
第五章
连续流动釜式反应器

Continuous flow Stirred Tank Reactor 
（简称CSTR）
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5.1 连续流动釜式反应器的基本设计方程

5.1.1 全混流假定

全混流（一种理想化的假定）:

连续流动釜式反应器的结构和间歇釜式反应器相
同，但进出物料的操作是连续的，即一边连续恒定地
向反应器内加入反应物，同时连续不断地把反应产物
引出反应器，这样的流动状况称全混流。

定态操作:

假定反应器在稳定操作条件下，任何空间位置处物料浓
度、温度和加料速度都不随时间而发生变化的定常状态。

惠
州
学
院
化
工
系



5.1.2 连续流动釜式反应器中的反应速率

对间歇搅拌釜式反应器和理想管式反应器，
当各项操作条件相同时，能够得到完全相同的反
应结果。唯一的差别:理想管式反应器的空时与间
歇反应器的反应时间相当。

在理想管式反应器中实现反应过程的连续化
时，本身并未得到强化。连续化只是节省了辅助
生产时间，并提供了操作和控制的方便。
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5.1.2 连续流动釜式反应器中的反应速率

连续流动釜式反应器

由于强烈搅拌的作用，刚进入
反应器的新鲜物料与已存留在反应
器内的物料在瞬间达到完全混合，
使釜内物料的浓度和温度处处相
等。这种停留时间不同的物料之间
的混合，称为逆向混合或返混。

逆向，是时间概念上的逆向，不同于一般的搅拌混合。
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5.1.2 连续流动釜式反应器中的反应速率

在间歇反应器中:由于反应器中的物料的停留时间都
是相同的，反应器内各物料组分的搅拌混合，只是
反应器内各空间位置上不同浓度物料之间的混合。
不存在时间概念上的逆向混合。

在平推流反应器中:不存在轴向混合现象，就不存在
逆向混合。

在连续流动釜式反应器中:逆向混合程度最大。实际
生产中的多数连续流动搅拌釜式反应器，由于搅拌
充分，可认为属于全混流反应器。
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5.1.2 连续流动釜式反应器中的反应速率

根据全混流的定义:

釜内物料浓度处处相等 → 在反应器出口处即将流出
反应器的物料浓度与釜内物料浓度一致 → 流出反应
器的物料浓度与反应器内的物料浓度相等。

连续流动釜式反应器中的反应速率由釜内物料的浓
度和温度所决定。
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5.1.2 连续流动釜式反应器中的反应速率

连续流动釜式反应器的特点:

(1) 反应器中物料浓度和温度处处相等，并且等

于反应器出口物料的浓度和温度。

(2) 物料质点在反应器内停留时间有长有短，存

在不同停留时间物料的混合，即返混程度最大。

(3) 反应器内物料所有参数，如浓度、温度等都

不随时间变化，从而不存在时间这个自变量。
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5.1.3 连续流动釜式反应器的基本方程

在反应器中物料浓度和温度处处均匀，可以对整个
反应器进行物料衡算和热量衡算。

等温、等容反应过程

对物料A作物料衡算
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5.1.3 连续流动釜式反应器的基本方程

连续流动釜式反应器的基本设计方程式

与平推流反应器中的空时完全相同，表示反应
器生产能力的参数
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例5-1

有液相反应

1

2

k

k
A B P R+ +

在120℃时，正逆反应的速率常数分别为k1=8L/ (mol. min)，
k2=1.7L/(mol.min)。若反应在连续流动釜式反应器中进行，
其中物料容量为100L。两股进料流同时等量导入反应器，其
中一股含A3.0mol/L，另一股含B2.0mol/L，求当B的转化率
为0.8时，每股料液的进料流量应为多少？惠
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5.2 连续流动釜式反应器中的均相反应

任一反应过程的反应速率动力学方程式

可解得在一定
处理量和反应转化
率的情况下所需反
应器体积大小，或
是对某一反应器在
确定生产能力条件
下所能达到的反应
程度等。

代入
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5.2.1 解析解

对整级数反应的解析解

对一级不可逆反应

二级反应

代入

代入
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5.2.1 解析解
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5.2.1 解析解

在高反应级数和高反应转
化率条件下，连续釜式反应器
的生产能力将会大幅度下降。

空时相对大小

τM 和τP分别表示连续釜式反

应器和理想管式反应器的空时

VM和VP分别表示它们的反应器

体积大小。
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5.2.2 图解法

连续釜式反应器

理想管式反应器

只要反应动力学特征如图所示
的单调递降曲线，则在理想管式反
应器和连续釜式反应器中进行同一
反应，在同样的操作条件下，前者
所需的空时总比后者要小，或者说
理想管式反应器所需的体积总比连
续釜式反应器要小。

从反应动力学特征来看，幂函
数型的简单反应，除自催化反应
外，都符合单调递降的规律。
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5.2.2 图解法

理想管式反应器和连续釜式反应器对不同级数反应的空时比较

在相同的初浓度下，反应级数愈高，二种连续
反应器的空时,或反应器体积，相差就愈大。
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5.2.2 图解法

理想管式反应器和连续釜式反应器在不同转化率时的空时比较

在相同的初浓度下，反应转化率愈高，二种连
续反应器的空时,或反应器体积，相差就愈大。
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例 4-1 

在容积为 2.5m3的理想间歇反应器中进行均相反应

反应维持在 75℃ 等温操作，实验测得反应速率方程式为

当反应物 A 和 B 的初始浓度 cA0 = cB0 = 4 mol/l，而 A 的转
化 xA =0.8时，该间歇反应器平均每分钟可处理 0.684 kmol
的反应物 A。今若将反应移到一个管内径为 125 mm 的理
想管式反应器中进行，仍维持 75℃ 等温操作，且处理量
和所要求转化率相同，求所需反应器的管长。
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例5-2

例4-1 的反应如果移在一个连续搅拌釜式反应器中进
行，且反应温度、物料初始浓度、反应转化率和物料
处理量等都保持不变，求此反应器的体积为多大？又
假定该反应在间歇搅拌釜中进行，每二批反应之间还
需20分钟时间用于出料、加料和升温，反应器中物料
装填系数为0.8，此时为达到同样生产能力，间歇釜的
体积应为多少？
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例5-3

某一级反应的速率常数k=1.0min-1，若要求转化率
为0.9，反应物料为液相，试对比连续釜式反应器

和间歇釜式反应器的生产能力。若

(1) 间歇操作时每批辅助生产时间 t '=0 ；

(2) 间歇操作时每批辅助生产时间t '=5min ；

(3) 间歇操作时每批辅助生产时间t '=10min 。惠
州
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5.3 连续流动釜式反应器中的浓度分布与返混

5.3.1 连续搅拌釜中的浓度分布特征

上一节的结果：

同一个反应在理想管式反应器和连续釜式反应器
中进行时，其空时、反应转化率都可能相差很大。引
起差别的原因是二种反应器中的反应物料浓度存在不
同的分布。尽管这二种反应器都是连续的，又都在相
同的温度、流量和进出口的浓度条件下操作，但反应
物料浓度在不同的反应器内呈现不同的分布。
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5.3.1 连续搅拌釜中的浓度分布特征

理想管式、间歇釜式和连续釜式反应器反应物浓度分布

（假定反应器进出口浓度相同）
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5.3.1 连续搅拌釜中的浓度分布特征

理想管式、间歇釜式和连续釜式反应器中产物浓度分布

（假定反应器进出口浓度相同）
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5.3.1 连续搅拌釜中的浓度分布特征

连续釜式反应器中浓度分布特征：

釜内的物料浓度都与出口物料的浓度相同，反应器
中反应物的浓度普遍下降，而产物的浓度则普遍上升。

对简单反应: 反应器中反应物浓度的普遍下降，必定使
反应器内各处反应速率普遍下降。

当反应器进行复杂反应时:过程的技术指标主要是反应选
择率的高低。此时，连续釜中浓度分布对反应选择率的
影响完全取决于各类反应的动力学特征，即反应速率和
选择率的浓度效应。它可能不利，也可能有利。
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5.3.2 管式循环反应器

循环操作方法:

生产中为了维持反应物有一定的浓度，以便控制
温度、转化率和收率，同时使物料在反应器内有足够
的停留时间并具有一定的线速度，可采用将部分反应
过的物料加到进料中进行循环的操作方法。

循环比R:

表征循环反应器特性的一个重要参数，它是表示循
环物料的流量与离开反应系统的流量之比.
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5.3.2 管式循环反应器

对反应器进口前的物料汇合点A作物料衡算，
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5.3.2 管式循环反应器

当循环比R=0， CA1 = CA0 ，理想管式反应器.

循环比愈大，循环返回量愈多，进口浓度的下降就愈
厉害。当循环比R→∞，必然使进口浓度接近于出口浓度
CA1→CAf。这时，循环反应器中各处的反应物浓度接近于反

应器的出口浓度，具有这种浓度分布特征的反应器本质上
就是连续釜式反应器，它的性能与连续釜式反应器相同。
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5.3.2 管式循环反应器

循环反应器的计算(沿用理想管式反应器的方法)

按式(4-1)物料衡算

或
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5.3.2 管式循环反应器

图解方法计算

循环比R = 0 时，与理想

管式反应器相同。随着循环
比的增大，当循环比足够大
时，循环反应器的性能趋近
于连续釜式反应器的性能。
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例5-4

已知：cA0 = 1 mol/L, cP0 = 0，FA0 = 1 mol/s，k=1L/(mol.s)
今在一循环反应器中进行此反应，要求达到的转化率为
98%，求：当循环比分别为R=0，R=3，R=∞时，所需要
的反应器体积

有一自催化反应

A P P P+ → +
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5.3.3 连续釜式反应器中的返混

循环反应器进口处反应物高浓度区的消失是由
进料和循环返回物料之间的混合作用所造成的。

连续釜式反应器中进料高浓度区的消失也是出
于同样的原因。

二者唯一的区别：

循环反应器中的物料混合作用是有组织的，而连
续釜式反应器中的物料混合作用是由剧烈的搅拌引起
设备内部强烈环流运动造成的(连续釜式反应器又称
为全混釜)。
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5.3.3 连续釜式反应器中的返混

在连续釜中由于剧烈搅拌混合，必然不可能存在
高浓度区。

间歇釜和连续釜的区别——参与混合的物料不相同

间歇釜：是同一时刻进入反应器的物料之间的混
合，也就是相同浓度、相同性质的物料之间的混
合，并不改变原有的物料浓度；
连续釜：是不同时刻进入反应器的物料之间的混
合，也就是不同浓度、不同性质物料之间的混合，
这种混合，常称之为返混，
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5.3.3 连续釜式反应器中的返混

连续釜内存在着的返混，改变了反应器内的浓度分
布，造成了生产能力的下降。

理想管式反应器内不存在这种返混，因而它具有与
间歇釜相同的生产能力。

连续釜中返混的简要归纳:

(1) 返混不是一般意义上的混合，它专指不同时刻进
入反应器内的物料之间的混合。
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5.3.3 连续釜式反应器中的返混

(2) 返混是连续化后才出现的一种混合现象。因此在间
歇搅拌釜反应器中不存在返混。理想管式反应器是没有
返混的一种典型的连续反应器，而连续釜式反应器或称
全混釜则是返混达到极限状态的一种反应器型式。

(3) 返混改变了反应器内浓度分布，返混的结果使反应
器内反应物的浓度下降，反应产物的浓度上升。这种浓
度分布的改变对反应的利弊则取决于反应过程的动力学
特征——浓度效应。
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5.3.3 连续釜式反应器中的返混

(4) 返混是连续反应器中的一个重要工程因素。任何过
程在连续化时，必需充分考虑这个因素的影响，否则不
但不能强化生产，反而有可能导致生产能力的下降或反
应选择率的恶化。在实际工作中，应首先研究清楚反应
的动力学特征，然后根据它的浓度效应确定采用何种型
式的连续反应器。
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5.4 返混的原因与限制返混的措施

5.4.1 返混的原因

返混产生的原因主要：

一是设备中存在有不同尺度的环流（由于物料在
连续反应器中空间的反向运动造成的），另一是不均
匀的速度分布。

返混的结果:

形成了物料的停留时间分布，在反应器内引起了
浓度分布的变化。返混现象不仅存在于反应过程，其
它各种化工过程也都伴有返混的问题.
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5.4.2 限制返混的措施

返混不但对反应过程产生不同程度的影响，更
重要的是对反应器的工程放大所产生的问题(反应器
的放大设计)。在分析各种类型反应器的特征及选用
反应器时都必需把反应器的返混状况作为一项重要
特征加以考虑。

限制返混的主要措施:
分割,通常有横向分割和纵向分割之分，其中

重要的是横向分割。
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5.4.2 限制返混的措施

连续操作的搅拌釜，工业上常采用多釜串连
的操作(横向分割)。当串连釜数足够多时，连续
多釜串连的操作性能很接近平推流反应器的性能.
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5.4.2 限制返混的措施

纵向分割:

流化床反应器是气固相连续操作的一种工业反
应器，流化床中由于气泡运动造成气相和固相都存
在严重的返混。为了限制返混，对高径比较大的流
化床反应器，常在其内部装置横向挡板以减少返
混。而对高径比较小的，则可设置垂直管作为内部
构件(纵向分割)。惠
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5.4.2 限制返混的措施
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5.4.2 限制返混的措施

气液鼓泡反应器:气泡搅动所造成的液体反向流动，形成
很大的液相循环流量，液相流动十分接近于全混流。

为了限制液相的返混程度，工业上常采用如下措施：

* 放置填料，即填料鼓泡塔，分散气泡，增强气液
相间传质，限制液相的返混；

* 设置多孔多层横向挡板，把床层分成若干级，尽
管在每一级内液相仍达到全混，但对整个床层就如多釜
串连反应器一样，使级间的返混受到很大的限制；

* 安置垂直管，可限制气泡的合并长大，在一定程
度上起到了限制液相返混的作用。
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5.4.3 多釜串连反应器

连续釜式反应器的特
点是釜内反应物料浓度降
低至出料水平，从而降低
了反应速率。

多釜串连操作时的平
均浓度及相应的平均反应
速率都比单釜要高，所需
反应器总体积降低。串连
的釜数愈多，效果愈好，
其结果愈接近于理想管式
反应器。
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5.4.3 多釜串连反应器

多釜串连中第i 釜的物料衡算

第i 釜的空时
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5.4.3 多釜串连反应器

结合反应动力学方程

对第一釜

对第二釜

依次类推，最终可求得第N釜的出口浓度CAN。
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5.4.3 多釜串连反应器

如果反应为一级不可逆反应，且各釜的体积和操作温度
都相同，

图解法：

联立求解反应动力学方程和多釜串连操作方程。
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5.4.3 多釜串连反应器

动力学曲线

操作线

操作线斜率

二线的交点为反应釜中的操作条件
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例5-5

一级不可逆反应

在85℃时反应速率常数为3.45h-1 。今拟在一容积为
10m3的釜式反应器中进行。若最终转化率为0.95，
该反应器处理的物料量可达1.8m3/h。若用两个容积

相同的串连釜时的总体积为多少？
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例5-6

应用串连全混流釜式反应器进行一级不可逆反应，假
设各釜的容积和操作温度相同，已知在该温度下的速
率常数为k=0.92h-1 ，原料的进料速率v0=10m3/h ，要
求最终转化率为0.90。试计算当串连釜数N分布为1、
2、3、4、5、10、50 和100 时的反应器总体积。如果

应用间歇反应器操作，计算不考虑辅助生产时间条件
下所需间歇釜的体积。
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本章小结

1. 本章讨论了一个重要的宏观动力学因素——返混。

返混是不同时刻进入反应器物料间的混合。

返混是连续化时伴生的现象。它起因于空间的反向
运动和不均匀的速度分布。

2. 返混造成二种孪生的结果：

(1) 改变了反应器内的浓度分布。对设计型问题
（规定出口浓度），它使反应器内各处反应物浓度普遍
下降，产物浓度普遍上升。

(2) 造成物料的停留时间分布。
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本章小结

3. 返混的利弊取决于反应的特征：反应速率的浓度
效应和选择率的浓度效应。

在反应器选型时，应首先根据反应特征确定应当
加强返混还是抑制返混。

4. 限制返混的措施主要是分割——横向分割和纵向

分割。(本章限于讨论无限返混的全混流)惠
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院
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