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РЕАКТОРНАЯ СИСТЕМА ПЕРЕРАБОТКИ ТВЕРДЫХ БЫТОВЫХ
ОТХОДОВ НА ОСНОВЕ МЕТОДА СУХОГО
ВЫСОКОТЕМПЕРАТУРНОГО ПИРОЛИЗА И ОСОБЕННОСТИ
ПРОТЕКАНИЯ ПРОЦЕССА В ГАЗИФИКАТОРЕ

Проведені теоретичні й експериментальні дослідження процесу сухого високотемпературного піро-
лізу твердих побутових відходів, розроблені реакторна схема процесу, реактор-газифікатор неізоте-
рмічного типу, що забезпечує протікання процесу у дві стадії при 1100 ºС та 1700 ºС. Створена дос-
лідна установка й доведена ефективність її роботи.

Theoretical and experimental researches of process of dry high temperature burning of hard domestic
wastes are conducted, the reactor chart of process, reactor-gasification of unisothermal type, providing
flowing of process in two stages at 1100 ºC and 1700 ºС, are developed. The pilot plant is created and effi-
ciency of its work is proved.

Введение. Определяющей особенностью формирования экологической
обстановки в регионах Украины является наличие большого количества нако-
пленных за многие годы твердых бытовых отходов. В связи с этим требуется
неотложное решение проблемы отходов при обеспечении наиболее экономи-
чески и экологически эффективной их переработки и использования с получе-
нием полезной продукции. Ежегодно в населенных пунктах нашей страны на-
капливается более 50 млн. м3 твердых бытовых отходов, в том числе на терри-
тории Харьковской области – более 1,6 млн. м3, на территории Черновицкой
области – около 0,6 млн. м3. Из общего объема ТБО 28 млн. м3 составляют ор-
ганические отходы и 8…9 млн. м3 пластиковая упаковка, стекло, бумага, ме-
таллы, остальное – строительный мусор и т.п. До недавнего времени самыми
привычными способами решения проблемы увеличивающегося из года в год
количества бытовых отходов было депонирование и сжигание. Однако оба эти
способа не являются экологически безопасными, так как они связаны с нане-
сением ущерба окружающей среде. Так, в случае депонирования мусора, про-
блема заключается, в первую очередь в том, что количество свалок на сего-
дняшний день и так значительно (на территории Украины их насчитывается
порядка 1000), а объем отходов продолжает расти. Кроме того, при нераздель-
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ном депонировании мусора могут происходить различные реакции между
смешанными отходами с выделением в атмосферу или грунт вредных для ок-
ружающей среды и здоровья человека веществ. Сжигание также не является
экологически разумным способом. Сжигание несколько сокращает горы мусо-
ра, но в то же время приводит к выбросам диоксинов и увеличивает концен-
трацию токсичных веществ в оставшемся мусоре, который становится еще бо-
лее опасным.

С позиций экологической безопасности наиболее приемлемым методом
утилизации твердых бытовых отходов является среднетемпературный и высо-
котемпературный сухой пиролиз, то есть процесс термического разложения
отходов без доступа кислорода [1  3].

Однако мусороперерабатывающие установки на основе процесса сухого
пиролиза до настоящего времени практически не разработаны. Имеются све-
дения о создании экспериментальной установки на основе сухого высокотем-
пературного пиролиза именами Петровской Академии наук и искусств России
[4, 5]. На основании приведенной в [4, 5] информации невозможно разработать
реакторную схему процесса и конструкцию реактора (газогенератора). Поэто-
му разработка реакторной схемы процесса и создание работоспособной конст-
рукции реактора является весьма актуальной задачей. В данном сообщении на
основе ранее проведенных нами экспериментальных исследований [1] и ис-
точников [4, 5] представлена реакторная схема установки и исследованы осо-
бенности протекания процесса в реакторе при его эксплуатации.

Реакторная схема высокотемпературного пиролиза твердых бытовых
отходов и методы контроля за процессом при ее эксплуатации.

В табл. 1 приведены усредненные данные по типичным бытовым отходам.
В табл. 2 приведен морфологический и фракционный состав твердых бытовых
отходов, характерный для крупных городов Украины.

Технология мусоропереработки состоит из процессов подготовки мусора
(сортировка, сепарация, измельчение, сушка), собственно переработки (высо-
котемпературный пиролиз) и процессов изъятия и утилизации продуктов му-
соропереработки [6]. Поэтому реакторная схема переработки ТБО должна
включать в себя как стандартные устройства, уже освоенные в различных от-
раслях промышленности и применяемые на современных мусоросжигатель-
ных заводах, так и специальное технологическое оборудование для проведения
высокотемпературного пиролиза, изъятия продуктов мусоропереработки, по-
лучения энергии и утилизации выделяемого тепла.
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Таблица 1
Химический состав ТБО

Наименование
компонентов

ТБО

Содер-
жание

по
массе,

%

Элементарный состав, % Выход
лету-

чих на
сух.

массу,
%

Теплота
сгора-

ния
QP

h

C H O N S Cl
Золь-
ность

A

Влаж-
ность

W

Бумага 40 11,1 1,5 11,2 0,1 0,08 0,02 6,0 10 31,6 910
Пищевые
отходы

32 4,1 0,6 2,6 0,3 – – 1,4 23 20,8 280

Текстиль 4,5 1,8 0,2 1,0 0,2 – – 0,4 0,9 3,8 170
Древесина 3 1,3 0,1 1,0 – – – – 0,6 2,0 100

Пластмассы 3 1,8 0,2 0,5 – – – 0,3 0,2 2,4 170
Кожа, резина 2 1,3 0,1 0,3 – – – 0,2 0,1 1,0 120

Кости 2 0,3 – 0,3 – – – 1,0 0,4 0,7 20
Металл 6 – – – – – – 6 – – –
Стекло 5 – – – – – – 5 – – –
Камни 2,5 – – – – – – 2,5 – – –

ИТОГО 100 21,7 2,7 16,9 0,6 0,08 0,02 22,8 35,2 62,3 1770

Подготовка ТБО к переработке в газогенераторе высокотемпературного
сухого пиролиза. Согласно [1, 7, 8] ТБО перед подачей в реактор пиролиза
подвергается сортировке на сортировочной линии, самая простая конструкция
которой приведена, например в [9]. При этом отбирается примерно половина
бумаги (макулатура), содержащейся в ТБО, половина текстиля, около 80 %
пластических масс, около 90 % металлов, 50 % кожи, 95 % стекла. После сор-
тировочной линии мусор классифицируется на классификаторах барабанного
типа [10], где разделяется на две фракции: более 150 мм и менее 150 мм.
Фракция более 150 мм практически содержит дерево, металлы, кости, пласт-
массу, часть текстиля, камни и вместе с аналогичными фракциями после сор-
тировочной линии идет на утилизацию по известным технологическим про-
цессам [11].

Фракция менее 150 мм, как следует из таблиц 1, 2, состоит в основном из
пищевых отходов, бумаги, имеются примеси пластмасс, костей и отсева менее
15 мм. Эта фракция содержит органические соединения (горючую фракцию) в
пределах 70 – 85 %, влажность фракции составляет ~ 40 – 45 %. Как показано в
наших работах [1, 7], в полученную фракцию менее 150 мм целесообразно
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ввести катализатор (промотор) К2СО3 в количестве 5…10 % от сухой массы,
подвергнуть массу гомогенизации и активации в двушнековых смесителях и
сбрикетировать в гранулы-брикеты. Также подготовка отходов позволит эф-
фективно использовать вторсырье из ТБО и обеспечить стабильную и надеж-
ную дозировку части мусора, подвергаемого пиролизу в газогенераторе. Таким
образом, технологический процесс подготовки ТБО к переработке в газогене-
раторе имеет следующую аппаратурно-технологическую схему, которая пред-
ставлена на рис. 1.

Таблица 2
Морфологический и фракционный состав ТБО

Состав
Размер фракций, мм

более 250 250…150 150…100 100…50 менее 50
Бумага

Пищевые
отходы
Дерево
Металл

Текстиль
Кости
Стекло

Кожа, рези-
на

Камни
Пластмасса

Прочее
Отсев (менее

15 мм)

3…8

–
0,5…1

–
0,2…1,3

–
–
–
–

0…0,2
–

–

9…11

0…1
0…0,5
0…1

1…1,5
–

0…0,3
0…1

–
0,3…0,8
0…0,5

–

9…11

2…10
0…0,5
0,5…1
0,5…1

–
0,3…1
0,5…2
0,2…1

0,2…0,5
0…0,3

–

7…9

7…13
0,5…1

0,8…1,6
0,3…1,8
0,3…0,5

1…2
0,5…1,5
0,5…1,5
0,2…0,5
0…0,4

–

2…5

17…22
0…0,5

0,3…0,5
0…0,6

0,5…0,9
1,5…3
0…0,3
0,5…2

0,2…0,5
0…1

7…10

Всего 4…10 11…15 18…22 20…30 30…40

Основой технологической схемы, приведенной на рис. 1, является реактор
для проведения сухого пиролиза. Обычно для газификации биомассы или угля
используются реакторы типа шахтных печей для кускового материала или ре-
акторы с кипящим слоем, также представляющие собой шахтную печь с кони-
ческим днищем, по окружности которого расположены винтовые конвейеры
для подачи дисперсного топлива [12]. При этом под колосниковую решетку
подается дутье при повышенном давлении. Эти реакторы предназначены в ос-
новном для окислительного пиролиза. Согласно исследованиям, проведенных
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(1) Магнитная сепарация

Fe- 3% - 97%
(2) Выделение текстильных компонентов,
макулатуры, пластмасс (от 100% после (1))

- 70% - 30%
Вторсырье
Переработка
по известным
технологиям

(3) Грохочение (от 100% после (2))

>150 мм <150 мм66-68% 22-24%

(6) Выделение древесины (от 100% после (3))

80-85%

(7) Дробление

Древесина
15-20% вторсырье(4) Магнитная

сепарация (от 100% после (3))

Fe3-4% 96-97%

на пере

работку

В дорожное строи-
тельство, покрыва-
ющий материал на
свалках

(5) Электродинамическая
сепарация, двухстадийная
 (от 100% после (4))1%

Al
втор-
сырье

99%

 (8) Смешивание
      и экструзионное
      прессование и
      брикетирование

катализатор

К2СО3

(9) Сушка ТБО

 (10) Высокотемпера-
        турный сухой
         пиролиз

(11) Свободно
        отпускаемый
        газ потребителю

(13) Отходящие
         газы на
         просушку
         ТБО (9)

(12) Газотурбинный
        двигатель

Электроэнергия
Дросселирование
в атмосферу

Рис. 1. Технологическая схема комплексной безотходной переработки ТБО
с извлечением вторсырья
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нами [1], и данных в работах [4, 5] высокотемпературный сухой пиролиз целе-
сообразно проводить ступенчато в две стадии при 600 – 1200 ºС и 1500 –
1750 ºС, при этом в качестве реакционных газов используются газы, получен-
ные на первом этапе, смешанные с водяным паром и подогретые до 1300 ºС.
Следовательно, конструкция газогенератора должна обеспечивать аллотерми-
ческий разогрев газов с последующим автотермическим процессом пиролиза.

Конструкция такого газификатора неизвестна в литературе. Для создания
реактора необходимы сведения о преимущественном механизме процесса и
методика балансовых расчетов процесса.

Термодинамическая оценка механизма процесса высокотемпературного
сухого пиролиза и методика балансовых расчетов. По данным работ [1, 13] в
результате сухого пиролиза при 900-1050ºС в состав пиролизного газа входят
следующие компоненты, %: СnHm – 2,5, CH4 – 26, CO2 – 2, CO – 7, H2 – 59, O2 –
0,5, N2 – 3. Очевидно, что в данной реагирующей системе протекает большое
количество химических реакций. Для описания всех изменений, происходящих
в этой системе, необходимо знать набор независимых химических реакций,
определяющих поведение системы. По Арису [14] число стехиометрически не-
зависимых реакций S равно разности между числом реагентов N и числом не-
зависимых элементарных балансов Е:

S = N – Е (1)

Каждый из таких наборов стехиометрически независимых реакций позво-
ляет описать все изменения в системе, полезен при расчете теплового баланса
и баланса свободной энергии и позволяет определять глобальное равновесие в
системе. При этом набор стехиометрически независимых реакций является не-
существенным.

Используя методику, приведенную в работе [15], был проведен анализ га-
зификации ТБО в присутствии паров воды. В соответствие со вторым законом
термодинамики требуется, чтобы по всем возможным направлениям реакций
(траекториям) выполнялось неравенство:

  
 

R

L

N

J
jiji

1 1
0 (2)

Если реакции являются кинетически независимыми, то это условие долж-
но выполняться для каждой реакции отдельно:
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 


N

J
jiji

1
0 (3)

В (2), (3) ξi – относительная величина конверсии (степень завершенности
реакции i); νij – стехиометрический коэффициент компонента Аj в j-той реак-
ции, R – число химических реакций, μj – молярный химический потенциал для
компонента Aj.

Согласно [15] целью анализа является определение достаточного набора
химических реакций, с помощью которых можно построить и анализировать
кинетику многокомпонентных реагирующих систем. Для этой цели необходи-
мо задать все наблюдаемые траектории (множество составов в результате ре-
акций) в пространстве составов. Эти траектории должны иметь различные на-
чальные составы и идеально покрывать все пространство составов в интере-
суемом диапазоне изменения температур и давлений. При этом должны вы-
полняться следующие условия. Первое – каждый экспериментально наблю-
даемый состав должен достигаться, исходя из начальных условий, с помощью
заданного множества реакций. Второе – в каждой точке должно выполняться
условие (3). Для описания динамики многокомпонентной системы необходимо
определить такое достаточное множество, чтобы выполнялось равенство:

 


N

J
jij A

1
0 (i = 1 … R) (4)

и подогнать выражение для скоростей реакций к экспериментально наблюдае-
мым траекториям. Заданное множество считается достаточным, если эта про-
цедура может быть проведена для всех точек траектории.

Согласно [1, 4, 5] в исследуемой нами системе при температурах 600-
1100ºС и давлении парогазовой смеси происходит полное разложение всей ор-
ганической массы на предельные и непредельные углеводороды, а в диапазоне
1200-1600ºС оставшийся углерод (кокс) подвергается паровой газификации.
При этом считается, что лимитирующей стадией является пиролиз углерода,
поскольку предыдущие стадии практически являются стадиями сухой пере-
гонки летучих веществ, смол и не лимитируются химическими реакциями. По-
этому в дальнейшем практически рассматривается газификация углерода в
присутствии паров воды и катализатора К2СО3.
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Анализируемая система состоит из пяти компонентов, трех элементов,
продуктами реакции являются водород, оксид и диоксид углерода, а также ме-
тан. Образование последнего при температурах выше 1200ºС не учитываем.

Таким образом, для описания поведения системы в двумерном простран-
стве достаточно двух стехиометрических независимых реакций. Выход водо-
рода здесь равен конверсии водяного пара и может быть определен из тре-
угольной диаграммы составов (рис. 2). Обычно считают, что при газификации
углерода протекают следующие реакции:

С + Н2О ↔СО + Н2 (5)

СО + Н2О ↔СО2 + Н2 (6)

С + СО2 ↔2СО (7)

Для данного анализа используем другую кинетически независимую реак-
цию вида:

С + 2Н2О ↔СО2 + 2Н2 (8)

Если целевым продуктом считается чистый водород, то желаемой общей
реакцией является реакция (8), – рис. 2. Сама по себе реакция (8) в практиче-
ских условиях не протекает. Но можно достичь желаемого конечного резуль-
тата (почти чистый водород), если вначале проводить процесс при высокой
температуре, близко подходя к глобальному равновесию, а затем постепенно
охлаждать газообразный продукт, заставляя его реагировать с водяным паром,
– реакция (6). В неизотермическом реакторе может происходить почти полная
конверсия водяного пара, при которой образуется СО2 + Н2, несмотря на то,
что скорость реакции может быть очень низкой. В одноступенчатом изотерми-
ческом реакторе этого может и не быть, хотя реакция (8) может быть домини-
рующей.

Таким образом, двухстадийное проведение процесса (при различных тем-
пературных режимах) является обычным технологическим приемом, позво-
ляющим обойти ограничения, обусловленные характером кинетики реаги-
рующей системы. Конечный состав, достигаемый при таком неизотермиче-
ском процессе, не получается в любом изотермическом реакторе, где промоти-
руются только реакции 5, 6, 7. Преимущества двухступенчатой схемы ведения
процесса обусловлены тем, что реакция (5) эндотермическая, а реакция (6) эк-



11

зотермическая. При высоких температурах конверсия водяного пара (реакция
5) высока, но равновесная смесь содержит большое количество оксида углеро-
да, если реакция (6) далека от равновесия. Когда температуру вновь понижают,
это приводит к составу, который не достигается в случае низких начальных
температур. Исходя из этого нового начального состава, может быть получен
высокий выход водорода. Набор реакций 5, 6, 7 является достаточным для ап-
проксимации экспериментальных данных, независимо от того, реальны или
нет рассматриваемые реакции. Так, реакции 6, 7 могут быть реализованы от-
дельно, реакция (5) отдельно никогда не протекает, а реакция (6) протекает
всегда.

Рис. 2. Допустимая область составов реагирующей смеси процесса газификации
углерода; температура процесса 1200 К, давление 10 атм, (– – –) – допустимая область
составов, получающаяся с использованием набора из трех реакций, (–––) – допустимая

область составов, получающаяся с использованием набора из 4 реакций.

Далее рассмотрим варианты траекторий при аппроксимации процесса при
неизотермических режимах и при различных температурах. Известно, что если
газификация углерода в присутствии водяного пара осуществляется ниже
1050ºС, то в системе образуется метан:

СО + 3Н2 ↔ СН4 + Н2О, (9)
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что приводит к суммарной реакции вида:

2С + 2 Н2О ↔ СН4 + СО2 (10)

Задачей оптимизации зачастую становится максимизация выхода метана в
зоне газификации. Тепловой эффект реакции (10) мал, в то время как реакция
(5) сильно эндотермическая, а реакция (9) высоко экзотермическая. Количест-
во тепла, необходимого для осуществления процесса, уменьшается, когда обе
реакции протекают одновременно. Следовательно, целесообразно иметь ката-
лизатор, который промотирует реакцию (10). При низких температурах смесь
содержит в основном СН4 и СО2. Если используется такой катализатор, кото-
рый промотирует все реакции, то это приводит к образованию СН4 и СО2 при
низких температурах и к тому, что механизмы каталитического процесса ока-
зывают незначительное влияние на достигаемое пространство составов. Коли-
чества СО и Н2 в равновесных смесях при низких температурах малы и, следо-
вательно, все траектории близки к траектории, соответствующей уравнению
(3). Рассматриваемая реагирующая система содержит 6 компонентов, ей отве-
чает три элементарных баланса и три независимых стехиометрических реак-
ции. Однако если принять, что конверсия углерода при этих температурах в
реакторе не полная, то для описания системы достаточно два элементарных
баланса или две треугольные диаграммы составов.

Рис. 3. Кинетическая траектория каталитической газификации угля в присутствии
водяного пара, катализатор К2СО3, Т = 700ºС, Р = 10 атм, –––– эксперимент.
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Согласно данным, приведенным на рис. 3, необходимо решить задачу оп-
ределения минимального набора реакций, согласующихся с экспериментом,
путем записи различных наборов траекторий и проверки их соответствия ус-
ловию (3). Ряд таких наборов приведен ниже.

Набор А Набор В

С + Н2О ↔СО + Н2 С + Н2О ↔СО + Н2

СО + Н2О ↔СО2 + Н2 СО + Н2О ↔СО2 + Н2

СО + 3Н2 ↔ СН4 + Н2О                                 С + 2Н2 ↔ СН4

Набор С Набор D

СО + Н2О ↔СО2 + Н2 2С + 2Н2О ↔ СН4 + СО2

СО + 3Н2 ↔ СН4 + Н2О                                 СО + Н2О ↔СО2 + Н2

С + 2Н2 ↔ СН4 СО + 3Н2 ↔ СН4 + Н2О

Набор Е Набор F

3С + 2Н2О ↔ СН4 + 2СО                               2С + 2Н2О ↔ СН4 + СО2

СН4 + Н2О ↔ СО + 3Н 2 СО + Н2О ↔СО2 + Н2

СО + Н2О ↔СО2 + Н2 СО + 3Н2 ↔ СН4 + Н2О

Экспериментальные траектории (рис. 3) соответствуют механизмам А и
В, в которые включена первичная реакция газификации (5) и не соответствуют
механизмам D и Е, где этой реакции нет. Данные также соответствуют меха-
низму F, который содержит обе реакции газификации. С точки зрения аппрок-
симации кинетики наиболее предпочтительным является механизм С, в кото-
рый включены все реакции, входящие в механизмы А и В. Механизмы D и Е
отличны, поскольку позволяют получить максимальный выход метана в усло-
виях низкого суммарного теплового эффекта реакции. Возможно, что основ-
ные реакции механизмов D и Е протекают кинетически независимо. Данные на
рис. 3 не могут быть использованы для проверки этого. Однако реакции необ-
ходимо учитывать, чтобы объяснить полученные результаты. Несогласован-
ность эксперимента с механизмом D можно объяснить тем фактом, что реак-
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ция (10) не является доминирующей и протекает медленно по сравнению с ре-
акцией (5). Что касается катализатора, то очевидно (рис. 3), что он промотиру-
ет реакцию (10) или (6) в механизме Е. В начале катализатор может обеспечить
большой выход метана, но если экспериментальная траектория согласуется с
механизмом D и Е, то это будет свидетельствовать, что механизм реакции дру-
гой, чем на катализаторе К2СО3. Гипотетически траектория, изображенная на
рис. 3, демонстрирует согласованность с механизмом D. Таким образом, ре-
зультаты анализа свидетельствуют о необходимости двухстадийного проведе-
ния процесса при различных температурах (неизотермический режим), объяс-
няют различные составы газа после газификатора и открывают пути управле-
ния механизмом процесса.

При рассмотрении большинства практических задач раздельный расчет по
каждому элементу органической массы топлива, а затем суммирование мате-
риальных и тепловых потоков представляет определенные трудности. Более
эффективным представляется подход, заключающийся в получении условной
формулы топлива и в расчете на один атом углерода и последующим опериро-
ванием с условным молем [16]. Условная формула ТБО с органической частью
и присоединенной к ней массой золы и влаги имеет вид: СНВОКSСNA (1+AУ) +
h H2O. Эта формула, например, согласуется с условной формулой биомассы,
получаемой при очистке сточных вод (осадки сточных вод) [17], а также углей
различной стадии метаморфизма, в том числе и гумусовых [18], что близко к
ТБО. В вышеприведенной условной формуле В, К, С, А – количество атомов
водорода, кислорода, серы, азота в органической массе топлива, приходящейся
на 1 атом углерода; АУ – условная зольность, определяемая как отношение
массы золы к массе органических элементов топлива, h – количество молей
воды, приходящейся на 1 атом углерода.

Следуя этому подходу, рассмотрим балансовые соотношения двухстадий-
ного процесса, заключающегося в том, что на первой стадии пиролиз отходов
осуществляется подачей в активную зону реакционноспособного газа пироли-
за, нагретого до 1200  1300 ºС, с дозируемым количеством водяного пара с
тем, чтобы обеспечить протекание эндотермических реакций (5) с приемлемой
скоростью. На второй стадии осуществляется прямой процесс пиролиза за счет
подачи реакционноспособного газа, подогретого до температуры 1750 ºС с до-
зируемым количеством пара. На этой стадии весь углерод превращается по ре-
акциям (5, 6, 7) в соответствующие продукты. На обеих стадиях газифици-
рующий агент (ГА), является газообразным продуктом газификации (ПГ), кок-
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совый остаток (КО) содержит основные элементы горючей массы углерода
(ГУ). Следуя изложенному подходу, все потоки будем условно обозначать
формулой вещества, независимо от того, является ли этот поток каким-то еди-
ным веществом или это в действительности смесь нескольких веществ. Пре-
небрегая для упрощения серой, запишем материальный баланс первой стадии:

СНВОКNA + mЭТ + βΖ1СНВ’ОК’NA’ + mЭP = x СНВ1ОК1NA1 + x1 CO +
+x2 CO2 + +BgH2 + AgN2 + KgO2 + hgH2O + (γ+1)AУMГУ (11)

Здесь СНВОКNA, СНВ’ОК’NA’, СНВ1ОК1NA1 – условные формулы ГУ, ГА и
КО; mЭТ = AУMГУ, mЭP = γ mЭТ – масса золы, содержащейся в исходном топли-

ве; MГУ = 


m

i
ii M

1
 – условная молекулярная масса ГУ; Ζ1 – количество услов-

ных молей ГА, приходящийся на один моль ГУ при стехиометрическом их
соотношении по реакциям газификации, то есть до СО и Н2; β – коэффициент
расхода (избытка) ГА; х, х1, х2 – количества углерода ГУ и ГА, перешедшее в
кокс, окись и двуокись; Bg Kg Ag – количества водорода, кислорода и азота, пе-
решедших в газовую фазу в молекулярном виде; hg – количество водорода, пе-
решедшего в газовую фазу в виде водяного пара. Из условия сохранения веще-
ства можно записать следующие равенства:

С → 1 + β Ζ1 = х + х1 + х2 (12)

Н → В + β ΖВ’ = x B1 + 2 (hg + Bg) (13)

O → K + β Ζ1 k’ = x k1 + х1 +2 х2 + hg + 2 Kg (14)

N → A + β Ζ1 a’ = 2 ag + x a1 (15)

При стехиометрических условиях, когда β = 1, х = х2 = hg = Kg = 0 и, со-
гласно равенству (12), х1 = 1 + Ζ1, из выражения (14) находим:

1'
1

1 



k

k
(16)

При известном из термодинамического расчета составе газа (см. диаграм-
мы, рис. 2, 3) определяется х1 , х2 , Bg , hg , Kg и ag . Далее находятся из (12) до-
ли углерода х , из (13) – водорода B1 , из (14) – кислорода k1, содержа-
щиеся в связанном состоянии в КО.
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Материальный баланс второй стадии запишется следующим образом:

СНА1НК1NA1 + mЭТ + β Ζ1 СНB’OK’NA’ + n H2O =
= CO2 + 2 H2 + l N2 + AУ1MГУ1 (17)

Тепловой баланс обеих стадий записывается:

  12
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2
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2
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2
2

2
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(18)

  2
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(19)

В этих уравнениях Т0 – начальная температура, Т1 – температура за пер-
вой ступенью, Т2 – за второй; Jij – соответствующие энтальпии простых ве-
ществ. Для достаточно точного сведения балансов необходимо знать количе-
ство реагирующего ГА.

Если в рециркуляции участвует чистый ГА без золы, то можно считать,
что на один моль ГУ в КО содержится золы:

тЭК = тЭТ = АУ МГУ (20)

Откуда   С

ГУУ

ОНС

ГУУ
УК хМ

МА
КММВМх

МАА 



1

(21)

где МС, МН, МО – массовая доля углерода, водорода и кислорода соответ-
ственно.

    
С

ГУК
Г

УК

У

С

ГУК
Г

М
МРV

А
А

М
МVх 1155,0155,01  (22)

где VГ
К – выход летучих газов из коксового остатка, Р1 – относительная

убыль органической массы ТБО в процессе.
Таким образом, базируясь на методологическом подходе [16], разработа-
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на методика балансовых расчетов процесса сухого высокотемпературного пи-
ролиза ТБО.

Основываясь на вышерассмотренных теоретических и эксперименталь-
ных данных, можно представить принципиальную конструкцию нового двух-
ступенчатого газификатора.

Конструкция газогенератора пиролизного типа. На рис. 4 приведена
принципиальная конструкция газогенератора. Газогенератор включает сило-
вой корпус 7, расходный бункер ТБО 5, профилированные зоны пиролиза 11,
14, корпус загрузочного устройства 26, выталкивающий поршень загрузочного
устройства 27, заслонку герметизации загрузочного шлюза 2, сборник конден-
сационной влаги 3, верхнюю и нижнюю крышки газогенератора 4, 18, корпус
диспергатора шлака 19, кольцевые бункера для гранулированного шлака, дис-
пергирующую головку 21. важной частью газогенератора являются четыре те-
плообменника ТО-1, ТО-2, ТО-3, ТО-4. Три из них встроены в корпус газоге-
нератора 7, четвертый теплообменник выносной. Теплообменники ТО-2, ТО-1
спирального типа, в трубное пространство подается пиролизный газ, отбирае-
мый из зоны 13, который после зоны 13 с температурой 600ºС подается в
трубное пространство ТО-4, где охлаждается до температуры 120 – 140 ºС, при
этом в межтрубное пространство ТО-4 подается вода и на выходе образуется
пар среднего давления. Охлажденный газ с общего коллектора частично пода-
ется в газогенератор, предварительно смешиваясь с частью горячего газа КС-1,
КС-2, куда подается горячий воздух с температурой 200  250 ºС после тепло-
обменника ТО-3. Горячие газы после КС-1, КС-2 омывают спиральные трубки
ТО-1, ТО-2 и нагревают пиролизный газ, который поступает в трубы теплооб-
менников через вентили 11, 10 с температурой 600 ºС, до 1200…1300 ºС. На-
гретый до температуры 1200…1300 ºС пиролизный газ смешивается с водяным
паром, поступающим после теплообменника ТО-4 и нагревается в соплах
низкотемпературных плазменных нагревателей 23, 25 до температуры
1500…1700 ºС, а затем подается в зоны 11, 14 для проведения пиролиза. Ды-
мовые газы после КС-1, КС-2 и ТО-1, ТО-2 поступают в межтрубное про-
странство ТО-3 для подогрева воздуха.

Основная масса пиролизного газа через газодувку ГД-2 отпускается по-
требителю, контроль газа ведется посредством хроматографа Х. После газоге-
нератора дымовые газы поступают на подсушку брикетов ТБО в поз. 9, рис. 1,
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а затем в дымовую трубу через дроссель 1. Процесс утилизации ТБО прово-
дится непрерывно при периодической подзагрузке брикетов ТБО в бункер 5.
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Рис. 4. Газогенератор пиролизного типа
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Согласно принципиальной схемы газогенератора по нашим исходным
данным фирмой Альфатер был создан экспериментальный газогенератор,
предназначенный для переработки брикетов ТБО, производительностью
1 т/час. Определяющие размеры газогенератора: диаметр активной зоны (11) –
0,5 м; диаметр горла перед зоной (11) – DГ – 0,4 м; высота загрузочного бунке-
ра (5) – 1,5 м; высота зоны (14) – 1,2 м; высота зоны (11) – 1,5 м; общая высота
газогенератора – 5 м.

На установке был исследован процесс пиролиза. Испытания проводились
по упрощенной схеме: из бункера (5) под собственным весом отходы по мере
переработки перемещались вниз. В зоне (11), (14) через форсунки (22), (25)
подавался горячий пиролизный газ, нагретый до 1650-1750ºС с парами воды.
Реакционноспособный газ в зоне (11), двигаясь прямотоком с отходами, а в зо-
не (14) – противотоком отходам, пронизывает весь слой отходов, отдавая им
тепло и обеспечивая эффективное протекание процесса. Отбор газа проводил-
ся в зоне (13). Одновременно в нижней части газогенератора через лещадь вы-
текает расплав минеральных солей.

Результаты экспериментов по эксплуатации опытного газогенерато-
ра. Результаты по эксплуатации газогенератора приведены в табл. 3. Сравне-
ние эффективности процесса проводилось с данными, приведенными в рабо-те
[19], полученных при окислительном пиролизе ТБО.

Причем в работе [19] ТБО не подсушивались и не брикетировались, кроме
того, отсутствовала тщательная сортировка отходов.

Таблица 3
Показатели по эксплуатации опытного газификатора

Показатели
Единица

измерения
Опытный образец Прототип

Калорийность используемых отхо-
дов

кДж/кг отходов 8715,2 –

Температура дутья в зоны пиролиза ºС 1700 30
Давление дутья МПа 0,6 0,12
Расход дутья, в том числе
Кислорода
Рециркулирующего теплоносителя
Водяного пара

кг/кг отходов
–//–
–//–

–
0,407
0,33

0,25
–
–

Выход сухого газового продукта кг/кг отходов 0,615 0,691
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Продолжение табл. 3

Состав сухого газового продукта:
Н2

% по объему 48,34 50,6

43,8 29,4
СН4 –//– 3,53 3,8
С2Н4 –//– 2,01 –
СО2 –//– 3,01 15,9
Остальное –//– 0,03 0,01

Итого –//– 100 (расх. 0,7%)
100 (расх.

0,3%)
Удельная масса газа кг/нм3 0,75 1,01
Удельная теплоемкость газа кДж/кг 1,7892 4,2319
Калорийность газа-продукта кДж/кг 17598 10894
Давление газа, выходящего из газо-
генератора

МПа 0,55 0,11

Удельный расход тепловой энергии
в газогенераторе

кДж/кг отхо-
дов

1676 1823

Удельная производительность газо-
генератора

кг отхо-
дов/час м3 3000 1850

Расход свободного (отпускаемого)
газа с учетом его затрат на собст-
венные нужды

кг/кг отходов 0,45 0,55

Давление отпускаемого потребите-
лю газа

МПа 0,6 0,105

КПД газификации % 92 69
Количество отбираемого газа на
сжигание в КС-1, КС-2

кг/кг отходов 0,0143 –

Электрическая мощность низко-
температурного плазменного на-
гревателя газа от 1300 до 1700ºС

кВт 96 –

Анализ данных, приведенных в табл. 3, показывает, что использование
предлагаемого способа термической газификации твердых бытовых отходов
обеспечивает по сравнению с известными методами, следующие преимущест-
ва:

– улучшение качества получаемого газа-продукта по составу, калорийно-
сти, теплофизическим свойствам, что открывает благоприятные перспективы
применения такого газа в качестве «чистого» газового топлива, синтез-газа для
производства искусственного низкого топлива, технического газа-восстанови-
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теля и т.п. Кроме того, покомпонентный состав газа косвенно подтверждает
механизм процесса пиролиза при высоких температурах, представленный ра-
нее, и показывает адекватность представленных механизмов и диаграмм со-
стояния;

– увеличенная удельная производительность процесса газификации, что
обуславливает возможность и целесообразность создания газогенератора для
переработки и газификации 100 т/час исходных материалов в одном агрегате;

– сокращение энергозатрат на единицу газифицируемого сырья
на 7 – 10 %;

– полная утилизация материально-энергетических ресурсов исходных ма-
териалов, безотходное производство и исключение вредного влияния на окру-
жающую среду.

Выводы. По результатам теоретических и экспериментальных исследо-
ваний разработана реакторная схема высокотемпературного пиролиза ТБО, на
основе термодинамического анализа выявлен реальный механизм процесса
пиролиза при температурах 900 – 1700 ºС, предложена конструкция газифика-
тора нового типа, в котором сухой пиролиз ТБО осуществляется ступенчато в
неизотермических условиях, что позволяет реализовать наиболее эффектив-
ный механизм пиролиза, обеспечивающего качественный состав газа. По ре-
комендациям, выданных авторами публикации, была создана опытная уста-
новка нового газификатора и проведены его испытания. Результаты испытаний
показали реальные преимущества от реализации нового процесса сухого пиро-
лиза.
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РУЙНУВАННЯ ГІРСЬКИХ ПОРІД ПІД ДІЄЮ ТЕПЛОВОГО
УДАРУ

Розглянуто питання руйнування гірських порід під дією теплового удару. Доведено, що концентра-
ція напруги у привибійній зоні визначається величиною градієнта температур.

Questions of breaking down of rocks{rock formation} under act of a heat shock are observed{watched}. It
is proved, that concentration of stress in предвыбойной to a zone is instituted by magnitude of a gradient of
temperatures.


