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Выполнен теоретический анализ влияния распределения локальной удельной скорости диссипа-
ции энергии на удельную поверхность контакта фаз, поверхностный и объемный коэффициенты 
массоотдачи в аппаратах с гетерофазными процессами и жидкой сплошной фазой, а также на ка-
чество смешения в аппаратах с гомофазными реакциями в жидкой фазе. Показано, что среднее 
по объему аппарата значение удельной скорости диссипации энергии не является полноценным 
критерием для оценки полезного эффекта, поскольку не учитывает, с одной стороны, локальный 
уровень диссипации энергии в активных зонах, с другой стороны, особенности структуры потоков 
и локальное время пребывания в активных зонах, в зависимости от геометрии аппарата и способа 
ввода в него энергии. Обсуждаются предельные случаи: неравномерное распределение энергии при 
наличии небольшой зоны объема с высокой скоростью диссипации; идеально равномерное распре-
деление энергии по всему объему аппарата. В первом случае существенная часть объема использу-
ется неэффективно, во втором случае затрачивается чрезмерное количество энергии. В связи с этим 
рассматриваются концепции дозированного распределенного ввода энергии для длительных про-
цессов и максимальной концентрации энергии в микрообъеме для быстропротекающих процессов.
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ВВЕДЕНИЕ

По современным представлениям удельная 
скорость диссипации энергии ε (Вт/кг) является 
определяющей характеристикой химико-техно-
логической или биотехнологической аппаратуры 
как для традиционной крупномасштабной аппа-
ратуры (в том числе абсорберов, используемых 
в биотехнологических процессах и для очистки 
сточных вод), для которой ключевыми уровнями 
смешения являются макро- и мезосмешение [1, 
2], так и для микромасштабных аппаратов, где 
ключевым фактором является микросмешение 
[1, 3].

Удельная скорость диссипации энергии опре-
деляется как отношение мощности N, диссипи-
руемой в единице массы m обрабатываемой сре-
ды (одно- или многофазной):
	 ε

ρ
= =N

m
N
V

 ,	 (1)

где ρ – плотность обрабатываемой среды, кг/м3; 
V – объем обрабатываемой среды, м3.

Локальное значение εloc отражает скорость 
диссипации энергии в фиксированном элемен-
тарном объеме, которое формально можно опре-
делить в точке:
	 ε

ρloc =
→
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∆

∆
∆V

N
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 ,	 (2)

где ∆N – элементарная энергия, выделяемая в 
единицу времени в объеме ∆V обрабатываемой 
среды, Вт; ∆V – элементарный объем обрабаты-
ваемой среды, м3.

Среднее значение удельной скорости дисси-
пации энергии εav 
	 ε

ρ
ε ρ
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totd ,	 (3)

где ρav – средняя по объему аппарата плотность об-
рабатываемой среды, кг/м3; Ntot – общие затраты 
мощности в объеме V обрабатываемой среды, Вт.
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V

tot loc= ∫ρε d  .	 (4)

Цель данной работы – продемонстриро-
вать неоднозначное влияние средней удельной 
скорости диссипации энергии εav на гидроди-
намические и массообменные характеристики 
химических и биохимических реакторов и сфор-
мулировать пути повышения эффективности ап-
паратов за счет рационального распределения 
энергии по их объему. В частности, при анализе 
литературы показано, что при одинаковых зна-
чениях εav разброс значений показателей эффек-
та может достигать двух десятичных порядков. 
Кроме того, показано, что средняя удельная ско-
рость диссипации энергии как усредненный по-
казатель не отражает специфику воздействия на 
гетерофазные системы как с недеформируемой 
(твердой), так и с деформируемой (жидкой или 
газовой) дисперсной фазой, с учетом необходи-
мости формирования межфазной поверхности. 
Разработана классификация процессов по трем 
признакам: временному; по числу фаз, участву-
ющих в процессе; по уровню удельной скоро-
сти диссипации энергии (локальной и средней). 
В  результате выполненного анализа разработа-
ны конкретные предложения по рациональному 
распределению вводимой в аппарат энергии по 
их объему. 

В одной статье затруднительно рассмотреть 
широкий спектр систем и процессов, в которых 
распределение энергии по объему аппарата игра-
ет ключевую роль, поэтому были выбраны два 
процесса: гомофазный, используемый, напри-
мер, в процессах соосаждения в микрореакто-
рах; гетерофазный, рассмотренный на примере 
газожидкостных реакций, используемых в хими-
ческих и биохимических реакторах.

Рассмотрим несколько довольно широко 
распространенных примеров, в которых сред-
нее значение удельной скорости диссипации 
энергии εav используется как единственная ха-
рактеристика интенсивности вводимой энер-
гии. 

Пример 1. Мини- и микрореакторы для синтеза 
наноразмерных и субмикронных частиц.

Мини- и микрореакторы в последние 20–
25 лет все шире используются для синтеза раз-
личных неорганических [4–9], металлоорга-
нических каркасов [10–12] и органических 
веществ и материалов [13]. Различие между 
мини- и микрореакторами довольно условное 
и привязано к формальной границе – порядка 
1  мм, в действительности преобладание вяз-
ких и поверхностных сил над силами инерции 
и тяжести для систем со свойствами воды имеет 

место до диаметра ~4.5  мм. Повышенный ин-
терес к мини- и микрореакторам для решения 
этих задач обусловлен тем, что в микроканалах 
достигается высокое качество микросмешения 
[14–15], что и обеспечивает формирование ча-
стиц с заданной стехиометрией (т.е. без примес-
ных фаз), а краткое время пребывания в зоне 
смешения препятствует образованию агломера-
тов и агрегатов.

Оттино с сотрудниками [16] предложили мно-
гослойную модель системы жидкость–жидкость, 
а для анализа энергетической эффективности 
смешения ввели показатель, определяемый по 
формуле
	 η γ

γ
γ

ε ν
= =

( )






av av 2
 ,	 (5)

где γ  – часть скорости сдвига, которая затрачи-
вается на смешение, с–1; γ av – средняя скорость 
сдвига, возникающая в потоке жидкости, с–1; ν – 
кинематическая вязкость жидкости, м2/с. В ра-
боте Балдыги с соавторами для двухвинтового 
экструдера [17] найдено, что показатель эффек-
тивности смешения η не превышает 1%. 

Одно из средств интенсификации процес-
сов  – миниатюризация оборудования [9]; ми-
крореакторы особенно хорошо зарекомендовали 
себя для быстропротекающих реакций благода-
ря высокому качеству микросмешения, высокой 
равномерности распределения полей концен-
траций и температуры. В работе [18] выполне-
но сравнение восьми типов микросмесителей 
(рис. 1): Т-образного круглого сечения (T-mixer); 
Т-образного планарного (T-mixer); с тангенци-
альным вводом растворов (Tangential IMTEK); 
с извилистым каналом (caterpillar IMM); с ще-
левыми каналами (slit interdigital IMM); с ради-
альной сегментацией потоков (K-M micromixer); 
с продольной сегментацией потоков (Triangular 
interdigital Microglas); с радиальным движением 
в плоских слоях (Stralam IMM).

Фальк и Комменж [18] констатируют не-
возможность теоретического расчета энерге-
тической эффективности смешения, посколь-
ку практически невозможно определить долю 
энергии, которая затрачивается на смешение. 
Они получили формулу для экспериментального 
определения времени микросмешения, обуслов-
ленного диффузией и сдвигом (приводящими к 
уменьшению диффузионного пути в вихревом 
элементе жидкости) для цилиндрического кана-
ла при ламинарном режиме течения:
	

tdiff shear+ = ( )ν
ε2

1 52
av

Peln . .
	 (6)
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Рис. 1. Зависимость отношения времени микросмешения к квадрату характеристического размера (tm/d2) от числа Рейнольд-
са для восьми типов микросмесителей [18]. Штриховая линия соответствует формуле (7).

С учетом определения показателя (5) формула 
(6) для ламинарного режима течения была скор-
ректирована в работе [18] и приобрела вид:
	 t

d
Udiff shear+ = ( )

8
1 52

η
ηln . Pe ,	 (7)

где U – средняя скорость в микроканале, м/с; с 
учетом того, что число Пекле Ре находится в пре-
делах от 103 до 106, а η составляет несколько про-
центов, окончательно получено [18]:
	 t

d
Udiff shear+

−


8
0 15 0 85Pe . .η .	 (8)

Выражение (8) показывает, что время ми-
кросмешения практически обратно пропорци-
онально показателю эффективности смеше-
ния η. Таким образом, для заданного размера 
микроканала и скорости жидкости конструк-
ция микросмесителя (микрореактора) является 
определяющей в максимизации эффективности 
смешения, т.е. минимизации времени смеше-
ния [18].

В указанной работе признается решающая 
роль геометрии аппарата в эффективной транс-
формации энергии в микрореакторах. 

Штриховая линия на рис. 1 соответствует 
формуле (7), которая справедлива при Re < 1000 
для случая очень больших чисел Шмидта Sc >> 1 
при диффузионно-сдвиговом механизме пере-
носа. Такой механизм переноса предполагает 
деформацию элементов жидкости сдвиговыми 
напряжениями в ламинарном потоке, приво-
дящую к вытягиванию элементов жидкости и 
к уменьшению диффузионного пути. Следует 
отметить, что представленные на рис. 1 экспе-
риментальные результаты отклоняются от те-
оретической линии  (tm/d2) = f(Re) до одного 
десятичного порядка в область больших зна-
чений и до двух порядков в область меньших 
значений. Такое значительное отклонение мо-
жет быть связано с тем, что число Рейнольдса 
в устройствах различной геометрии не является 
однозначно определяющим безразмерным па-
раметром; кроме того, в устройствах различной 
геометрии при равных числах Рейнольдса (и да-
же при равной удельной скорости диссипации 
энергии) условия смешения существенно раз-
личаются.
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При анализе качества микросмешения ин-
формацию, приведенную на рис. 1, полезно со-
поставить с данными (рис. 2), полученными 
в той же работе [18] с использованием йодид-
иодатной методики [19–22].

Сопоставление указанных данных демон-
стрирует связь между числом Рейнольдса Re, 
временем микросмешения tm и индексом сегре-
гации Xs. Например, при Re = 1000 и диаметрах 
микроканала d = 1 мм и  d = 0.1 мм по линии, 
представленной в работе [18], находим tm ≈ 1 с и 
tm ≈ 0.01 с соответственно. По кривой в работе 
[18] при этих значениях времени микросмеше-
ния индекс сегрегации равен Xs ≈ 0.08 и Xs ≈ 0.001. 

Для сравнения: в микрореакторах со сталки-
вающимися струями MRFIJ с диаметром струй 
0.5-2 мм нами получены значения Xs ≈ 0.001 [23], 
а в микрореакторах с интенсивно закрученными 
потоками MRISF-1, MRISF-2 с характерным ди-
аметром (диаметром горловины) 2.4 мм достиг-
нуты значения Xs ≈ 0.002 [24], способствовавшие 
синтезу наночастиц различных неорганических 
веществ [15], а в микрореакторе с встречными 
закрученными потоками MRISF-СС  Xs ≈ 0.0047 
(при других концентрациях серной кислоты) 
[24]. Высокое качество микросмешения, до-
стигаемое в микрореакторах новых типов, под-

тверждено в ряде синтезов [9, 24]. Сравнение 
потоков с однократной закруткой и встречных 
закрученных потоков показало, что в последнем 
случае при сопоставимых условиях индекс сегре-
гации примерно в 10 раз ниже [25].

Таким образом, микрореакторы MRFIJ, 
MRISF-1, MRISF-2 и MRISF-СС позволяют до-
стичь высокого качества микросмешения даже 
при поперечном размере узкой части аппарата 
(горловины) порядка 2–3 мм. 

Пример 2. Газожидкостные реакторы.
Удельная поверхность контакта фаз при мас-

совом барботаже (на основе теории локально 
изотропной однородной турбулентности) [26]:
	

a
S

Vapp

L L

G
= =




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
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
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µ

av 	 (9)

Коэффициент массоотдачи поверхностный 
при барботаже может определяться по соотно-
шению [26]:
	

k DL L
L

L
= 





0 24
0 5

.
.ρ ε

µ
av .	 (10)

Хотя в литературе представлено довольно 
большое количество соотношений, связываю-
щих удельную поверхность a  и коэффициенты 
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Рис. 2. Связь между индексом сегрегации Xs и временем смешения tm в микрореакторах при использовании йодид-иодатной 
методики [18].
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массоотдачи  kL, kLa (или число Шервуда Sh) с 
другими числами подобия – Рейнольдса, Вебера, 
Шмидта, формулы (9), (10) напрямую отражают 
связь между удельной скоростью диссипации 
энергии, удельной поверхностью и поверхност-
ным коэффициентом массоотдачи.

В работе [1] представлен обзор трех уровней 
смешения – макро (масштаб аппарата в целом), 
мезо (масштаб промежуточных вихрей) и ми-
кро (уровень минимальных вихрей, определяе-
мых по теории Колмогорова). Показано, что на 
всех трех уровнях удельная скорость диссипации 
энергии оказывает непосредственное влияние 
на характеристики смешения.

Отметим, что в эрлифтных аппаратах сред-
ний диаметр пузырей составляет d32 = 14-18 мм, 
а в аппаратах с механическими перемешиваю-
щими устройствами – турбинными мешалками 
d32 = 4.5 мм [27], что в соответствии с формулой 
(9) характеризует энергетические характеристи-
ки этих аппаратов.

С другой стороны, для аппарата с турбинной 
мешалкой – одной из наиболее частой приме-
няемых для диспергирования газа в жидкости – 
в работе [28] показано, что распределение удель-
ной скорости диссипации энергии по объему 
крайне неравномерное (рис. 3): максимальное 
значение εloc (εi на рис. 3), отнесенное к средне-
му φi = εloc/εav = εi/εav, достигает φi = 34 для зо-
ны непосредственно вокруг мешалки, при этом 

доля объема этой зоны составляет всего 0.0073, 
т.е. меньше 1%. При этом в трех периферийных 
зонах с долей объема 0.29, 0.343 и 0.195 получено 
φi = 0.56, 0.092 и 0.073 соответственно. В зонах 
вокруг мешалки и рядом с ней (красная, оран-
жевая и желтая зоны на рис. 3) с общим относи-
тельным объемом 0.092 (9.2%) выделяется 70.7% 
от общего количества энергии (в Вт).

Высокая неравномерность распределения 
энергии по объему аппарата с мешалкой обусла-
вливает и неравномерное распределение разме-
ров пузырей по объему аппарата: пузыри, попа-
дающие в зоны мощного воздействия, наиболее 
интенсивно диспергируются, но вне этих зон 
происходит их коалесценция. То же самое отно-
сится и к коэффициенту массоотдачи, как следу-
ет из формулы (10).

Таким образом, даже в аппаратах с механиче-
скими перемешивающими устройствами, в ко-
торых гидродинамическую обстановку принято 
считать достаточно интенсивной, высокая не-
равномерность распределения энергии является 
причиной недостаточно высоких значений объ-
емных коэффициентов массопереноса.

В связи с растущей потребностью интенсив-
ного растворения газов в жидкостях, например, 
в биотехнологических процессах, где бактериаль-
ная масса потребляет растворенные газы (в част-
ности, кислород), процесс массообмена между 
газом и жидкостью является ключевой задачей. 

 
 

ϕi – скорость диссипации энергии, 

отнесенная к среднему значению 

Vrel.i – относительный объем зоны 
ϕi = εi/εav,  Vrel.i = Vi /Vtot 

 ϕi = 0.073 Vrel.i = 0.1950 
ϕi = 0.092 Vrel.i = 0.3428 
ϕi = 0.56 Vrel.i = 0.2898 
ϕi = 1.1 Vrel.i = 0.0803 
ϕi = 4.6 Vrel.i = 0.0755 
ϕi = 12 Vrel.i = 0.0093 
ϕi = 34 Vrel.i = 0.0073 

Рис. 3. Распределение по зонам реактора с турбинной мешалкой относительной скорости диссипации энергии (φi = εi/εave) и 
относительного объема зон Vrel.i (использованы данные из работы [28]).
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Другими словами, скорость растворения газов ли-
митирует интенсивность роста микроорганизмов.

В связи с этим разработка эффективных ме-
тодов интенсификации процессов диспергиро-
вания пузырей и растворения газа в жидкости 
является актуальной задачей, равно как и обе-
спечение высококачественного микросмешения 
в микрореакторах.

В данной статье рассматриваются общие под-
ходы к интенсификации смешения и рациональ-
ного распределения энергии для двух указанных 
процессов.

ТЕОРЕТИЧЕСКАЯ ЧАСТЬ
В результате выполненного во вводной части 

данной статьи анализа для достижения высо-
кой эффективности аппаратуры, где смешение 
играет существенную роль, по нашему мнению, 
необходимо обеспечить учет, по крайней мере, 
трех ключевых параметров, присущих, с одной 
стороны, конкретному процессу, с другой – ха-
рактерных для аппаратуры, используемой для 
проведения данного процесса. Эти три факто-
ра можно условно назвать следующим образом: 
временной; фазовый; энергетический. В соот-
ветствии с указанными факторами нами пред-
ложена следующая классификация массообмен-
ных процессов.

I. По соотношению времен:
сопоставимость трех временных масштабов 

химико-технологических процессов (самого ши-
рокого спектра – как массообменные процессы 
без протекания химической реакции – абсорб-
ция, адсорбция, экстракция, экстрагирование и 

т.д., так и с протеканием химической реакции – 
гомофазные или гетерофазные): 

время реакции τr или процесса в целом τproc;
время пребывания в аппарате τres;
время пребывания в зоне интенсивного воз-

действия τact (для гомофазных процессов – время 
интенсивного смешения τmix).

В табл. 1 представлена классификация не-
которых типичных процессов по соотношению 
между их продолжительностью и временем ин-
тенсивного смешения.

Данный признак позволяет соотносить вре-
менные масштабы процессов. В литературе 
обычно принято сопоставлять два параметра -  τr  
и   τres, но τres является лишь среднеинтегральной 
характеристикой и не отражает характер воздей-
ствия на обрабатываемую среду с достаточной 
полнотой. В данной работе особое внимание 
уделяется локальным показателям, в том числе 
параметру τact (или τmix). 

II. По числу фаз, участвующих в процессе:
гомофазные (число фаз Ф = 1);
гетерофазные (число фаз Ф > 1).
Для гомофазных процессов в большинстве 

случаев необходимо создавать высокое качество 
перемешивания на всех уровнях (макро-, мезо- 
и микроуровни [1]). Для гетерофазных процес-
сов возникает необходимость в создании разви-
той межфазной поверхности и интенсификации 
межфазного массопереноса. С точки зрения ор-
ганизации процесса требования к аппаратурно-
му оформлению в этих двух случаях довольно су-
щественно различаются.

При работе с дисперсной твердой фазой во 
многих случаях необходимо обеспечить ее су-

Таблица 1. Классификация процессов по соотношению между их продолжительностью и временем интенсивно-
го смешения

Группа 
процессов

Желательное соотношение 
между τproc и τact

Примеры процессов Нежелательные явления при нарушении 
соотношения между τproc и τact

I τproc ≈ τact

Процессы с умеренной скоростью: 
растворение твердых частиц, 

жидкостная экстракция, 
абсорбция хорошо растворимых 

газов, в том числе процессы, 
совмещенные с химическими 

реакциями

Чрезмерные затраты энергии  
при τproc >> τact.

Неполное протекание процесса  
при τproc << τact.

II τproc << τact

Быстропротекающие реакции, 
например, формирование 

наночастиц при изменении рН 
раствора (соосаждение)

Агломерация и агрегация наночастиц, 
образование побочных продуктов.
Чрезмерные затраты энергии при 

τproc ≥ τact

III τproc >> τact

“Медленные” процессы, включая 
реакции по синтезу органических 

продуктов, биохимические, 
экстрагирование

Неполное протекание процесса  
при τproc ≤ τact
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спендирование, а иногда – и относительно вы-
сокую равномерность распределения по высоте 
аппарата. Если речь идет о внутридиффузионных 
процессах (пропитке, экстрагировании), необ-
ходимо дополнительно учесть динамику жидко-
сти в поровом пространстве капиллярно-пори-
стых частиц.

III. По необходимому для данного процесса 
уровню удельной скорости диссипации энергии 
(локальной εloc и средней по объему εav) (табл. 2):

низкий уровень εloc  или  εav,
средний уровень εloc  или  εav,
высокий уровень εloc  или  εav.
Сразу отметим, что в общем случае три факто-

ра можно считать независимыми, хотя времен-
ной фактор (а именно  τact) может в некоторой 
степени коррелировать с энергетическим факто-
ром (εloc), см. обсуждение ниже.

Величины τproc и τr можно условно назвать 
“внутренним” временем процесса, посколь-
ку они относятся к процессу, исходя из тре-
бований к степени превращения, степени из-
влечения или поглощения либо аналогичных 
показателей. Эти величины по определению 
не связаны с аппаратом, в котором проводится 
данный процесс.

Время τres и τact – две разновидности “внешне-
го” для процесса времени, т.е. времени, связан-
ного с воздействием на обрабатываемую среду в 
аппарате. Первое из них τres – полное время воз-
действия, второе τact (или τmix) – продолжитель-
ность эффективного воздействия.

Многие гомофазные процессы не нуждают-
ся в особых мерах по повышению эффективно-
сти; например, смешение газов происходит до-
вольно быстро в силу высоких коэффициентов 
диффузии газов и больших скоростей, обуслав-

ливающих конвективное смешение. Тем не ме-
нее существуют гомофазные процессы, требу-
ющие повышенной интенсивности смешения, 
в том числе на микроуровне [29]. К ним можно 
отнести растворные методы синтеза, в том числе: 
золь-гель метод, метод химического соосажде-
ния, гидротермальный метод, метод замены рас-
творителя. В ряде работ показано, что в методе 
химического соосаждения улучшение качества 
микросмешения является ключевым фактором, 
определяющим чистоту получаемых продуктов 
(т.е. отсутствие примесных фаз), размер получа-
емых частиц [1, 9, 24].

Для гетерофазных процессов к требованиям по 
высокому качеству смешения в сплошной фазе до-
бавляется необходимость интенсивного смешения 
в дисперсной фазе (для систем Ж-Ж и Ж-Г), су-
спендирования (для систем Ж-Т), а также интен-
сивный межфазный массоперенос (рис. 4).

Отметим, что уровни локальной εloc и сред-
ней по объему εav удельной скорости диссипа-
ции энергии могут существенно (на несколько 
порядков) отличаться в объеме одного и того же 
аппарата при фиксированных условиях  [9, 19, 
23, 29–31].

Обычно в литературе в качестве “внешнего” 
времени используется среднее время пребыва-
ния в аппарате τres. Вместе с тем хорошо известно 
[32], что кривые распределения времени пребы-
вания могут иметь очень большую дисперсию, 
особенно при наличии интенсивных возвратных 
течений в объеме аппарата. Это означает, что 
среднее время пребывания не является полной и 
адекватной характеристикой аппарата.

В общем случае на τproc влияют как диффузи-
онная составляющая, так и кинетика реакций. 
На практике эти два фактора – диффузионный 

Таблица 2. Примеры процессов при различных сочетаниях уровней локальной εloc  и средней по объему εav удель-
ной скорости диссипации энергии

Уровень  εav

низкий средний высокий

Ур
ов

ен
ь 

 ε lo
c

низкий

процессы 
в кинетической области 
(пример – барботажные 

колонны)

вспомогательные процессы 
(подготовка растворов солей 

и т.п.)

процессы с однократным 
диспергированием капель и пузырей 

(низкие требования к kLa)

средний

процессы с умеренной 
кинетикой

(пример – тарельчатые 
колонны)

процессы 
с суспендированием твердой 

фазы

процессы с диспергированием 
и редиспергированием капель 

и пузырей (умеренные требования 
к kLa)

высокий

быстрые и сверхбыстрые 
реакции (пример – 
соосаждение при 

синтезе субмикронных 
частиц)

экстрагирование 
из твердой фазы 

(пример – пульсационные 
экстракторы)

процессы с диспергированием 
и редиспергированием капель 

и пузырей (высокие требования 
к kLa)



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 6       2024

ввод энергии в систему Ntot

диссипация энергии
(рост энтропии системы) Ndis

трансформация энергии 
в полезную работу Nusf

диффузия и конвекция суспендирование
твердой фазы

гомогенные
системы

гетерогенные
системы

внутрифазный
массообмен

межфазный 
массообмен

удельная 
поверхность a

доступная поверхность 
частиц Ss

коэффицент 
массоотдачи k2

коэффицент 
массоотдачи k1

Результирующие
показатели

создание новой
межфазной поверхности

поддержание межфазной
поверхности

деформация элементов жидкости Ndef

обратимые 
трансформации 

энергии Nrev

Рис. 4. Диаграмма преобразования энергии, вводимой в системы со сплошной жидкой фазой (жидкость-жидкость, жид-
кость-газ, жидкость-твердое) с учетом необходимости формирования межфазной поверхности.

и кинетический – должны быть одного поряд-
ка. Иначе, при недостаточной скорости диффу-
зионных процессов скорость подвода веществ к 
зоне реакции будет недостаточной, что не толь-
ко ограничивает общую скорость процесса, но 
может также привести к образованию побочных 
продуктов (в результате отличающихся скоро-
стей диффузии для различных реагентов). Ес-
ли же скорость диффузионных процессов будет 
существенно выше скорости химической реак-
ции (так называемая кинетическая область), то 
это означает как минимум избыточную скорость 
конвективного переноса, на создание которого 
затрачивается излишняя энергия.

Это означает, что сопоставление  τproc и τres 
имеет довольно поверхностный характер, и для 
таких процессов, к которым предъявляются вы-
сокие требования по выходу, селективности, 
энергозатратам  и другим показателям, не очень 
подходит.

По этой причине, по нашему мнению, наряду 
со средним временем пребывания τres при оценке 
характеристик аппаратуры необходимо исполь-
зовать другой временной масштаб – продолжи-

тельность интенсивного воздействия τact (для 
гомофазных процессов – время интенсивного 
смешения τmix). Этот показатель, в свою очередь, 
связан со скоростью диссипации энергии, и эта 
связь будет обсуждаться ниже.

В табл. 2 приведены примеры сочетания уров-
ней локальной εloc и средней по объему εav удель-
ной скорости диссипации энергии при наличии 
трех уровней каждого из параметров εloc и εav: 
низкого, среднего и высокого. 

При низком уровне  εav  целесообразно проводить 
процессы, не требующие поддержания интенсив-
ного воздействия на жидкую фазу во всем объеме:

а) в кинетической области, тогда уровень εloc 
тоже может быть невысоким;

б) с умеренной кинетикой (протекающие в 
диффузионно-кинетической области), при этом 
уровень εloc должен быть повышенным;

в) быстропротекающие, т.е. с высокими ско-
ростями процессов (например, быстрые и сверх-
быстрые реакции), в этом случае уровень εloc дол-
жен быть наиболее высоким.

При среднем уровне εav целесообразно про-
водить процессы, когда объем оборудования не 
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очень большой (иначе пришлось бы затрачивать 
избыточную энергию), по уровням локальной 
скорости диссипации энергии:

а) при низком уровне εloc – вспомогательные 
операции, например подготовка растворов;

б) при среднем уровне εloc – операции, тре-
бующие повышенной концентрации энергии в 
локальном объеме, например суспендирование 
твердой фазы;

в) при высоком уровне εloc – процессы, в ко-
торых необходимо преодолеть высокий потен-
циальный барьер, например процессы экстра-
гирования или диспергирования высоковязких 
жидкостей.

При высоком уровне εav целесообразно прово-
дить процессы, когда речь идет о мини- и мик
ромасштабном оборудовании (объем активной 
зоны в интервале от 10–1 до 101 мл):

а) при низком уровне εloc – операции, в кото-
рых не предъявляются требования к kLa (напри-
мер, газожидкостные процессы с однократным 
диспергированием газа или жидкости);

б) при среднем уровне εloc – операции, в ко-
торых предъявляются умеренные требования к 
kLa, например химические и биохимические ре-
акции, сопровождающиеся диспергированием и 
редиспергированием капель и пузырей;

в) при высоком уровне εloc – процессы, в кото-
рых предъявляются высокие требования к kLa, на-
пример быстропротекающие химические и био-
химические реакции, в том числе гетерофазные, 
сопряженные с жидкостной экстракцией.

ПРИМЕРЫ АНАЛИЗА РАСПРЕДЕЛЕНИЯ 
ДИССИПИРУЕМОЙ ЭНЕРГИИ  

И ЭНЕРГЕТИЧЕСКОЙ ЭФФЕКТИВНОСТИ 
АППАРАТОВ. 

РЕЗУЛЬТАТЫ И ИХ ОБСУЖДЕНИЕ

Рассмотрим характер распределения дисси-
пируемой энергии и его влияние на эффектив-
ность аппаратов трех видов: типового (на при-
мере барботажной колонны); “идеального” с 
равномерно высоким распределением энергии 
по всему объему; улучшенного по признаку энер-
госбережения и повышения эффективности.

Типовой газожидкостной реактор (на примере 
барботажной колонны).

На рис. 5 представлена схема ферментатора 
барботажного колонного [31], на рис. 6 – схе-
ма ферментатора тарельчатого колонного, на 
рис. 7 – схема ферментатора газлифтного петле-
вого колонного.

Основное отличие газлифтного ферментато-
ра – в наличии циркуляционного стакана (тру-
бы), за счет которой организовано стабильное 
циркуляционное течение в аппарате.

С точки зрения распределения удельной дис-
сипации энергии εloc все три аппарата, представ-
ленные на рис. 5–7, характеризуются крайне вы-
сокой неравномерностью εloc, что показано на 
всех схемах в виде двух типичных зон – зоны ин-
тенсивного диспергирования газа с εmax и зоны со 
свободным движением газожидкостного потока 
с ε<<εmax. Следствием этого является и неравно-
мерность распределения коэффициента массо-
отдачи от газа к жидкости: в зоне интенсивного 
диспергирования газа (kLa)loc может быть на по-
рядок и более превышать среднее по объему зна-
чение (kLa)av.

На рис. 8а представлен характер зависимо-
сти удельной скорости диссипации энергии ε от 
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Рис. 5. Ферментатор барботажный колонный (ФГБК) 
2 <H0/D< 10: 1 – корпус 2 – воздухораспределитель (барбо-
тер), 3, 4 – ввод и вывод воздуха, 5, 6 – ввод и вывод жидко-
сти, 7 – зона с высоким газосодержанием.
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Рис. 6. Ферментатор тарельчатый колонный (ФГТК): 1 – корпус, 2 – тарелка, 3 – переливная труба, 4, 5 – ввод и вывод 
жидкости, 6, 7 – ввод и вывод воздуха. Красной штрихпунктирной линией обведена зона максимальных касательных напря-
жений, возникающих вблизи отверстий в тарелке. Выше этой зоны – диссипация энергии за счет работы выталкивающей 
силы при движении пузырей.

времени пребывания в аппарате τ, типичный для 
реальных аппаратов. Зона  τact  соответствует наи-
более интенсивной локальной диссипации энер-
гии εloc.max, например, в зоне непосредственно над 
барботером в момент формирования пузырей, в 
непосредственной близости от механическо-
го перемешивающего устройства, инжектора, 
струи, отверстий в решетке тарельчатого кон-
тактного элемента.

Газ попадает в зону наиболее высоких зна-
чений удельной скорости диссипации энергии 
εloc.max (активную зону), где происходит его ин-
тенсивное дробление, а также и наиболее интен-
сивный массоперенос. По данным работы [32], в 
зоне формирования и на некотором расстоянии 
от нее происходит перенос 70–90% от общего 
количества перенесенного вещества. Эти значе-
ния подтверждают тот факт, что активная зона 

играет наиболее значимую роль в массоперено-
се, а остальной объем аппарата оказывает слабое 
влияние на процесс. 

Количество энергии, диссипируемой в актив-
ной зоне типичного реактора на единицу массы 
обрабатываемой среды (Дж/кг):
	 Emax0 = εloc.max0⋅τact,	 (11)

где	 εloc.max0 – локальное (максимальное) значе-
ние удельной скорости диссипации энергии в 
активной зоне, Вт/кг, τact – время пребывания 
в активной зоне, с.

В среднем по объему реактора количество дис-
сипируемой энергии на единицу массы (Дж/кг):
	 Etot0 = εav0⋅τres .	 (12)

Удельная мощность (удельная скорость дис-
сипации энергии) на единицу объема (Вт/м3), 
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Рис. 7. Ферментатор газлифтный петлевой колонный (ФГПК): 1 – корпус, 2 – блок эжектирования воздуха, 3 – зоны интен-
сивного диспергирования газа, 4 – зоны со свободным движением газожидкостного потока.

рассеиваемая на единицу объема, определяется 
соотношениями:

– для активной зоны:
	 NVmax0 = ρεloc.max0,	 (13)

– в среднем по объему реактора:
	 NVtot0 = ρεav0⋅ << NVmax0.	 (14)

Удельная объемная мощность NVmax0 в актив-
ной зоне существенно выше, чем в среднем по 
объему NVtot0. 

Рассмотрим несколько показателей, характе-
ризующих неравномерность распределения дис-
сипируемой энергии по объему аппарата.

1) Доля объема активной зоны
	 γact = Vact/Vtot.	 (15)

При γact → 1 практически во всем объеме ап-
парата энергия диссипируется с высокой скоро-
стью (рис. 8б), при  γact → 0 активная зона занима-
ет крайне незначительную часть объема.

2) Степень (индекс) неравномерности рас-
пределения энергии – отношение максимально-

го значения удельной диссипации энергии Emax  к 
среднему по объему аппарата значения Etot:
	 IRE1 = Emax/Etot .	 (16)

Чем выше значение IRE1, тем существен-
ней отличается уровень энергии в активной 
(энергонасыщенной) зоне от среднего зна-
чения (рис.  8а). С точки зрения организации 
процессов в многофазных средах чрезмерно 
высокие значения IRE1, очевидно, означают 
снижение локальной интенсивности массопе-
реноса.

3) Альтернативно может использоваться вто-
рой показатель неравномерности распределения 
энергии – отношение максимального значения 
удельной диссипации энергии Emax к минималь-
ному, т.е. к удельной диссипации энергии в пас-
сивной зоне Epas:
	 IRE2 = Emax/Epas.	 (17)

Отношение энергии, введенной в активную 
зону аппарата, к общим затратам энергии в ап-
парате, определяемое по формуле:
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Финальная формулировка в соотношении 
(18) записана в предположении о том, что плот-
ность в активной зоне и в среднем по объему 
аппарата примерно одинаковы. В знаменателе 
формулы (18) – количество энергии, диссипиру-

емой в среднем по объему, т.е. сумма удельных 
энергий, диссипированных в активной и в дру-
гих (пассивных) зонах аппарата. Отметим, что 
значение ηЕ является недостаточно информатив-
ным индикатором, поскольку представляет со-
бой произведение показателей, определяемых по 
формулам (15) и (16), первый из которых может 
быть существенно меньше единицы (γact << 1), а 
второй – напротив, существенно выше единицы 
(IRE1 >> 1). Произведение таких значений γact 

Рис. 8. Типичный характер зависимости удельной скорости диссипации энергии ε от времени пребывания в аппарате τ в ре-
альных аппаратах (а) и в аппарате с равномерно высокой удельной скорости диссипации энергии ε (б). Зона  τact  соответствует 
наиболее интенсивной локальной диссипации энергии εloc.max.
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и IRE1 приводит к ηЕ ≈ 1, что неудобно для коли-
чественного сопоставления двух аппаратов.

Расчет для барботажного аппарата с высотой 
жидкости 10 м при средней скорости пузырей 
0.23 м/с дает значение времени пребывания τres = 
43.5 с, а время τact = 0.122 с, т.е. τres/τact = 357. При 
этом Epas0 = 1.785⋅10–5 Дж/кг, а Emax0 = 138, 327 и 
638 Дж/кг при скорости газа в отверстиях барбо-
тера соответственно 15, 20 и 25 м/с (табл. 3).

Значение средней по объему аппарата удель-
ной энергии рассчитывали по формуле:
	 Etot0 = γpas Epas0⋅+ γact Emax0.	 (19)

Для барботажного аппарата доля объема ак-
тивной зоны  γact  чрезвычайно мала (по нашей 
оценке 1.26×10–5), значение Etot0 = 1.75, 4.13 и 
8.05 мДж/кг. 

Таким образом, для барботажного аппарата 
уровень затрат энергии в основном объеме (Etot0) 
существенно, почти на 5 порядков, ниже затрат 
энергии в зоне барботера (Emax0) (IRE1 ≈ 7.9⋅104). 
Это означает, что значительная часть объема ап-
парата (более 99.99 %) не используется для совер-
шения полезной работы, а процессы массоперено-
са в ней существенно замедляются, т.е. основной 
объем барботажной колонны используется крайне 
неэффективно. Как следует из формул (9) и (10), 
удельная поверхность пропорциональна a ~ εav

0.4, 
а поверхностный коэффициент массоотдачи  kL ~ 
εav

0.25, следовательно, kLa ~ εav
0.65. Отметим, что ана-

логичные соотношения могут быть записаны и для 
локальных значений a, kL, kLa  в соответствующих 
зонах аппарата – активной и пассивной.

Значения kLa, представленные в последней 
строке табл. 3, найдены по формуле (10) и соответ-
ствуют данным, опубликованным в работе [33].

Аналогичная ситуация наблюдается и для 
других типовых аппаратов, где максимум дисси-
пируемой энергии сосредоточен в зоне ввода га-
за – эрлифтных, тарельчатых, с механическими 
перемешивающими устройствами, с использо-
ванием эжекторов.

“Идеальный” газожидкостной реактор с равно-
мерно высоким распределением энергии по всему 
объему.

Схема “идеального” газожидкостного реак-
тора, в котором вводимая энергия распределена 
равномерно по всему объему, представлена на 
рис. 8б. 

“Идеальным” такой аппарат назван условно, 
поскольку высокий уровень вводимой энергии 
предполагает и высокий уровень массопереноса 
в нем, распределенный по всему объему.

В этом случае удельная мощность на единицу 
объема (Вт/м3), рассеиваемая в объеме всего ап-
парата, определяется соотношением:
	 NVtot1 = NVmax1 = εav1⋅ρ = εmax⋅ρ.	 (20)

Количество энергии, диссипируемой в актив-
ной зоне “идеального” реактора на единицу мас-
сы обрабатываемой среды (Дж/кг):
	 Etot1 = εav1⋅τres = εmax⋅τres = Emax1. 	 (21)

Это означает, что такой аппарат будет по-
треблять существенно больше энергии, чем 
“типовой” реактор (например, барботажный, 
эрлифтный или с механической мешалкой). 
Поскольку, как следует из значений IRE1 в 
табл. 3, основная часть энергии приходится 
на зону с максимальной диссипацией εmax по 
сравнению с барботажным аппаратом, увели-
чение потребляемой энергии для такого реак-
тора определяется увеличением среднего по 
объему аппарата значения Etot до уровня Emax 
(Etot = Emax), т.е. IRE1 = 1. Это означает, что об-
щий рост удельной энергии составит примерно 
7.9⋅104 раз по сравнению с барботажным аппа-
ратом. 

Таким образом, вместо значений в интервале 
2⋅10–3 – 8⋅10–3 Дж/кг, найденных для барботаж-
ного аппарата (значения Etot0 в табл. 3), в идеаль-
ном аппарате будет расходоваться порядка 140-
638 кДж/кг (значения Emax0 в табл. 3). При массе 
жидкости 7854 кг получим потребляемую энер-

Таблица 3. Результаты расчета параметров распределения энергии по объему для барботажной колонны при трех 
значениях скорости газа в отверстиях барботера

wbarb, м/с 15 20 25

Emax0, Дж/кг 138 327 638

Etot0, Дж/кг 1.75⋅10–3 4.13⋅10–3 8.05⋅10–3

IRE1 7.856⋅104 7.902⋅104 7.919⋅104

IRE2 7.716⋅106 1.829⋅107 3.572⋅107

ηЕ 0.990 0.996 0.998

kLa, c–1 1.98⋅10–3 2.45⋅10–3 2.90⋅10–3
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гию 1–5 МДж (порядка 0.3-1.4 кВт⋅ч) за один 
цикл τres движения газа по объему аппарата. 

Разумеется, такой высокий уровень затрат в 
пересчете на единицу получаемого продукта не-
приемлем для промышленного оборудования. 
В связи с этим возникает вопрос о синтезе аппа-
рата, обеспечивающего снижение затрат энергии 
на единицу получаемого продукта практически 
без снижения качества, т.е. достижения высоко-
го уровня массопереноса. 

Газожидкостные реакторы с улучшенными ха-
рактеристиками энергосбережения и повышенной 
эффективностью.

Одним из эффективных подходов к решению 
этой задачи, по нашему мнению, является ис-
пользование принципа дискретизации вводимой 
в аппарат энергии: вместо непрерывной дисси-
пации энергии с высоким уровнем (рис. 8б) со-
здать импульсный ввод энергии в потоке много-
фазной среды (рис. 9), с локализацией высокого 
уровня энергии εloc.max в небольших по объему зо-
нах, где будет происходить диссипация энергии, 
а в промежутках между ними поддерживать ми-
нимальный уровень затрат энергии εpas. 

Для процессов с формированием межфаз-
ной границы (системы жидкость-газ и жид-
кость-жидкость) наряду с распределением 
удельной скорости диссипации энергии по объ-
ему аппарата существенное влияние на процес-
сы диспергирования и массопереноса оказывает 
время пребывания дисперсной фазы (пузырей, 
капель) между активными зонами, которое мож-
но назвать временем “релаксации” τrel. Ниже по-

казано, что при периодическом (импульсном) 
воздействии на гетерогенную систему время ре-
лаксации τrel, т.е. время на коалесценцию пузы-
рей или капель, определяет время и расстояние 
между двумя контактными устройствами. Расчет 
этого времени определяется физико-химически-
ми свойствами сред, спецификой аппарата и ус-
ловиями воздействия на газожидкостную систе-
му и в задачу данной работы не входит.

На первый взгляд может показаться, что ус-
ловия, изображенные на рис. 9, воспроизводят-
ся в тарельчатых колонных аппаратах (рис. 6). 
В действительности в таких аппаратах гидроди-
намическая обстановка существенно лучше, чем 
в барботажном аппарате, поскольку на каждой 
тарелке происходит повторение процесса дис-
пергирования пузырей (зона εmax). Вместе с тем 
в силу того, что диссипируемая энергия пред-
ставляет долю от кинетической энергии вво-
димого газа, уровень εmax в барботажном аппа-
рате, как и в тарельчатом, довольно низок, что 
приводит к формированию крупных пузырей 
(d32 = 14–18 мм) с невысокой удельной поверх-
ностью (а = 27–34 м–1); то же относится и к kL. 
В  связи с этим ожидаемый эффект массообме-
на от замены барботажного аппарата на тарель-
чатый пропорционален числу тарелок и недо-
статочно значителен по абсолютной величине, 
с учетом низких значений kLa при барботаже.

Существенно лучше гидродинамическая 
обстановка в газлифтном петлевом колонном 
аппарате (рис. 7), поскольку качество дис-
пергирования пузырей определяется высо-

0

ε, Вт/кг Emax = εloc.max· τact 

Etot= εav2· τres << Emax 
εloc.max

εav2

τ, с

τact

τres

τrel τrelτact τactτrel

ε(τ)

εpas

Рис. 9. Характер зависимости удельной скорости диссипации энергии ε от времени пребывания в аппарате τ в аппарате 
с повторяющимися (импульсными) воздействиями на обрабатываемую среду. Зоны τact соответствует наиболее интенсивной 
локальной диссипации энергии εloc.max.
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кой кинетической энергией потока жидкости, 
подаваемого в блок эжектирования газа. Су-
щественным обстоятельством для данного ти-
па аппарата является интенсивная коалесцен-
ция пузырей в секциях 4 (зонах со свободным 
движением газожидкостного потока на рис. 7) 
между эжекторами, что требует более частого 
их расположения по длине аппарата. Кроме то-
го, рассредоточенный ввод жидкости по эжек-
торам приводит к скачкообразному измене-
нию приведенной скорости потока в секциях 4 
за каждым эжектором, а значит и к изменению 
условий дробления пузырей и массообмена по 
секциям 4. Возможным решением здесь явля-
ется ступенчатое увеличение поперечного сече-
ния аппарата в каждой последующей секции, но 

чрезмерный рост диаметра аппарата приведет к 
неравномерности распределения фаз по попе-
речному сечению.

По нашему мнению, одним из доступных ре-
шений задачи интенсификации массообмена 
является использование пульсационного аппа-
рата проточного типа (ПАПТ) в системах жид-
кость-газ [34] и жидкость-жидкость [35]. В част-
ности, продемонстрирован эффект удвоения 
удельной поверхности контакта фаз в эмульсии 
при вводе в нее небольшого количества инертно-
го газа [36].

На рис. 10 представлена схема пульсационно-
го аппарата проточного типа. Аппарат состоит из 
питающей емкости 1, патрубков подачи исход-
ных компонентов 2, 3 и 4, насоса 5, трубы с пере-

 

твердые частицы  (или жидкость)  

жидкость  

готовый продукт  

газ  

1 

7 

4 газ  

14 

13 

12 11 10 
9 

8 

6 

5 

3 

4 

2 

Рис. 10. Схема пульсационного аппарата проточного типа [34, 35]. 
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менным сечением 6, которая, в свою очередь, со-
стоит из последовательно соединенных участков 
7 с периодически изменяющимся поперечным 
сечением, включающих несколько элементов 
8 типа трубы Вентури, и чередующихся с ними 
участков 9 с постоянным поперечным сечени-
ем. К насосу 5 может быть параллельно подклю-
чено несколько труб 6. Элементы 8 типа трубы 
Вентури состоят из конфузора 10, горловины 11 
и диффузора 12. Предпочтительными являются 
углы раскрытия конфузоров 10 в пределах от 10 
до 40°, а диффузоров 12 — от 4 до 20°. Конец тру-
бы 6 подключен к сборнику 13 готового продук-
та, снабженного сливным патрубком 14.

Пульсационный аппарат проточного типа 
обеспечивает периодический ввод энергии по 
схеме, показанной на рис. 9.

Как следует из графиков, представленных на 
рис. 11–13, благодаря импульсному вводу энер-
гии в пульсационный аппарат проточного типа 
удается достичь следующих результатов:

сконцентрировать энергию в малом объеме 
горловин, т.е. обеспечить значения до ~ 1 кВт/кг 

(на порядок выше, чем в статических смесителях 
Lightnin, и на два порядка выше, чем в аппаратах 
с мешалками, см. рис. 11 и рис. 13);

создать развитую межфазную поверхность 
с  d32 ≈ 0.55 мм, при этом удельная поверхность 
а = 6φ/d32 = 654 м–1 (при φ = 6%), т.е. почти на 
порядок выше, чем в аппаратах с мешалками и 
в ~3 раза выше, чем в статических смесителях 
Lightnin (где средний размер пузырей составлял 
1.5 мм), см. рис. 11 и рис. 13;

достичь значения объемного коэффициента 
массоотдачи kLa в 3–12 раз выше, чем в статических 
смесителях Lightnin (см. линии 1–3 и 4 на рис. 12). 

При этом в пульсационном аппарате проточ-
ного типа диспергирование повторяется в каж
дом из элементов (редиспергирование), реали-
зуется периодический процесс для экономии 
энергии.

ЗАКЛЮЧЕНИЕ
В данной работе проанализировано влия-

ние способа распределения вводимой в аппарат 

0 1-1
-3.5

-3.0

5 4
верхний предел по ε 
для мешалок

log(d32   , м)

log(ε, Вт/кг)

3
6

9
7 8

1

2

-2.5

-2.0

2 3
Рис. 11. Зависимости саутеровского диаметра пузырьков (d32, м) от удельной скорости диссипации энергии (ε, Вт/кг) для 
пульсационного аппарата проточного типа (1 – 8-я секция, 2 – в среднем по ПАПТ) [35], аппарата с турбинной мешалкой 
(3–6), статических смесителей Lightnin (7–9) [33], 3 – данные Laakkonen  и др. [37], 4 – данные Calderbank [32], 5 – кор-
реляция Heyouni при φ = 6% [33]; 6 – данные Alves et al. [38] для коалесцирующих систем; 7–9 – Структуры Lightnin 1–3 
соответственно [33].
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Рис. 12. Зависимость объемного коэффициента массоотдачи от удельной скорости диссипации энергии (ε, Вт/кг): линии 
1–3 – в аппарате со статическими смесителями Lightnin (структуры 1–3 соответственно) и в пульсационном аппарате про-
точного типа (линия 4) при φ = 6%.

Рис. 13. Зависимость объемного коэффициента массоотдачи kLa (1/с) от средней удельной скорости диссипации энергии ε 
(Вт/кг) для газожидкостных реакторов: барботажные колонны (1), аппараты с мешалками (2), статические смесители (3) и 
ПАПТ (4) (области 1–3 построены по данным [33], область 4 – по данным [35]).



ТЕОРЕТИЧЕСКИЕ ОСНОВЫ ХИМИЧЕСКОЙ ТЕХНОЛОГИИ      том 58       № 6       2024

энергии на показатели эффективности его рабо-
ты. Для удобства анализа эффективности аппа-
ратов введены несколько критериев: доля объема 
активной зоны  γact, два индекса неравномерно-
сти распределения энергии – IRE1 и IRE2, доля 
энергозатрат в активной зоне аппарата в общих 
затратах энергии в аппарате ηЕ. 

Анализ указанных показателей продемон-
стрировал, что в барботажной колонне уровень 
затрат энергии в основном объеме крайне низ-
кий (почти на 5 порядков ниже затрат энергии в 
зоне барботера), т.е. значительная часть объема 
аппарата (более 99.99 %) не используется для со-
вершения полезной работы, а процессы массо-
переноса в ней существенно замедляются. Рас-
четные значения коэффициента массоотдачи 
составили  kLa ~2-3⋅10–3 c–1. 

Результаты расчета kLa согласуются с данны-
ми, опубликованными в работе [33]. 

Анализ  “идеального” газожидкостного реак-
тора, в котором вводимая энергия распределена 
равномерно по всему объему (рис. 8б), показал 
чрезмерный уровень затрат энергии  – общий 
рост удельной энергии составил до ~105 раз по 
сравнению с барботажным аппаратом. При мас-
се жидкости 7854 кг потребляемая энергия со-
ставляет 1–5 МДж (порядка 0.3–1.4 кВт⋅ч) за 
один цикл движения газа по объему аппарата.

В качестве альтернативы предлагается ис-
пользовать газожидкостные реакторы с дис-
кретным вводом энергии, к примеру, реактор, 
изображенный на рис. 7, которому присущи два 
недостатка: накопление газа по длине аппара-
та, интенсивная коалесценция пузырей в зонах 
между эжекторами. 

Одним из наиболее перспективных для си-
стем жидкость-жидкость и жидкость-газ, по 
мнению автора, является пульсационный аппа-
рат проточного типа (рис. 10). 

В этом аппарате осуществляется многократ-
ный, повторяющийся импульсный ввод энергии 
в двухфазную систему в зоне горловин (удельная 
скорость диссипации энергии в этой зоне может 
достигать около 1 кВт/кг). Периодическая дис-
сипация энергии приводит к снижению общих 
энергозатрат (по сравнению с “идеальным” ап-
паратом с равномерным распределением энер-
гии). 

Как следует из рис. 11–12, применение ПАПТ 
позволяет более тонко диспергировать пузыри, 
поддерживать развитую удельную поверхность 
контакта фаз во всем объеме аппарата [35], а так-
же увеличить объемный коэффициент массоот-
дачи от 3 до 12 раз по сравнению со статически-
ми смесителями типа Lightnin.

Исследование выполнено при частичной фи-
нансовой поддержке Министерства науки и выс-
шего образования Республики Казахстан. Номер 
гранта BR18574143 “Разработка и внедрение тех-
нологии очистки подземных вод и обеспечение 
населения и животных аграрного предприятия 
питьевой водой”.

Автор заявляет об отсутствии конфликта ин-
тересов.

ОБОЗНАЧЕНИЯ
а 	 удельная поверхность контакта фаз, 1/м;
DL 	 коэффициент диффузии в жидкости, м2/с;
Emax 	 удельное количество энергии, диссипируе-

мой в активной зоне, Дж/кг;
Epas 	 удельное количество энергии, диссипируе-

мой в пассивной зоне, Дж/кг;
Etot 	 удельное количество энергии, диссипируе-

мой в среднем по объему реактора, Дж/кг;
IRE1, IRE2 	коэффициенты неравномерности рас-

пределения энергии по объему аппарата 
(irregularity coefficient);

kL 	 коэффициент массоотдачи поверхност-
ный, м/с;

kLa 	 коэффициент массоотдачи объемный, 1/с;
S 	 поверхность контакта фаз, м2;
Vact 	 объем активной зоны, м3;
Vpas 	 объем пассивной зоны, м3;
Vapp 	 объем аппарата, м3;
wbarb 	 скорость газа в отверстиях барботера, м/с;
γact 	 доля объема активной зоны, γact = Vact/Vtot;
γpas 	 доля объема пассивной зоны, γpas = Vpas/Vtot;
εloc.max	 локальное (максимальное) значение 

удельной скорости диссипации энергии в 
активной зоне, Вт/кг; 

εav 	 среднее значение удельной скорости дис-
сипации энергии в аппарате, Вт/кг;

ηЕ 	 условный энергетический КПД аппарата;
µ 	 коэффициент вязкости динамический, 

Па⋅с;
ρ 	 плотность, кг/м3;
σ 	 поверхностное натяжение, Н/м;
φ 	 объемная доля газа (газосодержание);
τact 	 время пребывания в активной зоне, с;
τmix 	 время смешения, с;
τproc 	 продолжительность процесса, с;
τres 	 время пребывания, с.

ИНДЕКСЫ
0 	 аппарат “базового” уровня, для сравнения;
act 	 активная зона;
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av 	 среднее значение;
i 	 номер зоны (на рис. 3);
loc 	 локальное значение;
L 	 жидкость;
max 	 максимальное значение;
pas 	 пассивная зона;
tot 	 общее значение, рассчитанное по объему аппа-

рата. 
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