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Растительная биомасса (например, древесина, отходы сельского хозяйства и лесозаготовок) счита-
ется сырьем с лучшими экологическими характеристиками, чем ископаемое топливо. Основные пер-
спективы биоэнергетики связаны со сжиганием и газификацией в небольших энергосистемах, в том 
числе в составе гибридных электростанций. Для увеличения эффективности процессов газификации 
часто используется обогащенный кислородом газифицирующий агент, а также тонкоизмельченное 
топливо (для интенсификации процессов переноса и химических превращений). Термодинамические 
оценки показывают возможность достижения эффективности процесса газификации на уровне 
0.8–0.9, однако экспериментально достигнутые значения редко превышают 0.7. В настоящей работе 
с помощью математического моделирования исследованы возможности повышения эффективности 
процесса газификации биомассы.
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Установки с газификацией топлива используются 
в химической технологии и энергетике. Растительная 
биомасса, будучи традиционным топливом для стран 
с низким уровнем технологического развития, в по-
следнее время приобретает статус важного возоб-
новляемого сырья. Согласно данным [1–3], мировое 
потребление биомассы для получения энергии дости-
гает 1 млрд т в нефтяном эквиваленте и, по разным 
прогнозам, может увеличиться от 2 до 3 раз к 2040 г. 
Основные перспективы прироста доли биомассы в 
энергетике связаны со сжиганием биомассы (в том 
числе в смеси с углем) и газификацией биомассы в 
малых энергосистемах [4–6], в том числе в составе 
гибридных установок [7–10]. 

Известны разные варианты газогенераторов для 
переработки биомассы: слоевые (прямой и обращен-
ный процессы, фильтрационное горение) [11, 12]; 
реакторы кипящего слоя [13]; реакторы с пылегазо-
вым потоком [14]; ступенчатные и комбинированные 
реакторы [15, 16]. Высокая реакционная способность 

биомассы может способствовать стабилизации ре-
жимов горения и газификации низкореакционных 
топлив, таких как угли высокой степени метамор-
физма или коксовые остатки нефтепереработки. 
Газификация часто используется для производства 
химического сырья, в первую очередь водорода и 
синтез-газа. Существуют предпосылки для разви-
тия технологий получения «биодизеля», «биоугля» и 
других  продуктов термической переработки биомас-
сы, которые могут быть использованы для получе-
ния энергии [17, 18]. Закономерности термического 
разложения, горения и газификации растительных 
топлив интересны не только с точки зрения их термо-
химической переработки, но и с позиций обеспечения 
пожаровзрывобезопасности, поскольку они играют 
важную роль в процессах тления и горения топлива 
при его хранении, в формировании лесных пожаров 
[19, 20].

Основным критерием энергетической эффектив-
ности процесса газификации является химический 
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КПД (Сold Gas Effi ciency, CGE), определяемый фор-
мулой

 

где Qf — теплота сгорания твердого топлива, Gf — 
расход топлива, Qg — теплота сгорания генераторно-
го газа, Gg — выход генераторного газа. 

Термодинамический анализ газификации биомас-
сы [21] дает верхнюю оценку химического КПД на 
уровне 0.8–0.9. Однако, как показывает анализ име-
ющихся экспериментальных данных [22, 23], эти 
значения трудно достичь на практике. Относительно 
низкие температуры, которые достигаются при воз-
душной газификации биомассы, обусловливают 
высокий выход смолистых продуктов, содержащих 
значительную часть теплотворной способности то-
плива. Для повышения температуры в зоне горения 
часто используется обогащенный кислородом ли-
бо высокотемпературный газифицирующий агент. 
В работах [24–27] эти процессы исследовались на 
лабораторных установках. При этом выделяющаяся 
смола и растрескивающиеся частицы образуют сажу, 
а особенности проведения минеральных компонентов 
способствуют увеличению выхода микрометровых 
фракций летучей золы [28–30]. Экспериментальные 
исследования процессов воздушной и кислородной 
газификации растительной биомассы обычно прово-
дятся на установках с нисходящим пылевым потоком, 
иногда с закрученным потоком [31, 32], с варьиро-
ванием расходов, состава дутья и размеров частиц. 
Однако достигнутый в лабораторных исследовани-
ях химический КПД автотермической газификации 
остается на том же уровне (около 0.7). В связи с этим 
интересно исследовать макрокинетические ограниче-
ния, которые не позволяют достигнуть теоретически 
обоснованных значений эффективности.

Авторы [33] разработали одномерную стационар-
ную модель процесса газификации измельченной 
биомассы в несущем потоке, построенную в виде 
набора субмоделей для разных зон, которые представ-
лены в виде реакторов идеального перемешивания 
или идеального вытеснения. Такой подход позволяет 
повысить вычислительную эффективность математи-
ческой модели за счет снижения уровня детализации, 
при этом сохранить ряд важных особенностей течения 
в реакторе, таких как развитие факела и образование 
зоны рециркуляции (этот подход был предложен для 
описания процессов газификации твердого топлива в 
[34]). В работе [35] рассматривается поведение частиц 
биомассы в лабораторном реакторе с учетом деталь-

ной кинетики процессов пиролиза и газофазного окис-
ления. Модели на основе методов вычислительной 
гидродинамики для газификации частиц биомассы 
в лабораторных реакторах предложены в [36–39].

Целью настоящей работы являлось исследование 
эффективности процесса газификации измельченной 
биомассы в широком диапазоне условий для поиска 
оптимальных условий работы газогенератора и улуч-
шения характеристик генераторного газа методом 
математического моделирования.

Экспериментальная часть

Математическая модель процесса строится 
на основе теплового баланса топливных частиц и 
прилегающей к ним газовой пленки. Принимаются 
следующие предположения о протекании процесса 
газификации:

— процесс газификации протекает достаточно ин-
тенсивно, чтобы можно было пренебречь тепловыми 
потерями;

— реакционная зона газогенератора может рас-
сматриваться в приближении реактора идеального 
вытеснения;

— скорость сушки лимитируется внешним массо-
обменом с окружающим воздухом;

— скорость пиролиза пропорциональна содержа-
нию летучих веществ в частице и зависит от темпе-
ратуры по аррениусовскому закону;

— скорость газификации определяется из клас-
сического уравнения диффузионно-кинетической 
теории горения углерода.

Уравнение теплового баланса для древесной ча-
стицы записывается следующим образом:

 

где cp — удельная теплоемкость топлива (Дж·кг–1·K–1), 
m — масса частицы (кг), T — температура частицы 
(K), ε — степень черноты частицы, σ — постоянная 
Стефана–Больцмана (Вт·м–2·K–4), S — площадь по-
верхности частицы (м2), Tw — температура окружаю-
щей среды (K), α — коэффициент конвективного тепло-
переноса (Вт·м–2·K–1), Qdr — теплота испарения влаги 
(Вт), Qr — теплота химических превращений (Вт).

Скорость сушки вычисляется по формуле

 

где jdr — поток влаги (кг·с–1), β — коэффициент мас-
сообмена (м·с–1), CH2O — концентрация водяных 
паров (кг·м–3).
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Коэффициент конвективного теплообмена и мас-
сообмена для частицы в потоке рассчитывается по 
формуле Сокольского:

 Nu = Sh = 2 + 0.1Re2/3,

где Nu — число Нуссельта, Sh — число Шервуда, 
Re — число Рейнольдса (построенное по размеру 
частицы).

Скорость пиролиза описывается кинетическим 
уравнением первого порядка:

  (1)

где  mV — масса  летучих  в  частице  (кг),  Apyr — 
предэкспоненциальный   коэффициент   (с–1), 
Epyr — энергия   активации   стадии   пиролиза 
(Дж·моль–1), R — универсальная газовая постоянная 
(8.314 Дж·моль–1·K–1). 

Летучие вещества в модели представляются ме-
ханической смесью химических элементов, которые 
после выхода из частицы топлива распределяются 
по молекулярным формам по условиям химического 
равновесия. Скорость реагирования топлива с газо-
образными окислителями записывается следующим 
образом:

   (2)

где mC — масса топлива (кг), keff — эффективная 
константа скорости гетерогенной реакции (м·с–1), 
S — площадь поверхности топлива (м2), Cox — кон-
центрация окислителя (кг·м–3).

Эффективная константа скорости выражается че-
рез кинетические и массообменные коэффициенты 
(в предположении, что кинетический порядок ре-
акции по окислителю равен единице) следующим 
образом:

 

где kR — кинетическая константа скорости гетероген-
ной реакции (м·с–1), kD — коэффициент массообмена 
частицы с потоком (м·с–1).

Кинетическая константа скорости гетерогенной 
реакции зависит от температуры по экспоненциаль-
ному закону:

 

где A — предэкспоненциальный коэффициент (м·с–1), 
E — энергия активации (Дж·моль–1).

Зная кинетические характеристики топлива и ко-
эффициенты диффузионного переноса, можно найти 
количество топлива, прореагировавшего за время 
пребывания частицы в реакторе, численным интегри-
рованием уравнений (1) и (2).

Химическая кинетика реакций в газовой фазе не 
рассматривается: предполагается, что выходящие в 
газовую фазу вещества быстро достигают состояния 
равновесия. Таким образом, химические превраще-
ния описываются с помощью термодинамической 
модели с макрокинетическими ограничениями на 
скорость гетерогенных превращений. Такой подход 
применим для высокотемпературных процессов, в 
которых скорость газофазных процессов достаточно 
высока по сравнению со скоростью гетерофазных. 
В этом случае задача расчета химического состояния 
газовой фазы выглядит следующим образом [40]:

Найти
 minG(ng)
при условиях:

 
 Ang = b
 ng ≥ 0

Здесь G — свободная энергия Гиббса (Дж), ng — 
вектор состава газовой фазы (моль), μ0 — стандарт-
ный химический потенциал вещества (Дж·моль–1), 
σ — общее количество молей газовой фазы (моль), 
A — матрица материального баланса, b — вектор 
молей химических элементов.

Изобарно-изотермический потенциал в данном 
случае выбран в целях упрощения вычислений: в ста-
ционарном состоянии локальную температуру можно 
считать постоянным параметром, а баланс теплоты 
учитывается при решении уравнений теплообмена.

Количество углерода, переходящего в газовую 
фазу при газификации, учитывается в виде поправ-
ки к вектору b, который кроме элементного состава 
исходной газовой фазы включает в себя изменение 
элементного состава твердого топлива в процессе 
пиролиза и газификации.

Схему для расчета теплообмена в поточном реак-
торе можно представить следующим образом. Это 
одномерная по пространственным координатам схе-
ма, в которой рассматривается теплообмен между то-
пливом, газом и стенкой. Тепловые потоки включают 
кондуктивный (в том числе за счет турбулентного 
переноса), конвективный  и лучистый теплообмен. 
В стационарном состоянии сумма потоков в каждой 
вершине должна равняться нулю. Таким образом, для 
расчета режимов работы газогенератора необходи-
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мо составить и решить систему уравнений баланса 
теплоты в каждой точке реактора. Результирующая 
система уравнений стационарного теплопереноса в 
потоке выглядит следующим образом:

 

где сp — удельная теплоемкость (Дж·кг–1·K–1) (ин-
декс f — для топлива, g — для газа); J — массовый 
расход (кг·с–1) (индекс f — для топлива, g — для 
газа); T — температура (K) (f — топливо, g — газ, 
w — стенка); z — координата, направленная вдоль 
оси реактора (м); λr — эффективная лучистая тепло-
проводность облака частиц топлива (Вт·м–1·K–1); 
λt — эффективная турбулентная тепловодность газа 
(Вт·м–1·K–1); α — коэффициент межфазного тепло-
обмена (Вт·м–2·K–1) (индекс f — для теплообмена 
между газом и частицами топлива, w — для теплооб-
мена между газом и стенкой реактора); S — площадь 
теплопереноса (м2) (f — теплообмен между газом и 
топливом, w — между газом и стенкой); Q — тепло-
вой источник (Вт) (f — для твердой фазы, g — для 
газовой фазы).

Коэффициенты переноса и численный метод ре-
шения уравнений подробно рассмотрены в [41].

Обсуждение результатов

Параметры реактора взяты из работы [42]. 
Рассматривается цилиндрический реактор с расходом 
топлива 30–120 кг·ч–1, рабочее давление в реакторе 
составляет от 1 до 10 бар. Геометрические размеры 
реактора: длина реакционной зоны 2 м, внутренний 
диаметр реактора 0.45 м (немного меньше, чем в 
исходной работе; это значение было подобрано для 
лучшего согласования по времени пребывания частиц 
в реакционной зоне). Температура топлива, посту-
пающего в реактор, составляет 25°С; температура 
пара 100°С; температура газифицирующего агента 
25°С. Газифицирующим агентом здесь является смесь 
O2/N2/H2O с концентрацией азота до 40 об%.

Модель была протестирована с использованием 
данных работы [42] для давлений 2–7 бар. Состав и 
свойства топлива приведены в таблице. Результаты 
сравнения экспериментальных и расчетных данных 
для 28 режимов приведены на рис. 1. Среднее время 
пребывания частиц оценивается моделью с хорошей 

точностью (с отмеченной поправкой на эффективный 
внутренний диаметр). Хотя коэффициент корреля-
ции, полученный для всех компонентов, составля-
ет 0.91, локальные ошибки могут достигать 50%. 
Химический КПД газификации завышен в среднем 
на 11% (в относительных величинах). Содержание 
метана в полученном газе недооценивается моделью, 
а содержание СО и Н2, наоборот, выше измеренного. 
Тем не менее можно сделать вывод, что качественное 
соответствие результатов моделирования и литера-
турных данных не наблюдается.

Расчетные профили температур и концентраций по 
длине реакционной зоны для одного из режимов пред-
ставлены на рис. 2. В области смешения происходит 
прогрев и частичная сушка топлива, после чего выде-
ляющиеся летучие вещества быстро сгорают в атмос-
фере кислорода. Область высоких температур, однако, 
оказывается довольно узкой: уже после 0.5 м реакци-
онной зоны скорости реакций существенно замед-
ляются. Основными продуктами являются СО и Н2, 
хотя доля балласта (негорючих компонентов, в пер-
вую очередь СО2 и Н2О) составляет порядка 30 об%.

Оптимальный химический КПД, достигнутый в 
экспериментах [42], близок к 0.75. Теоретические 
расчеты показывают возможность достижения КПД 
около 0.87 (для давления 7 бар). 

Далее расчеты проводили для оптимизации про-
цесса газификации биомассы в парокислородном 
потоке. Геометрические параметры реактора и реак-
ционная способность топлива остаются такими же, 
как и в предыдущих расчетах. Расход топлива зафик-
сирован на уровне 50 кг·ч–1. В расчетах изменяется 
удельный расход кислорода и водяного пара, а также 
давление в реакторе (от 1 до 10 бар). Влияние расхо-

Состав и свойства биомассы для расчетов процесса 
газификации в потоке 

Показатель Значение

Влажность W r, % 6.7

Зольность Ar, % 0.34

Содержание, %:
летучих веществ Vdaf

углерода Cdaf

водорода Hdaf

азота Ndaf

серы Sdaf

82.7
51

6.22
0.1
0.01

Высшая теплота сгорания Qr, МДж·кг–1 15.96

Плотность, кг·м–3 900

Средний размер частиц, мкм 120–180
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да пара в выбранном диапазоне (0–0.2 моль·моль–1 
углерода топлива) оказалось слабым по сравнению с 
другими параметрами. Представленные на рис. 3 рас-
четные данные получены при фиксированном расходе 
пара (0.2 моль·моль–1 углерода топлива).

Расчеты показывают, что повышение давления 
в реакторе способствует повышению химического 
КПД, а его оптимальные значения достигаются при 
меньших расходах окислителя (рис. 3, а). Эти эффек-
ты можно объяснить с позиций термодинамики и ки-
нетики гетерогенных реакций. Увеличение давления 
приводит к увеличению времени пребывания частиц 
топлива в реакторе, в результате реакционная система 
находится ближе к равновесному состоянию (термо-
динамические оценки показывают, что теоретическое 
значение стехиометрического отношения для пол-
ной газификации биомассы находится в интервале 
0.2–0.3). Уменьшение времени пребывания приводит 

к тому, что при фиксированной длине реакционной 
зоны единственной завершенной стадией конверсии 
является выход летучих веществ. Чтобы газифици-
ровать огарок, требуется либо высокая температура, 
либо достаточно большое время пребывания. При 
низких давлениях реализуется первый сценарий: мак-
симальный химический КПД при давлении 1 бар 
достигается при коэффициенте избытка окислителя, 
равном 0.41, что соответствует температуре зоны 
активного горения ~2250 K (рис. 3, б). Химический 
КПД при коэффициентах избытка окислителя, мень-
ших 0.3, видимо, определяется степенью окисления 
пирогаза, который является основным продуктом. 
С увеличением давления реакции газификации успе-
вают завершиться благодаря увеличению времени 
пребывания частиц в реакционной зоне газогене-
ратора, в результате чего даже при низких темпе-
ратурах газификация протекает достаточно полно 

Рис. 1. Сравнение расчетных и экспериментальных данных [42].
a — химический КПД (CGE), tc — среднее время пребывания частиц (с); б — состав сухого газа (об%).

Рис. 2. Результаты математического моделирования для режима газификации биомассы с тепловой мощностью 
600 кВт (давление 7 бар, коэффициент избытка окислителя 0.25).

а — изменение температуры и степени конверсии топлива, б — изменение состава газа.
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даже при невысоких значениях удельного расхода 
кислорода. Хотя повышение давления и приводит 
к уменьшению коэффициентов диффузии газовых 
реагентов, реакции газификации древесного огарка с 
СО2 и Н2О в принятых условиях протекают в кинети-
ческом режиме, поэтому эффект времени пребывания 
оказывается определяющим. Эти выводы могут быть 
использованы при оптимизации размеров топливных 
частиц (в том числе с учетом их распределения в 
разных зонах реактора) [43]. Это особенно актуаль-
но, поскольку измельчение растительной биомассы 
требует намного больших энергетических затрат по 
сравнению с углем [44].

Можно предположить, что дальнейшее увеличе-
ние давления будет приводить к лучшим условиям 
для конверсии топливных частиц (например, в про-
мышленных угольных газогенераторах используется 
давление до 40 бар). Однако при больших давлениях 
кинетика гетерогенных реакций может изменяться 
из-за эффектов сорбции [45] (представленная здесь 
модель не учитывает этих особенностей), к тому же 
очень высокие параметры состояния в реакторе могут 
приводить к усложнению установок с газификацией 
и снижению надежности их работы.

Другие соображения о выборе рабочего давления 
связаны с особенностями поведения древесной золы. 
Газификация в кислороде обычно предполагает орга-
низацию жидкого шлакоудаления, поэтому помимо 
ограничений на эффективность процесса необходимо 
более детально рассмотреть термические режимы 
конверсии [46]. Тогда все режимы с температурой 
факела ниже температуры плавления древесной золы 
(около 1500 K согласно данным [47]: горизонтальная 
линия на рис. 2, б) оказываются технологические 
неосуществимыми, и в некоторых случаях среди них 
оказываются режимы с максимальным химическим 

КПД. С учетом этого ограничения оптимальный хи-
мический КПД при давлении 10 бар составляет около 
0.85 — примерно то же значение, что при давлении 
5 бар: дальнейшее повышение давления становится, 
таким образом, нецелесообразным.

Выводы 

Проведенные расчеты показывают, что темпе-
ратурный режим процесса газификации древеси-
ны определяется кинетикой гетерогенных реакций: 
характерные значения времени пребывания и ре-
агирования частиц в реакционной зоне зависят от 
стехиометрических условий и рабочего давления. 
С увеличением давления оптимальный коэффициент 
избытка кислорода уменьшается с 0.41 для 1 бар до 
0.2 для 10 бар. Возможно достижение химического 
КПД процесса газификации порядка 0.85 при давле-
ниях 5–10 бар, но такие значения достигаются только 
в режимах с невысокими температурами: для обе-
спечения условий жидкого шлакования необходимо 
увеличивать коэффициент избытка окислителя, что 
нивелирует эффект повышения рабочего давления.
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