,98 10,709 10,17 9,625 8,803
12,451 12,409 12,347 12,243 12,029 11,592 11,183 10,533
12,964 12,933 12,886 12,805 12,639 12,288 11,946 11,419
12,939 12,917 12,882 12,823 12,695 12,407 12,103 11,673
12,589 12,574 12,55 12,506 12,407 12,165 11,905 11,526
12,105 12,092 12,06 12,026 11,943 11,728 11,494 11,141
11,553 11,536 11,524 11,495 11,416 11,208 10,985 10,661
11,024 11,022 11,013 10,986 10,898 10,677 10,448 10,132
10,583 10,59 10,587 10,556 10,446 10,176 9,917 9,591
10,297 10,321 10,324 10,278 10,111 9,74 9,433 9,075
10,349 10,409 10,401 10,279 9,94 9,389 8,999 8,592
10,769 10,815 10,801 10,523 9,965 9,225 8,766 8,322
11,42 11,607 11,387 10,865 10,055 9,136 8,621 8,152
13,001 Ak 12,498 11,445 10,215 9,061 8,485 7,986

ol oKk HAdHk 11,856 10,323 9,037 8,42 7,905
ol oKk HAdHk 12,388 10,457 9,011 8,359 7,826
ol oKk HAdHk 13,081 10,617 8,99 8,293 7,747
*HR K T R EF *HR K 10,805 8,973 8,236 7,67
*HR K T R EF *HR K 11,024 8,96 8,182 7.595

7,173 2,277 Rl gk 11,852 8,939 8,018 7,377
3,877 4,002 3,927 Rkl AR 8,933 7,759 7,031
2,587 2,844 2,236 7,716 12,812 8,849 7,504 6,702
1,881 2,095 1,962 2,965 9,494 8,508 7,206 6,384
1,129 1,264 1,321 1,288 3,855 6,758 6,365 5,735
0,743 0,833 0,904 0,905 1,652 4,524 5,193 5,035

0,517 0,58 0,639 0,666 0,907 2,823 3,944 4,289
0,374 0,419 0,466 0,499 0,601 1,755 2,811 3,545
0,278 0,312 0,349 0,38 0,439 1,129 2,06 2,867

0,212 0,238 0,267 0,296 0,337 0,764 1,483 2,287
0,164 0,185 0,209 0,234 0,267 0,545 1,085 1,817

0,13 0,146 0,166 0,187 0,217 0,407 0,812 1,446
0,085 0,096 0,11 0,126 0,15 0,256 0,492 0,941
0,058 0,066 0,076 0,089 0,109 0,18 0,329 0,644
0,042 0,048 0,056 0,066 0,084 0,137 0,239 0,466
0,031 0,036 0,042 0,051 0,067 0,11 0,187 0,356
0,024 0,028 0,033 0,041 0,055 0,092 0,153 0,285
0,015 0,017 0,021 0,026 0,038 0,067 0,108 0,19

0,1 0,012 0,015 0,019 0,029 0,054 0,085 0,146




Tabela A.9. Wartosci [log(f7P)] ” ,[Lee-Kessler]

P,

I 0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 3,708 | 4402 | 4696 | -4985 | -5261 | 5412 | 5512
0,35 2471 | 3166 | 3461 | 3,751 | -4,029 | -4,183 | -4,285
0,4 21,566 | 2261 | 2,557 | 2,848 | -3,128 | -3,283 | -3,387
0,45 0879 | -1,575 | -1,871 | 2,162 | 2,444 | 2,601 | -2,707
0,5 0,344 -1,04 1,336 | -1,628 | -1,912 2,07 2,177
0,55 0,008 | -0614 | -0911 | -1204 | -1,488 | -1,647 | -1,755
0,6 20,007 | 0269 | -0566 | -0,859 | -1,144 | -1,304 | -1,413
0,65 0,005 | -0026 | -0283 | -0576 | -0,862 | -1,023 | -1,132
0,7 0,004 | -0021 | -0043 | -0341 | -0,627 | -0,789 | -0,899
0,75 20,003 | -0017 | -0,035 | -0,144 0,43 20,592 | -0,703
0,8 20,003 | -0014 | 0,029 | -0,059 | -0264 | -0,426 | -0,537
0,85 0,002 | -0012 | -0024 | -0,049 | -0,123 | -0,285 | -0,396
0,9 -0,002 0,01 0,02 0,041 | -0,086 | -0,166 | -0.276
0,93 20,002 | -0,009 | -0018 | -0,037 | -0,077 | -0,122 | -0,214
0,95 20,002 | -0,008 | -0017 | -0,035 | -0,072 | -0,113 | -0,176
0,97 20,002 | -0,008 | -0016 | -0,033 | -0,067 | -0,105 | -0,148
0,98 20,002 | -0,008 | -0016 | -0,032 | -0,065 | -0,101 | -0,142
0,99 20,001 | -0,007 | -0,015 | -0,031 | -0,063 | -0,098 | -0,137
1 20,001 | -0,007 | -0,015 0,03 20,061 | -0,095 | -0,132
1,01 20,001 | -0,007 | -0,014 | -0,029 | -0,059 | -0,091 | -0,127
1,02 20,001 | -0,007 | -0,014 | -0,028 | -0,057 | -0,088 | -0,122
1,05 20,001 | -0,006 | -0,013 | -0,025 | -0,052 -0,08 0,11
1,1 20,000 | -0,005 | -0,011 | -0,022 | -0,045 | -0,069 | -0,093
1,15 20,001 | -0,005 | -0,000 | -0,019 | -0,039 | -0,059 -0,08
12 20,001 | -0,004 | -0,008 | -0,017 | -0,034 | -0,051 | -0,069
1,3 20,000 | -0,003 | -0,006 | -0,013 | -0,026 | -0,039 | -0,052
1,4 20,001 | -0,003 | -0,005 0,01 -0,02 0,03 -0,04
1,5 0 20,002 | -0,004 | -0,008 | -0,016 | -0,024 | -0,032
1,6 0 20,002 | -0,003 | -0,006 | -0,012 | -0,019 | -0,025
1,7 0 20,001 | -0,002 | -0,005 0,01 0,015 -0,02
1,8 0 20,001 | -0,002 | -0,004 | -0,008 | -0,012 | -0,015
1,9 0 20,001 | -0,002 | -0,003 | -0,006 | -0,009 | -0,012
2 0 20,001 | -0,001 | -0,002 | -0,005 | -0,007 | -0,009
22 0 0 20,000 | -0,001 | -0,003 | -0,004 | -0,005
24 0 0 0 20,001 | -0,001 | -0,002 | -0,003
2,6 0 0 0 0 0 0,001 | -0,001
2.8 0 0 0 0 0 0 0,001
3 0 0 0 0 0,001 -0,001 0,002
35 0 0 0 0,001 0,001 0,002 0,003
4 0 0 0 0,001 0,002 0,003 0,004
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Tabela A.9. (ciag dalszy)

P,
1 1,2 1,5 2 3 5 7 10
-5,584 -5,638 -5,697 -5,759 -5,81 -5,782 -5,679 -5,461
-4,359 -4,416 -4,479 -4,547 -4,611 -4,608 -4,53 -4,352
-3,463 -3,522 -3,588 -3,661 -3,135 -3,752 -3,694 -3,545
-2,785 -2,845 -2,913 -2,99 -3,071 -3,104 -3,063 -2,938

-2,256 -2,317 -2,387 -2,468 -2,555 -2,601 -2,572 -2,468
-1,835 -1,897 -1,969 -2,052 -2,145 -2,201 -2,183 -2,096

-1,494 -1,557 -1,63 -1,715 -1,812 -1,878 -1,869 -1,795
-1,214 -1,278 -1,352 -1,439 -1,539 -1,612 -1,611 -1,549
-0,981 -1,045 -1,12 -1,208 -1,312 -1,391 -1,396 -1,344
-0,785 -0,85 -0,925 -1,015 -1,121 -1,204 -1,215 -1,172
-0,619 -0,685 -0,76 -0,851 -0,958 -1,046 -1,062 -1,026
-0,479 -0,544 -0,62 -0,711 -0,819 -0,911 -0,93 -0,901
-0,359 -0,424 -0,5 -0,591 -0,7 -0,794 -0,817 -0,793

-0,296 -0,361 -0,437 -0,527 -0,637 -0,732 -0,756 -0,735
-0,258 -0,322 -0,398 -0,488 -0,598 -0,693 -0,719 -0,699
-0,223 -0,287 -0,362 -0,452 -0,561 -0,657 -0,683 -0,665
-0,206 -0,27 -0,344 -0,434 -0,543 -0,639 -0,666 -0,649
-0,191 -0,254 -0,328 -0,417 -0,526 -0,622 -0,649 -0,633
-0,176 -0,238 -0,312 -0,401 -0,509 -0,605 -0,633 -0,617
-0,168 -0,224 -0,297 -0,385 -0,493 -0,589 -0,617 -0,602

-0,161 -0,21 -0,282 -0,37 -0,477 -0,573 -0,601 -0,588
-0,143 -0,18 -0,242 -0,327 -0,433 -0,529 -0,557 -0,546
-0,12 -0,148 -0,193 -0,267 -0,368 -0,462 -0,491 -0,482
-0,102 -0,125 -0,16 -0,22 -0,312 -0,403 -0,433 -0,426
-0,088 -0,106 -0,135 -0,184 -0,266 -0,352 -0,382 -0,377
-0,066 -0,08 -0,1 -0,134 -0,195 -0,269 -0,296 -0,293

-0,051 -0,061 -0,076 -0,101 -0,146 -0,205 -0,229 -0,226
-0,039 -0,047 -0,059 -0,077 -0,111 -0,157 -0,176 -0,173

-0,031 -0,037 -0,046 -0,06 -0,085 -0,12 -0,135 -0,129
-0,024 -0,029 -0,036 -0,046 -0,065 -0,092 -0,102 -0,094
-0,019 -0,023 -0,028 -0,036 -0,05 -0,069 -0,075 -0,066

-0,015 -0,018 -0,022 -0,028 -0,038 -0,052 -0,054 -0,043
-0,012 -0,014 -0,017 -0,021 -0,029 -0,037 -0,037 -0,024
-0,007 -0,008 -0,009 -0,012 -0,015 -0,017 -0,012 0,004
-0,003 -0,004 -0,004 -0,005 -0,006 -0,003 0,005 0,024
-0,001 -0,001 -0,001 -0,001 0,001 0,007 0,017 0,037
0,001 0,001 0,002 0,003 0,005 0,014 0,025 0,046
0,002 0,003 0,003 0,005 0,009 0,018 0,031 0,053
0,004 0,005 0,006 0,008 0,013 0,025 0,038 0,061
0,005 0,006 0,007 0,1 0,016 0,028 0,041 0,064




Tabela A.10. Wartosci [log (/)] , Lee-Kessler

T, P,
0,01 0,05 0,1 0,2 0,4 0,6 0,8
0,3 8,778 | -8,779 | -8,781 | -8,785 -8,79 8,797 | -8,804
0,35 6,528 6,53 6,532 | -6536 | 6544 | -6551 | -6,559
0,4 4912 | -4914 | 4916 | 4919 | -4929 | -4931 | -4,945
0,45 3,726 | -3,728 3,73 3,734 | -3,742 3,75 -3,758
0,5 2838 | 2,839 | 2,841 | 2845 | 2,853 | 2,861 | -2,869
0,55 0013 | 2,063 | 2,165 | 2,169 | 2,177 | 2,184 | -2,192
0,6 20,009 | -1,644 | -1,646 -1,65 1,657 | -1,664 | -1,671
0,65 -0,006 0,031 1242 | <1245 | 1252 | -1258 | -1,265
0,7 0,004 | -0,021 | -0,044 | -0,927 | -0,934 0,94 0,946
0,75 20,003 | -0,014 0,03 0,675 | 0682 | -0,688 | -0,694
0,8 -0,002 0,01 0,02 0,043 | 0481 | -0487 | -0493
0,85 20,001 | -0,006 | -0,013 | -0,028 | -0321 | -0,327 | -0,332
0,9 20,001 | -0,004 | -0,009 | -0,018 | -0,039 | -0,199 | -0,204
0,93 20,001 | -0,003 | -0,007 | -0,013 | -0,029 | -0,048 | -0,141
0,95 20,000 | -0,003 | -0,005 | -0,011 | -0,023 | -0,037 | -0,103
0,97 0 20,002 | -0,004 | -0,009 | -0,018 | -0,029 | -0,042
0,98 0 0,002 | -0,004 | -0,008 | -0,016 | -0,025 | -0,035
0,99 0 20,002 | -0,003 | -0,007 | -0,014 | -0,021 0,03
1 0 0,001 | -0,003 | -0,006 | -0,012 | -0,018 | -0,025
1,01 0 20,001 | -0,003 | -0,005 0,01 20,016 | -0,021
1,02 0 20,001 | -0,002 | -0,004 | -0,009 | -0,013 | -0,011
1,05 0 20,001 | -0,001 | -0,002 | -0,005 | -0,006 | -0,007
1,1 0 0 0 0 0,001 0,002 0,004
1,15 0 0 0,001 0,002 0,005 0,008 0,011
12 0 0,001 0,002 0,003 0,007 0,012 9017
1,3 0 0,001 0,003 0,005 0,011 0,017 0,023
1,4 0 0,002 0,003 0,006 0,013 0,02 0,027
1,5 0 0,002 0,003 0,007 0,014 0,021 0,028
1,6 0 0,002 0,003 0,007 0,014 0,021 0,029
1,7 0 0,002 0,004 0,007 0,014 0,021 0,029
1,8 0 0,002 0,003 0,007 0,014 0,021 0,028
1,9 0 0,002 0,003 0,007 0,014 0,021 0,026
2 0 0,002 0,003 0,007 0,013 0,02 0,027
22 0 0,002 0,003 0,006 0,013 0,019 0,025
24 0 0,002 0,003 0,006 0,012 0,018 0,024
2,6 0 0,001 0,003 0,006 0,011 0,017 0,023
2.8 0 0,001 0,003 0,005 0,011 0,016 0,021
3 0 0,001 0,003 0,005 0,01 0,015 0,02
35 0 0,001 0,002 0,004 0,009 0,013 0,018
4 0 0,001 0,002 0,004 0,008 0,012 0,016
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Tabela A.10 (ciag dalszy)

P,
1 12 1,5 2 3 5 7 10
8,811 | -8,818 | -8.828 | -8,845 -8,88 8,953 | 9,022 | -9,126
6,567 | -6,575 | -6,587 | -6,606 | -6,645 | -6,723 6,8 6,919

4954 | -4962 | -4974 | -4995 | -5935 | -5115 | -5,195 | -5312
3,766 | -3,774 | -3,786 | -3.806 | -3.845 | -3,923 | -4,001 | -4,114
2877 | 2,884 | 2,896 | -2915 | -2,953 | -3,027 | -3,101 | -3,208
2,199 | 2207 | 2218 | 2236 | 2273 | 2,342 2,41 2,51
1,677 | -1,684 | -1,695 | -1,712 | -1,747 | -1812 | -1,875 | -1,967
1271 | -1278 | -1287 | -1304 | -1336 | -1,397 | -1,456 | -1,539

-0,952 -0,958 -0,967 -0,983 -1,013 -1,07 -1,124 -1,201
-0,7 -0,705 -0,714 -0,728 -0,756 -0,809 -0,856 -0,929
-0,499 -0,504 -0,512 -0,526 -0,551 -0,6 -0,645 -0,709
-0,338 -0,343 -0,351 -0,364 -0,388 -0,432 -0,473 -0,53
-0,21 -0,215 -0,222 -0,234 -0,256 -0,296 0,333 -0,384
-0,146 -0,151 -0,158 -0,17 -0,19 -0,228 -0,262 -0,31
-0,108 -0,114 -0,121 -0,132 -0,151 -0,187 -0,22 -0,265
-0,075 -0,08 -0,087 -0,097 -0,116 -0,149 -0,18 -0,223
-0,059 -0,064 -0,071 -0,081 -0,099 -0,132 -0,162 -0,203
-0,044 -0,05 -0,056 -0,066 -0,084 -0,115 -0,144 -0,184
-0,031 -0,036 -0,042 -0,052 -0,069 -0,099 -0,127 -0,166
-0,024 -0,024 -0,03 -0,038 -0,054 -0,084 -0,111 -0,149

-0,019 -0,015 -0,018 -0,026 -0,041 -0,069 -0,095 -0,132
-0,007 -0,002 0,008 0,007 -0,005 -0,029 -0,052 -0,085
0,007 0,012 0,025 0,041 0,042 0,026 0,008 -0,019
0,016 0,022 0,034 0,056 0,074 0,069 0,057 0,036
0,023 0,029 0,041 0,064 0,093 0,102 0,096 0,081

0,03 0,038 0,049 0,071 0,109 0,142 0,15 0,148
0,034 0,041 0,053 0,074 0,112 0,161 0,181 0,191
0,036 0,043 0,055 0,074 0,112 0,167 0,197 0,218

0,036 0,043 0,055 0,074 0,11 0,167 0,204 0,234
0,036 0,043 0,054 0,072 0,107 0,165 0,205 0,242
0,035 0,042 0,053 0,07 0,104 0,161 0,203 0,246
0,034 0,041 0,052 0,068 0,101 0,157 0,2 0,246
0,034 0,04 0,05 0,066 0,097 0,152 0,196 0,244
0,032 0,038 0,041 0,062 9091 0,143 0,186 0,236
0,03 0,036 0,044 0,058 0,086 0,134 0,176 0,227
0,028 0,034 0,042 0,055 0,08 0,127 0,167 0,217
0,027 0,032 0,039 0,052 0,076 0,12 0,158 0,208
0,025 0,03 0,037 0,049 0,072 0,114 0,151 0,199

0,022 0,026 0,033 0,043 0,063 0,101 0,134 0,179
0,02 0,023 0,029 0,038 0,057 0,09 0,121 0,163




Literatura

[1] Alberty R.A., Silbey R.J., Physical Chemistry, New York, Wiley, 1992.
[2] Baasel W.D., Preliminary Chemical Engineering Plant Design, New York, Van
Nostrand Reinhold, 1990.
[3] Bieskow S.D., Chemiczne obliczenia technologiczne, Warszawa, WNT, 1966.
[4] Bogoczek R., Kociotek-Balawejder E., Technologia chemiczna organiczna,
Wroctaw, Wyd. Akad. Ekonom., 1992,
[5] Boudart M., Kinetics of Chemical Processes, Englewood Cliffs, Prentice-Hall, 1968.
[6] Bretsznajder S., Kawecki W., Leyko J., Marcinkowski R., Podstawy ogdlne
technologii chemicznej, Warszawa, WNT, 1973.
[7] Bretsznajder S., Wiasnosci gazow i cieczy, Warszawa WNT, 1962.
[8] Buchowski H., Ufnalski W., Podstawy termodynamiki, Warszawa, WNT, 1994
[9] Burghardt A., Palica M., Zbior zadan z inzynierii reaktorow chemicznych, Wyd.
Polit. Slqskiej, Gliwice, 1980.
[10] CHEMCAD User Guide, ver. 4, Houston, Chemstations Inc., 1998.
[11] Demichowicz-Pigoniowa J., Obliczenia fizykochemiczne, Wroctaw, Ofic. Wyd. Pwr,
1997.
[12] Douglas J.M., Conceptual Design of Chemical Processes, McGraw-Hill, 1988, New
York.
[13] Emanuel N.M., Knorre D.G., Kinetyka chemiczna w uktadach jednorodnych,
Warszawa, PWN, 1983.
[14] Fogler S.H., Elements of Chemical Reaction Engineering, Englewood Cliffs,
Prentice-Hall, 1986.
[15] Fredenslund A., Gmehling J., Rasmusen P., Vapor-Liquid Equilibria Using UNIFAC,
Amsterdam, Elsevier, 1977.
[16] Fredenslund A., Jones R.L., Prausnitz J.M., AIChE Journal, 1975, 21, 1086.
[17] Froment G.F., Bischoff K.B., Chemical Reactor Analysis and Design, 2nd Ed., New
York, Wiley, 1990.
[18] Hansen H.K., Rasmusen P., Fredenslund A., Ind. Eng. Chem., Chem.Res., 1991, 30,
2355.
[19] Henley E.J., Rosen E.M., Material and Energy Balance Computations, New Y ork,
Wiley, 1969.



316

[20] Himmelblau D., Basic Principles and Calculations in Chemical Engineering, New
Jersey, Prentice-Hall, 1986.

[21] Kuciel E., Termodynamika procesowa, Wroctaw, Wyd. Pwr., 1976.

[22] Lee B.1., Kessler M.G., AIChE Journal, 1975, 21, 510.

[23] Levenspiel O., Chemical Reaction Engineering, New Y ork-London, Wiley 1965.

[24] Levenspiel O., The Chemical Reactor, Corvallis, Oregon State University, 1979.

[25] Luyben W.L., Modelowanie, symulacja i sterowanie procesow przemystu
chemicznego, Warszawa, WNT, 1976.

[26] MATHCAD 8, MathSoft Inc., 1986-1998.

[27] Michatowski S., Wankowicz K., Termodynamika procesowa, Warszawa, WNT,
1993.

[28] Myers A.L., Seider W.D., Obliczenia komputerowe w inZynierii chemicznej,
Warszawa, WNT, 1976.

[29] Peters M.S., Timmerhaus K.D., Plant Design and Economics for Chemical
Engineers, New York, McGraw-Hill, 1980.

[30] Pigo K., Ruziewicz Z., Chemia fizyczna, Warszawa, PWN, 1980.

[31] Praca zbiorowa (pod redakcj J. Glowinskiego), Przykiady i zadania do przedmiotu
Podstawy technologii chemicznej, Wroctaw, wyd. PWr.,1991.

[32] Praca zbiorowa, Poradnik fizykochemiczny, Warszawa, WNT, 1974,

[33] Raman R., Chemical Process Computations, New York, Elsevier, 1985.

[35] Reid R.C., Prausnitz J.M., Poling B.E., The Properties of Gases & Liquids, 4th Ed.,
New York, McGraw-Hill, 1987.

[34] Reklaitis G.V., Schneider D.R., Introduction to Material and Energy Balances, New
York, Wiley, 1983.

[36] Respondek J., Podstawy inzynierii reakcji chemicznych, Wroctaw, Wyd. PWR.,
1977.

[37] Ross G., Computer Programming Examples for Chemical Engineers, Amsterdam,
Elsevier, 1987.

[38] Sandler S.1., Chemical and Engineering Thermodynamics, 2nd Ed., New York,
Wiley, 1989.

[39] Schultz J.M., Trans ASME 84 (Journal for Engineering and Power), str. 64 1 222
(1962).

[40] Sinnott R.K., Chemical Engineering, Vol. 6 (Coulson, Richardson), Chemical
Enginering Design, 2nd Ed., Oxford, Pergamon Press, 1993.

[41] Sterbacek Z., Biskup B., Tausk P., Calculation of Properties Using Corresponding
State Methods, Amsterdam, 1979, Elsevier.

[42] Szarawara J., Podstawy inZynierii reaktorow chemicznych, Warszawa, 1991.

[43] Szarawara J., Termodynamika chemiczna i stosowana, Warszawa, WNT, 1997.

[44] Ufnalski W., Rownowagi chemiczne, Warszawa, WNT, 1995.



Spis Tresci

1. Bilans MaterialoWy ......cccoevieriiiiiiiieieeciese ettt 3
1.1. Analiza bilansu MateriatlOWeZ0 ........ccvevvierierieriieiieieeieenee e sne e ens 4
1.2. Bilans materialowy ukladoéw reagujacych ........ccccovevveviinienieeniieiieciens 25
1.3. Programy KOMPULETOWE .......ccceevcvireviiieiieeeiieeriieeereeeieeesiveeereeeeneesevaeenns 36

1.3.1. Program MATRANK .....cocoiiiiieeeee e 36
1.3.2. Program LIN _SYSG ....ooooiiieiieieeeee et 40
1.3.3. Program NEWTRAPH .......cccooooiiiiiieeeeeee e 44

2. Bilans @NErZetYCZIY ....ccueevciieiciieeiiieeiieetieesteeeieeesireesbeeeseaeeseseesssaeesseesareeenens 51
2.1. Zasada zachowania €Nergil .........ccceeeerueerierieeieenieenieesieesieeseeeeeeee e 52
2.2. Obliczanie zmian entalpii .......c.ccceeerrecriereeriienieneenee e eieesreesee e seeeenes 56

2.2.1. Catkowe cieplo rOZpuSZCzania ...........cccceevveeeveeieeieenreenreesieeseneenns 59
2.2.2. Standardowa entalpia 1eakcCji .......ccccceveeeriiencieeeiieeiieeeee e 60
2.3. Wplyw temperatury i ci$nienia na entalpig reakcji .........ccocvevverveneennen. 63
2.4. Praca sprezania i eKSPansji GAZOW ......c.cccvvevveerieerieerveseesnesreeseeseesseenenns 69
2.5. Analiza bilansu energetycznego wokot jednostki procesowej ................. 77
2.5.1. Rownoczesne bilanse materialowe i energetyczne ............ceeeuneee. 86
2.6. Bilanse w stanie nieustalonym ...........cccocceeveereenienieniieeie e 87

3. Schemat procesu, symulacja diagramow strumieniowych ...........cccceevereeennen. 95
3.1. Symulacja przeplywoOw masowWyCh .......ccccccoeevieciieciiinienienie e, 95
3.2. Pelna symulacja proceséw w stanie ustalonym ..........cccceeeeveveveeecreeennneens 98
3.3. Symulacja proceséw chemicznych przy pomocy programu CHEMCAD 106

3.3.1. Sposoby Symulowania ProCESOW ..........cecceereerververveereesseerseensens 109
3.4. Stownik termindw angielSKich ..........cccccceviiviiiiiiniiieccceceeeee 110

4. Wtlasciwosci substancji chemicznych, dane projektowe ..........ccccccvveeiveennnennn. 143

4.1 Przewidywanie wlasciwosci chemicznych ........c.ccocevviiiiiiiiniienieeenen, 145
41110 GESLOSE ettt 145
4.1.2. LEePKOSC .ot 146
4.1.3. Parametry KIYEYCZIEG ....ccveeevieeiiieeiie et 150
4.1.4. Wlasciwosci termodynNamiCZNe ..........cceeeveeeeeeeenieenieenieeseesneseeenns 151

4.2. ObjetoSciowe WIASCIWOSCL SAZOW ...eovvevvvieieeieeieerieeseenresveereenseeseeenas 155

4.3. LOtNOSE ZAZOW 1 CIECZY .vvevveevierererireeereereereesreesseesseesenessnessvesssessseessessses 167



318

4.3.1. MI€SZANINY ZAZOW ...eveeerreeereeereeesreesreessseeesseesssreessseesssesessessssees 168
4.3.2. LOtNOSCE CIECZY .uveeveeieeriieeiieeieeieesieesteesieesiteseeeenteeteesteesaeesaeesneeenes 169
4.4, ROWNOWAZE TAZOWE ....oevvieiieiieiieiie e seeete et ieesieeseesene e sebe s enseeeaas 173
4.4.1. ROWNOWAZA CICCZPATA ...ecceveeerereeeiieeeeeeerreesereesreessneessseessssesssnens 173
4.4.2. Réwnania Margules’a, van Laar’a i Wilsona ...........cccccecvveevveeneen. 176
4.4.3. Wyznaczanie wspotczynnikow aktywnosci metodami udziatlow

SIUPOWYCH ..ottt ettt steeseesiteebe e e e taesaseenseenseesseesnnes 178

4.4.3.1. Metoda udzialow grupowych ASOG (Analytical Solution
OF GIOUPS) wvvieerieeiieeiiieeiie et etee e e ereeeeveeebeeeene s 178
4.4.3.2. Metoda UNIQUAC i UNIFAC .....cocovvvieieeeieeeieeeeeene, 180
4.5. Funkcje odchylenia od stanu idealnego ...........ccoeceevverieecieecieenieeeereeene. 192
5. Kinetyka reakcji chemicznych .........ccccoceviveiiiciiiiiiniciece e 199
5.1. Szybkos¢ reakcji chemicznych .........cccooevieviiiiiiiiiiiecee e, 200
5.2. Zalezno$¢ szybkoSci 0d StQZENIA ......c.eevveeruierieeiieiieiierieeriee st 204
5.3. Przyblizenie stanu Stacjonarnego ..........c.cecceeveereervervesresreesseesseessaenseens 211
6. ReaKtory CheMICZNG ......c.cccveeiieiieiieiiecre et ettt teeseresveeareesbeeseessaenenas 215
6.1. Modele reaktorow doskonatyCh ..........ccccoeeiiiiiiiiniiiiciiice e, 215
6.2. Zalezno$¢ szybkosci reakcji od St@Zenia ..........cceecvevierienienienieeieeienns 216
6.3. Przyblizenie stanu Stacjonarnego ..........c.cccceeveereervervesvesneeseesseesseenseens 219
6.4. Pelny uktad rownan szybkos$ci zmiany stezen w reakcji ztozonej ........... 221
6.5. Zalezno$¢ szybkos$ci reakcji od temperatury ........ccceeeveeeiiencieeenveeeneenns 225
6.6. Przyklady zadan ........ccccoooeviiiiiiiiieieee e 225
7. Obliczenia reaktoréw chemicznych ...........cccoccvevieriiniienieneeeeeeeee e, 245
7.1. Modele reaktorow doskonatyCh ...........ccccoceveviiciiiiiiiienieniecec e, 246
7.1.1. Reaktor przeptywowy z doskonalym mieszaniem ......................... 246
7.1.2. Reaktor przeplywowy toOKOWY .....covovieiieiiiiiiieieeeeeeeeee, 249
7.1.3. Reaktor zbiornikowy z doskonalym mieszaniem ...........cccccceeueeee. 251
7.2. Najprostsze modele reaktorow rzeczywistyCh ........cccceveevvecrievieenieenieennens 254
7.2.1. Model z dyspersja Wzdhuzng ..........ccceeevveeviierciieeiieceeeee e 255
7.2.2. Model komorkowy reaktora ..........ccccceeveereenienieeieeieeeeseeeeee e 257
7.2.3. Maodel calkowite] SEZIreZaCH ...vvvrveerrierirerierierieeieereereeeeeeeeeees 259
7.3. Przyktady obliczen projeKtoWyCh .......cccoecvevevieiieiieiienieciecee e 261
Wykaz wazniejSZyCh 0ZNACZEN ........eeeueeiuieiiieiieciieeie ettt et see et 291
DOAALKT .ttt ettt 295

LIEEIATUTA ©.veeeeeeieeeeeeeeee ettt e e e e e et eeeeeseeeeaeeeeeeeesaeesaaeeeeeeseseaesnaeeeesesanaans 315



	Spis treści
	Rozdział 1. Bilans materiałowy
	1.1. Analiza bilansu materiałowego
	1.2. Bilans materiałowy układów z reakcją chemiczną
	1.3. Programy komputerowe
	1.3.1. Program MATRANK
	1.3.2. Program LIN_SYSG
	1.3.3. Program NEWTRAPH


	Rozdział 2. Bilans energetyczny
	2.1. Zasada zachowania energii
	2.2. Obliczanie zmian entalpii
	2.2.1. Całkowe ciepło rozpuszczania
	2.2.2. Standardowa entalpia reakcji

	2.3. Wpływ temperatury i ciśnienia na entalpię reakcji
	2.4. Praca sprężania i ekspansji gazów
	2.5. Analiza bilansu energetycznego jednostki procesowej
	2.5.1. Równoczesne bilanse materiałowe i energetyczne

	2.6. Bilanse w stanie nieustalonym

	Rozdział 3. Schemat procesu, symulacja diagramów strumieniowych
	3.1. Wprowadzenie
	3.2. Symulacja przepływów masowych
	3.3. Pełna symulacja procesów w stanie ustalonym
	3.3.1. Sposoby symulowania procesów

	3.4. Symulacja procesów chemicznych za programu CHEMCAD
	3.5. Słownik terminów angielskich

	Rozdział 4. Właściwości substancji chemicznych. Dane projektowe
	4.1. Przewidywanie właściwości fizykochemicznych
	4.1.1. Gęstość
	4.1.3. Parametry krytyczne
	4.1.4. Właściwości termodynamiczne

	4.2. Objętościowe właściwości gazów
	4.3. Lotność gazów i cieczy
	4.3.1. Mieszaniny gazów
	4.3.2. Lotność cieczy

	4.4. Równowagi fazowe
	4.4.1. Równowaga ciecz–para
	4.4.2. Równania Margulesa, van Laara i Wilsona
	4.4.3. Wyznaczanie współczynników aktywności metodami udziałów grupowych
	4.4.3.1. Metoda udziałów grupowych – ASOG
	4.4.3.2. Metoda UNIQUAC i UNIFAC


	4.5. Funkcje odchylenia od stanu idealnego

	Rozdział 5. Równowaga chemiczna
	5.1. Obliczanie ΔG0(T) lub Kp(T)
	5.2. Obliczanie stężenia w stanie równowagi
	5.3. Wybór temperatury procesu

	Rozdział 6. Kinetyka reakcji chemicznych
	6.1. Szybkość reakcji chemicznej
	6.2. Zależność szybkości reakcji od stężenia
	6.3. Przybliżenie stanu stacjonarnego
	6.4. Pełny układ równań szybkości zmiany stężeń w reakcji złożonej
	6.5. Zależność szybkości reakcji od temperatury
	6.6. Przykłady zadań

	Rozdział 7. Obliczenia reaktorów chemicznych
	7.1. Modele reaktorów doskonałych
	7.1.1. Reaktor przepływowy z doskonałym mieszaniem
	7.1.2. Reaktor przepływowy tłokowy
	7.1.3. Reaktor zbiornikowy z doskonałym mieszaniem

	7.2. Najprostsze modele reaktorów rzeczywistych
	7.2.1. Model z dyspersją wzdłużną
	7.2.2. Model komórkowy reaktora
	7.2.3. Model całkowitej segregacji

	7.3. Przykłady obliczeń projektowych

	Wykaz ważniejszych oznaczeń
	A. Dodatki
	Literatura

