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1
КІРІСПЕ

Тильман Дж. Шильдауэр

1.1 НЕГЕ СИНТЕТИКАЛЫҚ ТАБИҒИ ГАЗ ӨНДІРЕДІ?

Бұл сұраққа жауап [синтетикалық табиғи газ өндіру туралы кітапты неге оқу керек екенін түсіндіре алады] 
уақыт өте келе өзгереді.

1950 жылдан бастап 1980 жылдардың басына дейінгі кезеңде СТГ өндірісі негізінен Құрама Штаттарда, 
сондай-ақ Ұлыбритания мен Германияда маңызды тақырып болды. Қызығушылық бірнеше себептерге 
байланысты болды. Бұл елдерде көмірдің салыстырмалы молдығы және табиғи газдың күтілетін жетіспеуі 
мемлекеттік органдар ішінара қаржыландыратын бірнеше өнеркәсіптік бастамалардың көмірден СТГ өндіру 
процестерін әзірлеуіне алып келді. Екінші себеп - ол 1970 жылдардағы мұнай дағдарысының болуы отандық 
мұнайдың қолданылуының маңызын тудырды. Үшінші себеп ішкі (төмен сапалы) энергия қорын энергия 
тасымалдаушы ретінде орталықсыздандырылған қол жетімді ету мүмкіндігі болып табылады, ол үшін тарату 
инфрақұрылымы бар және ол экологиялық таза пайдалануды да, тиімді пайдалануды да көздейді.

Осы шекара жағдайлары 1984 жылы Ұлы жазықтарда 1,5 ГВт-да СТГ өндіру жөніндегі зауыттың іске 
қосылуына әкелді. Зауыт Dakota Gasification Company басшылығымен орналасқан және лигнитті СТГ-ға және 
басқа да көптеген өнімдерге айналдыруға маманданған. Бұл зауыт 30 жыл бойы СТГ жалғыз коммерциялық 
өндірушісі болып қалды, себебі 1980-ші жылдардың ортасында мұнай бағасының құлдырауы, Солтүстік 
теңіздегі табиғи газды барлау және Ресей мен Еуропа арасындағы газ құбырлары, көмірден СТГ өндіруге 
қызығушылық жоғалып кетті.

Қызығушылық жаңа мыңжылдықтың тоғысында, әсіресе Құрама Штаттарда мұнай бағасының қайта 
өсуімен және Мұнай өндірісінің артуы (МӨА) арттыру үшін CO2 тұрақты пайдалануымен (СТГ зауыттары 
үшін көмірдің ажырамас жанама өнімі болып табылады) туындаған. Сол кезде көмірден МӨА қоса алғанда, 
көмірге көшу бойынша ондаған жобалар іске қосылды. Енді, сланец газының тез өсіп келе жатқанына 
байланысты және CO2 шығарындыларын едәуір қысқарту мүмкіндігімен байланысты, Құрама Штаттардағы 
барлық жобалар тоқтатылды.

Дегенмен, СТГ өндірісі үшін барлық аталған себептер, яғни ішкі табиғи газдың жетіспеушілігі, тығыз 
қоныстанған аудандардан алыс орналасқан көмірдің ішкі қорларын пайдалану және таза және тиімді жағу 
мүмкіндігі Қытайда әлі де өзекті. Сондықтан Қытай қазіргі уақытта көмірден СТГ өндіру үшін ең маңызды 
нарық болып табылады. Үш ірі зауыт жұмысын бастады, ал одан кейінгі зауыттар жоспарлау сатысында немесе 
салынуда.

Еуропада, шамамен 15 жыл бұрын, ТМД өндірісін қайта қарау бірнеше аспектілер тудырды. CO2 
шығарындысының неғұрлым таза жануы және төмен шығарындысының арқасында тасымалдау кезінде табиғи 
газды пайдалану (мысалы, КТГ-да (Компримирленген табиғи газ) жұмыс істейтін автомобильдер үшін (СТГ 
– сығылған табиғи газ) көптеген елдерде сақталады, сондай-ақ табиғи газ газға бағаның төмендігінен соңғы 
бірнеше жылда экономикалық тиімді болды. Еуропалық комиссия мақсатында отынды еуропалық тұтынудың 
20%-ына дейін биоотынмен алмастыру, табиғи газды биометанға ішінара ауыстыру қажет болады. Қазіргі 
уақытқа дейін биометан негізінен анаэробты қайта өңдеу нәтижесінде биогазды жетілдіру жолымен жүргізілді. 
Алайда, субстраттың шектеулі санына байланысты бұл әдіс әлдеқайда көп дәрежеде қолданылуы мүмкін емес 
және басқа да био метан көздерін іздеу қажет.

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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Сонымен қатар, көптеген еуропалық елдер CO2 шығарындылары мен энергия импортын азайту үшін энергия 
өндіру үшін өзінің ішкі биомасс ресурстарын пайдаланғысы келеді. Биомассаның көп бөлігі лигноцеллюлоза 
(негізінен сүрек) болып табылады және негізінен жылыту үшін, мысалы, сүрек түйіршіктерін қыздыру 
кезінде пайдаланылады. Жылу қажеттілігі, әдетте, ғимараттардың жақсы жылу оқшаулағышына байланысты 
азаятындықтан, сүректі жоғары құнды энергия түрлеріне қайта өңдеу, яғни электр және отын, үлкен 
қызығушылық тудырады. Көмір жағдайында да отынға айналдыру газдандыруды бірінші қадам ретінде (әзірге) 
талап етеді. Технологиялық процесті моделдеу және алғашқы демонстрациялық қондырғылар көрсеткендей, 
СТГ-да сүректі қайта өңдеу сұйық отынға түрлендіруге қарағанда анағұрлым жоғары тиімділікке жетуі мүмкін.

Жақында үшінші аспект, әсіресе Орталық Еуропада үлкен мәнге ие болды. Электр энергиясын өндіру 
саласында, фотоэлектрлік және жел энергия көздері сияқты стохастикалық жаңартылатын көздердің өсіп келе 
жатқан ықпалдасуына байланысты, электр энергиясының ұсынысын теңгеруге сұраныс және кеңістіктік және 
уақыттық қашықтықтарға сұраныс ұлғаюда. Болашақта электр энергиясын маусымдық сақтау қажет болуы 
мүмкін. Мұнда СТГ өндірісі маңызды рөл атқара алады. Қатты шикізатты газдандыру көп немесе аз үздіксіз 
процесс болса да, одан әрі электр энергиясына немесе СТГ-ға түрлендіру полигонерация сызбалары деп 
аталатын шеңберінде электр желісін теңгеру қажеттіліктеріне сәйкес оңай құрылуы мүмкін.

Сонымен қатар, жаңартылатын энергия көздерінен электр энергиясын өндіру электр желісіндегі нақты 
сұраныстан асып кеткен кезде (бүгінгі күні Орталық Еуропада Кей кезде байқалатын және болашақта неғұрлым 
кең таралған жағдай), СТГ өндірісі фотоэлектрлік құрылғылар мен жел турбиналарын қысқартудың орнына 
артық электр энергиясын пайдалана алады. Энергияны газға айналдыру бойынша технологиялар деп аталатын 
сутегі артық электрден су электролизі арқылы пайда болады, содан кейін көміртегі оксидтерін метандау 
кезінде СТГ-ға айналады. Көміртегі оксидтерінің көзі ретінде биогазды, газдандырудан генераторлық газды 
(биомассаны), өнеркәсіптік түтін газдарын немесе атмосферадан CO2-ді ол қолданыстағы газ инфрақұрылымы 
шеңберінде сақтауға немесе алыс қашықтыққа тасымалдауға болатын қатты шикізатсыз СТГ өндірісі үшін 
жолды аша отырып қарауға болады.

1.2 ЖАЛПЫ СИПАТТАМАСЫ

Бұл кітап СТГ өндірісінің әр түрлі жолдарына сәйкес шолуға бағытталған (1.1-сурет).
Бірінші төрт тарау көмірді және құрғақ биомассаны газдандыру, газды тазалау, метандау және газды 

жаңғырту кезінде процестің негізгі кезеңдерін қамтиды. Технологияның негізгі нұсқалары және келесі 
процестердің барлық тізбектері үшін технологияны таңдаудың әсері жарықтандырылады. Осы тарауларда, 
әсіресе метандаушы реакторларға арналған тарауда көмірді СТГ-ға түрлендіру процестерінің қазіргі жай-күйі 
егжей-тегжейлі қарастырылады.

Келесі тарауларда процесс кезеңдерінің нақты комбинациясы бар СТГ өндірісі үшін бірқатар жаңа 
процестер, сондай-ақ тиісті процесс әзірленген шекаралық жағдайлар сипатталған. Бұл процестерге қазірдің 
өзінде жұмыс істеп жатқан (мысалы, Гетеборг, Швеция, 20 мВт био-СТГ өндірісі немесе Верльте, Германия, 6 
мВт қуаты бар газға энергия газын түрлендіру станциялары) және әзірлеу сатысында тұрған процестер кіреді.

OVERVIEW 3

carbon oxides. As a source of carbon oxides, biogas, producer gas from (biomass) 
gasification, flue gas from industry, or even CO

2
 from the atmosphere can be consid-

ered, opening a pathway to produce SNG without solid feedstock that can be stored 
or transported over long distances within the existing natural gas infrastructure.

1.2 OVERVIEW

This book aims at a suitable overview over the different pathways to produce SNG 
(Figure 1.1).

The first four chapters cover the main process steps during conversion of coal and 
dry biomass to SNG: gasification, gas cleaning, methanation, and gas upgrading. The 
main technology options will be highlighted and the impact of a technology choice 
for downstream processes and the complete process chain. In these chapters, espe-
cially in the chapter on methanation reactors, the state of the art coal to SNG processes 
are discussed in detail.

The following chapters describe a number of novel processes for the production 
of SNG with their specific combination of process steps as well as the boundary con-
ditions for which the respective process was developed. These processes comprise 
those which are already in operation (e.g., the 20 mW

SNG
 bio‐SNG production in 

Gothenburg, Sweden, or the 6 mW
SNG

 power to gas plant in Werlte, Germany) and 
processes which are still under development.

The gasification chapter covers the thermodynamics of gasification and presents 
both coal and biomass gasification technologies.

Көмір Құрғақ биомасса

Газификация
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1.1-сурет. СТГ өндірісінің әртүрлі жолдары.
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Газдандыру бойынша бөлім газдандырудың термодинамикасын қамтиды және көмір мен биомассаны 
газдандыру технологиясын ұсынады.

Газтазалауға арналған тарауда газдандырудан кейін газдағы қоспалар қарастырылады, сондай-ақ газды 
тазартудың қазіргі заманғы технологияларының жай-күйі түсіндіріледі, ыстық тазалау үшін әзірленген газды 
тазартудың инновациялық кезеңдеріне басты назар аударылады.

Метандау реакторлары туралы тарауда реакторлардың ішінде өтетін химиялық реакциялар, олардың 
термодинамикалық шектеулері және олардың реакцияларының механизмдері көрсетілген. Бұдан басқа, көмірді 
СТГ-ға, биомассаны СТГ-ға және энергияны газға түрлендіру процестерін қамтитын артықшылықтары мен 
проблемалары бар реакторлардың әртүрлі түрлеріне шолу беріледі. Бұл тараудың соңғы бөлімі метандау 
реакторларын үлгілеуге және симуляциялауға, оның ішінде реакция кинетикасын анықтау үшін және модельді 
тексеру үшін деректерді генерациялау үшін қажетті эксперименттер арналған.

Газды жаңғырту тарауында газды кептіру, адсорбция, абсорбция және мембраналар негізінде CO2 мен 
сутегін жою технологиялары қарастырылады, сондай-ақ техникалық-экономикалық салыстыру келтіріледі.

GoBiGas (“Гетеборг биогаз») жобасына арналған тарауда 2014 жылы пайдалануға берілген Швеция, 
Гетеборгтегі қуаты 20 мВт СТГ сүрек өңдеу зауытында қолданылатын шекаралық шарттар мен технологиялар 
ұсынылған.

Келесі тарауда Zentrum für solare Wasserstofferzeugung (неміс тілінен ауд. Күн сутегі өндірісінің орталығы) 
немесе ZSW зауытында, сонымен қатар Германия, Верльте қалаларындағы қуаты 6 мВт зауытта энергияны 
газға түрлендіру процесінің дамуы түсіндіріледі. 

Жалғансұйылған қабатта метандауға арналған тарауда Пол Шеррер институтында үдерістің дамуы СТГ-ға 
тиімді түрлендіру үшін икемді технологияны құруға және энергияны газға қайта өңдеу процесінде сутегін 
түрлендіру үшін сипатталады.

Келесі тарауда Нидерландының Энергетикалық зерттеулер орталығында (НЭЗО) сүректен СТГ тиімді өндіру 
үшін әзірленген технологиялар, негізінен, олардың аллотермиялық газдандыру технологиясы (MILENA) және 
олардың газтазалаудың әртүрлі тәжірибесі ұсынылған.

Гидротермалды газдандыру туралы тарау аса сыни жағдайларда ылғалды биомассаны бір мезгілде 
каталитикалық газдандыруға және метандауға мүмкіндік беретін бірегей технологияға арналған.

Аз ауқымды agnion – СТГ қондырғылары туралы тарау: процесті едәуір жеңілдететін екі жаңа технологияға 
арналған, әсіресе СТГ өндірісі бойынша шағын зауыттарда: қысым астындағы жылу құбырларын реформалау 
және политроптық жылжымайтын қабатта метандау.

Соңғы тарауда СТГ неғұрлым жеңілдетілген процестеріне зерттеу, яғни біріктірілген десульфурация мен 
метандау мүмкіндік беретін метандау кезеңдеріне шолу бар.

Осы жолдардың авторы, әсіресе осы кітаптың авторлары мен баспаның қызметкерлеріне, сондай-ақ 
әріптестеріне, ғылыми қызметкерлерге, серіктестеріне, достары мен ғалымдарына көптеген жемісті және 
қызықты пікірталастар үшін өз ризашылығын білдіргісі келеді. Сіздер барлығыңыз біздің зерттеу саласын 
ілгерілеттіңіздер және бұл кітапты ықтимал еттіңіздер.
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2
СТГ ӨНДІРУ ҮШІН КӨМІР МЕН БИОМАССАНЫ 
ГАЗДАНДЫРУ

Стефан Хейн, Мартин Симанн және Тильман Дж. Шильдауэр

2.1 КІРІСПЕ – СТГ ӨНДІРІСІ ШЕҢБЕРІНДЕ ГАЗДАНДЫРУҒА АРНАЛҒАН НЕГІЗГІ ТАЛАПТАР

Синтетикалық табиғи газды өндіру кезінде – негізінен көмір немесе биомасса сияқты қатты шикізаттан метан 
өндіруде, түрлендірудің негізгі кезеңі газдандыру болып табылады, онда тұрақты және конденсацияланатын 
газдардың қоспасы, сондай-ақ қатты қалдықтар (мысалы, көмір, күл) бар газ пайда болады. Газдандыру кезеңі 
әртүрлі атмосфераларда және әртүрлі реакциялық агенттерді пайдалана отырып жүргізілуі мүмкін. 2.1-суретте 
негізгі элементтерді, көміртекті, сутегіні және оттегіні есепке ала отырып, қатты отыннан метанға дейінгі 
негізгі жол көрсетілген. Сутегі құрамының артуы барлық көрсетілген шикізат үшін қажет. Сонымен қатар, 
оттегінің құрамын, атап айтқанда, оттегіге толы биогенді шикізат үшін азайту қажет.

Сонымен қатар, газдандыру кезінде бастапқы шикізатты метанға айналдыру үшін 2.1-суретте көрсетілгендей 
әртүрлі стратегиялар немесе жолдар бар. Газдандыру агенті ретінде буды қосу стехиометриялық әсерге 
байланысты ғана емес, сонымен қатар көмірді газдандыруды күшейту және реактор ішіндегі температураны 
баяулату үшін әдеттегі практика болып табылады. Н2 қосу гидрогаздандыру кезінде қолданылады және бұл газ 
тәрізді өнімдегі метанның бастапқы құрамына әкеледі [3, 4].

content in the product gas [3, 4]. Co
2
 removal is an intrinsic part of the SnG produc-

tion process; some gasification concepts using adsorptive bed material for direct Co
2
 

removal within the gasification reactor [5]. The addition of oxygen (common practice 
for all direct gasification technologies) actually leads to an increased need for Co

2
 

removal downstream of the reactor. For indirect gasification where ungasified char is 
combusted in a separate chamber for heat supply, the composition is changed towards 
methane via path (c) in Figure 2.1. Pretreatment technologies such as torrefaction 
decrease the oxygen content of the feedstock at the cost of increased energy demand.

2.2 THERMODYNAMICS OF GASIFICATION

For an increased understanding of the role of gasification for the overall SnG  process, 
the basic thermodynamic aspects within gasification are discussed in the following. 
The gasification process is a series of different conversions involving both homoge-
neous and heterogeneous reactions. The basic steps from solid fuel to product gas are 
drying, pyrolysis or devolatilization, and gasification. depending on the physical 
size of the fuel these different steps occur in a sequential order for small particles or 
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2.1-СУРЕТ. Көмір мен биомассаға арналған CHО диаграммасы. Негізінде шикізат құрамы [1, 2]. 2008 Хигнэм деректері [1]; 
Phyllis2, биомасса және қалдықтар бойынша деректер базасы, https://www.ecn.nl/ phyllis2 Нидерландының энергетикалық 
зерттеулер орталығы.

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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CO2 шығару СТГ өндіру процесінің ажырамас бөлігі болып табылады; адсорбциялық қабат материалын 
пайдалана отырып газдандырудың кейбір тұжырымдамалары газдандыру реакторында CO2 тікелей жою үшін 
пайдаланылады [5]. Оттегіні қосу (тікелей газдандырудың барлық технологиялары үшін жалпы қабылданған 
практика) іс жүзінде реактордан кейін СО2-ді жою қажеттілігінің артуына алып келеді. 2.1-суретте жылу беру 
үшін жеке камерада газдалмаған көмір жағылған кезде, құрам жол бойынша метан жағына қарай өзгереді. 
Тарифтеу сияқты алдын ала өңдеу технологиялары энергияға қажеттілікті арттыру есебінен шикізаттағы 
оттегінің құрамын төмендетеді.

2.2 ГАЗДАНДЫРУ ТЕРМОДИНАМИКАСЫ

Газдандырудың барлық процесі үшін газдандырудың рөлін терең түсіну үшін газдандырудың негізгі 
термодинамикалық аспектілері төменде қарастырылады. Газдандыру процесі гомогенді және гетерогенді 
реакцияларды қамтитын әртүрлі түрлендірулер сериясын білдіреді. Қатты отыннан газ тәрізді өнімге ауысудың 
негізгі кезеңдері кептіру, пиролиз немесе ұшатын заттарды алып тастау және газдандыру болып табылады. 
Отынның физикалық мөлшеріне байланысты бұл әр түрлі кезеңдер ұсақ бөлшектерде жүйелі түрде жүреді 
немесе ірі бөлшектерде ішінара сәйкес келеді. Барлық процестің егжей-тегжейлі сипаттамасы күрделі 
міндет болып табылады, сондықтан төменде баяндалған пайымдаулар процестің нақты бөліктерінде және 
газдандырудың кейбір стехиометриялық аспектілерінен бастап жалпы түрлендіру үшін олардың салдарларына 
шоғырланған.

2.2.1 Газдандыру реакциялары

Газдандыру кезеңінде болатын, әдетте релевантты деп саналатын негізгі реакциялар:

Көміртекті газ тәріздес отынға түрлендіретін кокс қалдығын газдандыру реакциялары [(2.4) және (2.5) 
теңдеулері], бір реакторда отынның бір бөлігін жағу жолымен (тікелей немесе автотермиялық газдандыру) 
не сыртқы жанудан немесе жылу көзінен жылуды жанама беру жолымен (жанама немесе аллотермиялық 
газдандыру) жүзеге асырылатын жылу беруді талап ететін эндотермиялық реакциялар болып табылады.

2.2.2 Газдандырудың жалпы процесі – тепе-теңдікке негізделген ерекшеліктер

Бумен газдандыру мысалында көмірден немесе биомассадан метанға дейінгі жалпы түрлендіру процесін 
қарастыра отырып, реакция стехиометриясы былайша көрсетілуі мүмкін:

THErModYnAMICS oF GASIFICATIon 7

overlap in bigger particles. The detailed description of the complete process is a com-
plex task and the considerations made in the following therefore focus on specific 
parts of the process and their implications for the overall conversion, starting with 
some stoichiometric aspects for gasification.

C s o g Co g kJ mol partial oxidation0 5 1112. /  (2.1)

Co g o g Co g kJ mol carbon monoxide combustion0 5 2832 2. /  (2.2)

C s o g Co g kJ mol carbon combustion2 2 394– /  (2.3)

C s Co g Co g kJ mol reverse Boudouard reaction2 2 172 /  (2.4)

C s H o g Co g H g kJ mol water gas reaction2 2 131 /  (2.5)

Co g H o g H g Co g kJ mol water gas shift reaction2 2 2 41– /  (2.6)

CH g H o g H g Co g kJ mol steam reforming4 2 23 206 /  (2.7)

The char gasification reactions converting carbon into gaseous fuels [Equations (2.4) 
and (2.5)] are endothermic reactions requiring heat supply that is realized either by 
combusting part of the fuel in the same reactor (direct or autothermal gasification) or 
by indirect heat supply from an external combustion or heat source (indirect or allo-
thermal gasification).

2.2.2 Overall Gasification Process – Equilibrium Based Considerations

Considering the overall process from coal or biomass to methane at the example of 
steam gasification, the reaction stoichiometry can be expressed as

C o H o CH Cox y zH a b c2 4 2 (2.8)

with a x
y z

b
x y z

c
x y z

4 2 2 8 4 2 8 4

Table 2.1 gives the coefficients for steam gasification to methane [Equation (2.8)] for 
different coal and biomass feedstock materials, allowing the calculation of the heat 
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Көмір мен биомассаның әр түрлі шикізат материалдары үшін будың метанға дейін [(2.8) теңдеуі] газдандыру 
коэффициенттері келтірілген, бұл реакция жылуын есептеуге (бастапқы шикізат пен метанның, 25°C 
кезінде барлық реагенттер мен өнімдердің HHV негізінде), сондай-ақ шикізаттың килограмына метанның 
стехиометриялық шығуын есептеуге мүмкіндік береді. Барлық реакция үшін реакция жылуы барлық 
бастапқы материалдар үшін 10%-дан айтарлықтай төмен көрсеткішке сәйкес келеді. Құрамында оттегі 
аз көмір негізіндегі шикізат үшін реакция эндотермиялық болып табылады, ал қоңыр көмір мен биомасса 
шикізаты үшін экзотермиялық болып табылады. Метанның бір килограмм шикізатқа шығуы оттегінің жоғары 
болуына байланысты биомассасы негізіндегі шикізат үшін айтарлықтай төмен. Метанның шығуын арттыру 
нұсқаларының бірі ретінде гидрогаздандыру кезінде сутегі қосымша берілуі мүмкін.
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(2.8) теңдеуіндегі реакцияға сәйкес көміртекті шикізатты тікелей метанға және көміртекті диоксидке 
айырбастауға қабілетті жалғыз техникалық қайта құру процесі – бұл гидротермалды газдандыру [6-8]. Бұл 
технология шикізатты өңдеуге қабілетті, бірақ өнеркәсіптік ауқымда әлі қол жетімді емесф және осы тарауда 
қарастырылмайды. Газдандырудың әдеттегі технологиясы бастапқы шикізатты CO, CO2, H2, H2O, CH4, жеңіл 
және жоғары көмірсутектер мен микроэлементтердің қоспасы болып табылатын газ тәрізді кейіннен газды 
тазарту және метан синтезі өніміне түрлендіреді.

Газдандыру үшін негізгі жұмыс параметрлері қысым мен температура болып табылады. Бумен газдандыру 
үшін тепе-теңдік есебі (бастапқы шикізаттың 0,5 кг H2O/кг) жалпы биомассасы үшін алынатын газдың құрамы 
және қысым мен температураның өзгеруі кезінде жылу қажеттілігі үшін негізгі үрдістерді бейнелеу үшін 
пайдаланылады. Барлық шикізат газ тәрізді өнімге айналады деп болжануда. 2.2-суретте көрсетілгендей, 
метанның пайда болуы төмен температура мен жоғары қысымға әсер етеді. Сутегі мен көміртегі тотығының 
пайда болуы температураның жоғарылауымен, бүкіл реакцияның эндотермиялығымен де артады. (2.8)] 25°С 
кезінде CH4 және CO2-ге теориялық экзотермиялық реакция [(2.8) теңдеуіне ұқсас] жоғары температурада 
жылу беруді талап ететін эндотермиялық реакцияға айналады. 

Жеңіл көмірсутектер (C2H4 ұсынылған) және қарамай (C10H8 ұсынылған) тепе-теңдік есептеріне сәйкес 
шағын дәрежеде ғана түзіледі. Газдандыру үшін қосылатын будың мөлшері негізінен су газының конверсия 
реакциясы арқылы H2/CO арақатынасына әсер етеді, (2.6) теңдеуі. Іс жүзінде тепе-тең жағдайға әдетте 
көрсетілген температура аралығында қол жеткізілмейді, бірақ газдандыру нәтижесінде алынатын газ тәрізді 
өнімнің нақты құрамына келесі бөлімдерде талқыланатын басқа да бірқатар параметрлер әсер етеді. Газдандыру 
қысымының жоғарылауы тепе-теңдік есебімен қарастырылған метанның түзілуіне ықпал етеді; 800 °C кезінде 
метанның молярлық үлесі 0-ден 15,5%-ға дейін 1-ден 30 барға дейін артады. Тағы да, тепе-теңдік тіпті өте 
жоғары қысымда жеңіл көмірсутектер мен қарамайдың аз пайда болуын болжайды. Жоғары қысымдар мен 
орташа температураларда (2.8) теңдеуінде көрсетілетін CH4, СО2 және H2O негізінен қоспасы алынуы мүмкін. 
Осы жағдайда жұмыс істейтін гидротермалды газдандыру процесінің мысалы болып табылады, бірақ әлі де 
әзірлену жағдайында болады [6-8]. Жоғарыда аталған барлық үрдістер шикізатты газ тәрізді өнімге толық 
түрлендіруді болжайды. Бірақ газдандырудың көптеген тұжырымдамаларында көмірдің едәуір мөлшері 
айырбасталмайтын болып қалады және күлдің көмегімен шығарылады немесе тікелей емес газдандыру кезінде 
газдандырудың жылуын беру үшін жеке жану камерасына айналады. Демек, газдандыру кезінде газ фазасында 
алынатын көміртегі шикізаты көміртегінің толық емес конверсиясы кезінде күрт өзгерістерге ұшырайды. 
Мысалы, биомассаның көмірінде әлі де оттегі мен сутегі бар. Бұл, өз кезегінде, газ фазасындағы тепе-теңдік 
шарттарына әсер етеді, өйткені көміртегі қоры газ фазасындағы азаюда. Негізгі әсер ететін реакциялар – Будуар, 
су газының реакциялары және су газының конверсиясының реакциясы, (2.4) - (2.6) теңдеулері. Көміртектің 
толық конверсиясы газ тәрізді өнімде CO концентрациясының азаюына, сондай-ақ толық конверсия кезінде 
тепе-теңдікпен салыстырғанда H2 азаюына әкеледі.
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during gasification will therefore be drastically changed when carbon conversion is 
incomplete. Even minor effects on the hydrogen and oxygen balance in the gas phase 
can be expected as, for example, biomass char still contains oxygen and hydrogen [9]. 
Figure 2.3 depicts the influence of pressure and temperature on carbon conversion; at 
temperatures below 800 °C, considerable amounts of solid carbon formation are pre-
dicted. This will in turn influence the equilibrium conditions in the gas phase as the 
carbon stock in gas phase is reduced. The major reactions affected are the Boudouard, 
water gas, and water–gas shift reactions, Equations (2.4) to (2.6). Incomplete carbon 
conversion leads to a decrease of Co concentration in the product gas, as well as a 
decrease in H

2
 compared to equilibrium at complete conversion.

200 400 600 800 1000 1200

0

10

20

30
−2000

0

2000

4000

6000

Δ
H

r [
К

Д
ж

/к
г ш

ик
із

ат
 С

БМ
 ]

200 400 600 800 1000 1200

0

10

20

30
0

0.1
0.2
0.3
0.4

30
0

0.1
0.2
0.3
0.4

30
0

0.1
0.2
0.3
0.4

y C
O

200 400 600
800 1000 1200

0

10

20

200 400 600
800 1000 1200

0

10

20

200 400 600 800 1000 1200

0

10

20

200 400 600 800 1000 1200

0

10

20

30
0

0.1
0.2
0.3
0.4

30
0

0.1
0.2
0.3
0.4

t [°C] t [°C]

t [°C]t [°C]

t [°C] t [°C]

P [бар]

P [бар]

P [бар] P [бар]

P [бар]

P [бар]

y C
H

4
y H

2
y H

2O

y C
O

2

FIGURE 2.2 Pressure and temperature dependence of the molar concentration of major gas 
species and the heat of reaction for steam gasification (S/B = 0.5 kg H

2
o/kg daf) of a generic 

biomass (C  –  50 wt%, H  –  6 wt%, o  –  44 wt%: CH
1.43

o
0.66

) assuming complete carbon 
conversion, calculated by ASPEn PluS.

0002704450.indd   10 5/30/2016   6:27:10 AM

during gasification will therefore be drastically changed when carbon conversion is 
incomplete. Even minor effects on the hydrogen and oxygen balance in the gas phase 
can be expected as, for example, biomass char still contains oxygen and hydrogen [9]. 
Figure 2.3 depicts the influence of pressure and temperature on carbon conversion; at 
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2.2-СУРЕТ. Газдың негізгі түрлерінің молярлық концентрациясының қысым мен температурадан тәуелділігі, сондай-ақ 
көміртекті толық конверсиялау шартында ASPEN PLUS есептеріне сәйкес жалпы биомассадан (C-50 масс. % , H-6 мас. %, 
O-44 мас.% : CH1,43O0,66) бу газдандыру реакциясының жылуы (S/B = 0,5 кг H2O /кг СБМ). 11

2.2.3 Gasification – A Multi‐step Process Deviating from Equilibrium

Equilibrium calculations, while useful for identifying trends with changing operating 
conditions, cannot however predict the performance of technical equipment to a full 
extent. They represent a boundary value that can be approached but never reached. 
The gasification process on a physical level is a multi‐stage process starting with 
drying of the feedstock, followed by pyrolysis and gasification/combustion. The 
kinetics of the numerous homogeneous and heterogeneous reactions occurring – as 
well as the residence time and reactor setup – ultimately determine the product gas 
composition resulting from gasification. Figure 2.4 illustrates a simplified reaction 
network for the conversion from received fuel to product gas. The drying and pri-
mary pyrolysis (also referred to as devolatilization) steps are similar for all gasifica-
tion technologies, whereas the extent of gasification reactions occurring as well as 
the approach to equilibrium are a strong function of the gasification medium and the 
reactor setup. during pyrolysis, a considerable amount of tars, a complex mixture of 
1‐ to 5‐ring aromatic hydrocarbons, is formed that will undergo various conversion 
pathways during gasification. In the final product gas tar can still represent a consid-
erable amount of energy, for example, biomass steam gasification at 800 °C can 
result in more than 33 g tars/nm3, corresponding to about 8% of the total product gas 
energy content on a lower heating value basis [10].
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2.3-СУРЕТ. Жалпы биомассаның (C - 50 мас.%, H - 6 мас.%, O - 44 мас.%: CH1,43 O0. 66) Бумен газдандыру үшін тепе-тең 
есептеулердің көмегімен жинақталған көміртектің конверсиясы (S/B = 0,5 кг H2O /кг СБМ)
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2.2.3 Газдандыру – тепе-теңдіктен ауытқитын көп кезеңді процесс

Тепе-теңдік есептеулері, пайдалану жағдайларының өзгеруімен үрдістерді анықтау үшін пайдалы болса да, бірақ 
техникалық жабдықтың өнімділігін толық көлемде болжай алмайды. Олар жақындауға болатын, бірақ ешқашан 
да қол жеткізбейтін шекаралық мәнді білдіреді. Табиғи деңгейде газдандыру процесі кейіннен пиролизбен және 
газдандырумен/жағумен бастапқы шикізатты кептіруден басталатын көп сатылы процесс болып табылады. 
Көптеген ағатын гомогенді және гетерогенді реакциялардың кинетикасы, сондай-ақ реактордың болу уақыты 
мен орнатылуы ақыр соңында газдандыру нәтижесінде алынатын газдың құрамын анықтайды. 2.4-суретте 
жеңілдетілген реакциялық желісі түрлендіру үшін алынған отын газ тәріздес өнім. Кептірудің және бастапқы 
пиролиздің (сондай-ақ ұшатын заттарды жою деп аталатын) сатылары газдандырудың барлық технологиялары 
үшін бірдей болып табылады, ал газдандырудың өтетін реакцияларының дәрежесі, сондай-ақ тепе-теңдікке 
жақындау газдандырудың және реакторды орнатудың маңызды функциясы болып табылады. Пиролиз кезінде 
гудрондардың едәуір мөлшері, газдандыру кезінде әртүрлі түрлендіру жолдарына ұшырайтын 1-5 сақиналы хош 
иісті көмірсутектердің күрделі қоспасы пайда болады. Мысалы, 800°C кезінде биомассаны бумен газдандыру 
33 г қарамай/нм3-тен астам әкелуі мүмкін, бұл төмен жылу шығару қабілеті негізінде өнімдегі газдың жалпы 
энергетикалық құрамының шамамен 8%-на сәйкес келеді [10].

The gas composition from primary pyrolysis represents the starting point for the 
gasification reactions. neves et al. [9] conducted an extensive literature review of 
data on pyrolysis experiments and derived an empirical model for estimating gas 
species yields as well as tar and char yields and elemental composition as a function 
of peak pyrolysis temperature. Figure 2.5 illustrates the pyrolysis gas composition 
and the total gas and char yield based on neves’ model. In contrast to the equilibrium 
calculations for gasification represented in Figure 2.2, the model predicts consider-
able amounts of tars as well as a considerable amount of char produced from pyrol-
ysis. Even light hydrocarbons are present in the pyrolysis gas. Generally speaking, 
the product distribution from pyrolysis as presented in Figure  2.5 undergoes 
conversion towards the equilibrium conditions during the final conversion step in 
Figure 2.4 – the gasification step.

The extent of conversion towards the equilibrium state is a function of a 
large number of parameters, such as pressure and temperature, reactor design, 
and associated residence time for gas and solids, as well as gas–solid mixing 
and the presence of catalytically active materials promoting specific reactions, 
among others.
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2.4-КЕСТЕ. Газдандыру кезінде отын бөлшектерінің конверсиялау процесі (Невэс және басқа авторлардың еңбектерінен 
алынған ақпарат [9]).

Бастапқы пиролиз газының құрамы газдандыру реакциялары үшін бастапқы нүкте болып табылады. Невес 
және т.б. [9] пиролиздегі эксперименттер бойынша деректерге кең әдеби шолу жасап, газ бөлшектерінің 
шығуын, сондай-ақ газ бен көміртектің шығуларын және пиролиздің ең жоғары температурасына байланысты 
элементтік құрамды бағалау үшін эмпирикалық модель шығарды. 2.5-сурет пиролиздік газдың құрамын және 
Невес моделінің негізінде жартылай кокс пен газдың жалпы шығуын бейнелейді. Сонымен қатар, электр 
энергиясын өндіру үшін 2.2-суретте көрсетілген газдандыру үшін тепе-теңдік есептеріне қарағанда модель 
пиролиз нәтижесінде пайда болатын дененің едәуір мөлшерін, сондай-ақ күйенің едәуір мөлшерін болжайды. 
Тіпті жеңіл көмірсутектер пиролиз газында бар. Жалпы алғанда, пиролизден өнімді бөлу 2.5-суретте 
көрсетілгендей, газдандыру кезеңінің 2.4-суретте түрленудің қорытынды кезеңі кезінде тепе-тең жағдайға 
түрленуге жатады.

Тепе-тең күйге айналу дәрежесі қысым мен температура, реактордың конструкциясы және газ бен қатты 
заттардың тиісті болу уақыты, сондай-ақ газдар мен қатты бөлшектердің қоспасы және каталитикалық белсенді 
материалдардың болуы, сондай-ақ белгілі бір реакциялардың жылжуы сияқты параметрлердің көп санының 
функциясы болып табылады.
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2.2.4 Heat Management of the Gasification Process

As temperature is the major influencing parameter on the kinetics of the different 
gasification reactions, the thermal management of the gasification reactor is of 
particular importance. The conversion steps from solid fuel to product gas as illus-
trated in Figure 2.4 occur at different temperature levels. A qualitative representation 
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2.5-КЕСТЕ. Температураның функциясы ретінде (Невес негізінде [9])  жалпы биомассаға (С - 50 мас.%, Н - 6 мас.%, O - 
44 мас. %: CH1.43O0.66) пиролиздік газдың молярлық құрамы (а) және жалпы массаның шығыстары (b).

2.2.4 Газдандыру процесін жылумен басқару

Температура газдандырудың әртүрлі реакцияларының кинетикасына әсер ететін негізгі параметр болғандықтан, 
газдандыру реакторын термиялық басқару ерекше маңызға ие. Қатты отынды газ тәрізді өнімге айналдыру 
кезеңдері, 2.4-суретте көрсетілгендей, температураның әр түрлі деңгейлерінде болады. Уақыт өте келе отын 
бөлшектеріне арналған температура өрісін сапалы көрсету 2.6 A-суретте көрсетілген. Бөлшектер қызғаннан 
кейін ылғал буланады. Құрғақ отын бөлшектері пиролиздік газдарды бөліп, қосымша қызады және газ тәріздес 
бөлшектер газдандырылады. Газдандыру үшін жылу қоршаған ыстық ортамен жеткізілуі тиіс. Нүктелі 
сызықпен белгіленген бөлшектердің жануы жану реакцияларының экзотермиялық сипатына байланысты 
бөлшектердің қоршаған ортадан жоғары температурасы кезінде жүреді. 2.6 в-суретте әр түрлі үдерістердегі 
конверсия үшін, ол бастапқы ылғал мөлшері 20 мас. % болатын биомассадан отынды толық конверсиялау 
үшін жылу сұранысының бөлінуі көрсетілген. Газдандыру үшін жылуландыру қажеттілігі басты аспектілердің 
бірі болып табылады, бірақ тіпті пиролиз және кептіру қайта құру үшін жылулыққа үлестік қажеттіліктің 
елеулі үлесін құрайды. Сонымен қатар, газдандыру және пиролиз есептеу үшін қолданылатын белгіленген 
температураларда емес, белгілі бір температуралық диапазонда жүргізіледі (пиролиз үшін Невес моделі және 
газдандыруға арналған тепе-тең есептеулер). Бұдан басқа, процестер қатаң тізбекті болып табылмайды, ал 
ішінара газдандыру реакторында параллель болады. Дегенмен, газдандыру үшін жылу қажеттілігі ең ірі болып 
табылады және ең алдымен температураның ең жоғары деңгейін талап етеді.
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of the temperature profile for a fuel particle over time is illustrated in Figure 2.6a. 
After particle heat‐up the moisture is evaporated. The dry fuel particle is further 
heated, releasing pyrolysis gases, and finally the char particle is gasified. Heat for 
gasification needs to be supplied by the hot environment. Particle combustion 
indicated by the dashed line occurs at a particle temperature above environ-
ment due to the exothermic nature of the combustion reactions. For complete 
conversion of a biomass fuel with initial moisture content of 20 wt% the distribution 
of the heat demand for conversion on the different processes is illustrated in 
Figure 2.6b. The gasification heat demand is dominant but even pyrolysis and drying 
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2.6-СУРЕТ (а) Газдандыру кезінде отын бөлшектерінің температурасының өзгеруін сапалы ұсыну. Тепе-теңдікте (400°С 
бу беру кезіндегі S/B = 0,5 қатынасы, биомассаның бастапқы ылғалдылығының 20 мас. %) (b) Жалпы биомассаны толық 
конверсиялау үшін бумен газдандыру кезінде жылуға қажеттілік бейіні (C - 50 мас.%, H - 6 мас.%, O - 44 мас.%: CH1.43O0.66). 

Газдандыру блогындағы түрлендіру процесі үшін барлық жылу жоғары температура кезінде отынның бір 
бөлігін немесе қосымша сыртқы отынды жағу жолымен жеткізілуге тиіс. Биомассадағы ылғалдың бастапқы 
құрамының өзгеруі жылу құрғату қажеттілігінің төмендеуіне және, демек, конверсия тиімділігін арттыруға 
әкеледі [2.6 b-суретте]. Сыртқы кептіру, сондай-ақ эксергия тұрғысынан конверсия процесін жақсарта отырып, 
төмен температурада жылу көзін пайдалануға мүмкіндік береді. Тіпті пиролиз процесін жеке жылу көзі бар 
жеке реакторда жүргізуге болады. Газдандыру процесін термиялық басқаруға қатысты осы пайымдауларға 
байланысты температуралық-жылу жүктемесінің графиктері газдандыру процесінің энергия тиімділігіне 
қатысты жақсартуларды анықтау үшін пайдалы құрал болуы мүмкін. 2.7-суретте мұндай кесте тепе-теңдік 
пиролизін және газдандыруды қолдану арқылы жобаланған тікелей емес газдандыру процесінің мысалы ретінде 
көрсетілген. Жанып кеткен көмірдің мөлшері жылыту, кептіру, пиролиз және отынды газдандыру үшін жылуға 
деген қажеттілікті жабатындай етіп белгіленеді деп болжанады. Газдандыру үшін бу беру (400°C) және жану 
үшін ыстық ауа (400°C) - бұл жылытуға арналған қосымша қажеттілік. 2.7-суреттегі қалың қисық жылу барлық 
жоғарыда аталған қажеттіліктердің жиынтығын білдіреді, ал нүктелі қисық барлық жылу көздерін көрсетеді, 
атап айтқанда: жартылай коксты жағу және ыстық газтәріздес өнім мен түтін газдарын қоршаған ортаның 
температурасына дейін салқындатуды білдіреді. Жылу беру үшін процесс көп мөлшерде артық жылуға ие, бұл 
жылуды тиімді пайдалану және жартылай кокс жануын азайту есебінен алынатын газға конверсияны қосымша 
арттыруға мүмкіндік береді. Қатты отынның көп мөлшерін газ тәрізді өнімге айналдыру жылу қажеттілігін 
арттырады, сонымен қатар жылу беру азаяды, өйткені көмірден аз жағылады. Газдандыру кезеңінің басынан 
бастап апстрим және мұнайды қайта өндеу операцияларын қоса алғанда, жұтқыштар мен көздердің жылу 
интеграциясын тұтас талдау үшін де СТГ барлық процесін назарға ала отырып, осы қисықтар пайдаланылуы 
мүмкін. Метандау реакциясынан жылу, мысалы, биомассаны кептіру үшін немесе мұнайды қайта өндеу 
процесінде CO2 жою үшін пайдаланылатын амин ерітіндісін регенерациялау үшін пайдаланылуы мүмкін.
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represent a considerable share of the specific heat demand for conversion. of course 
in reality, pyrolysis and gasification rather occur over a certain temperature 
range instead of the fixed temperatures used for the calculation (neves’ model for 
pyrolysis [9] and equilibrium calculations for the gasification). In addition, the 
processes are not strictly sequential but partly occur in parallel within a gasification 
reactor. nevertheless the gasification heat demand will be largest and above all 
requires the highest temperature level.

All heat for the conversion process within the gasification unit needs to be supplied 
by combustion of part of the fuel or additional external fuel at high temperature. 
Changing the initial moisture content of the biomass will reduce the drying heat 
demand [b in Figure 2.6b] and therefore improve the conversion efficiency. External 
drying also allows for using a heat source at lower temperature, improving the 
conversion process from an exergy perspective. Even the pyrolysis process can be 
conducted in a separate reactor with a separate heat source. For these considerations 
in relation to the thermal management of the gasification process, temperature–heat 
load graphs can be a useful tool for identifying improvements for the energy efficiency 
of the gasification process. Figure  2.7 presents such a graph as an example of an 
indirect gasification process modelled using neves’ pyrolysis model and gasification 
at equilibrium. It is assumed that the amount of char combusted is set to ensure that 
the combustion heat covers the heat demand for fuel heat‐up, drying, pyrolysis, 
and gasification. The supply of steam to gasification (400 °C) and hot air to combustion 
(400 °C) is an additional heat demand that needs to be covered. The thick curve in 
Figure  2.7 represents the aggregation of all the above‐mentioned heat demands, 
whereas the dashed curve is a representation of all heat sources, namely the combustion 
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2.7-СУРЕТ. Жалпы биомассаны тікелей емес бу газдандыруға арналған температуралық жылу жүктемесінің қисығы (C 
- 50 мас.%, H - 6 мас.%, O - 44 мас.%: CH1.43O0.66). S/B = 0,5 қатынасы, 25°C кезінде ауа мен бу беру және 400°C-қа дейін 
қыздыру, биомассаның бастапқы ылғалдылығының 20 мас %.

Пиролизге және газдандыруға арналған жылулыққа қисық қажеттіліктердің көлбеуі әр түрлі процестер 
кезінде іс жүзінде алынатын газдың құрамына байланысты. Газдандыру үшін тепе-тең шарттардан ауытқу 
конверсиялық жылуға қажеттіліктің айтарлықтай өзгеруіне әкеледі. Әдетте термиялық конверсия процестерінде 
қолданылатын екі параметр газдандыру процесінің энергетикалық сипаттамаларына әртүрлі параметрлердің 
әсерін иллюстрациялау үшін пайдаланылады. Бірінші параметр – стехиометрияға сәйкес толық жану үшін 
қажетті мөлшерге қатысты реакцияға нақты берілетін ауаның (оттегінің) мөлшерін анықтайтын ауаның λ 
отынға қатынасы болып табылады:
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of char and the cooling of hot product gas and combustion flue gases to ambient tem-
perature. It is obvious that, for ideal heat transfer, the process has a considerable 
amount of excess heat, allowing for a further increase in conversion to product gas by 
more efficient use of the heat and reducing the char combustion. Converting more 
solid fuel to product gas will increase the heat demand while at the same time the heat 
supply will decrease as less char is burnt. Even considering the overall SnG process 
these curves can be used for a holistic analysis of the heat integration of sinks and 
sources, including the operations up‐ and downstream of the gasification step. Heat 
from the methanation reaction might, for example, be used for biomass drying or for 
regeneration of an amine solution used for downstream Co

2
 removal.

The slope of the heat demand curves for pyrolysis and gasification also is 
dependent on the gas composition that actually is obtained during the different 
processes. A deviation from equilibrium conditions for the gasification will result in 
considerable changes of the conversion heat demand. Two parameters commonly 
used in thermal conversion processes are used to illustrate the influence of different 
parameters on the energy performance of the gasification process. The first param-
eter is the relative air to fuel ratio λ defining the amount of air (oxygen) actually
supplied to the reaction in relation to the amount necessary for complete combustion 
according to stoichiometry:
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The second parameter commonly used in gasification is the chemical efficiency η
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relating the chemical energy content of the product gas to the fuel chemical energy. 
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Figure 2.8 shows λ and η
ch,HHV

 for the base case as illustrated in Figure 2.7, as well as
the influence of changes in different operating parameters. Increasing the feed tem-
perature for both steam to gasification (Point 1 in Figure 2.8) and air to combustion 
(Point 3 in Figure 2.8) increases the chemical efficiency and reduces λ as less char
needs to be burnt. reducing the incoming moisture content of the biomass from 20 
to 10 wt% (Point 4 in Figure 2.8) results in a remarkable effect, reducing the necessary 
air to fuel ratio and gives a relative increase of the chemical efficiency of 3.2%. 
Assuming heat losses from the gasification unit (point 6 in Figure 2.8) corresponding 
to 2% of the thermal input on a higher heating value basis on the other hand, 
 considerably increases the air to fuel ratio and leads to a relative decrease of the 
chemical efficiency by 3%. All changes except for points 5, 7, and 8 represent thermal 
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Газдандыру кезінде әдетте қолданылатын екінші параметр-алынған газдың химиялық энергетикалық мазмұнын 
отынның химиялық энергиясымен байланыстыратын ηch химиялық тиімділігі. ηch төмен және жоғары жылу 
шығару қабілеті негізінде анықталуы мүмкін, бірақ ылғалдың құрамына қатысты шатасуды болдырмау үшін 
мұнда жоғары жылу шығару қабілеті қолданылады:
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supply will decrease as less char is burnt. Even considering the overall SnG process 
these curves can be used for a holistic analysis of the heat integration of sinks and 
sources, including the operations up‐ and downstream of the gasification step. Heat 
from the methanation reaction might, for example, be used for biomass drying or for 
regeneration of an amine solution used for downstream Co

2
 removal.

The slope of the heat demand curves for pyrolysis and gasification also is 
dependent on the gas composition that actually is obtained during the different 
processes. A deviation from equilibrium conditions for the gasification will result in 
considerable changes of the conversion heat demand. Two parameters commonly 
used in thermal conversion processes are used to illustrate the influence of different 
parameters on the energy performance of the gasification process. The first param-
eter is the relative air to fuel ratio λ defining the amount of air (oxygen) actually
supplied to the reaction in relation to the amount necessary for complete combustion 
according to stoichiometry:





n

n
o Нақты

o Cтехиометриялық

2

2

,

,

(2.7)

The second parameter commonly used in gasification is the chemical efficiency η
ch

,
relating the chemical energy content of the product gas to the fuel chemical energy. 
η

ch
 can be defined on both a lower and a higher heating value basis, but in order to 

avoid confusion with respect to moisture content, the higher heating value is used 
here:

ch,ЖЖЖ

PG

Отын Отын

ЖЖЖ
, .

.
i

i i



n

n
(2.8)

Figure 2.8 shows λ and η
ch,HHV

 for the base case as illustrated in Figure 2.7, as well as
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2.8-суретте, 2.7-суретте көрсетілгендей, базалық жағдай үшін λ және ηch, ЖЖЖ көрсетілген, сонымен қатар 
әр түрлі жұмыс параметрлерінің өзгеруінің әсері көрсетілген. Сонымен қатар, газдандыру үшін бу беру 
температурасының жоғарылауы (2.8-суреттегі 1-нүкте), жануға арналған ауа үшін (2.8-суреттегі 3-нүкте) 
химиялық тиімділікті арттырады және λ азайтады, өйткені жартылай коксты жағуды аз талап етеді. Биомассадағы 
кіріс ылғалдың құрамын 20-дан 10 мас.%-ға дейін төмендету (2.8-суреттегі 4-нүкте) ауа мен отынның қажетті 
арақатынасын азайта отырып, айтарлықтай әсерге әкеледі және химиялық тиімділіктің салыстырмалы түрде 
3,2%-ға ұлғаюын береді. Екінші жағынан, жоғары жылу шығару қабілеті негізінде 2% жылу қуатына сәйкес 
келетін газдандыру блогынан (2.8-суреттегі 6-нүкте) жылу шығындарына жол беру ауаның отынға қатынасын 
едәуір арттырады және химиялық тиімділіктің 3%-ға салыстырмалы төмендеуіне әкеледі. 5, 7 және 8 нүктелерді 
қоспағанда, барлық өзгерістер энергетикалық теңгерім негізінде жану мен газдандыру арасындағы тепе-
теңдікті өзгертетін термиялық жақсартуларды білдіреді. Бұл газ құрамын және соның салдарынан газдандыру 
үшін жылуға үлестік қажеттілікті шамалы ғана өзгертеді. Сондықтан нүктелер λ мен ηch, ЖЖЖ арасындағы 
сызықтық тәуелділіктен тұрады. Тіпті будың биомассаға қатынасындағы өзгерістер (7 және 8-нүктелер) осы 
сызықтың бойында орналасқан. Теориялық тұрғыдан, су газының конверсия реакциясына осы параметр әсер етуі 
тиіс, бірақ S/B қатынасы барлық жағдайлар үшін стехиометриялық минимумнан едәуір жоғары (биомассаның 
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осы шикізаты үшін 2.8 теңдеуіне сәйкес 0,23 кг H2O/кг СБМ отын). Зерттелген жағдайларда будың қосылуын 
өзгерту тек жылу балансына әсер етеді. Алайда газдандыру нәтижесінде алынатын газ құрамының өзгеруі 
туралы жол беру кезінде 2.8-суреттегі 5-нүкте үшін жасалғандай, газдандыру процесінің реакция энтальпиясы 
өзгереді және λ және ηch әр түрлі әсер етеді. Газдандыру сатысына арналған газ құрамы газдандырудың нақты 
температурасынан 200°C температурада тепе-теңдік үшін есептелген, бұл метан түзілуінің ұлғаюына және 
конверсия процесінің эндотермиялығының төмендеуіне әкелді (2.2-сурет).

improvements basically changing the balance between combustion and gasification 
based on the energy balance. This only marginally changes the gas composition and 
in consequence the specific heat demand for gasification. This is why the points 
follow a linear relationship between λ and η

ch,HHV
 indicated by the gray line. Even

changes in the steam to biomass ratio (Points 7 and 8) are along this line. Theoretically, 
the water‐gas‐shift reaction should be influenced by this parameter but the S/B ratio 
is considerably above the stoichiometric minimum (0.23 kg H

2
o/kg daf fuel according 

to equation 2.8 for the given biomass feedstock) for all cases. The change in steam 
addition for the investigated cases only influences the thermal balance in consequence. 
When assuming a change in the resulting gas composition from gasification, as has 
been done for point 5 in Figure 2.8 however, the reaction enthalpy of the gasification 
process is changed and λ and η

ch
 influenced differently. The gas composition for the

gasification step has been calculated for equilibrium at a temperature 200 °C below 
the actual gasification temperature, resulting in increased methane formation and a 
reduced endothermicity of the conversion process (Figure 2.2).

Changes in the gasification temperature in consequence have a twofold effect on 
the performance; one being basically of thermal nature related to temperature levels 
and heat demands, and the other being associated to chemical conversion, kinetics, 
and approach to equilibrium. low temperature leads to decreased thermal losses, 
increased methane content, but also to higher production of tars from pyrolysis and 
slower kinetics for the gasification reactions, leading to high tar contents even in the 
product gas, generally. At higher temperatures, heat losses are more pronounced; the 
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2.8-СУРЕТ. Газдандыру үшін әр түрлі параметрлердің химиялық тиімділікке және ауа мен отынның салыстырмалы 
арақатынасына әсері.

Газдандыру температурасының өзгеруі нәтижесінде өнімділікке екі есе әсер етеді; олардың біреуі негізінен 
температура деңгейлерімен және жылыжайдағы қажеттіліктермен байланысты жылу табиғатына ие, ал екіншісі 
химиялық конверсиямен, кинетикамен және тепе-теңдікке жақындаумен байланысты. Төмен температура 
жылу шығындарының азаюына, метан құрамының артуына, сондай-ақ пиролиз нәтижесінде қарамайдың 
неғұрлым жоғары пайда болуына және газдандыру реакцияларының баяу кинетикасына әкеледі, бұл тіпті 
соңғы өнімде қарамайдың жоғары құрамына әкеледі. Жоғары температураларда жылу ысыраптары неғұрлым 
айқын көрінеді; алынатын газдың құрамы реакцияның эндотермиялық сипатын және соның салдарынан 
метанның мөлшерін төмендетіп, жылуға деген қажеттілікті арттыра отырып, Co және H2 жағына ығысады. 
Екінші жағынан, қарамай әдетте жоғары температуралы газдандыру кезінде де болмайды, бұл жабдықты 
жаңғыртуға қажеттілікті (шығындарды) төмендетеді.

2.2.5 Технологияны таңдау үшін термодинамикалық мәндердің мәні

Жоғарыда аталған термодинамикалық мәндер газдандыру реакторларының техникалық жобасының негізін 
құрайды. СТГ өндірісі шеңберінде газдандыру метанның жоғары концентрациясы бар газ өнімінің жоғары 
шығуына бағытталған, өйткені бұл процесті конверсиялаудың жалпы тиімділігіне ықпал етеді. Бұған қол 
жеткізу үшін әртүрлі қарама-қайшы мақсаттарды оңтайландыру қажет. Төмен температура ықпал ететін 
метанның жоғары шығуы жоғары көмірсутектер мен қарамайдың жоғары шығуымен қатар жүреді, бұл мұнайды 
қайта өндеу кезеңінде газды тазарту қажеттілігін арттырады. Сонымен қатар, төмен температура көміртегінің 
конверсиясына теріс әсер етеді, өйткені газдандыру реакциясының жылдамдығы төмен. Бұл өз кезегінде өнімнің 
шығуын нашарлатады. Қысымдағы жұмыс метанның пайда болуына ықпал етеді және кейде үлкен көлемді 
өткізу қабілетінің ұлғаюына байланысты үлкен ауқымды өндіріс үшін қолайлы (осы жылу беруге арналған 
жабдықтың аз мөлшері). Осылайша, метандау алдында газ тәрізді өнімнің мұнайды қайта өндеу кезеңінде 
қысудан құтылуға болады. Екінші жағынан, қысым астындағы ыдыстарға қатты отынды беру жиі пайдалану 
проблемаларымен байланысты және беру жүйесінде инерциялық газға қажеттіліктің артуына алып келуі 
мүмкін, бұл газдандыру кинетикасына әсер етеді және келесі газды жаңарту қажеттілігін арттырады. Қысым 
астында биомассаны жанама атмосфералық және тікелей газдандыру арасындағы эксергетикалық салыстыру 
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газдандыру үшін сыйымдылықтағы қысымды арттырудың айқын артықшылығы жоқ екенін көрсетеді, өйткені 
тиімділік өсімі СТГ өндіру кезінде газ сапасын арттыру үшін энергияға қажеттіліктің ұлғаюымен өтеледі, бұл 
жанама атмосфералық де, сондай-ақ СТГ процесінің жалпы термодинамикалық перспективасы тұрғысынан 
қысыммен тікелей газдандыру үшін де бірдей жарамдылықты қамтамасыз етеді [11]. Нәтижесінде газдандыру 
технологиясын таңдау СТГ процесінің жалпы құрылымы шеңберінде бағалануы және оңтайландырылуы тиіс. 
Келесі бөлімдерде газдандырудың әртүрлі технологиялары ұсынылады және СТГ өндірісімен байланысты 
нақты аспектілер бөлінеді. 

2.3 ГАЗДАНДЫРУ ТЕХНОЛОГИЯЛАРЫ

Технологиялық тұрғыдан қарағанда, негізінен газдандыру реакторларының үш түрлі түрі бар, олар үлкен 
масштабтарда: қозғалмайтын (немесе жылжымалы) қабаты бар реакторлар, ағынмен жапсырылған реакторлар 
және жалған жағылған қабаты бар реакторларда пайдаланылады. 2.9-суретте негізгі технологиялар мен бастапқы 
материалдар және тиісті технологияларға байланысты қолданылатын газдандыру агенттері көрсетілген. 
Көмір негізінен ағынмен газдандыруда немесе қозғалмайтын қабаты бар қондырғыларда пайдаланылады, ал 
биомассаны газдандыру негізінен жалған сұйытылған қабатты реакторларда жүзеге асырылады. Айырмашылық 
айқын емес, дегенмен жұқа сұр жебелер арқылы көрсетіогендей. Мысалы, импульсті процестен шығарылатын 
қара сұйықтық, бұл ағынды газдандыру артықшылықты технология болып табылады. Газдандыру агенттеріне 
келетін болсақ, бу барлық газдандыру реакторларында қолданылады. Жылу сыртқы жылу көзінен жылу 
берілетіндіктен, оттегіні газдандыру агенті ретінде пайдаланылмайтын газдандырудың жалғыз технологиясы 
болып табылады. Гидрогаздандыру үшін сутегін қосу негізінен ағынмен бірге қондырғыларда көмірді 
газдандыру кезінде пайдаланылады, бірақ осы технологиямен шектелмейді.

steam is used in all gasification reactors. Indirect gasification is the only gasification 
technology not using oxygen as gasification agent as the heat is supplied from an 
external heat source. Hydrogen addition for hydrogasification is mainly used in coal 
gasification in entrained flow units but is not limited to this technology.

In the following paragraphs, the different gasification concepts for SnG produc-
tion developed and constructed will be presented and discussed with respect to their 
feedstock requirements, heat management and optimization potential with respect to 
product gas yield, char conversion, methane content, and tar generation, where appli-
cable. Specific issues particular to each technology within the framework of SnG 
production will be discussed, as well as pilot and industrial scale projects that have 
been proposed or realized.

2.3.1 Entrained Flow

In entrained flow gasifiers, the feedstock is fed concurrently with the gasification 
agent and is gasified while being transported (entrained) together with the produced 
gas through the reactor. This results in very short residence times (maximum 5 s, but 
usually even lower) and therefore necessitates high reaction temperatures above 
1300 °C [1]. Such high temperatures avoid completely the production of tars and 
hydrocarbons; therefore, the producer gas consists mainly of carbon monoxide, 
hydrogen, and steam. In most cases, the gasification agent is pure oxygen supplied 
from an air separation unit (ASu) [12]. Avoiding nitrogen is necessary for SnG 
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2.9-СУРЕТ. Ең көп таралған шикізат және газдандырушы агенттердің негізінде газдандырудың әртүрлі технологияларын 
жіктеу.

Келесі бөлімдерде бастапқы шикізатқа, жылуды басқаруға және алынған газдың шығуына қатысты 
оңтайландыру әлеуетіне, көмірді түрлендіруге, метанның құрамына және қолдану бойынша қарамайдың 
генерациясына қойылатын талаптарды ескере отырып қаралатын СТГ өндірісі үшін газдандырудың әртүрлі 
тұжырымдамалары ұсынылатын болады. СТГ өндірісі шеңберінде әрбір технологияға тән нақты мәселелер, 
сондай-ақ ұсынылған немесе іске асырылған пилоттық және өнеркәсіптік жобалар талқыланатын болады.

2.3.1 Қозғалмалы ағын

Ауысатын ағыны бар газификаторларда шикізат газдандырушы агентпен бір мезгілде беріледі және өндірілетін 
газбен бірге реактор арқылы тасымалдау (немесе тиеу) кезінде газдандырылады. Бұл өте қысқа уақытқа (ең 
көп дегенде 5 с, бірақ әдетте тіпті аз) әкеледі, демек, 1300°C жоғары реакция температурасын талап етеді [1]. 
Мұндай жоғары температуралар қарамай мен көмірсутектер өндірісін толығымен жоққа шығарады; демек, 
генераторлық газ негізінен көміртегі тотығынан, сутегі мен будан тұрады. Көп жағдайда газдандырушы агент 
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ауа бөлу қондырғысынан (АБҚ) берілетін таза оттегі болып табылады. Азотты болдырмау СТГ өндірісі үшін 
қажет және ағынның көлемді жылдамдығын төмендетуге, демек, жабдықтың құнын азайтуға мүмкіндік 
береді; дегенмен, АБҚ бұл процесстегі шығындар мен ішкі тұтыну қателігіне байланысты. Ауа ағысы бар 
газификаторлар жоғары қысымда жұмыс істей алады (бірнеше ондаған бар) және ұнтақ тәрізді шикізатпен (<0,1 
мм) немесе суспензиямен қоректенуі мүмкін, бұл үлкен икемділікті қамтамасыз етеді. Өзінің табиғаты бойынша 
күлдің балқу температурасынан жоғары жұмыс температурасының жоғары болуына байланысты реактордың 
бұл түрі күлдің пайда болуын жеңуі тиіс. Газификатордың кейбір түрлері (мысалы, Shell, PRENFLOTM немесе 
Siemens) оны мембрананың қабырғасынан ағып жатқан қождың қорғаныш қабатын қалыптастыру арқылы 
қолданады. Бұл, дегенмен, бастапқы шикізатты таңдау күлдің ең аз мөлшері мен қасиеттерінің ауқымын 
шектейді. Күлдің құрамына және басқа қасиеттерге қатысты төтенше икемділікке мүмкіндік беретін, бірақ 
қыш коррозияға қарсы проблемалар пайда болуы мүмкін, олардың қабырғаларын отқа төзімді қаптамамен 
жылуға қарсы қорғайды. Кез келген жағдайда күлі аз көмір қолайлы.

Қозғалатын ағыны бар газдандырғыштар кейбір жеткізушілердің коммерциялық қолданулары үшін үлкен 
ауқымда салынған; одан әрі даму, әсіресе Қытайда (мысалы, Шығыс Қытай ғылым мен техника университеті 
[13] және қытай нарығы үшін) қарқынды жүріп жатыр. Қозғалатын ағыны бар газдандырғыштардың көпшілігі 
аралас циклді зауыттарда (IGCC) және метанол өндірісінде көмірді конверсиялау үшін қолданылады. 
Биомассаны газдандыру саласында қозғалатын ағынымен газдандырғыштар Францияда BioTFuel жобасы 
(Фишер-Тропш синтезі бар Uhde компаниясының PRENFLOTM газдандыруы [14] шеңберінде биодизель және 
биокеросин өндіру үшін және Германияда Bioliq® процесі шеңберінде диметил эфирін өндіру үшін (био-
шикізат алу үшін орталықтандырылмаған сабан пиролизі және одан кейін метанол / ДМЕ синтезі жүретін 
жоғары қысымды газ ағынындағы газификатордағы орталық газдандыру) [15].

Реакция температурасына байланысты генераторлық газда метанның түзілуі қозғалатын ағыны бар 
газификаторлардың көпшілігінде басылады. Бұл суық газдың төмен тиімділігіне алып келетін шығудағы 
жоғары температуралар көмірден СТГ-ға дейінгі технологиялық тізбектің жалпы тиімділігін шектейді және 
қозғалатын ағыны бар газдандырғыштарды қолдануды қиындатады. Тек Кореядағы POSCO жобасы шеңберінде 
ғана e-GasTM технологиясы көмір мен мұнай коксінен СТГ өндіру үшін Lurgi-Rectisol® тазартумен және 
қозғалмайтын қабатпен Haldor Topsoe (TREMP®) метандаумен біріктіру үшін таңдалды. Газдандырудың осы 
процесін таңдаудың себебі газдандырудың екінші сатысы болып табылады, оған екінші реттік көмір беріледі 
және ол бірінші жоғары температуралы сатысы бар генератормен әрекет етеді, 2.10-суретті қараңыз. Бұл 
эндотермиялық реакция химиялық суыту деп аталады, ол шығудағы төмен температураға (900-1000°C) және, 
демек, суық газдың жоғары тиімділігіне және метанның қолайлы пайда болуына әкеледі [16]. 

2.3.2 Жылжымайтын қабат
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FIGURE  2.10 Two stage coal gasification p rocess b y P hips C onoco ( E ‐ GasTM), f rom [ 1 6 ]. 

Adapted from Cliff Keeler Tl. PoSCo Gwangyang Project for Substitute natural Gas (SnG) 2010.

which is highly favorable for the overall process chain efficiency. In countercurrent 
fixed bed gasification, coal particles (from below 1 cm to a few centimeters in size) 
are fed via a lock hopper system into the pressurized gasifier (typical 20–24 bar), 
where they form a slowly downwards moving bed. oxygen and steam are injected 
from the bottom, thus establishing a hot combustion zone converting char in the bot-
tom of the reactor. The hot combustion flue gas moves upwards through the coal 
particle bed. The downward moving coal particles experience an increasing temper-
ature level and undergo consecutively drying, pyrolysis, and gasification of the char 
formed in the pyrolysis layer. In consequence, the producer gas contains steam (both 
unreacted steam and from feedstock drying), tars from pyrolysis as well as gasifica-
tion and combustion products, among them 5–10% methane. The original design was 
developed by lurgi from the 1930s to the 1950s and for a long time was the only 
proven gasification technology for lignite and bituminous coals. In lurgi’s dry bot-
tom gasifier (applied by the dakota Gas Company in the Great Plains SnG plant, 
uSA, but also in SASol’s syngas plants in South Africa) the coal bed is supported 
by a rotating grate and oxygen and a high amount of steam and oxygen are fed from 
below. The steam limits the combustion temperature and avoids melting the ash 
which therefore can be removed dry through the grate. The drawbacks of the high 
steam addition are loss of thermal efficiency, the formation of relatively high Co

2
 

amounts leading to larger downstream equipment, and a large amount of condensed 
water enriched with soluble organic impurities (such as phenols) which necessitates 
an appropriate wastewater treatment.

In consequence, the countercurrent fixed bed gasifier was further developed by 
lurgi and British Gas Company (BGC) to decrease the steam/oxygen ratio signifi-
cantly from about nine to a value between one and two [17]. As a result of the lower 
steam amount, temperatures in the combustion zone rise and the ash is converted to 
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2.10-СУРЕТ. Phillips Conoco (E ‐ Gas TM) компаниясымен көмірді газдандырудың екі сатылы процесі. Cliff Keeler TL 
бейімделген. Табиғи газды ауыстыру бойынша POSCO Gwangyang жобасы (СТГ) 2010.

Сонымен қатар, газдандырудың агенті ретінде ауа қолданылады, осылайша, олар электр энергиясын өндіру 
үшін тез қолданылады, олар әлі күнге дейін СТГ зауыттарында көмір отынымен жұмыс істейді (біреуі АҚШ-
та, үшеуі Қытайда) және қозғалмайтын қабаты бар және ағынға қарсы ағысы бар көмірді газдандыруды 
қолданады. Негізгі себеп генераторлық газдағы метанның салыстырмалы жоғары мөлшері болып табылады, 
бұл технологиялық тізбектің жалпы тиімділігі үшін өте қолайлы. Көмірдің бөлшектері (1 см-ден бірнеше 
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сантиметрге дейін) бункерді блоктау жүйесі арқылы қысым астында газдандырғышқа (әдетте 20-24 бар) 
беріледі, онда олар баяу төмен қозғалатын қабат түзеді. Оттегі мен бу төменнен шашырап, сол арқылы ыстық 
жану аймағын жасай отырып, реактордың төменгі бөлігіне жартылай коксты айналдырады. Ыстық түтін газы 
көмір бөлшектерінің қабаты арқылы жоғары қозғалады. Төмен қозғалатын көмір бөлшектері температураның 
жоғары деңгейіне және біртіндеп кептіруге, пиролиз қабатында пайда болған жартылай коксты газдандыруға 
ұшырайды. Демек, генераторлық газ құрамында бу (газсыздандырмаған бу, сондай-ақ шикізатты кептіруден 
де), пиролизден қарамайды, сондай-ақ газдандыру және жану өнімдері, оның ішінде 5-10% метан бар. Бастапқы 
дизайн 1930 жылдан 1950 жылға дейін Lurgi әзірленді және ұзақ уақыт лигнит пен битуминозды көмірді 
газдандырудың жалғыз тексерілген технологиясы болды. Lurgi құрғақ түбінің газдандырғышында (Dakota 
Gas Company компаниясы Ұлы жазықтарда, АҚШ-та, сондай-ақ Оңтүстік Африкадағы SASOL зауыттарында 
қолданылатын) көмір қабаты айналмалы тормен, оттегімен және будың көп мөлшерімен ұсталады, оттегі 
төменнен беріледі. Бу жану температурасын шектейді және күлдің балқуын болдырмайды, демек, тор 
арқылы құрғақ түрде жойылуы мүмкін. Жоғары бу қоспасының кемшіліктері жылу тиімділігін жоғалту, СО2 
салыстырмалы түрде жоғары мөлшерінің пайда болуы, төменгі ағымдық жабдықтардың пайда болуы және 
еріген органикалық қоспалармен байытылған (мысалы, фенолдар сияқты) конденсирленген сулардың көп 
болуы, бұл сарқынды суларды тиісті деңгейде тазартуды қажет етеді.

Будың оттегіне ара қатынасын тоғыздан бір және екі арасындағы мәнге дейін айтарлықтай төмендету 
үшін Lurgi және British Gas Company (BGC) компаниясы әзірледі [17]. Будың аз мөлшері нәтижесінде жану 
аймағындағы температура жоғарылайды және күл қожға айналады. Төменгі бөлігінің дизайны өзгерді, 
сондықтан балқытылған қож газдану камерасының астындағы саңылау арқылы ағып кетеді, ал бу мен оттегі 
түбіне бірнеше түтіктер («фурма») арқылы түседі. Төменгі бөлігі, 2.11 суретін қараңыз [17]. Бұл құбырлар 
арқылы, сондай-ақ ұсақ көмір және/немесе конденсацияланған қарамай беруге болады, бұл жүйеде көміртектің 
конверсиясын жақсартуға мүмкіндік береді. Будың едәуір төмен берілуіне байланысты, өнімділігі жоғары, 
CO2 құрамы төмен, шығу температурасы төмен және, демек, термиялық тиімділікке қол жеткізуге болады 
(62%-ның орнына 80-ге жуық). British Gas/Lurgi (BGl) қож газдандырғышы Ұлыбританиядағы және Құрама 
Штаттардағы СТГ жобалары үшін таңдалды.

2.3.3 Тікелей жалған сұйытылған қабат

22 CoAl And BIoMASS GASIFICATIon For SnG ProduCTIon

slag. The design of the bottom part has therefore been changed such that the molten 
slag can flow through a hole into a water quench section below the gasification 
chamber, while the steam and oxygen are fed through a number of tubes (“tuyeres”) 
into the bottom part of the bed, see Figure 2.11 from [17]. Through these tubes, coal 
fines and/or condensed tars could also be fed, allowing enhancement of the carbon 
conversion of the system. due to the significantly lower steam feed, higher throughput, 
lower Co

2
 content, lower exit temperature, and thus higher thermal efficiency could 

be achieved (around 80 instead of 62% [17]). The so‐called British Gas/lurgi (BGl) 
slagging gasifier was chosen for SnG projects in the united Kingdom and the united 
States [17] which however were not realized.

2.3.3 Direct Fluidized Bed

In direct fluidized bed gasification the heat for gasification is supplied in the same 
unit by partial combustion of the feedstock. Bed material – catalytically active or 
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FIGURE 2.11 The British Gas/lurgi slagging gasifier [17]. Source: Sharman rB, lacey JA, 

Scott JE. The British Gas/lurgi Slagging Gasifier: A Springboard Into Synfuels: British Gas; 1981.
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2.11-СУРЕТ. British Gas/Lurgi қож газификаторы [17]. Ақпарат көзі: Шарман Р. Б., Лейси Дж.A., Скотт Дж. E. British Gas/
Lurgi қож газдандырғышы: синтетикалық отынның бастапқы нүктесі: British Газ; 1981.
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Тікелей сұйылтылған тұрақты газдандыру кезінде газдандыру үшін жылу осы қондырғыда шикізаттың 
ішінара жануымен қамтамасыз етіледі. Негіздің материалы - каталитикалық белсенді немесе инертті - реактор 
ішіндегі температураның біркелкі таралуын және жақсартылған отынды араластыруды қамтамасыз ету үшін 
пайдаланылуы мүмкін, бірақ көмірді газдандырудың бірқатар процестері іс жүзінде негіздің материалынсыз 
жұмыс істейді, инертті күл сұйықтықтың бөлшектерін түгендеу үшін жеткілікті негіз болады. Реактордың 
конструкциясы барботажды жалғанкижентті қабатпен немесе циркуляциялаушы жалғанкижентті қабатпен 
болуы мүмкін, бұл ретте соңғысы реактордың ішінде газдың үлкен беттік жылдамдығы болады, бұл циклон 
арқылы бөлінетін бөлшектердің тозуына алып келеді және қайтарымды тармақ арқылы жалғанкижентті 
қабатқа қайтарылады. Бұл жағдайда оны қоршаған орта температурасынан жоғары қысым кезінде жұмыс 
істеу үшін неғұрлым күрделі жалған қабатпен жанама газдандырудан ажыратады. Процесстің масштабтары 
мегаваттың бірнеше жүздеген диапазонында берілетін жылуға байланысты болады және жалған жағылған 
қабаттағы жанама газдандыру мен ағынның арасындағы аралық болып табылады. Бұдан әрі өнеркәсіптік 
масштабтағы технологиялар мен тікелей газдандыру үшін демонстрациялық қондырғылар ұсынылатын 
болады. Көмір технологиялары СТГ өндіру үшін талқыланды. Көмір негізіндегі жалған жағылған қабатқа 
тікелей газдандырудың кең ауқымды шолуы үшін, біз оқырмандарға Хигманға жүгінуге кеңес береміз [1], 
одан төменде берілген көмір негізіндегі жалған жағылған қабатқа газдандыру туралы ақпараттың көп бөлігі 
алынған.

2.3.3.1 Винклердің газдандыруы

• 30 бар диапазонында қысыммен жұмыс істеу
• Технология гидрогаздандыру процесі үшін қолданылды.

Винклер әзірлеген және 1922 жылы патенттелген атмосфералық жалған жағылған қабаты бар процесс оттегіні 
жалған төмендету және тотығу үшін орта ретінде бірінші болып пайдаланылды. Ол көп мөлшерде отынмен 
жұмыс істей алады, коммерциялық зауыттар қоңыр көмірден битум көміріне дейін көмір маркаларының кең 
спектрін пайдаланады. Көмір бөлшектеріне қосымша қабаттың қосымша материалы, сондай-ақ, күкіртті 
бақылау үшін әктас сияқты пайдаланылмайды. Газ генераторы көмір күлінің балқу температурасынан төмен 
жұмыс істеуі тиіс. Қабаттың үстіндегі оттегіні /ауаны екінші рет беру ұсақ бөлшектердің конверсиясын 
жақсартады. Көміртегі берілісінің 20%-ын құрауы мүмкін шығарылмайтын көмір - көмекші қазандықта жағу 
үшін түбінде жиналады. Бүгінде Винклердің атмосфералық процесі пайдаланылмайды. Бұл процесс 1970-ші 
жылдары 30 барға дейінгі қысыммен жұмыс істеу үшін одан әрі дамыды және осы уақытқа дейін ThyssenKrupp 
uhde Винклердің жоғары температуралы процесі (HTW) ретінде лицензияланады, онда бірқатар коммерциялық 
қондырғылар пайдаланылады [18]. ThyssenKrupp Uhde мәліметтері бойынша, жұмыс температураларының 
диапазоны көміртегінің 95% астам конверсиясымен 700-950°C құрайды. 2.12-суретте Винклердің бастапқы 
газ генераторының негізгі технологиялық сұлбасы, сонымен қатар HTW газдандырудың процесі көрсетілген.

HTW газдандыру процесі 1970-ші жылдардың соңында Рейнбраун зерттеген гидрогаздандыру процесінің 
тұжырымдамасының бір бөлігі болды. Бұл процесс, сондай-ақ, 1980 жылдары Германиядағы демонстрациялық 
қондырғыда метанол синтезі үшін жарамды синтез-газ алу үшін қолданылған. Қазіргі уақытта ол Швециядағы 
биомасса және метанол бойынша жоба үшін қарастырылады [20].



33

Көмекші 
қазандыққа 
қатты заттар

Шикі 
көк газ

 Бу

Шикізат

Қақпақтың 
құйғыш 
жүйесі

Шнек тиеу 
құрылғысы

Ауа немесе оттегі

Қабат 
су 
баррелі

Газ 
генераторы

Пайдалану 
қазандығы

Циклон

Жүктеу 
бункері

(a)

(b)

Құйғыш-
қақпақ

Зарядтау 
бункері

Қуат 
беретін 
шнек

Салқындатқыш 
шнек

Ауа / 
Оттегі / Бу

Жинағыш бункер

Құйғыш-қақпақ

Түсіру бункері

Циклон

Синтез-газды 
салқындатқыш

HTW газ 
генераторы 

0002704450.indd   24 5/30/2016   6:27:25 AM

Көмекші 
қазандыққа 
қатты заттар

Шикі 
көк газ

 Бу

Шикізат

Қақпақтың 
құйғыш 
жүйесі

Шнек тиеу 
құрылғысы

Ауа немесе оттегі

Қабат 
су 
баррелі

Газ 
генераторы

Пайдалану 
қазандығы

Циклон

Жүктеу 
бункері

(a)

(b)

Құйғыш-
қақпақ

Зарядтау 
бункері

Қуат 
беретін 
шнек

Салқындатқыш 
шнек

Ауа / 
Оттегі / Бу

Жинағыш бункер

Құйғыш-қақпақ

Түсіру бункері

Циклон

Синтез-газды 
салқындатқыш

HTW газ 
генераторы 

0002704450.indd   24 5/30/2016   6:27:25 AM

2.12-СУРЕТ. Газдандырғыштың (а) және жоғары гидравликалық газдандырғыштың (HTW) (б) атмосфералық 
газдандырғышының сұлбалары ([1]). Ақпарат көзі: Хигмэн, 2008 [1]. Эльзивиэр басылымының рұқсатымен шығарылды.

2.3.3.2 Келлог-Руст-Вестингауз (KRW) газдануы

• Күлді агломерациялау процесі.
• Қысыммен жұмыс.

2.13-суретте көрсетілген Келлог-Руста-Вестингауз (KRW) газдандыруының процесі көмір шикізатының күл 
жалған сұйытылған қабаттың төменгі бөлігінде балқыту нүктесіне дейін немесе одан жоғары қыздырылатын 
агломерациялық процесс болып табылады. Бұл газ генераторының төменгі бөлігінде жойылуы мүмкін ірі күл 
агломераттарының пайда болуына әкеледі.
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2.3.3.2 Kellogg–Rust–Westinghouse (KRW) Gasification

 • Ash agglomeration process.

 • Pressurized operation.

The Kellogg–rust–Westinghouse (KrW) gasification process as illustrated in 
Figure 2.13 is a so‐called agglomerating process where the ash in the coal feedstock 

Су үсті борты

Газ генератор қабаты

Көмір күлінің сепараторы

Жану камерасы

Қосалқы 
бу беру

Айналмалы газ

Бу

Оттегі

Шикі отын алынған газ 
жəне бөлшектер

Күл агломераттары

Көмір жəне көлік газы
FIGURE  2.13 Schematic drawing of the KrW gasifier (reproduced from [3]). Source: 

Woodcock 1987 [3]. reproduced with permission of Elsevier.
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2.13-СУРЕТ. KRW газификаторының сызбалық бейнесі ([3] ақпарат көзінен алынды). Ақпарат көзі: Вудкок, 1987 [3]. 
Эльзивиэр басылымының рұқсатымен шығарылды.

Агломерат бөлшектері аздап бумен және/немесе газ рециркуляциясымен салқындатылады. Бұл 
тұжырымдаманың мақсаты көміртегінің конверсиясын арттыру болып табылады. Көмірдің жалпы конверсиясы 
әдетте 90-95%-ды құрайды. Мұндай процестің басқа әлеуетті артықшылығы кейінгі газ процестеріндегі 
шайылатын күлмен байланысты проблемаларды азайту болып табылады. KRW-да 16 бар қысымға және 1000°C 
температураға есептелген процесті әзірлеу блогы қолданылады [3].

2.3.3.3 Фостер Уилер (Foster Wheeler)

• 20 бар диапазонында қысыммен жұмыс.
• Қуаты 12 МВт газ генераторы үшін оттегіні беру арқылы қысыммен газдандыру 9000 сағаттан астам 

жұмыс.

Вернамода, Швеция, газдандырғышымен тікелей жалған жағылған қабаты бар газдандырғышта 
демонстрациялық бағдарлама аясында биомассадан түрлі отын түрінде 18 барға жұмыс істеді [21]. Фостер 
Уилер Sydkraft (қазір E.On) бірге газдандыру технологиясының жеткізушісі болды. Қондырғы газдандыру 
агенті ретінде ауамен IGCC режимінде шамамен 3600 сағат бойы және газ турбинасында алынған газды 
қолдану арқылы сәтті пайдаланылды. Тұтынылатын биомассаның 18 МВт-дан 6 МВт-қа жуық электр 
энергиясы мен 9 МВт аудандық жылу алуға болады. Ыстық газдың керамикалық және металл сүзгілері зауытта 
сыналды, екеуі де жақсы сүзу нәтижелерін көрсетті, бірақ керамикалық сүзгіштер қондырғының тоқтауын 
тудыратын механикалық зақымға ұшырады. Отынды оттегі арқылы жанармаймен синтездеу әдісімен қайта 
құру жоспарлары негізінен сутегі өндірісіне бағытталған, бірақ бұл жоспарлар ешқашан орындалмады. Қазіргі 
таңда зауыт жұмыс істемейді [22].

NSE biofuels – Neste Oil және Stora Enso бірлескен кәсіпорны – VTT және Foster Wheeler фин зерттеу 
институтымен бірлесіп Финляндиядағы Varkaus целлюлоза зауытында биомассаны сұйықтыққа қайта өңдеу 
жобасын жүзеге асырды. 12 МВт қысымдағы газ генераторы 2011 жылы 96% қол жетімділікпен 2009 жылдан 
бастап 9000 сағаттан астам жұмыс жинады. Тіпті ыстық газбен тазалау 93% және 5500 сағат жұмыс істей 
отырып сәтті өтті [23]. VTT-да техникалық дамуды қолдау үшін VTT ультра таза газ (УТГ) жобасы аясында 0,5 
МВт қуаттылықтағы қондырғы қатар жұмыс істеді. NSE Biofuels Еуропалық Одақтың NER300 бағдарламасы 
тарапынан қаржылай қолдаудан бас тартқаннан кейін 2012 жылы жобадан бас тартуға шешім қабылдады.
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2.3.3.4 AndritzCarbona/ГТИ

•  > 50 Мвт үшін қолжетімді коммерциялық бірліктер.
• ГТИ газдандыру және каталитикалық қара май реформингіне арналған сынақ қондырғысы.
• Ауа үрлеумен жұмыс істеу үшін қарамайдың каталитикалық риформинг көрсетілді.

Andritz тобына кіретін Carbona газ технологиясы институты (ГТИ) әзірлеген U-Gas және Renugas 
тұжырымдамаларына негізделген тікелей газдандыру технологиясын ұсынады. Скивте, Дания, ауада жұмыс 
істейтін қысым астындағы газ генераторы, қуаты 20 МВтт және 0.5–2.0 бар қысымда, 6 МВт электр энергиясы 
және 12 МВт жылу орталықтары тұрақты когенерациялық қозғалтқыштарда газды пайдалана отырып өндіріледі. 
Каталитикалық реформа арқылы ыстық газды тазалау Skive-де сәтті көрсетілді. Зауыт 80-85% қолжетімділікке 
ие. ГТИ-да Чикагода, АҚШ-та оттегіде жұмыс істейтін қысыммен газдандырумен тәжірибелік қондырғы 
биоотынды синтездеу үдерістерінің тізбегін, атап айтқанда Btl және СТГ үдерістерін тестілеу және көрсету 
үшін жұмыс істейді [24]. Carbona газдандыру технологиясы Швецияда қуаты 200 МЖЖЖТГ биологиялық 
СТГ ірі өндірістік қондырғысын салу мақсатында E.ON энергия сервистік компаниясы жүзеге асыратын Bio2G 
жобасының өзегі болып табылады. Пайдаланудың мақсатты басталуы – 2018 жыл, бірақ компания Швеция 
Үкіметінің жаңартылатын көлік отынына арналған субсидияға арналған болашақ жоспарлары туралы шешімін 
күтуде [25].

2.3.4 Жалған көрінген қабаттағы жанама газдандыру

Жанама газдандыру кезінде қатты отыннан өнімнің газына айналу үшін жылу қажеттілігі сыртқы жылу 
көзімен, әдетте, жану блогымен - кейбір жылу тасымалдағыштың көмегімен қамтамасыз етіледі. Ірі масштабта 
(> 50 МВт кіріс) жанама газдандырудың бірыңғай технологиясы - бұл жанатын және газдандыру учаскесінің 
арасындағы жылу тасымалдағышы болып табылатын, бірақ кішігірімнен орташа масштабта (1–10 МВт) 
технологиялар болып табылатын төсек материалы бар сұйық төсек. мысалы, сұйық металмен толтырылған, 
толығымен бөлінген екі реакциялық камераның арасындағы жылу тасымалдағыш ретінде қолданылған 
бар құбырлар. Соңғы технология үшін маңызды айырмашылық - екі реакциялық камераға отынның кіруін 
тәуелсіз басқару. Айналымдағы сұйылтылған төсек газдандыру жүйелерінде газдандыру мен жану камералары 
арасында үлкен өзара тәуелділік бар; бұл жүйе теорияда автоматты түрде тұрақтандырылады, өйткені 
газдандыру температурасының төмендеуі зарядтың төмендеуіне алып келеді, нәтижесінде жану камерасына 
көбірек заряд түседі. Бұл өз кезегінде жану камерасында жылудың жоғарылауына әкеледі, ал жылу газдандыру 
камерасына түседі, бұл температураның көтерілуіне әкеледі. Нақты практикада газдандыру температурасын 
қосымша жанармай жеткізілімімен немесе жану камерасына өнімнің қайта өңделуімен басқаруға болады. 
Толығымен бөлінген газдандыру және жану камералары бар газдандыру үшін екі кемеге отын беруді тәуелсіз 
түрде басқаруға болады.

Жанама газдандырудың негізгі идеясы оттегі беру қажеттілігінсіз азотпен араластырылмаған орта және 
жоғары жылу шығару қабілеті бар газ тәрізді өнімді қамтамасыз ету болып табылады. Ауа бөлу блогы 
ағынмен немесе тікелей газдандырумен байланысты газдандыру жүйесінің инвестициялық және пайдалану 
шығыстарының едәуір бөлігі болып табылады. Жанама газдандыру, әдетте, арттыру үшін мүмкіндіктің кейбір 
дәрежесіне дейін шектей отырып, атмосфералық қысым кезінде ғана жұмыс істейді деп есептеледі. Жеткізу 
тізбегіндегі логистикалық шектеулерге байланысты ауқымы бойынша бастапқыда шектелген биомассаны 
газдандыру, жанама газдандыру техникалық мүмкін болатын ауқымнан асып кетпейді. Сондықтан төменде 
ұсынылған жанама газдандырудан СТГ өндірісінің техникалық нұсқаларының көпшілігі биомассаға негізделген.

2.3.4.1 Ішкі айналымы бар жалған жағылған қабатты тез газдандыру

• Стандартты жұмыс үшін газдандыру температурасының диапазоны 800-850°C.
• Атмосфералық газдандыру 
• 1 МВт СТГ өндірісін көрсетті
• Оливин стандартты қабаттың материалы ретінде, кейбір дәрежеде жақсы механикалық тұрақтылық 

кезінде шайырдың құрамын төмендетеді.
• Стандартты ерітінді ретінде рапс метил эфирін (РМЭ) пайдалана отырып газды тазарту (қарамай) 
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Биомассаны газдандырудың маңызды технологиясы Вена техникалық университетінде 2001 жылы іске 
қосылған, Гюссингтегі 8 МВт қуаты бар бірінші пилоттық қондырғысы бар, ішкі айналмалы жалған жағылған 
қабаты (FICFB) бар жылдам газдандырғыш болып табылады [26]. FICFB газдандырудың бастапқы концепциясы 
Австрия мен Германияда жұмыс істейтін 10 МВт диапазондағы биомассада бірнеше ЖЭС бар тұрақты газ 
қозғалтқыштарында жылу мен энергияны тиімді когенерациялаудан тұрады [27]. Бірақ Гюссингтегі қондырғы 
газтәріздес өнімнің бүйірлік ағынын пайдалана отырып, қуаттылығы 1 МВт биологиялық СТГ өндірістік 
қондырғысын демонстрациялау үшін қолданылған [28]. Биомассадан биологиялық СТГ-ға дейінгі есептік 
химиялық тиімділік осы Тұжырымдама үшін 66% диапазонында орналасқан [29], анағұрлым ірі өлшем бірліктері 
68% жетеді [28]. FICFB газдандырудың жалпы сызбасы, сонымен қатар биологиялық СТГ интеграцияланған 
демонстрациялық қондырғының блок-сызбасы 2.14-суретте көрсетілген. FICFB газдандыруына байланысты 
әзірленген газсыздандыруды тазарту технологиясы газ генераторының жану аймағында жағылатын өңделген 
жуу майымен май негізінде жуудан тұрады. Шайырды тазалау үшін рапс метил эфирін тұтыну – отын және 
процесс энергиясының шығынына маңызды үлес. FICFB газдандыруда әдетте қыздырылған зәйтүн, магний 
және темір силикаты қабаттың материалы ретінде қолданылады.

Repotec [31] лицензиясы бар FICFB газдандыру технологиясы Швециядағы GoBiGas жобасының өзегі болып 
табылады, 2013 жылдың аяғында басталған 32 мегаваттық орман қалдықтарынан 20 МВт био-СТГ өндіруге 
бағытталған [32, 33] ]. GoBiGas зауытын тазартудың алғашқы қадамы Гюссинг зауытындағыдай RME майды 
тазарту болып табылады, бірақ Bio ‐ СТГ процесінің қалған бөлігі Гюссингтегі Bio ‐ СТГ демонстрациясының 
технологиясымен ерекшеленеді және Халдор Топсой жеткізеді.

FICFB газдандыру технологиясын пайдалана отырып, сүрек шикізатынан биологиялық СТГ өндіруге 
бағытталған басқа жоба Францияда 0,6 МВтт жылу шикізатын енгізумен Gaya жобасы болып табылады. 
Жоба өнеркәсіптік масштабтағы биологиялық СТГ процестеріне дейін масштабтау үшін үдерістің қолайлы 
нұсқаларын және жағдайларды анықтау мақсатында 5 жылдық тестілеу кезеңі ішінде іске қосылуы тиіс әзірлеу 
және тестілеу үшін платформа ретінде ойластырылған [34, 35].

2.3.4.2 Риформингі жоғары адсорбциялық газдандыру

• FICFB технологиясын пайдалану арқылы көрсетілді
• Газдандыру температурасының төменгі диапазоны-600-700°C.
• Жер асты карбонизациялау жолымен газдандыру кезінде СО2 жою үшін CaО қабаты бар материал.
• Стандартты газдандырумен салыстырғанда газсыздандырудың төмен мөлшері 
• Қабат материалының жоғары уатылуы арқасында жоғары тозаңдану.
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2.14-СУРЕТ. Екі қабатты жалған көрінетін бумен газогенератор концепциясы. (а) Ішкі айналмалы жалған сұйытылған 
қабатпен (FICFB) жылдам газдандырғышты (8 МВтт; [30]). Ақпарат көзі: Пфейфер 2009 [30]. Эльзевира басылымының 
рұқсатымен шығарылды. (b) Гюссинг ЖЭС-да интеграцияланған биологиялық СТГ процесінің тұжырымдамасы ([28]-дан 
шығарылған). Ақпарат көзі: Био-СТГ. Био-СТГ – қатты биоотыннан жасалған синтетикалық табиғи газды (СТГ) өндіру 
мен пайдалануды көрсету. BioSNG жобасы, 2009 TREN/05/ FP6EN/S07.56632/019895.
FICFB тұжырымдамасына негізделген газдандырудың тағы бір технологиясы – бұл 2007/2008 жылы Гюссинг 
зауытында сәтті сыналған жоғары адсорбциялық риформингпен (AER) газдандырудың технологиясы. AER 
тұжырымдамасы CaO бар қабат материалын пайдаланады және (600-700°C) қайнаған қабатта газдандыру 
үшін төмен температура диапазонында жұмыс істейді. Бұл CaCO3 түзетін қабат материалының орнында 
карбонизацияны жүргізуге мүмкіндік береді және осылайша, CO2 келесі реакцияға сәйкес газдандыру 
реакторындағы газ тәрізді өнімнен шығарылады:

30 CoAl And BIoMASS GASIFICATIon For SnG ProduCTIon

A further gasification technology that is based on the FICFB concept is the adsorp-
tion enhanced reforming (AEr) gasification technology that was successfully tested 
at the Güssing plant in 2007/2008 [5]. The AEr concept uses a Cao‐containing bed 
material and operates in the lower temperature range for fluidized bed gasification 
(600–700 °C). This allows in situ carbonation of the bed material forming CaCo

3
, 

and Co
2
 is thus removed from the product gas in the gasification reactor according 

to the following reaction:

Cao s Co g CaCo s kJ mol2 3 179– / (2.9)

The reaction being highly exothermic, the heat supply to the gasification reactor is 
enhanced. For the carbonation to proceed to a satisfactory degree requires both lower 
temperature and longer residence times in the gasifier compared to standard gasifica-
tion. The lower temperature in the gasifier makes the technology of particular interest 
for difficult fuels with high ash content and increased risk for bed agglomeration at 
higher temperatures. The lower temperature also favors methane formation according to 
the equilibrium relations. removal of Co

2
 in situ furthermore pushes the water gas shift 

reaction [Equation (2.6)] to the right hand side, leading to an increased hydrogen yield. 
on the combustion side, the carbonation reaction is reversed, forming Cao and the Co

2
 

is released with the flue gases. This increases the heat demand in the combustion unit as 
the inverse reaction [Equation (2.9)] is endothermic. A comparison of conventional and 
AEr gasification in a pilot scale unit demonstrates a substantial increase of H

2
 

concentration from 37.7 to 73.9 mol% in the dry product gas and a change of the H
2
/Co 

ratio from 1.3 to 12 [30]. The reduced mechanical stability of the bed material leads to 
increased dust formation, but the Cao‐containing calcite used for the AEr gasification 
has a higher activity to tar reforming, leading to a considerably lower tar content in the 
product gas compared with olivine as bed material (reduction from 3.5 to 1.4 g/nm3) 
[30]. Considering the chemical energy output from the gasifier for the same thermal fuel 
input, the product gas chemical energy is reduced by 37% for AEr gasification in rela-
tion to standard FICFB gasification. This is due to the increased energy demand for bed 
material regeneration in the combustion zone [reverse reaction; Equation (2.9)] requiring 
more char to be burnt. The Co

2
 removal directly in the gasification vessel certainly has 

beneficial effects on gas composition with respect to downstream synthesis applica-
tions. But the energy demand for Co

2
 removal is similar to or higher than the demand 

for conventional downstream Co
2
 removal in an amine based absorption unit [179 kJ/

mol Co
2
 for Equation (2.9) compared to about 3 MJ/kg Co

2
 (132 kJ/mol Co

2
)]. In 

addition, the heat needs to be supplied at the high combustion temperature of about 
900 °C in contrast to a temperature level for amine regeneration in the range of 140 °C. 
But beneficial effects such as reduced downstream equipment need (no shift necessary) 
as well as equipment size due to the lower product gas volume stream still make this 
concept in particular interesting for biofuel synthesis applications.

Based on successful tests in the Güssing demonstration plant [5], a 10 MW
th
 plant 

based on AEr gasification was planned to be built in Germany for combined heat 
and power generation. The plant was to serve as a research and development platform 
for the generation of biofuels, in particular H

2
 and SnG from slip streams in a similar 
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Реакция өте экзотермиялық болғандықтан, газдандыру реакторына жылу беру күшейтіледі. Карбонизация 
қанағаттанарлық дәрежеде өту үшін стандартты газдандыру процесімен салыстырғанда төмен температура да, 
газдандырғышта ұзақ уақыт болу қажет. Газификатордағы температураның төмендігі жоғары күл және жоғары 
температура кезінде қабат агломерациясының жоғары қаупі бар отынның күрделі түрлері үшін технологияны 
ерекше қызықты етеді. Төмен температура, сондай-ақ тепе-теңдік қатынастарына сәйкес метанның пайда 
болуына ықпал етеді. Сонымен қатар, CO2 жою орнында су газының конверсия реакциясын [(2.6) теңдеуі] оң 
жаққа итереді, бұл сутектің шығуының ұлғаюына әкеледі. Жану жағында карбонизация реакциясы CaO түзіп, 
қарама-қарсы өзгереді, ал CO2 түтін газдарымен бірге бөлінеді. Бұл жану қондырғысында жылу қажеттілігін 
арттырады, себебі кері реакция [(2.9) теңдеуі] эндотермиялық болып табылады. Қарапайым газдандыруды 
салыстыру және эксперименттік қондырғыда құрғақ газ тәрізді өнімде AER H2 концентрациясының 37,7-ден 
73,9 мол. % дейін айтарлықтай ұлғаюын көрсетеді және H2/CO арақатынасының 1,3-тен 12-ге дейін өзгеруін 
көрсетеді. Сонымен қатар, газдан алынатын құрамында CaO бар кальцит, шайыр реформингіне қатысты жоғары 
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белсенділікке ие, бұл оның алынған газдағы қабаттың материалы ретінде оливинмен салыстырғанда (3,5-тен 1,4 
г / нм3-ге дейін төмендеуі) айтарлықтай төмен болуына алып келеді. Осы жылу отыны үшін газдандырғыштан 
химиялық энергияның шығуын ескере отырып, газ тәрізді өнімнің химиялық энергиясы FICFB стандартты 
газдандырумен салыстырғанда AER газдандыруы үшін 37%-ға азаяды. Бұл жартылай кокстың көп мөлшерін 
жағуды талап ететін жану аймағындағы [(2.9) теңдеуі], қабат материалын регенерациялау үшін энергияның 
жоғары қажеттілігімен байланысты. Газдандыру колоннасында тікелей CO2 жою, әрине, синтездің кейінгі 
қолдануымен салыстырғанда газ құрамына жақсы әсер етеді. Бірақ CO2 жою үшін энергияға қажеттілік теңдеу 
үшін амин [(2.9) теңңдеуі үшін 179 кДж/моль CO2 негізіндегі абсорбциялық қондырғыға шығуда әдеттегі 
CO2 жою қажеттілігіне қарағанда ұқсас немесе жоғары, шамамен 3 МДж/кг CO2 (132 кДж/моль) CO2]. Бұдан 
басқа, жылу жоғары жану температурасында, шамамен 900°C, 140°C диапазонында аминді регенерациялау 
үшін температура деңгейіне қарағанда берілуі тиіс. Алайда мұнайды қайта өндеу процесінде жабдыққа деген 
қажеттіліктің азаюына (ауысудың қажеті жоқ), сондай-ақ алынған газдың аз көлемді ағынының салдарынан 
жабдықтың мөлшері сияқты қолайлы әсерлер бұрынғысынша осы тұжырымдаманы биоотын синтезін қолдану 
үшін ерекше қызықты етеді.

Гюссингтегі [5] демонстрациялық зауытта табысты сынақтарға негізделе отырып, Германияда жылу мен 
электр энергиясын құрамдастырылған өндіру үшін AER газдандыру негізінде қуаты 10 МВт электр станциясын 
салу жоспарланған. Зауыт биоотын өндірісі бойынша зерттеулер мен әзірлемелерге арналған платформа 
ретінде, атап айтқанда Гюссингтегі [36] зауытқа ұқсас H2 және СТГ қызмет етуі тиіс. Сүрек отынына бағаның 
күрт өсуіне байланысты жоба экономикалық себептер бойынша шығарылды [37].

2.3.4.3 MILENA газдануы

• Газдандыру және жағу бір колоннада біріктірілген
• Газдан су конденсациясы температурасынан жоғары майды тазалау шайырды кетіру әдеттегі технологиясы 

ретінде 
• Био – СТГ технологиялық тізбегі пилоттық ауқымда көрсетілді.
• Қысымды арттыру біртіндеп арттыру үшін қарастырылады.

Нидерланды Энергетикалық зерттеулер орталығы (НЭЗО) пилоттық масштабта MIlENA жанама газдандыру 
технологиясы негізінде Био-СТГ өндірісін көрсетті (кіру 0,8 МВтт). FICFB газ генераторымен салыстырғанда 
негізгі айырмашылық – жағу және газдандыру бір колоннада біріктірілген. Биомасса пиролизге ұшырайды 
және жартылай ішкі сақиналы кеңістікте жалған көрінген қабатта бумен газдандырылады. Көмірді қажетті 
жылу беру үшін газдандыру реакторын қоршаған колоннаның төменгі бөлігіндегі ауамен жағады. НЭЗО 
HCV тобымен бірлесе отырып, Алкмарда MILENA технологиясы негізінде Био-СТГ өндіруге арналған сүрек 
қалдықтарын газдандыру бойынша қуаты 12 МВт зауыт салуды жоспарлап отыр. Зауыт бу циклына қосылған 
қазандықты пайдалана отырып, экологиялық таза электр энергиясын өндіру үшін тазартылған газ тәрізді 
өнімнің негізгі бөлігін пайдаланатын болады, ал екінші дәрежелі газ тәрізді өнім ағыны Био-СТГ деңгейіне 
дейін артады. Зауыттарды іске қосу 2014 жылға жоспарланған. Технологиялық үрдісінің сұлбасы Био-СТГ 
негізделген технологиялар MILENA, 2.15- кестеде көрсетілген. Қолданылатын метандау технологиясы 
қозғалмайтын қабаты бар көп сатылы технология болып табылады. Бұл процесті кеңейту үшін НЭЗО бір 
бағананың конструкциясына байланысты газдандырылған реактордағы қысымның жоғарылауы мүмкін деп 
санайды [39].
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manner as the Güssing plant [36]. due to drastic increases in wood fuel prices, the 
project however was abandoned for economic reasons [37].

2.3.4.3 MILENA Gasification

 • Gasification and combustion integrated in single vessel.

 • oil‐scrubbing above water dew‐point as commonly associated tar removal
technology.

 • Bio‐SnG process chain demonstrated at pilot scale.

 • Pressurization considered for scale‐up.

The Energy research Centre of the netherlands (ECn) has demonstrated Bio‐SnG 
production based on its MIlEnA indirect gasification technology at pilot scale (0.8 
MW

th
 input). The major difference compared to the FICFB gasifier is the fact that 

both combustion and gasification are integrated in a single vessel. Biomass is pyro-
lyzed and partly gasified with steam in an inner annular space in a fluidized bed. 
The unconverted char is burnt with air in the lower part of the vessel surrounding the 
gasification reactor for supplying the necessary heat [38]. ECn in collaboration 
with the HCV group is going to build a plant in Alkmaar for the gasification of 
12 MW

th
 of waste wood for the production of Bio‐SnG based on the MIlEnA tech-

nology. The plant will use the major part of the cleaned product gas for the produc-
tion of green electricity using a boiler connected to a steam power cycle, while a 
minor product gas stream will be upgraded to Bio‐SnG. The plant is scheduled for 
start‐up in 2014 [39]. A schematic flowsheet of the Bio‐SnG process design based 
on the MIlEnA technology is illustrated in Figure  2.15. The methanation tech-
nology employed is a multi‐stage fixed bed technology. For scaling up the process, 
pressurization of the gasification reactor is considered feasible by ECn due to the 
single vessel design [39].
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2.15-СУРЕТ. BioSNG MILENA процесінің оңайлатылған сызбасы ([38] алынған). Ван дер Мейден C.M. және т.б. 2009 
кітабынан бейімделген.

2.3.4.4 Batelle/Silvagas газдануы

• 40 МВтт кіру арқылы көрсетілді.
• Атмосфералық газдандыру.

Құрама Штаттарда әзірленген атмосфералық жағдайларда Rentech–Silvagas (бұрынғы FERCO Silvagas) жанама 
газдандыру процесі DFBG газдандыру тұжырымдамасы болып табылады. Бастапқыда ол 1970-ші жылдардың 
аяғында биомассаның энергетика бойынша АҚШ бағдарламасы аясында Batelle Columbus зертханасында 
әзірленген. Бұл процесс 2000-2002 жылдар ішінде Берлингтондағы ЖЭО-да 40 МВтт-ға жуық жобалық шкала 
кезінде сәтті көрсетілді, ол тіпті қазандықта бірлесіп жағу үшін өнімдік газды пайдалана отырып, неғұрлым 
төмен жылу шығару қабілеті кезінде 60 МВтт-ға жуық жылу қуатымен жұмыс істеді. Алайда, мұнайды қайта 
өндеу үдерісіндегі отын синтезі бойынша қызмет туралы хабарланбайды [40].

2.3.4.5 Чалмерстің жанама газдандырғышы

• Толық өтпелі қазандарды жаңғырту тұжырымдамасы
• Тек зерттеуге арналған газификатор.

Чалмерсті жанама газдандырғыштың тұжырымдамасын негіздеу циркуляциялық контурға газдандырылған 
реакторды қосу жолымен жалған жағылған қабаты бар қазіргі қазандықтарды жаңғырту болып табылады. Су 
құйылған төсек қазандықтары бүкіл әлемде кең таралғандықтан, бұл «жаңадан тұрғызылатын, оқшауланған 
газтандырғыштарға үнемді балама». Қосылатын газ генераторының мөлшеріне байланысты нәтиже жанама 
газ генераторына немесе жылу, энергия және газ ала отырып, полигенерация қондырғысына ұқсайды. 
Тұжырымдамасы көрсетілді, 2007 жылы қазандықтағы Чалмерс қуаттылығы 12 МВт, онда газификатор 
қуаты 2 МВт болатын кіріктірілген көмегімен екі контурлы тығыздау циркуляциясына материалдың ыстық 
қабатының (2.16-сурет) [41, 42]. Газификатор тек қана зерттеуге арналған және қазіргі уақытта отын өндіру 
жоспарланбайды; оның орнына тазартылмаған газ қазандыққа оралып, жағылады. Газификатор 15 000 сағаттан 
астам жұмыс істеді және қазандықтың жұмысқа қабілеттілігіне кері әсер ететіні туралы хабарланбайды.

2.3.4.6 Жылу құбырларын реформаторы

• Шағын және орта процестер (<10 МВтт).
• 4 барға дейінгі қысыммен жұмыс істеу дәлелденген.
• Жылу беруге арналған жылу құбырларындағы сұйық металл.

Газдандыру және жану камераларын толығымен бөлетін жанама газдандыру тұжырымдамасы – бұл 
Мюнхен техникалық университетінде әзірленген және Agnion Energy Inc лицензияланған жылу құбырларына 
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арналған реформер (HPR). [49]. Газдандыру үшін жылу газдандыру камерасына (реформер) сұйық металдармен 
(натриймен) толтырылған жылу түтіктері арқылы беріледі. Технология шағын және таратылған жүйелерге 
арналған. Газдандыру процесінің қысымын 4 бар арттыру мониторинг бағдарламасы барысында сәтті жүзеге 
асырылды. Технология қуаты 500 кВт пилоттық қондырғыда және 1,3 МВт масштабтағы биомассадағы 
коммерциялық ЖЭО-да көрсетілді. Жалпы алғанда, биоотынның орталықсыздандырылған синтезі және 
атап айтқанда, Био-СТГ жарияланған нысаналы процесс болып табылады. Био-СТГ өндіруге арналған 
тұжырымдамалық зерттеуде салқын газдың тиімділігі ηch,lHV 68% 1,3 МВтт кіру шкаласы үшін анықталды. 
HPR базалық құрылымы және СТГ процесс тұжырымдамасы 2.17-суретте көрсетілген.

realized during a monitoring program. The technology has been demonstrated in 
a 500 kW

th
 pilot unit and a commercial biomass CHP plant of 1.3 MW

th
 scale. 

A declared target process is decentralized synthesis of biofuels in general and Bio‐
SnG in particular. In a conceptual study for Bio‐SnG production a cold gas efficiency 
η

ch,lHV
 of 68% has been determined for a 1.3 MW

th
 input scale. The basic design of 

the HPr and the SnG process concept is illustrated in Figure 2.17.
A process concept with similarities to the HPr called Wood roll is licensed by 

Cortus Energy. The technology employs separate vessel for all steps in gasifica-
tion – drying, pyrolysis, and gasification – with heat for the drying being supplied by 
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FIGURE 2.16 Scheme of the Chalmers CFB boiler after the retrofit with an add‐on gasifier.
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2.16-СУРЕТ. Газдандырғышпен қосымша жабдықталғаннан кейін CFB Чалмерс қазандығының сызбасы.

Wood roll деп аталатын HP ұқсас процесс тұжырымдамасы Corvus Energy лицензияланған. Технологияда 
пиролиздік газдың жанып жатқан бөлігіне берілетін кептіруге арналған жылумен –  пиролизді кептіру және 
газдандыруды –газдандырудың барлық кезеңдері үшін жеке резервуар пайдаланылады. Пиролиздік газдың 
қалған бөлігі газдандыру камерасына тиелген бір контурлық рекуперативті жанарғыларда газдандыру үшін 
жылуды қамтамасыз ете отырып жағылады. Пиролизден қалған жартылай кокс бумен газдандырылады, синтез-
отын синтезіне жарамды азот жоқ газ. Әр түрлі ішкі процесстерді бөлу температураның тиісті деңгейлерінде 
жылуды бөлуге мүмкіндік береді, жоғары тиімділікпен процесске теориялық мүмкіндік береді (2.7-суретті 
қараңыз). Кепингте, Швеция, 2014 жылғы маусымда пайдаланудың шамамен басталуымен әкті күйдіру үшін 
пешке отын газын беру үшін қуаты 5 МВт қондырғы пайдалануға берілді [45].
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burning part of the pyrolysis gas. The remainder of the pyrolysis gas is burnt in 
single‐ended recuperative burners immersed in the gasification chamber, providing 
the heat for gasification. The remaining char from pyrolysis is gasified with steam 
producing a nitrogen‐free syngas suitable for fuel synthesis. Separating the different 
subprocesses allows heat provision at relevant temperature levels, in theory allowing 
a process with high exergy efficiency (refer to Figure  2.7). A 5 MW

th
 plant is 

commissioned for providing fuel gas to a lime kiln in Köping, Sweden, with esti-
mated start of operation in June 2014 [45].

2.3.5 Hydrogasification and Catalytic Gasification

2.3.5.1 Hydrogasification

 • no downstream methanation step necessary.

 • Two‐stage gasification concept with internal hydrogen generation.

In hydrogasification the stoichiometric conversion from coal to methane according to 
Figure 2.1 is aiming at a direct reaction of the carbon feedstock to methane with 
hydrogen according to the overall reaction

C H CH2 2 4 (2.10)

A technical design for the hydrogasification process for coal has been developed by 
rheinbraun AG based on the HTW gasifier, as illustrated in Figure 2.18. The gasifi-
cation process is conducted in two fluidized bed reactors. The upper bed uses 
hydrogen as a fluidizing agent for coal gasification, producing a methane‐rich stream 
that is upgraded to SnG quality. A cryogenic separation is used for recycling 
hydrogen to the reactor. The generation of hydrogen is realized in the lower fluidized 
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Source: Gallmetzer 2012 [43]. reproduced with permission of Springer.
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2.17-СУРЕТ. Жылу құбырларының реформингіне негізделген Био-СТГ үрдісінің тұжырымдамасы ([43, 44] негізінде). 
Ақпарат көзі: Gallmetzer 2012 [43]. Спрингер баспасының рұқсатымен қайта басылды.

2.3.5 Гидрогаздандыру және каталитикалық газдандыру

2.3.5.1 Гидрогаздандыру

• Метандаудың келесі сатысындағы қажеттілік жоқ
• Сутегінің ішкі генерациясымен газдандырудың екі сатылы тұжырымдамасы.

Гидрогаздандыру кезінде көмірдің метанға стехиометриялық айналуы 2.1-суретке сәйкес жалпы реакция 
негізінде көміртегі шикізатының сутегімен метанға тікелей реакциясына бағытталған.

burning part of the pyrolysis gas. The remainder of the pyrolysis gas is burnt in 
single‐ended recuperative burners immersed in the gasification chamber, providing 
the heat for gasification. The remaining char from pyrolysis is gasified with steam 
producing a nitrogen‐free syngas suitable for fuel synthesis. Separating the different 
subprocesses allows heat provision at relevant temperature levels, in theory allowing 
a process with high exergy efficiency (refer to Figure  2.7). A 5 MW
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commissioned for providing fuel gas to a lime kiln in Köping, Sweden, with esti-
mated start of operation in June 2014 [45].

2.3.5 Hydrogasification and Catalytic Gasification

2.3.5.1 Hydrogasification

 • no downstream methanation step necessary.

 • Two‐stage gasification concept with internal hydrogen generation.

In hydrogasification the stoichiometric conversion from coal to methane according to 
Figure 2.1 is aiming at a direct reaction of the carbon feedstock to methane with 
hydrogen according to the overall reaction

C H CH2 2 4 (2.10)

A technical design for the hydrogasification process for coal has been developed by 
rheinbraun AG based on the HTW gasifier, as illustrated in Figure 2.18. The gasifi-
cation process is conducted in two fluidized bed reactors. The upper bed uses 
hydrogen as a fluidizing agent for coal gasification, producing a methane‐rich stream 
that is upgraded to SnG quality. A cryogenic separation is used for recycling 
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Rheinbrauun AG 2.18-суретке көрсетілгендей, ВВТ газдандырғышының негізінде көмірді гидрогаздандырулау 
процесі үшін техникалық жобаны әзірледі. Газдандыру процесі жалған жағылған қабаты бар екі реакторда 
жүргізіледі. Жоғары қабат көмірді газдандыру үшін жалғанжағылған агент ретінде сутегін пайдаланады, 
метанмен байытылған ағын өндіреді, ол СТГ сапасына дейін артады. Криогенді сепарация реакторға сутегін 
рециркуляциялау үшін қолданылады. Сутегі генерациясы гидрогаздандырудан қалған көмірді, сондай-ақ бу 
мен оттегінің қоспасын пайдалана отырып, төменгі жалған қабаты бар реакторда жүзеге асырылады. Метан 
реформингі гидрогаздандыру реакторына түсетін газ ағынында сутегінің қалаулы шоғырлануына қол жеткізу 
үшін пайдаланылады. Осыған ұқсас тұжырымдамалар әзірленді және сыналды, мысалы, Hydrane немесе 
Hygas газификаторы, соңғысын газ технологиясы институты (қазір Gas Technology Institute; ГТИ) әзірледі. 
Гидранттың газ генераторы үшін көмір шикізатындағы көміртегінің 50%-ға жуығы сутегіні өндіру үшін қажет, 
ал газдандырудың бірінші реакторынан шығатын еңсерілмейтін көміртегінің 35%-ға жуығы гидрогаздандыру 
кезеңінде айырбасталады [46].
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2.3.5.2 Каталитикалық гидрогаздандыру

• Төмен температурада газдандыру (шамамен 700°C) метанның жоғары шығуына әкеледі.
• Келесі метанданудың қажеті жоқ.
• Әлсіз қышқыл калий тұздары көмірді газдандыру катализаторы ретінде дәлелдеді.

Көмірді каталитикалық газдандырудың ең жарқын мысалы катализатор ретінде сілтілі металдар тұздарын 
пайдалана отырып, жалған жағылған қабатқа көмірден СТГ өндіру бойынша Exxon процесі болып табылады. 
2.19-сурет процестің базалық сызбасын бейнелейді. Пилоттық масштабта өңдеу кезінде сәйкестендірілген 
қолайлы катализаторлар калий гидроксиді (K2S), калий карбонаты (K2CO3) және калий сульфиді (K2S) болды. 
Катализатордың негізгі әсері газ фазасының жылжуын және метандау реакцияларын ынталандыру болып 
табылады [46], сондай-ақ бу газдандырудың жылдамдығын арттыру болып табылады [47]. Көміртектің жұмыс 
режиміне айналуының салыстырмалы жылдамдығы 925°C стандартты газдандырғышта каталитикалық 
газдандыруды орнату үшін 700°C жұмыс температурасында алынуы мүмкін. Бұл тепе-теңдікке сәйкес 
метанның шығуына қолайлы (2.2-сурет). Метандау сатысы мұнайды қайта өндеу процесінде талап етілмейді, 
бірақ СТГ құбыржолының сапасын алу үшін көміртегі мен сутегінің моноксидін жою үшін газды жаңғырту 
(газификаторға рециркуляцияланады) және қышқыл газдарды (көміртегі диоксиді, күкіртті сутегі) жою үшін 
талап етіледі.
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3
ГАЗ ТАЗАЛАУ

Урс Райнер

3.1 КІРІСПЕ

Биомассаның немесе көмірдің термохимиялық конверсиясы газдандыру жолымен негізінен H2, H2O, CO, CO2 
және CxHy сияқты газдар, сондай-ақ көміртекке бай қатты бөлшектер шығарады. Қарамай, күкірт қосылыстары, 
сілтілер, галогенидтер, азот қосылыстары және микроэлементтер сияқты қоспалар да биомассадан алынған 
өнімді газдарда да болады. Қатты бөлшектер, қарамай және ластаушы заттар мұнайды қайта өндеу кезеңінде 
қолданылатын катализаторлар іштен жану қозғалтқыштары немесе газ турбиналары сияқты жабдықтардың 
өнімділігін төмендетеді. Газды тиімді және пәрменді тазарту қоспаларды нақты кейінгі қолданулармен берілген 
қолайлы деңгейге дейін төмендету үшін қажет.

Газдандыру технологиясына және пайдалану шарттарына байланысты генераторлық газда ластаушы заттар 
мен микроэлементтердің қосылыстары әртүрлі болады [1-3]. Қоспалардың жеті тобын таңдауға болады:

1. Қатты бөлшектер,
2. Қарамай,
3. Құрамында күкірт бар қосылыстар,
4. Галогенидтер,
5. Сілтілік,
6. Құрамында азот бар қосылыстар,
7. Басқалар.

Газдандыру жүйесіне түсетін қоспалардың саны шикізатқа байланысты. Көмір құрамында шөп немесе 
сүрекке қарағанда орташа күкірт (S) бар [4].  Күкірттің органикалық қосылыстарының жоғары мөлшері сүрек 
түйіршіктеріне (қабықсыз) қарағанда шөптен алынған генераторлық газға арналып анықталды [5]. Бұл сүректің 
қабығы оқпанның өзегіне қарағанда органикалық күкіртке аса бай [6]. Сілтілер, галогенидтер және азот сүрек 
немесе көмірге қарағанда шөпте кең таралған [4].

Газдандыру технологиясы мен пайдалану шарттары генераторлық газда табылуы мүмкін ластаушы заттардың 
сипаттамаларына әсер етеді. Газдандырғыштан шығатын температуралар ең жоғары болып табылатын 
газдандырғыш жүйелерінде шайырдың ең аз мөлшерін (0 г м-3 жуық) анықтауға болады. Қозғалмайтын қабаты 
бар және төмен температуралы модификацияланған газификаторлар шығыста төмен ағысы бар қозғалмайтын 
қабаты бар газификаторларға қарағанда (0,01–6,0 г м-3) көп мөлшерде қарамай (10–150 г м-3) өндіріледі, 
мұнда генераторлық газдар газификатордан шыққанға дейін жану аймағы өтеді. Ауаның отынға (лямбда-мән) 
қатынасы төмен болған кезде жоғары қатынаспен салыстырғанда қарамайдан көп өндіріледі [5, 8-12].

Мұнайды қайта өндеу қондырғылары өндірілетін газдың белгілі бір сапасын талап етеді. Сүзгілерді 
қоспағанда, газдандырғыштан кейін орналасқан кез келген жабдық бітеусіз немесе бітелуден өнімділіктің 
жоғалуынсыз қатты бөлшектердің белгілі бір дәрежесіне ғана төтеп бере алады. Әсіресе кеуекті қабаттар, 
бөлшектер (микроннан субмикронға дейін), сонымен қатар газ турбиналары қатты бөлшектермен зақымдалған. 
Ішкі жану қозғалтқыштары мен газ турбиналары күкірт сияқты каталитикалық жәшіктерге анағұрлым төзімді, 
бірақ натриймен (Na) немесе калиймен (K) үйлесуі турбинаның қатты коррозиясына әкелуі мүмкін [4]. 
Метандау, сұйық отын синтезі және отын элементтері катализаторларында пайдаланылатын Никель (Ni), мыс 
(Cu), кобальт (Co) немесе темір (Fe) күкіртпен улануға бейім.

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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3.2 ҚОСПАЛАР

3.2.1 Қатты бөлшектер

Қатты бөлшектер газдандыру процесінің салдарынан алынған газда әрдайым бар. Олар жабдықтың ластануын, 
эрозиясын және коррозиясын тудыруы мүмкін. Бөлшектерге әсер етпейтін биомассаны (жартылай кокс, 
күйе) және органикалық емес қосылыстарды (күлді) қосады, бірақ егер олар газ генераторының қабатында 
қолданылса, қабат материалын немесе каталитикалық белсенді материалды (тұтас бөлшектер немесе үйкеліс 
өнімдері) қамтуы мүмкін. Газдандырудың тиімді технологиялары алынған газда жартылай кокстың аз мөлшерін 
қалдырып, көміртекті 99%-ға дейін конверсиялау тиімділігіне қол жеткізеді. Өңделмеген сүрек құрамында 2 
мас. % дейін бар. Ал ауыл шаруашылығы қалдықтары 20 мас. % дейін болуы мүмкін. Биомассадан шыққан 
күл негізінен K2O, SiO2, Cl және P2O5 тұздарынан тұрады. Жұмыс температурасы қатты бөлшектердің саны 
мен құрамына әсер етеді. Қосылыстың температурасына байланысты газ тәрізді, сұйық немесе қатты түрде 
(мысалы, сілті) болуы мүмкін. Бөлшектер өлшемдері микроннан (мкм) субмикронға дейін өзгереді. Қатты 
бөлшектердің шығарындылары белгілі бір өлшем мен деңгейдің көмегімен реттеледі (мысалы, PM10 
аэродинамикалық диаметрі 10 мкм кем бөлшектерге жатады).

Келесі технологиялар ең жоғары жұмыс температурасы бойынша реттелген бөлшектерді жою үшін 
қолданылады: дымқыл скрубберлер, электр сүзгілері, циклондар, тосқауыл сүзгілері. 99,999%-ға дейін сүзгілеу 
тиімділігі барьерлік сүзгілердің (мысалы, керамикалық сүзгіш элементтердің) көмегімен жетеді.

3.2.2 Қарамай

Қарамай конденсацияға, күйенің пайда болуына немесе каталитикалық белсенді орталықтарды немесе 
сорбциялық материалдарды тежеуге байланысты жабдыққа зақым келтіруі мүмкін. Генераторлық газдағы 
газдардың мөлшері газдандыру технологиясына, жұмыс температурасына, бу мен көміртегінің арақатынасына 
және газ генератордағы катализаторларды қолдануға байланысты. Қарамайдың мазмұны бір ретке дейін өзгеруі 
мүмкін [7]. Электр энергиясын түрлендіру жүйесіне байланысты гудрондарды отын ретінде қарастыруға 
болады (мысалы, қатты тотықты отын элементі; SOFC) [14].

Газификаторлар үшін сынамаларды іріктеудің қатаң шарттары өндірілетін газдың тиісті сипаттамаларымен 
жиі сәйкес келмейді. Бөлшектер сүзгілері және газ салқындату жиі қажет, бұрын суыту немесе шайыр түрлерін 
өлшеуге болады. Газды тазалауға арналған құрылғылар сынама алу нүктесінің алдында генераторлық газдағы 
қарамайдың құрамына қатысты әдеби деректерді салыстыру кезінде мұқият қаралуы тиіс. «Қарамай хаттамасы» 
деп аталатын қарамай қосылыстарын іріктеу мен талдаудың стандартталған әдісін білдіреді [15-17]. Үздіксіз 
онлайн-өлшеулер үшін іріктеудің балама әдісін Пол Шеррер институты әзірледі [18,19].

Қарамайдың көптеген анықтамалары бар және биомасса газификаторларында кездесетін гран 
қосылыстарының түрлері көп. Нидерландының Энергетикалық зерттеулер орталығы (НЭЗО) 50-ден астам 
жалпы қарамай қосылыстары туралы ақпараты бар ауқымды деректер базасын, сондай-ақ конденсация 
температурасын бағалау үшін есептеу рәсімдерін әзірледі [20]. «Қарамай хаттамасы» қарамайды «барлық 
көмірсутектер бензолға қарағанда молекулалық салмағы үлкен» ретінде анықтайды [16]. Деви және т.б. [21] 
қарамайдың бес түрлі кластарын анықтайды: 1-класс: Анықталмайтын GC, 2-класс: гетероциклді хош иісті 
қосылыстар, 3-класс: жеңіл хош иісті заттар (1 сақина), 4-класс: жеңіл ПАУ (2 немесе 3 сақина), 5-класс: 
ауыр ПАУ қосылыстары (4-7 сақиналар). Молекулалардың күрделілігін негізге ала отырып, Милне және 
т.б. қарамайды алғашқы, қайталама, алкильные үшінші және конденсацияланған үшінші шайыр ретінде 
топтастырады [8].

Биомассаның газдандырғыштарының жоғары жұмыс температурасы кезінде қарамай термодинамикалық 
тепе-теңдік есептеріне сәйкес іс жүзінде жоқ [22]. Шектеулі өмір сүру уақыты және баяу конверсия қарамайдың 
болу себептерінің бірі болуы мүмкін.

Генераторлық газдағы қарамайдың мөлшерін жою немесе азайтудың үш әдісі бар: физикалық жою, 
каталитикалық емес ыдырау және каталитикалық ыдырау.

3.2.3 Күкірт қосылыстары

Күкірттің қосылыстары металл беттерін ажыратады [23], ал жағу кезінде тотығу нәтижесінде күкірт диоксиді 
(SO2), реттелетін ластаушы түзіледі. Күкірттің аздаған концентрацияларында да құрамында Ni, Cu, Co немесе 
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Fe бар катализаторлар үшін у ретінде белгілі. Ең көп тараған байланыс – H2S, содан кейін COS қажет. Күкірті 
бар көмірсутектерді жиі елемейді, бірақ олардың сомасы күкірттің жалпы концентрациясының елеулі үлесін 
құрауы мүмкін. Өнімді газдарда табылған күкіртті гудрондар болып осы болып меркаптандар, тиоэфирлер, 
дисульфидтер, тиофендер, бензотиофендер және дибензотиофендер табылады [5].

H2S массалық десульфурациясы дымқыл скрубберлермен немесе сорбциялық материалдармен орындалуы 
мүмкін. Осы уақытқа дейін сорбциялық материалдарды алынатын газдан H2S-ны млн-1 деңгейіне дейін жою 
үшін ғана пайдалануға болады, бірақ күкірт гудроны сияқты күкірттің басқа қосылыстары үшін емес. Демек, 
H2S басқа күкірттің басқа түрлері алынған газдың десульфурациясын қамтамасыз ету үшін H2S түрлендіру 
керек.

3.2.4 Галоидті қосылыстар

Галогенидтер негізінен биомассаның газ тәрізді өнімдеріндегі хлорлы сутегімен (HCl) және аз ғана дәрежеде 
- фторлы сутегімен (HF) және бромды сутегімен (HBr) ұсынылған. Галогенидтер жоғары температуралы 
коррозияны және катализатордың улануын туындататыны белгілі.  Басқа қоспалармен HCl аммоний 
хлоридімен (NH4Cl) және натрий хлоридімен (NaCl) әсер ете алады, олар неғұрлым төмен температурада 
конденсацияланады, жабдықтардың ластануын туындатады. Галогенидтер генераторлық газдан ылғалды 
тазартумен немесе материалдарды сорбциялаумен жойылуы мүмкін.

3.2.5 Сілтілік қосылыстар

Биомассаның бастапқы шикізатында негізінен калий (K) және аз дәрежеде натрий (Na) бар. Генераторлық газдағы 
сілтілік қосылыстар хлоридтер (KCl, NaCl), гидроксидтер (KOH, NaOH) және сульфиттер (K2SO4, Na2SO3) 
түрінде болады. Сілтілі металдардың қосылыстары қазандықтарда жентектелуін, турбина қалақтарының 
немесе жылу алмастырғыштардың коррозиясын және катализаторлардың зақымдануын тудырады.

Сілтілі тұздар 800°C-ден жоғары температурада буланады және 600°C-ден төмен температурада сүзу 
жолымен жойылуы мүмкін.

3.2.6 Азотты қосылыстар

Биомассадан алынған газдағы құрамында азот бар қосындылармен құрамында негізінен аммиак (NH3) 
және аз таралған цианды сутегі (HCN) бар, бірақ сондай-ақ, мысалы, пиридин (C5H5N) сияқты органикалық 
қосылыстарды ескеру қажет. Термодинамикалық тепе-теңдік газдандыру температурасы кезінде N2 қолайлы. 
Газ қозғалтқыштары мен турбиналарда болатын жоғары температураларда пайдаланылған газдардан алып 
тастауды қажет ететін азот оксидтері (NOx) пайда болуы мүмкін. Пайдаланылған газдардағы азот оксидтерін 
жоюдың қатаң құқықтық шектеулері мен қиындықтары жанғанға дейін жоюды қалаулы шешім етеді. Аммиак 
катализатор белсенділігін төмендетіп, катализатордың белсенді учаскелерінде адсорбциялануы мүмкін, 
сонымен қатар жоғары температуралы қатты тотықты отын элементі – ҚТОЭ отын ретінде қарастырылуы 
мүмкін.

Егер аммиакты алынған газдан алып тастау қажет болса, оның суда жақсы ерігіштігі дымқыл скрубберлерді 
төмен температураларда тиімді шешім етеді. Жоғары температураларда доломиттер, никель және темір 
негізіндегі катализаторлар сияқты шайырды ыдырату үшін пайдаланылатын ұқсас катализаторлары бар 
каталитикалық ыдырау ғана мүмкін.

3.2.7 Басқа қосылыстар

Микроэлементтер сияқты басқа қоспалар биомассадан алынған газдан табылуы мүмкін. Микроэлементтер 
бастапқы шикізатта, сондай-ақ түрлі технологиялық блоктардың компоненттерінде пайда болады. 
Микроэлементтер саны жиі м.д. және кіші м. д. деңгейімен шектеледі [24, 25]. Магний (Mg), кальций (Ca), 
қорғасын (Pb) және ванадий (V) сияқты кейбір қоспалар газ турбиналарының шөгінділерін және коррозиясын 
туындататыны белгілі. Мышьяк (As) және фосфор (P) сияқты микроэлементтер ҚТОЭ  елеулі зақым келтіреді; 
кадмий (Cd) айтарлықтай шығынға алып келеді және өнімділігін, мырыш (Zn), сынап (Hg), сурьма (Sb) аз 
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дәрежеде жасуша тығыздығының қуатын нашарлатады [26-30]. Микроэлементтер басқа катализаторларға 
теріс ұзақ мерзімді әсер етеді деп күтілуде. Сорбциялық материал кейбір микроэлементтерді жою үшін 
пайдаланылуы мүмкін, бірақ одан әрі зерттеулер қажет.

3.3 СУЫҚ, ЖЫЛЫ ЖӘНЕ ЫСТЫҚ ГАЗБЕН ТАЗАЛАУ

Газды тазартудың әртүрлі технологиялары -60°C-ден қоршаған ортаның температурасына дейін және 
1000°C-ге дейін қолданылады. Басқа анықтамаларға ұқсас [31], біз қоршаған орта температурасында немесе 
төмен температураларда жұмыс істейтін процестер үшін «суық газбен тазартуды», 100-ден 400°C-қа дейінгі 
температурада жұмыс істейтін процестер үшін «жылы газбен тазартуды» және 400°C-ден жоғары температурада 
жұмыс істейтін процестер үшін «ыстық газбен тазартуды» ұсынамыз.

Биомассаны газдандырудан алынатын газды ыстық газбен тазарту (ЫГТ) биомассадан электрге, синтетикалық 
табиғи газға (СТГ) немесе сұйық отынға айналдыру процесінің тиімділігіне айтарлықтай ұтысты қамтамасыз 
ететін жеткілікті перспективалы технология болып табылады. Процесті үлгілеумен ЫГТ генераторлық газды 
салқындату мен қыздырудан аулақ тиімділігін айтарлықтай арттыруға мүмкіндік береді [32, 33].

3.3.1 B – IGFC газды тазартудың технологиялық тізбегінің мысалы

3.1-суретте биомассаны интеграцияланған газдандырумен (B-IGFC) отын ұяшығы бар процестер 
үшін температураның әртүрлі деңгейлерінде газды тазарту процестерінің үш түрлі жағдайы көрсетілген. 
Генераторлық газды отын элементінің көмегімен электр энергиясына электрохимиялық түрлендіру (мысалы, 
ҚТОЭ) мысал ретінде көрсетілген, бірақ газды тазарту процесі сондай-ақ сұйық отынды метандау немесе 
синтездеу сияқты катализаторлардың қатысуымен конверсиялаудың басқа процестеріне қолайлы.

3.3.1.1 Суық газбен тазарту. Суық газбен тазарту – газ тазартудың қазіргі заманғы деңгейі. Төмен температуралы 
газды тазалау үшін сүзу жүйесінің температуралық шектеулеріне сәйкес болу үшін генераторлық газды 400°C 
төмен температураға дейін салқындату қажет. Қарамай, бу және сілтілі аэрозольдердің сүзгіш блогынан кейін 
10°C дейінгі температурада жұмыс істейтін шыңдау бағаналарында (сулы скруббер) конденсацияланады. 
Күкірт және оның басқа да түрлері суық абсорберлерде, мысалы, сулы скрубберлер (мысалы, Selexol, Rectisol) 
немесе қозғалмайтын қабаттарда (белсендірілген көмір, металл оксиді) жиналады. Қозғалмайтын қабатта 
(H2S) десульфурация үшін пайдаланылатын материалға байланысты температура ұлғайтылуы тиіс. Буды 
тұзсыздандырғаннан кейін конверсия бірлігі ретінде отын элементтері жағдайында қайтадан қосылуы тиіс 
және температура ҚТОЭ газының кірісінде талап етілетін температураға дейін қайтадан ұлғайтылуы тиіс.

3.3.1.2 Жылы газбен тазарту.  Жылы газды тазалау мысалында B-IGFC технологиялық тізбегі көрсетілген. 
Сондықтан, генераторлық газды сүзу блогының алдында салқындату қажет емес. Фильтрлеу блогынан 
кейін генераторлық газ реформинг катализаторының талап етілетін температурасына қол жеткізу үшін 
ішінара каталитикалық тотығумен (СРО) қыздырылады. Реформинг катализаторы шайырлар мен күкіртті 
көмірсутектерді төмен молекулалы көмірсутектерге, СО, СО2, Н2, Н2О және Н2Ѕ айналдыру үшін қолданылады. 
Тұзсыздандыру H2S сорбциялық материалды жою арқылы жүзеге асырылады. Егер сорбциялық материал 
ретінде мырыш оксиді (ZnO) пайдаланылса, температура 600°C төмен болуы тиіс. Катализатордың құрамында 
күкірт бар көмірсутектерді ыдырату қабілеті H2S жою үшін металл оксиді қабатымен бірге МГК пайдаланатын 
ұсынылатын технологиялық тізбек үшін алдын ала жасалатын шарт болып табылады. Құрамында күкірт жоқ 
қарамайдың конверсиясы екінші басымдыққа ие.
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3.3.1.3 Ыстық газбен тазарту. Ыстық газбен тазарту (ЫГТ) - бұл әрі қарай зерттеуді талап ететін 
процестер тізбегі. Барлық технологиялық тізбек газ генератордың шығысындағы температурада жұмыс 
істейді. Генераторлық газды салқындату немесе жылыту қажет емес. Ыстық газ сүзгісі (ЫГС) 850°C дейінгі 
температурада жұмыс істейді. Риформинг катализаторының интеграциясы жұмыс құрылғылары арасындағы 
байланыстың арқасында жылудың жоғалуын болдырмауға мүмкіндік береді. Сонымен қатар, H2S және HCl 
сияқты ластануды жою үшін ЫГС жоғары температуралы сорбциялық материалдар қолданылуы мүмкін. 
ЫГС және риформинг катализаторы алдында сорбциялық материалдарды қосу реактивті ыстық газ сүзгісі деп 
аталады.

3.4 ГАЗ ТАЗАЛАУ ТЕХНОЛОГИЯЛАРЫ

Газды тазарту технологиялары 3.2-бөлімде ұсынылған қоспалардың жеті тобының әрқайсысына ұсынылған.

3.4.1 Қатты бөлшектер

Газ тәрізді өнімнен бөлшектерді алып тастау келесі технологиялық қондырғыларды ластанудан қорғау 
үшін қажет. Биомассаны газдандырудан түсетін жоғары шаң жүктемесі және күлдің жабысқақ бөлшектері 
бөлшектерді жою технологиясына арналған күрделі шарттар болып табылады. Генераторлық газдағы бөлшектер 
саны, қолайлы жұмыс температурасы және сүзу тиімділігі бөлудің қолайлы технологиясын анықтайды.

Бөлшектерді жоюдың негізгі технологиялары осы тарауда ұсынылған. Көптеген технологиялардың негіздері 
жақсы белгілі және көптеген өнеркәсіптік процестер үшін қолданылады. Тосқауыл сүзгілері сүзгіш қабаттарды, 
қапты сүзгілерді және қатты сүзгілерді қамтиды. Олар қатты бөлшектер ағынын бөгейді, алынған газға ұсақ 
тесіктерден өтуге мүмкіндік береді. Кедергілік сүзгілерге қатысты қатты сүзгіш жүйелердің егжей-тегжейлі 
сипаттамасы беріледі, өйткені бұл – биомассаны түрлендіру үдерістерінің тиімділігіне айтарлықтай ұтысты 
қамтамасыз ететін көп перспективалы технология.

Бөліктерді жою технологияларының сипаттамаларына шолуды 3.1 кестеден табуға болады.
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3.4.1.1 Бөлшектерді жою үшін ылғалды скрубберлер. Ылғалды скрубберлер алынатын газдағы қоспалардың 
әртүрлі түрлерін азайту үшін пайдаланылады. Басқа қоспалардың арасында олар алынған газды қатты 
бөлшектерден тазарту үшін пайдаланылуы мүмкін. Диаметрі 1 мкм кем бөлшектер жуу сұйықтығының 
тамшылары арқылы жойылуы мүмкін. Су – ылғалды скрубберлер үшін қолданылатын әдеттегі сұйықтық. Басқа 
сұйықтықтар келесі бөлімдерде сипатталған. Ылғалды скрубберлер – бұл қоршаған орта температурасында 
әдетте жұмыс істейтін сенімді және белгілі технологиялар. Жуу сұйықтығының суспензиясындағы бөлшектер 
бітелу қаупін арттырады. Әдетте пайдаланылатын Вентури скруббері қысымның 3000-20000 Па-ға төмендеуін 
тудырады. Пайдаланылған жуу сұйықтығын жою қымбат. Ылғалды скрубберлермен ластануды толық жою 
үлкен және, демек, қымбат бағандарды қажет етеді.

3.4.1.2 Сепараторлар. Сепараторларда генераторлық газдан қатты бөлшектерді бөлу үшін ортадан тепкіш күш 
қолданылады. Бұл – жасау және пайдалану үшін қарапайым, сенімді және арзан технология. Сепараторлар 
ірі бөлшектердің үлкен мөлшерін алып тастай алады және демек, бөлшектерді бөлу үшін бастапқы құрылғы 
ретінде және генераторлық газдан қабаттың материалын жою үшін жалғанжағылған қабаты бар газдандыру 
реакторларының көпшілігінің ажырамас бөлігі ретінде пайдаланылады. Жұмыс температурасы тек 
конструкциялық материалмен шектелген және 1000°C дейін жетуі мүмкін [38]. Бірнеше сепараторлар жинау 
тиімділігін арттыру үшін жүйелі түрде қосылуы мүмкін. 5 мкм артық өлшемдегі 90% артық бөлшектер 1000 
Па қысымның ең аз ауытқуы кезінде сепараторлармен жойылуы мүмкін [39]. Тіпті жоғары өнімді сепараторлар 
жартылай кокс бөлшектері сияқты субмикрондық бөлшектерді биомассаны газдандырудан алып тастау үшін 
тиімсіз, бұл осы технологияның негізгі кемшілігі болып табылады [40].

3.4.1.3 Электростатикалық сүзгілер. Электростатикалық сүзгілер (ESP) күшті электр өрісін қолдана 
отырып, қатты бөлшектерді бөледі. Бөлшектер разрядты электрод пен потенциалдардың өте үлкен айырмасы 
бар коллекторлық электродтың арасында зарядталады. Иондалған бөлшектер коллекторлық электродқа қоныс 
аударады және жер бетінде шөгеді. Бөлшектер электрод коллекторынан кезеңді механикалық үрлеу (құрғақ 
ESP) немесе сұйықтықты бүрку (ылғалды ESP, әдетте су) жолымен жойылады. Ең көп таралған құрғақ ESP 
болып табылады, ол 500°C [41, 42] дейінгі температурада және 1000°C дейінгі зерттеу жобаларында жұмыс 
істей алады [43]. Бұл жағдайда, жұмыс істеу уақыты, жұмыс уақытының ұзақтығы және т.б. анықталады. 
Разрядтық электродтар әдетте қатты қаңқалы сымдар немесе пластиналар түрінде, ал коллекторлық электродтар 
- түтікшелер немесе пластиналар түрінде құрастырылады. ESP өнімділігі құрылғы геометриясы, қоса берілген 
кернеу, газ бен бөлшектердің меншікті электр кедергісі, сондай-ақ бөлшектердің өлшемі мен пішіні сияқты 
әртүрлі факторларға байланысты. Жоғары жұмыс температуралары тығыздыққа, тұтқырлыққа және меншікті 
кедергіге және ESP жұмысына әсер етеді. Жоғары жұмыс қысымы температуралық ауытқуларға қарсы тұра 
алады.

3.4.1.4 Сүзгіш қабаттар. Сүзгіш қабаттар саптама немесе түйіршікті сүзгілер деп аталады. Бұл –түйіршіктелген 
материалдарда қатты бөлшектерді ұстап тұратын терең сүзгілер. Каталитикалық белсенді материал немесе 
сорбциялық материал түйіршіктелген қабат материалына қосылуы мүмкін, бұл жоғары жұмыс температуралары 
мен жабысқақ және құрамында шайыр шаңды сүзу қабілеттілігінен басқа артықшылықтардың бірі болып 
табылады. Сүзгіш қабаттар қозғалмайтын немесе қозғалатын сүзгіш қабаттар ретінде жұмыс істейді. Соңғы 
қозғалмайтын қабаты бар қарапайым сүзгішпен салыстырғанда үлкен қиындық тудырады, бірақ үздіксіз 
жұмыс ұсынады. Қозғалмайтын қабаты бар сүзгілер қысымның белгілі бір құлауына жеткен кезде қайтадан 
тазартылады немесе жойылады. Сүзгіні регенерациялау, онымен жұмыс істеу және кәдеге жарату сүзгіш 
қабаттардың кемшіліктері болып табылады.

3.4.1.5 Қап сүзгілері. Қапты сүзгілерде талшықтан жасалған тоқыма мата сияқты икемді сүзгіш материалдар 
қолданылады. Сым қаңқалары мен тарату сақиналары тоқыма сүзгіш материалының төменгі механикалық 
беріктігінен тірек ретінде қажет. Егер сүзгілеу ортасынан қысымның белгілі бір ауытқуына кері қысым 
импульстерімен де, механикалық қозғалысымен де қол жеткізілсе, регенерацияға қол жеткізіледі. Синтетикалық 
талшықтар (полиэстер, полипропилен, полипептид) химиялық, термиялық және механикалық қасиеттерінің 
арқасында табиғи талшықтарды (жүн, мақта) алмастырды. Жұмыс температурасы полимерлі талшықтардың 
балқу температурасымен шектеледі. Органикалық емес талшықтар (керамика, шыны) олардың жоғары бағасына 
байланысты сирек қолданылады, бірақ 300°C жоғары температураларда жұмыс істеуге мүмкіндік береді [45]. 
Мысалы, 3M NextelTM материалы-алюминий, бор және кремний оксиді ол 370°C дейін температураға төтеп бере 
алады [46]. Маталық материалдардың химиялық және физикалық қасиеттерін шолуды басқа жерлерде табуға 



56

болады [37, 47]. Икемді сүзгіш материалдар төмен температураларда қолдану үшін өнеркәсіпте қолданылатын 
ең көп таралған барьерлік сүзгіштер болып табылады.

3.4.1.6 Қатты сүзгілер. Үстіңгі жақтағы қатты бөлшектерді бұғаттайтын қатты сүзгілер кеуекті металл немесе 
керамикалық материалдардан жасалған, ал бұл уақытта генераторлық газ тесік арқылы өтуі мүмкін. Дәнді 
керамикалық сүзгіш шамдар кремний карбидінен (SiC), глиноземнен (Al2O3) немесе кордиериттен (MgO, 
Al2O3, SiO2) дайындалады [48]. Фибро-керамикалық сүзгі шамдары негізінен алюмосиликатты талшықтардан 
(Al2O3, SiO2) дайындалады. Сүзгіш шамдардың бетінде қосымша мембраналар (мысалы, муллит) сүзгілеуді 
және тазартуды жақсарту үшін қолданылуы мүмкін. Сілтілі газ фазасының керамикалық сүзгіш шамдары бар 
реакциялары сүзгінің қызмет ету мерзімін қысқартуы мүмкін. Дәндік керамикалық сүзгіш шам 0,5 мкм-ден 
төмен газға арналған сүзу дәрежесін және сүзу тиімділігін 99,999%-ға дейін қамтамасыз етеді [13]. Металл 
сүзгіш шамдары дәнекерленген металл ұнтақтардан, дәнекерленген металл талшықтардан (мата емес) немесе 
металл маталардан жасалады. Термиялық және химиялық тұрақтылық болаттың қандай маркалары мен металл 
қорытпалары тұрақты металл сүзгіш шамдарды дайындау үшін пайдаланылуы тиіс екенін анықтайды. Тотығу 
және тотығу салдарынан металл сүзгіш элементтердің қайтымсыз бұзылуы таза металға қарағанда реакция 
өнімдерінің жоғары көлеміне байланысты болады.

Сүзгі шырақтары түріндегі қатты сүзгіш элементтер өнеркәсіпте қолданылады. Қатты бөлшектер сүзгіш 
шамның сыртқы жағында жиналып, сүзгіште тұнба пайда болады. Сүзгі білтесінің ішінен қарсы басу 
импульстері сүзу қабығын бетінен бөлу үшін пайдаланылады. Шам геометриясы ластану қаупін барынша 
азайту арқылы сенімді жұмысты қамтамасыз етеді. Шам сүзгіші диаметрі 6-дан 15 см дейінгі ұзындығы 3 
м дейін болуы мүмкін. Сүзгілеу аймағының жоғары тығыздығы бар басқа геометриялар бар, мысалы, ұялы 
монолитті құрылым немесе көлденең ағыны бар сүзгі, бірақ олар өнеркәсіптік қолдану үшін қолданылмайды. 
Сондай-ақ сүзгіш түтіктің ішкі жағынан шаң жинайтын құрылымдар бар [43, 50, 51].

Сүзгіш элементтер тазартылмаған газ жағында сүзгіштің жабық шеті бар тік күйде қатты сүзгіштердің 
кәдімгі конструкцияларында орнатылады. Сүзгіш элементтер тазартылмаған газ және таза газ секторын бөлетін 
бөлгіш пластинада бір жағынан бекітілген. Механикалық беріктігі (сүзгіштің бұзылуы) бір жағынан бекітілген 
және жоғары температурада жұмыс істейтін қатты сүзгіш шамдар үшін кедергі болуы мүмкін. Сүзгілердің 
көлденең конструкцияларында қолданылатын сүзгіш элементтер тік конструкцияларға қарағанда қысқа. Сүзгі 
білтелері ашық, таза газ секторы мен қосымша тазалау секторын құру арқылы тазартылмаған газ секторының 
екі жағынан бекітілген. Керамикалық сүзгіш шамдарды екі жағынан бекіту механикалық тұрақтылықты 
арттырады және сүзгіні бұзу кедергі тудырмайды.

Күл мен күл бөлшектерінің жоғары құрамы сүзгіш элементтерді үнемі тазалауды талап етеді. Сүзгіш 
элементтер сүзгіш шөгіндісінен қарсы басу импульстерімен тазартылады. Сүзгі жұбы мен сүзгі бетін қарсы 
басу импульстерімен тазалау тұрақты жұмысқа кепілдік беруі тиіс. Тұрақты сүзгі жұмысы ЫГС орнатуда 
тұрақты қысым ауытқуын білдіреді. Дегенмен, тазалау импульстері қысым импульстерінен кейін орналасқан 
жабдықты қорғау және энергия мен қосалқы ортаға шығындарды үнемдеу үшін барынша аз және қысымның 
аз болуы мүмкін ауытқуы кезінде болуы тиіс.

ЫГС тұрақты жұмысын қамтамасыз ету үшін, мысалы, қайта ағу қысымы, қайта сіңу газының көлемі, 
тазарту импульстерінің арасындағы уақыт аралығы және сүзу жылдамдығы сияқты әр түрлі параметрлерді 
оңтайландыру қажет. Сүзу жылдамдығы (м с–1) сүзгінің жалпы ауданына (м2) бөлінген тазартылмаған газдың 
шығынына (м3 с– 1) тең. Бұл жағдайда сүзгіні қайта тазалауға жататын сүзгі секторындағы максималды 
қысым және кері қысым импульсі кезінде қысымды арттыру градиенті сүзгілеуші элементті тазартудың 
тиімділігін қамтамасыз ететін ең маңызды параметрлер болып табылады [52, 53]. Қысымның жоғарылау 
жылдамдығы (қысымның градиенті) тазалау жүйесінің, Сүзгіш элементтердің, сүзу жылдамдығының, сүзгі 
конструкциясының және тазарту қарқындылығының функциясы болып табылады. Тазалау қарқындылығы 
тазартылмаған газ секторы ішінде сүзгі білтесінің қысымының ауытқуына тең.

Сүзгіні үнемдеу және өнімділігі тұрғысынан сүзу және қайта тазалау механизмдерін барынша егжей-
тегжейлі түсіну өте маңызды [54]. Динамикалық қысымды өлшеу сүзгінің істен шығуын ерте анықтауға 
көмектеседі. Сүзгіштің келесі істен шығуы: ағу, бітеу, сүзгіш шамның бұзылуы, клапанның ақаулығы, сүзгі 
ауданының азаюы (дақты тазалау) және сүзгіш пораларының мөлшерін азайту (терең сүзу) сүзгіштің өнімділігін 
төмендетеді және пайдалану шығындарын арттырады. Сүзгіштің істен шығуының негізгі себептері сүзгі 
блогының конструкциясы, сүзгіш материалдың типі, сүзгі қабырғасының қалыңдығы мен беріктігі, пештің 
жылу кернеуі мен қалдық шөгуі болып табылады [51]. Сүзгіштің дұрыс жұмыс параметрлері, мысалы, жуу 
резервуарының қысымы, қақпақшаның ашылу уақыты және қайта тазалау интервалы сияқты сүзгі ауданының 
жедел азаюын және тесіктер мөлшерінің азаюын болдырмауы мүмкін. Сүзгі материалының кедергісін, күл 
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мен бөлшектердің қасиеттерін, шаң жүктемесін, сүзу жылдамдығын және сүзгі құрылымын білу дұрыс жұмыс 
параметрлерін табуға мүмкіндік береді.

Биомассаны және IGCC процестерін газдандыру үшін қолданылатын қатты сүзгілердің көптеген мысалдары 
бар. Керамикалық сүзгілер туралы металл сүзгілер туралы көп ақпарат бар.

3.4.1.7 Ыстық газды сүзу. Ыстық газды сүзу (ЫГС) температурасы газ бен су конденсациясының 
температурасынан жоғары болып қалады. Бұның бірнеше артықшылықтары бар. Газсыздандыруды оның 
конденсация температурасынан жоғары өңдеу газсыздандырудың конденсациясына байланысты жабдықтың 
ластануын болдырмайды. Газдандыру процесіне байланысты ыстық газбен тазарту (ЫГТ) жолымен шыңдау 
колонналарындағы конденсациялардан құтылуға болады, генераторлық газға буды қайта қосу қажеттілігі 
жоқ. Будың құрамы су буымен реформалау үшін немесе каталитикалық процесс қондырғыларында күйенің 
түзілуін болдырмау үшін (мысалы, отын элементтерінде) сүзгіш блоктан кейін қажет. Бұдан басқа, шыңдау 
колонналарында сұйықтықтың ластануын болдырмауға болады, бұл энергия тиімділігін арттырады және 
қоршаған ортаға және шығындарға әсерін төмендетеді. 

Ыстық газды сүзу (ЫГС) бөлшектермен жүктелген генераторлық газдың жылу алмастырғыштарына 
әсерін болдырмайды, себебі ыстық газды газдандырғыштардың шығу температурасы кезінде сүзуге болады. 
Газдандырғыштардың шығысындағы жоғары температуралар генераторлық газдағы күкірт пен сілтінің 
құрамын төмендету үшін ыстық газ сүзгісінің ішіндегі жоғары температуралы сорбциялық материалдарды 
қолдануға мүмкіндік береді [55]. Жоғары температуралар, мысалы, құрамында күкірт бар көмірсутектердің 
(күкірт гудрондары) және күкіртсіз гудрондардың төмен молекулалық көмірсутектерге және H2S каталитикалық 
түрленуі үшін қажет. Күкірт сутегі генераторлық газдың десульфурациясын аяқтайтын металл оксидтерінің 
тіркелген қабатымен адсорбциялануы мүмкін. Катализаторлар қатты бөлшектерден қорғалған ыстық газ 
сүзгісінен кейін пайдаланылуы мүмкін. Шаңсыз ортада каталитикалық құрылымдар, мысалы, монолитті 
арналар аз болуы мүмкін, бұл ықшам технологиялық қондырғыларды құруға мүмкіндік береді.

Қазіргі уақытқа дейін қарапайым жоғары температуралы сүзгіш қондырғылардың көпшілігі 450°C жоғары 
температура кезінде биомассаны конверсиялаудан шаңмен ұзақ мерзімді тұрақты жұмысты қамтамасыз ете 
алмады. Соңғы әзірленген байланысқан қысым импульсін (БҚИ) тазалау жүйесі осы шектеулерді жеңеді. БҚИ 
қайта байыту жүйесі әдеттегі импульс жүйелерімен салыстырғанда төмен қысым кезінде байытудың жоғары 
қарқындылығын қамтамасыз етеді [56, 57].

Ағынды-импульстік технологияда сүзгіш шамдардың «шоғырына» бағытталған жоғары қысымды жоғары 
жылдамдықты газ ағыны қолданылады. Әртүрлі құбырлар мен Вентури сорғыларының конструкциялары 
ағындағы газ ағынын оңтайландыру үшін қолданылады. Ағынның кинетикалық энергиясы сүзгіш шамның 
бойында статикалық қысымға түрлендірілуі тиіс. Ағыс баяулағаннан кейін статикалық қысым қалпына 
келтіріледі және кері қысымның қайталанған импульсі генерацияланады. Қайта өлшеудің неғұрлым төмен 
қарқындылығы ағынды импульстер технологиясын қолдана отырып, сүзгі-шамға кіре берісте өлшенеді. 
Барлық кәдеге жарату секторы БҚИ технологиясымен салыстырғанда қысымға бірдей ұшырамайды.

БҚИ технологиясында артық қысыммен барлық ректификациялық секторды белгілейтін газдың үлкен 
көлемі қолданылады. Газ ағыны жоқ және газ жылдамдығы дыбыс жылдамдығынан (M <1) төмен қалады. 
Қайта байытудың кері қысымының импульсі рециркуляциялық бөлікке тікелей байланысты. Шаю багының 
көлемі, жоғары жылдамдықты клапандардың диаметрі және рециркуляциялық сектормен қосылу барлық 
рециркуляциялық секторда қысымның тез артуын қамтамасыз ету үшін жеткілікті үлкен болуы тиіс. Жуу 
резервуарындағы қысым тазартылмаған газ секторындағы қысымнан 20000-100000 Па жоғары орнатылуы 
мүмкін, бұл ағынды импульспен салыстырғанда қайта толтырудың жоғары қарқындылығына жету үшін 
жеткілікті.

ЫГС және БҚИ комбинациясы биомассаны түрлендірудің бірнеше процестеріне арналған пилоттық 
қондырғылардың түрлі ауқымдарында сәтті орнатылды [58–60].

3.4.2 Қарамай

Генераторлық газдан қарамайды жою жабдықтың қарамайдың конденсациясымен ластануын және күйенің пайда 
болуын болдырмау үшін қажет. Қарамайдың төмен молекулалық көмірсутектерге айналуы, егер энергияның 
едәуір мөлшері алынған газда қарамай түрінде болса, қолайлы болып табылады. Энергия түрлендірудің соңғы 
жүйесінің түріне байланысты, қарамай отын ретінде қарастырылуы мүмкін.

Газсыздықты физикалық жою әдістері – бұл суық немесе жылы газбен тазалауға арналған нұсқалар. Олар 
450 °C төмен температурада басталатын газ конденсациясына негізделген. Ыстық газбен тазалау нұсқалары 
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қарамай газ фазасында сақталатын каталитикалық және паталитикалық емес конверсия нұсқаларын қамтиды, 
бұл қарамай конденсациясын болдырмауға мүмкіндік береді.

3.4.2.1 Қарамайды физикалық жою. 450 °C-ден төмен температурада қарамай қоюлана бастайды 
және аэрозоль түзеді. Ылғалды скрубберлер, сепараторлар, 450°C төмен температурада жұмыс істейтін 
электростатикалық және тосқауыл сүзгілері сияқты бөлшектерді жоюға арналған құрылғылар алынған газдан 
қарамай аэрозольдерін жоюға қабілетті. Ылғалды скрубберлерді қоспағанда, мәселе сепаратор қабырғасынан, 
коллекторлық электродтар мен сүзгілердің бетінен шайырлы пленкаларды қалай жоюдан тұрады.

Ылғалды скрубберлер қарамай аэрозольдері мен қарамайдың еритін қосылыстарын жинайды. Ылғалды 
скруббердің жұмыс температурасы төмен болған сайын, қарамай қосылыстарының конденсаты соғұрлым 
көп. Май негізіндегі скрубберлердегі қарамайдың ерігіштігі су негізіндегі скрубберларға қарағанда жоғары. 
Ылғалды скрубберлердегі қарамайды жоюдың ең аз тиімділігі қарапайым бүріккіштер үшін өлшенген. Жоғары 
тиімділік Вентури және Вертекс скрубберлері арасында табылған. Ылғалды скрубберлерден шайырды кетіру 
тиімділігі жиі жеткіліксіз қатаң емес, ал ластанған сұйықтықты өңдеу қымбат.

Нидерландының Энергетикалық зерттеулер орталығы (НЭЗО) OLGA деп аталатын скрубберден қарамайды 
көп сатылы жою тұжырымдамасын әзірледі [62-64]. Ауыр қарамай май негізінде тазалау үшін бірінші 
сұйықтықпен конденсациялау жолымен жойылады. Жеңіл қарамай майлы негізде тазалау үшін екінші рет 
өндірілген мұнай жұтумен жойылады. Екі скруббер де су конденсациясының температурасынан жоғары жұмыс 
істейді. Ауыр және жеңіл гудрондар тазартушы сұйықтықтардан алынуы және энергия тиімділігін арттыруға 
ықпал ететін газ генераторына қайтарылуы мүмкін.

Электростатикалық сүзгілер шайыр тамшыларымен және қатты бөлшектермен жұмыс істейді. Сымдар мен 
түтікшелердің конструкциялары шайырды жинау үшін қолайлы. Коллектордың беттерін қарамай шөгінділерін 
жою үшін су немесе май негізінде жуу сұйықтықтарымен (ылғалды ESP) үздіксіз жуады. Ылғалды ESP жұмыс 
температурасы төмен болса, қарамайды жою тиімдірек.

3.4.2.2 Қарамайды каталитикалық емес жою. Термиялық крекинг жоғары температураларда қарамайдың 
жеңіл көмірсутектерге ыдырауын білдіреді. Жұмыс температурасы 900-ден 1300°C-ге дейін екендігі белгілі [65-
68]. Мысалы, нафталин 1150°С кезінде шамамен 1 сек ішінде 80%-дан астам қалпына келді, және бұл 1075°С 
кезінде 5 сек-тен астам болды [65, 69]. 0.5 сек болу уақыты 1250°C кезінде белгілі [66]. Егер газ генератордың 
шығысындағы температура термиялық крекинг үшін жеткіліксіз болса, генераторлық газдың температурасын 
жылу алмастырғыштардың немесе генераторлық газдың ішінара тотығуының көмегімен арттыруға болады. 
Паталитикалық емес жартылай тотығу шайырлардың температураны арттыру арқылы, ауаны немесе таза 
оттегіні өндірілетін газға қосу арқылы жарылуын білдіреді [67, 68].

Бұл технологияның артықшылығы оның қарапайымдылығында, бірақ көптеген кемшіліктер бар. Жоғары 
температураға төзімді қымбат қорытпалар термиялық крекинг үшін пайдаланылуы тиіс. Генераторлық 
газдың жылу өндіру қабілеттілігі айтарлықтай жартылай тотықтыру кезінде төмендейді және CO деңгейлері 
тиімділігін өзгерту есебінен көбеюі мүмкін [70]. Егер генераторлық газдың температурасын арттыру үшін 
жылу алмастырғыштар қажет болса, процестің тиімділігі төмендейді. Термиялық крекинг нәтижесінде және 
пайдалану шарттарына сәйкес күйік және полиароматикалық көмірсутектер (ПКС) пайда болуы мүмкін [65, 
71-73].

Плазма – еркін радикалдардың, иондардың және басқа да қозған молекулалардың реактивті атмосферасы. 
Қарамайдың ыдырауы плазманың реактивті түрлерімен бастамашылық етуі мүмкін [74]. Плазма генерациясы 
үшін электр зарядтау реакторларының бірнеше түрі бар. Ол шайыр температурасын шамамен 400°C дейін 
төмендететін импульсті коронды плазма болып табылады [75,76]. Басқа плазмалық технологиялар диэлектрлік 
кедергілік разряд, тұрақты токтың түпкілікті разрядтары, радиожиілік плазмасы немесе микротолқынды 
плазма болып табылады [70, 74-76]. Шығындар, энергияға қажеттілік, қызмет ету мерзімі және пайдалану 
күрделілігі оларды өнеркәсіптік ауқымда пайдалануға мүмкіндік бермейді [77]. Плазма өнімділігіне басқа 
ластаушы заттардың әсері белгісіз [3].

3.4.2.3 Қарамайды каталитикалық жою. Жоғары температура кезінде қарамайды жою нұсқалары 
каталитикалық емес және каталитикалық ерітінділерді қамтиды. Каталитикалық қарамайды жою термиялық 
крекингтен гөрі төмен температурада жүреді. Шайырды каталитикалық жою орнында немесе газдандырудан 
кейін қолданылуы мүмкін. Каталитикалық материал қабаттың материалы ретінде немесе қабаттың материалына 
қосымша жергілікті қолданылады. Газ генератордан кейін каталитикалық материал нақты реакторлар болып 
табылады. Қозғалмайтын қабаттар мен монолиттер реакторлардың ең көп таралған конструкциялары 
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болып табылады, бірақ химиялық циклдік реформерлер (ХЦР) [78] немесе қарамайдың кері каталитикалық 
түрлендіргіштері (RFTC) [79] сияқты аса күрделі конструкциялары бар.

Қарамайды жою үшін катализаторлардың көптеген түрлі жіктелуі бар [8, 21, 71, 80-85]. Абу Эль Руб және 
т.б. катализаторлардың пайда болуына негізделген ең қарапайым жіктеуді ұсынады [85, 86]. Катализаторлар 
табиғи және синтетикалық ретінде жіктеледі. Табиғи катализаторлар доломит, зәйтүн, сазды минералдар 
және қара металл оксиді сияқты табиғи минералдарды қамтиды. Синтетикалық катализаторларға жартылай 
кокс, сұйық каталитикалық крекинг катализаторлары (FCC), сілтілі металдар карбонаттары, белсендірілген 
алюминий оксиді және өтпелі металдар кіреді.

Табиғи минералдар арзан катализаторлар болып табылады және жиі жергілікті қолданылады. Доломиттер, 
әктас немесе магний карбонаты сияқты кальцийленген жыныстар қолданылады. Шайырдың 95%-ға дейінгі 
түрленуі доломитпен өлшенген. Қарапайым дезактивация және CO2 жоғары парциалды қысымның қажеттілігі 
белсенді күйді сақтау үшін қыздырылған минералдардың кемшіліктері болып табылады.

Оливин – темір мен магний бар силикатты минерал. Оливиннің белсенділігі төмен, бірақ доломиттен 
жоғары.

Балшық минералдары кремнезем мен сазбалшық құрамының арқасында каталитикалық белсенділік 
танытады. Олардың белсенділігі доломит белсенділігінен төмен. Газдандырудың әдеттегі температурасы 
кезінде термиялық кедергі кеуекті құрылымнан шектеулі.

Қара металдардың оксидтері, мысалы, темір кені, доломиттен аз белсенділік танытады және кокстеуге 
бейім. Темірге бай минералды қосылыстар 35-70% темір оксидінен тұрады. Металл пішіні оксидті, карбонатты, 
силикатты немесе сульфидті қалыптарға қарағанда жоғары белсенділік танытады [85, 88]. Қосымша ақпаратты 
әдебиеттен табуға болады [81, 86, 88, 89].

Полукокс әдетте биомассаның термохимиялық конверсиясының жанама өнімі болып табылады. Сондықтан 
полукокс арзан және көп мөлшерде өндіріледі. Жартылай кокстың физикалық және химиялық қасиеттері нақты 
анықталмайды, өйткені бастапқы шикізат пен биомассаны өңдеу процесі жартылай кокстың сипаттамасына 
әсер етуі мүмкін [90-94]. Шайырдың едәуір түрленуі катализатор ретінде жартылай коксты пайдалана отырып 
өлшенуі мүмкін [86, 95, 96]. Сонымен қатар, сілті және күкірт ластануының сорбциясы байқалды [96]. Жартылай 
кокстың кейбір саны үнемі бумен және CO2 газдандыру реакцияларында қолданылады. Керамикалық сүзгіш 
шам сияқты барьерлік сүзгілер бетінде көмір мен күлден тұратын сүзгіш қабықтарды құрайды. Бұл сүзгіде 
тұнба жоғары температураларда жұмыс істеу кезінде каталитикалық белсенділікті ғана емес, сорбциялық 
қасиеттерін да көрсетеді [26, 97].

Белсенді глинозем (алюминий оксиді) доломитке ұқсас жоғары белсенділікті көрсетеді. Глинозем 
гидроксильді топтарды (-ОН) боксит және алюминий оксиді сияқты минералдардан қыздыру жолымен алып 
тастау салдарынан белсендіріледі. Жоғары механикалық және термиялық тұрақтылық белсенді глиноземдің 
артықшылықтары болып табылады [85, 98]. Белсендірілген алюминий оксидінің сипаттамаларын жақсарту 
үшін белсенділікке, кокстеуге және улануға қатысты басқа да металл оксидтері қолданылуы мүмкін (мысалы, 
CoO, CuO, Cr2O3, Fe2O3, Mn2O3, MoO3, NiO, V2O5 [99]).

Флюид-каталитикалық крекинг катализаторлары (FCC) әдетте ауыр мазутты жеңіл компоненттерге 
түрлендіру үшін мұнай өнеркәсібінде қолданылатын алюмосиликатты цеолиттер болып табылады. Күкіртке 
ішінара төзімділік, төмен баға және алюминий оксиді негізіндегі әдеттегі катализаторлармен салыстырғанда 
үлкен тұрақтылық цеолиттерді шайырды алудың перспективалы катализаторларымен жасайды [85, 100]. 
Қарамайдың орташа ден төменге дейінгі конверсиясы жергілікті немесе құмды қабатта пайдаланылатын FCC 
катализаторлары үшін өлшенген [95, 101]. Цеолиттердің суға және газға айналуының параллель реакциялары 
шайырдың газдандыру ортасына айналу дәрежесін төмендетеді. Цеолиттер никельмен (Ni) үйлескенде таза 
цеолиттермен салыстырғанда жоғары белсенділік танытты [100, 102].

Сілтілі металдар карбонаты натрий карбонаты (Na2CO3) және калий карбонаты (K2CO3) ретінде көрсетілген. 
Биомассаға арналған бастапқы шикізат табиғи сілтіден тұрады, бірақ қарамайды конверсиялау сілтілі 
минералдарды (трон, бура) немесе күлді қосу арқылы немесе сілтілі металдар карбонаттарымен ылғалды 
сіңдіру арқылы ұлғайтылуы мүмкін [71, 72, 89, 103-107]. Биомассаға сілтіні қосу күлдің мөлшерін арттырады.

Кобальт (Co), мыс (Cu), темір (Fe), никель (Ni), платина (Pt), родий (Rh), рутений (Ru) және цирконий 
(Zr) сияқты өтпелі металдар катализатор тасымалдаушысымен бірге және материалдарды жылжыту үшін 
пайдаланылады. Шайырдың айналуына қатысты белсенділік келесі тәртіпте төмендейді: Rh> Pd> Pt> Ni, Ru 
[70].

Бірнеше зерттеулер биомассаның отын газдарындағы қарамайдың каталитикалық конверсиясының 
сипаттамаларына арналды [108-120]. Никель негізіндегі катализаторлар жоғары белсенділік танытады, 
бірақ 900°С төмен температурада күкіртпен улануға бейім. Төмен жұмыс температурасы биомассаның 
газификаторларының шығу температурасына жақсы. Генераторлық газдың 900°C температураға дейін 
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қосымша қызуын болдырмауға болады.
Асыл металдар негізіндегі катализаторлар кокстеуге жоғары төзімділіктің және күкіртке төзімділіктің 

арқасында перспективалы нәтижелерді көрсетеді. Ni [77, 121] негізіндегі типтік катализатормен салыстырғанда, 
қарамайдың каталитикалық ішінара тотығу (KIT) үшін пайдаланылатын Rh/CeO2 /SiO2 катализаторы үшін 
шайырдың едәуір жоғары түрленуі өлшенуі мүмкін. Райнер және т.б. 400 cpsi үшін гудрондардың (толуол, 
нафталин, фенантрен, пирен) және күкірт құрамды көмірсутектердің (тиофен, бензотиофен, дибензотиофен) 
айналуына қатысты асыл металл оксиді негізіндегі катализатор (сағасы жабық кезде шегендеу бағанасындағы 
қысым) жоғары белсенділік көрсетті. [34, 35, 122, 123].

Ренкеннен және т.б. зерттеушілер ZrO2 негізіндегі катализаторларды 600-900°C температуралар аралығында 
зерттеді және газдағы O2 жоғары концентрациясы мен 900°C температурасында нафталиннің конверсия 
дәрежесі туралы қорытындыға келді, бұл нафталиннің ыдырауы кезіндегі негізгі реакциялар ZrO2 және тотығу 
негізінде болатынын дәлелдейді [124]. Соңғы зерттеулерде нафталиннің, толуол мен аммиактың ыдырауына 
қатысты цирконий диоксидінен (m-ZrO2) түрлендірілген коммерциялық тасымалдағыштағы Rh, Ru, Pt және 
Pd арактеристикасын H2S қатысуымен Ni/m-ZrO2 эталондық катализаторымен салыстырылды. Rh/m-ZrO2 ең 
перспективалы катализатор болып табылатыны анықталды.

Токио университетінің маманы Фурусава биомасса газдандыруы барысында шайырдың модельдік 
қосылыстары ретінде нафталиннің бу реформингі үшін Co/MgO және Ni/MgO катализаторларын салыстырды 
[125]. Каталитикалық сипаттамалар Co/MgO катализаторы осы зерттеуде сыналған кез келген түрдегі                     
Ni/MgO катализаторына қарағанда жоғары белсенділік (айналу дәрежесі: 23%) болғанын көрсетті, конверсия 
дәрежесі өте төмен. Соңғы зерттеулерде Фурурсава және т.б.  биомассаны газдандырудың модельді қарамай 
қосылыстары ретінде нафталин мен бензолдың бу конверсиясы үшін Pt және Ni негізіндегі катализаторлардың 
каталитикалық қасиеттеріне қолдау әсерін зерттеді. Олар Pt/Al2O3 800°C кезінде сыналған катализаторды 
тасымалдаушылардың ең жоғары және ең тұрақты белсенділігін көрсетті деген қорытындыға келді [126].

Сюи және т.б. газдардың тұрақты түрлерін, қарамай қосылыстарын, күкірт және аммиак қосылыстарын 
қарастырды (1 кг ч-1). Ni негізіндегі екі коммерциялық катализатор және ZnO бір коммерциялық сорбент 
газдандыру реакторының кіре берісінде және шығуында ластағыштарды сандық анықтау жолымен әртүрлі 
жағдайларда бағаланды.

Каталитикалық белсенді сүзгілеу элементтерімен жұмыс істейтін бірнеше топ бар. Ni каталитикалық 
белсендірілген кремний карбидінің негізіндегі сүзгіш элементтермен жұмыс істеді [111, 112, 128]. 66% 
дейін нафталин конверсиясы 100 сағ /млн H2S ортасында тіркелген. Рапанья және т.б. жалған қабаттары бар 
газдандырудың зертханалық реакторының тақтасында белсенді сүзгілік элементтерді қолданды [113, 129, 130]. 
840°C температурада қарамай конверсиясы 58%-ды құрады. Симеоне және т.б. [59, 60] муллитті мембраналық 
жабыны бар ыстық газға арналған керамикалық сүзгіш элементтерді және құрамында модельдік газ жоқ Ni 
негізіндегі кірістірілген катализаторды сынақтан өткізді. 99,4% нафталиннің конверсиясы 850°С және 30 об % 
нафталинің Н2О с 2,5 г / м-3 кезінде өлшенді. Будың жоғары құрамы бар эксперименттер конверсияның жоғары 
көрсеткіштерін көрсетті.

Мадридтегі Комплутенсе университетінің профессоры Хосе Кореллдің тобы биомассаны жалған жағылған 
қабатқа газдандыру кезінде монолитті ыстық газбен жоғары шаңды каталитикалық тазалау туралы төрт мақала 
жариялады: (а) қарамайды жою үшін олардың тиімділігі туралы [131], (б) монолитті реакторды модельдеу [132], 
(с) олардың аммиакты элиминациялау үшін тиімділігі туралы [133], және (d) екінші буынды жетілдірілген екі 
қабатты монолитті реактордың өнімділігі [134]. Төртінші мақала соңында Толедо және т.б. никель негізіндегі 
катализаторлар осы мәселеге түпкілікті жауап болып табылмайды және одан да төмен температурада жұмыс 
істейтін никель негізіндегі монолиттер құпталады деп жазды.

Чалмер университетінде химиялық циклдік риформинг (ХЦР) концепциясы (FeTiO3), Mn2O3 және NiO 
каталитикалық материалдар ретінде сынақтан өтті [78, 135-140]. ХЦР каталитикалық шайырды көміртегі 
шөгінділерінен катализаторды бір мезгілде регенерациялаумен тазалауға мүмкіндік береді. Алынған газ 
бір реакторда (отын реакторы) катализатормен тазартылады, ал катализатор басқа реакторда (ауа реакторы) 
үздіксіз регенерацияланады. 35 және 44% конверсия тарифтері тіркелді.

Бу, қарамай және күкірт түрлері реалистік генераторлық газды имитациялау үшін қарастырылуы тиіс. H2S 
түріндегі күкірт бұрын айтылған зерттеулерде жиі қаралды, себебі құрамында күкірт жоқ генераторлық газдар 
болуы екіталай. Газдандыру агенті ретінде буды пайдаланатын газификаторлар құрамында 50 об. %-ға дейін 
бу бар генераторлық газдарды құрады. [10]. Көптеген зерттеулерде модельдік қосылыстар ретінде толуол мен 
нафталинді ғана пайдаланған.

Катализатордың дезактивациясы және оның құны, әсіресе синтетикалық катализаторлар үшін Шайырды 
каталитикалық жою кемшілігі болып саналады. Атап айтқанда, Ir, Rh, Ru, Re және Pd сияқты асыл металдар 
Mo, W, Ni және Co-ға қарағанда әлдеқайда қымбатырақ. Катализатордың ажыратылуы катализатор 



61

компоненттерінің ластануына (күйе және кокстың пайда болуына), улануына, бірігуіне, булануына және 
ұнтақталуына байланысты туындады. Катализатордың улануы катализатордың белсенді учаскелерінде күкірт, 
аммиак және микроэлементтер сияқты ластаушы заттардың күшті хемосорбциясын білдіреді. Катализаторды 
тежеу катализаторды уландырудың жұмсақ түрі болып табылады, бұл қоспалар мен қосылыстардың кері 
адсорбциясын білдіреді.

3.4.3 Күкірт қосылыстары

Алынған газдағы күкірттің қосылыстары – бұл негізінен күкіртті сутегі (H2S), карбонилсульфид (COS), 
күкіртті көміртегі (CS2) және құрамында күкірт бар көмірсутектер. Күкірт жанғаннан кейін реттелетін ластаушы 
болып табылатын күкірт диоксиді (SO2) түрінде болады. Күкірттің қосылыстары газ тазарту және конверсиялау 
процестері үшін пайдаланылатын төмен тұрған катализаторларды қорғау үшін алынатын газдан жойылуы 
тиіс. Негізінен алынатын газдан күкіртті алудың үш нұсқасы бар: ылғалды тазарту, гидродесульфурация (ГДС) 
және сорбциялық материалдар [39, 141, 142]. ГДС катализаторлары күкіртті көмірсутектерді ылғалды тазалау 
немесе сорбция арқылы жоюға болатын H2S-ке айналдырады. Ылғалды тазалау - суық газбен тазалау әдісі, 
ал ГДС – ыстық газбен тазалау әдісі. Ыстық газға арналған сүзгілеу құрылғысының алдында көлемді күкіртті 
жою үшін сорбциялық материалдар қосылуы мүмкін [2, 34, 55]. Қозғалмайтын қабаты бар реакторлар ГДС 
реакторынан кейін пайдаланылады.

Құрамында күкірт бар көмірсутектер көп жағдайда биомасса газын газбен тазарту жұмыстарында 
қолданылмайды. Тиісті аналитикалық жабдықтар мен әдістердің болмауы күкірт қарамайын елемеу себептерінің 
бірі болуы мүмкін. Биомассаның газификаторында табылған күкірті бар көмірсутектердің алуан түрлілігі, 
мысалы, Речульск және Сюи және т.б. жұмыстарда көрсетілген. Қарамайдың 41 түрлі күкірт қосылыстарын 
табуға болады. Ең көп тараған тиофендер болды, оларға бензотиофендер мен дибензотиофендер жүрді. 
Биомассадан алынған газдардағы күкірті бар көмірсутектер саны каталитикалық процестің рұқсат етілген 
деңгейінен жоғары болуы мүмкін.

3.4.3.1 Күкіртті жою үшін ылғалды скруббер. Сұйық еріткіштер физикалық немесе химиялық сорбция 
жолымен генераторлық газдан H2S жою үшін пайдаланылады. Процесс қышқыл газдарды жою деп аталады. 
Еріткішке байланысты, COS, CO2 және көмірсутектер H2S қосымша сіңеді. Регенерация процестері (мысалы, 
стриппер) үздіксіз жұмысты қамтамасыз ету үшін біріктірілген. Қарапайым күкіртті шығару процестері да 
біріктірілуі мүмкін (мысалы, Клаус процесі). -60 және +20°C диапазонындағы жұмыс температурасының 
ықпалынан энергия жұмсайтын салқындататын құрал-жабдықтар талап етіледі.  Күкіртті жою үшін дымқыл 
скрубберлер тиімді, бірақ пайдалану және жабдықтау қымбат.

Амин негізіндегі еріткіштер амин компоненті мен H2S немесе CO2 арасында әлсіз химиялық байланыс 
жасайды. Бастапқы, екінші немесе үшінші аминдер әдетте абсорбция процестері үшін қолданылады. 
Моноэтаноламин (MEA), диэтаноламин (ARTUR) және метилдиэтаноламин (MDEA) кеңінен пайдаланылатын 
аминдар болып табылады. COS тиімді амин скрубберлері жойылмайды және тіпті еріткішті ыдыратуы мүмкін. 
Демек, H2S дейін COS гидраттануы қажет. Үдерісте үздіксіз амин жоғалады және үнемі жаңа еріткішті қосу 
қажет.

H2S физикалық сіңіру үшін пайдаланылатын еріткіштер жиі химиялық еріткіштермен салыстырғанда 
қолайлы. Артықшылығы – ең аз еріткіштің жоғалуы, жоғары жүктеме және жылу қосылмаған қысымды 
төмендету есебінен қоспаларды жоюында. Жалпы еріткіштерді таңдауды 3.2-кестеден табуға болады.

Сұйық тотығу – қалпына келтіру процестері H2S тікелей жою үшін, сондай-ақ күкіртті алу үшін қолданылады. 
Ерітілген ванадий катализаторы (Стретфорд, Сульфинол, Унисульф процестері) немесе хелатирленген темір 
суспензиясы (l0-CAT процесі) тотығу-қалпына келтіру процестері үшін қолданылады. Ауырлық дәрежесі төмен 
процесс тотығу-қалпына келтіру процесінің үшінші түрі болып табылады, ол кезде H2S полярлық еріткішке 
сіңеді және гидрохинон мен элементарлық күкірт түзіледі [143].

Күкірт қосылыстарын алып тастауға қабілетті бактериялар бар [144], бірақ реакция жағдайы тірі 
бактериялардың жайлылық аймағымен шектелген. Күкіртті биологиялық алудың жекелеген процестері үшін 
(Триопак, Биопурик, Bio-SR) жұмыс жағдайлары бактериялар үшін оңтайландырылуы мүмкін [145]. Пайдалану 
шығындарын азайту (энергияны үнемдеу) химия-биологиялық процестер үшін уәждеме болып табылады.

3.4.3.2 Күкіртті жоюға арналған сорбциялық материалдар. Қатты сорбциялық материалдар негізінен 
генератор газынан сағ/млн. төмен деңгейге дейін H2S жою үшін пайдаланылуы мүмкін. Сорбцияның 
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қайтымды немесе қайтымсыз реакцияларына байланысты сорбциялық материалдар қалпына келтірілуі 
және қайта пайдаланылуы мүмкін. Арзан сорбциялық материалдар, әдетте табиғи минералдар қайтымсыз 
сорбция болатын процестерде бір рет пайдаланылады. Аса қымбат сорбциялық материалдар (синтетикалық 
материалдар) бірнеше кері сорбциялық циклдер үшін регенерациялануы және пайдаланылуы мүмкін.

Күкіртті жаппай жою үшін сорбциялық материалдар тікелей газификаторда немесе бөлшектерді жою 
блогының алдында генераторлық газға қосылуы мүмкін. Қозғалмайтын қабаттар H2S жою үшін бөлшектер 
жойылғаннан кейін орнатылған. Реакциялар сорбциялық бөлшектер сүзгілеуші элементке жеткен кезде газ 
генераторда, бөлшектерді жою блогының бағытында бөлшектің ұшуы кезінде және сүзгіштегі шөгіндіде болуы 
мүмкін. Генераторлық газ ағынына сорбциялық материалдарды қосу генераторлық газ температурасының 
төмендеуіне, қатты бөлшектер санының артуына және сүзгіш қабықтың сипаттамаларының өзгеруіне 
әкеледі. Сорбциялық материалдар H2S ғана емес, сілтілерді, галогенидтер мен микроэлементтерді жою үшін 
пайдаланылуы мүмкін. Оңтайландыру қоспалардың болмауына байланысты шығындарға, жою тиімділігіне 
және жабдықтың қызмет ету мерзімінен төменге қатысты қажет. Шығындар сорбциялық материалдар мен беру 
жүйесін, жылуды азайтуды және сүзу қарқындылығын арттыруды қамтиды.

3.2 КЕСТЕ. Ылғалды скрубберлердің көмегімен күкіртті кетіруге арналған еріткіштер.

Қосылым Аббреви-
атура

Өнім Жеткізуші Жұмыс темпе-
ратурасы (° C)

Диметил эфирі 
полиэтиленгликоль

DEPG Selexol DOW< UOP > –18

Полиэтиленгликольдің 
диалкил эфирлері

Genosorb Clariant

Метанол MeOH Rectisol Lurgi -60 до -40
N-метил-2-пирролидон NMP Purisol Lurgi -15

H2S жаппай жою, мысалы, кальций немесе троян негізіндегі сорбенттер арқылы орындалуы мүмкін. Кальций 
негізіндегі сорбенттер табиғи доломит пен әктасты, сондай-ақ кальций ацетатын немесе кальций-магний 
ацетатын қамтиды [(3.1) және (3.2) теңдеулер]. Тронаны H2S және HCl жою үшін пайдалануға болады. H2S 
қармау 600 және 800°C кезінде зерттелді, соның нәтижесінде 100 және 200 см³/м³ шикі синтез газында [147, 
148] сәйкес H2S сәйкес келетін 1,8 және 1,0 см³/м³ алынды.
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place in the gasifier, during the flight of the particle in the direction of the particle 
removal unit, and in the filter cake once the sorption particle reaches the filter 
element. Adding sorption materials to the producer gas stream will decrease the tem-
perature of the producer gas, increase the amount of particulate matter, and change 
the characteristics of the filter cake. Sorption materials can be used to remove not 
only H

2
S but also alkali, halide, and trace elements. Optimization is needed regarding 

costs, removal efficiency, and increased lifetime of downstream equipment due to the 
absence of impurities. Costs include sorption materials and feeding system, heat 
reduction, and increased filtration intensity.

Bulk removal of H
2
S can be done for example with calcium based sorbents or 

trona. Calcium based sorbents include naturally available dolomite and limestone but 
also calcium acetate or calcium magnesium acetate [Equations (3.1) and (3.2)]. 
Trona can be used to remove H

2
S and HCl. H

2
S capture was investigated at 600 and 

800 °C, resulting in 1.8 and 1.0 ppmV with corresponding H
2
S in the raw syngas of 

100 and 200 ppmV, respectively [147, 148].

CaCO H S CaS H O CO3 2 2 2 (3.1)

CaO H S CaS H O2 2 (3.2)

Fixed bed sorption materials for H
2
S removal to sub‐ppm levels commonly use metal 

oxides [Equation (3.3)]. ZnO is a very good sorption material for H
2
S removal 

because it shows the most favorable sulfidation thermodynamics. However, vapori-
zation of elemental zinc at temperatures above 600 °C is a drawback. For that reason, 
zinc ferrite (ZnFe

2
O

4
) and zinc titanate (ZnTiO

3
) are considered as alternatives where 

zinc titanate shows better removal efficiencies at temperature up to 900 °C [Equation 
(3.4)] [3]. There are also copper, iron, manganese, and cerium based metal oxide 
sorption materials for H

2
S removal. Besides calcium based sorbents, zinc titanate 

shows the highest operating temperatures. An overview of sorption materials for H
2
S 

removal can be found in Meng et al. [2].

Me O H S H H Ox y x y x xMeS y2 2 2 (3.3)

Zn TiO H S ZnS TiO H O2 4 2 2 22 2 2 (3.4)

3.4.4 Hydrodesulfurization

To convert sulfur‐containing hydrocarbons to H
2
S, a hydrodesulfurization (HDS) cata-

lyst is needed. H
2
S can be captured efficiently by sorption materials down to sub‐ppm 

levels whereas sulfur tars such as mercaptans, disulfides, and thiophenes cannot. HDS 
catalysts are traditionally used in the hydrotreatment units of oil refining and coal liq-
uefaction industries. Usually supported molybdenum or tungsten sulfide catalysts pro-
moted by nickel or cobalt (CoMoS, NiMoS, CoWS, or NiWS) are used in hydrotreatment 
units where HDS activity is desired [149, 150]. Their high activity and low cost as 
compared to transition metals are reasons for their wide application. Hydrogenation of 
hydrocarbons, methanation, and water–gas shift reactions can also be promoted by 
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H2S млн-1 төмен деңгейге дейін алып тастау үшін қозғалмайтын қабаты бар сорбциялық материалдарда әдетте 
металл оксидтері қолданылады [(3.3) теңдеуі]. ZnO – бұл H2S жою үшін өте жақсы сорбциялық материал, 
өйткені ол сульфидтердің ең қолайлы термодинамикасын көрсетеді. Алайда, 600°С жоғары температурада 
қарапайым мырыштың булануы кемшілік болып табылады. Осы себепті мырыш ферриті (ZnFe2O4) және 
мырыш титанаты (ZnTiO3) 900°C дейінгі температурада алып тастаудың ең жақсы тиімділігін көрсететін 
балама ретінде қарастырылады [(3.4) теңдеуі] [3]. Мыс, темір, марганец және H2S жою үшін церий негізіндегі 
металл оксиді негізіндегі сорбциялық материалдар да бар. Кальций негізіндегі сорбенттерден басқа, мырыш 
титанаты ең жоғары жұмыс температурасын көрсетеді. H2S жою үшін сорбциялық материалдарды шолу Менг 
еңбегінен және т.б. табуға болады. [2].
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3.4.4 Гидродесульфурация

Күкірті бар көмірсутектерді H2S-ге түрлендіру үшін гидродесульфурацияның (ГДС) катализаторы қажет. H2S 
сорбциялық материалдармен млн-1-ден төмен деңгейге дейін тиімді ұсталуы мүмкін, ал меркаптан, дисульфид 
және тиофен сияқты күкірт қарамайы мүмкін емес. ГДС катализаторлары дәстүрлі түрде мұнай өңдеу және 
көмір өндіру өнеркәсібінде гидротазалау қондырғыларында қолданылады. Әдетте никель немесе кобальт 
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(CoMoS, NiMoS, CoWS немесе NiWS) бар Молибден немесе вольфрам сульфид негізіндегі катализаторлар 
гидротазалау қондырғыларында пайдаланылады. Өтпелі металдармен салыстырғанда олардың жоғары 
белсенділігі мен төмен құны оларды кеңінен қолданудың себептері болып табылады. CoMoS және NiMoS 
көмірсутектерді гидраттауға, метандауға және ығысудың сулы-газ реакцияларына ықпал етуі мүмкін [151]. 
Ауыспалы металдардың сульфидтері бар катализаторлар (мысалы, MO немесе W сульфидтері), карбидтер 
(мысалы, Mo2C, NbC) және фосфидтер (мысалы, MoP, NiP2) ГДС катализаторлары ретінде пайдаланылады 
[149, 151-155]. Фуримский [149] мұнай өңдеу зауытының шикізаттарын гидродесульфурациялауға арналған 
катализаторларды таңдау бойынша шолу жариялады. Өтпелі металдар сульфидтерінің белсенділігі бірнеше 
зерттеулерде көрсетілгендей, олардың кезеңдік кестедегі орнымен байланысты болуы мүмкін [156-173]. Rh, Re 
және Ru Co (Ni) Mo негізіндегі коммерциялық катализаторларға қарағанда ГДС үшін ең жоғары белсенділікке 
ие.

ГДС катализаторлары негізінен мұнай өнеркәсібінде пайдаланылғандықтан, биомассаны газдандыру 
жағдайында олардың тиімділігін бірнеше ғана зерттеу қолжетімді. Ауа температурасы, қысымы және газ 
құрамы мұнай өңдеу зауытының дәстүрлі қолдануымен және биомассаны газдандыруды кеш қолдану арасында 
ерекшеленеді [5].

Речульски биомассадан алынатын газ жағдайында гидрогенолиз мүмкіндіктеріне қатысты төрт түрлі 
катализаторлардың (CoMoS/Al2O3, NiMoS/Al2O3, RuS2/Al2O3 I тип және RuS2/Al2O3 II тип) жұмысын тексерді. 
Күкірттің қатысуымен каталитикалық гидрогенолиз реакторы: (а) құрамында күкірт бар қосылыстарды H2S 
дейін гидратталуы, (Б) гидрогенизациялауы немесе қарамай бу реформасына ұшырауы, (в) метандалуға ықпал 
етуі және (г) су газының конверсиясына ықпал етуі тиіс. Катализаторлардың ешқайсысы күкіртті қосылыстарға 
төзімділікпен метандауға ықпал еткен жоқ. 500 және 600°С жұмыс температурасында байқалатын барлық 
реакциялар үшін ең жоғары белсенділік II типті RuS2/Al2O3 катализаторын көрсетті. Алайда, Ru негізіндегі 
катализаторлардың белсенділігі асыл металдың бағасын ақтай алмайды, ол Мо бағасынан шамамен екі рет 
жоғары. 400°С кезінде жұмыс істейтін Мо негізіндегі коммерциялық гидрогенолиз реакторы Ru негізіндегі 
қолдан жасалған катализаторларға қарағанда экономикалық жағынан тиімді деп болжануда.

Райнер және т.б. Смола мен күкіртті гидро көмірсутектерін конверсиялауды бу, күкірт сутегі және этена 
қатысында сынап көру үшін 400 cpsi асыл металл катализаторын қолданды [34, 35, 122]. Биомассаны 
газдандыру кезінде өндіруші газды үлгілеу үшін сингастарға жоғары молекулалық көмірсутектер (толуол, 
нафтален, фенантрен, пирен) және күкірт бар көмірсутектер (тиофен, бензотиофен, дибензотиофен) қосылды. 
Катализатор 620-ден 750 ° C-қа дейінгі температурада жұмыс істеді. Құрамында күкірт бар көмірсутектердің 
конверсиясы (41–99,6%), күкіртсіз ыдыстардың конверсиясынан (0–47%) қарағанда орташа жоғары болды. 
Жоғары температура, төмен ГГСВ, төмен бу және күкірт мөлшері ыдыстар мен күкірт ыдыстарының жоғары 
конверсиясын қолдады. Катализатор шынымен ағашты газдандыру қондырғысына жақын жұмыс жағдайында 
күкірт ыдыстарын ыдырата алғандықтан, оны отын жасушалары, сұйық отын синтезі немесе метанизация 
сияқты күкіртке сезімтал катализаторларды қамтитын кез келген процесте ыстық газды тазарту үшін 
пайдалануға болады. процестер. Мұндай процестерде күкірт тараларынан түзілетін катализатор шығарған H2S 
реформатордың төменгі ағысында ZnO сияқты металл оксиді қабатында орналасуы мүмкін.

3.4.5 Хлор (галогенидтер)

Галогенидтер негізінен биомассаны өндіруші газдағы хлорлы сутегімен (HCl) ұсынылған. Хлор генераторлық 
газда HCl түрінде бар және аммиакпен (NH3), сондай-ақ 300°C төмен температурада генераторлық газда 
болатын, аммоний хлоридінің (NH4Cl) пайда болуымен әрекет етеді. Дымқыл скрубберлер суық газды және 
сорбциялық материалдарды ыстық газбен тазалау процестеріне қолданылады. Ылғалды скрубберлер хлорлы 
тұздарды жинау үшін немесе HCl буларын адсорбциялау үшін пайдаланылуы мүмкін.

Кальцийленген әктас және доломиттер көмір электр станцияларынан түтін газдарында HCl ұстау үшін 
жиі қолданылатын сорбциялық материалдар болып табылады. CaO және MgO HCl-мен CaCl2 және MgCl2 
тудыра отырып 774 бақыту теспературасында және 695°C-та жеңіл ықпалдасады [174, 175]. Натрий мен калий 
қосылыстары де HCL концентрациясын төмендетуге қабілетті, (3.5) теңдеуін қараңыз. Нахколит HCl жоюдың 
тағы бір табиғи нұсқасы болып табылады, (3.6) теңдеуін қараңыз. Нахколит – арзан табиғи минерал, оның 
құны шамамен 50 t-1 доллар. АҚШ доллары және сорбентті регенерациялау қажет емес. Бұл галогенидтерді 
жою әдісі Siemens эксперименталдық масштабта көрсетілді [97]. Тронды H2S және HCl жою үшін пайдалануға 
болады. Тронның сорбенттері жағдайында HCl құрамы 40 млрд-1 деңгейіне дейін төмендеді. 600°C кезінде 
бастапқыда 20 млн⁻¹. [147, 148].
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Calcined limestone and dolomites are the most often used sorption materials for 
HCl capture in flue gas from coal combustion plants [2]. CaO and MgO react easily 
with HCl forming CaCl

2
 and MgCl

2
 with melting points of 774 and 695 °C, respec-

tively [174, 175]. Sodium and potassium compounds are also capable of reducing 
HCl concentration, see Equation (3.5). Nahcolite is another naturally available option 
for HCl removal, see Equation (3.6). Nahcolite is a cheap, natural mineral, having a 
cost of about US$ 50 t–1, and sorbent regeneration is not necessary. This approach to 
halide removal has been demonstrated at a pilot scale by Siemens [97]. Trona can be 
used to remove H

2
S and HCl. With trona sorbents, HCl was reduced to a 40 ppbV 

level at 600 °C from initially 20 ppmV [147, 148].

2 2 22 3 2 2NaCl Al O H O NaAlO HCl (3.5)

NaHCO HCl NaCl H O CO3 2 2 (3.6)

3.4.6 Alkali

Alkali can be removed from producer gas by condensation or sorption materials. Alkali 
vapors condense at temperatures lower than 600 °C. Therefore, alkali can be captured 
in wet scrubbers, filter cakes, and any other surface offered below 600 °C. Sorption 
materials are the preferred solution for high temperature gas cleaning process chains. 
Sorbent in alkali removal is generally termed an “alkali getter”. Natural minerals such 
as diatomaceous earth (silica), clays, or kaolinite, but also synthetic materials such as 
activated alumina from bauxite minerals are used as sorption materials [43, 176, 177].

Dou et al. [1, 174] tested the alkali metal removal capabilities of second grade 
 alumina, bauxite, kaoline, acidic white clay, and activated alumina in a fixed bed 
reactor at 840 °C with coal‐derived gas. Al

2
O

3
 showed the highest adsorption 

efficiency. Tran et al. conducted tests with kaoline in a fixed bed reactor and reported 
good efficiencies for the removal of KCl [178]. Turn et  al. report good physical 
adsorption and chemisorption of Na and K by bauxite but no effect for Cl [179].

There are also processes to remove alkali content in biomass prior to thermo-
chemical conversion by leaching, though costs are incurred for the washing, drying, 
waste treatment, and mechanical processes involved [180–182].

3.4.7 Nitrogen‐containing Compounds

Nitrogen‐containing compounds in biomass‐derived producer gas are mainly 
ammonia (NH

3
) and less abundant hydrogen cyanide (HCN) but also organic com-

pounds such as, for example, pyridine (C
5
H

5
N).

If NH
3
 and HCN need to be removed from the producer gas, its good solubility in 

water makes wet scrubbers an efficient solution at low temperatures. Even condensed 
water from vapor in the producer gas can be enough for a substantial removal of nitrogen 
compounds in amine or oil based scrubbers or in a chilled condenser [183–185].

At high temperatures, only catalytic decomposition to N
2
 and H

2
 or selective 

oxidation to NO
x
 is possible. Oxidizing nitrogen compounds selectively with oxygen 
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3.4.6 Сілті

Сілтіні генераторлық газдан материалдарды конденсациялау немесе сорбциялау арқылы жоюға болады. 
Сондықтан, сілті ылғалды скрубберлерде, сүзгіш қабықта және 600°С төмен температурада ұсынылатын 
кез келген басқа бетте ұсталуы мүмкін. Сілтіні жою кезінде сорбент әдетте «сілтілі геттер» деп аталады. 
Сорбциялық материалдар ретінде диатомды жер (кремний диоксиді), саз немесе каолинит сияқты табиғи 
минералдар, сондай-ақ бокситті минералдардан жасалған алюминийдің белсендірілген оксиді сияқты 
синтетикалық материалдар пайдаланылады [43, 176, 177].

Доу және т.б. [1, 174] екінші сұрыпты сазбалшықтан сілтілі металды, бокситті, каолинді, қышқыл ақ балшықты 
және газ тәрізді көмірді 840°C кезінде қозғалмайтын қабаты бар реакторда белсендірілген сазбалшықты жою 
мүмкіндігін тексерді. Al2O3 адсорбцияның ең жоғары тиімділігін көрсетті. Трэн қозғалмайтын қабаты бар 
реакторда каолинмен сынау жүргізді және KCl жоюдың жақсы тиімділігі туралы хабарлады [178]. Терн және 
т.б. жақсы физикалық адсорбция және Na және K бокситпен Cl әсері жоқ хемосорбция туралы есеп берді [179].

Сондай-ақ, шаймалау жолымен термохимиялық айналуға дейін биомассада сілтінің құрамын жою процестері 
бар, бірақ бұл қалдықтарды жуу, кептіру, өңдеу және механикалық процестер шығындарын білдіреді [180–182].

3.4.7 Құрамында азот бар қосылыстар

Биомассадан алынған газдағы азотты қосылыстар негізінен аммиак (NH3) және аз таралған цианды сутегі 
(HCN), сондай-ақ, мысалы пиридин (C5H5N) сияқты органикалық қосылыстар болып табылады.

Егер NH3 және HCN генераторлық газдан алып тастау қажет болса, оның суда жақсы ерігіштігі төмен 
температураларда ылғалды скрубберлерді тиімді шешім етеді. Генераторлық газдағы будан конденсацияланған 
судың да суытылған конденсатордағы немесе амин немесе май негізіндегі скрубберлердегі азот қосылыстарын 
айтарлықтай жою үшін жеткілікті болуы мүмкін [183-185].

Жоғары температураларда тек N2 және H2-ге дейінгі каталитикалық ыдырауы немесе NOx-қа дейінгі 
селективті тотығуы мүмкін. Алайда, азот қосылыстарын CH4, CO немесе H2 сияқты газдың басқа түрлеріне әсер 
етпей, оттегі молекулаларымен селективті тотықтыру қиын [77]. N2 және H2-ге ыдырау оңай көрінеді. Никель 
мен темір негізіндегі доломиттер немесе катализаторлар сияқты шайыр крекингінің немесе көмірсутекті 
реформингтің әдеттегі катализаторлары NH3 құрамының перспективалы азаюын көрсетті [39, 186]. Ru, W 
немесе басқа да бағалы металдар негізіндегі каталитикалық материалдар жолдан артық, бірақ олар қарамай мен 
аммиакты ыдырату үшін жақсы белсенділікті көрсетті [39, 77, 102]. Шайырды ыдырату үшін қолданылатын 
осы катализаторлардың белсенділігін зерттеу үшін, олардың аммиакты ыдырату қабілетіне қатысты одан әрі 
зерттеу қажет. Атап айтқанда, аммиактың ыдырауынан басқа, қызығушылық бу мен күкіртке төзімді.

Селективті каталитикалық қалпына келтіру (SCR) немесе селективті каталитикалық емес қалпына келтіру 
(SNCR) арқылы пайдаланылған газдардан NOx тазарту шығарындылардың деңгейін жеңу үшін өнеркәсіпте 
кеңінен қолданылады, бірақ мұнда бұл тақырып қарастырылмайды.

3.4.8 Басқа қосылыстар

Микроэлементтер әдетте сорбциялық материалдармен жойылады. Күкірттің, сілтінің және хлоридтердің 
қосылыстарын жою үшін пайдаланылатын әдеттегі сорбциялық материалдар микроэлементтер үшін сорбент 
ретінде де пайдаланылуы мүмкін. Әртүрлі микроэлементтердің сорбциялық қабілеті және ластаушы заттардың 
өзара әрекеттесуі туралы шектеулі ақпарат жиі бар. Ақпараттың басым бөлігі көмірді газдандырудан келіп 
түседі және биомассаны газдандырудағы сипаттамалар туралы аз біледі. Микроэлементтерді жою үшін 
сорбциялық материалдар ретінде кремнезем, боксит, каолинит, цеолит, әк, белсендірілген көмір, ұшпа күл, 
алюминий оксиді, металл оксиді және т.б. қолданылады.

As және Se жоғары жою жылдамдығы ұшатын күл, әктас және металл оксидтері үшін өлшенген. Ұшпа 
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күл, сондай-ақ Cd және Zn жою үшін тиімді [24]. Газдандыру процесінде пайда болатын өте ұсақ ұшпа күлден 
тұратын сүзгіш қабықтың сорбциялық қабілетін бағаламаған жөн, бұл беттің үлкен ауданы бар материалдың 
көп мөлшерін қамтамасыз етеді. Ол металлдар мен ластаушы заттардың булары конденсацияланып, одан кейін 
бөлшектерді ұстауға арналған құрылғылармен ұсталуы мүмкін. Сондай-ақ, Cd, Se, As, Pb және Zn ұшу күлінің 
сорбциясымен кейбір дәрежеде жойылуы мүмкін [24, 26].

Целат – түйіршіктелген, қызған, диатомды жер және жоғары тұрақтылықты және сорбциялық қабілеттілікті 
талап ететін әртүрлі қолдану үшін жиі қолданылатын қымбат емес жоғары температуралы сорбент. Бұл – 
алюмосиликатты материал және As, Se және Zn үшін өте тиімді жылтырататын сорбент. Белсендірілген көмірде 
CaO және CuO арсеникті (күшәнді) ұстауға арналған басқа сорбенттер болып табылады [26, 187].

Ең дұрысы, сорбциялық материалдар бірнеше түрлі қоспаларды ұстау үшін пайдаланылуы мүмкін. 
3.3-кестеде сорбциялық материалдар тізімі, оның ішінде температура, қысым және ластаушы заттар келтірілген.

3.5. РЕАКТИВТІ ЫСТЫҚ ГАЗ СҮЗГІСІ

Ыстық газды сүзгілеудің (ЫГС) және риформинг катализаторының интеграцияланған тұжырымдамасы жұмыс 
блоктарын қысқарту, жұмыс блоктары, ықшам конструкциялары мен қарапайым технологиялық блоктар 
арасындағы температураның жоғалуын азайту есебінен шығындар мен энергияны үнемдеуге уәде береді.

3.3 КЕСТЕ.  Сорбциялық материалдарға шолу.

Сорбент
Температура

[°C]
Қысым
[бар] Сілтемелер Шолу

CaO 650 1, 5 [26] H2S, As
Кальций карбонаты (CaCO3) 600–800 1 [147, 188] H2S, HCl
Целатом (SiO2) 650 1, 5 [26] As, Se, Zn
Нахколит (NaHCO3) 430–600 1 [97] H2S, HCl
Трона (Na2CO3, NaHCO3 430–600 1 [55, 97, 

148, 188]
H2S, HCl

2H2O)
Na2CO3 450–500 1 [55] H2S, HCl
Na2O 450–500 1 [55] H2S, HCl
K2CO3 450–500 1 [55] H2S, HCl
CuO/C 30–140 52 [55] As
Доломит [CaMg(CO3)2] 650–1050 1 [1,2] H2S
Әктас (CaCO3) 500–1050 1–20 [2] H2S
Кальций ацетаты 
Ca(CH3COO)2

600–1050 1 [2] H2S

Магнийдің кальций 
ацетаты

800–1000 1 [2] H2S

CaxMgy(CH3COO)2(x+y)
Al2O3 840 1 [174] NaCl, KCl

ЫГС жұмыс сипаттамалары мен реформинг катализаторы екі технологиялық блоктардың комбинациясын 
қамтамасыз ету үшін жақсы түсінікті болуы тиіс. 

Осы уақытқа дейін шектеуші фактор сүзгіш элементтердің максималды температурасы (400°C) болды, 
сондықтан реформинг немесе каталитикалық ішінара тотығу (KIT) қондырғысы жоғары шаң жүктемесі бар 
сүзгіш алдында пайдаланылды. Жасушалардың тығыздығы төмен монолиттер (cpsi) бөлшектер мен күйенің 
шөгуін төмендету үшін таңдалған. 850°C дейінгі температурада пайдалануға болатын ыстық газға және 
керамикалық сүзгіш элементтерге арналған сүзгілер конструкцияларын жақында әзірлеудің арқасында жоғары 
температура кезінде шаңның төмен деңгейі жағдайында реформинг / KIT қондырғыларын енгізуге болады.

Еуропада өнеркәсіптік жылу электр станцияларында (ЖЭО) қарамайдың каталитикалық реформингін 
қолданудың екі мысалы бар: Финляндиядағы Кокемяки және Даниядағы Скиве. Екі реформатор да жоғары 
шаңды жүктемемен жұмыс істейді. Бұл қондырғыларды базалық жобалау кезінде (шамамен 2003 ж.) 400-800°C 
диапазонында ыстық газды сүзу технологиясы болған жоқ. Осы себепті реформаторлар бөлшектердің жоғары 
жүктемесін жеңу үшін үлкен ауқымда салынды. Реформаторлар газификаторлардың өздері сияқты үлкен 
болды. Бұл екі қондырғы 3.4-кестеде көрсетілгендей газдандыру және реформалау технологиясы бойынша 
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ерекшеленеді. ЫГС жұмыс сипаттамалары мен реформинг катализаторы екі технологиялық блоктардың 
комбинациясын қамтамасыз ету үшін жақсы түсінікті болуы тиіс. 

3.4 КЕСТЕ. Скиве мен Кокемяктарды газдандыру және қайта құру технологиясы.

Орналасқан 
жері

Газдандыру технологиясы Түрлендіру технологиясы

Скиве (Дания) Автотермиялық қайнаған 
қабат

Бу реформаторы

Кокемяки 
(Финляндия)

Көтерілетін ауа ағыны бар 
жылжымайтын қабат

Каталитикалық жартылай 
тотығу

Осы екі зауыттың тәжірибесі туралы шағын ақпарат ғана жарияланды. Кёркила және бірлескен авторлар 
BIGPower жобасының қызметі туралы соңғы есеп жариялады. Рёнккёнен сол жобаға қатысты [124, 190, 
191]. Саймақ зауыты туралы тек шеберханалардың презентациялары бар [192, 193]. Сілтемеде [192] бағалы 
металдардан жасалған реформинг-қондырғылар Ni негізіндегі катализаторлармен салыстырғанда өте көп 
перспективалы нәтижелерді көрсетеді, бұл ретте 850°C температурада шайырдың 93%-дан астам айналу 
дәрежесі жоғары. Ол сондай-ақ мұндай үдерістерге жалпы шығындар жеңілдету және жаңа инновациялар 
жолымен азайтылуы тиіс деп мәлімдеді [192]. Басқа хабарламада [193] 850-ден 930°C-ге дейінгі жұмыс 
температурасы кезінде монолитті шайырды 50-70%-ға жою мүмкіндігі қанағаттанарлық емес деп айтылған. 
Шаңмен тығыз жабылған көптеген каналдармен монолитті көрсететін фотосурет шаңның жоғары құрамы 
жағдайында шайыр реформингі мәселесін түсіндіреді [193].

Pall Filtersystems («Пол Филтерсистемс») компаниясы (М.Нэкен және С.Хайденрайх) көптеген жылдар 
бойы қарамайдың реформингі үшін каталитикалық керамикалық жергілікті сүзгілермен айналысады [111, 112, 
128, 194].

Рапанья және т.б. зертханалық масштабтағы жалған сұйытылған қабаты бар газдандыру реакторының 
бос бортында орналасқан каталитикалық белсенді сүзгіш элементтерді қолданған [113, 129, 130]. Бұл 
зерттеулер Еуроодақтың - UNIQUE аяқталған жобасының бір бөлігі болып табылады [195], биомассаны бумен 
газдандыруды жалған жағылған қабатпен және газдандыру реакторының бір корпусындағы ыстық газды 
тазалау және баптау жүйесін біріктіруге бағытталған.

Chrisgas Еуроодақтың аяқталған жобасы аясында ыстық газға арналған керамикалық сүзгіш элементтер 
муллитті мембранадан жабылған және Ni негізіндегі катализатормен, Simeone әзірлеген шаңсыз модельдік 
газдың көмегімен сыналды [197, 198].

Райнер басқа ғалымдармен бірге биомассадан электрге, био-СТГ немесе сұйық отынға термохимиялық 
конверсия процестерінде ыстық газбен тазарту (ЫГТ) процесін іске асыру үшін ЫГС және каталитикалық 
түрлендіргіштен тұратын реактивті ЫГС жүйесін зерттеді. 1000 сағаттан астам тұрақты жұмыс байланысқан 
қысым импульстерінің (БҚИ) қайта қалқымалы жүйесімен ЫГС жүйесі үшін көрсетілуі мүмкін. Сүзгіш блок 
450°C кезінде модификацияланған сүрегі бар газификатордан жасалған қатты бөлшектерді сүзе отырып жұмыс 
істеді. 600-850°C температурада көмірсутектерде байланысты күкірттен H2S түзуге қабілетті асыл металдан 
катализатор табылды.

Катализатордың құрамында күкірт бар көмірсутектерді ыдырату қабілеті H2S жою үшін металл тотығының 
қабатымен бірге ЫГТ қолданатын ұсынылатын технологиялық тізбек үшін алдын ала шарт болып табылады. 
H2S-ға конверсия қажетті шарт болып табылады, өйткені әлі күнге дейін сорбциялық материалдардың жоғары 
температуралы десульфурациясы H2S үшін ғана тиімді, бірақ күкірт гудрондары үшін емес тиімді болмайды. 
Құрамында гудрон күкірттері жоқ конверсияның екінші басымдығы бар. Су буының конверсиясы (СБК) 
реакциясына және метанның бу реформасына (МБР) қатысты катализатордың белсенділігі десульфурация 
сатысына қатысты болмашы мәнге ие. Генераторлық газдағы қарамай және метан қатты тотықты отын 
элементтері (ҚТОЭ) электр энергиясын өндіру үшін пайдаланылғанда біраз дәрежеде проблемалар тудырмайды. 
Қарамай отын ретінде қарастыруға болады, ал метан отын элементін ішкі салқындату үшін қолданылады [14].
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temperatures of 850 °C, a reactive HGF system combining filter and catalyst, 
operating at exit temperatures of 850 °C, is possible. To complete the reactive HGF 
system, Trona is suggested for use as a high temperature sorption material upstream 
of the HGF. Bulk H

2
S and HCl can be removed by Trona. The complete HGC process 

includes a final desulfurization polishing step. ZnTiO
3
 can be applied for H

2
S removal 

at high temperatures. Figure 3.2 shows the suggested HGC including HGF for a 
B‐IGFC process chain.
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3.2-СУРЕТ. B-GFC технологиялық тізбегіне арналған ыстық газдың реактивті сүзгісін қоса алғанда, 700-850°C кезінде 
ұсынылатын ЫГТ.

Риформингтің сыналған катализаторын үлгілеуге негізделген есептеулер, басқа мүмкіндіктерден басқа, ыстық 
газ сүзгісінің ыдысынан шығуда каталитикалық монолиттің интеграциясы мүмкін екенін көрсетті. Егер 
ұсынылған ыстық газ сүзгісінің құрылымы 850°C температурада жұмыс істейді деп болжасақ, онда 850°C 
температурада жұмыс істейтін сүзгі мен катализаторды біріктіретін ЫГС реактивті жүйесі болуы мүмкін. ЫГС 
реактивті жүйесін аяқтау үшін Трона ЫГС-ден кейін жоғары температуралы сорбциялық материал ретінде 
пайдалану үшін ұсынылады. Толық ЫГТ процесі жылтыратудың соңғы кезеңін қамтиды. ZnTiO3 жоғары 
температурада H2S жою үшін қолдануға болады. ЫГТ толық процесі жылтыратудың соңғы кезеңін қамтиды. 
3.2-суретте ұсынылған ЫГТ B-IGFC үдерістер тізбегіне арналған ЫГС-мен қоса көрсетілген.
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4
СИНТЕТИКАЛЫҚ ТАБИҒИ ГАЗ ӨНДІРУ ҮШІН 
МЕТАНДАУ – ХИМИЯЛЫҚ РЕАКЦИЯНЫҢ ИНЖЕНЕРЛІК 
АСПЕКТІЛЕРІ

Тильман Дж. Шильдауэр

4.1  МЕТАНДАУ – СИНТЕТИКАЛЫҚ ТАБИҒИ ГАЗ ӨНДІРІСІНДЕГІ СИНТЕЗ КЕЗЕҢІ

Химиялық энергия тасығыштарды түрлендіру көптеген жағдайларда эндотермиялық (мысалы, су буымен 
реформинг, газдандыру) немесе экзотермиялық (мысалы, жағу, сутектендіру) болып табылады. Атап 
айтқанда, бұл кезең гетерогенді катализацияланған кезде, бұл реактор конструкциясында жылуды басқаруды 
ескеру қажет болғандықтан, қатты катализаторы бар реактор үшін ерекше қиындықтар туғызады. Жылу 
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Осы күрделі газ қоспасына байланысты атау беретін метандаудан басқа, СТГ өндірісінің синтезі сатысында да 
бірқатар басқа реакцияларды ескеру қажет.

Негізгі реакциялар - CO- және CO2-метандау, сондай-ақ Сабатье реакциясы ретінде белгілі [4]:

78 METHANATION FOR SYNTHETIC NATURAL GAS

percentage exist. Even stricter are the rules concerning carbon monoxide; due to its 
toxicity, usually a maximum of 0.5% [2] is permitted.

The main carbon containing compounds in producer gas from gasification of solid 
feedstocks are carbon monoxide, CO, carbon dioxide, CO

2
, methane, CH

4
, and C

2
 

species such as ethylene, C
2
H

4
, ethane, C

2
H

6
, acetylene, C

2
H

2
 (see also Chapter 2 in 

this book). In traces, aromatic species such as benzene, C
6
H

6
, toluene, C

7
H

8
, naphtha

lene, C
10

H
8
, and even larger poly‐aromatic hydrocarbons [3] are found, but are largely 

removed in the gas cleaning upstream of the methanation (see chapter 3 in this book). 
Due to this complex gas mixture, besides the name‐giving methanation, also a number 
of other reactions have to be considered in the synthesis step of SNG production.

The main reactions are CO‐ and CO
2
‐methanation, also known as the Sabatier 

reaction [4]:

3 206 282 4
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4 2 165 122 2 4
0H CO CH HH O2 R – . (4.2)

As steam, H
2
O(g), and hydrogen, H

2
, are always present in gasification producer 

gas, the methanation reaction is always accompanied by the reversible homogeneous 
water gas shift reaction:

CO H O CO H HR2 2 2
0 41 16– . (4.3)

Further, the C
2
 species undergo serial or even direct hydrogenation to methane:

C H H C H HR2 2 2 2 4
0 175 6– . (4.4)

C H H C H HR2 4 2 2 6
0 136 9– . (4.5)

C H H CH2 2 44 2 2x x / (4.6)

All hydrocarbons, but especially CO, are known to form carbon on the catalyst 
surface; the latter by the so‐called Boudouard reaction:

2 172 542
0CO C s CO HR – . (4.7)

The surface carbon then can further polymerize to form carbon depositions which 
may deactivate the catalyst; but it can also react with H

2
 or steam in the hydrogasifica

tion or the heterogeneous water gas shift reaction to form again gaseous compounds:

2 2 4H C s CH (4.8)

H O g C s CO H2 2 (4.9)
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Бу, H2O (г), және сутегі, H2, газ тәрізді генераторлық газда әрқашан бар болғандықтан, метандау реакциясы 
су газының кері гомогенді реакциясымен жүреді:

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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Сонымен қатар, C2 түрлері метан алынғанға дейін сериялық немесе тіпті тікелей гидратталуға ұшырайды:
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Барлық көмірсутектер, әсіресе СО, катализатор бетінде көміртекті түзетіні белгілі; соңғысы Будуар 
реакциясы деп аталады:
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Беттік көміртегі одан кейін катализаторды дезактивациялауы мүмкін көміртегі шөгінділерінің пайда 
болуымен қосымша полимерленуі мүмкін; бірақ ол гидрогаздандыру немесе су газының гетерогенді 
конверсиясы реакциясы процесінде қайтадан газ тәрізді қосылыстар пайда бола отырып Н2 немесе бумен де 
әрекет ете алады:
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Қандай реакциялар нақты газ қоспасына, таңдалған катализаторға, реактор түріне, дәлірек айтқанда оның 
конструкциясы мен қолданылған жағдайларына байланысты болады.

Сондықтан осы тараудың бірінші бөлігінің келесі бөлімдерінде бастапқы газдың аса маңызды құрамдары, 
термодинамикалық тепе-теңдікке, кинетикаға және негізгі реакциялардың механизмдеріне және катализаторды 
дезактивациялаудың маңызды аспектілеріне сәйкес түрлендіру процесінен кейін күтілетін құрамдар ұсынылған. 
Осы тараудың келесі бөлігінде метандау реакторларының түрлері және оларды пайдалану шарттары 
талқыланады. Бұл тараудың соңғы бөлігі метандаушы реакторларды модельдеуге және симуляциялауға 
арналған.

4.1.1 Метандау реакторларына арналған бастапқы газ қоспалары

Алдыңғы процестерге, мысалы, газдандыру процесін таңдау, оның жұмыс жағдайлары және газды тазарту 
мен баптаудың кейінгі кезеңдеріне байланысты бастапқы газдағы құрам айтарлықтай өзгергіштікті көрсетеді. 
Келесі параграфтарда типтік бастапқы газдар және метандау реакторының алдында тиісті технологиялық 
тізбектер берілген.

4.1.1.1 Стехиометриялық H2/CO = 3.1. Сутектің үш молекуласының және көміртектің бір тотығының 
стехиометриялық қоспасы мүмкін газ композицияларының ең қарапайым болып табылады. Сутегі аздаған 
артық көміртектің шөгуін шектеу үшін де, метан үшін жоғары селективтілікке қол жеткізу үшін де қолданылады. 
Метандау реакторына бастапқы газдың бұл құрамы СТГ-да жұмыс істейтін көмір қондырғылары үшін қазіргі 
заманғы шешім болып табылады және метан мен реакцияда газсыздандырмаған сутегінің іздерінен басқа бу 
ғана түзілетін маңызды артықшылығы бар. Бу конденсациялау және кептіру арқылы бөлінуі мүмкін, бұл газ 
желісіне бүрку алдында газды жаңғыртуды жеңілдетеді.

Техника деңгейінен белгілі бастапқы газдың стехиометриялық құрамының кемшіліктерінің бірі – 
генераторлық газда болуы мүмкін этилен сияқты барлық жоғары көмірсутектер жойылуы немесе алдын ала 
түрлендірілуі тиіс. Бұл метандау реакторының алдында газды тазалау немесе баптау кезеңдерінің күрделілігін 
арттыруға және ақырында, химиялық тиімділіктің жоғалуына алып келеді.

Dakota Gas Company зауыты (ауд. «Дакота газдандыру жөніндегі компания») сияқты, қуаты 1,5 ГВтСТГ 
Ұлы жазықтарда, АҚШ (Lurgi компаниясы салған) сияқты көмір буда жұмыс істейтін газ-бу генераторында 
газдандырылады. Генераторлық газ алынып, содан кейін жартылай Молибден сульфидінің негізінде 
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катализаторға беріледі, мұнда су газының конверсия реакциясы H2/CO шамамен 3,1 ара қатынасына қол жеткізу 
үшін күкірт сутегінің (H2S) қатысуымен катализацияланады. Бұл кезеңде барлық ластаушы заттар, сондай-ақ 
бу, CO2 және этилен шығарылады, бұл тазартылған сәл стехиометриялық қоспаны H2 және CO алуға әкеледі.

4.1.1.2 Газдандырудан бастапқы газдың кедергіден тыс құрамдары. Бастапқы газдардың стеөхиометриялық 
емес қоспалары су буының конверсия (СБК) кезеңі немесе CO2 жою, сонымен қатар тазартылған генераторлық 
газда метан, C2 бөлшектері, хош иісті қосылыстар немесе бу іздері болған кезде алынады.

Су газын конверсиялау кезеңін өткізу немесе СО2 жою. Генераторлық газдардың көпшілігінде сутегінің 
көміртегі оксидіне қатынасы метандау үшін стехиометриялық мәннен (үш) айтарлықтай төмен болғандықтан, 
апстрим кезеңінде су газының конверсиясын болдырмау өз мәні бойынша метандау реакторының ішінде су 
газының конверсиясының бір мезгілде реакциясын қамтамасыз ету үшін судың құрамы реттелуге тиіс (сайып 
келгенде, бу қосу жолымен) дегенді білдіреді. Метандау реакциясы нәтижесінде реактор ішінде бу түзіледі, 
жоғарыда қарастырылған СБК жағдайымен салыстырғанда будың жалпы тұтынуын төмендетуге мүмкіндік 
береді. Дегенмен, газ сапасын арттыру кезеңінде кейінгі CO2 жою қажет болады. Мұндай жағдайларда 
апстримдегі CO2 алып тасталуы мүмкін, сондай-ақ газ тәрізді генераторлық газдағы CO2 метандау реакторына 
берілуі мүмкін. Бұл реагенттерді сұйылтады, дегенмен, CO2 көміртегінің түзілуін бәсеңдетеді, температура 
жоғарылауын баяулатады және СБК тепе-теңдігіне әсер етеді, сондықтан бұл метан бойынша CO селективтілігін 
арттырады.

Газ генератор түрінің және газды тазалау кезеңдерінің әсері. Осы кітаптың 2-тарауында талқыланғандай, 
тікелей газдандырудың генераторлық газы аллотермиялық газдандырғыштарға қарағанда CO2-ден әлдеқайда 
көп, себебі ол жағу процестерінің нәтижесінде пайда болатын CO2-ден тұрады, бұл ретте ол аллотермиялық 
газдандырғыштар жағдайында түтін газымен бірге газ генератордан кетеді. Төмен температуралы газдандыру 
әдетте метан және С2 бөлшектерінің мөлшерінің ұлғаюына әкеледі, олардың концентрациясы және метандау 
реакторына берілетін газдағы судың мөлшері газды тазартуға байланысты. Бу реформингі қондырғылары С2 
және метанның көміртегі оксидіне айналуына әкеледі. Мұндай Молибден сульфиді сияқты гидродесульфурация 
катализаторы этанға этиленді гидраттауы мүмкін [6]. Конденсация нүктесінен төмен температурада суық газбен 
тазартуды қолдану көміртектің шөгуін болдырмау үшін бу қосу қажет болатын құрғақ газ қоспаларының пайда 
болуына әкеледі. Екінші жағынан, НЭЗО әзірлеген «OLGA» майлы жуу сияқты жылы газбен тазарту будың 
35%-ға дейін жоғары болуына әкеледі (осы кітапта 9-тарауды қараңыз). 4.1-кестеде генераторлық газдардың 
типтік құрамдары немесе метанациялық бастапқы газ құрамы үшін негізгі заттардың молярлық фракциялары 
(құрғақ газ) келтірілген.

4.1.1.3 Энергияны газға түрлендіру технологияларында метандаушы реакторлар үшін айдайтын газдар. 
Соңғы жылдары табиғи газ желісінде электр энергиясын сақтау үшін электрдің тұжырымдамасы әзірленді. 
Осы тұжырымдаманың шеңберінде, мысалы, сорғысы бар гидроаккумуляциялаушы электр станцияларында 
сақталатын жел немесе күн энергиясы сияқты стохастикалық көздерден артық электр электролиз жолымен 
сутегін өндіру үшін пайдаланылады. Сутегі бұдан әрі метандау қондырғыларында түрлендірілуі мүмкін, 
олар CO2 метан, негізгі қосылыс табиғи газға түрлендіруге мүмкіндік береді. Осылайша, CO2-ді жағылған 
мұнай газы түрінде немесе генераторлық газды газдандыру нәтижесінде алынған биогаз түрінде (биомассаны 
ферментациялаудан CO2/CH4 қоспалары) немесе жану процесінің түтін газынан бөлінген таза ағын түрінде 
түрлендіруге болады. Содан кейін СТГ қолдануға болады, мысалы, жағылған табиғи газы (СТГ) бар 
автомобильдерде мобильділік үшін, немесе электр энергиясын шектен тыс тұтыну кезінде электр энергиясына 
кері аралас циклде немесе жылу электр станцияларында (ЖЭО) түрлендіруге болады. Осы кітаптың 7-тарауында 
осы процестің бір мысалы ұсынылады.
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Бірінші пилоттық және демонстрациялық қондырғыда Верльте (Германия) CO2 биогаздан электр энергиясын 
өндіру үшін сутегін метанға айналдыру үшін пайдаланылады. CO2 биогаздан аминдермен жуу және сутегімен 
араластыру арқылы бөлінеді, бұл шамамен төрт арақатынасымен H2 және CO2 стехиометриялық қоспаға 
әкеледі. Сол сияқты түтін газдарынан, мысалы, жану процестерінен немесе цемент пештерінен CO2-ді алып 
тастай отырып, осындай газ қоспасын алуға болады. Егер CO2 көзі ретінде биогаз қондырғысы қолданылса 
және метандау кезеңінде метанның құрамын қоспадағы (биогаздағы 50-60% CH4) өңдеуге болады, CO2 
бөлімінің кезеңін өткізіп, биогазды метанға және (жеңіл конденсацияланатын) буға толығымен түрлендіруге 
болады. Нәтижесінде метандау реакторларына арналған шикізат ағыны алынады, ол әрбір метан мен 
көмірқышқыл газының шамамен алтыншы бөлігінен тұрады, ал қалған үштен екісі сутегі құрайды, бұл H2/CO2 
4,1 арақатынасын қамтамасыз етеді.

Сонымен қатар, H2/CO қатынасын арттыру үшін газдандыру нәтижесінде генераторлық газға сутегіні қосуға 
болады. Осылайша, су газын бір мезгілде ауыстыру қажеттілігі азайтылуы мүмкін, және көміртегі монооксидінің 
орнына метанға айналады, бұл көміртектің жоғары тиімділігіне әкеледі (яғни СН4-ке түрлендірілген СО 
фракциясы). Сонымен қатар, генераторлық газдағы CO2, сондай-ақ H2-ге түрлендірілуі мүмкін. Көміртегі 
оксидтерін метан үшін көміртегі көздері ретінде толық пайдалану салдарынан, СТГ-ның сүрегінен СТГ-ны 
орнату үшін артық электрден сутегіні қосу жолымен екі еселенуі мүмкін. Су тұтынумен қатар, су булану және 
СБК CO2 өндіру жылу жүктемесі азайтылуы мүмкін.

Осы техникалық артықшылықтардан басқа, екі үдерістің интеграциясы «энергиядан газға» 
тұжырымдамасының экономикалық мақсаттылығы үшін қосымша артықшылықтар береді. Біріншіден, 
метандау кезеңіндегі үлес тек электр энергиясы кезінде ғана емес, жыл бойы пайдаланылуы мүмкін. Бұдан басқа, 
СТГ (20-200 МВт) қондырғыларына арналған сүрек қуаты биогаз қондырғыларына қарағанда салыстырмалы 
түрде көп, бұл қолайлы қуатты электролиз қондырғыларымен интеграцияны жеңілдетеді. Көп немесе аз 
тұрақты газдандырудан генераторлық газға Н2 қосу реактор тұжырымдамаларында кейбір икемділікті талап 
етеді, себебі сутегін қосу кезінде ағынның жалпы жылдамдығы да ұлғаяды. Осыған байланысты салқындату 
жүйесі мен жылу алмастырғыштар желісі реакциялық жылудың көп мөлшерімен ғана емес (CO2 қосымша 
метандалау салдарынан), сонымен қатар жоғары өткізу қабілеті мен желілік жылдамдықтармен де жұмыс істеуі 
тиіс. Сонымен қатар, қысқа уақыт ішінде қосымша сутегі ағындарының динамикалық интеграциясы сутегі 
аралық сақтау қажеттілігін болдырмау үшін қажет. 4.1-кестеде энергияны газға түрлендіру технологияларын 
қолданудың әр түрлі жағдайлары үшін метандау реакторларына кіруде күтілетін газ құрамдары келтірілген.

4.1.2 Термодинамикалық тепе-теңдік

Алдыңғы бөлімде таңдалған шикізатқа, газдандыру технологиясына және газды тазарту сатысына байланысты 
метандау реакторына кіре берісте күтуге болатын түрлі газ қоспалары талқыланды. Метандаудың негізгі 
міндеті химиялық тиімділікті оңтайландыру үшін көміртектің ең жоғары ықтимал мөлшерін метанға 
түрлендіру болып табылатындықтан, термодинамикалық талдау көміртекке шоғырланатын болады. Бұдан әрі 
бірнеше газ қоспаларына және температура мен қысымның маңызды ауқымына (200-500°C, 1-10 бар) арналған 
термодинамикалық тепе-теңдікке сәйкес молекулалардағы көміртегі атомдарының таралуы көрсетіледі.

Су газының метандау және конверсиялау реакциясы үшін тепе-теңдік константалары Ван-Хофф теңдеуі 
бойынша температура функциясы ретінде пайда болу жылуы (мысалы, Dippr Project 801 деректер базасынан 
алынған) сияқты термодинамикалық деректерден есептелуі мүмкін:

equilibrium will be presented for several gas mixtures and the important temperature 
and pressure range (200–500 °C, 1–10 bar).

The equilibrium constants for methanation and water gas shift reaction can be 
calculated from thermodynamic data such as heat of formation (taken, e.g., from the 
DIPPR Project 801 database [8]) as function of the temperature by the van’t Hoff 
equation:
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As the reaction enthalpy changes with temperature, it has to be computed for 
each temperature by integrating the change of the heat capacities (using a reference 
temperature T

0
 at standard condition of 298.15 K):
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, (4.11)

For the results shown in the next sections, the software package HSC© [9] was used.

4.1.2.1 Stoichiometric Mixtures for CO and CO
2
 Methanation Figure 4.1 shows 

how the carbon atoms are distributed within the different molecules as predicted by 
the thermodynamic equilibrium. Figure 4.1a, b compares the situation for stoichio
metric mixtures of hydrogen and carbon monoxide (H

2
/CO = 3), and of hydrogen and 

carbon dioxide (H
2
/CO

2
 = 4), respectively. It can be observed that the exothermic 

nature of the methanation favors high methane yields at lower temperatures, while 
higher pressure have a positive influence due to the volume contraction in the reac
tion. Still, the step from 1 to 5 bar has a significantly higher impact then the step from 
5 to 10 bar. For all pressures, more than 95% methane yield can be achieved at tem
perature between 350 and 400 °C in the case of CO methanation, and between 300 
and 350 °C in the case of CO

2
 methanation. This would allow simplifying the 

subsequent upgrading steps before injection of the SNG into the natural gas grid: a 
CO

2
 separation could be omitted.

While the carbon conversion would be high (and the fraction of carbon in carbon 
monoxide is therefore very low) according to thermodynamics, the coupled 
equilibrium for methanation and water gas shift reaction predicts a small percentage 
of CO

2
, especially in the case of CO

2
 methanation. The reason is that the CO

2
 metha

nation produces two water molecules per methane. Because of this higher water 
content, equilibrium requires lower temperatures in the case of CO

2
 methanation to 

reach 95% conversion, and the pressure influence for CO
2
 methanation is stronger 

than for CO methanation, but is still mild.
Figure  4.1c shows the atomic carbon distribution in the case of a mixture of 

hydrogen and biogas, where the biogas content is 50% of methane and 50% of carbon 
dioxide and enough hydrogen is added to convert the CO

2
 to CH

4
. Such a mixture 

relates to a power to gas application in which biogas is converted with hydrogen from 
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Реакция энтальпиясы температурамен өзгеретіндіктен, ол әрбір температура үшін жылу сыйымдылығын 
Өзгертуді интегралдау жолымен есептелуі тиіс (стандартты жағдайларда T0 эталондық температурасын 
пайдалана отырып 298,15 K):
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monoxide is therefore very low) according to thermodynamics, the coupled 
equilibrium for methanation and water gas shift reaction predicts a small percentage 
of CO

2
, especially in the case of CO

2
 methanation. The reason is that the CO

2
 metha

nation produces two water molecules per methane. Because of this higher water 
content, equilibrium requires lower temperatures in the case of CO

2
 methanation to 

reach 95% conversion, and the pressure influence for CO
2
 methanation is stronger 

than for CO methanation, but is still mild.
Figure  4.1c shows the atomic carbon distribution in the case of a mixture of 

hydrogen and biogas, where the biogas content is 50% of methane and 50% of carbon 
dioxide and enough hydrogen is added to convert the CO

2
 to CH

4
. Such a mixture 

relates to a power to gas application in which biogas is converted with hydrogen from 
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Келесі бөлімдерде көрсетілген нәтижелер үшін HSC© бағдарламалық жиынтығы пайдаланылды [9].
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4.1.2.1 СО және СО2 метандауға арналған стехиометриялық қоспалар. 4.1-суретте көміртегі атомдары 
әртүрлі молекулаларда таралуы көрсетілген, ол термодинамикалық тепе-теңдікті болжайды. Бұл жағдайда 
сутегі мен көміртегі монооксидінің (H2/CO = 3) және сутегі мен көміртегі диоксидінің (H2/CO2 = 4) 
стехиометриялық қоспалары үшін жағдай салыстырылады. Метандаудың экзотермиялық табиғаты төмен 
температураларда метанның жоғары шығуына ықпал ететінін байқауға болады, ал жоғары қысым реакциядағы 
көлемнің қысқаруына байланысты оң әсер етеді. Дегенмен, 1-ден 5 барға дейінгі кезең 5-тен 10 барға дейінгі 
кезеңге қарағанда айтарлықтай үлкен әсер етеді.  Метан шығуының 95%-дан астам барлық қысымдар үшін 
СО2 метандаланған жағдайда 350-ден 400°С-қа дейінгі температурада және СО2 метандаланған жағдайда 
300-ден 350°С-қа дейінгі температурада қол жеткізілуі мүмкін. Бұл СТГ табиғи газ желісіне айдалғанға дейін 
жаңғыртудың келесі кезеңдерін жеңілдетуге мүмкіндік береді: CO2 бөлімшесі алынып тасталуы мүмкін.

Көміртектің конверсиясы жоғары болғанша (көміртектің монооксидіндегі көміртектің үлесі, демек, өте 
төмен), термодинамикаға сәйкес, су газын метандау және конверсиялау реакциясы үшін тепе-теңдік, әсіресе CO2 
метандау жағдайында, CO2 аз пайызын болжайды. Себебі, CO2 метандау процесі метанға екі су молекуласын 
өндіреді. Осыған байланысты су тепе-теңдігі 95% конверсияға жету үшін CO2 метандау жағдайында төмен 
температураны талап етеді, және CO2 метандау үшін қысым әсері CO метандау үшін күшті, бірақ әлі де 
қалыпты болып қалады.

4.1 c-суретте сутегі мен биогаз қоспасы жағдайында атомдық көміртектің таралуы көрсетілген, онда биогаз 
құрамы 50% метан және 50% көмірқышқыл газын құрайды, және CO2-ті CH4-ке айналдыру үшін сутектің 
жеткілікті мөлшері қосылады.

FIGURE 4.1 Distribution of carbon atoms within the different molecules as predicted by the 
thermodynamic equilibrium (HSC© [9]) for different gas mixtures in the range from 200 to 
500 °C and different pressures: 1 bar (dotted lines), 5 bar (dashed lines) and 10 bar (full line). 
(a) Stoichiometric mixture of hydrogen and carbon monoxide (H

2
/CO = 3). (b) Stoichiometric 

mixture of hydrogen and carbon dioxide (H
2
/CO

2
 = 4). (c) Mixture of hydrogen and biogas,

where the biogas consists 50% of methane and 50% of carbon dioxide (H
2
/CO

2
 = 4).
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4.1-СУРЕТ. Әртүрлі молекулалардағы көміртегі атомдарын термодинамикалық тепе-теңдікке сәйкес (HSC © [9]) 200-ден 
500°C дейінгі диапазонда және әртүрлі қысымда: 1 бар (пунктирлік желілер), 5 бар (штрихтік желілер) және 10 бар (толық 
желі) үлестіру.
(а) сутегі мен көміртегі оксиді стехиометриялық қоспасы (H2/CO = 3). (ә) сутегі мен көміртегі диоксидінің стехиометриялық 
қоспасы (H2 /CO2 = 4). (б) биогаз 50% метаннан және 50% көмірқышқыл газынан тұратын сутегі мен биогаз қоспасы (H2 
/ CO2 = 4).
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excess electricity without separating the CO
2
 from CH

4
. As can be seen from 

Figure 4.1c, according to thermodynamics the dilution with CH
4
 facilitates reaching 

95% methane content in the reactor outlet; this is now possible at temperatures around 
350–400 °C; the situation is very close to that of stoichiometric CO methanation.

The residual hydrogen content can be calculated by multiplying the CO
2
‐content 

by four and the CO content by three. Therefore, to obtain 95% methane content even 
without H

2
 removal in the gas upgrading, a CO

2
 content below 1% has to be reached, 

which is the case around 250 °C.

4.1.2.2 Purified Product Gas from Auto‐ and Allothermal Gasifiers In the purified 
producer gas from coal or biomass gasification, the ratio between hydrogen and 
carbon monoxide is significantly lower than the stoichiometric value of three; more
over methane, carbon dioxide, C

2
 species (such as acetylene, ethylene, and ethane), 

and even benzene are found. Depending on the different gas cleaning steps, steam 
contents up to 40% (in the case of non‐condensing warm gas cleaning) can be 
expected. Especially, in the case of autothermal gasification, relatively high concen
trations of CO

2
 and steam can be observed as the combustion products are contained 

in the product gas, while they leave the gasification system with the flue gas in the 
case of allothermal gasification.

As a result (see Figure 4.2a), far more carbon dioxide can be expected according 
to thermodynamics than in case of stoichiometric mixtures. While the carbon mon
oxide content at equilibrium is negligible at temperatures below 400–450 °C, the 
carbon dioxide content is slightly higher than the methane content. This is caused, on 
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4.1-СУРЕТ (Жалғасы)

Мұндай қоспа биогаз CH4-тен CO2 бөлінісінсіз артық электрден сутегімен айналатын газға энергияны 
қолдануға жатады. 4.1с-суретте көрсетілгендей, су сияқты, термодинамикаға сәйкес, CH4 қоспасы реактордан 
шығардағы метан құрамының 95%-ға жетуіне ықпал етеді; енді бұл шамамен 350-400°C температурада мүмкін 
болады; жағдай СО метандаудың стехиометриялық процесіне өте жақын.

Қалдық сутегі құрамын CO2 құрамын төртке, ал CO құрамын үшке көбейтіп есептеуге болады. Демек, 
газдандыру кезінде H2 алып тастамай да метан құрамының 95%-ын алу үшін CO2 құрамы 1%-дан төмен болуы 
тиіс, бұл 250°C температурада орын алады.

4.1.2.2 Авто- және аллотермиялық газификаторлардан алынған тазартылған газ. Көмірді немесе 
биомассаны газдандырудан тазартылған генераторлық газда сутегі мен көміртегі монооксиді арасындағы 
арақатынас үш стехиометриялық мәнге қарағанда айтарлықтай төмен; сонымен қатар метан, көмірқышқыл 
газы, C2 түрлері (ацетилен, этилен және этан сияқты), тіпті бензол табылды. Газ тазалаудың әр түрлі кезеңдеріне 
байланысты бу құрамын 40%-ға дейін күтуге болады (жылу газ конденсациясыз тазаланған жағдайда). Атап 
айтқанда, автоотермиялық газдандыру жағдайында CO2 мен будың салыстырмалы жоғары шоғырлануы 
байқалуы мүмкін, өйткені жану өнімдері газ тәрізді өнімде болады, ал ал аллотермиялық газдандыру 
жағдайында олар түтін газымен газдандыру жүйесін тастап кетеді.

Нәтижесінде (4.2 А-суретін қараңыз) стехиометриялық қоспаларға қарағанда термодинамикаға сәйкес 
көмірқышқыл газының көп мөлшерін күтуге болады. Тепе-теңдікте көміртегі оксидінің мөлшері 400-450°С 
төмен температураларда болмашы болса да, көмірқышқыл газының құрамы метанның құрамына қарағанда 
біршама жоғары. Бұл бір жағынан, генераторлық газдағы көміртегі диоксидінен туындайды; екінші жағынан, 
сутегінің стехиометриялық мөлшері жеткіліксіз және судың жоғары мөлшері су газының конверсия реакциясына 
ықпал етеді. Стехиометриялық қоспалар үшін байқалғандай, жоғары қысымдар мен төмен температуралар 
үшін термодинамика метанның жоғары шығуын болжайды, нәтижесінде температураның әсері күшті.
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FIGURE 4.2 Distribution of carbon atoms within the different molecules as predicted by the 
thermodynamic equilibrium (HSC© [9]) for different gas mixtures in the range from 200 to 
500 °C and different pressures: 1 bar (dotted lines), 5 bar (dashed lines) and 10 bar (full line). 
(a) Purified product gas from allothermal gasification (40% H

2
, 25% CO, 22% CO

2
, 10% CH

4
,

3% C
2
H

4
) at moderate steam contents. (b) Purified product gas from allothermal gasification at 

40% steam (in case of hot gas cleaning). (c) Purified product gas from allothermal gasification
with stoichiometric hydrogen addition (power to gas application: 73.8% H

2
, 10.9% CO, 9.6%

CO
2
, 4.4% CH

4
, 1.3% C

2
H

4
), no steam addition.
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FIGURE 4.2 Distribution of carbon atoms within the different molecules as predicted by the 
thermodynamic equilibrium (HSC© [9]) for different gas mixtures in the range from 200 to 
500 °C and different pressures: 1 bar (dotted lines), 5 bar (dashed lines) and 10 bar (full line). 
(a) Purified product gas from allothermal gasification (40% H

2
, 25% CO, 22% CO

2
, 10% CH

4
,

3% C
2
H

4
) at moderate steam contents. (b) Purified product gas from allothermal gasification at 

40% steam (in case of hot gas cleaning). (c) Purified product gas from allothermal gasification
with stoichiometric hydrogen addition (power to gas application: 73.8% H

2
, 10.9% CO, 9.6%

CO
2
, 4.4% CH

4
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the one hand, by the carbon dioxide already contained in the producer gas; on the 
other hand, under‐stoichiometric amounts of hydrogen and high water contents favor 
the water gas shift reaction. As already observed for stoichiometric mixtures, for 
higher pressures and lower temperatures, thermodynamics predict higher methane 
yields whereby the impact of the temperature is stronger. A very remarkable second 
observation is that according to thermodynamics, no higher hydrocarbons (C

2
 species, 

benzene) can be expected at the outlet of a methanation reactor. Figure 4.2b shows 
the equilibrium predictions for converting producer gas from allothermal gasification 
combined with warm gas cleaning, which results in 40% steam content. At low 
pressure, the higher steam content shifts methane into CO

2
, however at 10 bars, this 

effect is relatively small.
If the product gas is enriched with hydrogen (e.g., in the case of combining SNG 

production via gasification of dry feedstock with power to gas application), again all 
equilibria are shifted such that the methane yield becomes very high. These 
equilibrium predictions are as expected very similar to the stoichiometric ones, 
because so much hydrogen and no steam is added, that all carbon could be converted 
to CH

4
. In consequence, only a small percentage of carbon atoms can be found in 

carbon dioxide. Still, temperatures as low as 325 °C are necessary according to ther
modynamics to reach 95% methane yield and to allow omission of a downstream 
carbon dioxide separation. The residual hydrogen content can be calculated by mul
tiplying the CO

2
 content by four. Therefore, to obtain 95% methane content even 

without H
2
 removal in the gas upgrading, CO

2
 contents below 1% had to be reached 

which is the case around 250 °C.
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4.2-СУРЕТ. Көміртегі атомдарын әртүрлі молекулаларда бөлу, бұл термодинамикалық тепе-теңдікпен (HSC © [9]) 200-
ден 500°C дейінгі диапазонда және әртүрлі қысымдарда әртүрлі газ қоспаларына арналған: 1 бар (пунктирлік желілер), 5 
бар (штрихтік желілер) және 10 бар (толық желі).
(а) будың орташа құрамы кезінде аллотермиялық газдандырудың тазартылған газ түріндегі өнімі (40% H2, 25% CO, 22% 
CO2, 10% CH4, 3% C2H4). (ә) 40% будан тұратын аллотермиялық газдандырудың тазартылған газ түріндегі өнімі (ыстық 
газбен тазаланған жағдайда). (б) сутегінің стехиометриялық қосылуымен аллотермиялық газдандырудың тазартылған газ 
түріндегі өнімі (газ беруге арналған қуаты: 73,8% Н2, 10,9% СО, 9,6% СО2, 4,4% СН4, 1,3% С2Н4), бу қосылмаған.
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Термодинамикаға сәйкес метандау реакторынан шығарда жоғары көмірсутектерді күтуге болмайтындығы 
екінші тамаша бақылау болып табылады (С2 түрлері, бензол). 4.2 b-суретте жылу газын тазартумен қатар, 
аллотермиялық газдандырудың генераторлық газын конверсиялау үшін тепе-теңдік болжамдары көрсетілген, 
нәтижесінде будың құрамы 40% құрайды. Төмен қысым кезінде будың жоғары мөлшері метанды CO2-ге 
ауыстырады, бірақ 10 бар кезінде бұл әсер салыстырмалы түрде аз.

Егер алынған газ сутегімен байытылған болса (мысалы, газ беру үшін энергияны қолдана отырып, 
құрғақ шикізатты газдандыру арқылы СТГ  өндірісін біріктірген жағдайда), барлық тепе-теңдік метанның 
шығуы айтарлықтай жоғары болатындай етіп қайтадан жылжиды. Бұл тепе-теңдік болжамдары, күткендей, 
стехиометриялық өте ұқсас, себебі сонша сутегі мен бу қосылған жоқ және бүкіл көміртек CH4-ке түрлендірілуі 
мүмкін. Нәтижесінде көмірқышқыл газында көміртегі атомдарының аз ғана пайызы бар. Дегенмен, 325°C тең 
температура термодинамикаға сәйкес метанның 95% шығуына жету үшін және көміртегі диоксидінің келесі 
бөліну мүмкіндігін болдырмау үшін қажет. Қалдық сутегі құрамын CO2 құрамын төртке көбейтіп есептеуге 
болады. Сондықтан газдандыру кезінде тіпті H2 алып тастамай да метанның 95%-дық құрамын алу үшін CO2 
құрамы 1%-дан төмен болуы тиіс, бұл 250°C температурада болуы мүмкін.

4.1.3 Метандау катализаторлары: кинетика және реакция механизмдері

Сабатье мен Сэндеренс [4] 1902 жылы бірқатар металдар: родий, рутений, иридий, кобальт, темір және никель 
метандау реакциясын катализдейтіндігін анықтаған болатын. Өзінің жоғары белсенділігі мен салыстырмалы 
төмен бағасының салдарынан никель ең көп қолданылатын катализатор болып табылады. Газдарды 
тазалау кезінде төменгі температуралы және селективті метандау сияқты бірнеше арнайы қолданулар үшін 
қарастырылады. Осы тараудың екінші бөлігінде талқыланғандай, көп жағдайда СТГ алу үшін метандау 
реакторының өнімділігі катализатордың белсенділігімен, ал жылуды бұрумен, термодинамикалық тепе-
теңдікпен немесе массатасымалдаумен шектелмейді. Демек, никель катализаторларының белсенділігін одан 
әрі жақсарту үшін жедел зерттеудің қажеті жоқ.

Метандау реакциясы үшін әртүрлі тасымалдағыштарда, әсіресе алюминий оксиді және кремний диоксиді 
негізінде, түрлі жағдайлар үшін бірқатар сенімді өнеркәсіптік катализаторлар әзірленді: изотермиялық 
жұмыс үшін тасымалдаушы ретінде жоғары кеуекті γ-алюминий оксиді пайдалануға болады, алайда, 
метандаудың адиабатикалық жағдайларында тұрақты емес. Осы жоғары температуралы жағдайлар үшін 
тасымалдаушы ретінде алюминий α-оксиді жиі қолданылады, соңында тұрақтандыру үшін магний оксиді 
аздаған пайыз қосылған кезде [11]. Никельді катализатор тотыққан күйінде өңделетін болғандықтан, метандау 
катализаторлары да жеткілікті төмен температураларда (300-500°c) қалпына келтіруді қамтамасыз етуі тиіс. 
Сонымен қатар, олар жоғары механикалық және температуралық тұрақтылықты көрсетуге тиіс. Метандау 
катализаторларының толық шолуын Россом ұсынды. Катализаторлардың көптеген өндірушілері метандау 
катализаторларын жеткізе алады, олардың арасында BASF AG, Haldor-Topsoe A/S және Johnson-Matthey 
plc ең танымал болып табылады. Осы тараудың екінші бөлігінде қалай талқыланатын болады, қол жетімді 
коммерциялық метандау катализаторлары өте белсенді және тұрақты. Осының салдарынан реактордың жұмыс 
сипаттамалары катализатордың белсенділігімен емес, массапереноспен немесе жылу берумен шектеледі, бұл 
өз кезегінде метандаудың жаңа катализаторларын әзірлеу қажеттілігін айтарлықтай төмендетеді.

4.1.3.1 Негізгі реагенттердің кинетикасы және реакция механизмі. Метандау реакциясы көптеген топтармен 
зерттелген болса да, реакцияның ұсынылатын әртүрлі механизмдері, беттік аралық өнімдер және жылдамдықты 
анықтайтын сатылар ұсынылған. Бұл ішінара катализаторлардың кең спектрімен, пайдалану шарттары мен 
кинетикалық параметрлерді анықтау және механизмдерді анықтау үшін қолданылатын тәжірибелік әдістермен 
түсіндіруге болады. Бұл тараудың 4.3.1-бөлімінде метандаудың жоғары экзотермиялық реакциясы үшін нақты 
катализаторлардың кинетикалық параметрлерін анықтау мәселелері егжей-тегжейлі талқыланады.

4.2-кестеде көрсетілгендей, әдебиетте қарапайым далалы заңнан бастап және Ленгмюр-Хиншелвуд (L-H) 
үлгісіндегі неғұрлым күрделі модельдермен аяқталатын әртүрлі кинетикалық тәсілдер ұсынылады. Далалық 
заңдар интерполяция үшін тек өлшенетін диапазон шегінде ғана қолайлы болса, L-H типті модельдер 
жылдамдықты анықтау қадамын есепке ала отырып, физикалық-химиялық аспектілерді неғұрлым егжей-
тегжейлі көрсетуге бағытталған. Сондықтан оларды жұмыс жағдайларының кең ауқымына болжамдарды 
экстраполяциялау үшін үлкен сеніммен пайдалануға болады.

Кинетикалық жылдамдықтың жарияланған теңдеулерінің көпшілігі ұсынылған реакция механизмдері үшін 
кезеңнің жылдамдығын анықтайтын ретінде негізгі екі үлгідегі қарапайым кезеңдердің бірін болжайды.
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4.3-КЕСТЕ. Әдебиетте ұсынылған жылдамдықты (RDS) анықтайтын сатылары бар А механизмі үшін 
реакция жолдары [12].

H2 + 2* ↔ 2H* Диссоциативті 
адсорбция H2

A 1

CO + * ↔ CO* RDS Адсорбция CO A 2
CO* + * ↔ C* + O* RDS Диссоциация СО A 3
C* + H* ↔ CH* + * RDS Сутектендіру С A 4
CH* + H* ↔ CH2* + * RDS Сутектендіру СH A 5
CH2* + H* ↔ CH3* + * RDS Сутектендіру СH2 A 6
CH3* + H* ↔ CH4* + * Сутектендіру СH3 A 7
CH4* ↔ CH4 + * Десорбция CH4 A 8
CO* + O* ↔ CO2 + * Түзілу CO2 A 9
CO2* ↔ CO2 + * Десорбция СО2 A 10
O* + H* ↔ OH* + * Қалыптасу ОН A 11
OH* + H* ↔ H2O* + * Қалыптасу H2O A 12
H2O* ↔ H2O + * Десорбция H2O A 13

CO* + OH* ↔ CO2* + H* ОН арқылы CO2 
қалыптасу A 14

CO* + H2O* ↔ CO2* + 2H* H2O арқылы CO2 
қалыптасу A 15

* Бос белсенді учаске. C * адсорбцияланған түрлері (мысалы, адсорбцияланған көміртегі).
Ақпарат көзі: Я.Кописцински. Жалған жағылған қабаты бар реакторда синтетикалық табиғи газ өндіру. Гидродинамикалық, 
массатасымалдау және кинетикалық әсерлерді түсіну. ETH Цюрих Nr Диссертация. 18800, 2009.

А механизмі (4.3-кестені қараңыз) метандау молекулалық адсорбция және кейінгі диссоциация CO арқылы 
өтеді деп болжайды. Бұл адсорбцияланған көміртекке (Cадс) катализатордың бетінде аралық қосылыс ретінде 
әкеледі, ол метанға дейін сатылы гидрацияланады. B механизмі (4.4-кестені қараңыз) адсорбцияланған СО 
сутектендіруі көміртекті-оттекті байланыстың ыдырауын жеңілдету үшін қажет деп болжайды. Болжамды 
аралық қосылым-тотыққан қосылым, яғни COHx кешенін білдіреді.

A механизмін (көміртегі атомымен адсорбцияланған катализатордың бетіндегі аралық буын болып 
табылады деген болжамды) 1976 жылы Араки мен Понц ұсынған [25]. Гипотеза изотопты таңбалау бойынша 
эксперименттермен расталды, онда 13CO никель катализаторының үстінен H2 және 13CO қосу арқылы берілді. 
13CH4 білім беру 12CH4 және 12CO2 пайда болғанға дейін болды, ал 13CO2 табылған жоқ [26]. Содан кейін 
көміртегі мен оттегінің адсорбцияланған атомдары сутегімен әрекет етті. Оттегі мен сутегі су түзеді, метандау 
реакциясының екінші өнімі және ол бетіне ОН* адсорбциялады. Судың да, OH * де адсорбцияланған СО * 
реакциясы нәтижесінде СО2 түзілуі мүмкін.

Көміртегі атомымен адсорбцияланған метанның пайда болуымен сатылы сутектендіруге ұшырайды. 
Галузска және бірлескен авторлар [27] 100°С барысындағы Ni/γ-Al2O3-тағы *CHx адсорбцияланған бөлшектерін 
инфрақызыл спектроскопияның көмегімен бақылады. Көптеген басқа авторлар [14, 28-34] никельден метанға 
дейін беттік көміртекті сатылы сутектендіруді қабылдады. Бірнеше авторлар эксперименталды кинетикалық 
деректерді бағалау үшін А механизміне негізделген L-H-типті модельдерді сынақтан өткізіп, өздерінің 
эксперименталды деректерін жылдамдықты анықтайтын түрлі қадамдарды қабылдай отырып түсіндіре 
алатынын анықтады [13, 14, 19, 20, 28, 31, 34-37].

B реакциясының механизмі соиссоциативті емес адсорбциясын болжайды, содан кейін *COHx 
интермедиаттары бар сутегінің адсорбцияланған атомдарымен реакцияға түседі. C-O [38] байланысын 
диссоциациялау үшін активтендіру кедергісінің төмен энергиясынан олар *OH немесе су молекуласын 
ажыратады, бұл бетінде *C немесе *CHx адсорбциялауға әкеледі. Олар А тетігіндегідей, метанға дейін кезең-
кезеңмен әрі қарай сутектендіруге ұшыраса да, *ол СО2 немесе су түзумен қосымша жауап бере алады. Коэнен 
және бірлескен авторлар 13c16o және 12C18O эквимолярлы мөлшерде метандауды жүргізу кезінде изотоптық 
алмасуларды байқамады. Тағы да, әр түрлі авторлар жылдамдықты анықтаудың әртүрлі кезеңдерін және өз 
деректерін бағалау үшін әр түрлі аралық буындарды болжады [18, 21, 37–45].
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4.4-КЕСТЕ. Әдебиетте ұсынылған жылдамдықты (RDS) анықтайтын сатылары бар B механизмі үшін 
реакция жолдары [12].

H2 + 2* ↔ 2H* Диссоциативная адсорбция H2 B 1
CO + * ↔ CO* RDS Адсорбция CO B 2
CO* + H* ↔COH* + * RDS Қалыптасу COH B 3
COH* + * ↔ CH* + O* RDS Диссоциация комплекса COH B 4
COH* + * ↔ C* + OH* RDS Диссоциация комплекса COH B 5
COH* + H* ↔ COH2* + * RDS Қалыптасу COH2 B 6
COH* + H* ↔ CH* + OH* RDS Диссоциация COH с H B 7
COH2* + H* ↔ CH* + H2O* RDS Диссоциация COH2 с H B 8
COH2* + H* ↔ COH3* + * RDS Қалыптасу COH3 B 9
COH3* + H* ↔ CH2* + H2O* RDS Диссоциация COH3 с H B 10
CO* + OH* ↔ CO2* + H* Қалыптасу CO2 B 11
CO* + H2O* ↔ CO2* + 2H* Қалыптасу CO2 B 12
CO2* ↔ CO2 + * Қалыптасу е CO2 B 13
O* + H* ↔ OH* + * Қалыптасу OH B 14
OH* + H* ↔ H2O* + * Қалыптасу H2O B 15
H2O* ↔ H2O + * Десорбция H2O B 16
C* + H* ↔ CH* + * RDS Сутектендіру C B 17
CH* + H* ↔ CH2* + * RDS Сутектендіру CH B 18
CH2* + H* ↔ CH3* + * RDS Сутектендіру CH2 B 19
CH3* + H* ↔ CH4* + * Сутектендіру CH3 B 20
CH4* ↔ CH4 + * Десорбция CH4 B 21

* Бос белсенді учаске. C * адсорбцияланған түрлері (мысалы, адсорбцияланған көміртегі).
Ақпарат көзі: Я.Кописцински. Жалған жағылған қабаты бар реакторда синтетикалық табиғи газ өндіру. Гидродинамикалық, 
тасымалдау

Соңғы жұмыста температуралық-бағдарламаланатын десорбция және гидрогенизация, сондай-ақ, никель 
негізіндегі өнеркәсіптік катализатордағы масс-спектрометрия (MS) және инфрақызыл спектроскопия 
(диффузды шағылыстыратын инфрақызыл спектроскопия) қолданылды, нәтижесінде модуляция-айдау әдісі 
ИК-сигналда аздаған өзгерістерді бақылауға сезімталдықты арттыруға мүмкіндік береді [46]. Сызықты СО 
мостикалық СО-ға қарағанда никельмен аз тығыз байланысты, және, демек, СО метандалуға неғұрлым реакция 
қабілетті. Никельдің ақаулы бөліктеріне сызықтық адсорбцияланған болса да, ол аз реакциялық қабілетті және 
жақсы реттелген учаскелерде жинақталатынын білдіреді. Изотоптармен таңбалау (тұрақты 13CO ағынына 12CH4 
тұрақты қосу және D2 дейтерий) 13CD4 негізгі өнімнен басқа, 12CH4 қосу фазаларында да 13CHD3 және 12CD4 
пайда болатынын көрсетті. Бұл CH4 D2 дейтерийінің артығымен жауап беретін бетінде атомдық көміртегінің 
пайда болуымен 300°C кезінде толық диссоциациялануы мүмкін екенін дәлелдейді. 13CHD3 түзілуін екінші 
жағынан, 13CDX* D2 дейтерийімен 13CO метандауда маңызды аралық өнім ретінде қарастыруға болады, өйткені 
ол 12CH диссоциациялаудан H* атомдарымен әрекет ету үшін жеткілікті ұзақ катализатордың бетінде болады.

4.1.3.2 Жанама реакциялардың (C2 бөлшектері) кинетикасы мен реакциясының механизмі. Жоғарыда 
талқыланғандай, көміртекті шикізатты газдандыру кезінде CO, H2, CO2 және H2O сияқты синтез-газдың типтік 
компоненттерінен басқа метан, этен/этилен, этан, этин/ацетилен, пропен және хош иісті қосылыстар сияқты 
көмірсутектер түзіледі. Газдандыру кезінде метанның пайда болуы барлық технологиялық тізбектің суық 
газының тиімділігі үшін пайдалы, себебі СО аз мөлшері синтез кезеңінде экзотермиялық метандаумен қайта 
құрылуы тиіс. Өкінішке орай, газдандыру кезінде қажетті төмен температура басқа көмірсутектердің, әсіресе 
C2 бөлшектерінің пайда болуына ықпал етеді.

Сүректі газдандырудың көптеген аллотермиялық процестерінің генераторлық газы, мысалы, Гюссингте 
(Австрия) қос жалған жағылған қабаты бар коммерциялық газификаторда 10%-ға жуық метан, бірақ 2%-
дан астам этен және 0,5%-ға жуық этан мен этин бар. Егер катализатор қозғалмайтын қабатпен жұмыс істеу 
кезінде пайдаланылса, этен мен этин никель катализаторында көміртектің шөгуінен және тіпті көміртекті 
талшықтардың немесе «мұртша» деп аталатын түзілуінен зиянды екенін атап өткен жөн. Демек, никель 
катализаторы қолданылатын қозғалмайтын қабаты бар метандау реакторларының алдында берілетін газдағы 
этилен жойылуы тиіс (мысалы, Rectisol® [48] жуу) немесе қайта құрылуы тиіс. Этеннің каталитикалық 
түрленуіне никель немесе асыл металдардың катализаторларында реформинг жолымен немесе молибден 
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сульфидінің негізінде катализаторларда гидродесульфурация сатысында қол жеткізуге болады [6, 50]. Газды 
тазалауды жеңілдету үшін катализатор үшін зиянсыз метандау сатысында этен мен С2 басқа түрлерін өңдеу 
орынды болар еді. Этенді алып тастау немесе айналдыру үшін әзірше қажетті газды тазарту кезеңдерін 
өткізуден басқа, бұл да этенді инъекцияға арналған газ тасығышта түрлендіруге мүмкіндік береді, осылайша 
процестің жалпы химиялық тиімділігін жақсартады.

Егер никельді катализатор жалған жағылған қабатпен жұмыс істеу жағдайында пайдаланылса, этилен 
метанға айналады [51], және 1000 сағатқа дейінгі ұзақ тұрақтылық Гюссингтегі (Австрия) сүрек негізіндегі 
коммерциялық газдандырғыштың бұрылатын ағынымен біріктірілген жалған сұйытылған қабаты бар 
зертханалық реакторда көрсетілуі мүмкін [48]. Микротыңайтылған қабаты бар реактордағы кейінгі зерттеулер 
төмен температура жағдайында, көп мөлшерде Этан болған кезде және жоғары температура кезінде, егер 
этен газды құрайтын синтетикалық газды генератормен никель негізіндегі метандау катализаторына берілетін 
жағдайда метаннан артық пайда болуы мүмкін екенін көрсетті (4.3-суретті қараңыз).

Никель негізіндегі катализаторлармен осы түрлердің реакциялары бойынша елеулі жұмыс жүргізілгенімен, 
реакция жолдары немесе әртүрлі С2 түрлерінің механизмдері метандану жағдайында толық зерттелмеген.

Енгізуде айтылғандай, C2 бөлшектерінің қаныққан этаны гидрогенолиз реакциясында метан құруы мүмкін. 
Дереккөздер [53, 54] этан никель бетінде адсорбцияланады деп болжайды, онда алдымен С-Н байланысы үзіледі, 
содан кейін С-С-әлсіз сутегінің молекуласымен байланысы кейіннен метан түзумен гидрогенизацияланады. 
Монокристаллдардың зерттеулері [55, 56] NI(100) және Ni(111) беттеріне этан гидрогенолизін активтендірудің 
әр түрлі энергиясы қажет екенін көрсетті, бірақ этан гидрогенолизі мен NI(100) бетінде метандау үшін бірдей 
мәндер қажет. Бұл NI(100) үшін екі реакция бірдей кезеңдерді қамтиды, яғни беткі көміртекті бөлшектерді 
сутектендіру. Изотоптарды таңбалау бойынша эксперименттер [57, 58, 59] никель катализаторының үстінен 
C2H6 және D2 бергенде CD4 түзілгенін көрсетті.

methane. Single crystal studies [55, 56] reported for Ni(100) and Ni(111) surfaces 
different activation energies for ethane hydrogenolysis, but the same value for ethane 
hydrogenolysis and CO methanation on the Ni(100) surface. This indicates that on 
Ni(100) both reactions include similar steps, that is, the hydrogenation of a surface 
carbon species. Isotope labeling experiments, [57] and recently [58, 59] showed the 
formation of CD

4
 when C

2
H

6
 and D

2
 were fed over a nickel catalyst.

Ethene under conditions typical for methanation reactors has been shown to form 
ethane [52, 60], surface carbon [47, 61–63], and partly methane [52, 61–63]; see the 
results of experiments in a catalytic plate reactor with axially moveable gas sampling 
probe (Figure 4.4).

Similar to ethene, also ethyne is reported to form surface carbon on nickel cata
lysts at elevated temperatures [64, 65], a fact that is exploited for the formation of 
carbon nanotube materials for several applications by feeding ethyne over a nickel 
catalyst above 600 °C [66].

Sheppard et al. [67] showed using DRIFTS that hydrogen has to be pre‐adsorbed 
to enable ethyne hydrogenation. Otherwise, hydrogenation is slowed down and 
carbon species such as surface alkyl groups are formed by hydrogenation and 
polymerization.

The selective hydrogenation of alkynes to alkenes in the presence of CO (several 
hundred ppm) is an important cleaning step upstream of the olefin polymerization 
over Pd and Ni based catalysts and has been investigated widely [68]. Under the con
ditions for this application (100–200 °C), hydrogen can form a subsurface or bulk 
hydrides which play a role for the (undesired) full conversion of alkenes to alkanes. 
Following the Horiuti–Polanyi mechanism [69], ethylene is adsorbed on the surface 
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4.3-СУРЕТ. Метандау температурасының функциясы ретінде шығудағы құрғақ газдың өлшенген құрамы (орта есеппен 
18 сағ тұрақты реакция үшін). Құрғақ газды беру: H2 = 39 об.% , CO = 27 об.% , CO2 = 19 об.% , CH4 = 10 об.% , C2H4 = 4 
об.%, N2 = 1 об.%. Символдар эксперименталды деректерді білдіреді, ал пунктирлік сызықтар тек танысу үшін берілген; 
[52] алынған. Ақпарат көзі: Кописцински 2013 [52]. Эльзевир баспасының рұқсатымен шығарылды.

Метандау реакторларына тән жағдайларда этен этан [52, 60], жеңіл көміртегі [47, 61-63] және ішінара метан 
[52, 61-63] түзеді; осьтік бағытта орын ауыстыратын каталитикалық пластиналы реактордағы газдың сынама 
іріктегіші бар эксперимент нәтижелерін қараңыз (4.4-сурет).

Этенге ұқсас, этин жоғары температураларда никельді катализаторларда беттік көміртекті түзеді [64, 65], 
және бұл факт 600°С жоғары температурада никельді катализатордың үстінен этинді беру жолымен бірнеше 
қолдану үшін көміртекті нанотүбектер түзуі үшін пайдаланылады [66].

Шеппард пен бірлескен авторлар DRIFTS пайдаланып, этинді гидрациялауды қамтамасыз ету үшін сутектің 
алдын ала адсорбциялануы тиіс екенін көрсетті. Олай болмаған жағдайда сутектендіру баяулайды және беткі 
алкильді топтар сияқты көміртек бөлшектері сутектендіру және полимерлеу нәтижесінде пайда болады.

СО (миллионға бірнеше жүз бөліктер) қатысуымен алкиндерді селективті сутектендіру, жақсы зерттелген 
[68], олефиндерді PD және Ni негізіндегі катализаторлардың үстінен полимерлеу алдында тазалаудың маңызды 
сатысы болып табылады. Бұл қолдану жағдайында (100-200°C) сутегі алкендердің алканға толық айналуының 
(жағымсыз) рөлін атқаратын жер асты немесе көлемді гидридтерді құруы мүмкін. Хориути – Поланья механизмі 
бойынша этилен бетіне адсорбцияланады, σ-беттермен байланыс жасайды. Атомдық сутегі басқа σ-көміртектің 



90

екі атомының біреуімен байланыс жасай алады. Этильді топтың сутектендірілуі жылдамдықты анықтаудың 
кезеңі болып табылады [70], ал бірнеше зерттеулерде PD (*C-CH3) беттерінде этилидин бөлшектерінің пайда 
болуы байқалады [71].
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4.4-СУРЕТ. Құрғақ осьтік газдың өлшенген құрамы және газ беру: H2 = 200 мл N мин–1, N2 = 150 мл N мин–1, C2H4 = 10 
мл N мин–1 және H2O = 40 мл N мин–1 (H2/C2H4 = 20). Нүктелі сызықтар катализатор аймағының қай жерде басталатынын 
және аяқталатынын көрсетеді (ұзындығы 75 мм, катализатор 70 мг); [52] алынған. 
Ақпарат көзі: Кописцински 2013 [52]. Эльзевир баспасының рұқсатымен.

Дәл сол сияқты этин бетінде адсорбцияланып, адсорбцияланған винилдік топтардың (*HC = CH2) түзуімен 
атомдық сутегін біртіндеп қосып, содан кейін этилдендік топтар (*HC-CH3) адсорбциялай алады. Соңғылары 
этилен құруы немесе этан құруы мүмкін (жағымсыз) этильді топтарға дейін одан әрі сутектендіруі мүмкін. 
СО-ның болуы бұл реакциялық желіні айтарлықтай өзгертеді, өйткені алкиндердің гидрдену белсенділігі 
төмендейді, бірақ қалаған алканға қатысты селективтілік артады, ал қалаусыз алканның түзілуі азаяды [72]. Бұл 
сутегі адсорбциясы және гидридтердің пайда болуы үшін орын санын төмендетеді. Сонымен қатар, адсорбция 
есебінен [68] немесе никель катализаторларына мырыш қосу [73] арқылы азайтуға болатын олигомерлердің 
пайда болуы анықталды [72]. 

Соңғы зерттеуде (этан, этен, этин) метандау реакцияларында коммерциялық никель катализаторында 
С2 (этан, этен, этин) бөлшектерінің реакция жолдары қосымша зерттелді (яғни 200 және 300°С кезінде СО 
сутектендіру). Қозу модуляциясымен DRIFTS пайдалану микроэлементтер мен аралық түрлерге қатысты 
сезімталдықты жақсартты, ал изотоптардың таңбалануы кейбір қарапайым кезеңдерді егжей-тегжейлі түсінуге 
көмектесті.
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Бұл жүйелі эксперименттерде 300°C кезінде барлық үш түрі метанға дейін біртіндеп және сатылы 
сутектендірілетін немесе су газының конверсиясының тепе-теңдігіне сәйкес CO2 құруы мүмкін атомдық 
беттік көміртекке дейін толығымен ыдырайды. Ыдырау жылдамдығының тәртібі этаннан этенге дейін артады, 
онда соңғысы катализатордың бетінде фракцияға қабілетсіз көміртекті шөгінділердің тез жиналуына әкеледі. 
Сонымен қатар, этан түзілуі СО сутектендіру кезінде этен қосылған кезде байқалды. Көміртекті тұндырудан 
және сутегі концентрациясының шамалы өзгеруінен басқа, ол су газының конверсиясы реакциясына қатысты 
тепе-теңдік жағдайына әсер етеді, С2 бөлшектерін қосу метандау реакциясына әсер етпейді. 200°C кезінде 
ыдырау жылдамдығы анық төмендейді, бұл этеннің этенге және одан әрі этанға жүйелі сутектендіруіне ықпал 
етеді, ал соңғысы осындай төмен температураларда іс жүзінде жауап бермейді (4.5-суретті қараңыз).

4.1.4 Катализаторды дезактивациялау

Әдетте, катализаторды дезактивациялау бір немесе келесі құбылыстардың комбинациясы болуы мүмкін 
(Варфоломей дайындаған катализаторды дезактивациялаудың өте пайдалы шолуын қараңыз) [74]):

• Ластану / қоқыстану (яғни катализатордың бетіне реагенттердің физикалық қолжетімділігі берілмейді).
• Улану немесе қатты реакция (яғни катализатордың белсенді учаскелері өзгереді).
• Белсенді беттің жоғалуы (яғни никель кристаллдарын жентектеу).
• Белсенді фазаның жоғалуы (яғни белсенді фаза катализатордың негізгі бөлігінен физикалық немесе 

химиялық жағынан бөлінген және реактордан шығарылған).

In industrial application, none of these processes can completely be avoided, therefore 
the aim is to understand and control them such that a catalyst lifetime of at least a year is 
achievable to avoid unplanned plant shut‐down and production interruption. Exceptions 
to this are SNG process concepts that accept a certain degree of catalyst deactivation and 
comprise a suitable way of more frequent catalyst exchange; see the second part of 
this book. But also there, control of catalyst deactivation is economically favorable.

Proper design of the gas cleaning section (see Chapter 3 in this book), should 
avoid fouling of the catalyst due to condensation and/or polymerization of poly‐
aromatic hydrocarbons stemming from the gasification by removing these in scrubbers 
or filters or convert them in catalytic reforming units.

Thermal sintering of the nickel catalyst and the support or sintering by redox 
cycles should be limited if industrial catalysts are used according to the specifica
tions of the manufacturers and therefore play a minor role within the guaranteed 
lifetime (see the discussion of the TREMP® process in Section 4.2.1.2). Similarly, 
catalyst loss by attrition in fluidized bed applications can be controled to a very low 
level by choice of the proper catalyst (see the discussion of the COMFLUX process 
in Section 4.2.2.2).

An inherent challenge for nickel based methanation catalysts is the formation of 
nickel tetra‐carbonyl in the presence of high CO partial pressures. Ni(CO)

4
 is highly 

toxic and volatile and can therefore lead to chemical sintering (i.e., the formation of 
large crystallites due to gas phase transport of nickel as tetra carbonyl from the small 
crystallites to the bigger ones) or even to loss out of the reactor. In practice, both can 
be limited by choosing sufficiently high temperatures (higher than 200–250 °C, 
depending on CO partial pressure) and hydrogen to CO ratios [11].

In the following two sections, the phenomena leading to catalyst deactivation due 
to compounds within the gas feed to the methanation reactor (sulfur species, carbon 
species) are discussed, while the third section presents some means to identify and 
quantify carbon depositions on catalyst samples taken from methanation reactors.

12C2H6

12CD4
13CD4

13CHD3
12CHD3

H2

12CO2
13CO2

13CO D2

H* 12C* 13C* O* D*12C2H4

12C2H2

FIGURE 4.5 Species evolution observed by modulation excitation‐DRIFTS and mass spec
trometry after addition of 0.2 mol% 12C

2
 species (acetylene only 0.05 mol%) to an isotope 

labeled methanation of 2 mol% 13CO with 10 mol% deuterium at 300 °C [58]. The surface 
species were not directly observed, but are assumed to be present.
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4.5-СУРЕТ. Тербеліс модуляциясы - DRIFTS және 0,2 мол % қосылғаннан кейін масс-спектрометрия көмегімен байқалатын 
түрлердің дамуы. 12C2-бөлшектер (ацетилен тек 0,05 мол.%) таңбаланған изотоппен метанизациялауға 2 мол.% 13CO с 10 
мол.% дейтерий кезде 300°C [58]. Беттік түрлері тікелей байқалмады, бірақ олар бар деп болжанады.

Өнеркәсіптік қолдануда осы процестердің ешқайсысы толығымен алынып тасталмауы мүмкін емес, 
сондықтан мақсаты катализатордың қызмет ету мерзімі қондырғының жоспарланбаған тоқтауын және 
өндірісті тоқтатуды болдырмау үшін кем дегенде бір жылды құрайтындай етіп оларды түсіну және бақылау 
болып табылады. Бұдан басқа, катализаторды дезактивациялаудың белгілі бір дәрежесіне жол беретін және 
катализаторды жиі ауыстырудың қолайлы әдісін қамтитын СТГ процесінің тұжырымдамасы болып табылады; 
осы кітаптың екінші бөлімін қараңыз. Бірақ катализатордың дезактивациясын бақылау экономикалық тиімді.

Газды тазалау секциясының дұрыс конструкциясы (осы кітапта 3-тарауды қараңыз) газдандыру нәтижесінде 
пайда болатын полиароматикалық көмірсутектердің конденсациясы және/немесе полимерленуі салдарынан 
катализатордың скрубберлерде немесе сүзгілерде кетіру немесе оларды каталитикалық реформаланған 
бөлімшелерге айналдыру жолымен ластануын болдырмауы тиіс.

Егер өнеркәсіптік катализаторлар өндірушілердің ерекшеліктеріне сәйкес пайдаланылса және, демек, 
кепілді қызмет ету мерзімі ішінде елеусіз рөл атқарса (4.2.1.2-бөлімде TREMP® процесін талқылауды 
қараңыз), тотықтырғыш-қалпына келтіру циклдерінің көмегімен никель катализаторы мен тасымалдаушыны 
термиялық жентектеу немесе жентектеу шектелуі тиіс. Осыған ұқсас, лақапсыз қабаты бар қолдануларда 
үйкеліс нәтижесінде катализатордың жоғалуын қолайлы катализаторды таңдау арқылы өте төмен деңгейге 
дейін бақылауға болады (COMFLUX процесін талқылауды 4.2.2.2-бөлімнен қараңыз).

Никель негізіндегі метандау катализаторлары үшін ажырамас проблема СО жоғары парциалды 
қысымдарында тетракарбонил никельдің түзілуі болып табылады. Ni(CO)4-уыттылығы жоғары және ұшпа зат 
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болып табылады және сондықтан химиялық жентектеуге (яғни ірі кристаллдардың пайда болуына никельдің 
ұсақ кристаллдардан тетракарбонил түріндегі газофазалық тасымалдануы салдарынан) немесе тіпті реактордан 
жоғалтуға әкеп соқтыруы мүмкін. Сонымен қатар, сутегі мен CO ара қатынасы жоғары температураны (CO 
парциалды қысымына байланысты 200-250°C-тан жоғары) таңдап, басқаша да шектеуге болады [11].

Келесі екі бөлімде метандау реакторына газ беруде қосылыстардан катализаторды дезактивациялауға 
әкелетін құбылыстар талқыланады (күкірт түрлері, көміртегі түрлері), ал үшінші бөлімде катализатордың 
іріктелген үлгілерінде көміртегі шөгінділерін анықтауға және сандық анықтауға арналған кейбір құралдар 
ұсынылған. 

4.1.4.1 Күкіртпен улану. Осы кітаптың 3-тарауында егжей-тегжейлі талқыланғандай, көмір және биомасса 
сияқты газдандыру үшін бастапқы материалдар (көміртегіден, сутегіден және оттегіден басқа) гетеротомдар 
(күкірт және азот) және сонымен қатар фосфор, хлор және сілтілі металдар сияқты элементтерді қамтиды. 
Олардың көпшілігін жою әдетте қазіргі заманғы газ тазалау технологиясы арқылы жеткілікті дәрежеде қол 
жеткізілсе де, азот пен күкіртті жою проблема болып табылады. Азот негізінен аммиак, NH3 және пиридин 
сияқты органикалық қосылыстарда кездеседі. Күкірт H2S күкіртті сутегін, COS карбонилсульфидін, CS2 күкіртті 
көміртегін, меркаптандар (сондай-ақ метилмеркаптан CH3SH сияқты алкил топтары бар тиоалкогольдар және 
тиоэфир деп аталатын) және тиофен қосылыстарының (тиофен, бензотиофен және дибензотиофен және 
олардың туындылары) көп мөлшерін түзуі мүмкін, мысалы, [75] қараңыз. 

Көмірді СТГ-да өңдеу бойынша ірі кәсіпорындарда бұл түрлер Rectisol® тазартумен сенімді түрде жойылады, 
бұл күкірттің жалпы құрамына миллиардқа 100 бөліктен төмен деңгейге алып келеді.  Алайда биомассада және 
СТГ жұмыс істейтін шағын және орта кәсіпорындарда экономикалық көрсеткіштер мұндай құрылғыларды 
төмен температура мен жоғары қысым кезінде физикалық жуу үшін қолдануға мүмкіндік бермейді. Керісінше, 
аздап салқындатылған атмосфералық скрубберлер, химиялық конверсия немесе болашақта ыстық газбен тазалау 
қолданылады. Органикалық күкірт пен азот айтарлықтай дәрежеде салқындатылған скрубберде шығарылады 
немесе аммиак пен H2S-ге айналады, тиісінше, гидротазалау және реформинг қондырғыларында [6, 50]. H2S 
мырыш оксиді сияқты белсендірілген көмір немесе металл оксиді негізінде сорбенттермен адсорбцияланады. 
Дегенмен, күкірттің барлық түрлендірілмеген түрлерінің сомасы айтарлықтай болуы мүмкін; мысалы, 
тиофенді заттар метандау катализаторын дезактивациялайтынын көрсетті, ол сүректі газдандырудан алынған 
газ тәрізді өнімді айналдырады. Күкірт никель беттеріне адсорбцияланады және диссоциацияланады, бұл 
жоғары тұрақты және қиын қайтымды адсорбатқа әкеледі [74], ол уақыт өте келе күкірт іздерін үздіксіз қосу 
кезінде барлық бетті жабады. Күкірт СО және сутектің никель сайттарында адсорбциясын тежейді және өте 
селективті у ретінде қарастырылуы тиіс, яғни күкірттің бір атомы никельдің беттік 10 атомын оңай бұғаттай 
алады [74]. Дегенмен, никель катализаторына синтез-газ үшін шикізаттағы күкірттің рұқсат етілген деңгейі 
сутегінің құрамына, күкірттің парциалды қысымына және температураға байланысты. Твиггтің жұмысы 
маңызды өнеркәсіптік тәжірибеге негізделген жақсы көрсеткіштерден тұрады (4.6-суретті қараңыз).

Оның күшті адсорбциясына байланысты никель катализаторынан күкіртті жою өте күрделі міндет болып 
табылады және оттегінің өте төмен парциалды қысымын және кейінгі қалпына келтіру арқылы тотығу-қалпына 
келтіру циклінің күрделі процедурасының көмегімен ғана қол жеткізуге болады. Қосымша ақпарат алу үшін 
осы кітаптың 12-тарауын қараңыз. Оттегінің тым жоғары парциалды қысымы дереу никель сульфатының 
пайда болуына әкеледі. Сульфатты 830°С жоғары температурада тотықтырғыш өңдеу арқылы жоюға болады 
[77]. Бұл әдіс катализаторды бұзса да, оны күкірттің жалпы құрамын тиісті гравиметриялық талдау немесе 
босаған күкірт оксидтерін өлшеу арқылы анықтау үшін пайдалануға болады. Алайда, гравиметриялық анализі 
бар температуралық-бағдарламаланатын тотығу үшін никельдің тотығуы кезінде массаның ұлғаюын, сондай-
ақ көміртегі шөгінділерін жағу кезінде массаның жоғалуын ескеру қажет [77].

4.1.4.2 Көміртекті және кокс түзілуін тұндыру. Көміртек оксидінің конверсиясы өзінің табиғаты бойынша 
катализатор бетінде көміртек атомдарының болуымен байланысты, олар өз кезегінде бір-бірімен және 
никельмен әрекет ете алады. Осылайша, олар табиғатына байланысты катализаторды дезактивациялауы 
немесе бұзуы мүмкін химиялық әр түрлі бөлшектер қатарын құрайды. Никель негізіндегі катализаторлардың 
жұмысына арналған тақырыптың маңыздылығына байланысты бу реформингі мен метандауде көптеген 
зерттеулер жарияланды, әсіресе Бартоломея [79], Роструп-Нильсен [80], Тримм [81], Маккарти [82], Фигейредо 
[83] және олардың әріптестері және басқа да көптеген авторлар.
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the catalyst. Due to the importance of the topic for the operation of nickel based cat
alysts in steam reforming and methanation, an enormous number of investigations 
has been published, especially by Bartholomew (e.g., [79]), Rostrup‐Nielsen (e.g., 
[80]), Trimm (e.g., [81]), McCarty (e.g., [82]), Figueiredo (e.g., [83]) and their 
coworkers, and many other authors.

While, in steam reforming, larger coke formation due to higher hydrocarbon 
decomposition also plays an important role, in this section we will focus on the 
species to be expected in methanation reactors, that is, carbon depositions due to CO 
dissociation as well as coke formation mainly due to the presence of C

2
 species 

(ethene, ethane, ethyne), and to a lesser extent, light aromatics. The differentiation 
between carbon (stemming from CO) and coke (caused by hydrocarbons) should not 
distract from the fact that the several carbon depositions can be caused by both CO 
and hydrocarbons. The conditions of formation of the different carbon depositions 
mainly depend on temperature, on the partial pressures of steam, hydrogen, CO, and 
hydrocarbons, on the nickel crystallite size and on the catalyst support and may 
show some overlaps. It should be noted that thermodynamic calculations using 
graphite as a representation of the carbon deposition are helpful in the case of steam 
reforming at high temperatures where the carbon depositions have a chemical simi
larity to graphite; under typical methanation conditions however, and in the presence 
of olefins and hydrocarbons, significant deviations from thermodynamics have to be 
expected [79].

As was discussed in the previous section, both CO and C
2
 species may dissociate 

to form single carbon atoms on the catalyst surface. These adsorbed carbon atoms, 

Күкірт-
құрамды
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4.6-СУРЕТ. Көмірсутегі буының реформациясы кезінде никель негізіндегі катализатордың іс жүзінде улануына алып 
келетін күкірттің ең аз концентрациясы [78] дереккөзінен алынды.

Су буымен реформинг кезінде көмірсутектердің неғұрлым жоғары ыдырауынан кокстың неғұрлым үлкен 
пайда болуы да маңызды рөл атқарады, бұл бөлімде біз метандау реакторларында күтілетін түрлерге, яғни 
СО диссоциациясы салдарынан көміртегі шөгінділеріне, сондай-ақ негізінен C2 (этен, этан, этин) түрлерінің 
болуына және аз дәрежеде жеңіл ароматикалық қосылыстар болуына байланысты шоғырланады. Көміртек 
(СО-дан шыққан) және кокс (көмірсутектерден туындаған) арасындағы айырмашылық көміртек шөгінділерінің 
кейбір шөгінділері СО-дан да, көмірсутектерден де туындауы мүмкін фактісіне назар аудармауы тиіс. 
Көміртектің әртүрлі шөгінділерінің пайда болу шарттары негізінен температураға, будың, сутектің, СО және 
көмірсутектердің парциалды қысымына, никель кристаллдарының және катализатор тасымалдаушысының 
мөлшеріне байланысты және кейбір жабындары болуы мүмкін. Графитті пайдалану арқылы термодинамикалық 
есептеулер көміртегі шөгуінің графитпен химиялық ұқсастығы бар жоғары температура кезінде бу реформингі 
жағдайында көміртегі шөгуінің көрінісі ретінде пайдалы екенін атап өткен жөн. Бірақ метандалудың 
типтік жағдайларында және олефиндер мен көмірсутектердің қатысуымен термодинамикадан айтарлықтай 
ауытқуларды күту керек [79].

Алдыңғы бөлімде талқыланғандай, CО және C2 бөлшектері катализатор бетінде көміртектің жекелеген 
атомдарының пайда болуымен диссоциациялануы мүмкін. Бұл адсорбцияланған көміртегі атомдары, 
метанның пайда болуы үшін аралық қосылыстар, әдетте Cα деп аталады, бірақ экспрессия үшін беттік карбид 
қолданылған. Жер бетінде көміртектің шөгуінің жылдамдығы адсорбцияланған бумен, сутегінің және/немесе 
оттегінің атомдарымен конверсиядан асып кеткен жағдайда, көміртегі атомдары әдетте Cγ деп аталатын, 
никельдің көлемді карбидін қалыптастыра отырып, металл көлеміне диффундтала алады. Никельдің көлемді 
карбиді сутегімен де, метандаудың типтік реакциялары кезінде су буымен де өте реактивті болғандықтан (келесі 
бөлімді қараңыз), ол тек 350°C төмен температурада ғана тұрақты және оның катализаторды дезактивациялау 
әлеуеті аз деп есептеуге болады.

Сонымен қатар, 500°C дейінгі температура аралығында көміртегінің адсорбцияланған атомдары Сβ-ң 
аморфты көміртекті пленкасын құрып, полимерленуі мүмкін, ол катализаторды дезактивациялауы мүмкін, 
белсенді орталықтарды жабады, кейде шайыр деп аталады. Бұл аморфты көміртегінің құрылымы әлі де 
тұрақты түрге дейін өзгереді. Жұмыста көрсетілгендей, sp3-гибридтелген көміртегінің елеулі үлесін көрсететін 
аморфты көміртегі уақыт өте келе негізінен тұрақты sp2-гибридтелген графитті құрылымға өзгереді. Ол 
Бартоломейде [79] CC графитті көміртекі ретінде айтылады. Сутегі түзілу жағдайы мен реакциялық қабілетіне 
сүйене отырып, бұл графитті көміртекті 300-ден 1000°С-қа дейінгі температурада көміртекті тұндыру үшін 
көздер ретінде этен мен этинді пайдалана отырып, өте кең жүйелі зерттеудегі МакКарти және бірлескен 
авторлармен табылған инкапсуляцияланатын көміртекті C деп есептеуге болады [84]. CC/Cδ қабат, никель 
кристаллдарын және дезактивациялайтын катализаторды түзе алады. МакКарти мен бірлескен авторлар 500 
және 800°C арасындағы жоғары температураларда никель катализаторларына этен мен этиннің қосылуын 
тапты. Нәтижесінде, Бартоломейдің анықтамасы Cε үшін қабаттың жағдайы мен реакциялық қабілетіне 
қатысты МакКарти мен бірлескен авторлар анықтаған Cδ және Cε қасиеттерін қамтиды [84].
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Белгілі бір жағдайларда көміртек «мұртшалар» немесе көміртекті нан талшықтарын түзуі мүмкін, олар 
Бартоломей CV көміртекті немесе МакКарти мен бірлескен авторларға сәйкес СА талшықты көміртекті деп аталады 
[84]. Осы ерекше формада көміртекті никель кристаллдарының артқы ұшына қарай, олар никель сатысының 
орындарында тұндыратын және кристаллитті көтеретін көміртекті талшық түзетін бетіне диффундирлейді. 
Кристалды никель белсенді болғандықтан, катализатордың алдыңғы соңында көміртектің шөгуі метанға 
реакция қарағанда жылдам, бірақ капсулаланған үлдірдің пайда болуы үшін жеткіліксіз болғанша процесс 
жалғасуы мүмкін. Демек, сутегі жеткілікті, бірақ тым көп емес, су өсу жылдамдығын төмендетеді. Көміртекті 
тұндыру жылдамдығы, демек, талшықтардың өсу жылдамдығы алкандардан алкандарға дейін артады [87]. Бұл 
«мұрттар» қозғалмайтын қабат жағдайында этеннің қатысуымен қолданылатын метандау катализаторларында 
да байқалды [47]. Кристалды никель метандау және басқа реакциялар үшін белсенді болып қалса да, осы 
талшықтардың өсуі тесіктердің бітелуіне алып келеді және катализатор бөлшектерін механикалық түрде 
бұзуы мүмкін, сондықтан барлық реакторлық құбырдың бітелуі сағат немесе күн ішінде туындауы мүмкін. 
Хабарланғандай, ол іске қосылғаннан кейін талшықтың өсуі (мысалы, жергілікті ыстық нүктелерге немесе 
сутегі тапшылығына әкелетін жұмыстағы қателіктерге байланысты) сутегіне бай жағдайларды қалпына 
келтіргеннен кейін де жалғасады, сондықтан да одан аулақ болу керек [74].

Ақыр соңында, көмірсутектер де ыстық нүктелерде пайда болуы мүмкін (600°C жоғары), ол никель 
кристалиттерімен байланысты емес, бірақ блоктау салдарынан катализатордың дезактивациясын тудыруы 
мүмкін G [84] пиролитикалық немесе паталитикалық емес көміртек деп аталады. 4.7-суретте жылжымайтын 
қабатпен метандау және су буымен реформинг үшін никельді катализаторларда, сондай-ақ қабаттың нақты 
температураларында байқалатын көміртегі шөгінділерінің пайда болуы туралы мәліметтер көрсетілген.

may also cause catalyst deactivation by blockage. Figure 4.7 gives an overview over 
the formation of carbon deposits observed on nickel based catalysts for fixed bed 
methanation and steam reforming and over the specific formation temperatures.

For comparison, Figure  4.8 presents the carbon depositions found at different 
temperatures when ethene or ethyne was added to a nickel catalyst [84]. Given the 
fact that encapsulating carbon Cδ, whiskers Cδ’

 and platelet carbon Cε are formed by
ethyne at significant lower temperatures (about 100 K lower than for ethene), one 
may assume that the formation mechanism is not exactly identical for all hydrocar
bons and that the formation temperatures may vary for different nickel catalysts.

As already discussed, lower temperatures and higher hydrogen to carbon and 
steam to carbon ratios can decrease the rate of carbon depositions. There seems even 
to exist a window (ca. 330–400 °C) where the formation of Cα exceeds its conversion
with hydrogen leading to accumulation, while the polymerization to Cβ exceeds its
gasification [79]. Operation in this window would lead to accumulation of amor
phous carbon and stable operation should be possible at higher or lower tempera
tures. As the conditions for carbon deposition may vary for different nickel catalysts, 
the optimal operation conditions (temperature, hydrogen to carbon ratio, steam to 
carbon ratio, etc.) to avoid such carbon accumulation windows have to be determined 
for each case.

Further, the presence of sulfur traces may play a positive [88] or ambiguous [89] 
role. It was observed that, at lower temperatures, sulfur may help to avoid carbon 
polymerization by blocking some sites and limiting the necessary space on the surface 
for polymerization, while at higher temperatures, the sulfur hinders hydrogen adsorption 
which would be necessary for re‐gasification of carbon deposits [89].

4.1.4.3 Methods to  Quantify and  Identify Carbon Depositions An important 
aspect of carbon depositions is their chemical stability, as this decides both the regen
eration of the catalyst and the options to differentiate, to identify and to quantify 
them on catalyst samples, which in turn is a prerequisite to optimise operation 
conditions with respect to catalyst stability.

Химиялық емес 
көміртек G

C2H2

CO2 H2O

H* O* Cα*

CO H2

Аморфты Cβ

Сусымалы 
карбид  Cγ

CH4

C2H4

C2H6

600 °C тан
800 °C 

Жоғары
600 °C

500 °C тан
800 °C

300 °C тан
1000 °C

500 °C тан
600 °C

C2H4: 600 °C
to 800 °C

250–500 °C

Төмен 400 °C

C2H2: 500 °C
тан 800 °C

Пластинкалар
Ce(Cc)

Графитті CC (Cδ)
Мұртшалар

CV (Cδ′)
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4.7-СУРЕТ. Жылжымайтын қабаты бар метандау никель катализаторларында көміртегі шөгінділерінің және су буымен 
риформингтің пайда болуы (қабаттың нақты температурасын қоса алғанда); [79] және [84] негізінде.

4.8-суретте этен немесе этин никель катализаторына қосылған әр түрлі температураларда табылған 
көміртектің шөгінділері көрсетілген [84]. Инкапсуляциялаушы көміртек Cδ, «мұртшалар» Cδ және пластинкадан 
Cε көміртек этинмен айтарлықтай төмен температураларда (этенге қарағанда шамамен 100К төмен) түзілетін 
фактіні ескере отырып, түзілу механизмі барлық көмірсутек байланыстары үшін бірдей емес және қабаттың 
температурасы әртүрлі никель катализаторлары үшін түрленуі мүмкін деп болжауға болады.

Талқыланғандай, төмен температура және сутегі мен будың көміртекке жоғары қатынасы көміртектің 
шөгуінің жылдамдығын төмендетуі мүмкін. Мысалы, Cα пайда болуы оның сутегі конверсиясынан жоғары, ал 
Cβ -ға дейін полимерлеу оның газдандыруынан жоғары. Бұл терезеде жұмыс аморфты көміртегінің жиналуына 
әкеледі, сондықтан тұрақты жұмыс жоғары немесе төмен температураларда болуы тиіс. Көміртекті тұндыру 
шарттары әртүрлі никельді катализаторлар үшін әртүрлі болуы мүмкін болғандықтан, оңтайлы жұмыс 
жағдайлары (температура, сутегінің көміртекке қатынасы, будың көміртекке қатынасы және т.б.) көміртектің 
жиналуының осындай терезелерін болдырмау үшін әрбір жағдай үшін анықталуы тиіс.

Сонымен қатар, күкірт іздерінің болуы оң [88] немесе бір мәнді емес [89] рөл атқара алады. Күкірттің төменгі 
температурасы кезінде кейбір учаскелерді бұғаттап, полимерлеу үшін жер бетіндегі қажетті кеңістікті шектей 
отырып, көміртектің полимерленуін болдырмауға көмектеседі, ал күкірттің жоғары температурасы кезінде 
көміртектің шөгінділерін қайта газдандыру үшін қажет болатын сутектің адсорбциясына кедергі келтіреді [89].

4.1.4.3 Көміртегі шөгінділерін сандық бағалау және сәйкестендіру әдістері. Көміртекті тұндырудың маңызды 
аспектісі оның химиялық тұрақтылығы болып табылады, өйткені ол катализатордың регенерациясын, сондай-
ақ катализатордың үлгілерінде оларды саралау, сәйкестендіру және сандық бағалау нұсқаларын анықтайды, 
бұл өз кезегінде катализатордың тұрақтылығына қатысты пайдалану шарттарын оңтайландыру үшін қажетті 
шарт болып табылады.
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Өкінішке орай, қолданылатын әдістердің бірде-бірі өзіне барлық қажетті функцияларды үйлестіре алмайды. 
Мысалы, рентген сәулелерінің дифракциясы шектері өте үлкен кристалды фазаларды ғана анықтауға мүмкіндік 
береді. Жоғарыда аталған көміртегі шөгінділерінен бұл тек никельдің көлемді карбидіне қатысты; бұдан 
басқа, графит (кейде каталитикалық түйіршіктердегі байланыстырушы ретінде пайдаланылатын) табылуы 
мүмкін. Комбинациялық шашыраудың спектроскопиясы көміртегі шөгінділерінің графитті түрлерін анықтауға 
қабілетті, бірақ оны sp3-гибридизацияланған көміртекті табу үшін қолдану оңай емес және ол адсорбцияланған 
көміртекке жарамсыз. Сонымен қатар, пайдаланылатын лазерлерден энергия жеткізу қысқа уақыт ішінде 
үлгіні өзгерте немесе бүлдіре алады. Сол сияқты электрондық микроскопия (SEM және әсіресе HRTEM) 
«мұртшаларды» және ірі көміртекті құрылымдарды анықтау үшін өте ыңғайлы, бірақ адсорбцияланған 
көміртекке жарамсыз және катализатордың үлгісін тез өзгертеді. Барлық тәсілдерге арналған жалпы проблема 
белсенді никельді катализатор азаяды, сондықтан катализатордың үлгісі, сипаттамаларды анықтау тәсіліне өту 
кезінде ауамен жанасу кезінде кем дегенде беттік тотығады. Басқа әдіс: катализаторды реактордан үлгіні алып 
тастау алдында мұқият бәсеңдету қажет. Екі жағдайда да көміртектің өте белсенді түрлері, яғни көміртектің 
адсорбирленген атомдары туралы ақпарат оңай жоғалуы мүмкін.

Әдістің теңшеу қол жетімділігі мен сенімділігінің арқасында температура-бағдарламаланған реакция 
катализаторларда көміртегі шөгінділерін анықтау кезінде маңыздылыққа ие болды. Оттегі, сутегі және бу 
реактивті газ ретінде пайдаланылуы мүмкін. Температура-бағдарламаланған тотығу (TБТ) Күкірт пен графиттің 
(қосқыш) құрамын, сондай-ақ пайдаланылған никель катализаторындағы көміртектің жалпы құрамын анықтау 
үшін пайдалы болуы мүмкін [77], бірақ TPO көлемді никель карбидін, аморфты және графитті көміртектің 
дифференциациясы үшін шектелген. Себебі никель катализаторының көлемдік тотығуынан (шамамен 250-
300°C бастап) және көміртектің тиісті шөгінділерінің тотығуынан туындаған температуралық шыңдар болып 
табылады, бұл жергілікті ыстық нүктелерге әкелуі және CO2 бөлу шыңы дұрыс температураға дейін жабысуын 
жаңылыстыруға әкелуі мүмкін.

Көміртегі шөгінділерінің көпшілігін саралауға қабілетті болатын сутегімен температуралы-
бағдарламаланатын қалпына келтіру (TPR) ең көп таралған әдіс болып табылады [79, 84]. 4.8-суретте этен 
немесе этинді никель катализаторына қосу кезінде әртүрлі температураларда түзілетін көміртекті шөгінділерді 
анықтау үшін TPR нәтижелері көрсетілген [84]. Рұқсат, әсіресе өте реактивті көміртегі шөгінділері үшін өте 
жақсы, бірақ бұл үлгілердің TPR көмегімен жергілікті, яғни реактордан шықпастан және, демек, ауамен 
байланыссыз талданғанын ескеру керек. Егер үлгілер ірі реакторлардан алынса, ауамен жанасуды болдырмау 
қиын. Нәтижесінде белсенді никель мен көміртегі шөгінділерінің жай-күйі ғана емес, сондай-ақ тасушы 
да, мысалы, жоғары беті бар алюминийден жасалған төсемдерде гидроксильді топтардың пайда болуына 
байланысты өзгеруі мүмкін. Олар, өз кезегінде, TPR кезінде суды сорып алады, ол өз кезегінде катализатордың 
бетінде көміртегімен реакцияға әкеледі. Қалпына келтіру шарттары катализаторды қайта белсендіретіндіктен, 
көміртегі шөгінділерін гидрогаздандырулаудан басқа, сондай-ақ CO және CO2 түзілуін күтуге болады, бұл 
деректерді талдау мен бағалауды қиындатады. TPR-дің тағы бір кемшілігі-көміртектің өте тұрақты түрлерін 
айналдыру үшін қажетті жоғары температура, мысалы, анаталитикалық емес көміртек немесе графит сияқты, 
кейде қосқыш ретінде пайдаланылады. Термодинамикалық тепе-теңдік шектері осы көміртектің метанға 
айналуын аяқтайды.

Therefore water was successfully applied as a soft oxidation mean [84, 90] which, 
like hydrogen, if present in larger amounts in methanation reactors might be useful 
for at least partial catalyst regeneration in combination with hydrogen. McCarty and 
coworkers [84] systematically produced carbon depositions from ethene and ethyne 
on a steam reforming catalyst and analyzed the samples in situ with both hydrogen 
(100%) and steam (3% in He). In a more recent study [90], a micro‐fluidized bed was 
used to analyse catalyst and reference samples with 24% steam in argon (see 
Figure 4.9). The reference sample for bulk nickel carbide was produced by converting 
nickel nano‐powder with ethylene (33 mol%) and hydrogen (67 mol%) at 300 °C and 
identified by XRD. Amorphous and graphitic carbon were produced by converting 
nickel nano‐powder with ethylene (33 mol%) and hydrogen (67 mol%) at 400 °C and 
analyzed by Raman and EELS. Reference material for platelet and non‐catalyst 
carbon was produced by converting nickel nano‐powder with methane at 875 °C and 
analyzed by HRTEM‐EDX.

Table 4.5 gives an overview of the temperature where the respective carbon depo
sitions react with hydrogen or steam. It can be observed that, generally, steam is more 
reactive with respect to splitting carbon–carbon bonds, allowing better resolution of 
the polymerized carbon depositions at lower temperatures. For the reaction with 
single carbon atoms, adsorbed carbon and bulk nickel carbide, TPR is advantageous 
as it turns the catalyst active and therefore converts the carbon atoms at lower tem
perature than possible with steam.
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4.9-СУРЕТ. Пайдаланылған метандау катализаторының (майлы сызық) және бірнеше бақылау үлгілерінің (никельдің 
көлемді карбиді, аморфты және графитті көміртекті, тромбоцитті және паталитикалық емес көміртекті, аморфты 
және графитті көміртекті) микрожалғантөмендетілген қабатындағы бумен (TPSt) реакцияның температурасына 
бағдарламаланған кезінде СО2 дамуы [90].
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Сондықтан суды жұмсақ тотығу құралы ретінде сәтті қолданған [84, 90], ол, егер метандау реакторларында 
көп мөлшерде болса, сутегімен үйлескен катализаторды ішінара регенерациялау үшін пайдалы болар еді. 
МакКарти мен бірлескен авторлар бу реформингінің катализаторында этен мен этиннен көміртекті жүйелі 
түрде тұндырады және сутегі (100%) мен буды (He-де 3%) пайдаланып үлгілерге жергілікті талдау жасады. 
Соңғы зерттеуде [90] катализатор үлгілерін және аргонда 24% будан эталондық үлгілерді талдау үшін 
микрожидкосты қабат қолданылды (4.9-суретті қараңыз). Никельдің көлемді карбидінің эталондық үлгісі 
никель нанопорошкасын этиленге (33 мол. %) және сутегі (67 мол. %) 300°C кезінде рентгенография әдісімен 
сәйкестендірілді. Аморфты және графитті көміртекті никель нанопорошкасын этиленге (33 мол. %) және сутегі 
(67 мол. %) 400°C кезінде және Raman және EELS көмегімен талдады. Тромбоциттер мен паталитикалық емес 
көміртекке арналған эталондық материал никель нанопорошкасын метанмен 875°C конверсиялау арқылы 
алынды және HRTEM-EDX көмегімен талданды.

4.5-кестеде тиісті көміртегі шығарындылары сутегімен немесе бумен жауап беретін температураға шолу 
ұсынылады. Әдетте, бу көміртекті-көміртекті байланыстардың ыдырауына қатысты неғұрлым реакциялық 
қабілетті болып табылатындығын байқауға болады, бұл төмен температурада полимерленген көміртекті 
тұндыруды жақсы шешуге мүмкіндік береді. Көміртектің жалғыз атомдарымен, адсорбцияланған көміртекпен 
және никельдің көлемді карбидімен реакциялар үшін TPR қолайлы болып табылады, өйткені ол катализаторды 
белсенді етеді және, демек, егер бұл бумен мүмкін болса қарағанда төмен температурада көміртектің атомдарын 
конвертациялайды.



98

4.
5-

К
Е

С
Т

Е
. С

ут
ег

ім
ен

 н
ем

ес
е 

бу
м

ен
 к

өм
ір

те
гі

ні
ң 

ти
іс

ті
 ш

өг
ін

ді
ле

рі
 р

еа
кц

ия
сы

ны
ң 

ең
 ж

оғ
ар

ы
 ж

ы
лд

ам
ды

қт
ар

ы
ны

ң 
те

м
пе

ра
ту

ра
ла

ры
на

 ш
ол

у.

К
өм

ір
те

гі
 т

үр
і

А
ны

қт
ам

ас
ы

Су
те

гі
ме

н 
ре

ак
ци

ян
ы

ң 
ең

 ж
оғ

ар
ы

 ж
ы

лд
ам

ды
ғы

 
ке

зі
нд

ег
і т

ем
пе

ра
ту

ра
, 

°C
 [7

9]

Су
те

гі
ме

н 
ре

ак
ци

ян
ы

ң 
ең

 ж
оғ

ар
ы

 ж
ы

лд
ам

-
ды

ғы
 к

ез
ін

де
гі

 т
ем

пе
-

ра
ту

ра
, °

C
 [8

4]

Ре
ак

ци
ян

ы
ң 

ең
 ж

оғ
ар

ы
 

ж
ы

лд
ам

ды
ғы

 к
ез

ін
де

гі
 

те
мп

ер
ат

ур
а

3%
 ж

ұп
, °

C
 [8

4]

Ре
ак

ци
ян

ы
ң 

ең
 ж

оғ
а-

ры
 ж

ы
лд

ам
ды

ғы
 

ке
зі

нд
ег

і Т
ем

пе
ра

-
ту

ра
бу

ме
н 

24
%

, °
C

 [9
0]

Ре
ак

ци
ян

ы
ң 

ең
 

ж
оғ

ар
ы

 ж
ы

л-
да

мд
ы

ғы
 1

0-
на

н%
от

те
гі

, °
 C

 [9
0]

C
α

А
дс

ор
бц

ия
ла

нғ
ан

 к
өм

ір
те

к
20

0
20

0
32

0-
35

0
-

-

C
β

Те
сі

кс
із

40
0

38
0 

- 3
90

32
0-

38
0

45
0

40
0-

50
0

C
γ

Н
ик

ел
ьд

ің
 к

өл
ем

ді
 к

ар
би

ді
27

5
27

5 
– 

31
0

32
0-

38
0

30
0-

35
0a

35
0-

40
0a

C
v,

 C
δ

"М
ұр

тш
ал

ар
»

40
0-

60
0

50
0-

60
0

52
0-

57
0

-
-

C
C
, C

δ
Ге

рм
ет

из
ац

ия
лы

қ
55

0-
85

0
70

0
57

0
55

0
45

0-
55

0

C
ε 

(C
C
) 

П
ла

ст
ин

ка
ла

р
83

0
62

5-
65

0
75

0
-

G
Бе

лс
ен

ді
лі

гі
 ж

ой
ы

лғ
ан

 
кө

мі
рт

ек
-

-
>9

50
90

0
-

Гр
аф

ит
 (қ

ос
қы

ш
)

-
-

-
>1

10
0

>7
30

а Н
ик

ел
ь 

ка
рб

ид
ін

ің
 к

ри
ст

ал
ды

 / 
кө

ле
мд

і ш
ег

ін
е 

ба
йл

ан
ы

ст
ы

.



99

4.2 МЕТАНДАУ РЕАКТОРЛАРЫНЫҢ ТҮРЛЕРІ

4.1.2-бөлімде сипатталғандай, метандау реакторларына арналған газ қоспаларының кең спектрін ескеру қажет. 
Әр түрлі газ көздері (мысалы, газдандырудың әртүрлі сатысындағы генераторлық газ немесе энергия мен газбен 
қолдану үшін сутегімен байытылған қоспалар) және әр түрлі технологиялық тізбектер (мысалы, суық немесе 
ыстық газбен тазарту) әр түрлі газ құрамдарына алып келеді. Бұл реактор түрін таңдауға өте қатты әсер етеді. 
Бұдан басқа, қолжетімді шикізат саны және демек, қондырғының өнімділігі реакторды таңдауға әсер ететін 
болады. Бір жағынан, реактордың әрбір түрі күрделі шығындар (CAPEX) мен пайдалану шығындары (OPEX) 
арасындағы арақатынастың әр түрлі өлшемдік тәуелділігімен байланысты және екінші жағынан, түйіндес 
өнімдер немесе жанама өнімдер алудың түрлі нұсқаларын ұсынады. Мысалы, биомассаның негізінде СТГ 
шағын процестерінде алынатын жылудың пайдалылығы аз мәнге ие болуы мүмкін, көмірді газдандырудың ірі 
қондырғыларында энергия мен жылудың интеграциясы, демек, жалпы тиімділік басым рөл атқарады.

Метандау реакциясының қатты экзотермиялық сипатына және жоғары температураларда тепе-теңдіктің 
шектелуіне байланысты катализатор қабатының ішіндегі температураны реттеу маңызды проблема болып 
табылады, бірақ бірінші дәрежелі мәнге ие. Іс жүзінде, осы уақытқа дейін әзірленген метандау реакторларының 
түрлері жылуды бөлудің қолданылатын тұжырымдамаларына сәйкес саралануы мүмкін.

Көміртегі (моно-) оксиді концентрациясы жоғары болғанда, конверсия және демек, жергілікті жылу өндірісі 
жоғары болады және жылуды жергілікті бұрудан оңай асып түседі. Мұндай жағдайларда температура өседі, бұл 
реакцияның одан да жоғары жылдамдығына және жылуды шығаруға әкеледі (температураның бақыланбайтын 
өзгеруі). Бұл сурет 4.10 a-суретте көрсетілген, онда жылу өндірісі температураның өсуімен экспоненциалды 
ұлғаяды, ал салқындату тек сызықтық ұлғаяды. Бұл суыту және жылу өндіру тең екі стационарлық жұмыс 
нүктесіне әкеледі. Алайда, төменгі жұмыс нүктесі тұрақты, өйткені жүйе одан аз ауытқуларды жояды. 
Температураның бір мезгілде көтерілуі төмен температурада және керісінше жүйені тұрақты жұмыс нүктесіне 
кері әкелетін салқындатуға ықпал етеді. Алайда, жоғарғы жұмыс нүктесі тұрақсыз, өйткені температураның 
аздаған ауытқулары жүйенің төменгі жұмыс нүктесіне ауысуына немесе температураның бақыланбайтын 
өзгеруіне ауысуына алып келеді.

Егер катализатордың бірқалыпты жағу немесе өте жоғары конвективті жылу беру бар арнайы катализаторлық 
төсеніштер (қиылысатын тұйық құрылымдар деп аталатын) қолданылатын болса да, температураның 
бақыланбайтын өзгеруін болдырмау мүмкін емес ([92, 93] қараңыз). Температура мен конверсия содан 
кейін реактордың қысқа ұзындығында термодинамикалық тепе-теңдікті түрлендіруге қол жеткізгенге дейін 
ұлғайтылады. Сутегі мен көміртегі оксидінің стехиометриялық қоспалары үшін температураның 700°С-тан 
едәуір жоғары болады. Қозғалмайтын қабаты бар никель негізіндегі метандаудың типтік катализаторлары 
үшін мұндай жоғары температура катализатордың тұрақтылығына қауіп төндіреді және сондықтан оларды 
болдырмау керек. Әдетте бұл балласты газдың көмегімен (жиі реакция өнімдерінің рециркуляциясы арқылы) 
қол жеткізіледі, ол көп шығынның және жылу сыйымдылығының жоғары өніміне байланысты температураның 
ұлғаюын тежейді (4.10ә-суретті қараңыз).

Реактордың температурасын шектеудің тағы бір тұжырымдамасы пайдалы салқындатқыш беттің күрт 
ұлғаюы болып табылады. Жақын маңдағы реактор құбырларының диаметрін азайтудың ықтимал нұсқасы 
практикалық қолдану кезінде шектелген, өйткені тым кішкентай реакторлық құбырлар (және, демек, олардың 
көп саны) қысымның неғұрлым жоғары төмендеуіне, неғұрлым жоғары күрделі шығындарға және катализаторды 
ауыстыру кезінде тоқтаудың неғұрлым ұзақ уақытына әкеп соғуы мүмкін. Алайда, экзотермиялық реакция 
болатын жергілікті көлемнен тыс жылуды тарата отырып, жылу берудің салыстырмалы үлкен тиімді алаңына 
қол жеткізуге болады. Бұған реакторға жоғары өткізгіш бөліктерді (мысалы, металл монолиттерді) енгізу 
жолымен немесе реактор ішінде жылу берудің барлық қол жетімді ауданын пайдалану үшін бүкіл реактор 
бойынша ыстық катализатор бөлшектерін ауыстыру жолымен (мысалы, жалған қабатта немесе үш фазалы 
көпіршікті колонналарда) қол жеткізілуі мүмкін (4.10б-сурет).



100

Жылу бөлу
 (СО конверсиясына 
пропорционалды)

Термодинамикалық тепе-теңдік

B катализаторы үшін 
тұрақтылық шегі

Өзгеретін балласты 
газ

Температура

 Температура

~ r ΔHr 

Салқындату ~ ΔTAHX U

Салқындату ~ ΔTAHX U

~ r ΔHr

Tсалқындату

(a)

(ə)

(б)

ТемператураTсалқындату

~ r ΔHr

0002704452.INDD   108 5/27/2016   2:29:19 PM

Термодинамикалық тепе-теңдік

Термодинамикалық тепе-теңдік

А катализаторы үшін 
тұрақтылық шегі

Жылу бөлу
 (СО конверсиясына 
пропорционалды)

Жылу бөлу
 (СО конверсиясына 
пропорционалды)

4.10-СУРЕТ. Метандау реакторларында жылуды бөлу және жылуды бұру: (а) жылжымайтын қабаты бар реактор, 
(б) балласты газбен қозғалмайтын қабаты бар реактор, (в) жалған жағылған қабат, көпіршік бағанасы немесе металл 
монолиттер.

4.2.1 Жылжымайтын қабаты бар адиабатикалық реакторлар
Конструкцияға және басқаруға қатысты қозғалмайтын қабаты бар адиабаттық реакторлар. Бұл себеп, бұл 
тұжырымдама әлі күнге дейін барлық ірі көмір зауыттары үшін қабылданды. Жоғарыда айтылғандай, бұл 
реакторларда температура мен конверсия термодинамикалық тепе-теңдік түрлендіруге қол жеткізгенге дейін 
ұлғаяды. Тепе-теңдік шектеуін еңсеру үшін реактордан шығатын газ ағыны қайтадан конверсия және тепе-
теңдікке жеткенге дейін температураның көтерілуі орын алатын келесі реактор енгізілгенге дейін қайтадан 
салқындатылуы тиіс. 4.11-суретте көрсетілгендей, осылайша толық конверсияға үзік және рециркуляциялық 
салқындатқышы бар адиабаттық реакторлар сериясының көмегімен қол жеткізуге болады.
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A further concept to limit the reactor temperature is to increase the useable cooling 
surface drastically. The nearby option to decrease reactor tube diameter is limited in 
practical application, as too small reactor tubes (and therefore a higher number of 
them) would lead to higher pressure drop, higher capital costs and longer shut down 
times during catalyst exchange. It is however possible to achieve a relatively large 
effective heat transfer area by dispersing the heat beyond the local volume where the 
exothermic reaction is taking place. This can be achieved by introducing highly 
conductive parts into the reactor (e.g., metal monoliths) or by moving the hot catalyst 
particles throughout the reactor (e.g., in fluidized beds or three‐phase bubble columns) 
to exploit the complete available heat transfer area inside the reactor (Figure 4.10c).

4.2.1 Adiabatic Fixed Bed Reactors

Adiabatic fixed bed reactors are relatively simple with respect to construction and 
control. This is one reason why this concept has been adopted for all large scale coal 
to SNG plants so far. As mentioned above, in these reactors, the temperature and the 
conversion rise until thermodynamic equilibrium conversion is reached. To overcome 
the equilibrium limitation, the gas stream leaving the reactor has to be cooled again, 
before the next reactor is entered where again conversion and temperature rise until 
equilibrium is reached. As shown in Figure 4.11 [94], this way full conversion can be 
reached with a series of adiabatic reactors with intermittent and recirculation cooling. 
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4.11-СУРЕТ. Жылжымайтын қабаты бар адиабатикалық реакторлар сериясындағы температуралық профильдер. Нүктелі 
желілер: өнімді рециркуляциясыз. Толық желілер: тауарлық газды рециркуляциямен. Штрих-нүкте сызығы: тепе-теңдікті 
шектеу. Бейімделді бірі [94]. Ақпарат көзі: Harms, 1980 [94]. Вайли баспасының рұқсатымен шығарылды.
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Әсіресе ірі қондырғылар үшін реакторлар арасында салқындатуға түсетін газ ағынының жоғары 
температурасы екінші артықшылық болып табылады, өйткені будың өте жақсы параметрлеріне қол жеткізуге 
болады, бұл энергияның тиімді ықпалдасуына және электр энергиясын өндіруге ықпал етеді. Сонымен бірге, 
жылу инерциясынан жергілікті өтпелі температуралық шығарынды жүктеменің өзгеруі кезінде орын алуы 
мүмкін.

Көмірді қайта өңдеу бойынша ірі масштабты қондырғылар, әдетте, сол сызбаға сәйкес келеді 
(4.12-суретті қараңыз): көмір шахтаның сағасына жақын газдандырылады, содан кейін шаңнан тазартылады, 
салқындатылады және қосымша сығылады. Тазартылмаған газдың бір бөлігі (әлі бар күкіртті сутегі және 
басқа қоспалар) қышқыл газдың конверсия секциясына келіп түседі, онда молибден сульфидінің негізінде 
бу мен катализатор қосылады және көміртегі моноксидінің бір бөлігін көміртегі диоксидіне айналдырады, 
реакторда сутегі мен көміртегі моноксидінің ара қатынасын түзету үшін сутегі мен көміртегі моноксидінің ара 
қатынасын түзету үшін реактордағы стехиометриялық ара қатынаста шамамен 3,0–3,1-ге жуық. Келесі кезеңде 
барлық газ физикалық жуу кезеңінде тазартылады (мысалы, Rectisol®), мұнда төмен температурада (-40 ° 
C) және жоғары қысымда (20-65 бар) метаннан, сутегіден және көміртегі диоксидінен басқа барлық түрлері 
еріткішпен жойылады (мысалы, rectisol®-да метанол, selexol®-да полиэтиленгликольдің диметилдік эфирлері). 
СО бір кезеңде этилен, аммиак, күкіртті сутек, барлық жоғары көмірсутектер мен қалған ылғалдылықты 
газдандырғыштан және құрамында күкірті бар су газының конверсиясы секциясынан, олефинадан, содан кейін 
метандау реакторларының қатарына берілетін сутегі мен көміртегі монооксидінің стехиометриялық қоспасын 
қалдыра отырып, жойылады. Rectisol® скрубберінен кейінгі қоспалардың концентрациясы 180 сағ/млн C2H4, 
750 ч/млн C2H6, 10 сағ/млн C3H6 және 14 сағ/млн C3H8 көлемі бойынша, тиісінше, күкірттің жалпы мөлшері 
0,08 мг м-3N құрайды (бұған 0,04 мг м-3N бар H2S ықпал етеді).

Жұмыста көрсетілгендей [48] көмірді СТГ-ға түрлендіруден болатын процестер 1970 жылдары көптеген 
жерлерде әзірленген. Осы 12-ден астам түрлі әзірлемелердің үш тұжырымдамасы қазіргі уақытқа дейін 
коммерциялық ауқымда іске асырылды. 1980-ші жылдары «Lurgi «Америка Құрама Штаттарында СТГ үшін 
лигнит зауытын, «Davy Process Technology» және «Haldor Topsoe A/S» жақында Қытайда СТГ зауыттары 
үшін қазіргі уақытта дамып келе жатқан Жалғыз көмір нарығында қондырғылар орнатып, пайдалануға 
енгізді. Сонымен қатар, «Foster-Wheeler» және «Clariant « жақында көмірді СТГ-да қайта өңдеудің сәл 
модификацияланған процесін жасады. Ақыр соңында, «Haldor-Topsoe» СТГ кен орны үшін биомассада нақты 
жағдайлар үшін жылжымайтын қабаты бар өзінің адиабатикалық реакторының процесін бейімдеді. Бұдан әрі 
осы әзірлемелердің кейбір инженерлік реакцияларының негізгі аспектілері қысқаша талқыланады.
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4.2.1.1 Lurgi. 1960 және 1970 жылдары «Lurgi» компаниясы өзінің жылжымайтын қабаты бар көмірді сәтті 
газдандыру негізінде («Lurgi mark IV») СТГ-да көмірді қайта өңдеу процесін әзірледі. Метандау блогы 
ішкі рециклі бар жылжымайтын қабаты бар екі адиабатикалық реакторды (және қажет болған жағдайда 
триммирлеудің соңғы сатысы) қамтиды. Бір пилоттық қондырғы «Fischer-Tropsch» зауытынан синтез–газдың 
бүйірлік ағынын пайдаланып Сасолбургте (Оңтүстік Африка) «Lurgi» және «SASOL» жобаланып, орнатылды. 
Көмірді газдандырудың өнеркәсіптік қондырғысында синтез-газ алынды, Rectisol® скрубберімен тазартылды 
және су газын конверсиялау сатысында дайындалды. Екінші тәжірибелік-өнеркәсіптік қондырғы Швехатта 
(Австрия) «LURGI» және «EL Paso Natural Gas Corporation» компанияларымен салынды. Эксперименттік 
қондырғылар BASF әзірлеген G-185 метандау катализаторының тұрақтылығын 4000 сағат ішінде көрсете 
отырып, 1,5 жыл бойы жұмыс істеді. 4 адиабатикалық тепе-теңдік температурасы 450°C жаңа катализатор 
үшін катализатор қабатының 20%-ынан кейін және шамамен 4000 сағ уақыт ағымында катализатор қабатының 
32%-ынан кейін жетті, 4.13-суретті қараңыз. Бұл аздаған дезактивация H2 хемосорбциясы шамамен 50%-ға 
азайды, ал никель кристаллдарының мөлшері 40-тан 75 Å-ға дейін артты. Осы нәтижелер негізінде Солтүстік 
Дакота штаты, Ұлы жазықтарда СТГ үшін лигнит өндіру бойынша бірінші коммерциялық ірі масштабты зауыт 
салынды. Зауыт 30 жыл бойы «Dakota Gas Company» компаниясының басқаруында тұр және қатар Mark IV 
газификаторын қамтиды. 1999 жылдан бастап Rectisol® тазартудан бөлінген CO2 Канадада мұнай өндіруді 
арттыру үшін мұнай кен орнына беріледі (МӨА) [99-101].

4.6-кестеде эксперимент шарттары және пилоттық қондырғыны типтік іске қосу үшін газ құрамы келтірілген.
Жақында жарияланған жарияланымдар қазіргі уақытта «Air Liquide» инженерлік-құрылыс бөлімшесінің 

бөлігі болып табылатын «Lurgi» осы үдерісті одан әрі дамытуға бұрынғысынша немесе қайта белсенді түрде 
қатысады, әсіресе метандау энергияны газға түрлендіру технологиясында қолдану үшін және 102 биомассасын 
түрлендіру үшін пайдаланылатын жаңа міндеттерге қатысты].

4.2.1.2 TREMP (Haldor Topsoe A/S). Никель негізіндегі метандау катализаторларының көпшілігі 600°C 
жоғары температурадан қатты зардап шегеді, ал «Haldor Topsoe A/S» айтарлықтай жоғары температуралық 
тұрақтылығы бар жаңа метандау катализаторын әзірлеу үшін никель негізіндегі катализаторларға өзінің кең 
білімі мен тәжірибесін инвестициялады (шамамен 700°С). Бұл катализатор төмен температураларда (метандау 
үшін жарамды, мысалы, реакторға кіре берісте 300°C) никель негізіндегі бу реформингінің катализаторларына 
қарағанда әлдеқайда белсенді. Сонымен қатар, ол төменгі температураларда, тіпті катализатор 700°C дейін 
жоғары температураны бастан кешкенде де осы белсенділікті сақтайды, бұл температура профилі катализатордың 
баяу дезактивациясына байланысты мұнайды қайта өндеу бойынша баяу қозғалады. Катализатор (MCR-2X) 
сол кезде никель кристаллдарының жентектелуін азайту үшін тұрақты микропоректі жүйесі бар алюминий 
тотығы ретінде сипатталған, никель бетінің үлкен ауданы бар және сілтісіз [103].

Corporation in Schwechat (Austria) converting synthesis gas from naphtha to 
methane. The pilot plants were operated for 1.5 years demonstrating the stability of 
the G‐185 methanation catalyst developed by BASF for 4000 h. The adiabatic 
equilibrium temperature of 450 °C was reached after 20% of the catalyst bed for the 
fresh catalyst, and after 32% of the catalyst bed at around 4000 h time on stream; see 
Figure 4.13. This slight deactivation can be explained by the fact that the H

2
 chemi

sorption decreased by approximately 50% and the nickel crystallite sized increased 
from 40 to 75 Å [96]. Based on these results, the first commercial large scale lignite 
to SNG plant in Great Plains, North Dakota, was erected. The plant is run since 30 years 
by the Dakota Gas Company and comprises 14 Mark IV gasifiers in parallel. 
Since 1999, the CO

2
 separated in the Rectisol® scrubbing is fed to an oil field in 

Canada for enhanced oil recovery (EOR) [99–101].
The experimental condition and gas compositions for a typical run of the pilot 

plant are summarized in Table 4.6.
Recent publications indicate that Lurgi, now integrated into the Engineering and 

Construction division of Air Liquide, still or again is active in further developing the 
process, especially with regard to the new challenges when methanation is used for 
power to gas applications and when converting biomass [102].

4.2.1.2 TREMP (Haldor Topsoe A/S) While most nickel based methanation 
catalyst suffer severely from temperatures above 600 °C, Haldor Topsoe A/S invested 
their broad knowhow in nickel based catalysts on developing a new methanation 
catalyst with significantly higher temperature stability (around 700 °C). This catalyst 
is at lower temperatures (suitable for methanation, e.g., reactor inlet 300 °C) way 
more active than nickel based steam reforming catalysts. Further, it keeps that 
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FIGURE  4.13 Lurgi process with adiabatic fixed bed methanation reactor: temperature 
profile for the first fixed bed reactor (reprinted from [48], adapted from [99]). Source: 
Kopyscinski 2010 [48]. Reproduced with permission of Elsevier.
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4.13-СУРЕТ. «Lurgi» процесі жылжымайтын қабатты метандау адиабатикалық реакторымен: жылжымайтын қабатты 
бірінші реакторға арналған температура профилі ([48] -ден қайта шығарылған, [99]-дан бейімделген). Ақпарат көзі: 
Кописцински 2010 [48]. Эльзевир баспасының рұқсатымен шығарылды.
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4.6-КЕСТЕ. «Lurgi» процесін пилоттық қондырғыда пайдалану параметрлері мен газ құрамы [96].

Қозғалмайтын қабаты бар R1 
реакторы

Қозғалмайтын қабаты 
бар R2 реакторы 

Шикізат 
газы

беру беру беру беру

Темп., °C 270 300 450 260 315
Газ шығыны (ылғалды.), м3 / сағ 18.2 96.0 89.6 8.2 7..9
Құрғақ газдың құрамы, об.%
H2 60.1 21.3 7.7 7.7 0.7
CO 15.5 4.3 0.4 0.4 0.05
CO2 13.0 19.3 21.5 21.5 21.3
CH4 10.3 53.3 68.4 68.4 75.9
C2+ 0.2 0.1 0.05 0.05 0.05
N2 0.9 1.7 2.0 2.0 2.0

Ақпарат көзі: Миллер Ф. В., Рос. Х., Бритц Б. Метандау көмір газ үшін СТГ. Көмірсутектерді өңдеу. 1974; 69-74

Бұл термотөзімді катализатор реактордың басқа тұжырымдамалары-мен салыстырғанда рециркуляциялық 
газды салқындатуды айтарлықтай төмендетуге, яғни рециркуляциялық газ компрессоры үшін электр 
энергиясын қажетті тұтыну мүмкіндік берді. Бұл жағдайда будың жоғарғы параметрлеріне қол жеткізуі 
мүмкін, бұл энергия интеграциясы кезінде электр энергиясының жоғары шығуына әкеледі; 4.14-суретті 
қараңыз. Бұл процесс TREMP® («Topsoes рециркуляциясын пайдалану арқылы энерготиімді метандау 
процесі») бастапқыда Адам және Хауа жобасы үшін әзірленген [94, 104]. Бұл жобада ядролық реактордағы 
метанның эндотермиялық риформингі мен жоғары температуралы жылу электр энергиясын өндіру үшін қажет 
болған немесе пайдаланылуы мүмкін өнеркәсіптік алаңдағы экзотермиялық метандауды біріктіру жолымен 
ядролық реактордан жоғары температуралы жылуды үлкен қашықтыққа көшіру қарастырылды. Процестің 
бұл концепциясы 1980 жылдардың басында Юлиха мен Весселингте (Германия) эксперименттік және 
демонстрациялық қондырғылармен зерттелді және көмірді СТГ-ға түрлендіру қондырғылары үшін одан әрі 
дамыды.

«Haldor Topsoe A/S» температураның тұрақтылығына және катализатордың дезактивациясына қатысты 
зертханалық және пилоттық қондырғыларда өз катализаторын сынақтан өткізді. Шағын адиабатикалық 
реакторлардағы сынақ болжамдарының сенімді болуын қамтамасыз етуге ерекше назар аударылды [105]. 
Ауқымдағы пилоттық кампаниялар жұмысының типтік шарттары (ұзақтығы бірнеше 1000 сағат) H2/CO3 
ара қатынасы, реакторға кіре берістегі температура 300-330°C (никель тетракарбонилінің түзілуін қауіпсіз 
болдырмау үшін), қысым 30 бар және 15 000 сағат-1 шамасында көлемді жылдамдық болып табылады. [106].

at 700 °C within only 10 cm reactor length. Due to slow catalyst deactivation, after 
2000 h, the temperature gradient is lower, still reaching the same hot spot tempera
ture after around 20 cm. For these tests, thermal sintering is reported as the main 
cause for the slow catalyst deactivation which caused a loss of the support surface 
(measured by BET) from values of 52 to 30–35 m2 g–1. Further, the hydrogen chemi
sorption area decreased from values around 8 to 2–3 m2 g–1, while the nickel crystal
lite diameter (determined by XRD) increased from around 20 to 35–55 nm [106]. 
This leads to a loss of catalyst activity (measured at 250 °C) by nearly a factor of 20 
within one year. As the nickel surface (determined by H

2
 chemisorption) decreased 

in the same time by a factor of three to four, it means that the surface specific activity 
of the catalyst decreased by a factor of five to six which supports the conclusion that 
methanation is strongly structure sensitive [106].

Meanwhile, the catalyst was slightly modified to further improve the temperature 
stability and resistance against carbon deposition [107]. Figure 4.15b from [108] 
shows results from pilot experiments from 2010. The modified catalyst keeps its 
activity for more than 1000 h with only negligible deactivation and without showing 
signs of carbon deposition (amorphous carbon Cβ or “gum”). The characterization
of  the catalyst indicated that, within 2000 h, the BET area decreased from 45 to 
22 m2 g–1 and nickel crystallite size (determined by XRD) increased from 15.5 to 22 nm. 
The normalized nickel surface (measured by sulfur adsorption) decreased to 29% 
of the fresh catalyst value; similarly the normalized activity was reduced by 69%. 
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4.14-СУРЕТ. TREMP® процесс сызбасы (Топсті қайта өңдеу кезінде метандаудың энергетикалық тиімді процесі); [48] 
алынған. Ақпарат көзі: Кописцински 2010 [48]. Эльзевир баспасының рұқсатымен шығарылды.
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4.15-суретте 1980 жылғы пилоттық эксперименттер көрсетілген [106]. 350°С бастап, сутегі мен СО 
стехиометриялық қоспасы реактор ұзындығының 10 см бойы 700°С теңдікке жетеді деп тез әрекет етеді. 
Бұл сынақтар үшін термиялық жентектеу катализатордың баяу дезактивациясының негізгі себебі ретінде 
хабарланады, ол тасымалдаушы бетінің жоғалуына алып келді (BET бойынша өлшенген) 52–ден 30-35 м2 г-1 
мәндерінен. Сонымен қатар, сутегі хемосорбциясының ауданы шамамен 8–ден 2-3 м2 г-1-ге дейін азайды, ал 
никель кристалының диаметрі (рентгенографияның мәліметтері бойынша) шамамен 20-дан 35-55 нм-ге дейін 
ұлғайды. Бұл катализатордың (250°С өлшенген) белсенділігінің бір жыл ішінде шамамен 20 есе жоғалуына 
әкеледі. Сонымен бірге никельдің беті (H2 хемосорбциясымен анықталатын) үш-төрт есе азаятындықтан, бұл 
катализатордың меншікті беттік белсенділігі бес-алты есе азайғанын білдіреді, бұл метандау өте құрылымдық-
сезімтал процесс болып табылады деген тұжырымды растайды [106].

Сонымен қатар, катализатор температуралық тұрақтылық пен көміртегі шөгіндісіне төзімділікті одан 
әрі арттыру үшін сәл модификацияланған болатын [107]. 4.15 ә-суретте [108] 2010 жылғы пилоттық 
эксперименттердің нәтижелері көрсетілген. Модификацияланған катализатор аз ғана дезактивациямен және 
көміртектің (аморфты көміртегі Cβ немесе шайыр) түзілу белгілерінсіз 1000 сағаттан астам уақыт бойы өз 
белсенділігін сақтайды. Катализатордың сипаттамасы 2000 сағат ішінде BET ауданы 45-тен 22 м2 г-1-ге дейін 
азайды, ал никель кристаллдарының мөлшері (рентгенограмма бойынша анықталған) 15,5-тен 22 нм-ге дейін 
ұлғайды. Никельдің қалыпқа келтірілген беті (күкірттің адсорбциясы бойынша өлшенген) жаңа катализатор 
құнынан 29%-ға дейін төмендеді; осыған ұқсас қалыпқа келтірілген белсенділік 69%-ға төмендеді.

Термиялық жентектеу катализатордың дезактивациясына себеп болғаны туралы тағы да қорытынды 
жасалады, бірақ ол соншалықты баяу болды, өнеркәсіптік эксплуатация екі жылдан астам уақыт бойы 
мүмкін болар еді [108]. Себебі 4.15 ә-суретте көрініп тұр: белсенділіктің айтарлықтай жоғалуына қарамастан, 
температура профилі іс жүзінде өзгермейді, бұл реактордың өнімділігі таңдалған жұмыс жағдайларында 
катализатордың белсенділігіне емес, негізінен жылулық массатасымалдауына байланысты деп қорытынды 
жасауға мүмкіндік береді
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It is concluded again that thermal sintering was the cause of catalyst deactivation, 
but that it proceeded so slowly that industrial operation would be possible for more 
than two years [108]. The reason is visible in Figure 4.15b: despite the significant 
loss of activity, the temperature profile hardly changes, which allows the conclusion 
that the reactor performance depends mainly on heat and mass transfer and not on 
catalyst activity under the chosen operating conditions.
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FIGURE 4.15 Temperature profiles from TREMP® pilot scale experiments with H
2
/CO = 3 

at 28/30 barg. (a) Data from 1980 [106]. (b) Data from 2010 [108]. Source: Nguyen 2013 
[108]. Reproduced with permission of Elsevier.
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4.15-СУРЕТ. TREMP® H/CO = 3 пилоттық эксперименттерден жасалған температуралық профильдер 28/30 бар таза. 
(а) 1980 жылғы деректер [106]. (б)2010 жылғы деректер [108]. Ақпарат көзі: Нгуен 2013 [108]. Эльзевир баспасының 
рұқсатымен шығарылды.
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Қытайда «таза» көмір технологияларының өсіп келе жатқанына байланысты соңғы бірнеше жылда КЖТ-да 
көмірді (немесе кокс газы) қайта өңдеу бойынша үш қондырғы Ухайда (Ішкі Монғолия), Цинхуа (Синьцзян 
өңірі) және Кешикетенге (Ішкі Монғолия) пайдалануға енгізілді. Аталған қондырғылардан алғашқы екеуі 
TREMP процесіне негізделген. Үшінші («Datang Kequi» жобасы) «Johnson Matthey plc» еншілес компаниясы 
«Davy Process Technology» компаниясымен тұрғызылады.

4.2.1.3 VESTA. «Lurgi» процессінде бірінші реактордағы температураны бақылау үшін рециркуляцияның 
салыстырмалы жоғары жылдамдығын пайдалануды ұйғарса, ал «Haldor Topsoe» температураға төзімді 
катализатордың көмегімен рециркуляция жылдамдығын төмендетті, «Foster Wheeler» және «Clariant» 
(катализаторды жеткізуші) өзінің «VESTA» процессіне рециркуляциясыз басқа концепцияны әзірледі [97]. 
Олар тек метандағаннан кейін СО2 бөліп беруді ұсынады, сондықтан оны адиабатикалық метандаудың барлық 
сатыларында температураның көтерілуін тежейтін балласты газ ретінде пайдаланады. Сонымен қатар, бу жылу 
балласты газ түрінде қосылады, ол сондай-ақ кокс түзілуін басады. Тұжырымдама су газын конверсиялаудың 
жоғары температуралы реакторы және үзік салқындатқышпен, бірақ рециркуляциялық салқындатусыз жүйелі 
түрде қосылған үш реактор жүретін күкіртті жою кезеңін көздейді. Метандау реакторларының әрқайсысы 
үшін буды қосу шығудағы температура 550°C болатындай етіп жобаланған, бұл бір жағынан будың лайықты 
параметрлерін, бірақ оңайлатылған конструкцияны және екінші жағынан CAPEX төмендеуін алуға мүмкіндік 
береді [97].

4.2.1.4 GoBiGas. «GoBiGas» жобасы осы кітапта ұсынылғанына қарамастан (6-тарауды қараңыз) СТГ жобасы 
үшін ең үлкен биомассасы ретінде қазіргі уақытта метандау секциясының құрылысы талқыланатын болады, 
себебі ол биомассаның ерекше шекаралық жағдайларына байланысты TREMP стандартты сзбыасынан 
ерекшеленеді. Станция әлі де пайдалануда екенін атап өткен жөн (толық пайдалану 2014 жылдың соңында 
тіркелген [110], бірақ егжей-тегжейі әлі белгісіз); сондықтан мұнда нақты нәтижелер емес, тек дизайн 
талқыланады.

TREMP бастапқы сызбасымен салыстырғанда қондырғы конструкциясының өзгеруінің негізгі себебі 
Rectisol® скрубберлері және ұқсас қондырғылар СТГ қондырғыларына арналған биомассаға қатысты 
коммерциялық тұрғыдан жансыз болып табылады, өйткені соңғылары өз табиғаты бойынша биомассасы 
шикізатының жеткілікті мөлшерін алуда логистикалық проблемалар салдарынан (шекарада 200 МВт-қа 
дейін ішкі бөлігінде 10-50 МВт) малдар (шекарада 200 МВт-қа дейін). Демек, қос жалған сұйытылған қабаты 
бар орнатылған аллотермиялық газификатордың генераторлық газында болатын тиофен мен этилен оларды 
түрлендірусіз оңай жойылуы мүмкін емес. «GoBiGas» қондырғысында Молибден сульфидінің негізінде 
каталитикалық реактор орнатылған (олефиндерді сутектендіру деп аталатын), одан кейін H2S жою үшін амин 
скруббері қажет. Осылайша, тиофен мен этилен бөліктері өзгереді, ал CO2 жартысы және бүкіл H2S жойылады.

Процесс барысында жылжуы бар реакторда сутегі мен көміртегі оксидінің арақатынасы CO2 құрамын 
арттыра отырып, қайтадан реттеледі; осы кітаптың 6-тарауының 6.5-суретіне қараңыз, онда орнатудың 
блок-сызбасы көрсетілген. CO2 келесі пре-метанаторда температураның жоғарылауын басуға көмектеседі, 
мұнда CO негізгі бөлігі түрлендіріледі және тепе-теңдікке 455°C температурада жетеді [107]. CO2 
келесі CO2 скрубберінде толығымен жойылады, қалған сутегі, метан және көміртегінің монооксиді үзік 
салқындатқышы бар қозғалмайтын қабаты бар үш адиабаттық реакторлардан серияға жіберіледі. Өндірілген 
су конденсацияланғаннан кейін триммингтің соңғы реакторы қалған CO2-ді газ желісінің спецификациясына 
қол жеткізу үшін метанның қажетті жоғары мөлшерін қамтамасыз ету үшін метанға айналдырады. Алдын ала 
метанаторда балласты газ ретінде CO2 пайдалану жоғары температураларда көміртектің шөгуін шақырғанға 
дейін этиленнің қалдық құрамын гидраттауға ықпал ету үшін реакция температурасын шектеуге көмектеседі. 
Осылайша, будың әдеттегі жоғары параметрлері үзік салқындату секцияларында қол жеткізе алмайды, алайда, 
жылу регенерациясын қажет ететін бірнеше тазалау секциялары бар шағын қондырғыда маңызды болуы 
мүмкін.

4.2.2 Салқындатылатын реакторлар

Жоғарыда талқыланғандай, каталитикалық реакторларды салқындату іріктелгіштікке оң әсер ету және 
катализатордың дезактивациясын болдырмау немесе кем дегенде шектеу үшін термодинамикалық тепе-теңдік 
арқылы (су газының метандау және конверсиясы сияқты экзотермиялық реакциялар жағдайында) шектеулерді 
еңсеруге көмектесе алады. Қажетті температура деңгейіне байланысты әр түрлі салқындату ортасы таңдалуы 



107

мүмкін. Реактор ішіндегі бу өндірісі әлеуетті жұмыс температураларының (қысымның деңгейімен байланысты) 
салыстырмалы кең ауқымына ие болса, термомайлы пайдалану максимум 350-400°C диапазонымен шектелген; 
соңғысы термомаселдің термиялық тозуына байланысты. Жоғары температураларда ерітілген тұз сияқты 
салқындатқыш ортаны ескеру керек. Газбен салқындату өте экзотермиялық реакторларда газдың көлемдік 
жылу сыйымдылығының төмендігінен және газ жағында жылу берудің төмен коэффициентінен туындаған 
ағынның қажетті жоғары көлемдік жылдамдықтарынан және жылу алмастырғыш облыстарынан, тиісінше 
қолданылмайды. Реакторлардың типтеріне келетін болсақ, қозғалмайтын қабаты бар салқындатылатын 
реакторларды және катализатордың қозғалатын бөлшектері бар көп фазалы реакторларды ажырату керек.

4.2.2.1 Қозғалмайтын қабаты бар салқындатылатын реакторлар. Қозғалмайтын қабаты бар метандау 
реакторларын салқындатуға: (I) катализатор бөлшектерінің кездейсоқ қабатына салқындатқыш катушкаларды 
немесе түтіктерді енгізу жолымен; (II) катализатор ішіндегі катализаторды және қабық жағында салқындатқыш 
ортаны ұстау арқылы; немесе (III) катализатор бетіне екінші жағынан салқындатылатын жабынды жағу арқылы 
қол жеткізіледі.

Мысалы, «Linde» изотермиялық реакторының концепциясы [111] (4.16-суретті қараңыз) немесе Штутгарт 
қ. «etogas GmbH» жаңа концепциясы қабықтың екінші жағындағы катализаторы бар реактор үлгілері 
болып табылады [112]. Электрқоректендіру және газбен жабдықтау жүйелерінде қолдану үшін ұсынылатын 
метандау реакторларында салқындатқыш ортаның ағыны бар қуыс құрылымдалған пластиналар қысымдағы 
ыдыстарға салынады, бұл күрделі шығындардың төмендеуіне әкеледі. Реактордың бұл типіндегі міндет газ 
ағынын реактордың көлденең қимасы бойынша біркелкі бөлуді қалаулы жолдар құрылмайтындай және жылу 
берудің барлық ауданын тиімді пайдаланатындай етіп қамтамасыз ету болып табылады. Сондықтан реакторды 
катализатор бөлшектерімен әрбір толтыру кезінде катализатор бөлшектерінің оңтайлы орауын тексеру қажет. 
Жылу алмасу аймақтары арасындағы бірнеше сантиметрде қашықтық екі аймақ арасындағы катализатордың 
қабатындағы айтарлықтай ыстық нүктелерге әкелуі мүмкін болғандықтан, жылу алмасу катушкалары/
пластиналар арасындағы кеңістік салыстырмалы түрде тар болып табылады, бұл бөлшектердің тығыздалуына 
ықпал етпейді.

Салқындатылатын құбырлар ішіндегі катализатор. Бүгінгі күні қозғалмайтын салқындатылған 
қабаты бар реакторлардың ең көп таралған түрі көп құбыр реакторлары болып табылады, онда катализатор 
құбырларда толтырылады, ал салқындатқыш орта қабық жағында болады. Мұндай реакторлар ішінара тотығу 
реакцияларында (мысалы, малеинді немесе фталь ангидрид) немесе Фишер-Тропш процестерінде (мысалы, 
«Shell» компаниясының орташа дистиллятының синтезі) пайдаланылады және катализатор толтырылған бірнеше 
ондаған мың параллель құбырларды қамтуы мүмкін. Мұндай реакторлардағы катализаторды ауыстыру оңай 
емес, өйткені барлық құбырлардағы қысымның бірдей ауытқуын қамтамасыз ету қажет. Келесі артықшылықтар 
басым: масштабталу, жылу берудің үлкен аудандары және келесі жылу беру саласының қабатына дейін қабатқа 
көшірудің салыстырмалы қысқа қашықтықтары. Демек, модельдеу, қысым ауытқуын оңтайландыру және 
катализатордың кездейсоқ қабаттарын катализатордың құрылымдық тасымалдағыштарымен ауыстыратын 
катализатордың барлық жалпы формаларына арналған жылу беру корреляцияларын қамтитын көптеген 
ғылыми әдебиеттер бар [115–123].
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4.16-СУРЕТ. «Linde» реакторының изотермиялық қозғалмайтын қабаты бар концепциясы [111]. Ақпарат көзі: Ломюллер, 
1977 [111]. Эльзевир баспасының рұқсатымен шығарылды.

СТГ үшін метандау процесінде реактордың бұл концепциясы әлі күнге дейін газ өндіру үшін «Werlte» 
пилоттық қондырғысында (осы кітапта 7-тарауды қараңыз) және политроптық жылжымайтын қабатта 
метандау кезінде ([88] және осы кітапта 11-тарауды қараңыз) «ZSW/etogas» қолданылды. Сонымен қатар, егер 
де жылу аз болса да, суыту қолданылса да, экзотермиялықтың салдарынан жылу азаюын болдырмау қиынға 
соғады. Бұл 4.17-суретте көрсетілген, онда қозғалмайтын қабаты бар метандау реакторына арналған бір 
өлшемді жалғангомогенді модельдің максималды температурасы суыту температурасы мен құбыр диаметрінің 
функциясы ретінде көрсетілген. Тұрақты жұмыс тек 300-350°C төмен (шығу жеткіліксіз) және 700°C жоғары 
(онда термодинамикалық тепе-теңдікке қол жеткізіледі) температурада ғана мүмкін екенін көруге болады.

Политропты қозғалмайтын қабатта метандау жағдайында бұл көмірсутектерді айырбастауға көмектесетін 
реакторға кіруде жоғары температуралы мән жасау үшін қолданылады. Онда температураның жоғарылауы 
аллотермиялық биомассаны газдандырудан берілетін генераторлық газдың бөлігі болып табылатын балласты 
газдармен (бумен, метанмен, көмірқышқыл газымен) шамамен 500°C-қа дейін шектеледі.
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Catalyst Inside Cooled Tubes By far the most common type of cooled fixed bed 
reactors are multi‐tubular reactors, where the catalyst is filled into the tubes while the 
cooling medium is on the shell side. Such reactors are used in partial oxidation 
reactions (e.g., maleic or phthalic anhydride) or Fischer–Tropsch processes (e.g., 
Shell’s middle distillate synthesis) and can comprise several tens of thousands of 
parallel tubes filled with catalyst. Although catalyst change is not simple in such reac
tors, as an equal pressure drop in all tubes has to be ensured to avoid preferential path
ways, the advantages such as scalability, large heat transfer areas, and relatively short 
transport distances within the bed to the next heat transfer area prevail. In consequence, 
a wealth of scientific literature exists that covers heat transfer correlations for all 
common catalyst shapes, modeling, optimization of the pressure drop, and the 
replacement of random catalyst beds by structured catalyst supports [115–123].

In the methanation for SNG, this reactor concept has so far been applied by ZSW/
etogas in the Werlte power to gas pilot plant (see Chapter 7 in this book) and by poly
tropic fixed bed methanation (see [88] and Chapter 11 in this book). Recent modeling 
studies [91, 122] and experimental results [123] show that, in fixed bed methanation 
reactors, thermal run‐away is difficult to avoid due to the exothermicity, even if 
cooling is applied. This is shown in Figure 4.17 where the maximum temperature 
predicted by a one‐dimensional pseudo‐homogeneous model for a cooled fixed bed 
methanation reactor is plotted as a function of cooling temperature and tube diam
eter. One can see that stable operation is possible only below 300–350 °C (where 
yield is unsufficient) and above around 700 °C (where is thermodynamic equilibrium 
is reached).

In case of polytropic fixed bed methanation, this is used to create a high tempera
ture spot at the reactor inlet that helps to convert hydrocarbons. There, the temperature 
increase is limited to around 500 °C by the ballast gases (steam, methane, carbon 
dioxide) which are part of the fed producer gas from allothermal biomass gasification. 
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FIGURE 4.17 Maximum temperature predicted by a one‐dimensional pseudo‐homogeneous 
model for a cooled fixed bed methanation. Source: Schlereth 2014 [122]. Reproduced with 
permission of Elsevier.
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4.17-СУРЕТ. Салқындатылған қозғалмайтын қабатпен метандау үшін бір өлшемді жалғангомогенді модельдің көмегімен 
болжанған максималды температура. Ақпарат көзі: Шлерет 2014 [122]. Эльзевир баспасының рұқсатымен шығарылды.
Осылайша, катализаторды термиялық пісірумен дезактивациялау шектелген. Газ тазалау секцияларын 
жеңілдету үшін негізінен олефиндердің, гудрондардың және күкірт бөлшектерінің құрамына байланысты 
катализатордың баяу дезактивациясына жол беріледі.

Шикізатты бірнеше рет беру. Энергияны газға түрлендіру үшін пайдаланылатын CO2 метандау үшін 
реакторларда (осы кітапта 7-тарауды қараңыз), кезең-кезеңмен салқындатудан басқа, сондай-ақ ыстық нүктедегі 
температураның жоғарылауын шектеу үшін шикізатты бірнеше рет бүрку қолданылады. Дегенмен, модельдеуді 
зерттеуде шикізатты бөлу мұқият оңтайландырылуы тиіс екенін көрсетті. Олар CO2 стехиометриялық 
метандауге арналған реакторды модельдеді, онда сутегі кіре берісте беріледі, ал CO2 берудің бірнеше нүктелері 
бойынша бөлінеді. CH4 тым төмен болғанда CO2 тым жоғары қосу температураның аяқталуын тудырды. Демек, 
CO2 қосу кіруде алынған СН4 мазмұны тиімді баллансты газға қызмет ету және температураның жоғарылауын 
ұстап тұру үшін жеткілікті жоғары болатындай етіп жүзеге асырылуы тиіс. Жұмыс барысында Н2 ағынына CO2 
үздіксіз қосылған мембраналық реактор үлгілендірілді және бұл ретте изотермиялық жағдайларға, егер жұмыс 
шарттары CO2 жинақталуы (және демек экзотермиялық әлеует) реактордың басында бақылаудағы болса, қол 
жеткізілуі мүмкін екені анықталды.

Құрылымдық катализаторларды қолдану. Шикізатты бірнеше рет беруден басқа, сондай-ақ катализатордың 
құрылымдалған тасымалдағыштарын қолдану арқылы метандау реакторларында жылудың радиалды 
тасымалдануын жақсарту зерттеледі (4.18-суретті қараңыз). Катализатордың тіректері ретінде суыту 
қабырғасына сұйықтық ағынын бағыттайды және жүйедегі жылу берілісінің негізгі кедергісі болып табылатын 
ламинарлы үлдірдің қалыңдығын азайтады. Бұл құрылымдар бір фазалы ағында катализатор бөлшектерінің 
қабатына қарағанда жылу берудің жоғары коэффициентін 30-55% және тіпті 60-100% газ сұйықтықты 
ағында да, демек, жүйенің басқа да экзотермиялық реакцияларындағы кеңістіктік-уақыттық жоғары шығуын 
көрсетеді (мысалы, Фишер – Тропш реакторын модельдеу [124]). Алайда, олар стехиометриялық метандаушы 
шикізат қоспаларын қолдану кезінде температураның секіруін болдырмауға мүмкіндік бермейді. Дегенмен, 
катализатор бөлшектерінің қозғалмайтын қабатымен салыстырғанда, салқындату температурасына қатысты 
жоғары икемділік байқалады. Катализаторды неғұрлым төмен ұстап тұру (қуыс 85%-ға жуық) және осы 
құрылымдардың ең жақсы жылу беру коэффициенті бірдей ең жоғары температура кезінде температураның 
жоғары жалпы деңгейіне (кіру және суыту температурасы) және демек, катализатордың массасына неғұрлым 
жоғары өнімділікке мүмкіндік береді. Үлкен қуыс қолданылатын конструкциялардың түрі мен санымен жақсы 
анықталатын қысымның едәуір аз түсуін тудырады. Бөлшектердің қозғалмайтын қабатымен салыстырғанда, 
әр құбырдағы қысымның тең ауытқуы катализаторды ауыстыру кезінде жеке қамтамасыз етілуі тиіс, белгілі бір 
құрылым санымен салыстырмалы түрде қарапайым алмасу ажырату уақытын қысқартуы мүмкін.



110

120 METHANATION FOR SYNTHETIC NATURAL GAS

This way, catalyst deactivation by thermal sintering is limited. Rather, to simplify the 
gas cleaning sections, slow catalyst deactivation is accepted which is mainly a function 
of the content of olefins, tars, and sulfur species.

Multiple Feed Injection In the CO
2
 methanation reactors used for power to gas 

applications (see Chapter 7 in this book), besides staged cooling, also multiple feed 
injection is applied to limit the temperature rise in the hot spot. Still, [91] showed in 
their modeling study that the feed distribution has to be optimized carefully. They 
simulated a reactor for stoichiometric CO

2
 methanation where the hydrogen is fed at 

the inlet and the CO
2
 is distributed over several injection points. Too high CO

2
 

addition at too low CH
4
 content caused temperature run‐away. Therefore the addition 

of the CO
2
 has to be realized such that the CH

4
 content produced already upstream is 

high enough to serve as an efficient ballast gas and to dampen the temperature 
increase. Reference [122] modeled a membrane reactor with continuous addition of 
CO

2
 to the H

2
 flow and found that, by this, nearly isothermal conditions can be 

achieved if the operation conditions are chosen such that accumulation of CO
2
 (and 

thus the exothermal potential) at the reactor beginning is controlled.

Applying Structured Catalyst Supports Besides multiple feed injections, also 
improvement of radial heat transport in methanation reactors by applying structured 
catalyst supports is investigated. Reference [91] studied in a pseudo‐homogeneous 
one‐dimensional model the application of so‐called closed channel cross‐flow struc
tures (see Figure 4.18) as catalyst supports which direct the fluid flow against the 
cooling wall and minimize the thickness of the laminar film which is the main heat 
transfer resistance in the system. These structures show a 30–55% higher heat 
transfer coefficient than beds of catalyst particles in single phase flow [92] and even 
60–100% in gas–liquid flow [93] and therefore higher space–time yield in other exo
thermic reaction systems (e.g., Fischer–Tropsch reactor simulation [124]). However, 
they do not allow avoiding a temperature run‐away when stoichiometric methanation 
feed mixtures are applied. Still, compared to a fixed bed of catalyst particles, an 
increased flexibility with respect to cooling temperature is observed. The lower 

FIGURE 4.18 Closed cross‐flow structures (left), rolled metal monoliths (right).
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4.18-СУРЕТ. Көлденең ағыны бар жабық құрылымдар (сол жақта), металл илектен жасалған монолитті құрылымдар (оң 
жақта).

Катализатор тасығышы ретінде жоғары өткізгіш металл монолиттер. Көлденең ағындары бар 
құрылымдарды қолдану конвективті ағынның қабырғаға қозғалуына бағытталған, катализатордың төсегі 
ретінде металл монолиттерді пайдалану алюминийдің немесе Мыстың жоғары жылу өткізгіштігін пайдалануға 
бағытталған. Тұжырымдамалар Э.Тронкони тобымен әзірленген және эксперименталды түрде расталған [119, 
125-127]. Проблемалар реактордағы металдың қажетті салыстырмалы жоғары құрамының, металл монолиттен 
жасалған катализаторды тасымалдаушы мен реактор құбырының ішкі қабырғасының арасындағы тығыз 
байланыстан және демек, катализатордың қажетті жоғары тұрақтылығынан тұрады. Бұл топ СО және СО2 
метандау үшін катализаторды тасымалдаушы ретінде осындай металл монолиттерді пайдалануды модельдеді 
[128]. Олар 0,25 тең металдың (алюминийдің) көлемдік үлесі кезінде, бұл 200 Вт м-1К жылу берудің радиалды 
коэффициентіне әкеледі, диаметрі 10 дюйм (25-см) түтікшедегі температураның 200 к-ден төмен өсуін шектеуге 
болады.

Симуляциялық зерттеуде [128] төртбұрышты каналдары бар металл монолиттер қолданылса, Энглер-Бунте 
зерттеу институты Карлсруэ технологиялық университетінде ірі көлемді өндірісті оңайлатудан металдан жасалған 
(пайдаланылған газдарды тазалаудан белгілі) прокат монолиттерін пайдалануға ұмтылады. Модельдеуге және 
өзінің жеке эксперименттеріне негізделе отырып, олар қозғалмайтын қабаты бар салқындатылатын реакторда 
және металл монолитті реакторда шамамен төрт есе үлкен диаметрлі температураның бірдей жоғары мәніне 
қол жеткізгенін [129] айтады. Олар энергияны газға түрлендіру үшін орталықсыздандырылған қолдануға 
бағытталғандықтан (биогаз үшін де, газдандырудан алынған өндірілетін газ үшін де), бұл қажетті түтіктер 
санын азайтады, реактордың құрылымын жеңілдетеді және күрделі шығындарды қысқартады.

Пластиналы реактордың тұжырымдамасы. Ең жоғары мүмкін жылу алмасуға катализаторды артынан 
суытатын пластинаға салу арқылы қол жеткізуге болады. Осылайша, жылу берудің жалғыз механизмі 
салыстырмалы жұқа қабырғалар арқылы өткізгіштігі болып табылады және бірнеше мың Вт м2К мәні кезінде 
жылу берудің жалпы коэффициенттеріне қол жеткізуге болады [130]. Сонымен қатар, осьтік және/немесе 
көлденең бағытта төсеніш материалдардың жылу өткізгіштігі температуралық профильдерді теңестіруге 
көмектеседі. Бұл тұжырымдама автоотермиялық реформа үшін және Фишер-Тропш процесінде жақсы танымал 
және табысты қолданылады, мысалы, «Velocys Ltd.» [131], ол изотермиялық жүйені қолдауға және C5 +жоғары 
селективтілігін қолдауға көмектеседі. Ол тек бір рет метандау үшін және тек микрореактор ауқымында ғана 
қолданылды, сондықтан техникалық қолдану үшін ешқандай қорытынды жасауға болмайды [132]. Демек, 
изотермиялық реактордың басқа тұжырымдамаларымен салыстырғанда (мысалы, жалғанжағылған қабаты 
бар) осы концепцияның қандай артықшылықтары бар екені түсініксіз болып қалады, ал қымбат микроканалды 
құрылымдарда катализатордың тұрақты жабыны және катализатордың улануын болдырмау маңызды проблема 
болып табылады.

Салқындатылатын реакторлар тұжырымдамасының катализаторын дезактивациялауды басқару 
үшін мынадай артықшылығы бар: олар термиялық жентектеу жылдамдығын төмендететін тым жоғары 
температуралық шыңдарды («ыстық нүктелерді») болдырмауға мүмкіндік береді. Никель катализаторына 
ең маңызды қауіп, яғни күкірт бөлшектерімен улану метандау үшін қолайлы температуралық интервалдағы 
температураға байланысты емес; никель катализаторымен метандаудың кез келген процесі үшін күкірт 
бөлшектерінің концентрациясы кіре берістегі газды тазалау жолымен азайтылуы тиіс. Қозғалмайтын қабаты 
бар метандаудың барлық реакторларының, демек, қозғалмайтын қабаты бар салқындатылатын реакторлардың 
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маңызды кемшілігі катализатордың көміртегінің пайда болуына және кокс түзілуіне қанықпаған қосылыстармен, 
әсіресе олефиндермен осалдығы болып табылады. Соңғы зерттеулер этиннің (ацетилен, C2H2) өте төмен 
мөлшері көміртектің күшті түзілуіне және катализатордың дезактивациясына 300°C әкеледі деп көрсетті 
[59]. Құрғақ газдағы этиннің концентрациясы 0,5 об. %-ға дейін болуы мүмкін. Екі қабатты жалған жағылған 
қабатты аллотермиялық газдандырудың газ-генераторындағы, салқындатылған қозғалмайтын қабаты бар 
реакторлар алдында газды тазарту осы қанықпаған заттарды түрлендіруі немесе алып тастауы тиіс немесе 
процесс тұжырымдамасы катализатор белсенділігін үздіксіз жоғалтудың белгілі бір деңгейін қабылдауы тиіс.

4.2.2.2 Қозғалатын бөлшектері бар көп фазалы реакторлар. Осы бөлімнің кіріспесінде айтылғандай, 
реактордың үлкен көлемі бойынша жылудың шашырауы, жылу беру алаңының едәуір ұлғайтылған көлемін 
пайдалануға болатындай, жылуды жеткілікті түрде бөлуге қол жеткізудің тағы бір нұсқасы болып табылады 
және изотермиялық операцияны ескереді. Жылу көзі – катализатор бөлшектерінің орнын ауыстыру үшін ең 
жақсы нұсқа. Бөліктердің қозғалысына байланысты бұл тұжырымдама жылудың өткізгіштігі сияқты басқа 
механизмдерден асып кетуі мүмкін. Сонымен қатар, сұйықтықтағы бөлшектердің қозғалысы салқындатқыш 
беттерге жылу беруді арттырады, өйткені осы беттердегі ламинарлық пленкалар қозғалатын бөлшектер мен 
сұйықтықтарды тиімді бұзады. Техникалық жағынан екі негізгі нысан әзірленді: (i) жалғанжағылған қабатпен 
метандаудың барботирлеуші реакторлары, онда катализатордың бөлшектері жоғары ағатын әсер ететін газда 
суспендирленген және (ii) бөлшектер мен газ өлшенген инертті сұйықтық жүйенің жылу инерциясын арттыру 
үшін және жылу тасымалын жақсарту үшін пайдаланылатын инертті сұйықтық.

«Bureau of Mines» әзірлеген жалған күйдірілген қабаты бар метандау реакторы (ауд. Шахталар бюросы). 
Салқындатылған жалғанжағылған қабаты бар метандау реакторының алғашқы өңделуі 1952 жылы басталды 
[133, 134]. Бұл салыстырмалы түрде кіші диаметрлі жұқа реактор (бір дюйм; 2,5 см), қабатының қалыңдығы >1 
м болатын, ол сыртқы цилиндрде термомаслмен суытқан және Geldart А типті катализатордың бөлшектерімен 
толтырылған. Изотермиялық жағдайларға жету үшін екінші нұсқада үш шикізат берілді.

Өте кішкентай диаметрді назарға ала отырып, бөлшектердің осьтік тасымалдануы өте шектеулі болды 
деп болжауға болады, себебі көтерілетін көпіршіктер мен төмен түсетін аймақтың артынан бөлшектердің 
көтерілу аймағының (әдетте орталық) дамуын елестету қиын. Ең алдымен, реактордың мұндай жұқа түтігінде 
таңдалған пайдалану жағдайларында бітелудің пайда болуын күту керек; сондықтан бүкіл қабат бойынша 
жылуды жеткілікті осьтік тасымалдау мүмкін емес.

«Bi-Gas» жобасы. Жалған жағылған қабаты бар метандау реакторының келесі әзірлемесі «BI-Gas» жобасы 
аясында жүргізілді, оны 1963 жылы» Bituminous Coal Research Inc» компаниясы бастады (BCR, АҚШ). 
Жылуалмастырғыштың диаметрі 150 мм, қабатының биіктігі шамамен 2 м және жылуалмастырғыштың 
тиелген екі бумасы бар реактор (жылуалмастырғыштың бетінің шамамен 3 м2) 1000 сағ бойы жұмыс істеді [135-
140]. Ол бүрку нүктелерін қоректендіруі керек еді, біреуі – төменгі, ал екіншісі – бірінші және екінші будың 
арасындағы жылу алмастырғыш. Жұмыстың типтік шарттары 430-530°С температуралары, қысым 69-дан 87 
бар және 23-ден 27 кг-ға дейінгі катализаторды жүктеу болды. Жалған көру саны (яғни нақты көлемдік шығын 
мен жалған көру режимін қосу үшін бөлшектерді көтеру үшін ең аз қатынасы) 8-ден 18-ге дейін таңдалып 
алынды, оны қатты қайнайтын қабат ретінде қарастыруға болады. СО (99,3%-ға дейін) жоғары конверсиясына 
қол жеткізілгеніне қарамастан, алынған катализатор (негізгі өнімнен басқа СН4) СО2 мен этанның едәуір 
мөлшерін есепке алды, яғни ол сондай-ақ су газының конверсиясы реакциясы және этан түзілуі үшін белсенді 
болды.

Comflux процессі. Осы уақытқа дейін Германияда 1975 жылдан 1986 жылға дейін Comflux жобасы шеңберінде 
жалған жағылған қабаты бар метандаудың ең үлкен реакторлары салынды және пайдаланылды [141-147]. 
«Thyssengas GmbH» компаниясы көмірді СКГ-ға түрлендіру процесіне бағытталған, ол СКГ-ны қозғалмайтын 
қабатпен метандау тұжырымдамасына қарағанда 10%-ға арзан жеткізуге тиіс. Неғұрлым төмен шығындарға 
су газын құрамдастыра конверсиялау және метандау үшін тек бір реакторды қолдану жолымен қол жеткізілуге 
тиіс, бұл жабдыққа арналған шығындарды және күрделі шығындарды (-30%) айтарлықтай төмендетуге 
мүмкіндік береді. Олар рециркуляциялық салқындатқышпен және бу көтерілген жылу алмастырғыштың тік 
түтікшелерімен салынған қайнаған қабатты таңдап алды (4.19-сурет).

Технологиялық өңдеу Карлсруэ технологиялық университетінде Энглер-Бунте зерттеу институтының кең 
зерттеу бағдарламасына негізделген, ол катализаторды дезактивациялау, кинетика, катализаторды уатуға және 
күкірт бөлшектерінің қатысуымен метандауға төзімділігі бойынша зертханалық зерттеулер жүргізді (мысалы, 
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4.20-суреттегі изотермиялық реактор) [144–147].
Үйкелуге төзімділікке сынау (ауа мен суық сияқты, сутегі мен жылуды) үйкеліс ағынның жылдамдығының 

ұлғаюымен ұлғаятынын көрсетті және реактордың төменгі бөлігіндегі газ тарату пластинасының функциясы 
болып табылады, онда ағыстың пайда болуына жол берілмеуі тиіс. Сонымен қатар, коммерциялық никель 
катализаторлары 0,04 мас. % артық емес уатумен қолжетімді екендігі анықталды. күніне, бұл 1 мас. % шегінен 
күніне әлдеқайда төмен, бұл экономикалық шегі болып саналады. Никель-молибден (NiMo) және никель-
вольфрам (NiW) негізіндегі катализаторлар бар 140 сағ/млн H2S-ке дейін қатысу арқылы метандау бойынша 
жұмыс, металл түрінде де, сульфид түрінде де, күкірт бөлшектерінің қатысуымен метандауға жол берілетінін 
көрсетті, бірақ тепе-тең айналуға қол жеткізу үшін жоғары қысым мен өте жоғары температура (600-750°C) 
қажет.

Зертханалық масштабтағы реактордағы көп перспективалы нәтижелер негізінде, 4.20-суретті қараңыз, 
пилоттық қондырғы (диаметрі 40 см) «Didier Engineering» (Эссен, Германия) жобаланып, 1977 жылдан 1981 
жылға дейін пайдаланылды. Онда алынған нәтижелер инженерлік монтажға («Didier Engineering» тағы 
да) және Германия зерттеулер мен технологиялар министрлігінің қаржылық қолдауымен Оберхаузенде, 
«Ruhrchemie» қондырғысында қуаты 20 МВтСТГ (ішкі диаметрі 1 м) демонстрациялық қондырғыны сәтті 
пайдалануға әкелді. Коммерциялық қондырғы диаметрі шамамен 3 метр болады деп күтілуде. Кеңейту 
Германияның Эрланген университетінің суық ағынының кеңейтілген сынақтарымен расталды. 2125 сағатқа 
дейінгі ұзақ сынақтарды қоса алғанда, бірнеше сынақтардан кейін, 1980 жылдардың ортасында мұнай бағасы 
құлдыраған кезде жұмыстар тоқтатылды. Дегенмен, реактор концепциясы тіпті сутегі көміртегі оксидінің 
жеткіліксіз стехиометриялық қоспаларын бір іс жүзінде изотермиялық кезеңде өте кең жүктеме диапазоны 
(30-100%) бар және катализаторды маңызды дезактивациялаусыз құрамында метан жоғары болатын газдарға 
бу қосу жолымен немесе жоғары қысымды бағалы буды өндіру кезінде уаторлау проблемасын түрлендіруге 
мүмкіндік беретіндігін көрсетуге болады. 4.7-кестеде пилоттық және демонстрациялық блокта жүргізілген 
жүйелі эксперименттер үшін жұмыстың өлшемдері мен шарттары келтірілген.
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4.19-СУРЕТ. [143]-тен бейімделген «Thyssengas» блок-сызбасы. Ақпарат көзі: Ломмерцгейм, 1978 [143]. Эльзевир 
баспасының рұқсатымен шығарылды.
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4.20-СУРЕТ. [146]-дан бейімделген катализаторлы (үшбұрыштармен белгіленген) және катализаторсыз (дөңгелектермен 
белгіленген) (a) шкала бірлігі және (ә) осьтік температуралық профилі.

Пол Шеррер Институты. «Conflux» жобасының техникалық табысты дамуына негізделе отырып, 
Швейцариядағы Пол Шеррер институты (PSI) сүректі газдандырудан бастап СТГ-ға дейін технологиялық 
тізбекте метандау кезеңі ретінде қайнаған жалғанжағылған қабаты бар реактор түрін таңдады. Зерттеу 
барысында реактордың бұл түрі газдандыру нәтижесінде алынған газдың нақты газ құрамын түрлендіру үшін 
артықшылықтарға ие екендігі көрсетілді.

4.7-КЕСТЕ. Thyssengas пилоттық қондырғысы және демонстрациялық қондырғы үшін эксперименттік 
шарттар. Әдебиет мәліметтері [141, 143].

Пилоттық 
қондырғы

Демонстрациялық 
қондырғы

Техникалық жобалау Didier Didier

Пайдалану жылдары 1977–1981 1982–1983
Диаметр [м] 0,4 1,0
Қабат биіктігі [м] 2–4 2–4
Катализатордың көлемі [кг] 200 1000–1800
Бөлшектер диаметрі [мкм] 50–250 10–400
Температура [°C] 300–500 420–550
Қысым [бар] 20–60 20, 30, 60
Газ қоспасы
CO-дің берілуі [м3/сағ]

CO, H2, (H2O) CO, H2, (H2O)
1000, 1750, 2500

H2/CO қатынасы 2–3 2,0,  2,5,  3,0
СТГ максималды ағыны [м3/сағ] 400 3000
Қайта өңдеу/беру арақатынасы 0–2 0, 0,1, 0,3
Бу қысымы [бар] 70, 90, 120
Будың максималды 
температурасы [°C]

475 °C

Сынақ ұзақтығы [сағ] >1000 2125 дейін
Ерекшеліктері Қысыммен жұмыс істеу 

кезінде катализаторды қосу 
және жою
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Технологиялық тізбекте құрғақ биомассадан СТГ-ға дейін төмен температуралы газдандыруды қолдану 
тиімді болып табылады, өйткені газдандырудың төмен температуралары газдандыруда метанның пайда 
болуына ықпал етеді. Типтік аллотермиялық төмен температуралы газдандырудың өнімді газы метанның 10%-
ға жуығын (құрғақ затқа шаққанда) қамтиды. Газдандыру кезінде эндотермиялық бу реформингі жолымен 
көміртек оксидіне және сутегіне өзгермейтін Метан газдандыру кезеңінде қыздыру үшін шикізатты аз жағу 
қажет екенін білдіреді. Бұдан басқа, көміртегі оксидінің аз мөлшері метандау сатысында метандаудың 
экзотермиялық реакциясы арқылы өзгертілуі тиіс. Бұл, өз кезегінде, химиялық энергетикалық мазмұнның 
жоғалуын азайтады және, демек, химиялық немесе суық газдың жалпы тиімділігі, яғни газдандырылған 
жаппай сүрек ағыны LHV-ге СТГ алынған жаппай ағынының төмен жылу шығару қабілеті (LHV) арасындағы 
қарым-қатынас. Метанның аздаған түзілуімен жоғары температуралы газдандыру қолданылатын процесс 
тұжырымдамаларымен салыстырғанда суық газдың тиімділігі айтарлықтай жоғары және сүрек суы мен жылу 
берілуіне байланысты 60-70%-ға жетуі мүмкін.

Өкінішке орай, газогенераторлық газдағы метанның жоғары мөлшері әдетте этан, этен және этиннің елеулі 
концентрациясымен (аздаған пайыз) және хош иісті қосылыстардың іздерімен байланысты, олар метандау 
никель катализаторларында көміртектің қатты шөгуін тудыруы мүмкін. Осы кітаптың 4.1.3.2-бөлімінде және 
8-тарауында егжей-тегжейлі талқыланғандай, жалғанжағылған қабаты бар реактор су газын айдауға және 
метандауға арналған бір реактордың болуын қамтамасыз етіп қана қоймай, яғни метан (CH4) және этан (C2H6) 
айналдырудың бірегей қабілеті бар және көміртектің шөгуін шектеу үшін қанықпаған бөлшектерді қаныққан 
көмірсутектерге айналдыру қабіеттілігіне ие. Бұл, өз кезегінде, газды тазалауды айтарлықтай жеңілдетуге 
мүмкіндік береді, өйткені қажет емес қабатпен метандау реакторларына қарағанда, метандау алдында 
қанықпаған көмірсутектерді алып тастау немесе айналдыру қажет емес.

«Comflux» концепциясына қарағанда, рециркуляциялық компрессор орнатуды одан әрі жеңілдету үшін 
толығымен алынып тасталған. Газ тәрізді генераторлық газ әдетте H2/CO стехиометриялық қоспасы болып 
табылмайды, бірақ температураның жоғарылауын тежейтін CO2 және CH4 едәуір мөлшерін қамтиды. Сонымен 
қатар, С2-ге төмендетілген стехиометриялық қатынасы балласты газ ретінде қайтадан жұмыс істейтін 
буды қосуды талап етеді. Пайдалану шарттары C2 қосылыстарының жоғары үлесі бар генераторлық газды 
конверсиялаудың нақты міндеттеріне бейімделуі тиіс; 4.1.3.2-бөлімді қараңыз.

Тұжырымдама 4.20-суретте көрсетілген өлшемдегі зертханалық масштабтағы реакторда мұқият сыналды. 
Зертханалық жағдайларда жұмыс жағдайлары жүйелі түрде өзгеріп отырды, ал осьтік бағытта қозғалатын 
сынама алу түтігі химиялық реакциялар мен гидродинамиканың өзара әрекеттесуін жақсы түсіну және 
компьютерлік модельдерді тексеру үшін осьтік концентрация профильдерін жинауға мүмкіндік берді [148-
150]. Сонымен қатар, дала сынақтары барысында Австрияның Гюссингтегі коммерциялық газификатор сүрек 
ағынына қосылған қысымның жоғары диапазоны бар, сол өлшемдерді толық автоматтандырылған орнату 
пайдаланылды. Газ тазалау, әсіресе күкірттің тиофенді бөлшектерін жою күрделі міндет болғанымен, метандау 
өте тұрақты және сенімді, сонымен қатар жүктеменің өзгеруіне қатысты икемді болып шықты [51]. Ақырында, 
күкіртті жоюдың бірнеше жақсартуларынан кейін 1000 сағаттан астам ұзақтықта тест сәтті өткізілді [48].

Келесі кезеңде Еуропалық Одақ қаржыландыратын «Bio-SNG» жобасы (2006-2009 жж.) шеңберінде және 
швейцариялық электр энергиясын өндірушілердің елеулі қолдауымен «CTU AG» компаниясы (Винтертур, 
Швейцария) «Repotec» (Вена, Австрия) қолдауымен газды толық тазартуды, метанация кезеңін және газды 
пайдалануға дайын СТГ-ға дейін жаңғыртуды қамтитын 1МВтСТГ қуаттылығының пилоттық қондырғысын 
жасап шығарды. Бұл қондырғы Гюссингтегі газ генераторы жанында, Австрияда салынған, және PSI және TU 
Vienna қолдауымен, әсіресе процесті талдау және диагностикалау мақсатында пайдалануға енгізілді. Қондырғы 
30-дан 100%-ға дейінгі жүктеме диапазонында пайдаланылды және өзінің алатын газының 20%-ға дейін СТГ-
ға (газ сапасы h, индексі Воббе = 14,0, HHV = 10,67 кВт сағ м-3N) түрлендірілді, ол CNG-автомобилімен [48] 
далалық сынақтар үшін табысты пайдаланылды. Эксперименталды сынаулардың ең маңызды нәтижелері 
жүктеме диапазонына және сутегінің рециркуляциясына қатысты икемділік, изотермиялық жұмыс, жылдам 
іске қосу уақыты (30 минуттан аз) және этиленнің негізгі бөліктерін генераторлық бастапқы газда бағалы 
этанға түрлендіру мүмкіндігі болып табылады.

Ағымдағы зерттеулер тәжірибені шоғырландыру және кеңейту кезінде тәуекелдерді қосымша азайту үшін 
осы үдерісте білім мен тәжірибені тереңдетуге және кеңейтуге бағытталған. Жұмыс Ішкі тік компоненттері 
бар барботажды жалғанжағылғанқабаттардың гидродинамикасына, катализаторды дезактивациялауға, 
жанама реакциялардың кинетикасына, газды тазалауға және модельдеуге арналған. Бұдан басқа, реактор 
тұжырымдамасының энергия мен газда жұмыс істейтін қосымшаларда CO2-ден метан сутегін түрлендіру қабілеті 
модельдеу және зертханалық эксперименттер көмегімен көрсетілді және (динамикалық) эксперименталдық 
сынақтарда сыналатын болады.
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Сонымен қатар, gaya Француз жобасы (20-80 1МВтСТГ масштабында лигноцеллюлозды биомассадан СТГ 
алуға бағытталған) екі қабатты аллотермалды газдандыруды және жалған жағылған қабатта метандауды 
технологиялардың көп перспективалы комбинациясы ретінде қарастырады [152, 153].

Қытайдың соңғы жетістіктері. 4.2.1.2-бөлімде көрсетілгендей, Қытай, сөзсіз, «таза» көмір технологияларын 
пайдалану қажеттілігіне байланысты СТГ өндірісі үшін ең ірі және тез өсетін нарық болып табылады. 
Адиабаттық қозғалмайтын қабатта қазіргі заманғы метандауге негізделген СТГ қондырғыларына арналған 
көмір өндіруден басқа (4.2.1-бөлімді қараңыз), Сондай-ақ эксперименталды және демонстрациялық 
қондырғыларды қоса алғанда, жылжымайтын қабатта да, жалған сұйытылған қабатта да метандау бойынша 
ішкі зерттеулер жүргізіледі [109]. Зертханалық масштабта (154, 155], сонымен қатар [109] келтірілген шолуда, 
әсіресе көміртектің шөгіндісіне және Кокс түзілуіне қатысты жалған жағылған қабатпен технологияның 
артықшылықтары айтылады.

Көпіршік бағаналар. Сұйық фазаны жалған жағылған қабаты бар метандау реакторына енгізу бірнеше 
артықшылыққа ие. Тығыздықтың жоғары болуына байланысты сұйық фаза күшті жылу балласты орта ретінде 
әрекет етеді, ол кез келген жергілікті жоғары температураның пайда болуын тиімді демпфирлейді және 
реакторды «тұтану» температурасынан жоғары ұстап тұру үшін жылу резервуары ретінде қызмет ете алады, 
жиі іске қосу және тоқтату қажет болғанда, мысалы, энергияны газға түрлендіру технологияларында. Бұдан 
басқа, сұйықтыққа көтерілетін газ көпіршіктері барлық реактор бойынша жоғары жылу дисперсиясын және 
жылу алмастырғыштың батырылған беттеріне жылуды беруді арттыратын қатты араластыру құрылымдарын 
тудырады. Бұдан басқа, катализатордың бөлшектері газ сұйықтығы қоспасында суспендирлеу үшін шағын 
болуы тиіс, бөлшек ішіндегі диффузияны шектеу елеусіз болуы мүмкін.

Екінші жағынан, реактордың бұл түрі әдетте бірнеше проблемалармен байланысты. Катализатордың 
кешігуі қозғалмайтын қабаты бар реакторда және оңай 40 об % жетуі мүмкін 50-60 об. % құрайды. Газ және 
қатты заттары бар барботаждық реакторда, көпіршікті колонналарда 40 об. % болса да, салыстырмалы төмен 
мәндер жиі кездесетіндігі техникалық тұрғыдан мүмкін болады. Қатты зат өте төмен болса, катализатордың қол 
жетімді салмағы және оның реакция жылдамдығы шектеулі; алайда, газ бен сұйықтық арасындағы массалық 
алмасудың аса жоғары қатты ұсталуы кезінде шектеулі болады (4.21-суретті қараңыз), өйткені катализатордың 
бөлшектері сұйықтықпен қоршалған және газ алдымен сұйықтықта еруі тиіс, содан кейін катализатордың 
бетіне диффундирленуі тиіс. Сонымен қатар, қатты заттың жоғары мөлшері көпіршіктердің коалесценциясын 
арттыруы мүмкін. Газдың ерігіштігін арттыру үшін әдетте жоғары қысым қолданылады.

Басқа мәселе қолайлы сұйық фазаны таңдау болып табылады, ол бу қысымы өте төмен, жоғары 
термотұрақтылық және химиялық ыдырау жылдамдығы төмен, реакциялық газдар үшін ерігіштігі жоғары 
және тиісті заттармен реакцияға түспеуі және катализаторды дезактивацияламауы тиіс. Жоғары тығыздығы, 
төмен тұтқырлығы және беттік керілуі бар сұйықтықтар қолайлы болып табылады, демек, массатасымалдаудың 
жоғары жылдамдығына және сәйкесінше олар аз көпіршіктерге жол береді [156]. Бұдан басқа, Фишер-Тропш 
реакторлары сияқты газ-сұйықтық типтік жүйелері үшін реагенттер мен өнімдердің ішкі рециркуляциясының 
сызбалары тән және соның салдарынан, неғұрлым төмен селективтілік.

«Chem System Inc.» (АҚШ) 1970-ші жылдардың соңында көмірді газдандырғышта алынған синтез-
газды конверсиялау үшін каталитикалық көпіршікті колоннасы бар реакторды (метандаудың сұйық фазалық 
реакторы; LPM) әзірледі [158, 159]. Алынған газ, негізінен метан және көміртегі диоксиді көміртек пен көміртегі 
оксидінің кейбір санымен сұйық фазаның сепараторынан бөлініп, талданды; сұйықтық ретінде минералды май 
қолданылды. 1981 жылға дейін зертханалық және пилоттық эксперименттер жүргізілді, 4.8-кестені қараңыз. 
Соңғы уақытта каталитикалық көпіршікті колонналарды қолдану газды қолдану үшін энергетикада CO2 
метандау үшін, ең алдымен жылуды тиімді басқару нұсқаларына байланысты қарастырылды, бұл динамикалық 
өзгеруде және ішінара жүктемемен жұмыс істегенде артықшылық болып табылады.
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reach 40 vol% in a bubbling fluidized gas–solid reactor, in bubble columns often 
relative low values are found, although 40 vol% would be technically possible. At 
very low solid hold‐ups, the available catalyst mass and its intrinsic reaction rate are 
limiting; however at higher solid hold‐ups, the gas–liquid mass transfer becomes lim
iting (see Figure 4.21), because the catalyst particles are surrounded by liquid and the 
gas first has to dissolve in the liquid and then diffuse to the catalyst surface. Further, 
high solid contents may increase bubble coalescence. To increase gas solubility, usu
ally high pressures are applied.

Another challenge is the choice of a proper liquid phase which should have a very 
low vapor pressure, a high thermal stability and low chemical degradation rates, high 
solubility for the reaction gases and should not react with the involved species nor 
deactivate the catalyst. Liquids with high density, low viscosities and surface tension 
are favorable as they allow for smaller bubbles and therefore higher mass transfer 
rates [156]. Further, for typical gas–liquid–solid systems such as Fischer–Tropsch 
reactors, internal recirculation patterns of reactants and products, and in consequence, 
lower selectivities are reported.

Chem System Inc. (USA) developed in the late 1970s a catalytic bubble column 
reactor (so‐called liquid phase methanation reactor; LPM) to convert syngas pro
duced in a coal gasifier to SNG [158, 159]. The produced gas, mainly methane and 
carbon dioxide with some unconverted hydrogen and carbon monoxide, was sepa
rated in a liquid phase separator and analyzed; as liquid, mineral oil was used. Until 
1981, laboratory and pilot scale experiments were conducted, see Table 4.8. Recently, 
applying catalytic bubble columns was considered for CO

2
 methanation in power 

to gas applications, mainly because of the options for efficient heat management, 
which is of advantage at dynamically changing and part‐load operation [157]. 

Қатты заттардың жоғары 
құрамы

Қатты заттардың төмен құрамы
Ішкі реакция жылдамдығы 

жылдамдықты анықтайтын кезең

Газ / сұйықтық массата-
сымалдауы жылдамдықты 
анықтау кезеңі болып 
табылады
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FIGURE  4.21 Influence of catalyst concentration on conversion in a gas–liquid–solid 
reactor for CO

2
 methanation (20 bar, 310–320 °C, particle diameter ≤ 100 μm) for power to gas

application [157]. Source: Götz M. Recent Developments in Three Phase Methanation. Presentation 
at the 2nd Nuremberg Workshop Methanation and Second Generation Fuels. June 2014, Nuremberg/
Germany.
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4.21-СУРЕТ. Катализатор концентрациясының газды сұйықтыққа және СО2 (20 бар, 310-320°C, бөлшектердің диаметрі 
≤ 100 мкм) метандау үшін қатты затқа түрлендіру реакторында түрлендіруге әсері [157]. Дереккөз: Гетц М. үшфазалы 
метанизациядағы соңғы оқиғалар. 2-Нюрнберг семинарындағы Презентация. Метандау және екінші буынды отын. 
Маусым 2014, Нюрнберг, Германия.

4.8-КЕСТЕ. Метандаудың сұйық фазалы реакторлары және жұмыс жағдайлары [158-161].

Зертханалық 
қондырғы PDU Пилоттық 

қондырғы
Реактордың диаметрі, см 2,0 9,2 61,0
Реактордың биіктігі, м 1,2 2,1 4,5
Газдың бөлінуі, м3N/сағ 0,85 42,5 425–1534
Катализатор қабатының 
биіктігі, м 0,3–0,9 0,61–1,8

Катализатордың салмағы, кг 390–1000
Қысым, бар 20,7–69,0 34–52
Температура, °C 260–380 315–360
H2/CO 1–10 2,2–9,5
Катализатор өлшемі, мм 0,79–4,76

Қазіргі уақытқа дейін 5-20 бар қысымда және 230-нан 320°C-қа дейінгі температурада 25 және 55 мм 
реакторларымен зертханалық эксперименттер жүргізілді [156, 157].

4.2.3 Метандау реакторының концепцияларын салыстыру

4.9-кестеде метандау реакторының әртүрлі тұжырымдамалары химиялық реакцияларды құрастыруды, 
жылу мен шығындарды интеграциялауды/рекуперациялауды көрсететін бірқатар аспектілер бойынша 
салыстырылады. Салыстыру реактордың ең жақсы тұжырымдамасын анықтауға үміткер емес; бұл әрқашан 
шикізат, газдандырудың және газ тазартудың қолданылатын технологиялары, коммуналдық қызметтер мен 
тауарлардың болуы мен бағасы, жеткізушілердің тәжірибесі мен кестеде көрсетілген әр түрлі аспектілердің 
салмағына байланысты болады. Демек, әрдайым мұқият жобалау қажет болады, ол үшін салыстыру бастапқы 
нүкте болуы мүмкін.

Реактордың қарапайымдылығы реакторды дайындау күрделілігімен (яғни қажетті күрделі шығындармен) 
ғана емес, сондай-ақ реакторды кеңейту кезіндегі проблемалармен де байланысты.

Қажетті блоктардың саны (және, демек, реакторларға, компрессорларға және жылу алмастырғыштарға 
арналған күрделі шығындар) толық конверсияға бір реактормен қол жеткізуге болатын жағдайларда төмен 
болады және үзік салқындатқыш және оның рециркуляциясы бар реакторлар сериясы қолданылатын кезде 
жоғары болады.
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Салқындату температурасының деңгейі метандау реакторынан алынуы тиіс реакция жылуының сапасын 
бағалау үшін маңызды параметр болып табылады. Будың параметрлері туралы шешім осыған байланысты, 
демек, станцияда қол жеткізуге болатын электр энергиясын өндіру туралы, демек, пайдалану шығындары мен 
табысы туралы шешім болмақ.

Реактор тұжырымдамасының икемділігі ішінара жүктеме кезіндегі икемділік, динамикалық іске қосу/
тоқтату және сутектің икемді және динамикалық қосылуы сияқты бірнеше аспектілерге жатады. Бұл 
аспектілердің барлығы жоғары өнімділігі бар СТГ үшін стационарлық көмір қондырғылары үшін маңызды 
емес, бірақ газға электр энергиясын беру қосымшаларында немесе газификаторлар тұрақты жұмыс 
істейтін полигенерация тұжырымдамаларында метанация қондырғылары үшін өте маңызды, бірақ олардың 
генераторлық газы электр энергиясы үшін де (сондай-ақ жылу бөлу үшін де) немесе СТГ өндірісі үшін де 
икемді пайдаланылуы мүмкін.

4.9-КЕСТЕ. Метандау реакторының түрлі концепцияларын салыстыру.
Метандау процесінің неме-
се өнім берушінің/өнерта-
пқыштың атауы

«Lurgi» «TREMP» (HT A/S),
DPT

«Vestas» (Foster 
Wheeler/Clariant)

Реактор түрі Үзік және ре-
циркуляциялық 
салқындатыла-
тын адиабаттық 
қозғалмайтын 
қабаттардың 
сериясы

Үзік және рецирку-
ляциялық салқында-
тылатын адиабаттық 
қозғалмайтын қабат-
тардың сериясы

Үзік және ре-
циркуляциялық 
салқындатыла-
тын адиабаттық 
қозғалмайтын 
қабаттардың се-
риясы

Ерекшеліктері Катализатордың жоға-
ры тұрақтылығы, 
рециркуляция жылдам-
дығы төмен

CO2 балласты газ 
ретінде пайда-
лану

Реактордың қарапайым-
дылығы

+ + +

Бірліктердің төмен саны  − − −
Жоғары салқындату темпе-
ратурасы

+ ++ +

Икемділік о о о
Олефиндерді қосу мүм-
кіндігі

− − −

Жеткілікті массатасыалдау + + +

Жақсы жылу беру н.п. н.п. н.п.
Катализатор үшін төмен 
қиындық деңгейі

о - о

Аяқталу (техникалық дай-
ындық)

9 9 7-8

Коммерциялық зауыттар 
(TR9 деңгейі), пилоттық 
және демонстрациялық 
қондырғылар (TR 7-8 дең-
гейі)

Ұлы жазықтар, 
АҚШ, 1984
(> 1 ГВтСТГ)

Қытайда бірнеше, 
2013/2014 > 1 ГВтСТГ),
«GoBiGas»,
Швеция, 2014
(20 ГВтСТГ)

Нанкин, Қытай, 
2013/2014

++ жеткілікті мөлшерде ұсынылған; + ұсынылған; о, аз мөлшерде ұсынылған; - ұсынылмаған − - жалпы ұсынылмаған; н. 
с., қолданылмайды.

Мұндай жағдайда олефиндерді қосу мүмкіндігі газдандырудан генераторлық газ құрамында олефиндер 
(этилен, ацетилен) бар, ал қондырғының өнімділігі мен экономикалық көрсеткіштер жоғары қысымда төмен 
температуралы скрубберлерді пайдалануға мүмкіндік бермесе қолайлы болып табылады. Мұндай жағдайларда 
метандау қондырғысы қанықпаған көмірсутектерді өңдей алатын газды тазалау және баптау кезеңдері 
айтарлықтай жеңілдетіледі.



118

Жеткілікті массатасымалдау және жақсы жылу беру қажетті массатасымалдаумен жылу беру алаңымен 
анықталатын реактордың мөлшері үшін көрсеткіштер болып табылады, ал катализатордың белсенділігі әдетте 
шектелмейді. 

Реактор тұжырымдамасының аяқталу дәрежесі техникалық дайындық деңгейі (TRL) түрінде көрсетіледі. 
NASA әзірлеген бұл концепцияны АҚШ Энергетика министрлігі сияқты көптеген қаржыландыратын ұйымдар 
қолданады. TRL 1 процесс идея сатысында екенін білдіреді, ал, TRL 9 өнеркәсіптік масштабтағы зауыт 
салынған дегенді білдіреді. Зерттеуден бастап (TRL 1-ден TRL 4-ке дейін, модельдік заттармен зертханалық 
эксперименттер), әзірлеу зертханалық масштабтағы нақты шикізатпен (TRL 5), модельдік қосылыстары бар 
пилоттық қондырғылармен немесе нақты шикізатпен (TRL 6 немесе TRL 7 тиісінше) және демонстрациялық 
зауыттарда (TRL 8) ұзақ мерзімді сынақтармен жалғасады. Кестенің төменде коммерциялық қондырғылардың 
немесе тәжірибелік-көрсету қондырғыларының мысалдары және пайдалануға берілген жылы келтірілген.
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4.3. МЕТАНИЗАЦИЯ РЕАКТОРЛАРЫН МОДЕЛЬДЕУ ЖӘНЕ ЖАСАУ

Белгілі бір технологиялық тізбектер үшін химиялық реакторларды әзірлеу кезінде химиялық реакторды 
моделдеуді бірінші компонент - эксперименттік жұмысты толықтыратын маңызды және пайдалы екінші 
компонент ретінде қарастыруға болады. Тек шын мәнінде, яғни пилоттық масштабтағы (ұзақ) эксперименттік 
науқандарда ғана реактордың өнімділігін, сондай-ақ процестің техникалық және экономикалық жүзеге 
асырылуын дәлелдеуге және көрсетуге болады. Модельдеуді синергетикалық пайдалану эксперименталды 
жұмыспен бірге жақсарады, сол арқылы реактор мен процесті әзірлеуді жылдамдатады және масштабты 
ұлғайту кезінде тәуекелдерді шектейді. Модельде іске асырылатын егжей-тегжейлі деңгейі, осылайша, 
модельдеу нәтижелері арқылы қолдау болуы мүмкін тұжырымдар немесе болжамдарға байланысты.

Бастапқы зертханалық нәтижелер негізінде немесе қажет болған жағдайда, тіпті термодинамикалық 
тепе-теңдік туралы болжаммен де гидродинамика, масса мен жылуды тасымалдау үшін стандартты немесе 
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жеңілдетілген болжамдарды пайдаланатын реактордың базалық моделін әзірлеуге болады. Мұндай 
базалық модельдермен сезімталдыққа зерттеулер жүргізуге болады, олар пайдаланылған жол берулерден 
ауытқулар реактордың сипаттамаларын елеулі өзгертетінін түсінуге мүмкіндік береді. Бұл нәтижелердің 
одан әрі эксперименталды қажеттіліктер алынуы мүмкін және эксперименталды жұмыс аса сезімтал 
аспектілерге (мысалы, кинетика немесе жылумассатасымалдау) және неғұрлым күшті ауытқулары бар жұмыс 
параметрлерінің салаларына шоғырлануы мүмкін. Модельдеу сондай-ақ бірнеше түрлі физика-химиялық 
құбылыстар нәтижелерді түсіндіре алатын эксперименталды нәтижелерді түсіндіру үшін пайдалы. Мұндай 
жағдайларда барлық маңызды құбылыстар сандық түрде сипатталуы тиіс үлгілеу, қандай кіші процесс 
шектеуші екенін түсінуге көмектесе алады.

Осы эксперименттердің нәтижесінде алынған нәтижелермен және білімдермен реактордағы барлық маңызды 
қосалқы процестердің жылдамдығын тиісті түрде сипаттайтын жылдамдыққа негізделген жақсартылған 
модель әзірленуі тиіс (мысалы, химиялық реакциялардың кинетикасы, жылумассатасыалдау, гидродинамика, 
фазалардың пайда болуы және т.б.). Жылдамдыққа негізделген Модель пайдалану шарттарын оңтайландыру, 
пилоттық ауқымдағы қажетті құралдарды жобалау және пилоттық ауқымдағы сынақтар барысында тексерілетін 
жұмыс параметрлерінің ауқымын шектеу үшін пайдалы болады. Содан кейін пилоттық масштабтарда 
тексерілетін модельдің көмегімен, төмен тәуекелмен пилоттық масштабтардан тыс экстраполяция болуы 
мүмкін, себебі жылдамдыққа негізделген модель масштабтау кезінде ішкі процесті шектейтін немесе басым 
өзгерістерін болжай алады.

Сонымен қатар, әр түрлі технологиялық блоктардың өзара тәуелділіктері ұсынылған толық технологиялық 
тізбектерді термоэкономикалық оңтайландыру аясында, әр түрлі жұмыс шарттарын қоса алғанда, процестің 
түрлі конфигурацияларын үлгілеуге болады. Мұндай құралдардың көмегімен пайдалы әрекет коэффициенттері, 
жаппай баланстар мен шығындар, сондай-ақ Парето қисықтары деп аталатын, мысалы, шығындар мен 
тиімділіктің арақатынасы есептелуі мүмкін. Егер қажет болса, есептеу уақытын азайту үшін суррогатты модель 
ретінде термоэкономикалық талдау нәтижелерін және оңтайландыру бойынша күштерді айтарлықтай өзгерте 
алады.

Келесі бөлімде метандау сияқты қатты экзотермиялық және потенциалды көміртекті тұндыру реакциялары 
үшін проблема болып табылатын реакция кинетикасын дұрыс анықтаудың кейбір нұсқалары ұсынылады. 
Бұдан басқа, гидродинамиканы анықтау аспектілерін және үлгіні тексеру үшін эксперименттер жүргізуге 
қатысты қарауды қоса алғанда, метандау реакторларының екі негізгі түрін модельдеу жағдайы (жылжымайтын 
қабаты және жалғанжағылған қабаты бар) талқыланатын болады.

4.3.1 Кинетиканы қалай өлшеуге болады?

Химиялық кинетиканы эксперименттік анықтаудың ең маңызды аспектісі массатасымалдау және жылу беру 
сияқты физикалық шектеулердің болмауы болып табылады. Тек сонда ғана жылдамдыққа негізделген модель, 
егер реактордағы басым кіші процесс ұлғаю кезінде өзгерсе, дұрыс болжай алады. Нақты, экспериментатор 
өлшенген температура катализатор қабатының температурасы үшін репрезентативті болып табылатынына 
және реакция жылдамдығы бөлшектердің ішінде диффузияны шектеумен, пленканың диффузиясын шектеумен 
немесе келу уақытының кейбір әсерлерімен шектелмегеніне көз жеткізуі тиіс. Массатасымалдаудың әлеуетті 
шектеулері есептеу жолымен алынып тасталса да, мысалы, Тиль модулі немесе Дамкелердің екінші саны, DaII, 
катализаторды изотермиялық артық немесе аз ұстап тұру қатты экзотермиялық болып табылатын метандау 
жағдайында жеңіл болып табылмайды. Бұдан басқа, реакторлардың кейбір типтері көміртегі шөгіндісіне және 
белсенділікті жоғалтуға (мысалы, қанықпаған және хош иісті бөлшектердің болуына байланысты) басқаларына 
қарағанда үлес қосуға бейім. Сондықтан кинетиканы анықтау үшін типтік немесе әлеуетті реакторлардың буы 
толығырақ талқыланады.

Катализатор бөлшектерінің түтікті қозғалмайтын қабаттары. Осы тараудың екінші бөлігінде 
талқыланғандай, жылжымайтын қабаты бар адиабатикалық реакторларды пайдалану мәліметтерді дұрыс 
бағалауға іс жүзінде кедергі келтіруі мүмкін осьтік температураның бейіндерінің дамуына қауіп төндіреді. 
Сонымен қатар, егер де тек қана аз диаметрлі түтіктер мен катализатордың бөлшектері қолданылмаса ғана 
осьтік концентрацияның күшті профилімен тығыз байланысты. Осының салдарынан масса тасымалын шектеу 
және тығындар шығысынан ауытқу жергілікті пайда болуы мүмкін, бірақ катализатор қабаты бойынша 
жалпы конверсияны пайдалана отырып, тиісті критерийлерді (Тиле модулі, Дамкелер саны, Пекле саны) 
есептеу жолымен анықталуы мүмкін емес. Сонымен қатар, термодинамикалық тепе-теңдікке катализатордың 
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қабатында қол жеткізілетінін болдырмау керек. Бұдан басқа, егер қозғалмайтын қабаты бар реакторлар 
салқындатылса, осьтіден басқа, температураның және концентрацияның радиациялық бейіндері де дами алады. 
Сондықтан қозғалмайтын қабатты және температураның маңызды профилі бар зертханалық реакторлардағы 
эксперименттер тек катализаторларды скринингтеу үшін ғана пайдаланылуы мүмкін, бірақ кинетикалық 
деректерді анықтау үшін ұсынылмайды. Катализатор скринингі жағдайында, ең болмағанда әділ салыстыруды 
қамтамасыз ету үшін адиабатикалық реакторды пайдалану керек; бұдан басқа, кірердегі температура, қысым, 
катализатордың массасы және молярлық ағындар (яғни салмақтық сағаттық көлемді жылдамдық; WHSV) 
әрқашан тұрақты түрде ұстап тұруы тиіс. Шығудағы температура шығудағы екінші термобармен тіркелуі тиіс, 
себебі ол адиабатикалық жағдайларда экзотермиялық реакциялардағы катализатор белсенділігінің өлшемі 
болып табылады.
Берти типті реакторлар. Концентрация мен температураның градиенттерін болдырмаудың тамаша тәсілі 
катализатормен толтырылған себетті және газ фазасын толық араластыру үшін жұмыс дөңгелегін қамтитын 
Берти типті реакторды (газ рециркуляциясымен және онсыз) пайдалану болып табылады. Балама ретінде 
катализатордың қозғалмайтын қабаты арқылы жоғары рециркуляцияны қолдануға болады [102]. [167] 
жұмыста модельдік реакция ретінде метандауды пайдалана отырып Берти коммерциялық реакторының жұмыс 
параметрлері жүйелі түрде зерттелді. [39] сілтемеде Берти типті реакторларды пайдалана отырып, никель 
негізіндегі метандау катализаторларының кинетикалық зерттеулерінің маңызды саны келтіріледі, оларды 
стандартты қрал ретінде есептеуге болады. Дегенмен, жүйенің кейбір шектеулері бар. Жүйе дифференциалды 
реактор ретінде пайдаланылса, салыстырмалы төмен конверсия талап етіледі (жиі 10% төмен). Бұл қабаттың 
үстінде тым күшті температуралық градиенттерді болдырмау қажеттілігі катализатордың қабаттарын және/
немесе реагент-газдарды жағуды ынталандырады. Сонымен қатар, маңызды салыстырмалы қателіктерден 
зардап шегетін өте сезімтал талдау қажет.

Каталитикалық тұрғыдан пластинамен қапталған арналы реактор. Реакторлардың басқа түрлері үшін 
аталған кейбір шектеулерді еңсеру тәсілдерінің бірі дифференциалды және интегралды реакторларды 
бір құрылғыда біріктіруден тұрады. Бұл радиалды градиенттерді басқару кезінде осьтік концентрация 
профильдерін және температураны дұрыс таңдау арқылы қол жеткізіледі. Бұл катализаторды монолиттегі 
немесе көбік түзгіште бекіту және термобараның осі мен газ сынамасын алу түтігі арқылы монолиттегі немесе 
көбік түзгіште бұрғыланған арна арқылы жылжыту арқылы қол жеткізуге болады [168-172]. Катализатор 
қабырғаға салынған арналық реактор осы критерийлерді орындаудың тағы бір нұсқасы болып табылады. 
Бұдан басқа, қабырғаға салынған катализаторды изотермиялық жағдайларға жақыннан бағдарланып, сыртта 
қыздыруға және салқындатуға болады, бұл тәсіл кинетикалық деректерді анықтау үшін ерекше қолайлы етеді. 
Құбырлы геометрияда қалыптасқан температуралық профиль реактордың орталық желісінде бір жылжымалы 
немесе бірнеше тіркелген термопардың көмегімен өлшенуі мүмкін [173]. Катализаторды жұқа жабу кезінде 
бөлшектердің ішіндегі концентрация градиенттері және, демек, массатасымалдаудың шектелуі азайтылуы 
мүмкін. Сыртқы массатасымалдау, яғни реакторлық түтіктің ішіндегі ламинарлы қабаттар арқылы диффузия 
мұқият тексерілуі тиіс (яғни түтіктің ішкі диаметрі бірнеше миллиметр диапазонында болуы тиіс), бірақ өте 
қарапайым геометрияның арқасында оны есептеу оңай. Концентрация профилі орталық желіде жылжымалы 
сынама іріктеу түтігімен өлшенуі тиіс.

Реакция шарттарын тағы да жақсы бақылауға оптикалық қол жеткізу арқылы қол жеткізуге болады, ол 
ИК-термография көмегімен катализатор бетінің температурасын өлшеуге мүмкіндік береді. Бұл тұжырымдама 
жазық арна әзірленді [174, 175] және сулы газ метандалуы мен конверсиясының реакция жылдамдығын 
анықтау үшін қолданылған [37], 4.22-суретті қараңыз. 4.4-суретте реактордың осы түрімен өлшеуге болатын 
концентрация профилінің мысалы көрсетілген. Температураның градиентін азайту және мұқият бір өлшемді 
және екі өлшемді модельдеу арқылы массатасымалдау және осьтік шашыраудың шектеулерінің белгілі бір 
кинетикаға әсері осы қондырғы үшін алынып тасталуы мүмкін [37]. Әрбір деректер нүктесі үшін (яғни өлшеудің 
бір осьтік позициясынан келесі өлшемге түрлендіру) Вейц модулі мен Карберри санын (катализатордың 
тиімділік коэффициентіне көбейтілген DaII Дамкелерінің екінші саны) бөлшек және сыртқы диффузияны 
бақылау үшін тиісінше шектеуі сәйкес. Осы және температураны өлшеу арқылы ИК-камераның көмегімен 
кинетикалық параметрлерді анықтау үшін оларды пайдалану үшін массатасымалдаусыз изотермиялық 
деректер нүктелерін (дерлік) таңдауға болады. Каталитикалық жабын қабатының қалыңдығының профилі 
эксперименттен кейін анықталуы тиіс болса да, катализатор массасының ұзындығына сәл өзгеретін қатынасын 
ескеру үшін, реактордың бұл тұжырымдамасы экзотермиялық реакция үшін, метандау сияқты дифференциалды 
және интегралды реакторлардың артықшылықтарын біріктіруге қабілетті болды.
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reactor concept was able to combine the advantages of differential and integral reac
tors for an exothermic reaction like methanation.

Fluidized Bed Slightly Above Minimum Fluidization As mentioned in [52] and 
shown in Figure 4.4, the channel reactor with a catalytically coated plate was used to 
investigate the reaction network in the hydrogenation of ethylene. However, it could 
not be used for the determination of kinetics as the catalyst suffered from slow cata
lyst deactivation, indicated by an axial movement of the reaction front (temperature 
peak of 3–4 K) by 20 mm in 5 h. From the discussion in the first part of this chapter, 
the slow formation of nickel carbide and/or amorphous carbon can be expected as the 
reason for the slow catalyst deactivation. Therefore, a reactor suited for kinetic exper
iments with ethene should not be a fixed bed to enable sufficient catalyst stability. 
Generally, fluidized beds have proven to limit catalyst deactivation by carbon depo
sition (see the first parts of this chapter) and allow for excellent temperature control. 
However, the mass transfer has to be considered carefully because the formation of 
voids in the fluidized bed (often referred to as “bubbles”) may lead to mass transport 
limitations, especially in case of Geldart B particles.

Previous authors [176] combined a bed of larger catalyst particles with fluidized 
fine particles of inert material to benefit from the high heat transfer of the fluidized 
inert fines. A very recent study [177] investigated systematically the potential of 
micro‐fluidized bed reactors with a means to measure axial temperature and con
centration profiles for kinetic experiments. In bubbling fluidized beds, a compromise 
has to be found between the need for high heat transfer and catalyst particle mixing 
(both of which are improved by a more intense movement of bubbles) on the one hand, 
and the need, on the other hand, to avoid reactant breakthrough and therefore limited 
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4.22-СУРЕТ. Метандау кинетикасын өлшеуге арналған эксперименталды қондырғы: ИК-камераның көмегімен 
температураны өлшеумен каталитикалық жабылған пластина кварц терезесі арқылы және концентрация профилін алу 
үшін осьтік бағытта жылжитын сынама іріктеу түтігі; [52] бейімделген. Ақпарат көзі: Кописцински 2013 [52]. Эльзевир 
баспасының рұқсатымен шығарылды.

Жалған көрінген қабат ең аз жалған көрінуден сәл жоғары. 4.4-суретте көрсетілгендей, каталитикалық 
жабынды пластинасы бар арналық реактор этиленді сутектендіру кезінде реакциялық желіні зерттеу үшін 
қолданылған. Алайда, оны кинетиканы анықтау үшін қолдануға болмайды, себебі катализатор катализатордың 
баяу дезактивациясына ұшырайды, ол туралы 5 сағат ішінде 20 мм реакция фронтының осьтік қозғалысы 
(температуралық пик 3-4 К) куәландырады. Осы тараудың бірінші бөлігінде талқылаудан катализатордың 
баяу дезактивациясының себебі ретінде никель карбидінің және/немесе аморфты көміртегінің баяу түзілуін 
күтуге болады. Демек, этенмен кинетикалық эксперименттер үшін жарамды реактор катализатордың 
жеткілікті тұрақтылығын қамтамасыз ету үшін қозғалмайтын қабат болмауы тиіс. Жалпы, жалған жағылған 
қабаттар катализаторды көміртекті тұндыру жолымен дезактивациялаудың шектеуін дәлелдеді (осы тараудың 
бірінші бөліктерін қараңыз), өйткені олар температураның жоғары бақылауын қамтамасыз етеді. Дегенмен, 
массатасымалдау мұқият ойластырылған болуы керек, себебі жалған көрінген қабатта, әсіресе В.Гельдарт 
бөлшектерінің жағдайында бос орын пайда болуы (жиі «көпіршіктер» деп аталады) масса тасымалының 
шектеулеріне әкелуі мүмкін.

Алдыңғы авторлар [176] жалған жағылған инертті бөлшектердің жоғары жылу берілісінен пайда алу үшін 
инертті материалдың жалғанжағылған ұсақ бөлшектерімен катализатордың үлкен бөлшектерінің қабатын 
біріктірді. Соңғы зерттеуде [177] кинетикалық эксперименттер үшін осьтік температураның профильдерін 
және концентрациясын өлшеуге арналған құралдардың көмегімен микрожалғанжағылған қабаты бар 
реакторлардың әлеуеті жүйелі түрде зерттелді. Барботажды жалған сұйытылған қабаттарда жоғары жылу беру 
қажеттілігі мен катализатор бөлшектерін араластыру (олардың екеуі де көпіршіктердің қарқынды қозғалысы 
есебінен жақсарады), бір жағынан, және реагенттің жарылуына жол бермеу үшін екінші жағынан қажеттілік, 
демек, «көпіршіктің» диаметрін сақтай отырып, шектелген массатасымалдау табылуы тиіс. Бұл жұмыста 
жалғанкөшіру саны (қолданылатын сызықтық газ жылдамдығының лақап азайту үшін қажетті ең аз газға 
қатынасы) ыстық нүктенің пайда болмауын табу үшін тұрақты көлемді жылдамдық кезінде және өте төмен 
сандарға жалғанкөшіру үшін масса алмасуын шектеу үшін түрленеді. Бұл массаалмастыруға кедергі жасау және 
реакция жылдамдығына әсер ету үшін жалғанжағылған қабаты бар реактордағы пайда болған көпіршіктердің 
мөлшері (қабаттың биіктігі бірнеше сантиметр) тым аз екенін білдіреді. Сондықтан, егер эксперимент абайлап 
жүргізілсе, ең аз жалған түсуден сәл асатын микрожүйелік қабат көміртектің шөгінділерінен зардап шегетін 
экзотермиялық реакциялардың кинетикасын анықтау үшін пайдалы тұжырымдама ретінде қарастырылуы 
мүмкін.

4.3.2 Қозғалмайтын қабаты бар реакторларды модельдеу

Реакция кинетикасы белгілі немесе бұрын анықталған кезде, келесі қадам жылу массатасымалдау сияқты 
гидродинамикалық аспектілерді тиісті түрде көрсететін жылдамдық негізінде реактор моделін құруға 
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мүмкіндік беретін шешімдер қабылдау болып табылады. Осы үшінші бөлімнің кіріспесінде аталғандай, 
модельдегі детализация деңгейі болжаудың қандай сапасы орындалуы тиіс және үлгілеу қандай мақсат үшін 
орындалатынына байланысты.

Әсіресе, конструкцияның әртүрлі нұсқалары мен пайдалану шарттары арасындағы салыстырмалы салыстыру 
үшін көбірек оңайлату қажет болуы мүмкін. Абсолюттік мәндер маңызды болған кезде (мысалы, реактордың 
өлшемдерін мұқият анықтау үшін (құнын бағалау үшін) және эксперименталды деректер көмегімен модельді 
тексеру үшін] көп бөлшектер және, демек, неғұрлым күрделі үлгілер қажет болады. Бірақ күрделі модельдер 
әдетте көп параметрлерден тұрады (мысалы, массалық тарату коэффициенттері), олар, егер бұл параметрлердің 
деректер базасы тиісті сапаға ие болмаса, неғұрлым күрделі модельдерді пайдалануды шектеуі мүмкін. 
Сондықтан, Тиле модулі және т.б. сияқты реакторды жобалау критерийлерін есептеу мен параметрлердің 
қолданылатын мәндерінің сезімталдығын талдау көмегімен модель болжамдарының сенімділігін зерттеу 
қажет.

Метандау реакторлары қозғалмайтын қабаты бар болған жағдайда бірнеше жеңілдетілген жорамалдар 
болуы мүмкін және ақылға қонымды; Левеншпиль, Фроман және Бишофф [179] немесе Бернс, Хоффманн 
және Ренкен сияқты авторлардың оқулықтарына сілтеме жасауға болады [180]. Егер реактордың ішкі диаметрі 
бөлшектер диаметрінен кем дегенде 10 есе артық болса, ал бөлшектер қабаты реактордың ішкі диаметрінен 
кем дегенде 10 есе артық болса, біркелкі емес бөлу елеусіз болуы тиіс және ағынның сынамалы режимінің 
жай-күйін болжауға болады.

Көмірді және СТГ-ны пайдалана отырып үдерістердегі қазіргі заманғы метандау реакторлары сияқты 
адиабаттық қозғалмайтын қабаттар жағдайында бір өлшемді үлгі толық жеткілікті болып табылады, өйткені 
қабырғалардың салқындауына байланысты концентрацияның радиалды градиенттерін немесе температураны 
күту керек емес. Қозғалмайтын қабаты бар салқындатылатын реакторлар сатылған газға энергияны түрлендіру 
технологиясы үшін (осы кітапта 7-тарауды қараңыз), жылу беруге барлық кедергі құбырдың ішкі қабырғасына 
және одан да күрделі екі өлшемді модельге жататынын болжайтын қарапайым бір өлшемді модельдер арасында 
таңдау жасау қажет, олар содан кейін қабаттың көрінетін радиалды жылу өткізгіштігін, сондай-ақ қабырғаның 
жылу беру коэффициентін де сипаттауы тиіс. Бұдан басқа, барлық жағдайларда сыртқы массатасымалдаумен 
(бөлшектердің тиімділік факторларына бірліктен төмен әкелетін) және бөлшек ішіндегі градиенттерді тиісті 
ұсыным немесе (ақталған) елемеу ескерілуі қажет.

[181] ақпарат көзінде кинетика негізінде, бірақ эксперименттер үшін пайдаланылатын коммерциялық 
катализаторлардың жұмыс сипаттамаларына түзетумен СТГ биомассаны газдандыру кезінде алынған газ 
түріндегі газды конверсиялау үшін жылжымайтын қабаты бар метандау адиабатикалық реакторын модельдеу 
үшін бір өлшемді үлгі қолданылды. Бұл модель термодинамикалық тепе-теңдікке жеткен кезде қол жеткізуге 
тиіс температура деңгейін дұрыс болжайды, бірақ «TREMP» реакторларында байқалғандай экзотермиялық 
метандау кезінде температура градиенттерін аздап жоғарылатады; 4.15-суретті қараңыз. Авторлар гетерогенді 
және жалғангомогенді модельдер арасында біраз ауытқуды тапты. Олардың гетерогенді моделінде метандаудың 
экзотермиялық реакциясы су газының эндотермиялық кері конверсиясына қарағанда, 1 см ұзындығына 150 К 
жуық жергілікті ыстық нүктеге әкеледі. Бірақ бұл ауытқу қаншалықты маңызды болып табылады, өйткені 
модель жылудың осьтік шашырауын (мысалы, қатты бөлшектер арқылы сәулеленуді және өткізгіштікті) немесе 
массаны ескермейді, ал мұндай реакторлардың температура профилі (4.15-сурет) жоғары көрсеткіштерді 
көрсетпейді. Нәтижесінде авторлар катализатордың тиімділігі факторларына және реакторға кіре берістегі CO2/
CO арақатынасына қатысты сезімталдықты әрі қарай талдау үшін жалғангомогенді модельді пайдаланды. Олар 
модельдің нәтижелеріне сәйкес СО2 қосу тиімді екенін анықтады, өйткені ол температураның жоғарылауын 
тежейді және су газының конверсиясы нәтижесінде СО2-ге метандалудан бумен түрлендірілген СО мөлшерін 
азайтады.

Электр энергиясын газға беру кезінде СО2 метандау үшін пайдаланылатын түтіктің салыстырмалы шағын 
диаметрімен (19 мм) қозғалмайтын қабаты бар салқындатылған көп құбырлы реакторлардың сезімталдығын 
талдау үшін сол модельді қайта көтерді. Бұл зерттеуде олар жоғары радиалды жылу беру қасиеттері бар 
катализатордың құрылымдалған тасымалдағыштарын қолданудың [93], шикізатты көп рет берудің немесе 
реактордағы температураның жоғарылауын бақылау үшін биогазды түрлендірудің әсерін қарастырды. Үлгі 
жылу беру терминімен кеңейтілді, бұл жылжымайтын қабаты бар реактор үшін салмақ пен энергияның келесі 
теңгерімдеріне әкелді:
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Reference [181] used a one‐dimensional model to simulate an adiabatic fixed bed 
methanation reactor for the conversion of biomass gasification derived producer gas 
to SNG based on the kinetics by [182], but adjusted to the performance of the 
commercial catalysts used for their experiments. Their model correctly predicts the 
temperature level to be reached when the thermodynamic equilibrium is reached, but 
slightly overestimates the temperature gradients during run‐away of the exothermic 
methanation, as observed in TREMP reactors; see Figure 4.15. The authors found 
some deviation between the heterogeneous and pseudo‐homogenous models. In their 
heterogeneous model, the exothermic methanation reaction progresses faster than the 
endothermic reverse water gas shift, leading to a local hot spot of about 150 K for 
1 cm length. It is however debatable how important this deviation is as the model did 
not consider axial dispersion of heat (e.g., by radiation and conduction through the 
solids) or mass and the temperature profiles of such reactors (Figure 4.15) do not 
show any hot spots. In consequence, the authors used the pseudo‐homogenous model 
for their further sensitivity analyses with respect to catalyst effectiveness factors and 
CO

2
/CO ratio at the reactor inlet. They found that, according to the model results, the 

addition of CO
2
 is beneficial as it dampens the temperature increase and decreases 

the amount of CO converted with the steam from the methanation to CO
2
 by water 

gas shift reaction.
Similarly, [91] re‐established the same model for sensitivity analysis of cooled 

multi‐tubular fixed bed reactors with relative small tube diameter (19 mm) used for 
CO

2
 methanation in power to gas applications. In this study, they investigated the 

influence of applying structured catalyst supports with high radial heat transport 
properties [93], multiple feed injections or converting biogas to control the tempera
ture increase in the reactor. The model was expanded by a heat transfer term leading 
to the following mass and energy balances for the fixed bed reactor:

dn

dz
r Ai

ij j көлденең кат.


(4.12)
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Where A
cross

 is the cross‐sectional area of the reactor, ρ
cat

 is the catalyst mass per
volume, G is the mass flow per cross sectional area, c

p
 is the heat capacity, U is the 

overall heat transfer coefficient and T
wall

 is the temperature of the cooling wall. The 
initial conditions applied are: X

(z = 0)
 = 0.0, T

(z = 0)
 = T

0
. At each step, the overall heat 

transfer coefficient U is calculated based on the actual gas composition according 
to the correlation determined for structured catalyst supports [92] and the particle 
bed [183].

Figure 4.23 shows the temperature and concentration profiles to be expected in 
such reactors based on the simplified pseudo‐homogeneous one‐dimensional model. 
It can be seen that, in such reactors, nearly full CO

2
 conversion and negligible CO 

content can be achieved if the reactor is long enough to cool down. This shows that 
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кат.

Мұндағы Акөлденең - реактордың көлденең қимасының ауданы, ρкат. - көлем бірлігіне катализатордың 
массасы, G – көлденең қиманың ауданына массалық шығыс, cp – жылу сыйымдылығы, U - жылу берудің 
жалпы коэффициенті, ал Tқаб. - салқындату қабырғасының температурасы. Бастапқы шарттар қолданылады: 
X(z = 0) = 0,0, T(z = 0) = T0. Әрбір кезеңде U жылу берудің жалпы коэффициенті катализатордың құрылымдалған 
тасымалдаушылары үшін анықталған корреляцияға сәйкес газдың нақты құрамының және бөлшектердің 
қабатының негізінде есептеледі[183].

4.23-суретте мұндай реакторларда жеңілдетілген жалғангомогенді бір өлшемді модель негізіндегі 
температураның күтілетін профилі мен концентрациясы көрсетілген. Мұндай реакторларда CO2-дің толық 
айналуы және егер реактор салқындату үшін жеткілікті ұзын болса, жо-ның болмашы құрамына қол жеткізу 
мүмкін екенін көруге болады. Бұл реакция термодинамикалық тепе-теңдікке және, демек, температура 
деңгейіне сәйкес келетіндіктен, реактордың өлшемі толығымен жылу беруге байланысты екенін көрсетеді. 
Бұдан басқа, авторлар сезімталдықты талдаудан қорытындыға келді, бұл CH4 сияқты балласт газын қоспай 
(мысалы, биогазды конверсиялау арқылы) температура деңгейін шектеу немесе бірнеше салқындату аймағын 
қолдану қиын, себебі экзотермиялық метандаудің жергілікті өндірісі қозғалмайтын қабаты бар реакторлардың 
салқындату қабілеттілігінен оңай асып түседі (жергілікті шектейді).

the reactor size is completely dependent on the heat transfer as the reaction is following 
the thermodynamic equilibrium and therefore the temperature level. Further the authors 
concluded from their sensitivity analysis that it is challenging to limit the temper
ature level without adding ballast gas such as CH

4
 (e.g., by conversion of biogas) 

or applying several cooling zones because local heat production by exothermic 
methanation easily exceeds the (locally restricted) cooling performance of fixed 
bed reactors.

Reference [122] conducted a valuable and thorough investigation on modeling 
cooled multi‐tubular fixed bed reactors for CO

2
 methanation comparing one‐

dimensional and two‐dimensional models as well as pseudo‐homogeneous and 
heterogeneous models. Based on the original kinetics from [182], they especially 
investigated for different reactor tube diameters the cooling temperature at which 
the cooling is such insufficient that the thermal run‐away sets in; see also Figure 4.17. 
A two‐dimensional model shifts this predicted “ignition” temperature by about 5–10 K 
to lower cooling temperatures, which is caused by the earlier development of a hot 
spot due to radial temperature gradients. A heterogeneous model, assuming 5 mm 
pellets and a pore diameter of 20 nm, predicted up to 20 K temperature difference 
between the gas phase and the pellet, but also a significantly shifted “ignition” temper
ature (increased by 20 K) due to the limited mass transfer and therefore low catalyst 
effectiveness factors in the thermal run‐away. When the pore diameter in the hetero
geneous model was assumed to be 50 nm, the model predicted however similar 

М
ол

яр
лы

қ 
ш

ы
ғы

ст
ар

 [м
ол

/с
]

Ре
ак

то
рд

ы
ң 

те
мп

ер
ат

ур
ас

ы
 [°

C
]

Реактордың ұзындығы [м]

900

800

700

600

500

400

300

200

100

0

0.0060

0.0050

0.0040

0.0030

0.0020

0.0010

0.0000
0.00 0.20 0.600.40 0.80 1.00 1.20 1.40 1.60 1.80

CH4
CO2
CO
Температура

0002704452.INDD   138 5/27/2016   2:29:24 PM

4.23-СУРЕТ. Молярлық шығыстар (толық және штрихты желілер) және түтікше үшін реактордың температурасы 
(пунктир желісі) (диаметрі 25 мм) стехиометриялық (4,1-ден 1-ге дейін) H2 және CO2 қоспасынан сәл астам, кіруде 280°C 
температурамен және салқындату температурасы 340°C: кіруде 10% CO2 қосу үшін нәтижелер 20 см келесі 25% және 
қалған 65% 70 см; [91].

[122] ақпарат көзі CO2 метандау үшін қозғалмайтын қабаты бар салқындатылған көпқұбырлы реакторларды 
моделдеу бойынша құнды және мұқият зерттеуден тұрады, бір өлшемді және екі өлшемді модельдерді, сондай-
ақ псевомогенді және гетерогенді модельдерді салыстырады. [182] бастапқы кинетикаға сүйене отырып 
олар реактор құбырларының әртүрлі диаметріне арналған салқындату температурасын арнайы зерттеді, бұл 
кезде салқындату соншалықты аз, нәтижесінде жылу шығару басталады; 4.17-суретті қараңыз. Екі өлшемді 
модель осы болжанатын «тұтану» температурасын шамамен 5-10 К-ға төмен салқындату температурасына 
дейін жылжытады, бұл оның радиалды градиенттеріне байланысты жоғары температураның ерте дамуынан 
туындады. 5 мм түйіршіктер мен поралар диаметрі 20 нм болуын болжайтын біртекті емес модель газ фазасы 
мен гранулалар арасындағы 20 К-ге дейінгі температуралардың айырмашылығын, сондай-ақ шектелген 
масстасымалдаудың салдарынан «тұтану» температурасының (20 К-ге ұлғайтылған) және демек термиялық 
шығару кезінде катализатор тиімділігінің төмен коэффициенттерінің болуын болжайды. Гетерогенді модельдегі 
поралардың диаметрі 50 нм тең деп болжанған кезде, модель жалғангомогенді модельге ұқсас нәтижелерді 
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болжады. Осылайша, олар сезімталдықты талдау үшін жеңілдетілген жалғангомогенді бір өлшемді модельдерді 
пайдалану ақталғанын растады. Бұдан басқа, температуралық екпіннің басталуы және алынған ең жоғары 
температура туралы өлшем мен нақты білімдерді дұрыс анықтау үшін гетерогенді екі өлшемді үлгі қажет, бірақ 
оны нақты жүйелердегі масса параметрлері мен жылу беру параметрлерінің белгісіздігінен нақты деректермен 
растау қажет деген қорытынды жасауға болады.

Үлгіні тексеру. Әдебиетте ұсынылған зерттеулерден метандау реакторларында қозғалмайтын қабаты бар үш 
аймақ бар деген қорытынды жасауға болады:

1. Конверсия және жылу бөлу жылу бұруды бастау үшін температура жеткілікті жоғары болмайынша баяу 
жылжитын индукциялық аймақ.

2. Реактордың қысқа ұзындығындағы термодинамикалық тепе-теңдікке жеткенге дейін жылу ағуы және 
температураның жоғарылауы орын алатын екінші аймақта масса алмасу шектеуші фактор болып 
табылады, ал салқындату (егер ол қолданылса) жергілікті суыту бетінің төмендігінен іс жүзінде әсер 
етпейді. 

3. Температура шыңынан төмен үшінші аймақта реакция тепе-теңдікпен шектелген, ол өз кезегінде 
температура деңгейіне байланысты.

Осының салдарынан реактордың үшінші аймағы және, демек, қозғалмайтын қабаты бар осындай салқындатқыш 
реакторлардың ұзындығы жылу берумен толық шектелген.

Осы пайымдауларға сүйене отырып, реактордың өнімділігін, ең жоғары температураны (катализатордың 
тұрақтылығы үшін шекаралық жағдай ретінде) және реактордың қажетті конструкциясын болжау үшін 
пайдаланылатын жылдамдыққа негізделген егжей-тегжейлі үлгі жылу аяқталуының басталуын, осьтік 
жағдайын және температуралық шыңның деңгейін, шығудағы және конверсиядағы температураны дұрыс 
модельдеу жағдайында болуы тиіс. Екінші аймақтағы сияқты, тек массатасымалдау басым, ал үшінші аймақта 
- тек жылу алмасу (реакция тепе-теңдікпен шектелген); сондықтан эксперименталды қондырғыда реактордағы 
осьтік температураның профилін және шығу концентрациясын өлшеу жеткілікті. Бұл жағдайда конверсия мен 
жылу өндіру арасындағы ажырағысыз байланыс болғандықтан, бұл деректер осы модельдердің валидациясын 
жүргізуге мүмкіндік береді.

Бұл үшін мөлшерін анықтау (адиабатикалық) реакторлардың қозғалмайтын қабаты басым, қажетті қоры 
катализатор үшін өтемақы баяу дезактивациялау катализатордың саны емес, катализатор, қажетті қол жеткізу 
үшін тепе-тең конверсиялау; 4.15-суретті қараңыз. Демек, толық белсенді катализаторы және дезактивацияның 
елемейтін құбылысы бар реакторда қол жеткізілген тек нақты конверсияны ескеретін үлгі реактордың қажетті 
мөлшерін жете бағаламайды.

4.3.3 Жалған жағылған қабатты изотермиялық реакторларды моделдеу

Қозғалмайтын қабаты бар реакторлардан айырмашылығы жалған жағылған қабаты бар реакторлардағы 
температуралық профиль аз мәнге ие, өйткені қозғалмайтын қабатпен салыстырғанда, егер қабат жақтарының 
ара қатынасы, жылу беру ауданы және жалған төмендету дәрежесі тиісті түрде таңдалады; сондай-ақ 
4.20-суретті қараңыз ([146], осы тараудың екінші бөлігі). 100-200 г өте белсенді катализатордың зертханалық 
ауқымындағы эксперименттер тарату тәрелкесіне жақын 100 К-ге дейін жоғары көрсеткіштерді көрсетті, 
бірақ осы эксперименттер мен бақылау эксперименттерін мұқият қайта бағалау байқалатын ыстық нүктелер 
қолданылған жылжымалы сынама іріктеу түтігінен туындаған артефакт болып табылатындығын көрсетеді, 
ол катализатордың бөлшектерін иммобилизациялады және сол арқылы жергілікті қозғалмайтын қабат құрады 
[165].
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(adapted from [146], second part of this chapter). Bench‐scale experiments with 
100–200 g of very active catalyst [149] seemed to show hot spots of up to 100 K close 
to the distributor plate, but careful re‐evaluation of these experiments and control 
experiments rather suggests that the observed hot spots are an artefact caused by the 
used moveable sampling tube that immobilized catalyst particles and thereby formed 
locally a fixed bed [165].

The main challenge in modeling fluidized beds is the formation of voids (also 
referred to as “bubbles”) caused by gas flow exceeding the minimum gas flow 
needed to suspend the particles. These voids rise independently of the gas flowing 
around the catalyst particles which forms together with particles the so‐called dense 
phase. As the voids contain no or only a small amount of catalyst particles, the gas 
molecules contained in the voids first have to be transferred to the dense phase 
before they can react on the surface of the catalyst particles. This mass transfer is an 
important resistance which has to be properly described to avoid over‐estimation of 
mass transfer or unexpected reactant breakthrough in up‐scaled units. This leads to 
the so‐called two‐phase model developed by [184, 185]. This approach was applied 
to fluidized bed methanation reactors by [186, 187] and recently in modified form 
by [150] using the kinetics from [37].

The model (see Figure 4.24) relies on a number of assumptions:

 • The bubbles are solid free (no reaction).

 • Bubble and dense phase are in plug flow.

 • The bubble diameters and other hydrodynamic correlations (hold‐up, bubble
rise velocity and mass transfer K

G,i
) are derived from literature data.

"Көпіршік" фазасы Тығыз фаза

Газ Тығыз зат
ub

KG, i

QVC

u0 - umf

u0

x·umf

FIGURE 4.24 Two‐phase model for the simulation of fluidized bed methanation reactors.
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4.24-СУРЕТ. Жалған жағылған қабаты бар метандау реакторларын үлгілеуге арналған екі фазалы үлгі.

Жалған сұйытылған қабаттарды моделдеудегі негізгі проблема бөлшектерді суспендирлеу үшін қажетті 
газдың ең аз ағынынан асатын газ ағынынан туындаған қуыстардың (сондай-ақ «көпіршіктер» деп аталатын) 
пайда болуы болып табылады. Бұл қуыстар газға, катализатор бөлшектерінің ағуына қарамастан пайда 
болады, ол бөлшектермен бірге тығыз фаза деп аталады. Қуыстарда катализатор бөлшектерінің аз мөлшері 
жоқ немесе бар болғандықтан, қуыстарда бар газ молекулалары алдымен катализатор бөлшектерінің бетіне 
әсер ете алатындай бұрын тығыз фазаға ауыстырылуы тиіс. Бұл массатасымалдау массатасымалдаудың қайта 
бағалауын немесе реагенттің ұлғайтылған бірліктерде күтпеген жарылуын болдырмау үшін дұрыс сипаттауы 
қажет маңызды қарсылық болып табылады. Бұл екі фазалы модельге әкеледі [184, 185]. Бұл тәсіл жалған 
жағылған қабаты бар метандау реакторларына қолданылған [186, 187]. [37].

Модель (4.24-суретті қараңыз) бірқатар болжамдарға сүйенеді:
• «Көпіршіктер» құрамында қатты заттар жоқ (реакциясыз).
• «Көпіршіктер» және тығыз фаза тығында болады.
• «Көпіршіктер» диаметрлері және басқа гидродинамикалық корреляциялар (кідіріс, көпіршіктердің өсу 

жылдамдығы және KG массатасымалдаулар, i) әдеби деректерден алынды.
• Тығыз фаза флюидизацияның ең аз мәні бар және тұрақты көлемді ағындарды қамтиды 
• Тығыз фазаға көпіршікті фазадан QVC қосымша массатасымалдаулар метандау реакциясы кезінде 

көлемді қысқартуды есепке алу үшін қосылған 
• Метандау және су газын конверсиялау кинетикасы тәуелсіз эксперименттерден алынды.
Бұл баланстың келесі теңдеулеріне әкеледі [150]:

Бұл жерде a - массатасымалдаудың меншікті ауданы, A - реактордың көлденең қимасының ауданы, KG, i - 
массаны беру коэффициенті, xb, i - көпіршік фазасындағы мольдік үлес, ρP - бөлшектердің тығыздығы, (1 - εb)- 
тығыз фазаның көлемдік үлесі және (1 - εmf) - бөлшектердің көлемдік үлесі. Nvc тығыз фазасындағы көпіршіктің 
жалпы көлемді ағыны (реакция көлемінің қысқаруын өтейтін) тығыз фазадағы реакция мен массатасымалдау 
нәтижесінде молярлық шығындардың қосындысы ретінде сипатталады [150].
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MODELING AND SIMULATION OF METHANATION REACTORS 141

 • The dense phase is at minimum fluidization u
mf

 and comprises a constant volume 
flow.

 • An additional mass transfer Q
VC

 from the bubble phase to the dense phase is
included to account for the volume contraction during the methanation reaction.

 • The kinetics of methanation and water gas shift were taken from independent
experiments.
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Here, a is the is specific mass tr ansfer area, A is the cross sectional area of the reactor, 
K

G,i
 is the mass transfer coefficient, x

b,i
 is the molar fraction in the bubble phase, 

ρ
P

is the particle density, (1  –  ε
b
) is the volume fraction of the dense phase and

(1 – ε
mf

) is the volume fraction of the particles. The total bulk flow from the bubble
to the dense phase Nvc  (that compensates for the volume contraction of the reactions)
is described as the sum of the molar losses due to the reaction and mass transfer in 
the dense phase [150].
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The boundary conditions at h = 0 (inlet) are

 n nb i h, 0 (4.17)

 n ne i h, 0 (4.18)

To properly describe the mass transfer (which generally is linear to the concentration 
difference between bubble and dense phase), hold‐up, size and rise velocity of the 
bubbles have to be known. For all these parameters and for the rules to be followed 
during scale‐up of fluidized beds, a wealth of hydrodynamic correlations exists in the 
literature, especially in the work of Grace, Werther, Horio, Darton, Rowe, Mori and 
their coworkers, to mention only a few. To manage complexity, common assumptions 
for these correlations, which were derived from experimental data, are: (i) that all 
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Массатасымалдауды дұрыс сипаттау үшін (әдетте көпіршік пен тығыз фаза арасындағы концентрациялардың 
айырмашылығына қатысты сызықтық болып табылады) көпіршіктердің кідіруін, мөлшерін және өсу 
жылдамдығын білу қажет. Осы параметрлердің барлығы үшін және жалған сұйытылған қабаттарды масштабтау 
кезінде сақталуы тиіс ережелер үшін әдебиетте, әсіресе Грейс, Вертер, Хорио, Дартон, Роу, Мори және 
олардың әріптестерінің жұмыстарында көптеген гидродинамикалық корреляция бар. Осы корреляция үшін 
эксперименталды деректер негізінде алынған жалпы жорамалдар мыналардан тұрады: (i) жалған сұйытылған  
қабаттың белгілі бір биіктігі бар барлық көпіршіктер бірдей диаметрге ие, (ii) көпіршіктер радиалды 
коалесценция есебінен өседі, (iii) үлкен көпіршіктер тезірек көтеріледі және (iv) барлық көпіршіктер сфералық 
формаға ие.

Жасанды қабатпен метандау реакторлары CFD әдістерін пайдалана отырып сәндеуі мүмкін болатындай, 
басқа вариант болуы мүмкін. Осы модельдің көмегімен авторлар сол диаметрдегі реакторда [149] өлшенген 
шығуда қабаттың биіктігі мен концентрациясын болжай алды, [149] реакторда өлшенген шығуда қабаттың 
биіктігін және концентрациясын болжай алды. Осы эксперименттердегі реактордың кіру аймағының болжамы 
кез келген жағдайда мүмкін емес, өйткені газ сынамасын алуға арналған түтіктің көмегімен газ фазасының 
аксиалдық концентрациясын өлшеу жоғарыда айтылғандай, төменгі жағдайларда және тарату панелінде газ 
сынамасын алуға арналған түтіктің өзара әрекеттесуі кезінде ығыстырылды.

Ағын үлгілеріне қатысты CFD модельдерінің болжамдары томографиялық өлшеулердің және/немесе 
гидродинамикалық корреляциялардың көмегімен расталуы тиіс, макроскопиялық екі фазалы модель болжамдар 
мен гидродинамикалық корреляциялардың негізінде жатқан сапаға байланысты.

Өкінішке орай, кейбір аспектілер жалған жағылған қабатпен метандау реакторларын модельдеу үшін 
осы корреляцияларды қолдануды шектейді. Корреляциялардың көпшілігі еркін барботирлейтін жалған 
жағылған қабаттар үшін анықталса да, изотермиялық метандау реакторларында жылу алмастырғыштың тік 
құбырларының тығыз қаптамасы бар. Суық ағынымен модельдегі қысым флуктуациясын өлшеу [189] көрсетті, 
бұл тік құбырлардың арқасында көпіршіктердің өсуі азаяды және бірқалыпты жалғанкөшіру байқалуы 
мүмкін. Оптикалық зонд көмегімен өлшеулер шын мәнінде көпіршіктер хордының орташа ұзын ұзындығы 
және көтеру жылдамдығы қабат биіктігінің артуымен ұлғаятынын көрсетті, бірақ көпіршіктің диаметрімен 
де, көпіршіктің көтерілу жылдамдығымен де үлестіру бар; 4.25-суретті қараңыз. Сонымен қатар, екі суыту 
құбырларын қаптау геометриясына, яғни құбыр диаметріне және құбыр арасындағы қашықтыққа байланысты, 
бірақ (төртбұрышты немесе үшбұрышты) түтіктердің орналасуынан екіталай (189]. Реагенттің жарылуын 
(және, демек, реактордың өнімділігін) дұрыс болжау үшін орташа мәндер үшін гидродинамикалық корреляция 
жеткіліксіз болуы мүмкін екенін атап өткен жөн; сондықтан үлестіруді ескеру қажет, өйткені ең жылдам және/
немесе ең үлкен көпіршіктер (орташа көпіршіктер емес) реагенттің жарылу ықтималдығы жоғары.

Соңғы зерттеулерде рентгендік томографияны қолдана отырып, суық ағынның модельдерін және бейнені 
кейіннен қайта құру тік түтіктер арасындағы көпіршіктер сфералық болып табылмайды, бірақ айтарлықтай 
созылыңқы және, шамасы, тік қосылу есебінен өседі, себебі радиалды қозғалыс шектелген [190]; 4.26-суретті 
қараңыз. Сонымен қатар, тез кішкентай көпіршіктер мен баяу үлкен көпіршіктер барлық биіктіктерде өмір сүреді, 
бірақ орташа сандар классикалық болжамға негізделген, көпіршіктер биіктіктің ұлғаюымен жылдам өседі. Бұл 
қысымның қажетті диапазонында тік ішкі элементтері бар пилоттық қондырғыларда осы гидродинамикалық 
параметрлерді өлшеу қажеттілігін және екі фазалы модельге енгізілуі мүмкін осы деректерден репрезентативті 
корреляция алу үшін атап көрсетеді. Метандау кезінде көлемнің қысқаруының әсерін түсіну үшін, реактивті 
жұмыс шарттарына қарсы тұра алатын өлшеу құрылғыларын қажет ететін жалғасатын реакция кезінде де 
осындай гидродинамикалық өлшеулерді қайталау қызықты болар еді.
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FIGURE 4.25 Kernel smoothed density of the bubble pierced chord length distribution measured by optical probes. Tube bank configurations are 
Sq/15/9 (reference: 15 mm tube diameter, 9 mm tube to tube distance), Sq/15/18 (wider tube to tube spacing), and Sq/20/9 (larger tube diameter),  
as well as no internals. Optical probe heights are: (a) 0.243 m and (b) 0.450 m. Reprinted from [189]. Copyright (2012) American Chemical 
Society. Source: Schildhauer 2012 [189]. Reproduced with permission of American Chemical Society.

Pd
f 

[м
–1

]
Pd

f 
[м

–1
]

Pd
f 

[м
–1

]

u0/umf = 6.8

u0/umf = 4.6

u0/umf = 2.3

(a)
(a)

(b)

(c)

пл./15/9
пл./15/18
пл./20/9

Көпіршік өлшемі [м]
z = 0.243м

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25
0

5

10

15

0

5

10

15

0

10

20

30

40

Pd
f 

[м
–1

]
Pd

f 
[м

–1
]

Pd
f 

[м
–1

]
Көпіршік өлшемі [м]

z = 0.450 м

u0/umf = 2.3

0

2

4

6

8

0
2

4

6

8

10

20

15

10

5

0

0 0.05 0.1 0.15 0.2 0.25

(b)
(a)

(b)

(c)

u0/umf = 6.8

u0/umf = 4.6

Iшкі элементтер 
жоқ
пл./15/9
пл./15/18
пл./20/9

0002704452.IN
D

D
   143

5/27/2016   2:29:26 PM

Iшкі элементтер  
жоқ

4.25-СУРЕТ. Оптикалық зондтармен өлшенген көпіршіктері бар хорда ұзындықтарының таралу тығыздығы ядрода 
тегістелген. Конфигурация шоғыры құбырлар алаңы/15/9 (жарлығы: құбыр диаметрі 15 мм, арақашықтық құбырлар дейін 
құбырлар 9 мм), алаңы/15/18 (кең арақашықтық құбырлар дейін құбырлар) және алаңы/20/9 (құбырдың диаметрі сәл 
артық), сондай-ақ ішкі элементтер. Оптикалық зонд биіктігі: (а) 0,243 м және (Б) 0,450 М. Барлық құқықтар Америкалық 
химиялық қоғамға тиесілі (2012). Ақпарат көзі: Счайлдхауэр 2012 [189]. Американдық химиялық қоғамның рұқсатымен 
шығарылды.

Sectoral Scaling An interesting feature of bubbling fluidized beds with vertical 
internal is that they can be represented by one‐dimensional models, if the hydrody
namic correlations have been determined on a pilot scale. The reason is that, different 
from freely bubbling fluidized beds without internals, the vertical internal form 
within a few tube banks a local environment that defines the hydrodynamic situation 
which is independent from the overall reactor diameter. This allows using, for 
example, the classical scale‐up criteria of Glicksmann [191] (Reynolds number, 
Froude number, gas‐solid density ratio, bed geometry ratio, ratio between particle 
and bed diameter, sphericity of the particles and particle size distribution) whereby 
the reactor diameter is replaced by the hydraulic diameter.
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This was shown by comparison of pressure fluctuation data from the pilot scale 
plant in Güssing with cold flow experiments [192]. Further, optical probe measure
ments in fluidized beds of different sizes and different number of vertical internals 
(but identical tube arrangement) showed that at least two rows of tubes should 
surround the measurement position to allow neglecting outer wall effects and reaching 
similar hydrodynamic properties [193].

Model Validation The excellent heat transfer is a major advantage of fluidized bed 
reactors and leads to nearly isothermal conditions. In consequence, the temperature 
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FIGURE 4.26 Reconstructed images of bubbles in a 15 cm diameter column without (left) 
and with (right) vertical internals at u/u

MF
 = 3 [190].
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4.26-СУРЕТ. Диаметрі 15 см колонкадағы көпіршіктердің қалпына келтірілген бейнелері u/uMF = 3 [190] кезінде тік ішкі 
элементтерсіз (сол жақта) және (оң жақта).

Салалық масштабтау. Тік ішкі жағдайы бар барботажды жалған сұйытылған қабаттардың қызықты ерекшелігі, 
егер гидродинамикалық корреляция пилоттық масштабта анықталса, олар бір өлшемді модельдермен 
ұсынылуы мүмкін. Себебі, ішкі бөліктерсіз еркін барботирлейтін жалған сұйытылған қабаттарға қарағанда, 
құбырлардың бірнеше банкаларындағы тік ішкі форма реактордың жалпы диаметріне байланысты емес 
гидродинамикалық жағдайды анықтайтын жергілікті ортаны құрады. Бұл, мысалы, Гликсман бойынша 
масштабталудың классикалық критерийлерін (Рейнольдс саны, Фруда саны, газ тығыздығының қатты затқа 
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қатынасы, қабат геометриясының арақатынасы, бөлшектер мен қабат диаметрі арасындағы арақатынас, 
бөлшектердің сфералығы және бөлшектердің көлемі бойынша таралуы) қолдануға мүмкіндік береді.

Sectoral Scaling An interesting feature of bubbling fluidized beds with vertical 
internal is that they can be represented by one‐dimensional models, if the hydrody
namic correlations have been determined on a pilot scale. The reason is that, different 
from freely bubbling fluidized beds without internals, the vertical internal form 
within a few tube banks a local environment that defines the hydrodynamic situation 
which is independent from the overall reactor diameter. This allows using, for 
example, the classical scale‐up criteria of Glicksmann [191] (Reynolds number, 
Froude number, gas‐solid density ratio, bed geometry ratio, ratio between particle 
and bed diameter, sphericity of the particles and particle size distribution) whereby 
the reactor diameter is replaced by the hydraulic diameter.

u D u

g D

D
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d

D
psdg g
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p0 0
2

, , , , , , (4.19)

This was shown by comparison of pressure fluctuation data from the pilot scale 
plant in Güssing with cold flow experiments [192]. Further, optical probe measure
ments in fluidized beds of different sizes and different number of vertical internals 
(but identical tube arrangement) showed that at least two rows of tubes should 
surround the measurement position to allow neglecting outer wall effects and reaching 
similar hydrodynamic properties [193].

Model Validation The excellent heat transfer is a major advantage of fluidized bed 
reactors and leads to nearly isothermal conditions. In consequence, the temperature 
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and with (right) vertical internals at u/u
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Бұл Гюссингтегі эксперименталды қондырғыда қысымның ауытқуы туралы мәліметтерді салқын ағынмен 
эксперименттермен салыстыру жолымен көрсетілді [192]. Сонымен қатар, оптикалық зондтың көмегімен 
түрлі өлшемдегі жалған сұйытылған  қабаттарда және тік ішкі мүшелердің әртүрлі мөлшерін өлшеу (бірақ 
түтікшелердің бірдей орналасуымен) сыртқы қабырғалардың әсерін елемеуге мүмкіндік беру және ұқсас 
гидродинамикалық қасиеттерге жету үшін түтікшелердің кем дегенде екі қатары өлшеу позициясын қоршауы 
тиіс екенін көрсетті. [193].

Үлгіні тексеру. Өте жақсы жылу беру жалған жағылған қабаты бар реакторлардың негізгі артықшылығы 
болып табылады және изотермиялық жағдайларға әкеледі. Демек, температура профилі модельді тексеру үшін 
пайдаланылмайды. Дегенмен, температура профилі бірнеше осьтік жағдайда өлшенуі тиіс. Егер тік салқындатқыш 
түтіктер біркелкі бөлінген болса, онда артықшылық жолдар құрылмайды, радиалды градиенттердің болмауы 
дұрыс болжам болып табылады. Алайда, салқындатылған термомайда салқындатқыш түтіктің бір тармағы 
төменге және басқа тармаққа жоғары қарай айдалуына байланысты осьтік бағытта изотермиялықтан шамалы 
ауытқуларды күтуге болады.  Бұл катализатор бөлшектерінің жанында температураның аз осьтік градиенттері 
(бірнеше метр ұзындығында шамамен бірнеше ондаған градус) міндетті емес салқындатқыш орта бар дегенді 
білдіреді. Мұндай шарттар қабаттың температурасын нақты болжауды өте күрделі міндет етеді және жергілікті 
турбуленттілікті есепке алу үшін есептеу гидродинамика әдістерін пайдалану қажет. Демек, осьтік қабаттағы 
температураның шағын градиенттері модель үшін кіріс деректер ретінде пайдаланылуы мүмкін немесе орташа 
температура болжам ретінде пайдаланылуы мүмкін.

Сондықтан шоғырлану мен ағындар модельді тексеру үшін пайдаланылатын негізгі ақпарат болып 
табылады. Шоғырланудың тиісті осьтік профильдері болған жөн. Алайда, көпіршіктердің екінші фазасының 
пайда болуынан кейбір белгісіздікті ескеру қажет. Ал су үсті бортында катализатор қабатының үстіндегі 
газ ағынының құрамында көпіршіктер ретіндегі газ да, сондай-ақ тығыз фазадан алынатын газ да бар, 
қабаттың ішінде қандай жағдайларда көпіршіктер таңдалатыны, ал қандай жағдайларда тығыз фазадан газ 
пайдаланылатындығы белгісіз. Бұл әсердің әсерін екі пайымдаумен бағалауға болады: біріншіден, модель 
қандай осьтік позицияға дейін көпіршікте және тығыз фазада концентрацияның айтарлықтай ерекшеленетінін 
көрсетуі тиіс; екіншіден, көпіршікті ұстап қалу тығыз фазаны емес, көпіршікті іріктеу ықтималдығы туралы 
белгілі бір түсінік береді. Дегенмен, көпіршіктердің үрдістеріне байланысты қабаттың ортасында көтерілу, 
көпіршіктің жергілікті ұстаудың радиалды таралуы талданатын газда көпіршік пен тығыз фаза арасындағы 
қатынасты бағалау үшін екінші тәсілді әлсіретеді.

Осылайша, сүзгіге кіруде бос платалардың шоғырлану моделін сенімді тексеру үшін модель дұрыс болжауы 
тиіс маңызды эксперименталдық деректер болып табылады. Оларды мысалы, инерциялық сүзгімен мұқият 
өлшеу керек. Қабаттың ішінде газдың өлшенген шоғырлануы көпіршіктің болжамды мәндері мен тығыз 
фазаның арасында болуы тиіс.

Түрлі осьтік жағдайларда өлшеу үшін сынама алу түтігін пайдалану катализатордың баяу дезактивациясын 
ерте анықтауға мүмкіндік беретін қосымша артықшылығы бар. Әдетте катализатордың кідіруі соншалықты 
үлкен, термодинамикалық тепе-теңдікке реактордан шыққанға дейін жетеді. Сондықтан қабаттағы өлшеу 
позициясы ол су үсті бортына көрінгенге дейін реакция фронтының баяу қозғалысын көреді. Соған қарамастан, 
сынама алу түтігінің ұшында (мысалы, сорудың изокинетикалық жылдамдығы емес, тым жоғары болғанда) 
немесе сынама алу түтігі мен тарату тәрелкесінің арасында катализатор бөлшектерінің иммобилизациясын 
болдырмау үшін сақ болу керек. Екі жағдайда да шағын бекітілген қабат құрылады, бұл жергілікті ыстық 
нүктелерге және концентрацияның репрезентативті емес өлшемдеріне әкеледі. Келесі өлшеуді бастамас бұрын 
сынама алу желісін жуу – жақсы тәжірибеге айналған.

Сонымен қатар, жұмыс істеу кезінде катализатордың үлгілерінің ауамен жанаспай-ақ іріктеу мүмкіндігі 
жалған сұйытылған қабаттардың тағы бір артықшылығы болып табылады [77]. Бұл көміртегі шөгіндісінің 
кідіруін немесе күкіртпен улану деңгейін болжайтын модельдерді тексеруге мүмкіндік береді.
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4.4 ҚОРЫТЫНДЫ ЖӘНЕ АШЫҚ ЗЕРТТЕУ СҰРАҚТАРЫ

Көміртек оксидін метандауды қолдану техникалық процесс ретінде алғаш рет 1930-шы жылдары 
қарастырылғандықтан, тұрмыстық газды детоксикациялау үшін көміртек оксидтерінің синтетикалық табиғи 
газға конверсиясы бірнеше кезеңнен өтті. 1960 жылдары Еуропада табиғи газды енгізгенге дейін тұрмыстық 
газды детоксикациялау маңызды тақырып болды. Мақсаты өлімге әкелетін авариялар мен суицидтер үшін жауап 
беретін СО құрамының жоғары мөлшерін түрлендіру болды. Алайда метандаудың орнына проблема табиғи 
газды енгізгенге дейін үлкен масштабтағы су газының конверсия реакциясын қолдану жолымен шешілді.

Кейінірек табиғи газдың ықтимал жетіспеушілігі және көмірдің ішкі қорларын тиімді пайдалану, әсіресе 
1970 жылдары алаңдаушылық тудырды, содан кейін мұнай дағдарысының нәтижесінде барлығы қиындады. 
Құрама Штаттарда, Біріккен Корольдікте және Германияда көмірді СТГ-ға түрлендірудің тиімді процесін 
әзірлеу үшін маңызды зерттеу жұмысы қабылданды. Осы уақытта метандау туралы өте кең білім алынды. 
Катализаторлардан, кинетиктерден, реакция механизмдерінен және дезактивация құбылыстарынан басқа, 
шығындар, жылуды реттеу, катализатордың тұрақтылығы және энергия тиімділігі арасындағы оңтайлы 
ымыраға жету үшін реакторлардың барлық ықтимал түрлері зерттелді: адиабатикалық қозғалмайтын қабаттар, 
изотермиялық көпіршікті колонналар және жалған жағылған қабаттар. Пилоттық және тіпті демонстрациялық 
ауқымға дейін әзірленген тұжырымдамалардың көпшілігі оң шешімнің бастапқы белгісіздігіне арналған шара 
болып табылады.

Жоғары қысымдағы буды көтеру мүмкіндігі (жоғары температуралы тұрақты катализаторлар жасалғаннан 
кейін) және осылайша маңызды экономикалық синергияны генерациялау СТГ қондырғыларында ірі ауқымды 
көмір үшін жылжымайтын қабатты адиабатикалық реакторларды қолдануға ықпал етті. Олардың қуаты 1 
ГВт астам қымбат тұратын газды тазалау технологиясы, мысалы, Rectisol® осындай қондырғыларда тиімді 
қолданылуы мүмкін. Жылжымайтын қабаты бар метандау үшін адиабатикалық реакторлар сериясы СТГ үшін 
бірінші ірі масштабты көмір зауытында (Ұлы жазықтар, Солтүстік Дакота, еңбек 1984 жылғы) және XXI 
ғасырдың бірінші онжылдығында Құрама Штаттарда көмірді қайта өңдеу бойынша бірқатар жобаларға арналған 
(тақтатас газын пайдалану пайда болғанға дейін аз емес). Осылайша, реактордың бұл тұжырымдамасын қазіргі 
заманғы және толық коммерциялық өрістетілген технология ретінде қарастыруға болады және ол сондай-ақ 
Қытайда бірнеше жақын арадағы ірі зауыттарда қолданылады, онда көмірдің ішкі қорларын таза пайдалану 
қажеттілігі газдандыру арқылы неғұрлым таза энергия тасығыштар мен химикаттарға көшуге ықпал етеді.

Соңғы 15 жылда биомассаны тиімді пайдалану Еуропада жиі зерттеледі, өйткені биомасса ішкі және CO2-
бейтарап ресурс болып саналады. Бұл сондай-ақ газдандыру және кейіннен метандау арқылы лигноцеллюлоза 
биомассасын СТГ-ға түрлендіру бойынша зерттеулерге әкелді. Биомассаның логистикасын шектеуге 
байланысты көмір станцияларына қарағанда СТГ қондырғылары үшін осындай сүрек қалдықтарының саны 
едәуір аз болғандықтан, газды тазартудың қазіргі заманғы технологиялары бұдан былай экономикалық тиімді 
болып табылмайды. Сонымен қатар, ең жоғары қысым деңгейінде бу генерациялаудың маңыздылығы энергия 
интеграциясының мүлдем әр түрлі нұсқаларына байланысты азаяды. Осының салдарынан газ тазалау және 
метанация кезеңдерінің жаңа комбинациялары әзірленеді (олар осы кітаптың келесі тарауларында ұсынылған). 
Кейбір командалар қозғалмайтын қабаты бар метандаудың қарапайым қазіргі заманғы реакторларын 
пайдалануға және қанықпаған көмірсутектерді түрлендіретін газды тазалаудың салыстырмалы күрделі 
технологияларын әзірлеуге шоғырланады. Басқалары шығындарды азайту және тиімділікті арттыру үшін газды 
тазарту кезеңдерін жеңілдетуге ұмтылады. Сондықтан олар метан реакторларының жаңа түрлерін сынақтан 
өткізеді, олар үлкен сенімділік пен икемділікті қамтамасыз ете алады.

Қазіргі уақытта динамикалық іске қосу/ажырату және ішінара жүктемемен жұмыс істеу тұрғысынан 
икемділік газ беруге арналған қосымшаларда метандаудың ең жаңа әлеуетті қолданылуы үшін маңызды. Сутегі 
түзілу жылдамдығына және сақтау тұжырымдамасына байланысты метандау реакторлары үшін жаңа маңызды 
проблемалар туындайды.

Ашық зерттеу сұрақтары өте аз болғанымен, компанияларда СТГ зауыттарында көмірді пайдалану саласында 
бай тәжірибе жинақталып, СТГ үшін биомассаны пайдалану және энергияны газға түрлендіру процестері 
жағдайында маңызды сұрақтарға толық жауаптар алынбаған және оларды пилоттық масштабта реактор мен 
эксперименталды науқандарды үлгілеу жолымен нақты зерттеулермен бастамашылық жасаған жөн.

Әзірге биомасса мен СТГ үшін газды тазарту технологияларының комбинацияларын пайдалану тәжірибесі 
тек қозғалмайтын қабаты бар метандаушы реакторлардың шектеулі санымен ғана шектеледі. Метандаудың 
осал катализаторының жеткілікті ұзақ қызмет ету мерзіміне кепілдік беру үшін биомассаны газдандырудан 
генераторлық газдағы қанықпаған көмірсутектерді (энергия шығындары мен шығыны тұрғысынан) тиімді 
түрлендіруге бола ма?

Дәл сондай-ақ сүректе СТГ процестерімен газ тазарту технологияларының таңдалған комбинацияларымен 
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нақты көпжылдық тәжірибе (бірнеше мың сағат) күкірттің органикалық қосылыстарын тиімді жоюға 
қатысты жоқ. Технологиялардың қандай түрлері ең жақсы нұсқа болып табылады? Суық скрубберлер немесе 
каталитикалық конверсия сатылары бар ыстық газбен тазарту ма немесе комбинация ма? Метандау реакторлары 
мен катализаторларды әзірлеудің ең жақсы нұсқасы болып табылады, олар күкіртпен улануға және көміртегінің 
шөгуіне қатысты неғұрлым сенімді болып табылады және демек, газды тазартуды айтарлықтай жеңілдетуге 
мүмкіндік береді?

Бөлшектердің қозғалмайтын қабаты бар адиабаттық реакторларды масштабтау және моделдеу әдетте 
шешіледі, қозғалмайтын қабаты бар салқындатылған реакторларда және өткізуші каталитикалық тіреуіштері 
бар метандау реакторларында жылудың тасымалдануын тиісті модельдеу, сондай-ақ эксперименталды 
деректері бар модельді тексеру (пилоттық масштабта) жоқ.

Барботаждық колонналар мен жалғанжағылған қабаты бар реакторларға да бірдей қатысты. Бұрын 
эксперименттік қондырғылар мен демонстрациялық қондырғылар реакторлардың осы типтерін масштабтау 
мүмкін екендігін, жылдамдық негізінде егжей-тегжейлі модельдеу және пилоттық масштабтағы деректермен 
модельді тексеру әлі де көрсетілуі тиіс екенін көрсетті. Гидродинамиканы дұрыс болжау үшін міндеттер ұлғаю 
қаупін төмендету үшін сенімді модельдеу құралдарын әзірлеуге болатындай шешілуі мүмкін бе?

Энергияны газға түрлендіру технологиялары үшін іске қосу мен сөндірудің жиі циклдары, сондай-ақ 
ішінара жүктеме кезіндегі тиімді жұмыс талап етілуі мүмкін. Сонымен қатар, сутекті сақтауға жарамды 
метанға айналдыру үшін көміртек оксидінің көптеген көздері талқыланады: атмосферадан және өнеркәсіптік 
түтін газдарынан тазартылған CO2 конверсиясы, ферментация нәтижесінде биогазды тікелей метандау, сүректі 
газдандыру нәтижесінде генераторлық газға сутекті икемді қосу.

Реактордың қандай тұжырымдамалары стационарлы жағдайларда жылуды ең жақсы басқаруды қамтамасыз 
етеді және температураның жиі өзгеруіне байланысты көміртегі шөгіндісінің катализаторын дезактивациялауды 
немесе жентектеуді болдырмауға қатысты ең жақсы сипаттамаларға ие? Энергияны газға және биомассаға 
СТГ процестеріне түрлендіру арасындағы синергия іске асырылуы тиіс пе және реакторлардың кейбір 
тұжырымдамаларында бұл үшін белгілі бір артықшылықтар бар ма?

Метандау реакторларына қойылатын талаптардың кең түрлілігіне сүйене отырып, осы зерттеу мәселелерін 
шешкеннен кейін реактордың бірде-бір тұжырымдамасы барлық қолдану үшін басқасынан артық болмайды 
деп күтуге болады. Керісінше, кем дегенде адиабатикалық және салқындатылатын қозғалмайтын қабаттарды, 
сондай-ақ жалған жағылған қабаты бар метандау реакторларын қоса алғанда, бірқатар қолданбалы 
технологиялық шешімдер болады.
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4.5 СИМВОЛДАР ТІЗІМІ

A м2 реактордың көлденең қимасының ауданы
a м2. м-3 Массатасымалдаудың меншікті алаңы
ci моль. м-3 I түрлердің шоғырлануы
Cp,i кДж . К-1. моль-1 меншікті жылу сыйымдылық
D м реактордың диаметрі
di м реактордың ішкі құбыр диаметрі
dp м бөлшектер диаметрі
G кг. м-2. с-3 масса ағыны = u0g
g м. с-2 ауырлық күшінің әсерінен жеделдету (9,80665)
h, H м газ бөлуден биіктігі немесе қашықтығы
KG, i м. с-1 I түрлердің массатасымалдау коэффициенті
ṄVC моль. c-1. м-1 тығыз фазаға көпіршіктен жалпы көлемді ағын
ṅi моль. c-1 I түрлерінің молярлық ағыны
pi бар немесе Па I түрлерінің ішінара қысымы
psd – бөлшектер мөлшері бойынша бөлу

Дж . м-1 . К-1 газды тұрақты = 8,314
rj моль. кгкат

-1. с-1 1,2 реакция жылдамдығы (су газын метандау және 
конверсиялау)

Ri моль. кгкат
-1. с-1 I түрлерінің жоғалу немесе қалыптасу жылдамдығы

T К немесе °C температура
u0 моль. c-1 бос құбыр диаметріне байланысты газдың үстіңгі 

жылдамдығы
Umf моль. c-1 ең төменгі жылдамдық бос құбыр диаметріне байла-

нысты жалған төмендететін газ
U Вт. м-2. К-1 жылу берудің жалпы коэффициенті
xi – I түрлерінің молярлық үлесі
Xi – I түрлерін түрлендіру
z м реакторлық құбырдың ұзындығы
Грек символдары
ΔHR кДж . моль-1 жылу реакциясы
ε – қуыс немесе кеуектілік
η Па . c газдың тұтқырлығы
νij – j реакциясында I түрінің стехиометриялық факторы
ρ кг . моль-3 тығыздығы
Φ – катализатор бөлшектерінің сфералығы
Қойылған қолдар және жоғарғы индекстер
b көпіршік фазасы
cat катализатор
e эмульсия немесе тығыз фаза
G газ
j I түрлері
j J реакциясы
mf жалған көрінудің ең аз шарттары
p бәрі де
ref сілтеме
tot жалпы сомасы
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5
АПГРЕЙДИНГ - МҰНАЙ САПАСЫН АРТТЫРУ

Ренато Бачиокки, Джулия Коста және Лидия Ломбарди

5.1 КІРІСПЕ

Каталитикалық метандау реакторынан шығатын газ ағыны табиғи газ торының сапа сипаттамаларына сәйкес 
келмейді. Табиғи газды желіге берер алдында апгрейдинг кезеңін орындау қажет. Көптеген жағдайларда, 
стехиометриялық газ қоспасы метандау реакторына берілген кезде, апгрейдинг конденсация мен кептірудің 
қарапайым сатысы болуы мүмкін, себебі су метаннан басқа реакцияның бірегей өзге өнімі болып табылады. 
Осы кітаптың 4-тарауында талқыланғандай, сутегі мен көміртегі оксидтерінің стехиометриялық қоспалары 
(Н2/СО, үштен асатын Н2/ СО2 мәні, төрттен асатын, тиісінше) «Lurgi», «Davy Process Technology» және 
«Haldor Topsoe» (TREMP® процесі) кәсіпорындарында, сонымен қатар электр энергиясын берудің кейбір 
конфигурациялары үшін типтік болып табылады.

Басқа процестерде H2/CO арақатынасын бейімдеу үшін су газын конверсиялау реакциясы кірісте, ал бір 
кезеңде метандаумен бірге, мысалы, PSI әзірлеген жалған сұйытылған қабатта метандау процесінде жүзеге 
асырылады. Бұл метандау қондырғысынан шығатын  тазартылмаған СТГ көміртегі диоксидінің елеулі болуына 
әкеледі. Газдандыру секциясынан және/немесе кіре берістегі су газын конверсиялау секциясынан шығатын 
CO2 температураның жоғарылауын басу үшін метандау блогындағы балласты газ ретінде пайдаланылады. Бұл 
VESTAS процесіне қатысты, «Foster-Wheeler»/Clariant немесе «GoBiGas» демонстрациялық қондырғысында 
қуаты 20 МВтСТГ (осы кітаптың 4 және 6-тарауын қараңыз). Барлық осы жағдайларда шикі СТГ құрамында 
метан, көмірқышқыл газы, су буы және сутегі болады. Сондықтан жаңарту бір мысал үшін талқылануы мүмкін, 
бірақ нәтижелер барлық осы процестер үшін әділ болады.

Бұл тарау метанның шығуын максималдау үшін дұрыс таңдалған жұмыс жағдайында жұмыс істейтін 
екінші буындағы биомассаны конверсиялау процестерінде алынатын синтетикалық табиғи газдың (СТГ) 
сапасын арттыру үшін қажетті бөлу процестерін зерттеуге және салыстыруға бағытталған. Бұл бөлім үшін 
екі технологиялық процесс қарастырылды: гюссингте пилоттық қондырғыда іске асырылатын жалған 
сұйытылған қабатта қысыммен кейіннен метанизациялаумен екі жалған сұйытылған қабатпен газдандырудың 
автоотермиялық процесі (8-тарауды қараңыз) және гидротермалды газдандыру/метандау процесі [1], ол осы 
кітаптың 10-тарауында егжей-тегжейлі талқыланады.

Әрбір технологиялық маршруттан алынған шикі СТГ-ның әдеттегі күтілетін құрамдастары 5.1-кестеде 
келтірілген. Биомассадан алынған СТГ табиғи газ желісіне құбырға беру ерекшелігіне сәйкес келетін, сондай-
ақ 5.1-кестеде көрсетілген жағдайда берілуі мүмкін. Метан мен этан, әрине, СТГ-дағы ең құнды компоненттер 
болып табылады және оларды алу зиянды болуы мүмкін атмосфераға бақыланбайтын шығарындылардың 
алдын алу үшін, мысалы, метанның жоғары парникті әлеуетін ескере отырып жүзеге асырғанда (көмірқышқыл 
газына қарағанда 21 есе көп) маңызды. Климаттың өзгеру салдарын жұмсартуға бағытталған іс-әрекеттер 
шеңберінде өте таза көмірқышқыл газы (кем дегенде 95%) құнды өнім болуы мүмкін. Жақын болашақта 
көмірқышқыл газын сақтау орындары әзірленеді және көмірқышқыл газын сақтау орындарына арнайы 
құбырлармен тасымалдауға болады [2].

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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Табиғи газ құбырының спецификациясын орындау үшін, сондай-ақ СТГ қосалқы компоненттерін жою 
қажет. Олардың ішінде ең маңыздысы су, сутегі және азот болып табылады. Іс жүзінде, СТГ-дан CO2 алып 
тастау үшін бөлу процесін пайдаланған жағдайда, СТГ-дағы сутегі мен азоттың шоғырлануы шамамен 4%-ға 
дейін өседі, ал СН4 тазалығы ең жақсы жағдайда 92% болады, бұл көрсетілген 96% тазалықтан айтарлықтай 
төмен. Бұдан басқа, CO2/CH4 бөлгеннен кейін гидротермалдық бағыт үшін H2 концентрациясы 8%-ға дейін 
артады деп күтілуде, бұл құбыр арқылы табиғи газ үшін белгіленген ең жоғарғы шектен едәуір жоғары. Бұдан 
басқа, екі маршрутта түзілетін СТГ негізінен пайдаланудың тиісті жағдайларында су буымен қанықтырылады 
(температура мен қысым); демек, оны құбыр көлігі үшін су конденсациясы температурасының талаптарына 
сәйкес болу үшін сусыздандыру қажет (5.1-кестені қараңыз). Іс жүзінде, үлкен қашықтыққа тасымалдау кезінде, 
егер су жойылмаса, жүйенің көлемді сыйымдылығының азаюына, сондай-ақ жұмыс қысымының артуына 
әкелетін конденсация болуы мүмкін. Бұдан басқа, әсіресе, CO2 және H2S газда болған жағдайда сусыздандыру 
құбыржолдар мен жабдықтардағы коррозия немесе эрозия проблемаларын болдырмау үшін қажет [3].

5.1-КЕСТЕ. (I) қысымдағы метанациямен алынған СТГ (Гюссинг), (ii) СТГ, гидротермалды 
газдандырудан алынған, (iii) құбырға кіретін табиғи газ, (iv) сақтауға арналған көміртегінің қос тотығы 
(деректер [1] алынған).

Компонент Ерекшеліктер (айн.%)

Гюссинг Гидротермальді Құбыр Сақтау

CO2 36 28–60 <6 >95
CH4 57 40–70 >96 —
H2 2,5 1–10 <5 —
CO 0,10 0.1–1.0 <1 —
Көмірсутектер 0,05 1–3 Көрсетілмеген —
NH3 ад./млн микроэлементтер Көрсетілмеген —
N2 2,50 0 — —
H2O 1,23 1–10 <60% П.В. —

5.2 СТГ АПГРЕЙДИНГ ҮШІН БӨЛУ ПРОЦЕСТЕРІ

Жоғарыда талқыланғандай, құбырдың ерекшеліктеріне сәйкес болу үшін көміртегінің қос тотығын, суды, 
сутекті және ақыр соңында азотты алып тастау арқылы СТГ апгрейдинг жүргізу қажет. Бұл кем дегенде үш 
бинарлы бөлуді ескеру қажеттігін білдіреді: CH4/ CO2, CH4/H2, CH4/H2O.  Осы мақсаттар үшін қол жетімді бөлу 
процестері және олардың техникалық және экономикалық жүзеге асырылуы келесі параграфтарда қысқаша 
талқыланады. Айта кету керек, қазіргі уақытта метандалғаннан кейін CO2 жою қажет өнеркәсіптік ауқымда 
СТГ өндірісінің бірнеше қолданулары ғана бар, СТГ өңдеу үшін апгрейдингтің ең қолайлы әдістерін сипаттау 
және бағалау, мысалы, биогазды байыту сияқты СТГ-ға ұқсас газ ағындары негізінде орындалған басқа 
апгрейдингті қолдану үшін қол жетімді деректерге негізделген.

5.2.1 CO2/CH4 көлемді сепарациясы

CH4 және CO2 көлемді сепарациясына процестің келесі нұсқаларының бірін қолдану арқылы қол жеткізуге 
болады: физикалық немесе химиялық сіңіру, мембраналық бөлу, адсорбциялық бөлу немесе төмен 
температуралы бөлу. Бөлудің ең тиімді нұсқасын таңдау СТГ-ны генерациялаудың барлық процесінде өңдеудің 
интеграциясын ескеретін егжей-тегжейлі техникалық-экономикалық оңтайландырудың нәтижесі болып 
табылады ([4] қараңыз), бұл бөлімде одан әрі зерттеу үшін ықтимал қолайлы бөлу процестерін алдын ала 
таңдауға көмектесетін кейбір жалпы түсініктер берілген.

5.2.1.1 Жұту арқылы сепарация. Көміртегі диоксидін еріткіштердің көмегімен технологиялық газ ағынынан 
айыру әр түрлі өнеркәсіптік қолдануларға, әсіресе мұнай-химия секторында коммерциялық нұсқа болып 
табылады [2]. Сіңіру әдетте көміртегі диоксидінің жоғары ерігіштігімен (физикалық сіңіру) сипатталатын 
еріткіштерді пайдалана отырып немесе көміртегі диоксидімен (химиялық сіңіру) әсер ете алатын сілтілі 
еріткіштердің көмегімен орындалады.
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Алканоламиндердің су ерітіндісін пайдалана отырып химиялық абсорбция қазіргі уақытта табиғи газды 
тұзсыздандыру үшін айырудың эталондық процесі болып саналады: көміртегі диоксиді ерітіндімен немесе 
моноэтаноламин (MEA), диэтаноламин (DEA), не метилдиэтаноламин (MDEA) салыстырмалы төмен 
температурада (40-60°C) және қондырмалы абсорбциялық бағанадағы атмосфералық қысымда аминдер 
CO2-мен тиісті карбаматтар түзумен әрекет ететін газ ағынынан бөлінеді. Содан кейін пайдаланылған амин 
ерітіндісін будың көмегімен 100-140°C әдеттегі көрсеткіштерге дейін қыздырады, бұл бір жағынан аминдерді 
қалпына келтіруге, ал екінші жағынан - атмосфераға бөлінетін CO2 десорбациялауға мүмкіндік береді, бірақ 
CCS «Sleipner», «Snohvit» және «In-Salah» қондырғылары сияқты қолданылуы мүмкін немесе сақталады. CO2 
сіңіру қабілетінің жоғары болуына байланысты, сондай-ақ төмен парциалды қысым кезінде қазіргі уақытта 
эталондық процесс ретінде аминдермен бөлу ұсынылады, сондай-ақ түтін газдарынан көмірқышқыл газын 
ұстап қалу үшін, парниктік газдар шығарындыларын төмендетудің ықтимал нұсқасы ретінде ұсынылады [2]. 
Басқа ықтимал химиялық еріткіштер ыстық калий карбонаты мен аммиак қамтиды. Калий карбонатының 
ерітінділері жоғары қысымда (әдетте 1 МПа) және салыстырмалы жоғары температурада (> 100°C) көміртегі 
диоксидін сіңіреді, бұл бикарбонаттың иондарына бай ерітіндінің пайда болуына әкеледі. Реакцияны 
толығымен өзгертеді, тек сұйық ерітіндідегі қысымды лақтырып, бұл таза CO2-ді босатуға мүмкіндік береді, 
сонымен бірге карбонаттарды ерітіндіде қалпына келтіреді, олар CO2 сіңіру кезеңіне қайтарылады. Ыстық 
калий карбонатына негізделген негізгі патенттелген процестер OP Benfield процесі және Catacarb процесі болып 
табылады. Бұл үрдістер CO2 210-345 кПа ең аз парциалды қысымда қолдану үшін коммерциялық жоспарда 
ұсынылады. UOP Benfield процесін 5-тен 35%-ға дейін қышқыл газ концентрациясы бар жалпы қысымды 10-
нан 120 бар-ға дейінгі диапазонда беру шарттары үшін қолдануды ұсынады [8]. Әртүрлі активаторлар үшін 
алынған калий карбонаты бар CO2 бу сұйықтықты тепе-теңдігін салыстырмалы талдау бұл процесті 700 кПа 
жоғары CO2 парциалды қысымдары үшін қолдануға мүмкіндік береді. Ыстық калий карбонатын қолданудың 
көпшілігі аммиак, сутегі және этиленоксидті өндіру қондырғыларында қышқыл газдарды бөлуге арналған 
[7]. Аммиак бастапқыда қоршаған орта температурасында жұмыс істейтін процестер үшін ұсынылды, яғни 
20-25°C; жақында «Alstom» 0-ден 10°C-қа дейінгі температурада жұмыс істейтін салқындатылған аммиак 
процесін әзірледі [9]. Салқындатылған аммиак процесінің төмен температурасы СО2 абсорбциясы сатысында 
аммиактың шығынын азайтуға мүмкіндік береді, бұл қоршаған орта температурасының негізгі кемшілігі 
болып табылады. Регенерация жоғары температурада (50-200°C) және қысымда (2-136 бар) жүреді, соңғысы 
бу фазасында аммиактың жоғалуын болдырмау үшін қажет [10]. Қолдану кезінде ұстау үшін түтін газдарының 
кейін жағу процесі салқындатылған аммиак төмендетуге мүмкіндік береді, энергия тұтынуды десорбере 
салыстырғанда энергияны процесін пайдалана отырып, су алканоламинов және тиімді пайдалану әлеуетті кем 
зиянды еріткіштер [10].

Физикалық жұтылу көптеген өнеркәсіптік қолдануларда СО2 бөлу үшін, сондай-ақ метандау қондырғысының 
кіре берісіндегі қоспалармен бірге СО2 жою үшін СТГ қондырғыларына арналған өнеркәсіптік бұрышта да 
қолданылады (сондай-ақ алдыңғы тарауларды да қараңыз). Бұл жағдайда еріткішке арналған CO2 жүктеме 
қабілеті өңделетін газ ағынындағы CO2 парциалды қысымына байланысты болғандықтан, физикалық сіңіру 
жоғары жалпы қысым мен CO2 концентрациясымен сипатталатын шикізат үшін өте қолайлы. Негізінен 
еріткішпен ерекшеленетін физикалық жұтуға негізделген бірнеше патенттелген процестер бар. Бұл Selexol 
процесі («Dow Chemical»), полиэтиленгликольдің диметил эфирлеріне (DMPEG) негізделген, Purisol процесі 
(«Lurgi»), N-метил-2-пиролидонға (DMP) негізделген, rectisol процесі («Lurgi» және «Linde»), құрамында 
пропиленкарбонаты бар фтор негізіндегі салқындатылған метанол мен еріткіштерге негізделген. Химиялық 
еріткіштермен салыстырғанда физикалық еріткіштердің артықшылығы регенерация жойылуы тиіс химиялық 
байланыс жоқ болғандықтан, энергияға неғұрлым төмен қажеттіліктермен қол жеткізуге болады. Екінші 
жағынан, физикалық еріткіштер әдетте химиялық еріткіштер сияқты CO2 жүктеу жылдамдығына жету үшін 
жоғары қысымды талап етеді. Мысалы, Selexol процесінің типтік жұмыс қысымы 313 К температурада 3 МПа 
құрайды, ал Rectisol процесінің қысымы 213-263 К температурада 8 МПа құрайды [12]. Selexol-ге сілтеме 
жасай отырып, бұл еріткіштің CO2/H2 (45-ке жуық) бойынша өте жоғары селективтілігі бар және 300-350 кПа-
дан жоғары қышқыл газдың парциалды қысымдары үшін ұсынылады, бұл оны газдандыру қондырғыларында 
алынған синтез-газдан CO2 ұстау үшін өте қолайлы кандидат етеді. Selexol сондай-ақ CO2/CH4 (шамамен 9) 
қатысты жеткілікті селективтілікке кепілдік береді, бұл СТГ сапасын арттыру үшін жарамды етеді [13].

5.2.1.2 Мембраналармен айыру. Мембраналардың сепарациясы мембраналардың селективті өткізгіштігінің 
қасиетіне негізделген [14], бұл мембраналық модульден шығатын пермеатты неғұрлым өткізбейтін компонентке 
байытуға мүмкіндік береді, ал ретентат аз өткізбейтін компонентпен байытылады.
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Мембраналық материалдар көліктік механизм және құрамдас материалдың табиғаты сияқты екі негізгі 
өлшемге сәйкес жіктелуі мүмкін. Бірінші өлшемдерді ескере отырып, негізінен көлік механизмдерінің үш 
түрі бар: диффузия, еріту-диффузия және жеңілдетілген тасымалдау. Соңғы топта тасушылар деп аталатын 
(мақсатты молекулалардың жеңілдетілген тасымалдануына жауап беретін) тіркелген немесе ұтқыр болуы 
мүмкін. Екінші өлшемге сәйкес (яғни материалдар) мембраналар үш топқа бөлінеді: органикалық полимерлер, 
Органикалық емес мембраналар және аралас матрицасы бар мембраналар (МММ). Материалдардың қасиеттері 
мен таңдау өлшемдері туралы толық ақпаратты [15]-тен табуға болады.

Жақсы мембраналық материалдар жоғары селективтілігімен де, жоғары өткізгіштігімен де сипатталуы 
тиіс. Жоғары селективтілік жоғары таза өнімді алу үшін қажет, ал жоғары өткізгіштігі мембрананың ауданын 
және, демек, күрделі шығындарды азайту үшін қажет. Өкінішке орай, 5.1-суретте көрсетілгендей, полимерлік 
материалдар өткізгіштік пен селективтілік арасындағы жалпы ымырамен сипатталады, бұл Робсон жоғарғы 
шектерімен жақсы сипатталады [16].

Шыны тәрізді полимерлі мембраналар арасында целлюлоза коммерциялық ацетаты (CA) тазартылмаған 
табиғи газдан, сондай-ақ мұнайды күшейтілген өндіру кезеңі кезінде көмірсутегі қоспаларынан CO2-ге іріктеп 
алынатын мембрананың түрі болып табылады; алайда СА селективтілігімен де (α = 21), сондай-ақ Робсон 
жоғарғы шегінен алыс өткізгіштігімен де сипатталады [17]. (1 баррель = 10–10 см3 (STP) · см · см– 2 · с– 1 · см–
Hg–1) сәйкесінше (5.1-суретті қайтадан қараңыз) CO2/CH4 селективтілігі және CO2 үшін 30 және 10 баррельге 
дейін өткізгіштігі бар сәл жақсартылған сипаттамаларды ұсынады. Дегенмен, осы материалдардың екеуі де 
пайдалану процесінде өз сипаттамаларын жоғалтады. Мысалы, СА мембранасының нақты селективтілігі әдетте 
СО2-мен байланысатын материалдың пластификациясының ісінуі нәтижесінде 12-15-ге дейін төмендейді және 
өнімділіктің ұқсас жоғалуы коммерциялық полиимидті мембраналар үшін байқалады [16]. Функционалдық 
топтарды тігу немесе қосу селективтілік пен өткізгіштіктің арасындағы ымыраны агрессивті жағдайларда 
мембрананың тұрақтылығын арттыра отырып, тиімді жақсартатыны анықталды [16], [18]. 

Басқа балама бейорганикалық материалдарды ұсынады: цеолиттер, SAPO-34 [19], көміртекті молекулалық 
сит [20, 21], аралас матрицасы бар мембраналар [22] және жеңілдетілген тасымалдағыш мембраналары [23, 24]. 
Олар Робсон жоғарғы шегін еңсеру тәсілін қамтамасыз ете алады, бірақ олардың көпшілігі нақты пайдалану 
жағдайларында тұрақтылықтың төмендігінен немесе тым жоғары шығындардан коммерциялық қолдануға әлі 
дайын емес [25].

Процесс конфигурациясына келетін болсақ, бір мембраналық кезең әдетте талап етілетін тазалыққа және 
метанды ретентатта алуға қол жеткізе алмайды. Осы себеппен мембраналық сатылардың каскадын қолдану 
әдеттегі тәжірибе болып табылады, оларды әртүрлі конфигурацияларды пайдаланып біріктіруге болады 
[26]. Жақында үш конфигурация СТГ-дан CO2/CH4 бөлу үшін үшін ең перспективалы ретінде анықталды: 
екі сатылы тұманға рециркуляция, үш сатылы тұманға рециркуляция және бір жалпы рециркуляциямен үш 
сатылы (5.2-сурет барлық зерттелген конфигурацияларды қысқаша баяндау үшін) [4].

facilitated transport membranes [23, 24]. These may provide a way of overcoming 
Robeson’s upper limit, although most of them are not yet ready for commercial 
application, due to low stability under real operating conditions or simply too high 
costs [25].

As far as the process configuration is concerned, a single membrane stage cannot 
typically achieve the required purity and recovery of methane in the retentate. For this 
reason, it is common practice to use a cascade of membrane stages that can be 
combined using different configurations [26]. Recently, three configurations were iden-
tified as the most promising ones for CO

2
/CH

4
 separation from SNG: a two‐stage 

countercurrent recycling, a three‐stage countercurrent recycling, and a three‐stage 
with one common recycle loop (see Figure 5.2 for the summary of all investigated 
configurations) [4].

5.2.1.3 Bulk CO
2
/CH

4
 Separation by Adsorption Adsorptive separation may 

also represent an effective tool for addressing the separation of a CH
4
/CO

2
 stream to 

obtain at the same time a pure CH
4
 stream and a high purity CO

2
 stream. The separa-

tion of CH
4
/CO

2
 mixtures was investigated using either equilibrium adsorbents, such 

as activated carbon, zeolite 13X, zeolite 5A, silica–gel, and metal–organic frame-
works, or adsorbents that operate under the kinetic control regime, such as carbon 
molecular sieves (CMS), clinoptilolites, titanosilicates, DDR zeolites, and SAPO‐34 
[27]. In both cases, the most retained compound (heavy product, HP) is CO

2
, whereas 

the less retained one (light product, LP) is CH
4
.

Adsorptive separation is typically applied using the pressure swing adsorption 
(PSA) process, which is a cyclic process where adsorption is performed at higher 
pressure and desorption at lower pressure, possibly operating the latter step under 
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5.1-СУРЕТ. CO2/CH4 селективтілігі мен CO2 өткізгіштігі арасындағы келісім. [16]-дан шығарылған. Ақпарат көзі: Винд 
2004 [16]. «Эльзевир» баспасының рұқсатымен шығарылды.

5.2.1.3  CO2 / CH4 жұтылу көлемді сепарациясы. Адсорбциялық сіңіру таза CH4 ағынын және жоғары таза 
CO2 ағынын бір мезгілде алу үшін CH4/CO2 ағынын бөлу мәселесін шешу үшін тиімді құрал болуы мүмкін. 
CH4 / CO2 қоспаларының бөлінуі активтендірілген көмір, цеолит 13X, цеолит 5A, силикагель және металл-
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органикалық каркастар немесе көміртекті молекулалық сит (CMS), клиноптилолиттер, титаносиликаттар, 
DDR-цеолиттер және SAPO-34 ретінде кинетикалық бақылау режимінде жұмыс істейтін адсорбенттер сияқты 
тепе-тең адсорбенттерді пайдалана отырып зерттелді. Екі жағдайда да ең жоғары ұстап тұратын қосылым 
(ауыр өнім, HP) CO2 болып табылады, ал аз ұстап тұратын қосылым (жеңіл өнім, LP) CH4 болып табылады.

Адсорбциялық сепарация әдетте айнымалы қысымды (PSA) адсорбция процесін пайдалана отырып 
қолданылады, ол адсорбция жоғары қысым кезінде жүзеге асырылатын циклдық процесс болып табылады және 
төмен қысым кезінде десорбция вакуум жағдайында (вакуумдық адсорбция, VSA) соңғы сатыны жүзеге асыра 
алады. PSA процесі десорбцияның стандартты конфигурациясында (Скарстром циклі), 5.3-суретте көрсетілген 
сызбалық бейнесі кең қолданылатын технология болып табылады, ол әдетте аз ұсталынатын заттарға (LP) 
бай таза газ ағынын алуға мүмкіндік береді, ал басқа ағын (HP) әдетте төмен тазалықпен сипатталады. Бұл 
цикл метанның көмегімен қарсы басуды, беруді (тазартылған метан жоғары қысым кезінде өнім түрінде 
алынады), адсорбентті ішінара регенерациялау үшін төмен қысым кезінде тұманға үрлеуді және соңғы өнімнен 
көмірқышқыл газын ығыстыру үшін метанның төмен қысымы кезінде тұманға үрлеуді қамтиды [28].

vacuum conditions (vacuum swing adsorption, VSA) [14]. The PSA process in the 
standard stripping configuration (Skarstrom cycle), whose schematic diagram is 
reported in Figure  5.3, is a widely applied technology which typically allows to 
obtain a pure gas stream rich in the less retained compound (LP), whereas the other 
stream (HP) is usually characterized by low purity. This cycle comprises countercur-
rent pressurization with methane, feed (where purified methane is obtained as prod-
uct at high pressure), countercurrent blowdown at low pressure to partially regenerate 
the adsorbent, and countercurrent purge at low pressure with methane to displace 
carbon dioxide from the product end [28].

A PSA Skarstrom cycle was applied for CH
4
/CO

2
 bulk separation using CMS at 

operating pressures between 0.37 and 0.04 MPa for the separation of a 50/50 feed 
mixture and achieved a purity above 90% in both product streams [29]. The 
comparison between CMS and zeolite‐based PSA processes shows that a higher 
purity of the light product (CH

4
) with higher recoveries can be obtained using CMS, 

with also a slightly higher productivity (feed h–1 kg–1 desorbent), despite this 
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5.2-СУРЕТ. СТГ-дан CH4/CO2 бөлу үшін мембраналық сепарация кезеңдерінің каскады. [4]-тен шығарылған. Ақпарат 
көзі: Бачиокки 2009 [4]. «Эльзевир» баспасының рұқсатымен шығарылды.

vacuum conditions (vacuum swing adsorption, VSA) [14]. The PSA process in the 
standard stripping configuration (Skarstrom cycle), whose schematic diagram is 
reported in Figure  5.3, is a widely applied technology which typically allows to 
obtain a pure gas stream rich in the less retained compound (LP), whereas the other 
stream (HP) is usually characterized by low purity. This cycle comprises countercur-
rent pressurization with methane, feed (where purified methane is obtained as prod-
uct at high pressure), countercurrent blowdown at low pressure to partially regenerate 
the adsorbent, and countercurrent purge at low pressure with methane to displace 
carbon dioxide from the product end [28].

A PSA Skarstrom cycle was applied for CH
4
/CO

2
 bulk separation using CMS at 

operating pressures between 0.37 and 0.04 MPa for the separation of a 50/50 feed 
mixture and achieved a purity above 90% in both product streams [29]. The 
comparison between CMS and zeolite‐based PSA processes shows that a higher 
purity of the light product (CH

4
) with higher recoveries can be obtained using CMS, 

with also a slightly higher productivity (feed h–1 kg–1 desorbent), despite this 
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5.3-СУРЕТ. PSA «Skarstrom» стандартты циклінің сызбалық бейнесі. [28]-ден шығарылған. Ақпарат көзі: Кавенаги 2006 
[28]. Американдық химиялық қоғамның рұқсатымен шығарылады.

PSA циклі «Skarstrom» CH4/CO2 көлемді сепарация үшін қолданылған CMS пайдалану үшін 0,37-ден 0,04 
МПа-ға дейінгі жұмыс қысымдарында 50/50 бастапқы қоспасын бөлу үшін қолданылған және өнімнің екі 
ағымында да 90%-дан жоғары тазалыққа жетті [29]. Цеолит негізіндегі CMS және PSA процестерін салыстыру 
жеңіл өнімнің (CH4) неғұрлым жоғары тазалығымен CMS–ді пайдалана отырып, сондай–ақ бірнеше жоғары 
өнімділікпен (сағ-1 кг-1 десорбентін беру)  алуға болатынын көрсетеді, осыған қарамастан, салыстыру цеолитті 
процесте (0,034 МПа-мен салыстырғанда 0,03 МПа) салыстырғанда бірнеше төмен қысым (вакуум) кезінде 
CMS процесінің жұмысын есепке ала отырып жүргізіледі [29].

Бұл жағдайда жоғары қысым кезеңі 0,01-0,250 МПа, ал төмен қысым кезеңі – 0,01 МПа, сонымен қатар екі 
температура зерттелді, атап айтқанда 300 және 323 К. нәтижелер СН4 тазалығының және шығару дәрежесінің 
сәйкесінше 73 -85% және 88-27% арасында [28] өте төмен мәнін көрсетті. 

«Skarstrom» циклінің ішкі шектеуін жоғары жиілікке жетуде және метан шығару үшін 50/50 CH4/CO2 
қоспасын бөлу үшін қысымда тегістеудің екі параллель сатысы қосылды, бұл PSA [30] алты сатылы цикліне 
алып келді; осылайша, 71,2% шығарып және 0,14 м3 СН4/ өнімділігі CMS-ті пайдалана отырып және 0,4 
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МПа және атмосфералық қысым арасындағы жұмыстарға қол жеткізілді. «Skarstrom» циклі және оның 
модификациялары жеңіл өнімнің жоғары тазалығына (CH4) қол жеткізуге мүмкіндік береді, бірақ, әдетте, ауыр 
компоненттің жоғары тазалығына (CO2) қол жеткізе алмайды.

PSA бес сатылы циклынан тұратын «Sircar» циклы (өнертапқыштың құрметіне аталған) бұл шектеуді 
жеңеді [31]. Бұл цикл стандартты «Skarstrom»циклынан шыққан. Енгізілген модификация, яғни ауыр өнімнің 
рециркуляциясы, негізінен PSA байытатын мүлдем басқа PSA конфигурациясымен бөлгіш PSA комбинациясын 
білдіреді. Осылайша, жеңіл компонент жуылады, сондай-ақ адсорбент қабатының порттарының көлемі ауыр 
компонентпен (CO2) байытылады. 5.4-суретте 13x цеолитті пайдаланып көрсетілген конфигурация CH4 және 
CO2 тазалығын шамамен CH4/CO2 эквимолярлы қоспасынан бастап 99%-дан артық қамтамасыз етеді [31].
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comparison being made considering operation of the CMS process at a slightly 
lower  pressure (vacuum) than that of the zeolite process (0.03 MPa compared to 
0.034 MPa) [29].

The Skarstrom cycle was also applied to the ternary separation of CH
4
/CO

2
/N

2
 

(60/20/20) in a bed packed with zeolite 13X [28]; in this case, the high pressure 
step was performed at 0.01–0.250 MPa, and the lower pressure step at 0.01 MPa, 
while two temperatures were studied, namely 300 and 323 K. The results showed 
rather low CH

4
 purity and recovery values, between 73–85% and 88–27%, 

respectively [28].
In order to overcome the intrinsic limitation of the Skarstrom cycle in achieving 

high purity and recovery of methane, two co‐current pressure equalization steps were 
added for the separation of a 50/50 CH

4
/CO

2
 gas mixture, thus leading to a six‐step 

PSA cycle [30]; in this way, a 95.8% CH
4
 purity with a 71.2% recovery and a produc-

tivity of 0.14 m3 CH
4
/(h kg adsorbent) were achieved, using CMS and operating bet-

ween 0.4 MPa and atmospheric pressure. The Skarstrom cycle and its modifications 
may allow the achievement of a high purity of the light product (CH

4
), but generally 

fail in achieving in the meantime also a high purity of the heavy component (CO
2
).

The so‐called Sircar’s cycle (from the name of the inventor), that consists in a 
five‐step PSA cycle (see Figure 5.4), overcomes this limitation [31]. This cycle is a 
derivation of the standard Skarstrom stripping cycle. The modification introduced, 
that is, the heavy product recycle, is basically a combination of the stripping PSA 
with a completely different PSA configuration, the enriching PSA. In this way, the 
light component is rinsed and also the pore volume of the adsorbent bed is enriched 
in the heavy component (CO

2
). The configuration shown in Figure 5.4 using zeolite 

13X achieves more than 99% purity of both CH
4
 and CO

2
, starting from a roughly 

equimolar CH
4
/CO

2
 mixture [31].

Жазғы өнім

CH4

Беру кезеңі Шаю Үрлеу
PH PH

    Герметизация 
PL             PL     PHPM PM PM

Тазалау Сорып алу

Беру 
CH4 + CO2

Келіп түсетін 
материалды жуу Шығарындылар

Шығарындылар
Келіп түсетін 
материалды тазалауCO2

0002704453.indd   168 5/30/2016   6:28:43 AM

N2

5.4-СУРЕТ. CH4 және CO2 өндіруге арналған «Sircar» бес сатылы циклінің сызбалық бейнесі. [31]-ден алынған. Ақпарат 
көзі: Набел 2003 [31]. «Спрингер» баспасының рұқсатымен шығарылды.

5.2.1.4 Төмен температурада сепарация. CO2 және CH4 қайнау нүктелерінде негізделген сепарацияның 
бұл нұсқасы әдетте криогенді сепарация деп аталады. Бұл параграфта «криогенді» термині 120 K төмен 
температурада жұмыс істейтін процестерге қатаң түрде жататынын ескере отырып, төмен температуралы 
сепарацияға сілтеме жасайтын боламыз, ал CO2/CH4 процестері әдетте осы көрсеткіштен жоғары орындалады 
[32].

СТГ жаңғырту үшін төмен температуралы сепарацияның мысалдары жоқ. Дегенмен, сепарацияның бұл 
нұсқасы биогаздан биометр өндіру үшін және алдын ала жағу процестерінде синтез-газдан CO2 ұстау үшін 
қолданылған. Бірінші жағдайда биогаз 8 МПа дейін қысылады және -45°C дейін салқындатылады, бұл CO2 
конденсациясына мүмкіндік береді, оны одан әрі CH4 алу үшін бөлімшенің сатысына береді; метанмен 
байытылған биогаз, одан әрі -55°C дейін салқындатады, содан кейін кеңейтеді, бұл көміртегі диоксиді қатты 
түрде бөліп алуға және өте жоғары концентрацияға CH4 (97%) қол жеткізуге мүмкіндік береді. Бұл үдерістің 
пилоттық қолданылуы туралы Нидерландыда хабарланған [14].

Көмірді газдандыру немесе табиғи газды реформалау нәтижесінде алынатын синтез-газдан сутегін алу 
үшін Н2/СО2 төмен температуралы сепарациясы да жеткілікті жоғары жұмыс қысымын талап етеді. CO2 
ұстаудың жоғары жылдамдығы (мысалы, 80%-дан жоғары) тек CO2 концентрациясы жоғары газ қоспалары 
үшін, кем дегенде 40%-дан жоғары болуы мүмкін екенін дәлелдеуге болады [32]. Бұл нәтижелер үш нүкте 
температурасына жақын, яғни 216,6 немесе -56,6°c қату температурасынан сәл жоғары жұмыс температурасы 
үшін алынған. Төмен температуралы бөлу айналмалы және жылдам бөлу немесе Дистилляция арқылы 
орындалуы мүмкін. Бірінші жағдайда газ алдымен -50-80°C температурада салқындатылады және/немесе 
сұйық CO2 микрондық мөлшерінің ұсақ тамшыларынан түтін шығатын газ тәрізді метаннан тұратын қоспаны 
түзеді. Синтез-газ баламасы ретінде 231-ден 261 К-ге дейінгі температурада жұмыс істейтін ректификациялық 
колоннада шамамен 5 МПа дейін қысылғаннан кейін бөлінуі мүмкін [34].

5.2.2 Басқа қосылыстар мен қоспаларды жою

Бұдан бұрын хабарланғандай, көмірқышқыл газы мен метанның концентрациясынан басқа, құбырға айдау 
ерекшеліктері тұрғысынан синтетикалық табиғи газ үшін сыни параметрлер су мен сутегінің құрамы (әсіресе 
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гидротермалды газдандыру жағдайында) болып табылады. Сонымен қатар, жаңартылған газдағы CH4 
мөлшерін арттыру үшін азотты жою қажет болуы мүмкін. Қазіргі уақытта табиғи газдан суды айыру үшін 
қолданылатын әдістерге, яғни сұйық кептіргіштермен абсорбциялауға, қатты кептіргіштермен адсорбциялауға 
және мембраналық сепарациямен [4] сәйкес келеді. CO2 / CH4 сепарация кезеңін орындау үшін таңдалған 
процесс түрі дегидратация процесінің жағдайын таңдауға әсер етуі мүмкін.  Егер метанды бөлу үшін адсорбция 
қабылданған болса, өңдеу алдында суды алып тастау керек, өйткені ол адсорбенттердің көпшілігімен қатты 
кідіріп, осылайша олардың сыйымдылығын едәуір төмендетеді. Осындай шектеу CO2/CH4 төмен температуралы 
сепарациясына қолданылады.

Бірінші типтегі процесске келетін болсақ, әдетте қолданылатын абсорбенттер кальций хлориді, литий хлориді 
және гликоль ерітінділерін қамтиды. Гликоль өте тиімді сұйық кептіргіш болып шықты, өйткені ол жоғары 
гигроскопиялық, будың төмен қысымына, қайнау температурасына және табиғи газдағы ерігіштікке ие. Табиғи 
газды дегидратациялау үшін табысты қолданылған гликолдің төрт түрі этиленгликоль (EG), диэтиленгликоль 
(DEG), триэтиленгликоль (TEG) және тетраэтиленгликоль (T4EG); TEG қолайлы таңдау болып табылады, 
өйткені ол ең тиімді еріткіш деп саналады [36]. 5.5-суретте көрсетілгендей, жоғары қысымдағы газдың ылғал 
ағыны торлы немесе қондырма колоннасында TEG құрғақ және салыстырмалы суық ерітіндісімен («күшті» 
деп аталатын) қарама-қарсы салмаққа байланысты. TEG дегидратация қондырғысын жобалау үшін анықталуы 
тиіс негізгі параметрлердің бірі дегидратордың жоғарғы бөлігіне түсетін күшті ерітіндідегі шығатын газдың 
ерекшеліктеріне сәйкес келуі үшін талап етілетін TEG ең аз концентрациясы болып табылады. Бұл мәнге 
жұмыс қысымы мен температурасы әсер етеді; атап айтқанда қысым жоғары болса, TEG талап етілетін 
концентрациясы соғұрлым төмен болады; температура жоғары болса, спецификацияға қол жеткізу үшін 
қажетті TEG концентрациясы соғұрлым жоғары болады. Сонымен қатар, жоғары қысым кезінде жұмыс 
дегидратордың қажетті ішкі диаметрін, сондай-ақ TEG циркуляциясының минималды жылдамдығын азайтуға 
мүмкіндік береді, бұл гликоль ерітіндісінің барабар таралуын қамтамасыз етуге мүмкіндік береді [3]. Гликоль 
ерітіндісімен абсорбциялауға негізделген дегидратация процестерінің пайдалану кемшіліктеріне гликольдің 
жоғары концентрациясы мен төмен температурада ыдырау өнімдерінің және жоғары тұтқыр ерітінділердің 
түзілуі жатады, демек, айдау үшін қиын болуы мүмкін. Сонымен қатар, бұл процесс қоршаған ортаға зиянды 
әсер етуі мүмкін, себебі ұйымдаспаған шығарындыларға, топырақтың ластануына және сұйықтықты кәдеге 
жарату проблемаларына байланысты [36]. 
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Regarding the first type of process, typically employed absorbents include calcium 
chloride, lithium chloride, and glycol solutions. Glycol in particular has proved to be 
the most effective liquid desiccant since it exhibits high hygroscopicity, low vapor 
pressure, high boiling point, and low solubility in and of natural gas [36]. The four 
types of glycol that have been successfully used to dehydrate natural gas are ethylene 
glycol (EG), diethylene glycol (DEG), triethylene glycol (TEG), and tetraethylene 
glycol (T4EG); TEG is the preferred choice since it is considered to be the most cost‐
effective solvent [36]. As shown in Figure 5.5, the wet high pressure gas stream is 
contacted counter‐currently with the dry and relatively cool TEG solution (termed 
strong) in a tray tower or packed column [3]. One of the main parameters that must 
be defined to design a TEG dehydration unit is the minimum concentration of TEG 
that is required for meeting outlet gas specifications in the strong solution entering 
the top of the dehydrator. This value is influenced by the operating pressure and 
temperature; specifically the higher the pressure, the lower the concentration of TEG 
required; whereas the higher the temperature, the higher the concentration of TEG 
needed to achieve specifications [3]. Working at higher pressure has also been shown 
to allow reducing the required inner diameter of the dehydrator, as well as the 
minimum TEG circulation rate, that then allows an adequate distribution of the 
glycol solution [3]. Operational disadvantages of dehydration processes based on 
absorption with glycol solutions include foaming and the formation of decomposi-
tion products and of high viscosity solutions at high glycol concentrations and low 
temperature which may hence prove difficult to pump. Furthermore, this process 
may cause detrimental environmental impacts in relation to fugitive emissions, soil 
contamination, and fluid disposal problems [36].

Solid desiccants reduce the moisture content of gases by chemical reaction, 
formation of hydrated compounds, or by adsorption. The most commonly employed 
types of adsorbents include alumina based adsorbents, activated carbon, molecular 
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5.5-СУРЕТ. TEG дегидратация процесінің сұлбасы. [3]-тен алынған. Ақпарат көзі: Гандидасан 2003 [3]. «Тэйлор және 
Фрэнсис» баспасының рұқсатымен шығарылды.

Қатты кептіргіштер химиялық реакцияның, гидратталған қосылыстардың немесе адсорбцияның пайда 
болуы нәтижесінде газдардағы ылғалдың мөлшерін төмендетеді. Адсорбенттердің ең жиі қолданылатын 
түрлері алюминий оксидінің, белсендірілген көмірдің, молекулалық сүзгілердің («сит») және кремний диоксиді 
негізіндегі адсорбенттердің негізінде адсорбенттерді қамтиды [36]. PSA немесе термиялық адсорбция (TSA) 
процесі арқылы газды кептіру әдеттегі тәжірибе болып табылады. Әдетте адсорбенттер ретінде NaX цеолиті 
(TSA, PSA) немесе алюминийдің белсендірілген оксиді (PSA) қолданылады. 5.6-суретте nax цеолит (а қисық 
сызығы) және алюминий оксиді (б қисық сызығы) үшін 297 К кезінде су адсорбциясының изотермдері 
(салыстырмалы ылғалдылыққа адсорбцияланған саны) көрсетілген. Цеолит суды өте қатты (изотерманың i 
түрі) адсорбциялайды, ал алюминий оксиді суды орташа (изотерманың IV түрі) адсорбциялайды. Демек, суды 
цеолиттен десорбциялау қиын және процесс өте қуатты болып табылады. Глинозем, екінші жағынан, төмен 
парциалды қысымда адсорбциялық қабілеті бар. PSA кептіруге арналған судың оңтайлы адсорбенті NaX пен 
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алюминий оксиді арасындағы адсорбцияға ұқсас изотерманың I түрі (мысалы, 5.6-суретте қисық f) болуы тиіс. 
Өзгертілген белсендірілген көмір осы рөлді орындай алады. Шын мәнінде, с қисығында ұсынылған қарапайым 
белсендірілген көмірдің (CeCa) гидрофобты табиғаты полярлық оттегі топтарын жер бетіне енгізу жолымен 
өзгеруі мүмкін. F қисығы мыс ацетаты негізіндегі катализатордың қатысуымен HNO3 45% ерітіндісінде 
көміртекті қыздыру жолымен CeCa көміртегінің тотығуымен алынған І типті су адсорбциясының изотермасын 
көрсетеді [35]. Бірінші типті дегидратацияның талданатын процесімен салыстырғанда қатты кептіргіштердің 
адсорбциясы жұмыс жағдайларының кең ауқымында конденсацияның неғұрлым төмен температурасына қол 
жеткізуге мүмкіндік береді және газ ағынының шектелген жылдамдығын өңдеу үшін неғұрлым рентабельді 
болуы мүмкін. Сонымен қатар, бұл жүйелер тоттану және көбіктену мәселелерінен салыстырмалы түрде бос. 
Бұл жағдайда газ, сондай-ақ белгілі бір жұмыс уақытынан кейін регенерациялау қажет тығыздалған қабаты бар 
блоктың үстінен төменіне дейін ағады. Әдетте кіріс ылғалды газдың бөлігі (10%) регенерация сатысы үшін 
қолданылады. Бұл газ жылу алмастырғыш арқылы жіберіледі, 200-325°C дейін қызады және регенерацияны 
талап ететін қондырғыға жіберіледі. Жұмыс шарттарының конструкция немесе өңдеу параметрлеріне әсер 
етуіне келетін болсақ, газдың жұмыс температурасы кептіргіш қабықшасының қалыңдығына шамалы әсер 
етеді, бірақ құрғату үшін қажетті кептіргіштің массасына айтарлықтай әсер етеді. Газдың жұмыс қысымына 
келетін болсақ, оның артуы құрғату үшін қажетті кептіргіш салмағының 6 МПа қысымға дейін азайғанын 
көрсетті.
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sieves, and silica based adsorbents [36]. Gas drying by using a PSA or a thermal 
swing adsorption (TSA) process is a common practice. Typically NaX zeolite (TSA, 
PSA) or activated alumina (PSA) are used as adsorbents [35]. Figure  5.6 reports 
water adsorption isotherms (amount adsorbed vs relative humidity) at 297 K for NaX 
zeolite (curve a) and alumina (curve b). The zeolite adsorbs water very strongly (iso-
therm type I), whereas alumina adsorbs water more moderately (type IV isotherm). 
Consequently, water is difficult to desorb from zeolite and the process is very energy 
intensive. Alumina, on the other hand, presents low water adsorption capacity at low 
partial pressures. The optimum water adsorbent for a PSA drier should present a type 
I isotherm with an adsorption affinity in between NaX and alumina (such as curve f 
in Figure 5.6). Modified activated carbon can fulfil that role. In fact, the hydrophobic 
nature of common activated carbon (CeCa) exhibited by curve c can be changed by 
introducing polar oxygen groups on the surface. Curve f shows a Type I water adsorp-
tion isotherm produced by oxidation of CeCa carbon by heating the carbon in a 45% 
HNO

3
 solution at 353 K in the presence of a copper acetate catalyst [35]. Compared 

to the first type of analyzed dehydration process, adsorption with solid dessicants 
may allow to achieve lower dew points over a wide range of operating conditions and 
may prove more cost‐effective to treat limited gas flow rates. In addition these sys-
tems are relatively free from corrosion and foaming problems [36]. The gas is flow-
ing also in this case from the top to the bottom of a packed bed unit, which after a 
certain time of operation must be regenerated. Generally a portion of the entering wet 
gas (10%) is used for the regeneration step. This gas is sent through a heat exchanger 
and heated to 200–325 °C and piped to the unit requiring regeneration [37]. 
Concerning the effect of the operating conditions on design or processing parameters, 
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5.6-СУРЕТ. Адсорбенттердің әртүрлі типтеріне арналған таза су буының адсорбциясының изотермдері [35]. Ақпарат 
көзі: Сиркар 1996 [35]. «Эльзевир» баспасының рұқсатымен шығарылды.

Мембраналық технология табиғи газды сусыздандыру процесінің тағы бір алдамшы баламасы болып 
табылады. Мембраналық жүйелер көбінесе шағын ауданды алып жатыр, пассивті, қозғалатын бөліктері жоқ 
және гликольдің абсорбция жүйесін көрсететін қоршаған ортаға зиянды әсер етпейді. Су метан қарағанда 
конденсацияланатын (бұл әлдеқайда жоғары сыни температура немесе Леннард-Джонс температурасы 
көрсетеді), және осылайша, ол полимерлерде метан қарағанда жоғары ерігіштігі бар. Сонымен қатар, су 
молекулалары метан қарағанда аз және, демек, су әлдеқайда жоғары диффузиялық қабілеті бар. Демек, 
ерігіштіктің селективтілігі де, диффузияның селективтілігі де барлық полимерлерде метанның үстінде (сондай-
ақ азот пен көмірқышқыл газының үстінде) судың өткізгіштігіне қатты әсер етеді. Алайда, полимерлердің 
түрлері, олар ең жоғары су өткізгіштікке ие, сондай-ақ H2O/CH4 бойынша селективтілік мәндеріне ие, 
гидрофильді каучук полимерлері болып табылады [38]. Атап айтқанда, құрамында поли (этиленоксиді) бар 
блок-сополимерлер (PEO; Pebax® және PEO-PBT сияқты) азот (мысалы, [39]) сияқты тұрақты газдарды 
дегидраттау үшін айтарлықтай қызығушылық тудырады. PEO құрамында сополимерлер бар деректер су 
буына арналған өте жоғары өткізгіштікпен (50 000 баррельден астам) және H2O/CH4 (5000 астам) бойынша 
селективтілікпен сипатталады. Сонымен қатар, Pebax® сополимерлері коммерциялық қол жетімді, бұл оларды 
өнеркәсіптік мембраналарда дайындау үшін жақсы кандидат етеді [38]. Бірақ қазіргі уақытта мембраналық 
жүйелер тек қана қуыстарды сусыздандыру үшін пайдаланылады [40]. Мембраналық жүйелерді бөлу тиімділігі 
осы жағдайда кездесетін пермеатқа беру қысымының қалыпты қатынасымен шектеледі, бұл мембрананың 
ауданына және метанның жоғары шығындарына жоғары талаптарға әкеледі [41]. Осы мәселені шешу үшін 
және мембраналар, Лин және бірлескен авторлардың негізінде дегидратацияның бәсекелес процесін әзірлеу 
үшін процестің әртүрлі конфигурацияларын талдап, құрғақ газ ағынын қолдану арқылы тұманға қарсы 
конструкция үрлеу ретінде табиғи газды сусыздандыру үшін ең перспективалы процесс болуы мүмкін екенін 
анықтады. Атап айтқанда, авторлар үлгілеу нәтижелерінің негізінде табиғи газ ағыны 1,5 м3 (STP) с–1 1000-нан 
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100 сағатқа дейін сусыздануы мүмкін, мембрананың көлемі барлығы 120 м2 және 0,78% мәні бар метанның 
әлеуетті жоғалуы мүмкін екендігін мәлімдеді, бұл гликоль дегидраторларының көмегімен (метанның 1%-ға 
жуық шығыны) қол жеткізгеннен әлдеқайда төмен екендігін анықтады.

Сутегі және азот сияқты басқа қоспаларды жоюға қатысты, табиғи газды сепарациялау үшін PSA қолдану 
жөніндегі қазіргі уақытта жарияланған жұмыстарда екі негізгі компоненттен, атап айтқанда CH4 және CO2-ден 
тұратын модельдік жүйелерде орындалған эксперименталдық нәтижелер туралы хабарлайды. Қоспалардың 
проблемасын қозғайтын кейбір ерекшеліктердің бірі таза CH4 және CO2 өндірісі үшін қоқыс биогазын пайдалану 
болып табылады [31]. CH4-тен CO2 жаппай сепарациясы үшін таңдалған процесс PSA Sircar [42] (5.4-суретте 
көрсетілген) циклы болып табылады және 5.2.1.3-кіші бөлімде қаралады. Процесс қоқыс газындағы негізгі 
қоспаларды, яғни суды, азотты және хлорланған көмірсутектерді сепарациялау үшін модификацияланған. Бұл 
зерттеуде су және көмірсутектер алдымен TSA блогында жойылады. TSA кейін көлемді CH4 / CO2 бөлу үшін 
PSA блогы пайдаланылады, және соңында метаннан азотты бөлу үшін PSA екінші блогы енгізіледі. Процесс 
сұлбасы 5.7-суретте көрсетілген.

separation, and finally, a second PSA unit is introduced for separating nitrogen from 
methane. The scheme of the process is shown in Figure 5.7.

The purification of H
2
 from mixtures is often addressed in the literature. Generally, 

H
2
 is the main compound of the mixture. For instance a PSA process for a 80/20 H

2
/

CH
4
 mixture in which activated carbon is used for selective adsorption of CH

4
 over 

H
2
 has been reported [43]. The separation of a 50/50 H

2
/CH

4
 gas mixture in activated 

carbon has been reported once in the literature [44]. In this work, several PSA con-
figurations were modelled and their efficiency compared. The basic process consid-
ered is made up of the following cyclic steps:

1. Pressurization of the bed with the feed or with part of the H
2
 generated from

the next stage.

2. High pressure adsorption in which H
2
 is produced.

3. High pressure CH
4
 purge or co‐current depressurization.

4. Counter‐current blow down.

5. Low pressure H
2
 purge.

In the two latter stages methane is produced and the bed is regenerated for the next 
cycle [44]. The results obtained for the two different configurations considered in 
stage 1 showed that H

2
 purity decreases monotonically when H

2
 recovery increases, 

whereas CH
4
 purity increases (and its recovery decreases) in both cases. However, 

for the same H
2
 recovery rate, the H

2
 purity obtained from the PSA process using H

2
 

pressurization is always higher than that using feed pressurization. Finally, CH
4
 

purity showed not to be significantly affected by the gas used for the pressurization 
step. Regarding the two options tested for stage 3, the CH

4
 purge showed to lead to 

higher purities for both H
2
 and CH

4
 products, with a CH

4
 recovery in the range of 

approximately 35–95% [44].
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5.7-СУРЕТ. Қоқыс газын ыдырату үшін көп сатылы адсорбциялық процестің принципті сұлбасы [31]. Ақпарат көзі: 
Набел 2003 [31]. «Спрингер» баспасының рұқсатымен шығарылды.

H2 қоспалардан тазарту жиі ғылыми әдебиетте қарастырылады. Әдетте, H2 қоспаның негізгі қосындысы 
болып табылады. Мысалы, 80/20 H2/CH4 қоспасы үшін PSA процесі қарастырылды, онда белсендірілген 
көмір H2 үстінде CH4 селективті адсорбциясы үшін пайдаланылады [43]. 50/50 H2/CH4 газ қоспасының бөлінуі 
белсендірілген көмірде Донг пен Янг жұмысында жарияланды. Бұл жұмыста PSA бірнеше конфигурациялары 
үлгіленіп, олардың тиімділігі салыстырылды. Қарастырылатын негізгі процесс келесі циклдық кезеңдерден 
тұрады:

1. Келесі кезеңде пайда болатын H2 беру немесе бөлігінің көмегімен қабатты басу.
2. H2 түзілетін жоғары қысыммен адсорбция.
3. Жоғары қысыммен CH4 тазарту немесе параллель ағын бойынша қысымды азайту.
4. Қарсы үрлеу.
5. Төмен қысымды сумен тазалау.

Соңғы екі сатыда метан пайда болады, содан кейін қабат келесі цикл үшін қалпына келтіріледі [44]. 1 
кезеңде қарастырылған екі түрлі конфигурация үшін алынған нәтижелер H2 тазалығы H2 бөлінуін арттыру 
кезінде монотонды азайғанын көрсетті, ал CH4 тазалығы екі жағдайда да артады (және оның қалпына келуі 
азаяды). Алайда, Н2 алу дәрежесі кезінде, Н2 қысымын арттыруды пайдалана отырып, PSA процесінде алынған 
Н2 тазалығы беру қысымын жоғарылатуды қолданғанға қарағанда әрдайым жоғары. Ақыр соңында, қысымды 
арттыру сатысында қолданылатын СН4 газ тазалығына елеулі әсер етпеді. 3 кезеңде сыналған екі нұсқаға 
келетін болсақ, CH4 тазарту H2 және CH4 өнімдерінің жоғары тазалығына әкеледі, сонымен қатар CH4 шығару 
дәрежесі шамамен 35-95% диапазонында болады. 

Соңғы зерттеулерде мембраналық технология көмегімен H2/CH4 және N2/CH4 бөлінуі қарастырылды. 
H2 / CH4 сепарациясына арналған зертханада арнайы дайындалған полимерлі адсорбент пен полимерлі 
байланыстырғыш бар гетерогенді мембраналардың қолданылуын тексерді.  Бұл мембраналардың H2 
өткізгіштігі 10-13–тен 10-12 моль Па– 1 с–1 м-1 диапазонында болды, ал CH өткізгіштігі шамамен екі рет 
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төмен болды. Гетерогенді мембраналардың селективтілігі 3-тен 120-ға дейін өзгереді. Н2 өткізгіштігі мен 
селективтілігі газ қоспасындағы Н2 санының артуымен артып, температурамен азайды. Қорыта айтқанда, 
жоғары диффузиялық ағын және өткізгіштігі полимерлі адсорбент бар гетерогенді мембраналарда байқалды 
және цеолит толтырылған мембраналармен салыстырғанда жоғары селективтілік анықталды. N2/CH4 бөлінісіне 
келетін болсақ, Локхандвал мен бірлескен авторлар [46] метан арқылы селективті еніп, азот (композиттік 
каучук полимерлері) ұстап тұрады немесе азот арқылы селективті еніп, көмірсутекті ұстап тұрады (композиттік 
шыны тәрізді полимерлер). Метанселективтік мембраналар көптеген қолдану үшін қолайлы болды. Алайда, 
селективтілік мембрананың кез келген түрі үшін қалыпты болып шықты, сондықтан азоттың құрамы төмен газ 
тәрізді өнім алу үшін көп сатылы немесе көпэтапты мембраналық жүйелер қажет. Алайда құрамында 4-8 мол 
бар бастапқы газ үшін. азоттың % (СТГ сияқты), сепарацияның қажетті шығуларын алу үшін қарапайым екі 
сатылы модуль блогын қолдануға болады. Бұл жүйеде қысым арқылы берілетін газ мембрананың беті арқылы 
өтеді, ал азотта тамақтанатын пермеат қайтадан қысым астында болады. Бұл процесс метан алудың 85%-дан 
астамына жетуге мүмкіндік береді [46].

5.3 АЙЫРУДЫҢ ІРІКТЕЛГЕН НҰСҚАЛАРЫН ТЕХНИКАЛЫҚ ЭКОНОМИКАЛЫҚ САЛЫСТЫРУ

Бұдан бұрын талқыланғандай, СТГ апгрейдинг көлемді CO2/CH4 бөлуді және басқа компоненттерді жоюға 
бағытталған тазартудың бірнеше кезеңдерін қоса алғанда, айырудың әр түрлі кезеңдерін талап етеді. Осы 
тарауда жасалған шолу әр түрлі процестер СТГ апгрейдингіне қажетті сепарацияның әр түрлі кезеңдеріне 
қолданылады деп болжайды. Қазіргі уақытта апгрейдингтің әртүрлі нұсқаларын салыстырмалы зерттеу жоқ. 
СТГ апгрейдингінің түрлі қол жетімді технологияларымен байланысты энергия қажеттілігі туралы бірнеше 
құжаттар ғана бар, бірақ олар көлемді CO2 / CH4 бөлумен шектелген. Атап айтсақ, Гуо және басқалар [47] 
шикі синтетикалық табиғи газдан физикалық сіңіруді қолдана отырып, көмірқышқыл газын алу үшін 566 МДж 
т–1 CO2 энергия қажеттілігін көрсетеді, Гасснер және басқалар. [4] мембрананы бөлу үшін 620 МДж т–1 СО2 
ретінде қарастырады. Біздің білуімізше, адсорбциялық бөлу үшін мұндай көрсеткіш жоқ. Дегенмен, биогаздан 
СО2 жою үшін энергия тұтыну аминдермен химиялық абсорбция үшін 275 МДж т–1 СО2 қарсы PSA үшін 459 
МДж т–1 СО2 құрады [47].

Оның орнына термиялық газдандыру процестері нәтижесінде алынған биогаз немесе синтетикалық газ 
апгрейдингі үшін сепарацияның әртүрлі нұсқалары және осы шығыстарға байланысты қосымша деректер бар. 
Бірінші нұсқаға келетін болсақ, ферментациядан табиғи газ торының сапасына дейінгі биогаз апгрейдингіне 
арналған түрлі технологияларға шолу келтірілген [14], экономика басқа көздерде де қарастырылады [48, 
49], бірақ тұжырымдар қондырғылар ауқымында үлкен айырмашылықтарға және жылу интеграциясының 
мүмкіндіктеріне байланысты СТГ өндірісіне тікелей көшірілуі мүмкін емес.

Жылу газдандыруға келетін болсақ, біздің ойымызша, екінші буынды СТГ-ға жақынырақ, осы тарауда 
қарастырылған, Чандел мен Уильямс технология [50] СТГ-да көмірді қайта өңдеу қондырғысы үшін синтез-
газды тазалау жүйесі жинақтайтын жабдықтардың жалпы шығынының 15,8%-ын құрайтынын мәлімдейді. 
Олар сондай-ақ физикалық жұтылу арқылы бөлінген (бұл жағдайда физикалық жұтылу көмірді газдандырудың 
жоғары қысымына байланысты әбден барабар болып көрінеді), бұл көмір түріне байланысты БТЕ–1 үшін 8,42– 
9,53 млн $ (яғни МВт үшін 21-24 евро · сағ– 1) сомасына алып келеді. Бұл шығындар басқа әдеби көздерге 
қатысты өте оптимистік болып көрінсе де, сол авторлар СТГ құнының көмір бағасына тәуелділігін қалай 
көрсетеді: көмір бағасының 100%-ға өсуі СТГ құнын 12.5-18.8%-ға арттырады. Олар сондай-ақ, егер бөлінген 
CO2 CCS байланысты болса, СТГ өндірісінің бағасы 23-26 Еуро МВтч-1 болады деп болжайды.

Энергетикалық технологиялардың ұлттық зертханасы [51] сонымен қатар, көмірдің әр түрлі түрлерінен 
СТГ өндірісінің өзіндік құнын есептеу туралы хабарлайды, CO2 бөлімі үшін физикалық жұтуды пайдалана 
отырып, қуаты 500 МВтт газ генераторына кіруге сілтеме жасап, CCS жоқ жағдайда 48-53 евро МВтч–1 және 
CCS бар 53-58 евро МВтч–1 диапазонында 48-53 евро МВтч-1 құрайды.

Толық ақпаратты мембраналарды пайдалануға негізделген жаңғырту секциясына арналған үш түрлі 
мүмкіндіктерді қызықты салыстыратын, CCS-пен қатар PSA-мен бірге, CCS-сыз, кіріс синтез-газдың сол 
құрамынан бастап және 100 МВт-қа жылу енгізілетін газдандырғышты ескере отырып, моноэтаноламин 
(МЕА) абсорбциясы көрсетілген Аламия жұмысында [52] табуға болады. Бұл жағдайда PSA процесі ең аз 
күрделі салымдарға ие, бұл ретте жыл сайынғы күрделі салым жылына 5 млн еуроны құрайды, негізінен CCS 
болмауынан, ал басқа екі шешім сәл қымбатырақ, жылына 5,8 млн еуро-1 жуық. Аламия (2010) [52] сондай-ақ 
жаңартудың үш секциясына арналған жалпы жылдық шығындарды есептей отырып, электр энергиясының 
құнына қатысты жасалған жорамалдарға байланысты мембранаға арналған жыл сайынғы шығындар жылына 
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10,7–12,2 млн еуро–1 құрайтынын көрсетеді; PSA жылдық құны 8,1–8,9 млн еуро-1 құрайды; MEA жұтуға 
арналған жыл сайынғы шығындар 9,1-9,8 млн еуро-1.

Сонымен бірге, Хейн мен Харви апгрейдинг, PSA және MEA секциясының мембраналарын есепке ала 
отырып, кіріс атмосфералық газдандырғыштың 100 МВт-қа арналған кесінді қалдықтарынан СТГ өндірісіне 
жалпы инвестициялық және эксплуатациялық шығындарды бағалайды. Газдандыру секциясының құнына 
салым негізгі капиталға салынған инвестициялардың жалпы көлемінің 13-тен 22%-ға дейін түрленеді және 
мембрананың жағдайы үшін ең төмен болып табылады. СТГ–ға үлестік өндірістік шығындар тиісінше 104,4–
105,5 Еуро МВтч–1 МЕА үшін 108,1–110,5 евро МВт · с-1 с және CCS жоқ, PSA үшін тиісінше С және CCS жоқ 
мембраналар үшін 112,9-ға дейін құрайды.

Сонымен қатар Гасснер мен Марешал лигноцеллюлозды биомассадан СТГ өндірісінің құнын бағалайды, 
әртүрлі технологиялар мен физикалық сіңіру, PSA және мембраналар сияқты СО2 жоюдың кейбір таңдалған 
процестерін орнатуға интеграциялаудың түрлі тәсілдерін пайдалана отырып. Олар ТМД–ның меншікті 
өндірістік өзіндік құнын шамамен 76-107 евро МВтч–1 20 МВт кірісінде жылу қуаты үшін есептейді, ал МВт · 
сағ-1 үшін 59-97 евро 150 МВт және одан жоғары жылу қуаты ауқымында.

Гасснер және т. б. мембраналарды қолдану арқылы СТГ өндірісінің өзіндік құнын есептейді, бұл шамамен 
CCS-сыз 103 евро МВтч-1 және CCS-пен 107 евро МВтч-1 береді. Бұл жағдайда авторлар ұстап қалатын CO2-
ге қосымша шығындар электр энергиясының құнына байланысты және 15-40 Еуро т-1 ауқымында жататынын 
көрсетеді.

Алайда, CO2 жою әдістерінің бірін таңдау кезінде мембраналар мен PSA пайдалану шығындары электр 
энергиясының нарығына қатты тәуелді екенін ескеру керек, ал жұтылған жағдайда олар электр энергиясының 
бағасына іс жүзінде тәуелді емес.

Осылайша, көмірден СТГ өндірісі оның биомассадан өндірісінен арзан деп саналады және CO2 жою әдісін 
таңдау өндірістің соңғы құнына тек аз ғана (4-8%) әсер етеді. . Бұдан басқа, аластатылған CO2 ұстап қалу 
туралы шешім биомасса жағдайында бірнеше пайыздық тармаққа (1-4%) және тас көмір жағдайында сәл артық 
(9-10%) ұлғайта отырып, СТГ өндірісінің түпкілікті құнына шектеулі әсер етеді. Электр энергиясының бағасы, 
CO2 шығарындылары квоталарының сауда сызбасы және квота бағасы, шикізат бағасы немесе қондырғы 
мөлшері сияқты сыртқы шарттар CO2 жоюдың таңдалған әдісіне қарағанда соңғы құнға үлкен әсер етеді.
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6
СҮРЕКТЕН ӨНДІРІЛГЕН СТГ – «GOBIGAS» ЖОБАСЫ

Йорген Хельд

6.1 ШВЕЦИЯДАҒЫ БИОМЕТАН

Швецияда электр энергиясын өндіру секторының декарбонизациясының, сондай-ақ көлік секторындағы 
қазбалы отынды ауыстырудың күшті саяси ерік арқасында көлік үшін отын ретінде биометанға қызығушылық 
өте үлкен. Электр энергиясын өндіру [1] Швецияда 2012 жылы, негізінен гидроэнергетика мен атом 
энергетикасы басым, бұл 6.1-суретте көрсетілген.

Табиғи газ желісі Швециядан оңтүстік-батысқа қарай шектелетіндіктен, биометанның екі параллель 
әзірлемесі болды. Табиғи газ желісіне қол жетімділігі бар аудандарда биометр табиғи газ инфрақұрылымының 
артықшылықтарын құбыр және СТГ май құю станцияларын бөлу тұрғысынан пайдаланды. 2012 жылы биогаз 
Швецияның оңтүстік-батысындағы сегіз түрлі учаскеде табиғи газ желісіне айдалды. Газ желісіне қолжетімділігі 
жоқ аудандарда жергілікті биогазды жаңғырту және жақын маңдағы сығылған биогаз станцияларын биометрмен 
қамтамасыз ету қисынды болар еді. Швецияда биогазды қайта өңдеу бойынша 55 қондырғы бар. Соңғы өңдеу 
өндіріс балансы мен дамушы және өсіп келе жатқан нарықтағы сұраныс тұрғысынан проблемаларға тап 
болды. Автожанармай құю станцияларының желісімен байланысы жоқ көпшілік СТГ-ға резервтік ретінде, 
ал болашақта жағылған биогазға сүйенуі тиіс. Көптеген басқа елдерден айырмашылығы Швециядағы табиғи 
газдың дистрибьюторлары жаңғыртылатын метанға оң қарайды, нарықтың өсуін белсенді қолдайды және 
оның дамуына жауапкершілік алады. Дегенмен, Швециядағы биогаздың 70%-дан астамы сарқынды суларды 
тазарту станцияларында және бірлесіп ашыту қондырғыларында өндіріледі. 

all upgraded biogas in Sweden is utilized as vehicle fuel, directly or virtually 
through the green gas principle. The green gas principle allows a CNG/CBG vehicle 
to be refueled with natural gas as long as the same amount of biogas is injected into 
the natural gas grid. This is an important step for the development of the biomethane 
market, since the owner of a CNG/CBG vehicle can benefit from biogas tax exemp-
tion (no energy and no carbon dioxide tax) independent of whether the actual filling 
station is connected to a biogas plant or not.

other market drivers are the 40% reduction of the company car benefit taxation 
for NGVs, support for the demonstration of new technology within the renewable 
energy gas area, and a new support scheme for manure based biogas production. 
Previously there was an investment support for actions reducing climate gas emission 
which was both favorable for biogas projects and an investment support for building 
refuelling stations for CNG/CBG vehicles. Several municipalities offered free parking 
for biogas powered vehicles and the government supported private individuals with 
10 000 SEK (approx. 1100 euros) if they bought a car that could use biogas. During 
several decades the government has supported extensive biogas research and 
devel opment through different national initiatives and programs.

all these actions have resulted in a growing biomethane market within the trans-
portation sectors as can be seen in Figures 6.2 and 6.3.

While the amount of upgraded biogas used as vehicle fuel has increased steadily, 
biogas production has been fairly stable at 1.4–1.6 TWh/year for the last few years. 
This results in a larger share of the produced biogas being upgraded and used as 
vehicle fuel. Note that landfill gas is not cleaned, upgraded, and used as vehicle fuel 
in Sweden even if it is technically feasible. The main reason is that the deposit of 
organic material has been banned since 1 January 2005 and production is declining, 
as seen in Table 6.1. In addition, landfill gas may contain elevated and varying levels 
of different impurities normally not present in traditional biogas.

In fact it seems like the share of biogas being upgraded has hit a ceiling and there 
is an urgent need for increased biomethane production capacity to feed the growing 
market. New substrates and new production technologies, such as gasification and 
methanation of lignocellulose feedstock, are of major interest [8], especially for a 
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6.1-диаграмма. Швецияда электр энергиясын өндіру 2012 жылы 163 ТЖЖЖ құрады. Электр энергиясының экспортын 
алып тастағанда 20 ТВт-ны құрады. Электр энергиясын өндіру көп немесе аз дәрежеде көмірсізденеді, өйткені өнеркәсіптік 
қарсылық және ЖЭО негізінен биомассаға негізделген.

Швециядағы барлық жаңғыртылған биогаз көлік құралдары үшін отын ретінде тікелей немесе іс жүзінде 
«жасыл» газ қағидаты бойынша пайдаланылады. «Жасыл» газ қағидаты жағылған табиғи газда жұмыс істейтін 
көлік құралын құюға мүмкіндік береді және биогаздың осындай саны табиғи газ желісіне кіретін жағдайда 
табиғи газға құйылатын болады. Бұл биометан нарығын дамыту үшін маңызды қадам, өйткені СТГ-да жұмыс 
істейтін көлік құралының иесі қолданыстағы май құю станциясы биогаз қондырғысына қосылмағанына немесе 

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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қосылмағанына қарамастан, биогаз салығынан (энергия мен көміртегі диоксиді салығын есептемегенде) 
босатудан пайда ала алады.

Нарықтың басқа қозғаушы күштері газ моторлы автомобильдер үшін жеңілдіктерге салықты 40 пайыздық 
төмендету, жаңартылатын газ энергиясы саласында жаңа технологияларды көрсетуді қолдау және көң 
негізінде биогаз өндірісін қолдаудың жаңа сызбасы болып табылады. Бұдан бұрын парник газын шығаруды 
қысқарту бойынша іс-қимылдарға инвестициялық қолдау көрсетілді, бұл биогаз жобалары үшін де, СТГ-да 
жұмыс істейтін көлік құралдары үшін автожанармай құю станцияларын салу үшін де инвестициялық қолдау 
үшін де тиімді. Бірнеше муниципалитеттер биогазда жұмыс істейтін автомобильдер үшін тегін тұрақ ұсынды, 
ал Үкімет биогазды пайдалана алатын автомобиль сатып алған жағдайда 10 000 Швед кронасына (шамамен 
1100 евро) жеке тұлғаларды қолдады. Бірнеше онжылдықтар бойы Үкімет түрлі ұлттық бастамалар мен 
бағдарламалардың көмегімен биогаз саласындағы ауқымды зерттеулер мен әзірлемелерді қолдады.

Бұл әрекеттердің барлығы 6.2 және 6.3-суретте көрсетілгендей, көлік секторларындағы биометан нарығының 
өсуіне алып келді. 

Алайда, автомобиль отыны ретінде пайдаланылатын жаңғыртылған биогаз саны ұдайы артып келеді, соңғы 
бірнеше жыл ішінде биогаз өндірісі айтарлықтай тұрақты болып қалып отыр және жылына 1,4–1,6 ТВтч 
құрайды. Бұл көлік құралдары үшін отын ретінде жаңартылатын және пайдаланылатын өндірілетін биогаз 
үлесінің артуына әкеледі. Қоқыс газ тазартылмайды, жаңартылмайды және Швецияда көлік құралдары үшін 
отын ретінде пайдаланылмайды, тіпті бұл техникалық мүмкін болса да. Негізгі себеп органикалық материалды 
сақтауға 2005 жылдың 1 қаңтарынан бастап тыйым салынғаны, ал өндіру деңгейі 6.1-кестеде көрсетілгендей 
төмендейді. Сонымен қатар, қоқыс газы дәстүрлі биогазда әдетте болмаған әртүрлі қоспалардың жоғары 
деңгейін қамтуы мүмкін. 

Іс жүзінде, жаңартылатын биогаз үлесі шегіне жеткен сияқты және өсіп келе жатқан нарықты қамтамасыз ету 
үшін биометр өндірісі бойынша қуаттарды ұлғайту қажеттілігі бар. Лигноцеллюлозды шикізатты газдандыру 
және метандау сияқты жаңа субстраттар мен өндіріс технологиялары, әсіресе, оның аумағының 70% дерлік 
орманмен жабылған Швеция сияқты ел үшін үлкен қызығушылық тудырады [8].
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FIGURE 6.3 amount of sold biogas and natural gas as vehicle fuel in million Nm3. It is 
notable that biogas surpassed natural gas as vehicle fuel in 2006 and has continued to stay 
ahead since then.

TABLE 6.1 The Share of Biogas used as Vehicle Fuel [2, 4–7].

2008 2009 2010 2011 2012

Total biogas production [GWh] 1359 1363 1387 1473 1589
Landfill gas [GWh] 369 335 296 270 254
Flaring [GWh] 195 135 112 115 165
Total biogas production excluding landfill gas 

and flaring [GWh]
795 893 979 1088 1170

Biogas sold as vehicle fuel [GWh]a 327 410 574 729b 808b

Share of biogas (excluding landfill gas and flaring) 
used as vehicle fuel [%]

41 46 59 67 69

a amount of sold biogas is taken from Statistics Sweden, www.scb.se.
b In these numbers small amounts of imported biogas used as vehicle fuel are included.
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6.2-ДИАГРАММА. Швециядағы табиғи газ бен биогазға арналған қоғамдық автожанармай құю станцияларының саны. 
Сонымен қатар, 2013 жылдың соңында автобустар мен ауыр жүк көліктеріне арналған 58 жабық жанармай құю станциясы 
болды.
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TABLE 6.1 The Share of Biogas used as Vehicle Fuel [2, 4–7].

2008 2009 2010 2011 2012

Total biogas production [GWh] 1359 1363 1387 1473 1589
Landfill gas [GWh] 369 335 296 270 254
Flaring [GWh] 195 135 112 115 165
Total biogas production excluding landfill gas 

and flaring [GWh]
795 893 979 1088 1170

Biogas sold as vehicle fuel [GWh]a 327 410 574 729b 808b

Share of biogas (excluding landfill gas and flaring) 
used as vehicle fuel [%]

41 46 59 67 69

a amount of sold biogas is taken from Statistics Sweden, www.scb.se.
b In these numbers small amounts of imported biogas used as vehicle fuel are included.
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6.3-ДИАГРАММА Автомобиль отыны ретінде өткізілген биогаз және табиғи газ көлемі, млн.м3. Биогаз 2006 жылы 
автомобиль отыны ретінде табиғи газдан асып түсіп, содан бері алда келеді.
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6.1-КЕСТЕ. Көлік құралдары үшін отын ретінде пайдаланылатын биогаз үлесі [2, 4–7].

2008 2009 2010 2011 2012
Биогаздың жалпы өндірісі [GWh] 1359 1363 1387 1473 1589
Қоқыс салатын газ [GWh] 369 335 296 270 254
Жағылатын газ [GWh] 195 135 112 115 165
Қоқыс тастайтын және жағылатын газды 
есепке алмағанда биогаз өндірісінің жалпы 
көлемі [GWh]

795 893 979 1088 1170

Биогаз автомобиль отыны ретінде сатылады 
[GWh]a

327 410 574 729b 808b

Көлік құралдары үшін отын ретінде 
пайдаланылатын биогаз үлесі (қоқыс тастайтын 
және жағылатын газды есепке алмағанда) [%]

41 46 59 67 69

a сатылған биогаз саны Швецияның статистикалық басқармасынан алынған, www.scb.se.
b Бұл сандарға автомобиль отыны ретінде пайдаланылатын импортталатын биогаздың шағын көлемі енгізілген.

Швецияда целлюлоза – қағаз өнеркәсібінің арқасында биомассаның көп мөлшерін тасымалдауға арналған 
логистика жақсы дамыған және биомассада жұмыс істейтін ТЭЦ 100 МВтт-дан астам қуаттылығымен сирек 
емес. 

6.2 ГЕТЕНБУРГТЕ «GOBIGAS» ЖОБАСЫН ҚҰРУДЫҢ ШАРТТАРЫ МЕН АЛҒЫШАРТТАРЫ 

Гетеборг муниципалитетіне толығымен тиесілі «Gothenburg Energy» биометрді болашақ отынның ең маңызды 
жаңартылатын түрлерінің бірі ретінде қарастырады және үлкен артықшылық-бұл бөлу қолданыстағы (табиғи) 
газ желісі арқылы жүзеге асырылуы мүмкін.

Go BiG as жобасының мақсаты екі бөліктен тұрады: 
1. Газдандыру және метандау жолымен орман қалдықтарынан био-СТГ алу мүмкіндігін көрсету. 
2. Жаңартылмалы және бейтарап СО2 биометандағы өсіп келе жатқан қажеттілікті қамтамасыз ете алатын 

зауыт салу.
Жергілікті жағдайлар көптеген жағдайларда тиімді.

• Жақын маңдағы порт пен темір жол арқылы шикізат үшін жақсы логистика бар. Порт теңізге де, Гета-
Эльв өзеніне де тасымалданатын шикізатты қабылдай алады. Венерн орман ландшафтында орналасқан 
және целлюлоза-қағаз өнеркәсібі мен орман өсіру зауыттарының бірнеше жағалауы көлдің жағасында 
орналасқан.

• Биоотынның көп мөлшері қолданыстағы ыстық сумен жабдықтаудың орталық жүйесі арқылы алаңда 
өңделеді.

• Учаске табиғи газ желісіне (4 және 35 бар), сондай-ақ орталықтандырылған жылумен жабдықтау 
жүйесіне қол жеткізе алады.

• Өндірілетін биометр көлік секторына арналған, ал Гетеборг ауданы май құю станциялары тұрғысынан 
жақсы дамыған; аймақтық және Ұлттық СТГ нарығы қарқынды өсіп келеді.

GoBiGas жобасының тарихы 2005 жылы биогаз өндіру үшін газдандыру технологиясын алдын ала зерттеуден 
басталды. Мақсаты 100 000 автомобильді отынмен қамтамасыз ете алатын қуаты 100 МВт ірі электр 
станциясын салу болып табылады. Технологияны түсіну үшін алғашқы пилоттық зерттеу, кейіннен ықтимал 
шешімдерді бағалау нақты шешімді таңдағанға дейін жүргізілді. 2007 жылы Gothenburg Energy Chalmers CFB 
қазанын қалпына келтіруді қаржыландырды, ол құны 13 миллион швед кронасы (шамамен 1,4 миллион евро), 
қуаты 2-4 МВт жанама газ генератормен толықтырылды. Газификаторды «MetsoPower» компаниясы қойды, 
ал монтаждау рекордтық қысқа мерзімде аяқталды. Алғашқы өлшеу науқаны құрылыс басталғаннан кейін 
алты айдан кейін ғана өткізілді. Тәуекелді барынша азайту үшін GoBiGas жобасын екі бөлікке бөлу шешілді, 
алдымен коммерциялық өлшемдегі екінші қондырғы кейінгі аз демонстрациялық қондырғы (20 МВт). 
Жобаның бірінші бөлігі 2009 жылдың 25 қыркүйегінде Швед энергетикалық агенттігінен қаржыландыру 
алды, ал Еуропалық Комиссияның мемлекеттік көмекке мақұлдауы 2010 жылдың 14 желтоқсанында алынды. 
Гетеборг энергетикалық кеңесі жобаны екі күннен кейін, 2010 жылдың 16 желтоқсанында іске асыруға шешім 
қабылдады. 6.4-суреттегі зауытты Швед Энергетика министрі Анна Карин Хат 2014 ж.12 наурызда  ашты.
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months after the start of construction. To minimize the risk it was decided to split the 
GoBiGas project into two parts, first a smaller demonstration plant (20 MW

bio‐SNG
), to 

be followed by a second plant of commercial size. The first part of the project was 
awarded funding from the Swedish Energy agency on 25 September 2009 and the 
state aid approval from the European Commission came on 14 December 2010. The 
Gothenburg Energy Board took the decision to implement the project two days later 
on 16 December 2010. The plant, shown in Figure  6.4, was inaugurated by the 
Swedish energy minister, anna‐Karin Hatt on 12 March 2014.

6.3 TECHNICAL DESCRIPTION

The GoBiGas gasification section is supplied by Metso Power and licensed by 
repotec. Haldor Topsoe is the technology provider of the gas cleaning and methana-
tion. The building and installation work was managed by Jacobs as the EPCM 
(Engineering, Procurement, Construction Management). The gasification technology 
is based on a concept developed by Prof. Hermann Hofbauer, Technical University of 
Vienna, and commercialized through repotec. The gasification technology was 
proven in an 8 MW

th
 plant in Güssing, austria. The Güssing plant has been in 

FIGURE 6.4 aerial view of the recently erected GoBiGas plant (green building) adjacent to 
the existing hot water central. Picture taken 4 June 2014 by webcam and downloaded from the 
GoBiGas website, www.gobigas.se. With permission from Gothenburg Energy.
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6.4-СУРЕТ. Ауадан жақында салынған GoBiGas зауытына (жасыл ғимарат), бар орталық су жылытқышқа жақын. 
Сурет 2014 жылдың 4 маусымында веб-камерамен жасалды және веб-сайттан жүктеп алынды www.gobigas.se ескерту. 
«Gothenburg Energy» рұқсатымен шығарылды.

6.3 ТЕХНИКАЛЫҚ СИПАТТАМАСЫ

GoBiGas газдандыру учаскесін «MetsoPower» компаниясы жеткізеді және «Repotec» компаниясымен 
лицензияланады. «Haldor Topsoe» газды тазалау технологиясын жеткізуші болып табылады. Құрылыс және 
монтаждау бойынша жұмыстарды EPCM (Инжиниринг, сатып алу, құрылысты басқару) Jacobs басқарды. 
Газдандыру технологиясы Вена техникалық университетінің профессоры Герман Хофбауэр әзірлеген және 
коммерциялық негізде «Repotec» арқылы жүзеге асырылған тұжырымдамаға негізделген. Газдандыру 
технологиясы Австрия, Гюссингтегі қуаты 8 МВт зауытта сынақтан өтті. Гюссинг зауыты 200 жылы салынған 
және 90 000 сағаттан астам жұмыс жинады. 2009 жылы биоСТГ өндірісі еуропалық биоСТГ жобасы аясында 
Гюссинг зауытында көрсетілді. Жылжымалы ағын PSI әзірленген және CTU арқылы коммерциализацияланған 
1 МВт жасанды қабаты бар метандау реакторына бағыттады. Алынған биоСТГ жеңіл автомобильдер үшін 
автомобиль отыны ретінде сәтті пайдаланылды. «Gothenburg Energy» командасы жалған жағылған қабатта 
метандауды орнату жұмысына қатысты, және бұл жақында көрсетілген технология бастапқыда GoBiGas 
қондырғысында таңдау үшін фаворит болды. Алайда, әр түрлі технологияларды бағалау кезінде «Gothenburg 
Energy» өзін жақсы көрсеткен және күшті жеткізушілерге ие технологияларды пайдалануды шешті. Әр түрлі 
нұсқалар бағаланып, Haldor Topsoe-дан TrEMP метандау технологиясы анықталды. GoBiGas жобасының 
бірінші бөлігінің техникалық деректері 6.2-кестеде келтірілген.

6.2-КЕСТЕ. Техникалық деректер [9]. Хельда Дж.Деректері. (Редактор) «1-ші халықаралық газ 
энергиясы технологиялары бойынша конференциясының» материалдары. Техникалық деректер [9]. 
Дж. жүргізілген деректер (редакторы). ISBN 978 91 981149 04. Renewable Energy Technology International 
AB, 2014.

GoBiGas – БІРІНШІ БӨЛІМ

GoBiGas – БІРІНШІ БӨЛІМ
Отын көлемі [МВтт] 32
Биометандық сыйымдылық [MWбио СТГ] >20
Орталық жылыту [ГВтч /год] 50
Электр энергиясын тұтыну [МВт] 3
Тұтыну [МВт]  0.5
Операциялық сағат [сағ/год] 8000
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Бастапқыда сүрек пеллеттері шикізат ретінде пайдаланылады, бірақ мақсаты орман қалдықтарына өту 
болып табылады. Азот іске қосу кезінде отын беру кезінде инертті газ ретінде пайдаланылады, бірақ қалыпты 
жұмыс кезінде бөлінген көмірқышқыл газы пайдаланылады, GoBiGas орнатудың оңайлатылған принципті 
сұлбасы 6.5-суретте көрсетілген. Газ генераторы (1) 850 °С кезінде жұмыс істейді, ал жану камерасы (2) - 
930 °С кезінде жұмыс істейді. Жартылай коксты қабат материалымен бірге жартылай кокс жағатын жану 
реакторына ауыстырады. Жартылай коксты қабат материалымен бірге ол жағылатын жану реакторына 
ауыстырады. Тазартылмаған синтез-газ (3) синтез-газ салқындатқышында сүзгіге түсер алдында шамамен 
180°C температураға дейін салқындатылады (4). Гудрондар (шайыр) RME (5) газ тазалағышында бөлінеді және 
пайдаланылған RME-мен бірге жану камерасына ауыстырылады. Осылайша, гудрондардағы энергия және 
пайдаланылған МБ жылу түрінде қалпына келтіріледі. Қалған гудрондар белсендірілген көмір (6) қабатымен 
алынады. Төрт қабат кезекпен жұмыс істейді және қаныққанда олар бумен қалпына келтіріледі. Шикі синтез-
газ аралық салқындатумен (7) алты сатылы компрессорда 16 бар қысымда болады. Этилен сияқты қанықпаған 
көмірсутектер көміртектің шөгуін және жылжымайтын қабаты бар кейінгі катализаторлардың дезактивациясын 
тудыруы мүмкін. Синтез-газда этилен көлемінің 2,5%-ға дейін табылды және бұл жақсы жұмысты қамтамасыз 
ету үшін ескеру қажет.

thiophenes are hydrogenated in the olefin hydrogenator (8). Shown below are the 
hydrogenation reactions for ethylene, methyl mercaptan, and ethyl mercaptan, 
respectively:

C H H C H2 4 2 2 6

CH SH H CH H S3 2 4 2  

C H SH H C H H S2 5 2 2 6 2  

The carbonyl sulfide, CoS, is hydrolyzed in the CoS hydrolyzer (9) according to

CoS H o H S Co2 2 2

The CoS hydrolyzer is supplemented with a chlorine absorption catalyst based on 
potassium carbonate on an aluminium oxide support.

The H
2
S is removed in an amine scrubber (10) together with approximately 50% 

of the carbon dioxide. The amine scrubber is from BaSF. The remaining sulfur is 
removed down to 0.1 ppm through a Zno bed (11). Part of the synthesis gas is shifted 
(12) to adjust the H

2
/Co ratio. The synthesis gas then undergoes a pre‐methanation

step (13) before the remaining carbon dioxide is removed down to 0.1% in a two‐
stage amine scrubber (14). The final methanation takes place in four consecutive
fixed bed methanation reactors (15). The gas is then dried through zeolites and
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6.5-СУРЕТ. Gobigas орнатудың принципті оңайлатылған сызбасы.

GoBiGas қондырғысында қанықпаған көмірсутектер, ең алдымен этилен және меркаптандар мен тиофендер 
сияқты органикалық күкірті бар қосылыстар олефиндер (8) гидрогенизаторында гидрацияланады. Этилен, 
метилмеркаптан және этилмеркаптан үшін сутектендіру реакциялары:

thiophenes are hydrogenated in the olefin hydrogenator (8). Shown below are the 
hydrogenation reactions for ethylene, methyl mercaptan, and ethyl mercaptan, 
respectively:

C H H C H2 4 2 2 6

CH SH H CH H S3 2 4 2  

C H SH H C H H S2 5 2 2 6 2  

The carbonyl sulfide, CoS, is hydrolyzed in the CoS hydrolyzer (9) according to

CoS H o H S Co2 2 2

The CoS hydrolyzer is supplemented with a chlorine absorption catalyst based on 
potassium carbonate on an aluminium oxide support.

The H
2
S is removed in an amine scrubber (10) together with approximately 50% 

of the carbon dioxide. The amine scrubber is from BaSF. The remaining sulfur is 
removed down to 0.1 ppm through a Zno bed (11). Part of the synthesis gas is shifted 
(12) to adjust the H

2
/Co ratio. The synthesis gas then undergoes a pre‐methanation

step (13) before the remaining carbon dioxide is removed down to 0.1% in a two‐
stage amine scrubber (14). The final methanation takes place in four consecutive
fixed bed methanation reactors (15). The gas is then dried through zeolites and
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Карбонилсульфид COS (9) гидролизерінде төмендегіге сәйкес гидролизденеді

thiophenes are hydrogenated in the olefin hydrogenator (8). Shown below are the 
hydrogenation reactions for ethylene, methyl mercaptan, and ethyl mercaptan, 
respectively:

C H H C H2 4 2 2 6

CH SH H CH H S3 2 4 2  

C H SH H C H H S2 5 2 2 6 2  

The carbonyl sulfide, CoS, is hydrolyzed in the CoS hydrolyzer (9) according to

CoS H o H S Co2 2 2

The CoS hydrolyzer is supplemented with a chlorine absorption catalyst based on 
potassium carbonate on an aluminium oxide support.

The H
2
S is removed in an amine scrubber (10) together with approximately 50% 

of the carbon dioxide. The amine scrubber is from BaSF. The remaining sulfur is 
removed down to 0.1 ppm through a Zno bed (11). Part of the synthesis gas is shifted 
(12) to adjust the H

2
/Co ratio. The synthesis gas then undergoes a pre‐methanation

step (13) before the remaining carbon dioxide is removed down to 0.1% in a two‐
stage amine scrubber (14). The final methanation takes place in four consecutive
fixed bed methanation reactors (15). The gas is then dried through zeolites and
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СOS гидролиздер алюминий оксидінен жасалған тасымалдағыштағы калий карбонаты негізіндегі хлорды 
сіңіру катализаторымен толықтырылған.

Амин скрубберінде (10) көмірқышқыл газымен шамамен 50% H2S жойылады. Амин скруббері BaSF-тан,  
қалған күкірт 0,1сағ / млн дейін ZnO (11) қабаты арқылы жойылады. H2/Co қатынасын реттеу үшін синтез-газдың 
бөлігі (12) ығысады. Одан әрі синтез-газ алдын ала метандау сатысынан өтеді (13), содан кейін көміртектің 
қалған диоксиді 0,1% дейін екі сатылы аминді скрубберде шығарылады (14). Соңғы бетондау төрт тізбекті 
метандау реакторында қозғалмайтын қабаты бар (15) болады. Содан кейін газды цеолиттер арқылы кептіреді 
және 5 бар болған кезде «Swedegas» компрессорлық станциясына жеткізеді, онда био-СТГ беру желісіне берер 
алдында 35 барға дейін қысымда болады.
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6.4 ТЕХНИКАЛЫҚ СҰРАҚТАР ЖӘНЕ АЛЫНҒАН САБАҚТАР

Жаңа технологияларды ауқымды көрсету техникалық белгісіздіктермен байланысты және GoBiGas бірыңғай 
жағдай болып табылмайды. Синтез-газ салқындатқышын бітеп тастайтын жоғары құрамды шайырмен 
проблемалар болды, бұл өз кезегінде бірнеше рет ажыратуға әкелді. Алдымен қабат материалына, зәйтүн, 
каталитикалық белсенді болу үшін қосымша уақыт қажет деп болжалды, бірақ мәселе әлі де қалды, соңында 
мәселе қабат материалына қоспаларды қосу арқылы шешілді.

6.5 Мәртебесі

2014 жылдың көктемінде шайырдың жоғары құрамы бар проблемалар шешілді, және газификатор жақсы 
сападағы синтез-газын сәтті жасады (6.3-кестені қараңыз). 2014 жылдың тамыз айына дейін газ генераторының 
жалпы жұмыс уақыты шамамен 1000 сағатты құрайды. Метандау 2014 жылдың күзінде іске қосылады деп 
күтілуде, оның ішінде өндірілген био-СТГ электр беру желісіне енгізу.

6.6 Тиімділігі

GoBiGas жобасының бірінші бөлігінде мақсаты 20 МВтБиоСТГ масштабындағы технологияны дәлелдеу және 
өнімділік мақсатын тексеру болып табылады.  Бұл мақсаттарға ~ 65% деңгейінде биомассаны және биогазды 
пайдалану тиімділігі, ~ 90% деңгейінде жалпы тиімділік және жылына 8000 сағ қондырғыны пайдалану 
қабілеті кіреді.

6.7 РЕНТАБЕЛЬДІЛІК

2005 жылдан бастап жобалау ұйымын құруға, алдын ала зерттеулерге, бағалауларға және т.б. байланысты 
барлық шығыстарды қоса алғанда, GoBiGas қондырғысының құны шамамен 165 миллион еуроны құрайды. 
GoBiGas орнату осындай ауқымда коммерциялық болмайды деп күтілуде және қосымша шығындар тәжірибе 
алу және операциялық маржаны ұлғайту мақсатында артық немесе габаритті емес жүйелерге жұмсалады. 
Орнату демонстрациялық платформа болып саналатындықтан, ол көптеген өлшеу нүктелерінде өлшеуіш 
аспаптармен едәуір дәрежеде жабдықталған. Қосымша сақтық шаралары қабылданды. Құрылыс кезеңінде 
алаңда бір уақытта 400-ден астам адам жұмыс істеді және елеулі авариялар туралы хабарланбаған.

6.3 кесте.   Газдандырудан кейінгі құрғақ негіздегі газ құрамы.

Компонент Көлем  %
CH4 8–9
H2 38–40
CО 22–23
CО2 23–25

6.8 ПЕРСПЕКТИВАЛАР

GoBiGas жобасының бірінші сатысы сияқты өнеркәсіптік ауқымдағы объектілерге инвестициялар сенімді 
нығайту, тәжірибе алу және одан әрі дамыту мен оңтайландыру үшін платформаны қамтамасыз ету үшін 
маңызды және қажетті қадам болып табылады. Әлеуетті инвестор негізінен технология жұмыс істейтінін, 
оның сенімді болып табылатындығын, күтілетін тиімділікке қол жеткізбегенін және коммерциялық масштабта 
қондырғыларды енгізбестен бұрын одан әрі жақсартуды қажет ететіндігін білуі тиіс. Мұндай инвестициялар 
100 миллион еуродан асып жатқанын назарға ала отырып, Био-СТГ қоғамдастығы «Gothenburg Energy»-дің 
күш салуы арқылы ұтады.
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GoBiGas жобасының осы бірінші кезеңінде мақсаты технологияны дәлелдеу және тексеру болып табылады. 
Жобаның екінші кезеңі қуаттылығы 80-100 МВт болатын коммерциялық қондырғының қатысуымен Био СТГ 
ner 300 еуропалық бағдарламасы аясында қаржыландырылды. 

20 МВт Био СТГ масштабында технологияны дәлелдей отырып, толық коммерциялық кәсіпорынға қол 
жеткізу үшін іргетас қаланады. Таңдалған технология ұлғаю әсерінен ұтады, демек, 80-100 МВт Био СТГ 
екінші орнату үшін нақты инвестициялық және пайдалану шығындары айтарлықтай төмендейді деп күтілуде.

GoBiGas жобасымен қатар Чалмерс технологиялық университетімен ынтымақтастықта бірнеше даму 
жобалары жүзеге асырылады. Сынақ зертханалық қондырғыларда, сондай-ақ қуаты 2-4 МВт Чалмерс жанама 
газификаторында жүргізіледі. Газ тазартуды жақсартуға көп күш жұмсайды және зерттеулер мен әзірлемелердің 
негізгі бағыттарының бірі риформингтің химиялық циклімен байланысты. «Gothenburg Energy» Чалмерс 
технологиялық университетімен, Берлин техникалық университетімен және жаңартылған энергия көздерінің 
халықаралық технологиясымен ынтымақтастықта газды тазартудың осындай тұжырымдамасын әзірлеу үшін 
EraNET BESTF (болашақты қолдайтын биоэнергетика) бағдарламасы шеңберінде қаржыландыруды алды.

АЛҒЫС

Автор Ингемар Гуннарссон мен Ларс Андерсонға, «Gothenburg Energy», GoBiGas зауытына ақпараттық оқу 
сапары үшін, сондай-ақ құнды үлесі, пікірлер мен талдаулар үшін алғыс білдіргісі келеді.

ПАЙДАЛАНЫЛҒАН ӘДЕБИЕТТЕР ТІЗІМІ

[1] Swedish Energy agency. Energy in Sweden 2013 (in Swedish). ET 2013:22, Swedish Energy agency, Sweden; 
2013.

[2] Swedish Energy agency. Production and Utilization of Biogas, Year 2012 (in Swedish). ES 2013:07, Swedish 
Energy agency, Sweden; 2013.

[3] IEa Bioenergy. Foz do Iguacu. Country reports, IEa Bioenergy Task 37 – Energy from Biogas. IEa Bioenergy, 
Brazil; 2014.

[4] Swedish Energy agency. Production and Utilization of Biogas, Year 2008 (in Swedish). ES 2010:01, Swedish 
Energy agency, Sweden; 2010.

[5] Swedish Energy agency. Production and Utilization of Biogas, Year 2009 (in Swedish). ES 2010:05, Swedish 
Energy agency, Sweden; 2010.

[6] Swedish Energy agency. Production and Utilization of Biogas, Year 2010 (in Swedish). ES 2011:07, Swedish 
Energy agency, Sweden; 2011.

[7] Swedish Energy agency. Production and Utilization of Biogas, Year 2011 (in Swedish). ES 2012:08, Swedish 
Energy agency, Sweden; 2012.

[8] Held  J.  Small  and  Medium  Scale  bioSNG  Production  Technology.  renewtec  report 001:2013,  ISSN  2001-
6255,  renewable  Energy  Technology  International  aB,  Lund, Sweden; 2013.

[9] Held J. (ed.) Conference Proceedings of the First International Conference on Renewable Energy Gas Technology.  
ISBN  978-91-981149-0-4.  Renewable Energy Technology International aB, Lund, Sweden; 2014. 



161



162

7
ЭНЕРГИЯНЫ ГАЗҒА ТҮРЛЕНДІРУ ПРОЦЕСІ: ТАБИҒИ 
ГАЗ ЖЕЛІСІНДЕ ҚАЛПЫНА КЕЛЕТІН ЭНЕРГИЯНЫ СО2/
H2 ҚОЗҒАЛМАЙТЫН ҚАБАТЫН МЕТАНДАУ АРҚЫЛЫ 
САҚТАУ

Михаэль Шпехт, Йохен Бреллохс, Фолькмар Фрик, Бернд Штюрмер және Ульрих Цубербюлер

7.1 ӨЗЕКТІЛІГІ

7.1.1 «ZSW жаңартылатын отын жолдары» тарихы

Күн энергиясы мен сутегін зерттеу орталығы (ZSW) 1980 жылдардың соңынан бастап қайта жаңартылатын 
отын, атап айтқанда метанол, метан және сутегі өндірісі саласында жұмыс істейді. Пилоттық қондырғылар 
отын өндірудің келесі жолдары үшін салынды:

1. Энергиядан метанолға: CH3OH электролиттік H2 және CO2-ден;
2. Биогаздан метанолға: биометанның бумен конверсиясы арқылы CO негізіндегі синтез-газдан CH3OH;
3. Биогаздан газға: мембраналық бөлу арқылы биогаздан CH4;
4. Биомассадан газға: CH4 биомассаның петль карбонатын пайдалана отырып газдандыру арқылы CO 

негізіндегі синтез-газдан;
5. Газға энергиядан (P2G®): H2 және CO2 электролиттен CH4.

Әр түрлі маршруттардың жалпы мақсаты энергияны сақтау, энергия беру, энергиямен жабдықтау және 
көлік үшін көміртегі негізінде жаңартылатын отын түрлерін өндіру және пайдалану болып табылады. Бұл 
мақаланың басты назарында P2G® процесі.

7.1.2  «Energiewende»1 мақсаты

«Energiewende» неміс термині жаңартылатын электр энергиясын өндіруге ғана емес, сонымен қатар жылу 
тұтынушылары мен мобильді құрылғылар үшін тұрақты энергиямен жабдықтауға да қатысты. Біздің 
энергетикалық жүйемізді трансформациялаудың мақсаты жаңартылатын энергия көздерімен (ЖЭК) тұрақты 
және қауіпсіз толық жабдықтау болып табылады. Жел энергиясы мен күн энергиясы ауытқыған болса да, 
соңғы энергия - электр энергиясы, жылу және отын - ЖЭК артығын пайдалану шектеусіз және ысырапсыз 
үнемі жүзеге асырылуы тиіс. Бұл дегеніміз, бір жағынан, ЖЭК-тің шектеулі ұсынысы кезінде сұраныс 
жабылуы тиіс, ал екінші жағынан, төмен сұраныс кезінде ЖЭК-тің артық болуы пайдаланылмаған болып 
қалмауы тиіс. Сондықтан ЖЭК-тің қауіпсіз және тұрақты толық жеткізілімі энергияны барабар сақтаусыз 
және регенеративтік отынды (сутегі мен көміртегі негізіндегі отын) қамтамасыз етпеген жағдайда табысты 
болмайды.
1  нем. Энергетикалық бұрылыс

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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7.1.3 «Энергия және көміртегі негізіндегі отын» мақсаты

Электр және көміртегі негізінде отынның тұрақты өндірісі елеулі қиындық болып табылады. Болашақтың 
энергетикалық жүйесі, сондай-ақ ұтқырлықтың белгілі бір салалары үшін (мысалы, алыс қашықтыққа 
жүк тасымалдау, әуе қозғалысы, кемелер қозғалысы үшін), химия өнеркәсібі үшін (мысалы, пластмассалар) және 
электр энергиясын өндіру саласындағы алмастырылмайтын қосымшалар үшін (мысалы, табиғи газ энергияны 
маусымдық сақтауды алмастырады) көміртекті отынды (С отынын) талап етеді. Демек, мақсат энергетикалық 
жүйені декарбонизациялау емес, тұрақты, бейтарап CO2 – Энергетикалық жүйе болып табылады. Көміртегі 
көзі ретінде биомассадан көміртегі негізіндегі отынның шығымын максималдау үшін электролиттік сутекті 
пайдалану көп перспективалы мүмкіндік болып табылады.

7.1.4  «P2G» мақсаты

Электр энергиясын газға түрлендірудің бастапқы анықтамасы метан және/немесе сутегі сияқты, оны табиғи 
газдың қолданыстағы инфрақұрылымында сақтау және оны әртүрлі уақытта секторларды әртүрлі пайдалану 
үшін қол жетімді ету мақсатында (қайта жаңартылатын) электр энергиясын (қайта жаңартылатын) газға 
түрлендіруге бағытталған. ЖЭК негізіндегі энергия жүйесінде P2G® аса маңызды қолданылуы:

1. ЖЭК ұзақ мерзімді сақтау, мысалы, фотоэлектрлік энергияның/жел энергиясының флуктуралаушы 
артықтарынан;

2. Электр энергиясының кіріс тұтынуы және өндірілген энергия жеткізгішін қайта айырбастау арқылы 
энергия жүйесінің кіріс автоматты берілуі есебінен энергия жүйесін тұрақтандыру;

3. Электр желісінен газ желісіне энергияны ішінара беру;
4. Бір жерде ауыстыруға болмайтын ұтқырлық үшін экологиялық таза отын өндіру («CH4 мобильділік» 

нарығына шығуды қысқа мерзімді іске асырумен, орта мерзімді перспективада «H2 мобильділік « және 
ұзақ мерзімді перспективада сұйық көмірсутектерді ұсынумен, мысалы, әуе қозғалысы үшін).

Энергия жүйесі мен газ желісін екі бағытты қосу мүмкіндігі энергияны бөлу және сақтау үшін қолданыстағы 
желілерді пайдалана отырып, электр, жылу және отынды пайдалана отырып, жүйелерді тұрақты энергиямен 
жабдықтауға біріктіру болып табылады.

7.1.5 «Метандау» мақсаты

Метан синтезі үшін реактордың тұжырымдамасын әзірлеу кезінде ең маңызды мақсаттар реактордағы 
температураны реттеу және алмастырушы табиғи газды өндіру үшін CO2 және электролиттік H2 шығару 
өнімдерін конверсиялау жылдамдығын барынша арттыру болып табылады. Әдетте, СО негізіндегі синтез-газ 
құрамында СО жоқ газды бөлу үшін емес, метандау үшін пайдаланылады. Мұнда негізгі назар 2013 жылға 
қарай 6000 кВт қуаты бар зауытта тез өнеркәсіптік енгізуге бөлінді. Бұл «Etogas GmbH» құрылыс компаниясы 
тарапынан «Audi AG» автокөлігінің өндірушісі үшін «электрондық газ қондырғысын»салуды қамтиды. 
Мақсаты метанда жұмыс істейтін көлік құралдарын пайдалану арқылы тұрақты ұтқырлық болып табылады.

7.2  ОТЫН ТҰЖЫРЫМДАМАСЫ ҮШІН ЭНЕРГИЯ: КӨМІРТЕКТІ ЖӘНЕ СУТЕКТІ (БИОГЕНДІ) 
БІРЛЕСІП ПАЙДАЛАНУ

C негізінде жаңартылатын отын түрлерін өндіру үшін ұзақ мерзімді перспективада қол жетімді көміртектің 
регенеративті көздері ауадан және су айдындарынан биомассаны және CO2 дегенді білдіреді. Болжамды 
тығыздығы 500 кг / м3 және көміртегі құрамы 50 мас. % құрғақ биомассаның, 1 м3 250 кг концентрацияланған 
көміртекті береді. Салыстыру үшін, ауамен тасымалданатын көміртегі қатты жағылған; көміртегі құрамы 400 
сағ. / млн. v құрайды, ауаның бір стандартты текше метрі жағылған газ тәрізді CO2 түрінде тек 0,0002 кг 
көміртекті құрайды.  Ауа мен су қоймаларынан концентрацияланған CO2 шығару жағу салдарынан энергияның 
көп шығынын талап етеді.

Демек, биомассаның біздің энергетикалық жүйемізді қайта құру үшін өмірлік маңызы бар. Биомасса – 
көміртегі бар жалғыз жаңартылатын энергия. Дегенмен, биоэнергетикалық әлеуеттердің тұрақты қолжетімділігі 
шектеулі және өсірілген биомасса жағдайында тамақ өнімдерін өсірумен тікелей бәсекелеседі. ЖЭК, биомасса 
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тұрақты және қауіпсіз толық жабдықтауды қамтамасыз ету үшін болашақта энергия көзі ретінде емес, 
көміртегі көзі ретінде қарастырылуы тиіс. Биомасса ең алдымен көміртегі негізінде отынға деген болашақ 
қажеттіліктерді жабу үшін қажет.

Биомассаның элементтік құрамына байланысты дәстүрлі түрлендіру процестерін пайдалана отырып, 
көміртегі негізінде көміртегінің 100% отынға түрлендіру үшін жарамсыз. Алайда отынның максималды 
шығуына жету үшін көміртектің жоғары тиімді конверсиясы өте маңызды. Көміртегі негізінде жоғары тиімді 
отын өндіру үшін жаңа өндірістік процестер ғана емес, сонымен қатар биомассаның шектеулі ресурстарын 
«жаңғырту» (көміртекті конверсиялау дәрежесін арттыру есебінен энергетикалық қамтуды кеңейту) талап 
етіледі. Электролиз нәтижесінде сырттан келіп түсетін сутегімен бірге биогаз алу және биомассаның 
термохимиялық конверсиясы (мысалы, газдандыру) өте перспективалы тәсіл болып табылады. Бұл 
электролиттік сутекті тікелей судан және жаңартылатын электрден генерациялауға мүмкіндік береді, демек, 
ЖЭК химиялық түрде сақталады. Процестердің бұл инновациялық комбинациясы шектеулі биоэнергетикалық 
әлеуетті айтарлықтай арттыруы мүмкін.

Реакцияның келесі теңдеуін көрсетіп отырғандай, метанға (СН) биомассада көміртекті толық және тиісінше 
тиімді конверсиялау үшін қосымша сутегін беру қажет:

194 THE POWER TO GAS PROCESS

A highly promising approach is the production of biogas and the thermochemical 
conversion of biomass (e.g., gasification) in combination with externally supplied 
hydrogen from electrolysis. This enables electrolytic hydrogen to be generated 
directly from water and renewable electricity, and therefore RE to be stored chemi-
cally. This innovative combination of processes can decisively enhance the limited 
bioenergy potential.

As the following reaction equation shows, for the complete and therefore effi-
cient conversion of carbon in the biomass1 to methane (CH

4
) it is necessary to supply 

additional hydrogen:

CH O H CH H O1 431 0 661 2 4 21 946 0 661. . . . (7.1)

Here, at standard conditions the biomass has a lower heating value (LHV) of 
439.67 kJ/mol [3]. Under standard conditions, the lower heating values of hydrogen 
and methane are 241.82 kJ/mol

H2
 and 802.27 kJ/mol

CH4
, respectively. Comparing the 

products and educts, Equation (7.1) shows that 802.27 kJ methane can be produced 
from 439.67 kJ biomass and 470.58 kJ H

2
 with 100% carbon conversion. This corre-

sponds to an energy efficiency of 88% for the production of SNG (substitute natural 
gas). Assuming an efficiency of 70% for the electrolytic provision of hydrogen from 
regenerative surplus power, the overall energy efficiency is then 72%.

With the “upgrade” of biomass using electrolytic hydrogen, the yield of the carbon 
based energy carrier SNG can be maximized. It follows from Equation (7.1) that up 
to 802.27 kJ methane can be produced from 439.67 kJ biomass, corresponding to an 
energetic ratio of biomass input to SNG output of 182.47%.

Through the use of externally supplied hydrogen, a highly efficient utilization of 
the carbon stored in the biomass is achieved. In this way, the specific requirements 
for agricultural areas used for the provision of fuels can be curtailed and a sustainable 
energetic utilization of biomass is made possible. Figure 7.1 shows the future‐
oriented process for the conversion of biomass and renewable power to the required 
carbon based fuels [4].

The biomass is used as a carbon resource and can be converted in the anaerobic 
biogas process or in thermochemical biomass conversion by biomass to gas 
(BtG) – possibly in combination with gas to liquids (GtL) – to carbon based energy 
carriers, such as methane (CH

4
), higher hydrocarbons (C

x
H

y
) and alcohols or ethers 

(C
x
H

y
O

z
). Electrolytic H

2
 can be utilized either for the conversion of carbon (CO

2
) to 

methane or directly combined with the respective production process.
Figure  7.2 illustrates the degree to which the fuel yield from biomass can be 

increased by the proposed approach [4]. The comparison shows that first‐generation 
biofuels (bioethanol and biodiesel) have relatively poor conversion efficiencies. For 
the production of SNG from biomass without regenerative surplus power, a more 
efficient conversion is possible compared with biodiesel and bioethanol. Depending 

1 Assuming that biomass contains 50% carbon, 6% hydrogen, and 44% oxygen by weight, a molar 
composition of 1.0 part carbon, 1.431 parts hydrogen, and 0.661 parts oxygen is characteristic for the 
biomass.
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Биомассаның стандартты жағдайында төменгі жылу шығару қабілеті бар (LHV) - 439,67 кДж / моль. 
Стандартты жағдайларда сутегі мен метанның қызуының төменгі мәндері тиісінше 241,82 кДж/мольН2 және 
802,27 кДж/мольСН4 құрайды. Алынған өнімдер мен өнімдерді салыстыра отырып, теңдеу (7.1) 802,27 кДж метан 
439,67 кДж биомассадан және 470,58 кДжН2 100% көміртегінің конверсиясымен алуға болатынын көрсетеді. 
Бұл СТГ (табиғи газды алмастырғыш) өндіру үшін 88% энерготиімділікке сәйкес келеді. Регенеративті артық 
қуаттан сутегін электролиттік қамтамасыз ету үшін 70% тиімділікті болжай отырып, мұндай жағдайда жалпы 
энергия тиімділігі 72% құрайды.

Электролиттік сутекті пайдалану арқылы биомассаны «жақсарту» кезінде көміртекті энергия тасығыштың 
СТГ негізінде шығуы барынша ұлғайтылуы мүмкін. (7.1) теңдеуден 802,27 кДж метан 439,67 кДж биомассадан 
алуға болады, бұл келіп түсетін биомассаның 182,47% СТГ шығысына энергетикалық қатынасына сәйкес 
келеді.

Сырттан келіп түсетін сутекті пайдаланудың арқасында биомассада сақталатын көміртекті жоғары тиімді 
пайдалануға қол жеткізіледі. Осылайша, отынмен жабдықтау үшін пайдаланылатын ауыл шаруашылығы 
аудандарына қойылатын нақты талаптар қысқартылуы мүмкін, сондықтан биомассаны Тұрақты энергетикалық 
пайдалану мүмкін. 7.1-суретте болашақ биомассаны2 және жаңартылатын энергияны көміртегі негізіндегі 
қажетті отынға айналдыру процесі көрсетілген 
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7.1-СУРЕТ. Көміртегі негізінде регенеративті отынды өндіру кезінде биогенді көміртекті жоғары тиімді пайдалануға 
арналған тәсіл. BtG: биомассаны газға түрлендіру; GtL: газды сұйықтыққа түрлендіру.

Биомасса көміртекті ресурс ретінде пайдаланылады және биогаздың анаэробтық процесінде немесе BtG 
арқылы биомассаның термохимиялық конверсиясында – мүмкіндігінше газды сұйықтыққа (GtL) түрлендірумен 
бірге - метан (CH4), жоғары көмірсутектер (CxHy) және спирттер немесе қарапайым эфирлер (CxHyOz) сияқты 
көміртекті энергия тасығыштарға түрлендірілуі мүмкін. Электролиттік H2 көміртекті (CO2) метанға түрлендіру 
үшін немесе тиісті өндірістік үдеріспен тікелей үйлесімде пайдаланылуы мүмкін.

2 Биомасса құрамында 50% көміртек, 6% сутегі және 44% оттегі бар деп болжай отырып, биомасса үшін көміртектің 1,0 бөлігінен тұратын молярлық 
құрам, сутегі 1,431 бөлігі және оттегінің 0,661 бөлігі тән
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7.2-СУРЕТ. Әр түрлі биоэнергетикалық жолдар үшін және биомассадан С-отынды өндіру кезінде сутекті электролиттік 
қамтамасыз ету үшін жаңартылатын энергиямен үйлесімде кіріс энергиясы және шығу. Биомассаны және электрді 
пайдалана отырып FT-отын жағдайында «энергиядан газға» және «энергиядан сұйықтыққа» кезеңдерін «СТГ» және 
«сұйық отынға» қосады.

7.2-сурет отынның биомассадан шығуы ұсынылған тәсілдің көмегімен ұлғайтылуы мүмкін дәрежесін 
суреттейді [4]. Салыстыру бірінші буынның биоотын (биоэтанол және биодизель) түрлендірудің салыстырмалы 
түрде төмен тиімділігін көрсетеді. Регенеративті артық энергиясыз биомассадан СТГ өндіру үшін биодизельмен 
және биоэтанолмен салыстырғанда неғұрлым тиімді конверсия болуы мүмкін. Өнім мен биоэнергия жолдарына 
байланысты энергия түрлендірудің тиімділігі 60%-дан астамға жетуі мүмкін. Бұдан басқа, анаэробты биогаз 
өндірілген жағдайда СТГ шығуы электролиттік сутекті беру кезінде екі есе дерлік болуы мүмкін (яғни, CO2 
биогаз фракциясы да метанға айналады). Бұдан басқа, биогаз өндірісінен қалған қорытылған қалдықтар 
гумустың немесе қоректенудің жеткізушісі ретінде не термохимиялық конверсия жолымен тиімді қайта 
өңделуі мүмкін. Газдандырылған жағдайда СТГ өндіру кезінде энергияның ең жоғары үш есе шығуы мүмкін, 
өйткені мұнда ешқандай қорытылған қалдық қалған жоқ. Биодизель мен биоэтанолға балама Фишер-Тропш 
(FT-отын) синтезі сұйық отын өндірісі болып табылады. (CH4) салыстырғанда FT-отындарында (- CH2) сутегі 
мен көміртегінің неғұрлым төмен арақатынасының энергетикалық тұрғыдан қарағанда, анаэробты ашыту 
және термохимиялық айналдыру жолымен ft– отындарын өндіруге қарағанда тиімді емес.

Тұрақты энергетикалық жүйеде көміртегі отындарына қойылатын болашақ талаптарды қанағаттандыру 
үшін, негізінен көміртегі отындарын өндіру үшін биоэнергияның қолда бар регенеративті әлеуетін пайдалану 
тиімді. Электр энергиясы мен жылуды өндіру үшін биогенді ресурстарға негізделмеген жаңартылатын 
технологияларды пайдалануға болады. Сипатталған тәсілде биомассаның шектеулі ресурстарына қысым – 
жаңартылатын энергия көмегімен өндірілетін электролиттік сутегімен үйлескен кезде - дәйекті түрде алынуы 
мүмкін. Биодизельмен және биоэтанолмен салыстырғанда пайдаланылатын биомассаның энергия бірлігіне 
және пайдаланылған ауыл шаруашылығы алаңына отынның шығуы алты есеге артады.

7.3 P2G® ТЕХНОЛОГИЯСЫ

P2G® - ЖЭК (маусымдық) сақтауға арналған тәсіл. P2G® процесінде ЖЭК-тен, атап айтқанда жел энергиясы 
мен фотоэлектрлік жүйелерден флуктуалды алынған электр энергиясы CO2-мен бірге синтез реакторында 
метанға, табиғи газдың негізгі компонентіне айналатын сутегінің электролиттік өндірісі үшін пайдаланылады 
және бұл СТГ ретінде табиғи газ желісіне беріледі. Табиғи газдың қолданыстағы инфрақұрылымында ЖЭК-
дан өндірілген химиялық метан-энергия тасымалдаушы тиімді сақталады, бөлінеді және қажеттілігіне қарай 
пайдалану үшін беріледі. Сақтаудың басқа нұсқаларымен салыстырғанда ерекше артықшылық оның сақтау 
және тасымалдау сыйымдылығы жоғары табиғи газ желісін пайдалану болып табылады. P2G® процесі энергия 
жүйесі мен газ желісін сұрау бойынша энергияны пайдалану, тарату және сақтау үшін бірыңғай біртұтас 
жүйеге біріктіру мүмкіндігін ұсынады.
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ЖЭК ұзақ мерзімді сақтау мен маусымдық теңдестіруге қатысты бүгінгі таңда сутегі мен көміртегі негізіндегі 
отын (мысалы, табиғи газды алмастырғыш) сияқты химиялық қайталама энергия тасығыштар туралы мәселелер 
туындайды, олар әртүрлі ЖЭК-тен алынуы мүмкін. Қазіргі уақытта олар ТВт-сағ диапазонында өнімділігі бар 
ЖЭК маусымдық сақтаудың жалғыз болжамды нұсқалары (Германия мысалында) болып табылады. Электр 
энергиясына деген сұраныста СТГ пайдаланылса, ол қазіргі заманғы газ және бу электр станцияларында және 
орталықсыздандырылған ЖЭО-да қайта құрылуы мүмкін, өнеркәсіпте немесе отын ретінде, мысалы, қозғалыс 
саласында «электрондық газ» («e-gas») ретінде пайдаланылуы мүмкін.

P2G® қондырғысының негізгі құрамдас бөлігі электролиз және суды метандау болып табылады. 
Электролиз нарықта электр энергиясының талап етілетін қуат класында сілтілік жүйе ретінде қолжетімді. 
Алайда, бұл полимерлі электролиттік мембранасы бар электролизге (PEM) қатысты. Қатты тотықты 
электролит электролизі (SOE) қазіргі уақытта әзірлеу сатысында. Қазіргі уақытта нарықтың әлі де жеткіліксіз 
болғандықтан қол жетімді электролизерлер, алайда стандартты өнімдер болып табылмайды және бұл өзіне 
әкелетін жоғары үлестік шығындары бар электр энергиясының МВт қуат класы үшін арнайы әзірленуі және 
дайындалуы тиіс. Тиімділікті арттыру мақсатынан басқа электролизге негізгі назар аударылады, атап айтқанда, 
электролиз блоктарының жаңа концепцияларын әзірлеуге және сутегі өндірісі жүйесінің модульділігі есебінен 
шығындарды азайтуға бөлінеді.

7.3.1 CO2 негізіндегі синтез-газға арналған метандау сипаттамалары

P2G® процессімен бірге метандау келесі ерекшеліктерімен ерекшеленеді:

1. CO негізінде синтетикалық газдарды метандау техникалық жүзеге асырылды және нарықта қол жетімді 
болды. Алайда, бұл H2/CO2 негізінде шығатын газдарға жатпайды.

2. СТГ процесіне берілетін CO2 негізіндегі синтетикалық қоректендіргіш газ, көміртекті толық дерлік 
конверсиялау үшін стехиометриялық реттеледі.

3. СО-ны метанизациялауға қарағанда инертті» СО2 толық конверсиясы реакторлық жүйеге әлдеқайда 
жоғары талаптар қояды.

Көміртегі оксидтерінің және сутегі қоспаларының стехиометриялық реттелген тотықтарынан метанның 
технологиялық синтезі ерекше проблема болып табылады. Бір жағынан, реакцияның барынша мүмкін шығуы 
синтетикалық табиғи газды беруге қойылатын өңірлік ерекше талаптарды қанағаттандыру үшін орын алуы 
тиіс. Екінші жағынан, реакцияның экзотермиялық жылу әсеріне байланысты конверсияның бұл деңгейі 
катализатор үшін теріс салдары бар температураның едәуір жоғарылауына әкелуі мүмкін.

Атап айтқанда, биомассаны абсорбциялық газдандыру нәтижесінде пайда болатын метандау үшін алынған 
газдар (жоғары сіңірумен реформинг процесі (AER) [5, 11, 12]) және P2G® процесі үшін көміртегінің 
стехиометриялық тотықтарымен - сутегінің концентрацияларымен сипатталады (мысалы, [11] және [13]). Бұл 
газды кейінгі ауа баптаусыз (Co конверсиясы, CO2 бөлімшесі) СТГ тікелей өндірісін қамтамасыз ететініне 
қарамастан, сонымен бірге табиғи газды алмастырғыштың ерекшеліктеріне сәйкес болу үшін газ тәрізді өнімде 
CO2 және H2 шоғырлануын айтарлықтай төмендету қажет.

Негізгі мәселе-гармоникалық реттелмеген газдармен салыстырғанда реакцияның жоғары шығуына 
байланысты жылу бөлінуін арттыру (мысалы, Қос жалған жағу қабатымен газдандыру (DFB) [6, 14]). 7.1-кестеде 
бөлінетін газ ағынына қатысты сутегінің барынша конверсиясы жағдайында (XH2 = 100%) реактордың жылуын 
есептеу нәтижелері келтірілген [10].
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7.1-КЕСТЕ. Әртүрлі газ тәрізді алынған өнімдерден (с/бусыз) Н2 толық айналуымен метандау реакциясының 
меншікті жылуы.

CO
2
/H

2
DFB Биогаз/H2 AER

H
2

айн.%
дт

80 39 64,3 67,5
CO

2
айн.%

дт
20 22,5 16,1 12

CO айн.%
дт

0 23 0 8,5
CH

4
айн.%

дт
0 15,5 19,6 12

H
2
O айн.% 0 50 20 20

Реакцияның 
меншікті жылуы, 
ылғалды/ ТД

кВт-сағ/м3
STP0,41/0.41 0,22/0,33 0,27/0,33 0,36/0,43

DFB биомассасын газдандырумен алынған биогаз/сутегі қоспасымен немесе газдандырылған газбен 
салыстырғанда CO2/H2 газ қоспасының және бөлінген aer-газдың метанға конверсиясы көп жылудың мөлшерін 
бөледі. Бұл берілетін газ ағынындағы айырбасталатын алынған өнімдердің жоғары үлесі негізінде түсіндірілуі 
мүмкін, атап айтқанда, метан реакция барысында реакцияның жылуына әсер етпейді. 

Реакция шарттарын таңдау үшін химиялық тепе-теңдік есебі қолданылуы мүмкін, өйткені олар таңдалған 
жұмыс параметрлеріне қатысты айналудың барынша қол жетімді жылдамдығы үшін өнімнің құрамы туралы 
қорытынды жасауға мүмкіндік береді. Мақсаты – суды конденсациялаудан кейін торға беруге болатын газ 
тәрізді өнім алынатындай процесті бақылау. 7.3-суретте H-газ синтезі үшін қажетті қысымының мәні (95 
об.% ДТ CH4) және L-газ (90 об.(%ДТ CH4) Германияда қолданылатын энергия желілерін енгізу ережелеріне 
сәйкес көрсетілді [8, 9]. Мысалы, тепе-теңдік есебі өнімде метанның белгілі бір мөлшері жағдайында 200-
300°C температурада H2/CO2 қоспасы үшін SN (7.2 теңдеуін қараңыз) әртүрлі стехиометриялық сандармен 
орындалды. YI-тиісті өнімнің көлемдік үлесі (с i = H2, CO, CO2).

198 THE POWER TO GAS PROCESS

Compared with a biogas/hydrogen mixture or a gasification gas obtained from 
DFB biomass gasification, the conversion of a CO

2
/H

2
 gas mixture and of an AER 

educt gas to methane releases a greater amount of heat. This can be explained on the 
basis of the high proportion of convertible educts in the gas stream fed in, in particular 
as methane no longer contributes to the heat of reaction in the course of the reaction.

For the choice of reaction conditions chemical equilibrium calculations can be 
used, as these allow a conclusion on the product composition for the maximum 
achievable rate of conversion relative to the operating parameters chosen. The goal is 
to control the  process so that after condensing out the water, a product gas is obtained 
which can be fed into the grid. Figure 7.3 plots the required pressures for the syn-
thesis of H gas (95 vol%

db
 CH

4
) and L gas (90 vol%

db
 CH

4
) according to the currently 

applicable grid input regulations in Germany [8, 9]. By way of example, equilibrium 
calculations were performed with different stoichiometric numbers SN (see Equation 
(7.2)) for an H

2
/CO

2
 mixture at temperatures of 200–300 °C, assuming a specified 

methane content in the product [10]. y
i
 is the volume fraction of the respective com-

ponent i (with i = H
2
, CO, CO

2
).

SN
y

y y
H

CO CO

2

2
3 4

(7.2)

where γ
i
 is the volume fraction of the respective component i (with i = H

2
, CO, CO

2
).

It becomes clear that the minimum required pressure for synthesis increases 
disproportionately with temperature. Accordingly, the goal of the process design is 
the lowest possible reactor temperature in the regions with high reaction conver-
sions (in the direction of the reactor outlet). This temperature is limited by the start‐
up temperature of the catalyst used and its conversion characteristics. The choice of 
catalyst thus clearly influences the process pressure and consequently the required 
energy input for the compression of the educt gas mixture. Beside the temperature, 
the educt stoichiometry also decisively influences the pressure. In the region under 
consideration, stoichiometric numbers SN approximating 1.00 require low process 
pressures. If the resulting product gas is to be fed into an L gas grid, significantly 

TABLE 7.1 Specific Heat of Reaction of Methanation with Full H2 Conversion 
from Different Educt Gases (With/Without Steam).

CO
2
/H

2
DFB Biogas/H2 AER

H
2

vol%
db

80 39 64.3 67.5
CO

2
vol%

db
20 22.5 16.1 12

CO vol%
db

0 23 0 8.5
CH

4
vol%

db
0 15.5 19.6 12

H
2
O vol% 0 50 20 20

Specific heat of 
reaction, wet/db

kWh/m3
STP

0.41/0.41 0.22/0.33 0.27/0.33 0.36/0.43
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мұндағы γi-тиісті I компонентінің көлемдік үлесі (с I = H2, CO, CO2).
Синтез үшін ең аз қажетті қысым температурамен үйлесімсіз ұлғаяды. Тиісінше, процесті бөлшектеу мақсаты 

жоғары конверсиялық реакциялары бар (реактордың шығу бағытында) салалардағы реактордың ең аз ықтимал 
температурасы болып табылады. Бұл температура қолданылатын катализаторды іске қосу температурасымен 
және оның конверсиялық сипаттамаларымен шектеледі. Осылайша, катализаторды таңдау процестің 
қысымына және газ қоспасын сығуға қажетті талап етілетін энергияға анық әсер етеді. Температурадан басқа, 
алынған өнімнің стехиометриясы да қысымға шешуші әсер етеді. Егер алынған газ тәріздес өнім l газ тәрізді 
торға берілуге тиіс болса, синтез үшін газ тәрізді сутегін өндіруге қарағанда айтарлықтай төмен қысым талап 
етіледі. Осылайша, мысалы, егер катализатор 240°C ең төменгі жұмыс температурасына ие болса, h-газ үшін 
CH4 шекті мәнін қамтамасыз ету үшін кем дегенде 6,3 барabs қысым талап етіледі. Газ үшін L тиісті шама 
1,0 барabs астам қысымда сақталуы мүмкін. Бұл пайымдаулар химиялық тепе-теңдік жағдайында ғана толық 
жарамды екенін атап өткен жөн. Бұл сандар жұмыс қысымы үшін ең төменгі талаптарды ұсынады. Іс жүзінде 
бұл мән мұнда есептелген мәннен жоғары болады [10].
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lower pressures are required for synthesis than for the production of an H gas. Thus, 
for example, if a catalyst has a minimum operating temperature of 240 °C, a pressure 
of at least 6.3 bar

abs
 is required in order to comply with the limit value of CH

4
 for 

H gas. For L gas, the respective value can already be complied with at a pressure 
upwards of 1.0 bar

abs
. It should be noted that these considerations are fully valid only 

under chemical equilibrium. These figures represent the minimum requirement for 
the operating pressure. In practice, this value will be higher than the values calculated 
here [10].

Various reactor systems can be used for the methanation of carbon oxides. These 
must satisfy the requirements of sufficient temperature control in the main reaction 
zone and good reaction conversion. Within the scope of the P2G® process, the 
ZSW is investigating wall‐cooled, catalyst‐filled fixed bed reactors in tubular 
reactor and plate reactor designs (see below). These systems are designed so that 
sufficient heat dissipation is possible through the reactor walls. An important 
parameter here is the ratio of the cooling surface to the volume of the catalyst, as 
this directly influences the maximum temperature in the catalyst bed. Accordingly, 
in the case of a tubular reactor, the reaction heat released determines the maximum 
tube diameter. Possible cooling media are pressurized water, heat transfer oil, and 
molten salt.

An important advantage of wall‐cooled reactors compared with adiabatic or 
 isothermal systems is the possibility to adjust the temperature profile of the catalyst 
bed as required, which in exothermal reactions is characterized by very high 
 temperatures in the region of the gas inlet and low temperatures at the end of the cat-
alyst bed (≈ cooling medium temperature). This imposes a temperature gradient on 
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FIGURE 7.3 Required operating pressure for equilibrium conversion as a function 
of reactor temperature with different stoichiometric numbers (SN) for a CO

2
/H

2
 mixture. 

H gas = solid lines, L gas = dashed lines.
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7.3-СУРЕТ. CO2/H2 қоспасы үшін әртүрлі стехиометриялық сандар (SN) бар реактордың температурасына байланысты 
тепе-тең түрлендіру үшін талап етілетін жұмыс қысымы. H газ = тұтас желілер, L газ = нүктелі желілер.

Әртүрлі реакторлық жүйелер көміртегі оксидтерін метандау үшін пайдаланылуы мүмкін. Олар реакцияның 
негізгі аймағында температураны жеткілікті бақылау талаптарын және реакцияның жақсы конверсиясын 
қанағаттандыруы тиіс. P2G® «ZSW» процесі шеңберінде құбыр тәрізді реакторлар мен пластиналы 
реакторлардың конструкцияларында катализатормен толтырылған, сулы салқындатылатын жылжымайтын 
қабаты бар реакторларды зерттейді (төменде қараңыз). Бұл жүйелер реактордың қабырғалары арқылы жылуды 
жеткілікті шашырату мүмкін болатындай етіп жобаланған. Мұнда маңызды параметр катализатордың көлеміне 
суыту бетінің қатынасы болып табылады, себебі ол катализатордың қабатындағы ең жоғары температураға 
тікелей әсер етеді. Тиісінше, құбырлы реактор жағдайында бөлінетін реакциялық жылу құбырдың ең үлкен 
диаметрін анықтайды. Мүмкін салқындатқыш орта қысымдағы су, жылу беруге арналған май және балқытылған 
тұз болып табылады.

Адиабатикалық немесе изотермиялық жүйелермен салыстырғанда сумен салқындатылатын реакторлардың 
маңызды артықшылығы, экзотермиялық реакцияларда газдың кіру саласындағы өте жоғары температуралармен 
және катализатор қабатының соңында төмен температуралармен сипатталатын катализатор қабатының 
температуралық профилін қажеттілігіне қарай реттеу мүмкіндігі болып табылады (≈ салқындату ортасының 
температурасы). Бұл реакторға температуралық градиент салады. Жоғары температураға байланысты 
бастапқыда конверсияның өте жоғары жылдамдығына қол жеткізіледі, ал төмен температура бір мезгілде 
тепе-теңдік жағдайын қолайлы реттеуге мүмкіндік береді. Мұндай орналастыру реактордың бір сатысында 
толық түрлендіруге мүмкіндік береді [15].

Мұндай жұмыстың негізгі шарты реакция жылуын тиімді бақылау болып табылады, өйткені олай болмаған 
жағдайда катализатордың қызмет ету мерзімінің азаюын күтуге болады. Температура профиліне әсер ету үшін 
қолайлы шара толтырудың бірнеше салалары бойынша жылуды бөлуге мүмкіндік беретін газ тәрізді шығатын 
газды беру болып табылады. Вольман және бірлескен авторлар [19] реактордың конструкциясын H2/CO 
жағылған ағынын пайдаланып зерттеді. Авторлар шығарылатын газ ағынының тұрақты жылдамдығы кезінде 
төмен түсетін ағынға берілетін пайдаланылған газ ағыны кіре берістегі температураны барынша төмендетеді.

Өнеркәсіптік қолдануларда құбырлы реакторлар әдетте құбырлардың бумалары бар реакторлар ретінде 
құрастырылады. Мұндай конструкцияда катализатор түтіктің ішінде, ал салқындатқыш орта (мысалы, 
балқытылған тұз) жылу алмастырғышта орналасқан. Үдетуге құбырлар санының артуы есебінен қол жеткізіледі. 
Бір түтігі бар эксперименттік зерттеулердің нәтижелері, содан кейін тікелей құбыр шоғырына ауыстырылуы 
мүмкін, бұл жағдайда газдың ағында құбырлар бойынша біркелкі таралуы және демек, катализатордың жеке 
қабаттары бойынша қысымның біркелкі жоғалуы мүмкін.

Реактордың баламалы конструкциясы пластиналы реактор болып табылады. Реактордың осы түрінде 
қысыммен сумен салқындатылатын пластина катализатордың барлық қабаты бойынша тең аралықтар арқылы 
орнатылады. Реактордың ыстық нүктелері аймағында салқындатқыш плиталарда қысым астында судың 
жартылай булануы орын алады, бұл жақсы жылу беруді қамтамасыз етеді.

«ZSW» қолданылатын реакторлардың негізгі сипаттамалары қысқаша сипатталған. Қуаты 250 кВт 
және 6000 кВт (7.3.2-бөлімшені қараңыз) P2G® қондырғыларында пайдаланылатын құбырлы реакторлар 
балқытылған салқындатқыш ортамен (балқытылған тұзы бар реакторлар) сипатталады. Алдын ала анықталған 
температуралық профиль реакторға, кем дегенде, екі жеке салқындатқыш контурмен салынуы мүмкін. 
Қосымша ерекшелік алынған өнімді реакторға кіре берістегі ығыстырушы құбыр бойынша біртіндеп беру 
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болып табылады, ол ыстық нүктенің температурасын шектеу үшін қызмет етеді. 7.4 а-суретте сызбалық түрде 
көрсетілген.

Пластиналы реактор конструкцияның рентабельді принципіне сәйкес жобаланған, бұл кезде жылу 
пластиналар жастық түріндегі жоғары қысыммен нүктелі-дәнекерленген пластиналарды кеңейту жолымен 
дайындалады. Термиялық пластиналар су/бу қысымымен салқындататын ортаны қамтитын жылу 
алмастырғышты қалыптастырып қосылады. Катализатор толтырмасы жылу плиталарының арасында 
орналасқан. Реакция жылуы қысым астында су/будың салқындатқыш ортасын ішінара буландырумен бөлінеді. 
Салқындату контурындағы қысым реактордың шығысынан бөлінетін газдың қажетті температуралық 
конверсиясына қол жеткізілетіндей етіп реттеледі. Конструкция сызбалық түрде 7.4 b-суретте көрсетілген.

Егер реактордың шығысындағы өнімнің газ құрамы талап етілетін сапаға ие болмаса, оны қосымша бөлу 
сатысымен алмастыруға болады. Мембраналық газды бөлу әдістері осыған сәйкес келеді. Егер, мысалы, метан 
синтезі операциясының Н2-ден тыс цехты пайдаланып таңдалса, сутегінің артықтығы метаннан тиімді бөлініп, 
алынған өніммен қоспаға қайтарылуы мүмкін [20]. Сонымен қатар, өндірілетін метан мөлшері артады, себебі 
сутегінің жоғары құрамы CO2 конверсиясын ықпал етеді.

Газдың шығуы

Катализатор

Балқытпа 
тұздың 
шеңбер 
сызығы

Газ беру
(a)

Салқындатылған 
сұйықтық буы

Сұйық салқындатылған 
сұйықтық (беру)

Катализатор

Газдың шығуы

Газ беру
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Салқындатқыш

Алынған газ
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7.4-СУРЕТ. (a) Екі бөлек салқындатқыш контуры бар және ығыстырушы құбыр бойынша газ тәріздес қалдық газды 
беретін, балқытылған тұзмен салқындатылатын түтікті шоғыры бар реактор конструкциясының сызбалық көрінісі. (б) 
жылу алмасу блогымен қосылған жылу пластиналарынан тұратын су/бумен салқындатылатын пластиналы реактор 
конструкциясының сызбалық көрінісі (оң жақта) [16] сурет).

7.3.2 Қуаты 25 квт, 250 кВтэл және 6000 кВтэл қондырғыларға арналған P2G® орнату сызбасы

ZSW зауытында қуаты 25 кВтэл және 250 кВтэл сыныптарында P2G® екі қондырғысы салынды, «ZSW» сондай-
ақ қондырғыны базалық жобалау, пайдалануға енгізу және мониторингілеу шеңберінде қуаты 6000 кВтэл 
орнатуға қатысады. Бұл қуат мәндері жобалық негіз ретінде электролизерлердің тұрақты тогының электрлік 
кіріс қуатына жатады.
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3 қондырғы келесі айырмалық сипаттармен сипатталады: қуаты 25 кВтэл қондырғысы сатаралық 
конденсациямен және газ тәрізді өнімнің рециркуляциясының контурымен тізбектелген қозғалмайтын 
қабаты бар екі метандау реакторы бар сынақ қондырғысын білдіреді. Қуаты 250 кВтэл қондырғысы айнымалы 
конфигурациясы бар техникалық мәнді өлшемдегі сынақ қондырғысы болып табылады. Екі түрлі реакторлық 
жүйе (құбырлы бума және пластиналы реакторлар) жеке немесе біріктіріп жұмыс істей алады. Мембраналық 
газбен өңдеу сатысы алынған газдағы метанды байытады және өнім ретінде сутегімен байытылған газды 
(пермеатты) қайта циркуляциялауға мүмкіндік береді. Қуаты 6000 кВтэл қондырғысы табиғи газ желісіне метан 
беретін әлемдегі алғашқы коммерциялық электр станциясы болып табылады. Барлық үш зауыттың құрылымы 
сызбалық түрде 7.5 - 7.7 суретте көрсетілген.

7.3.2.1 Қуаты 25 кВтэл P2G® орнату жоспары. «TOGAS GmbH», бұрын «SolarFuel GmbH», «ZSW  - ге 
қуаты 25 квт қондырғыны салуға тапсырыс берді. Контейнерге біріктірілген құрылым өнім ретінде нақты 
газдарды пайдалана отырып, биогаз қондырғысымен тікелей жұмыс істеуге мүмкіндік береді. Қондырғы 
биогаз қондырғыларынан «шығатын газдан» CO2 метанға конверсиялау үшін (биометрді өндіру үшін, 
мысалы, ауыспалы қысым кезінде адсорбция немесе Аминді тазалау жолымен) немесе сутегін қосу арқылы 
биогазды тікелей конверсиялау үшін әзірленген. Ол 2009 жылы аяқталды. Бұл қондырғыда алғаш рет биогаз 
қондырғыларының нақты газдарын пайдалана отырып технологияны қолдану мүмкіндігі көрсетілді.

202 THE POWER TO GAS PROCESS

7.3.2 P2G® Plant Layout of 25 kWel, 250 kWel, and 6000 kWel Plants

Two P2G® plants were constructed at the ZSW in the power classes 25 kW
el
 and 

250 kW
el
. The ZSW is also participating in a 6000 kW

el
 plant within the scope of 

basic engineering, commissioning and plant monitoring. These power figures refer to 
the DC electrical input power of the electrolyzers as a design basis.

The three plants are characterized by the following features: the 25 kW
el
 plant is a 

test plant with two fixed bed methanation reactors connected in series with inter‐
stage condensation and a product gas recycle loop. The 250 kW

el
 plant is a test plant 

of technically relevant size with variable configuration. Two different reactor sys-
tems (tube bundle and plate reactors) can be operated alone or in combination. 
A membrane gas processing stage enriches the methane in the product gas and allows 
the recycling of a hydrogen‐rich gas (permeate) as an educt. The 6000 kW

el
 plant is 

the world’s first commercial power to gas plant which feeds methane into the natural 
gas grid. It was designed as a “once through” concept in the form of a tube bundle 
reactor with feed into the L gas grid. The designs of all three plants are shown sche-
matically in Figures 7.5 to 7.7.

7.3.2.1 25 kW
el
 P2G® Plant Layout The ETOGAS GmbH, formerly SolarFuel 

GmbH, commissioned ZSW with the construction of the 25 kW
el
 plant. The con-

tainer‐integrated design allows operation directly from a biogas plant using real 
gases as educt. The plant was designed for the conversion of CO

2
 to methane from 

the “off gas” of biogas processing plants (for biomethane production, e.g., by pressure 
swing adsorption or amine scrubbing) or for the direct conversion of biogas with the 
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FIGURE 7.5 Schematic representation of the container‐integrated 25 kW
el
 P2G® test plant

design.
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7.5-СУРЕТ. 25 кВтэл интеграцияланған контейнерімен P2G® сынау қондырғысы құрылымының сызбалық бейнесі.
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7.6-СУРЕТ. Қуаты 250 кВтэл P2G® с сынақ қондырғысы құрылымының сызбалық бейнесі; 1 реакторлық блогы: 
пластиналары бар реактор, 2 реакторлық блогы: құбырлы реактор.
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7.7-СУРЕТ. Қуаты 6000 квт «Audi AG» P2G® с сынақ қондырғысының коммерциялық құрылымының сызбалық бейнесі, 
Верльте қ., Төменгі Саксония, Германия.

Сутегі өндірісі кіріс қуаты 25 кВтэл жоғары қысымды сілтілі электролиз арқылы жүзеге асырылады. 
Дозалаушы құрылғылардың көмегімен шығатын газдың ағыны екі сатылы реакторлық жүйеге суды ішінара 
сатықаралық конденсациялаумен беріледі. Ылғалдың мөлшерін азайту үшін сатылы конденсациямен синтездеу 
блогының құрылымы газ тәрізді өнімдегі метанның үлесін арттырады. Бірінші реактордың жоғары температура 
аймағындағы («ыстық нүкте») температураны шектеу үшін алынатын газдан газ ағынының бір бөлігі 
«рециркуляция контуры» арқылы рециркуляциялайды. Көміртектің шөгуінен катализаторды дезактивациялау 
алынған газға будың берілуін болдырмайды.

Метан синтезіне арналған реакторлар реакциялық камераны босату үшін қос жылу алмастырғышы бар 
құбырлы реакторлар түрінде орындалған. Жылу алмасу майы жылу тасымалдаушы ретінде қызмет етеді. 
Қысыммен электролиздеуден және метандаудан басқа, контейнерге біріктірілген зауытта, сондай-ақ табиғи 
газбен жұмыс істейтін көлік құралдарына арналған май құю модулін қоса алғанда, газды кептіргіштен, 
компрессордан, сақтауға арналған тіреулерден және құю құрылғыларынан тұратын басқарушы электроника 
орналастырылады.

7.3.2.2 Қуаты 250 кВтэл P2G® орнату жоспары. 250 кВтэл қуаты бар станция мемлекет қаржыландыратын 
жоба аясында салынған [2] және 2012 жылы пайдалануға берілген. Мақсат – үзік және динамикалық жұмыс 
кезінде технологияны оңтайландыру, сондай-ақ шығындарды төмендету әлеуетін анықтау. Құрылымы сызба 
түрінде 7.6-суретте көрсетілген.

Қондырғы қуаттылығы 250 кВтэл жоғары қысымды сілтілі электролизермен жабдықталған және жеке немесе 
комбинацияда жұмыс істей алатын екі түрлі реакторлық жүйемен жабдықталған. Химиялық өнеркәсіпте өзін 
көрсеткен құбырлы реактордан басқа, қысыммен су салқындататын пластиналы реактор қолданылады. Ыстық 
нүктелерді шыңдау үшін әртүрлі тәсілдер қолданылды. Пластиналы реактор үшін негізгі реакциялық аймақты 
салқындату жылу пластиналарында суды буландыру жолымен жүреді, ал көпконды құбырлы реактор үшін газ 
тәрізді алынған газды беру және балқытылған тұзды салқындату ыстық нүкте аймағындағы температураны 
шектейді. Мұнда, балқытылған тұзды суыту жүйесінің көпконды конструкциясы қажеттілігіне қарай метандау 
реакторының температуралық профилін реттеуге мүмкіндік береді.

Метанның мөлшерін арттыру үшін қондырғыны ішінара сатықаралық конденсациямен екі сатылы синтез 
процесі түрінде немесе мембраналық газды одан әрі байытумен бір сатылы метандау түрінде пайдалануға 
болады. Метанмен байытылған газ тәрізді өнімді желіге берілуі мүмкін алмастырушы табиғи газға қайта 
өңдеу мембраналық технология арқылы жүзеге асырылады. Мұнда сутегіге бай жекелеген газ (пермет) газды 
қайта өңдейді. Бұл өзара байланыс CO2 толық конверсиясы бар метандау реакторларында H2-ден жоғары 
шехиометриялық түзілуді қамтамасыз етеді [20].

7.3.2.3 Қуаты 6000 кВтэл P2G® орнату жоспары. Верльте қ. қуаты 6000 кВтэл қондырғысының тапсырыс 
берушісі, Төменгі Саксония (Германия), «Audi AG» автокөлігінің өндірушісі болып табылады. «ETOGAS 
GmbH» зауыты қондырғысының құрылысы бойынша фирмамен жобаланып, салынды. Пайдалануға беру 2013 
жылдың төртінші тоқсанында өтті. Қондырғының мақсаты табиғи газ желісіне берілетін және мобильділік 
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үшін тұрақты отын ретінде пайдаланылатын электр қуаты негізінде табиғи газ алмастырғышты өндіру болып 
табылады. 2013 жылдың соңында қондырғы алғаш рет құрамында метан> 93 айн.% дт бар табиғи газ желісіне 
СТГ берді (7.8-сурет).

Табиғи газ желісіне СТГ беретін газда жұмыс істейтін әлемдегі алғашқы коммерциялық электр станциясы 
бу шығатын газға түспейтін қарапайым базалық технологиялық концепциямен сипатталады, ал кептірілген 
азық-түлік газы одан әрі өңдеу кезеңдерінсіз (алынатын газға ауаны мөлшерлеуден басқа) l учаскесінің 
қолданыстағы газ желісіне алмастырғыш-газ ретінде беріледі. Метандауды берілген температуралық профилі 
және реактордың қарапайым өнімділігі («бір рет») бар салқындататын балқытылған тұзы бар құбырлы 
реакторда жүргізеді. Ыстық нүкте аймағында температураны реттеу градуирленген қалдықтармен газды беру 
арқылы, сондай-ақ жылу тасымалдаушы арқылы жеке құбырларда жүргізіледі.

Осы процесс үшін қажетті CO2 Аминді тазалау арқылы пісіру қазандығының биогазынан бөлінеді. Толық 
жүктеме кезінде P2G® қондырғысы 325 м3

ЅТР / сағ жуық орнын басатын газдың көлемді шығынын өндіреді 
(сондай-ақ газ желісіне берілетін биометр фракциясыз). Қосалқы газ жергілікті газ тарату желісіне беріледі (1,8 
барabs). Газ тарату желісінің сыйымдылығы таусылғанда (мысалы, жазда газ тұтынуы төмен) газ тасымалдау 
желісіне беріледі (35-45 барabs).

Тазалағыш Аминді беру үшін метандау реакторынан жылуды бұру ерекшелігі болып табылады. P2G® 
орнату кезінде жылу CO2 буландырғышына қол жетімді болады. P2G® қондырғысы күту режимінде болғанда, 
CO2 булау үшін қажетті жылу өндірілген биогаз ағынының бір бөлігін жағудан түседі. Бұл метанизация кезінде 
биометанның айтарлықтай жоғары шығымын білдіреді, өйткені биогаз жанбайды.P2G® TECHNOLOGY 205

The world’s first commercial power to gas plant feeding SNG into the natural gas 
grid is characterized by a simple basic process technology concept in which no steam 
is dosed into the educt gas and the dried product gas is fed as a replacement gas into 
the existing on‐site L gas grid without further processing steps (except air dosing to 
the product gas). Methanation is carried out in a molten salt‐cooled tube bundle 
reactor with imposed temperature profile and simple reactor throughput (“once 
through”). The temperature control in the hot spot zone takes place in the individual 
tubes through a graded educt gas feed as well as through the heat transfer medium.

The CO
2
 required for the process is separated from the biogas of a digester plant 

via amine scrubbing. Under full load, the P2G® plant produces a replacement gas 
volume flow of around 325 m3

STP
/h (without the biomethane fraction, which is also fed 

into the gas grid). The replacement gas is fed into the local gas distribution grid (1.8 
bar

abs
). When the capacity of the distribution grid is exhausted (e.g., in the summer, 

with low gas consumption) the gas is fed into the transport network (35–45 bar
abs

).
A special feature is the extraction of heat from the methanation reactor to supply 

the amine scrubbing. Heat is made available to the CO
2
 stripper during operation of 

the P2G® plant. When the P2G® plant is in standby mode, the heat required for the 

FIGURE 7.8 The 6000 kW
el
 P2G® methanation plant of Audi AG in Werlte, Lower Saxony,

Germany (molten salt‐cooled tube bundle reactor); photo: Audi AG [18]. See Figure 7.4a for a 
schematic representation of the design.
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7.8-СУРЕТ. Қуаты 6000 квт «Audi AG» P2G® метандаушы қондырғысы, Верльте қ., Төменгі Саксония, Германия 
(балқытылған тұзбен салқындатылатын түтікті буынды реактор); фото: «Audi AG» [18]. Жобаны сызбалық ұсыну үшін 
7.4-суретті қараңыз.

Қуаты 6000 кВтэл қондырғысының тағы бір ерекшелігі сутегіні аралық сақтау болып табылады. Үш 
электролиттік батареясы бар сілтілі электролизде алынған сутегі қысымы 10 бар сутегі резервуарында уақытша 
сақталады. Бұл электролиз жұмысымен салыстырғанда іске қосу және ажыратқыш рампалардың санын 
азайтып, электролизердің үзік жұмысын метандауден уақытша бөлуге мүмкіндік береді.

7.4 ЭКСПЕРИМЕНТ НӘТИЖЕЛЕРІ

Қуаты 25 квт және 250 кВтэл сыныптарындағы P2G® қондырғыларын салу мен пайдалануға қосымша көміртегі 
оксидтері бар газдарды гидрогенерациялау бойынша «ZSW»-де тәжірибелік зерттеулер жүргізіледі. Атап 
айтқанда, бұл нарықта бар катализаторларды іріктеуді, шығуда мембраналық газдың апгрейд технологиясын 
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пайдалана отырып, метандаудан газ алмастырғышқа дейінгі газ түріндегі өнімдерді дезактивациялауды және 
өңдеуді зерттеуді қамтиды. Бұл тарауда осы эксперименттердің ең маңызды нәтижелері талқыланады.

7.4.1 Метандау катализаторлары: скрининг, циклдерге төзімділік, күкірт компоненттерімен ластану

7.4.1.1 Катализатор: Скрининг. Реакторларда пайдалану алдында нарықта қол жетімді катализаторлар 
метандау кезінде үзік жұмыс істеу үшін олардың жарамдылығы тұрғысынан зерттеледі. Зерттеулер 
катализатордың іске қосу температурасын, конверсиялық мінез-құлықты және катализаторды активтендіруді 
есепке ала отырып, катализаторлардың сипаттамасын қамтиды, мысалы, әртүрлі реакторларда дезактивация 
механизмдерін анықтау (термостабильность, көміртектің улануы және шөгуі) және термогравиметриялық 
талдау (TGA) сияқты әртүрлі аналитикалық әдістер.

7.9-суретте іске қосу температурасына (Tstart-up) және реактордың ыстық нүктесінде (Тгт) өлшенген 
температураға қатысты Nі негізіндегі коммерциялық қолжетімді катализаторлар үшін типтік нәтижелер 
көрсетілген. Іске қосылу температурасы майдың температурасын 10 К-ға көтеру арқылы анықталады. 
Реактордың ыстық нүктесінде катализатордың температурасы майдың температурасынан жоғары 
(экзотермиялық реакция энтальпиясына байланысты) ол іске қосу температурасы деп аталады.

7.9-суретте (TStart-up, ТГТ, yCH4
) өлшеу деректерінің негізінде 1, 3 және 5 катализаторлары CO2 метандау үшін 

өте жақсы деп айтуға болады. Төмен іске қосу температурасынан басқа, бұл катализаторлардың ыстық нүктелер 
аймағында жоғары температуралық градиенттері бар. Метандау реакциясының экзотермиялық сипатына 
байланысты бұл температураның жоғарылауы катализаторлардың жоғары белсенділігінің көрсеткіші болып 
табылады. Бұл нәтижелер газ тәрізді өнімде алынған метан концентрациясына қатысты расталды. Мұнда сынақ 
параметрлері катализаторлардың оңтайлы жұмыс нүктелерін көрсетпейді, алайда біртекті жұмыс жағдайларын 
ескере отырып, олар салыстыру үшін мүмкіндік береді.

temperature is an indicator for the high activity of the catalysts. These results were 
confirmed with regard to the methane concentrations obtained in the product gas. 
Here, the test parameters do not reflect the optimal operating points of the catalysts, 
however in view of the uniform operating conditions they allow comparison.

7.4.1.2 Catalyst: Cycle Resistance for Intermittent Operation The catalysts for 
methanation in the power to gas plants are subject to intermittent and dynamic opera-
tion and therefore to frequent start‐up and shut‐down processes. The deactivation of 
the catalysts due to sinter effects, which reduce the catalytically active surface, are 
investigated in an oil‐tempered reactor [V = 80 ml; space velocity, SV = 4000 l

educt
/

(l
cat

 · h)]. The cycle resistance of the catalyst is determined in automatic, cyclical 
methanation operation with starting conditions equivalent to those of the standby 
mode (temperature and pressure maintained in an H

2
 atmosphere) and the methana-

tion, including the addition of H
2
/CO

2
. Figure 7.10 illustrates typical results for the 

course of the hot spot temperatures and the product gas content over a few cycles.
One cycle in Figure 7.10 comprises the start‐up of methanation synthesis from the 

standby mode and the shut‐down of synthesis to the standby mode, while the tem-
pering medium maintains the temperature. Before beginning with the addition of 
CO

2
, the temperature in the reaction chamber is identical to that of the tempering 

medium. The temperature of the tempering medium is adjusted to a level above the 
start‐up temperature of the catalyst. In the standby mode, H

2
 streams through the 

reactor. As soon as CO
2
 enters the reactor, the exothermic methanation reaction 

begins. This results in a pronounced rise in temperature in the hot spot zone together 
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7.9-СУРЕТ. Іске қосу температурасы (Start-up), ыстық нүкте аймағындағы температура (ТКТ) және нарықтағы ni 
негізіндегі катализаторлардың конверсия сипаттамасы (нәтиже беретін газ құрамы) (Кат. x) CO2 метандау үшін. Шығатын 
газ: 80 айн.% H2, дт / 20 айн.% CO2 дт. Деректер қоры Start-up және МҰНДА: Tstart-up и ТГТ: SV = 2000 1пп/ (1кат · с) және p = 7 
барabs. Газ құрамының мәліметтер базасы: SV = 3000 1пп/ (1кат · сағ); р = 1,5 барabs; Тсалқ.орта= 300°С.

7.4.1.2 Катализатор: үзік жұмыс кезіндегі циклдік тұрақтылық. Газ электр станцияларындағы метандау 
катализаторлары мерзімді және динамикалық жұмысқа және демек, жиі іске қосу және тоқтату процестеріне 
ұшырайды. Каталитикалық белсенді бетті азайтатын жентектеу әсерлеріне байланысты катализаторлардың 
дезактивациясын майда шыңдалған реакторда [V = 80 мл; көлемді жылдамдық, SV = 4000 1пп/ (1кат · с)] зерттейді. 
Катализатор циклінің кедергісі бастапқы жағдайлармен метандаудың Автоматты циклдық операцияларында, 
күту режиміндегі жағдайларға баламалы (температура мен қысым Н2 атмосферасында ұсталады) және Н2/СО2 
қосылуын қоса алғанда, лақтыруда анықталады. 7.10-сурет ыстық нүктелер температурасына және бірнеше 
цикл ішінде газ тәрізді өнімнің мазмұнына арналған типтік нәтижелерді бейнелейді.

1.10-сурет – бір цикл күту режимінен метандау синтезін іске қосу және синтезді күту режиміне өшіру 
кіреді, ал темперлеу ортасы температураны қолдайды. СО2 қосу алдында реакциялық камерадағы температура 
шынықтыру ортасының температурасына ұқсас. Шыңдау ортасының температурасы катализаторды іске қосу 
температурасынан асатын деңгейге дейін жеткізіледі. H2 күту режимінде реактор арқылы өтеді. CO2 реакторға 
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түскеннен кейін экзотермиялық метандау реакциясы басталады. Бұл Шығыс газдарының конверсиясымен бірге 
ыстық нүктелер аймағында температураның айтарлықтай жоғарылауына әкеледі. Метандау стационарлық 
операциясына қол жеткізгеннен кейін СО2 дозалауды тоқтатады және реакторды бір сутегімен үрлейді. 
Нәтижесінде температура шынықтыру ортасының деңгейіне дейін төмендейді (шамамен 260°C). Жоғарыда 
сипатталған процесс циклдердің алдын ала белгіленген жалпы санына жеткенге дейін қысқа уақыт ұстаудан 
кейін автоматты түрде қайталанады. 7.11-суретте 900 циклдегі зерттеу нәтижелері көрсетілген.

with the conversion of the educt gases. After reaching stationary methanation opera-
tion, CO

2
 dosing is discontinued and the reactor is flushed with hydrogen alone. 

As a result, the temperatures fall to the level of the tempering medium (around 
260 °C). The process described above is automatically repeated following a brief 
holding time until reaching the pre‐defined total number of cycles. Figure  7.11 
shows the result of investigations over 900 cycles.

As Figure 7.11 shows, deactivation of the catalyst, caused by pronounced thermal 
loading, was not observed over 900 cycles. The temperatures in the reaction chamber 
and the quality of the product gas remain nearly constant. While thermal deactivation 
in the hot spot zone due to sinter effects of the catalyst cannot be entirely excluded, 
the results indicate that a long catalyst life can be expected. Furthermore, it can be said 
that, with intermediate H

2
 storage, the number of cycles for methanation can be 

significantly reduced, extending the catalyst life still further (see Figure  7.7). 
Frequent start‐up and shut‐down processes, which are typical in P2G® plants because 
of the intermittent power draw, therefore do not significantly limit the catalyst life. 
Depending on the requirements of the power grid and the intermediate hydrogen 
storage capacity and the resulting number of start‐up and shut‐down processes 
during methanation, a technical catalyst life time of several years can be expected.

7.4.1.3 Catalyst: Contamination by Sulfur Components Depending on the CO
2
 

source, minor components, particularly sulfur compounds, can contaminate the reac-
tion chamber and cause deactivation of the catalyst. The effects of sulfur poisoning 
on a nickel based catalyst are measured by thermogravimetric analysis in a forced‐
flow tube reactor. The product gas composition and the catalyst mass are determined 
as a function of time for a high space velocity (SV) of 25 000 l

educt
/(l

cat
 · h).
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7.10-СУРЕТ. Катализаторлар циклдерінің кедергісін зерттеу үшін циклдық метандаудағы типтік тестілік айдау. Бөлінетін 
газдың құрамы: 80 об. %Н2,ДТ/ 20 айн. %СО2,ДТ, Тсалқынд.орта= 260°C, SV = 4000 1пп/ (1кат · сағ), p = 7 барabs.

7.11-суретте көрсетілгендей, айқын жылу жүктемесінен туындаған катализатордың дезактивациясы 900 цикл 
ішінде байқалмады. Реакциялық камерадағы Температура және алынатын газдың сапасы іс жүзінде тұрақты 
болып қалады. Катализатордың жентектеу әсерлеріне байланысты ыстық дақ аймағындағы термиялық 
дезактивация толық жойылуы мүмкін емес болса да, нәтижелер катализатордың ұзақ қызмет ету мерзімін 
күтуге болатынын көрсетеді. Сонымен қатар, Н2 аралық сақтау кезінде метандау циклдерінің саны айтарлықтай 
азаюы мүмкін, бұл катализатордың қызмет ету мерзімін одан әрі ұзартады (7.7-суретті қараңыз). Үздіксіз 
энергия тұтынудың салдарынан P2G® қондырғылары үшін типтік іске қосу мен тоқтатудың жиі процестері 
катализатордың қызмет ету мерзімін айтарлықтай шектемейді. Энергожүйенің және сутегін сақтауға арналған 
аралық сыйымдылықтың талаптарына және метандау кезінде іске қосу және тоқтату процестерінің нәтижелік 
санына байланысты техникалық катализатордың қызмет ету мерзімі бірнеше жылды құрауы мүмкін.

7.4.1.3 Катализатор: күкірт компоненттерімен ластану. CO2 көзіне байланысты, екінші дәрежелі 
компоненттер, әсіресе күкірт қосылыстары реакциялық камераны ластап, катализатордың дезактивациясын 
тудыруы мүмкін. Күкіртпен уланудың никельді катализаторға әсері мәжбүрлі циркуляциясы бар түтікті 
реактордағы термогравиметриялық талдаумен өлшенеді. Газ тәрізді өнімнің құрамы және катализатордың 
массасы 25 000 1пп/ (1кат · сағ) құрайтын жоғары көлемді жылдамдық (SV) үшін уақыт функциясы ретінде 
анықталады.

7.12-суретте реакция конверсиясының төмендеуі нәтижесінде синтездеу операциясы кезінде газ тәріздес 
өнімнің концентрациясына және катализатордың массасына әсері жақсы көрінеді. Күкіртсутегінің аз мөлшері 
катализаторды дезактивациялауға әкеледі. H2S қосылмаған реакцияның сол жағдайларында салыстырмалы 
өлшеу 59 айн. метанның мазмұнын береді. Алынған газдағы % ДТ, 46 сағ./млнv, H2S бастапқы газ ағынына 
қосылған, нәтижесінде метанның ең көп 53 айн.%ДТ мөлшерін аламыз. Осыдан кейін метан фракциясы 
айтарлықтай төмендейді. Сонымен қатар сутегі мен көміртегі оксидтерінің шоғырлануы айтарлықтай артады.
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The influence on the course of concentration of the product gas during synthesis 
operation as a result of the declining reaction conversion and on the catalyst mass can 
be clearly seen in Figure 7.12. Small amounts of hydrogen sulfide lead to a deactiva-
tion of the catalyst. While the comparative measurement under the same reaction 
conditions without the addition of H

2
S gives a methane content of 59 vol%

db
 in the 

product gas, with the addition of 46 ppm
v,db

 H
2
S to the feed gas stream, a maximum 

of 53 vol%
db

 methane is obtained. Thereafter the methane fraction falls off signifi-
cantly. Simultaneously, the concentrations of hydrogen and carbon oxides increase 
significantly.

The mass of the catalyst over time is a further indicator for sulfur‐related contam-
ination. The initial mass decrease results from the reduction of nickel oxides by the 
hydrogen content of the educt gas (post hoc activation). The weight gain due to the 
formation of nickel sulfide is superimposed on this weight loss (catalyst deactiva-
tion). Comparative measurements prove that the lower the sulfur load, the longer the 
life of the catalyst. It follows from the results that, depending on the CO

2
 source, high 

demands are placed on the gas production process for the removal of minor compo-
nents in order to ensure a long life of the catalyst. The authors recommend < < 0.1 
ppm

v, db
 H

2
S sulfur load in the educt gas stream.

7.4.2 Results with the 25 kWel P2G® Plant

Experimental investigations were carried out for the conversion of gas mixtures con-
taining H

2
/CO

2
 and H

2
/CO

2
/CH

4
, respectively, with the 25 kW

el
 P2G® plant. Both 

variants were investigated with “real gases” at different biogas plants. The educt 
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FIGURE  7.11 Temperature course and product gas quality as a function of the number 
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7.11-СУРЕТ. Циклдардың санына байланысты алынатын газдың температуралық режимі мен сапасы (бөлінетін газдың 
құрамы: 80 об.% H2, ДТ / 20 айн.% CO2, дт; Т салқ.орта (май) = 260°C, SV = 4000 1пп/ (1кат · сағ), p = 7 барabs.

Уақыт өте келе катализатордың массасы күкіртпен байланысты ластанудың тағы бір индикаторы болып 
табылады. Массаның бастапқы азаюы бөлінетін газдағы сутегімен никель оксидтерінің қалпына келуі 
нәтижесінде болады (операциядан кейін активтендіру). Никель сульфидінің пайда болуы есебінен массаның 
ұлғаюы осы массаның жоғалуына (катализатордың дезактивациясы) салынады. Салыстырмалы өлшеулер күкірт 
мөлшері төмен болған сайын, катализатордың қызмет ету мерзімі ұзағырақ екенін көрсетеді. Нәтижесінде, CO2 
көзіне байланысты газ өндіру процесіне катализатордың ұзақ қызмет ету мерзімін қамтамасыз ету үшін екінші 
дәрежелі компоненттерді жою бойынша жоғары талаптар қойылады. Авторлар <<0,1 сағ/млн., дт күкіртсутекті 
жүктемені бөлінетін газ ағынында ұсынады.

7.4.2 Қуаты 25 квт P2G® орнату нәтижелері

Тәжірибелік зерттеулер құрамында Н2/СО2 және Н2/СО2/СН4 бар газ қоспаларын конверсиялау үшін, тиісінше, 
қуаты 25 кВтэл P2G® қондырғысында жүргізілді. Екі нұсқа да әртүрлі биогаз қондырғыларында «нағыз 
газдармен» зерттелді. Шығу газдары биогаз және биогаздан биометр өндіру үшін байыту фабрикасында 
алынған «CO2 шығатын газ» болды. Бөлінген газдар жеңіл тазартудан өтті. «CO2 шығатын газ/H2» және «биогаз/
H2» бөлінген газдардан СТГ алу нәтижелері 7.13 a, б-суретте көрсетілген. Екі жағдайда да реактор бірдей 
жұмыс параметрлерін ([T: 250–550°C, p = 7 барabs Ni негізіндегі катализатор, газ жүктемесі: SV: 2000–5000 1пп/
(1кат · сағ) пайдалана отырып пайдаланылды.

7.13 a, б - суретінде екі нақты газдарды пайдалану кезінде - CO2 айнымалы қысыммен абсорбция 
қондырғысынан және тазартылған биогаздан-неғұрлым ұзақ уақыт бойы газдың біртекті сапасына қол 
жеткізуге болады. Синтез операциясы бүкіл сынақ циклында тұрақты болды. Газ құрамы мен жылу шығару 
қасиеттеріне байланысты алынған газ қоспасы неміс DVGW G 260 және DVGW G 262 стандарттарына сәйкес 
орнын басатын газ (L-газ) болды [8, 9]. Сондықтан кептіргеннен кейін газ торына беру үшін газды қосымша 
кондиционерлеу қажет емес.
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gases were biogas and “CO
2
 off gas” taken from a processing plant for the production 

of biomethane from biogas. The educt gases were subjected to fine gas cleaning. 
The results of the SNG production from the educt gases “CO

2
 off gas/H

2
” and 

“biogas/H
2
” are shown in Figure 7.13a, b. In both cases, the reactor was operated 

using the same operating parameters [T: 250–550 °C, p = 7 bar
abs

, Ni based catalyst, 
gas load SV: 2000–5000 l

educt
/(l

cat
 · h)].

Figure 7.13a, b show that, with the use of both real gases – CO
2
 from a pressure 

swing absorption plant and for purified biogas – a uniform gas quality can be achieved 
over a longer period. The synthesis operation remained stable during the entire test 
run. Because of the gas composition and the calorific properties, the gas mixture pro-
duced was a replacement gas (L gas) in accordance with the German DVGW G 260 
and DVGW G 262 sets of regulations [8, 9]. After drying, further gas conditioning 
for feeding into the L gas grid is therefore not required.

7.4.3 Results with the 250 kWel P2G® Plant

The molten salt‐cooled tube bundle reactors installed in the 250 kW
el
 and the 6 MW

el
 

P2G® plants were designed based on experimental test series with a single tube. 
The results show that a scale‐up from a single‐tube reactor to a tube bundle reactor 
poses no problems. The modular design of this reactor type allows it to be adapted to 
the required gas rate by varying the number of reactor tubes.
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7.12-СУРЕТ. H2S қатысуымен метан синтезі процесінде никельді катализаторды ыдырату. T = 0 кезінде 100 об-дан ауысу. 
Алынған газдың H2/CO2 дт (80 айн.% H2, дт / 20 айн.% CO2, дт). Газ ағынының қосымша мөлшері. T = 260°C, p = 7 барabs, SV = 
25 000 1пп/(1кат · сағ). Алынған өнімде H2S жоқ CH4 концентрациясының профилі салыстыру үшін көрсетілген.

7.4.3 Қуаты 250кВтэл P2G® орнату нәтижелері

250 квт-қа және 6 МВтэл P2G®-қа орнатылған балқытылған тұзбен салқындатылатын құбырлы шоғыры бар 
реакторлар бір түтікшесі бар эксперименттік сынақтар сериясы негізінде жобаланған. Нәтижелер бір құбырлы 
реактордан құбырлы реакторға дейін масштабтау проблеманы білдірмейді. Осы типті реактордың модульдік 
конструкциясы оны реактор құбырларының санын өзгерту жолымен газдың қажетті жылдамдығына бейімдеуге 
мүмкіндік береді.

The pressurized water‐cooled plate reactor was originally built for CO
2
 

methanation and operated under nearly realistic conditions. Due to the design of 
the plate reactor, the scaling of the size, spacing and number of the cooling 
plates is more difficult than with the tube bundle reactor. The goal with the plate 
reactor is to identify the operating characteristics for use in methanation, and in 
particular, to examine the potentials for cost reduction compared with other 
reactor concepts.

Figure  7.14a, b illustrate the operating characteristics of the two 250 kW
el
 

P2G® plant reactors with regard to repeated start‐up and shut‐down processes 
and load change. A stoichiometrically adjusted H

2
/CO

2
 mixture was added to 

each of the reactor systems, starting in the standby state under H
2
 atmosphere. 

After reaching a stationary state with constant product gas quality, the investi-
gation of the load change behaviour between 100 and 70% was carried out on the 
basis of stoichiometrically adjusted ramps for the educt gas streams. The system 
then reverted to the standby state under H

2
 flushing and the entire sequence 

repeated.
Compared with shut‐down in the standby mode, start‐up from the standby mode 

requires a longer time due to the thermal inertia of the reactor systems and the 
increased flushing time with the mole number‐reducing methanation. However, 
start‐up and shut‐down are in the order of only a few minutes. Following repeated 
start‐up and shut‐down processes, the original gas composition is obtained again. 
The results furthermore show that with the tube bundle reactor and the plate reactor, 
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FIGURE  7.13 (a) Product gas composition for the conversion of CO
2
/H

2
 in the 25 kW

el

P2G® plant. As educt, the “off gas” from a pressure swing adsorption (PSA) was used, which 
processes biogas to biomethane in a biogas plant. (b) Product gas composition for the 
conversion of cleaned biogas with H

2
 in the 25 kW

el
 P2G® plant without previous separation

of CO
2
.
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7.13-СУРЕТ. (a) Қуаты 25 квт P2G® қондырғысында CO2/H2 конверсиясы үшін газ тәрізді өнімнің құрамы. Алынған 
өнім ретінде биогазды биогаз қондырғысында биогазды биометанға қайта өңдейтін ауыспалы қысым (PSA) кезінде 
адсорбциядан «шығатын газ» қолданылды. (б) CO2 алдын ала бөлмей, қуаты 25 кВтэл P2G® қондырғысында H2 бар 
тазартылған биогазды конверсиялауға арналған газ өнімінің құрамы.

Қысым астында су салқындатқыш пластиналы реактор бастапқыда CO2 метандау үшін салынған 
және шынайы жағдайларда жұмыс істеді. Пластиналары бар реактордың конструкциясына байланысты, 
салқындатқыш пластиналардың мөлшерін, қашықтығын және санын масштабтау, ол құбыр шоғыры бар 
реакторға қарағанда неғұрлым күрделі болып табылады. Пластиналы реактордың мақсаты метандау кезінде 
пайдалану үшін жұмыс сипаттамаларын анықтау және атап айтқанда, реактордың басқа тұжырымдамаларымен 
салыстырғанда шығындарды төмендету мүмкіндіктерін зерделеу болып табылады.

7.14 a, б-суретінде іске қосу және тоқтату, сондай-ақ жүктеменің өзгеруіне қатысты қуаты 250 кВтэл болатын 
екі P2G® реакторының Жұмыс сипаттамасы көрсетілген. H2/CO2 стехиометриялық түзетілген қоспасы H2 
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атмосферасында күту режимінен бастап реакторлық жүйелердің әрқайсысына қосылды. Шығарылатын газдың 
тұрақты сапасымен стационарлық күйге жеткеннен кейін, газ ағындары үшін стехиометриялық реттелген 
пандустар негізінде жүктеменің өзгеруінің 100-ден 70% -ға дейінгі аралықты зерттеу жүргізілді. Содан кейін 
жүйе күту күйіне H2 жыпылықтаған кезде қайта қосылды және барлық реттілік қайталанады.

Күту режимінде ажыратылумен салыстырғанда, күту режимінен іске қосу реакторлық жүйелердің жылу 
инерциясынан және метандау кезінде молалар санын азайтумен жуудың ұлғайтылған уақытынан ұзақ уақытты 
талап етеді. Алайда, іске қосу және тоқтату бірнеше минут ішінде жүргізіледі. Қайта іске қосу және тоқтату 
үдерістерінен кейін газдың бастапқы құрамы қайтадан алынады. Бұдан басқа, нәтижелер құбырлы реактор мен 
пластиналы реактор жағдайында жүктемені 100-ден 70%-ға дейін өзгерту алынатын газдың сапасына елеулі 
әсер етпейді. Қысым астында су салқындату плазмалық реакторы бастапқыда CO2 лақтыру үшін салынған және 
нақты жағдайларда жұмыс істеді. Пластиналары бар реактордың конструкциясына байланысты салқындату 
пластиналарының санын, қашықтығын және санын масштабтау құбыр өткізгіші бар реакторға қарағанда 
неғұрлым күрделі болып табылады. Пластинді реактордың мақсаты механикаландыру кезінде пайдалану үшін 
жұмыс сипаттамаларын анықтау және атап айтқанда, реактордың басқа тұжырымдамаларымен салыстырғанда 
шығындарды төмендету мүмкіндігін зерделеу болып табылады.

load changes between 100 and 70% have no significant influence on the product 
gas quality.

The quality of the product gas – using catalysts of the latest generation and with 
optimal operation of the reactor with simple reactor throughput (once through) – is 

FIGURE 7.14 (a) Gas composition during start‐up/shut‐down and during load change with 
the tube bundle reactor of the 250 kW

el
 P2G® plant as a function of the educt gas stream 

[T = 200–600 °C, p = 7 bar
abs

, SV = 1365 l
educt

/(l
cat

 · h)]. (b) Gas composition during start‐up/shut‐
down and during load change with the plate reactor of the 250 kW

el
 P2G® plant as a function 

of the educt gas stream [T = 200–600 °C, p = 7 bar
abs

, SV = 1365 l
educt

/(l
cat

 · h)].
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7.14-СУРЕТ. (a) Құрамы кезінде газды іске қосу/тоқтату және өзгерту кезінде жүктемені құбырлы пучкового реакторды 
орнату P2G® қуаты 250 кВтэл байланысты ағынының бөлінетін газ [T = 200–600°C, p = 7 барabs, SV = 1365 1пп/(1кат· с)]. (б) 
іске қосу/тоқтату кезінде және бөлінетін газдың ағысына байланысты қуаты 250 кВтэл P2G® қондырғысының пластиналы 
реакторымен жүктеме өзгергенде газ құрамы [T = 200–600 °C, p = 7 барabs, SV = 1пп/(1кат· сағ)].

Алынатын газдың сапасы - соңғы буындағы катализаторларды пайдалана отырып және реактордың 
қарапайым өткізу қабілеті бар реактордың оңтайлы жұмысы (бір рет) - Германияның [8, 9] талаптарына сәйкес 
l газ тобы үшін табиғи газдың неміс желісіне ауыстыратын газды беру үшін қолайлы, шығыста газдың одан әрі 
апгрейдингін талап етпей.
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7.4.4 Газдың мембраналық апгрейдингімен бірге қуаты 250 квт P2G® қондырғысымен нәтижелер

P2G® қондырғыларының шығындарын азайтудың жұмыс тұжырымдамасы мен нұсқаларын анықтаумен қатар, 
әдетте> 95 айн.%db CH4 фракциялары бар H (жоғары калориялы газ) газ торабына берілетін алмастырғыш газды 
шығару басты міндет болып табылады. Бұл жағдайда жұмыс істеу уақыты, жұмыс уақытының ұзақтығы, жұмыс 
уақытының ұзақтығы және т.б. анықталады. Газды кейінгі өңдеудің өте перспективалы нұсқасы мембраналық 
газ бөлу процесі болып табылады, ол кезде ретентат алмастырғыш газ ретінде алынады, ал пермеат метандау 
үшін (рециркуляция контуры) шығарылатын газ ағынына толығымен рециркуляцияланады.

7.6-суретте көрсетілген процестің «бір өтпелі» реактордың екі тұжырымдамасымен қосылуы нәтижесінде 
алынған нәтижелер 7.15 а-суретте (құбырлы реактор) және 7.15 б-суретте (Пластинкалы реактор) мембрананың 
ауданына байланысты көрсетілген (бірлі-жарым аудан N есе ең кіші мембраналық модульдің ауданын құрайды). 
Газдың көлемдік шығыны мен ретентаттың газ құрамы суреттеледі. Бұдан басқа, метанациядан алынатын 
газдағы пермеат ағынынан және CH4 фракциясынан (= мембраналық беру) көлемді газ ағындары графикалық 
түрде берілген. Пермеат ағыны мембрананың бетінің ұлғаюымен артады, ал ретентат ағыны азаяды. H2/CO2 
стехиометриялық реттелген шығу газын қосумен және пермеаттың толық рециркуляциясымен, ретентаттағы 
метанның мөлшері мембрананың ауданының ұлғаюымен артады. Метандау реакторынан шығардағы CH4 
фракциясы (=мембраналық беру) рециркуляцияға қарамастан, іс жүзінде өзгеріссіз қалады.

Реакторлардың екі түрі үшін пермеат рециркуляциясы бар ретентат газдарының сапасы табиғи газды желіге 
алмастырғыш газ ретінде беруге, сондай-ақ Н тобының газ желісіне беруге арналған талаптарға сәйкес келеді.

Технологиялық тізбектерді мембраналық технологияның көмегімен және газ сапасын көтермей салыстыру, 
кейіннен мембраналық газды қайта өңдеу арқылы бөлінетін газды тұрақты мөлшерлеу кезінде тек жоғары 
калориялы газ өндіріліп қана қоймай, метан синтезі үшін жұмыс қысымының азаюын көрсетеді (7.16-сурет). 
Метандау реакторы мен «ZSW»-де іске асырылған мембрананың арасындағы өзара байланыс мембраналық 
блоктың ретентаты жағында реттеуші клапанның көмегімен жалпы технологиялық қысымды реттеуге 
мүмкіндік береді. Алынатын ретентат газы газ-алмастырғыш ретінде газ желісіне беру жөніндегі ең жоғары 
талаптарды қанағаттандыру үшін тек шектеулі Технологиялық күш-жігерді талап етеді.

7.17-суретте құбырлы реактор мысалында ағын бойынша төмен мембраналық газды жаңғыртумен метандау 
реакторларындағы жүктеменің өзгеруіне қатысты жұмыс сипаттамалары көрсетілген. Метандаудан газ өнімі 
мембранаға беріледі. Түтікті шоғыры бар реакторда ретентат газы метанның > 98 айн.% дт құрамына 5 минуттан 
кейін жетеді. Жылдам іске қосу уақыты пермеат рециркуляциясының кідіруі арқасында мүмкін болды.
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7.5 P2G® PROCESS EFFICIENCY

To determine the process efficiency, the P2G® process was modelled at the ZSW 
using the commercially available IPSEpro simulation software. The core of IPSEpro 
is an equation solver (Newton–Raphson algorithm) which is able to solve implicit 

FIGURE 7.15 (a) Operating data for the tube bundle reactor (p = 5 bar
abs

) with downstream mem-
brane gas upgrade (p = 5 bar

abs
) as a function of the membrane area: gas volume flow and gas com-

position of the retentate; gas volume flows of the permeate and methanation feed; CH
4
 volume 

fraction of the methanation product gas (= membrane feed). (b) Operating data for the plate reactor 
(p = 5 bar

abs
) with downstream membrane gas upgrade (p = 5 bar

abs
) as a function of the membrane 

area: gas volume flow and gas composition of the retentate; gas volume flows of the permeate and 
methanation feed; CH

4
 volume fraction of the methanation product gas (= membrane feed).
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7.15-СУРЕТ. (a) Мембраналық газдың (p = 5 барabs) мөлшері мембраналық газдың (p = 5 барabs) жоғары болатын түтікті 
шоғыры бар реакторға арналған пайдалану деректері мембраналық газдың (р = 5 барabs) ауданына байланысты: газдың 
көлемдік шығыны және ретентаттың газ құрамы; пермеат пен метанациялық беру газының көлемдік ағындары; алынған 
метандау газындағы CH4 көлемдік үлесі (=мембраналық беру). (б) мембрананың ауданына байланысты шығудағы 
мембранадағы газдың мөлшерін арттырумен пластиналы реакторға (р = 5 барabs) арналған пайдалану деректері: газдың 
көлемдік шығыны және ретентаттың газ құрамы; пермеат және метанациялық беру газының көлемдік ағындары; алынған 
метандау газындағы CH4 көлемдік үлесі (= мембраналық беру).

7.5  P2G® ПРОЦЕСІНІҢ ТИІМДІЛІГІ

Процесс тиімділігін анықтау үшін P2G® процесс сатылымда бар IPSEpro модельдеу үшін бағдарламалық 
қамтамасыз етуді пайдалана отырып, «ZSW»-ге кодталған. IPSEpro ядросы теңдеулердің шешімі болып 
табылады (Ньютон-Рафсон алгоритмі), ол айқын емес теңдеулер жүйесін шеше алады. Массаның сақталуын, 
химиялық реакциялар мен физикалық өзара байланысын, элементтер мен материалдардың теңгерімін жекелеген 
модельдер мен күрделі тізбектердің көмегімен үлгілеуге болады.
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equation systems. Taking the conservation of mass, chemical reactions and physical 
relationships into account, element and material balances can be simulated with 
individual models and complex process chains.
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FIGURE  7.17 Gas composition during start‐up/shut‐down and during load change 
with  the  tube bundle reactor of the 250 kW

el
 P2G® plant as a function of the make‐up  

gas volume flow with downstream membrane gas upgrade (T = 200–600 °C, p = 7 bar
abs

,  
SV = 1365 l

make‐up gas
/(l

cat
 · h), membrane surface = 6 [unit area]).

0002704455.indd   215 5/30/2016   1:32:47 PM

7.16-СУРЕТ. Құбыр шоғыры бар реактордағы газдың құрамы: (а) Шығыстағы мембранадағы газдың 
құрамын көтермей (SV = 1365 1пп/(1кат · с), pметандау = 7 барabs), р метандау = 7 барabs); және (б) Шығыстағы 
мембраналық газдың сапасын арттыра отырып (SV = 1365 1нагнет. газ / (1кат · ч), pметандау = 5 барabs, pмембрана = 5 барabs).

equation systems. Taking the conservation of mass, chemical reactions and physical 
relationships into account, element and material balances can be simulated with 
individual models and complex process chains.
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FIGURE  7.17 Gas composition during start‐up/shut‐down and during load change 
with  the  tube bundle reactor of the 250 kW

el
 P2G® plant as a function of the make‐up  

gas volume flow with downstream membrane gas upgrade (T = 200–600 °C, p = 7 bar
abs

,  
SV = 1365 l

make‐up gas
/(l

cat
 · h), membrane surface = 6 [unit area]).
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7.17-СУРЕТ. Іске қосу/тоқтату кезінде және P2G® қондырғысындағы құбыр шоғыры бар реактордағы 
жүктеменің өзгеруі кезінде қуаты 250 кВтэл болатын P2G® қондырғысында шығуда мембраналық газдың 
мөлшерін арттырумен қоректендіретін газдың көлемдік шығынына байланысты газ құрамы (T = 200–600°C, p 
= 7 барabs, SV = 1365 1нагнет. газ / (1кат · сағ), мембрананың беті = 6 [блок ауданы]).

Figure 7.18 shows the energy balance for the P2G® process for two selected cases 
(once through process) without downstream membrane gas separation. The following 
cases were simulated:

 • Case 1

Methanation of a stoichiometric CO
2
/H

2
 gas stream.

 • Case 2

Methanation of a stoichiometric biogas/H
2
 stream

(biogas: 60 vol%
db

 CH
4
, 40 vol%

db
 CO

2
).

The results of the process simulation are based on the data shown in Table 7.2. For 
calculation of the conversion rate of the methanation reaction, the thermodynamic 
equilibrium was assumed at 8 bar

abs
 and 260 °C.

As shown in Table  7.2, for Case 1 (stoichiometric CO
2
/H

2
 gas stream), the 

 product gas from methanation fulfils the specifications for feeding into an L gas 
grid. For Case 2 the methane fraction of 95.8 vol%

db
 is significantly higher, pro-

ducing an H gas‐equivalent replacement gas [8, 9].
For calculation of the chemical and thermal efficiency, in addition to the power of 

the applied electrolysis (P
el,electrolysis

) and the chemical energy of the biogas (P
chem,educt

), 
the most important electrical consumer loads, such as the CO

2
/biogas compression 

and compression of the product gas to the feeding pressure following methanation 
(P

el,compression
) were considered:
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FIGURE  7.18 Energy balances for the P2G® process for a stoichiometric CO
2
/H

2
 gas

stream (Case 1) and a stoichiometric biogas/H
2
 stream (Case 2; biogas: 60 vol%

db
 CH

4
, 

40 vol%
db

 CO
2
).
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7.18-СУРЕТ. CO2/ H2 (1 жағдай) және H2 буы/стехиометриялық газ ағыны үшін P2G® процессіне арналған энергетикалық 
баланстар (2 жағдай; биогаз: 60 айн.%ДТ CH4, 40 айн.%ДТ  CO2).

7.18-суретте шығуда мембраналық газ бөлінуінсіз таңдалған екі жағдайға (бір реттік процесс) арналған 
P2G® процесіне арналған энергетикалық теңгерім көрсетілген. Келесі жағдайлар модельденді:

• № 1 жағдай
 CO2 / H2 стехиометриялық газ ағынын метандау.
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• № 2 жағдай
 СО2/ бу H2 стехиометриялық биогазын метандау (биогаз: 60 айн.%ДТ CH4, 40 айн.% ДТ CO2).

Үрдісті модельдеу нәтижелері 7.2 кестеде келтірілген деректерге негізделген. Метандау реакциясының 
конверсия жылдамдығын есептеу үшін 8 барabs және 260°C кезінде термодинамикалық тепе-теңдік қабылданды.

7.2-кестеде көрсетілгендей, № 1 жағдай үшін (CO2/ H2 стехиометриялық газ ағыны) метандаудан алынған 
газ L газ торына беру үшін техникалық шарттарға сәйкес келеді. № 2 жағдай үшін метанның үлесі 95,8 айн.% 
ДТ газға баламалы алмастырғыш газ құра отырып, айтарлықтай жоғары [8, 9].

Химиялық және термиялық тиімділікті есептеу үшін қолданылатын электролиз қуатынан басқа (Рэл.және 
биогаздың химиялық энергиясы (Pэл.,электролиз / биогаз қысу және газ тәрізді өнімді метандаудан кейін беру 
қысымына дейін қысу (Рэл, компр):

Figure 7.18 shows the energy balance for the P2G® process for two selected cases 
(once through process) without downstream membrane gas separation. The following 
cases were simulated:

 • Case 1

Methanation of a stoichiometric CO
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 gas stream.

 • Case 2
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The results of the process simulation are based on the data shown in Table 7.2. For 
calculation of the conversion rate of the methanation reaction, the thermodynamic 
equilibrium was assumed at 8 bar
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 gas stream), the 
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FIGURE  7.18 Energy balances for the P2G® process for a stoichiometric CO
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7.2-КЕСТЕ. P2G® процесінің энергетикалық баланстарын анықтауға арналған негізгі деректер.

CH
4

H
2

CO
2

H
2
O

[айн.%
дт

] [айн.%
дт

] [айн.%
дт

] [айн.%дт]

№ 1 
жағдай. Бұру газы 0,0 80,0 20,0 0,0

Алынған газ 93,9 4,9 1,2 65,2
№ 2 жағдай Бұру газы 23,1 61,5 15,4 10,0

Алынған газ 95,8 3,4 0,8 50,9
Электролиз
Электролиз энергиясына қажеттілік 4,3 кВт-сағэл/м

3H2 ,STP
Қысым 8,5 бар

abs
Метануда
Шығатын газдың қысымы 8,5 бар

abs
Алынған газдың қысымы 8 бар

absТемпература 260 °C
Энергия мен заттардың кейінгі ағындары
Қысым CO2/биогаз 1 бар

abs
Пайдалы жылу температурасы ка. 200 °C
Қысыммен газ торын беру 16 бар

abs

№ 1 жағдайда, қайта құру кезінде стехиометриялық газ ағыны СО2/H2 қазақстан газ тәріздес L жарамды 
берген қол жеткізіледі химиялық тиімділігі 57,4% (7.18-сурет). Пайдаланылған жылудың төрттен бір бөлігі 
шамамен 200°C температурада жүргізіледі және мысалы, биогаздан CO2 жою үшін Аминді тазалау блогына 
жылу беру үшін пайдаланылуы мүмкін. Алынған жылу тиімділігі 10,9% құрайды. Биогазды тікелей метандау 
жағдайында (№2 жағдайда CO2 алдын ала бөлмей) химиялық тиімділік 76,5%, ал жылу тиімділігі - шамамен 
200°C температурада пайдаланылған жылуды кәдеге жарату үшін 4,2% құрайды.

Электр энергиясының табиғи газды алмастырғыш түрінде химиялық байланысқан энергияға түрленуі 
нәтижесінде пайда болатын шығындар электролиз кезінде де (h = 70% 4,3 кВт-сағэл/м

3
H2,STP құрайды), сондай-ақ 

метандау қондырғысында да (h = 83,2%) пайда болады. Метандау тиімділігі CO2 сутектендіру реакциясының 
жылулығымен анықталғандықтан, қондырғының жалпы тиімділігіне қатысты оңтайландыру әлеуеті бірінші 
кезекте электролизге қатысты. 70-тен 80%-ға дейін электролиттік тиімділіктің артуы (бұл 3,75 кВт-сағ/м3

H2,STP, 
STP сәйкес келеді)> 65%-ға дейін қондырғының жалпы тиімділігіне әкелесіз (№1 жағдай).
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7.6 ҚОРЫТЫНДЫЛАР МЕН ПЕРСПЕКТИВАЛАР

P2G® процесі 2009 жылы табиғи газ желісіне беру үшін табиғи газды алмастырғыш түрінде жаңартылатын 
электр энергиясын сақтау үшін алғаш рет ұсынылды. Алынатын метан қайталама энергия тасығыштары және 
/ немесе сутегі қайта айырбастау үшін талап бойынша немесе тасымалдау үшін және тұтыну секторында 
түпкілікті энергия тасығыш ретінде пайдаланылуы мүмкін.

Тұжырымдаманы растайтын прототип ретінде 2009 жылы «ZSW»-да қуаты 25 кВтэл сынақ қондырғысы 
салынды. Процесті оңтайландыру үшін 2012 жылы қуаты 250 квт болатын қондырғы аяқталды. 6000 кВтэл 
қуаты бар автомобиль өнеркәсібіне арналған техникалық қондырғы 2013 соңында іске қосылды.

• Контейнерге біріктірілген 25 кВтэл сынау қондырғысы табиғи газбен жұмыс істейтін көлік құралдарына 
арналған май құю модулін қоса алғанда, электролизге, метанацияға және басқаруға арналған 
электрониканы қамтиды. Қуаты 25 квт P2G® жүйесі әртүрлі анаэробты қондырғыларда CO2 (биометанды 
қондырғыдан) және тікелей биогаз (CO2 алдын ала бөлінбестен) шығатын газы бар қайнату қазандығына 
арналған табысты пайдаланылды. Екі жұмыс режімінде де газ желісіне беру сапасымен қосалқы газ 
жүргізілді. Осылайша шығарылған ГАЗ - электрондық газ деп аталатын (электр негізінде сығылған СТГ) 
- газ желісінде бар табиғи газдың сапасы мен жылу шығару қабілетіне сәйкес келеді.

• Қуаты 250 кВтэл P2G® жобасының негізгі мақсаттары процестің энергетикалық маңызды МВт ауқымына 
дейін масштабтау, электр энергиясы нарығының икемділік талаптарын ескере отырып динамикалық 
жүктеме тұжырымдамасы және шығындарды төмендету әлеуеттерін анықтау болып табылады.

• 2013 жылы алғаш рет табиғи газды алмастырғыш өнеркәсіптік ауқымда қуаттылығы 6 Мвт болатын 
зауытынан табиғи газ желісіне («Audi AG» автоөндірушісінің электрондық газ өндіру зауыты) берілді. 
Бұл оңтайландыру үшін әлі де бар әлеуетке қарамастан, технология бүгінде МВт қуат сыныбында іске 
асырылып жатқанын көрсетеді.

Келесі негізгі дәлелдер 25 кВтэл және 250 кВтэл қуат сыныптарында P2G® қондырғыларында жүргізілген 
эксперименттердің нәтижелерінен туындайды:

• СО негізіндегі синтез-газдан метан өндірісі заманауи болып табылады. Бұл CO2 молекуласының нашар 
әсер етуінен H2/CO2 бастапқы газдарына жатпайды. Дегенмен, синтез реакцияның жоғары селективтілігі 
және айналу жылдамдығы бар түрлендірілген катализаторлармен жүзеге асырылуы мүмкін.

• Жаңғыртылатын отын метаны Фишер-Тропш процесіне қарағанда немесе метанол синтезінде өңдеуге 
айтарлықтай аз шығындар кезінде P2G® қондырғыларында МВт қуат класында орталықсыздандырылуы 
мүмкін.

• Метандау катализаторының циклдық тұрақтылығы белсенділікті жоғалтпай 900 циклға дейін (күту/
толық жүктеме режимі) көрсетілді.

• Қосалқы газ одан әрі өңдеусіз газды кептірумен «бір рет тазалау» әдісімен алынуы мүмкін • төмен 
калориялы газ желілері үшін опция).

• Мембраналық газды жаңғыртумен бірге алмастырушы газдағы метанның мөлшері 99 айн % дт дейін 
ұлғайтылуы мүмкін • (жоғары калориялы газ желілеріне арналған опция).

• Метандау реакторын күту режимінен толық жүктемеге дейін іске қосу уақыты небәрі бірнеше минутты 
құрайды. Сол өшіру рампасына қатысты.

• Қысқа іске қосу/өшіру рампаларының арқасында P2G® тұжырымдамасы электр желісін тұрақтандыру 
үшін оң және теріс теңгерімдеуді қамтамасыз етуі мүмкін.

• CO2/H2 стехиометриялық реттелген газ ағынын түрлендіру үшін P2G® процесінің тұтынылатын электр 
энергиясына қатысты химиялық тиімділігі бүгін <60% құрайды. Сутегі өндірісін сілтілі электролитпен 
және PEM электролизімен оңтайландыру әлеуеті қондырғының жалпы тиімділігін> 65%-ға дейін 
арттыруға жол берілетіндігі туралы қорытынды жасауға мүмкіндік береді (қатты фазалы электролиздің 
тиімділігі> 80% болғанда, бұл жақын болашақта шынайы).

Бүгінгі шикі мұнайға толығымен негізделген отын нарығы үшін жаңартылатын энергия көздерінің барлық 
үлкен үлесін қамтитын шикізат базасын әртараптандыру шұғыл қажет. Биогенді ресурстарды конверсиялау 
кезінде көміртекті барынша пайдаланудың арқасында P2G® тұжырымдамасы отын өндіру үшін жоғары тиімді 
жол ашады.
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Көміртегі негізіндегі отынға қойылатын болашақ талаптарды қанағаттандыру үшін электр энергиясы 
мен жылуды өндіру үшін емес, көміртегі негізінде отын өндіру үшін жаңартылатын электр энергиясымен 
үйлесімде биоэнергетикалық әлеуеттің тұрақты қолжетімділігін пайдалану мүмкіндігі беріледі, бұл үшін 
басқа жаңартылатын энергия көздері ауыстырылуы мүмкін. Отынның бір пайдаланылған ауыл шаруашылығы 
алқабына шығуы бірінші буын биоотынымен салыстырғанда алты есеге артады (биодизель/биоэтанол).

АЛҒЫС

Авторлар P2G® технологиясын әзірлеуге қаржылық қолдау көрсеткені үшін алғыс білдіреді. Қуаты 25 кВтэл 
P2G® қондырғысын салу және пайдалану «SolarFuel GmbH» қаржыландырылды, ол 2013 жылдан бастап 
«ETOGAS GmbH»атауымен жұмыс істейді. Қуаты 250 кВтэл P2G® қондырғысын салу және пайдалану 
Германия парламентінің қаулысы негізінде қоршаған ортаны, табиғатты және реакторлардың қауіпсіздігін 
қорғау жөніндегі федералдық министрлігінің (BMU) қолдауымен жүргізілді (жобаның нөмірі: 0325275). Қуаты 
6000 кВтэл P2G® қондырғысының құрылысы «Audi AG» автокөлігінің өндірушісінің инвестициясы болды. 
7.2-тарауда сипатталған көміртегі конверсиясының жоғары дәрежесі бар биогенді ресурстарды пайдалану 
тұжырымдамасын Баден-Вюртембергтің ауыл шаруашылығы және тұтынушыларды қорғау министрлігі (MLR) 
қолдады.
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8
СТГ ӨНДІРУГЕ АРНАЛҒАН ЖАЛҒАН ЖАҒЫЛҒАН 
ҚАБАТТА МЕТАНДАУ – ПОЛ ШЕРРЕР ИНСТИТУТЫНДА 
ҮДЕРІСТІ ӘЗІРЛЕУ

Тильман Дж. Шильдауэр және Серж М.А. Биоллаз

8.1 ПРОЦЕСТІ ӘЗІРЛЕУГЕ КІРІСПЕ

Идеядан кең коммерциялық қолдануға дейін процестің дамуы бірнеше кезеңдерден өтеді. Технологиялық 
даму туралы сөз болғанда, бұл фазалар көбінесе техникалық дайындық деңгейлері (TRL), бастапқы әзірленген 
НАСА тұжырымдамасы және қазіргі уақытта кеңінен қолданылатын, мысалы, Еуропалық комиссия [1] деп 
аталады; 8.1-кестені қараңыз.

Бұл TRL синтетикалық табиғи газ өндіру сияқты химиялық немесе энергетикалық түрлендіру процесін 
әзірлеу үшін де қолданылуы мүмкін. Алғашқы үш деңгей әдеби зерттеулерді, термодинамикалық талдауды және 
базалық эксперименттерді қамтиды, мысалы, әлеуетті катализаторларды және пайдаланудың перспективалық 
шарттарын анықтау үшін TRL 4 барлық технологиялық тізбектің нақты тұжырымдамасын талап етеді. Бұл 
деңгейде газдандырғышты, газды тазарту технологиясын және метандау реакторының түрін таңдау бірнеше 
перспективалы комбинациялармен шектелуі тиіс. Сыни кезеңдер Зертханалық жағдайларда, мысалы, процестің 
тиісті кезеңдерінде күтілетін газ құрамын моделдеу кезінде, баллондардан газы бар эксперименттерде тексерілуі 
тиіс. Алдыңғы болжамдарды растайтын нәтижелердің негізінде үдерістің таңдалған комбинациясының 
өнімділігін бәсекелес нұсқалармен немесе технологиялармен салыстыру үшін үдерістер тізбегінің бірінші 
моделі жасалуы мүмкін.

TRL 5 маңызды және қымбат кезең болып табылады, инвестиция қажет уақыт пен қаражат тұрғысынан 
қымбат. Мұнда процестің аса маңызды кезеңдері тиісті ортада интеграциялануы және тестілеуі тиіс. СТГ 
процестері жағдайында бұл газды тазарту, кондиционерлеу және метандау газдандыруды өндіруші-нақты газды 
пайдалана отырып тексерілуі тиіс дегенді білдіреді. егер газды жаңарту сыни немесе жаңа кезеңді қамтитын 
болса, оны осы деңгейде тексеру керек. TRL 5-те жұмыс істеу мақсаты катализаторлар сияқты қолданылатын 
материалдардың ұзақ мерзімді тұрақтылығы мен процесс сенімділігінің салыстырмалы шағын бірліктерінде 
көрсету болып табылады. Типтік сынақ ұзақтығы бірнеше жүзден бірнеше мың сағатқа дейін құрайды, онда 
бұрын белгісіз проблемалар оңай анықталады. TRL 5 табысты тесттері одан әрі масштабтау үшін алғышарттар.

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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8.1-КЕСТЕ. Еуропалық комиссия пайдаланатын техникалық дайындық деңгейін (TRL) анықтау [1]. © 
Еуропалық Одақ, 1995–2015.

Техникалық 
дайындық 
деңгейлері (TRL)

Сипаттамасы

TRL 1 Негізгі қағидаттар байқалады 
TRL 2 Технология тұжырымдамасы тұжырымдалды
TRL 3 Тұжырымдаманы эксперименттік растау
TRL 4 Технология зертханада расталған
TRL 5 Технология тиісті ортада тексерілген (негізгі 

ынталандырушы технологиялар жағдайында өнеркәсіптік 
маңызды орта)

TRL 6 Тиісті ортада көрсетілген технология (негізгі 
ынталандырушы технологиялар жағдайында өнеркәсіптік 
маңызы бар орта)

TRL 7 Операциялық ортада жүйе прототипін көрсету
TRL 8 Жүйе аяқталды және білікті
TRL 9 Операциялық ортада тексерілген өзекті жүйе (негізгі 

технологиялар жағдайында немесе ғарышта бәсекеге 
қабілетті өндіріс)

TRL 6 пилоттық ауқымға дейінгі сыни қадамдарды масштабтауды қамтиды. Химиялық құрам үлкен 
немесе аз дәрежеде масштабқа байланысты болмаса да, гидродинамикалық жағдай және, демек, болу 
уақытын бөлу, жылу беру және/немесе ұлғайтылған модульдегі массалық алмасу өзгеруі мүмкін. Нашар 
жағдайда технологиялық кезеңнің өнімділігі (мысалы, химиялық реакторлар жағдайында катализатордың 
селективтілігі немесе тұрақтылығы) да өзгеруі мүмкін. Осылайша, технологиялық блокты пилоттық ауқымға 
дейін масштабтау модельдеумен қолайлы. Қандай кіші процесс (химиялық реакция кинетикасы, массаны/
жылуды тасымалдау) ұлғайтылған блокта шектейтінін дұрыс болжау үшін блоктағы тиісті ішкі үдерістердің 
тиісті физикалық-химиялық сипаттамасын қамтитын жылдамдыққа негізделген модель қажет. Жылдамдыққа 
негізделген үлгілерді пилоттық шкалада тексеру үшін бақылау шкаласының аспабын қажетті сапада деректерді 
генерациялайтын диагностикалық құралдармен жабдықтау орынды. Мысалы, метандау реакторлары 
жағдайында, бұл диагностикалық құралдар, кем дегенде, кіруде және шығуда газ құрамын және температура 
профилін өлшеуді қамтуы тиіс; бұдан басқа, кейбір жағдайларда концентрация профилі де пайдалы болуы 
мүмкін (сондай-ақ осы кітаптың 4-тарауында тиісті бөлімдерді қараңыз). Пилоттық ауқымдағы деректермен 
табысты расталған модель пайдалану шарттарын нақты оңтайландыруға мүмкіндік береді және коммерциялық 
ауқымға дейін тәуекелді төмендету және әлеуетті инвесторлардың сенімін арттыру үшін өте пайдалы құрал 
болып табылады. TRL 6 блоктарының күрделілігіне, Елеулі операциялық тәуекелге байланысты (СТГ процестері 
жағдайында тәжірибелік қондырғыда жағылатын газ мөлшерін ескере отырып), қаржыландыру жағдайы және 
білім мен тәжірибені беруді жеңілдету үшін сала TRL 6 блоктарын әзірлеуге және салуға тартылуы тиіс.

TRL 7-дегі келесі қадам-барлық процестер тізбегін көрсету үшін нақты ортаға пилоттық масштабты 
интеграциялау. СТГ процестері жағдайында газдандырудан газдың апгрейдингіне дейінгі барлық технологиялық 
қондырғылар ең болмағанда пилоттық ауқымда іске асырылуы тиіс, ал қолданылатын жабдық (реакторлар, 
сорғылар және т.б.) одан әрі коммерциялық ауқымға дейін ұлғайтылуы тиіс. Бұл кезеңдегі мақсат-барлық 
үдерістің пилоттық ауқымда техникалық жүзеге асырылуын көрсету және тиімділік тұрғысынан да, экономика 
тұрғысынан да процестер тізбегін талдауды қосымша жақсартуға мүмкіндік беретін деректерді алу. Демек, 
TRL 7 құрылғылары, сондай-ақ қажеттілігіне қарай осы деректерді генерациялау үшін тиісті диагностикалық 
құралдар қатарын қамтуы тиіс.

TRL 8 блоктары экономикалық болжамдарды және соңғы кезең алдындағы шығындардың есебін, 
коммерциялық қолданылуын тексеруге мүмкіндік беретін (TRL 9) коммерциялық масштабта демонстрациялық 
қондырғылар болып табылады. Одан әрі іске асыру және нарықта болуы мүмкін сипатталған көмегімен деп 
аталатын индексінің коммерциялық дайындығын (CRI), ұсынылған Австралиялық агенттігі жаңартылатын 
энергия [2], оған сәйкес CRI 1 (гипотетическое коммерциялық ұсыныс) қамтиды дамыту, технологиялар TRL 
2-ден TRL 7, ал CRI 2 (коммерциялық пробная версия) сәйкес келеді аяқталуы әзірлеу технологиясы, яғни TRL 
8 және TRL 9. Нарықта келесі кезеңдер коммерциялық кеңейту (CRI 3), көптеген коммерциялық қолдану (CRI 



188

4) болып табылады, нарықтық бәсекелестік кең таралуға әкеледі (CRI 5) және соңында «Bankable» (CRI 6) 
класының активтеріне әкеледі.

8.2. СҮРЕКТЕН МЕТАН АЛУ – PSI ПРОЦЕСІН ӘЗІРЛЕУ

Швециядағы Пол Шеррер институтында (PSI) биомассаны СТГ-ға түрлендіру бойынша зерттеулер 2000 
жылы басталды. Бұл идеяны «Gazobois SA» компаниясы (Швейцария) 1990 жылдардың басынан бастап алға 
тартты. 1999 жылы PSI «Gazobois SA» және Лозанна федералды политехникалық мектебімен (EPFL) бірлесіп, 
2002 жылға дейін алдын ала зерттеулер жүргізді. Термодинамикалық талдау, әдеби зерттеулер, базалық 
эксперименттер негізінде, яғни TRL 1-3-дегі жұмыстар, Вена техникалық университетінде (tu, Австрия) 
профессор Хофбауэр тобы әзірлеген және «Repotec» (Австрия) салған термодинамикалық талдау, әдеби 
зерттеулер, базалық эксперименттер негізінде биомассаны газдандырудың ең перспективалы технологиясы деп 
танылды. Себебі FICFB 2002 жылдан бастап Гюссингте (Австрия) коммерциялық жағдайда жұмыс істегенімен 
ғана емес, сонымен қатар берілген ағын өнеркәсіптік жағдайларда ұзақ сынақ үшін қол жетімді болды.

Бұл аллотермалдық газдандыру технологиясының басты артықшылығы - өндіруші газдың құрамында азот 
жоқ және көмірсутектердің, әсіресе метанның өте көп мөлшері бар. Осыған себеп газдандыру аймағы мен 
жану аймағын бір жағынан және газдандырудың салыстырмалы төмен температурасын бір жағынан 850ос 
шамасында бөлу болып табылады.

Сонымен қатар, бұл жағдайда газданатын агент ретінде бумен бірге қайнаған жалған көрінген қабатта 
газданады. Бұл сутегінің жоғары болуына (құрғақ газдағы шамамен 40%) және азоттың болмауына әкеледі. 
Қабаттың материалы және жарылмаған жартылай кокс көтергіш құбыр түрінде өткізілетін жану аймағына 
сифон арқылы өтеді. Қабат және жартылай кокс материалы ауамен жоғары тасымалданады, нәтижесінде 
жартылай кокс жағылады, осылайша қабат материалын қыздырады. Ыстық қабаттың материалы түтін газынан 
циклонмен бөлінеді және газдандыру аймағына кері қарай түседі, онда физикалық жылу газдандырудың 
эндотермиялық реакцияларын жүргізу үшін пайдаланылады. Сонымен қатар, Гюссингтегі газ генераторы 60 
000 сағаттан астам жұмыс істейді; технология өте сенімді деп саналуы мүмкін (жылына 7000 сағаттан астам 
жұмыс), сондықтан ол бірнеше келесі жобалар үшін таңдалды [6], мысалы, «GoBiGas» жобасы шеңберінде, ол 
32 МВтт-ға дейін ұлғайтылды (осы кітапта 6 тарауды қараңыз).

FICFB газтандырғыштан өндірілетін газдың құрамында 35–40% сутегі, сонымен қатар CO және CO2 
(әрқайсысы 20–24%) және метан (шамамен 10%) бар. Бұл технологиялық тізбектің жалпы тиімділігі үшін 
маңызды артықшылығы болып табылады, өйткені газдандыру сатысында алынған метан 850°C кезінде су 
буымен эндотермиялық реформа жүргізу жолымен одан әрі конверсиялауға ұшырамады және 300-400°C 
кезінде экзотермиялық метандау кезінде түзілмеуі тиіс.

Газдандырудың салыстырмалы төмен температурасының екінші салдары қанықпаған көмірсутектердің 
едәуір мөлшері болып табылады (3 об-қа дейін). этилен мен ацетилен), ол бөлінбейтін жоғары температураларда 
қозғалмайтын қабатпен метандау адиабатикалық реакторларда көміртектің жаппай түзілуін тудыруы мүмкін. 
Экономикалық тұрғыдан олефинді физикалық тазалау жолымен алып тастау немесе оларды химиялық 
жолмен түрлендіру мүмкін емес деп саналды. Сондықтан «Comflux» жалған көрінген қабатындағы метандау 
технологиясы (қараңыз. Бұл кітапта 4 тарау) оның температураны өте жақсы бақылау және метандау реакциясын 
және су газының конверсиясын үйлестіруге оның дәлелденген қабілеті (H2/CO арақатынасын реттеу үшін 
қажетті) ықтимал технология ретінде қарастырылды.
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zone and combustion zone, on the one hand, and the relatively low gasification 
 temperature of around 850 °C, on the other hand.

As shown in Figure 8.1, the wood chips are gasified in a bubbling fluidized bed 
with steam as gasification agent. This leads to a high hydrogen content (about 40% 
in the dry gas) and the absence of nitrogen. The bed material and unreacted char 
move through a siphon to the combustion zone which is realized as a riser. The bed 
material and the char are transported upwards by air whereby the char is burned and 
heats the bed material. The hot bed material is separated by a cyclone from the flue 
gas and drops back into the gasification zone where the sensible heat is used to run 
the endothermic gasification reactions. Meanwhile, the Güssing gasifier has more 
than 60 000 operating hours; the technology can be considered as very reliable (more 
than 7000 operation hours/year) and was chosen for several further projects [6], for 
example, within the GoBiGas project where it is up‐scaled to 32 MW

th
 (refer to 

Chapter 6 in this book).
The producer gas from the FiCFB gasifier contains, besides 35–40% hydrogen, 

also Co and Co
2
 (20–24% each) and methane (around 10%). This is an important 

advantage for the overall process chain efficiency, because methane produced in the 
gasification step was not further converted by endothermic steam reforming at 850 °C 
and does not need to be formed by exothermic methanation at 300–400 °C. in 
consequence, a higher fraction of the chemical energy contained in the wood is trans-
ferred to the SNG.

A second consequence of the relatively low gasification temperature is the 
significant amount of unsaturated hydrocarbons (up to 3 vol% of ethylene and acety-
lene), which can cause massive carbon formation in adiabatic fixed bed methanation 
reactors at the inherently high temperatures [7]. it was considered economically not 
viable to remove the olefins by physical scrubbing or to convert it chemically. 
Therefore, the Comflux fluidized bed methanation technology (see Chapter 4 in this 
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8.1-СУРЕТ. Қос қабатты аллотермиялық газдандыру: Вена техникалық университетінде әзірленген және «repotec GmbH» 
құрылған FICFB газификаторы.

Әдебиетте жарияланған 1970-ші жылдардың жұмысына және зертханалық масштабтағы PSI (TRL 
4) Өз эксперименттеріне негізделе отырып, қайнаған қабатта метандау үшін қолайлы жұмыс шарттары 
таңдалды. Сонымен қатар, белсендірілген көмір, аммиак скруббері және мырыш негізіндегі сорбент қабаты 
катализаторды дезактивациялауы мүмкін қоспаларды жою үшін газды тазарту сатысы ретінде таңдалды. 
Газ тазалау секциясын қамтитын жалған жағылған қабаты бар зертханалық реактор 120 сағат ішінде FICFB 
газификаторының бұрылатын ағынына қосылды, оны био-СТГ алғашқы өндірісі ретінде қарастыруға болады 
[8]. Осы үміт күттіретін нәтижеге сүйене отырып, 10 кВтСТГ («COSYMA») масштабындағы реакторлардың 
толық автоматтандырылған жүйесі PSI-де жобаланып, салынды, содан кейін 2004 жылы Гюссингтегі (Австрия) 
газдандырғышқа ауыстырылды және қосылды [9].

ТРL 5 деңгейінде бірнеше ұзақ сынақ жүргізілді, олар газ тазарту секциялары шамамен 200 сағаттан кейін 
катализатордың дезактивациясын тудыратын күкірт бөлшектерін толық жою үшін жеткіліксіз екенін көрсетті. 
Генераторлық газды мұқият талдау генераторлық газдағы тиофеннің ондаған миллиондық үлесінің болуын 
анықтады. Сонымен қатар, газ және аналитика сынамаларын жақсартумен органикалық күкірттің (тиофен, 
бензотиофен, дибензотиофен және олардың туындылары) көптеген түрлері анықталды [10, 11]. 2005 жылы 
молибден сульфидінің негізінде гидродесульфурацияның коммерциялық катализаторларымен эксперименттер 
зертханада да, Гюссингте COSYMA қондырғысында да жүргізілді, тиофен конверсиясы катализатордың қызмет 
ету мерзімін арттырудың кілті болып табылады. осы кампаниялар барысында Нидерландының энергетикалық 
зерттеу орталығы (НЭЗО) хабарлаған ұқсас нәтижелер алынды: салыстырмалы жоғары температура және 
ГДС реакторындағы төмен көлемді жылдамдық тиофеннің жеткілікті конверсиясын алу үшін қажет [12]. 
Нәтижесінде, 2007 жылдың жазында 1000 сағаттан астам уақыт ішінде катализатордың тұрақтылығын көрсетуге 
мүмкіндік беретін скруббер негізінде тиофенді жою сатысы біріктірілді; 8.2-суретті қараңыз. Метанның қол 
жеткізілген жоғары құрамы 40%-ға жуық және CO өте төмен мөлшері термодинамикалық тепе-теңдікке жақын 
[13].

TRL 5 деңгейінде алынған бұл табысты нәтижелер технологияның сыни бөліктері тұрақты және сенімді 
болғанын көрсетті. Сондықтан ұлғайту басталуы мүмкін. «Comflux» жобасы барысында реактордың осы 
түрімен жинақталған ауқымды тәжірибе TRL 6-ға жұмысты жіберіп алмауға мүмкіндік берді және бұл 
тікелей 1 кВтСТГ (PDU; TRL 7) қуаты бар технологиялық процесті әзірлеу блогын құруға мүмкіндік берді. Ол 
«BioSNG» Еуропалық Одағының жобасы шеңберінде «CTU AG» (Винтертур, Швейцария) және «Repotec 
Umweltechnik GmbH» (Вена, Австрия) әзірленіп, орнатылды. 2008 жылы жұмыстың механикалық бөліктері 
аяқталды. Зауыт Вена техникалық университетінің және PSI қолдауымен FICFB («Biomassekraftwerk Güssing») 
газдандырғышынан генераторлық газды қолдану арқылы іске қосылды. Газдандыруды, газды тазарту 
сатысын, ауа баптауды, метандауды және демо-масштабта газды тазартуды қоса алғанда, PDU сүректі СТГ-
ға түрлендірудің толық технологиялық тізбегін қамтиды (TRL 7); 8.3-суретті қараңыз [15]. 2008 жылдың 
желтоқсанында бірінші рет PDU-ге ficfb генераторлық газы метанмен байытылған газға айналды; өңделмеген 
СТГ құрамы COSYMA-те алынған құрамға өте ұқсас болды (8.2-суретті қараңыз), ол 10 кВт-тан 1 МВт-қа 
дейін ауқымның табысты ұлғаюын дәлелдеді.
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8.2-СУРЕТ. CTRL 5-дегі технологиялық процестер: (а) 10 кв ӘКК-ге COSYMA толық автоматтандырылған стенд және 
(Б) Гюссингтегі FICFB газификаторынан бұрылатын ағындағы ұзақ сынақ нәтижелері.
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8.3-СУРЕТ.  Блок-сызба (а) және 1МВт СПК (PDU, TEL 7, Гюссинг қ., Австрия) қуаты бар генераторлық газды сүректан 
СТГ-ға конверсиялау бойынша процесс блогының фотосуреті (б) [13, 15] алынған. Ақпарат көзі: Кописцински 2010 [13]. 
«Эльзевир» баспасының рұқсатымен шығарылды.

2009 жылдың сәуірінде барлық технологиялық тізбектің бірінші операциясы жасалды, нәтижесінде газ тәрізді 
сутегі ретінде 100 м3/с СТГ алынды (индекс Воббе = 14,0, HHV = 10,67 кВт-с/м3N) [16], Ол CNG май құю 
станциясына берілді. Химиялық немесе суық газдың тиімділігі шамамен 61% - ды құрады, яғни төменгі жылу 
шығару қабілетінің (LHV) СТГ-ның LHV сүрекке бөлінген, сүректің массалық шығынына көбейтілген СТГ-
ның массалық шығынына қатынасы.

Пайдалануға беруді және деректерді алуды қолдау үшін PSI процесс тұжырымдамасын тексеру үшін барлық 
негізгі технологиялық қондырғылар арасында сынамаларды алудың бірнеше нүктелерінде газдың үздіксіз 
сынамасын іріктеп алды. Ол үшін PDU-ға бірнеше жүз метр сынама алу желісі біріктірілген. Газ сынамаларын 
осы іріктеу негізінде газды тазарту және жаңғырту нәтижелері туралы құнды ақпарат алынды. Бұдан басқа, 
негізгі реактордың ішінде аксиалдық газ фазасының шоғырлану профилін және температура профилін 
өлшеуге мүмкіндік беретін қорғаныс түтігінде сынамалар алудың бірнеше нүктелері және жылжымалы 
термобар бар газ іріктеу құрылғысы енгізілді. Бірнеше биіктікте және реактордың шеңберінде радиалды 
саңылауларда орнатылған интрузивті емес қысым датчиктері реактор ішіндегі гидродинамикалық құрылым 
туралы қорытынды жасауға мүмкіндік беретін газдың көтерілетін көпіршіктерінен туындаған қысымның жиі 
тербелістерін өлшеу үшін пайдаланылды. Бұл ақпарат метандау реакторының жылдамдық моделін одан әрі 
әзірлеу үшін пайдаланылуы мүмкін; осьтік концентрация профильдері модельді тексеру үшін пайдаланылуы 
мүмкін. COSYMA сияқты, сынамаларды алу үшін арнайы құрылғы жұмыс кезінде катализатордың сынамасын 
ауамен жанаспай алуға мүмкіндік берді. Сипаттаудың тиісті әдістерінің көмегімен реактордың ішіндегі 
көміртекті тұндыру және күкіртпен улануға қатысты катализатордың жай-күйін бақылауға болады.
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PSI-дегі ағымдағы зерттеулер бір жағынан білім мен тәжірибені тереңдетуге және екінші жағынан жалған 
көрінген қабатта метандаудың қолданылуын кеңейтуге бағытталған. Мақсаты газификаторлардың әр түрлі 
комбинацияларынан және газды тазарту кезеңдерінен тазартылған генераторлық газды конверсиялау үшін 
жұмыс шарттарын оңтайландыру, газда энергияны қолдану үшін жалған жағылған қабатта метандаудың 
қолданылуын зерттеу, сондай-ақ ұлғаю қаупін қолдау және төмендету үшін. Ол үшін соңғы жылдары осы 
кітаптың 4 тарауында егжей-тегжейлі сипатталған бірқатар іс-шаралар өткізілді. Локальды ИК-спектроскопия 
бойынша эксперименттер және жалғанкөміртекті қабаты бар реактордағы жүйелі эксперименттер негізгі және 
жанама реакциялар реакциясының механизмдерін түсінуге және көміртекті тұндыру жолымен катализаторды 
дезактивациялауға көмектесті. Негізгі және жанама реакциялардың кинетикасын анықтау үшін осьтік 
температураны және концентрациясын өлшеумен сәйкес келетін қондырғылар әзірленді. Кинетиканың, 
гидродинамиканың және массатасымалдаудың өзара әрекеттесуін сипаттайтын жылдамдыққа негізделген 
компьютерлік модель әзірленді. Мақсаты жалған жағылған қабатпен метандау реакторларын модельдеу және 
масштабтау кезінде реактордың өнімділігін және кіруде, СО2 және H2 бай газдарды қоса алғанда, энергияны 
газға түрлендіру кезінде реактордың өнімділігін болжау болып табылады. Пилоттық шкаланың жаңа 
қондырғысы («GanyMeth», TRL 6) құрастырылды және салынды, бұл гидродинамикалық зерттеулер мен 12 
барға дейінгі қысым кезінде модельді тексеруге реактивті сынақтар жүргізуге мүмкіндік береді.. Бұл үшін 
реактор температура мен концентрация бейіндері туралы жоғары сапалы деректерді пайдалана отырып үлгіні 
тексеруді жүргізуге мүмкіндік беретін бірқатар диагностикалық құралдар мен тиісті әдістер әзірленді.

Одан әрі зерттеу қызметі кез келген скрубберлерді алып тастау арқылы технологиялық тізбектің тиімділігін 
одан әрі арттыру мақсатында ыстық газбен тазарту кезеңдерін және сол арқылы метандау алдында судың 
конденсациясы мен қайта булануын зерттеу болып табылады. Бұл әрекеттер осы кітаптың 3 және 12 тарауларында 
ішінара сипатталған. Сонымен, жылдамдыққа негізделген метандау және газдарды тазарту кезеңдерінің 
үлгілерінің термоэкономикалық талдау және көп мақсатты оңтайландыруға арналған аспаптарға жалған 
жағылған қабатта интеграциясы Парето бойынша оңтайлы процесс конфигурациясы мен әрбір технологиялық 
блок үшін жұмыс шарттарын сәйкестендіруге мүмкіндік береді. Осылайша, одан кейінгі зерттеулер неғұрлым 
перспективалы нұсқаларға шоғырлануы тиіс.
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9
MILENA ЖАНАМА ГАЗДАНДЫРУ, OLGA ҚАРАМАЙЫН 
ЖОЮ ЖӘНЕ МЕТАНДАУ ҮШІН НЭЗО ПРОЦЕСІ

Люк П.Л.М. Рабу, Брам Ван дер Дрифт, Эрик Х.А.Дж. Ван Дейк, Кристиан М. Ван дер Мейден және Беренд 
Дж. Вреугденхил

9.1  КІРІСПЕ 

Табиғи газ Нидерландялық энергия тұтынудың 50%-ын құрайды. CO2 шығарындыларын және жаңартылатын 
энергия көздерінің үлесін азайту мақсатына қол жеткізу үшін жаңартылатын көздермен ауыстыру қажет 
[1]. Пісіру қазандықтарынан жасалған биогаз апгрейдингі жақсы әзірленген, бірақ оның әлеуеті бастапқы 
энергияны тұтыну пайызымен шектелген. Табиғи газды (био-СТГ) қатты биомассаны газдандырумен және 
генераторлық газды метанациялаумен ауыстыру үлкен әлеуетке ие, бірақ бұл технология дамымаған.  Дегенмен, 
биомассаның импорты қажет болғандықтан, ГВт ауқымында Өндірістік қондырғылар транзиттік пункттерге 
жақын салынуы мүмкін.

Егер биомасса тұрақты басқарылатын көздерден пайдаланылса, шикізатқа жұмсалатын шығындар био-СТГ 
өндірісіне жұмсалатын шығындардың 50% - ына дейін құрауы мүмкін. Бұл бірінші кезектегі маңызды қайта 
құру тізбегінде жоғары тиімділікті көздейді. 2000 жылы НЭЗО газдандырудың бірқатар технологияларына 
баға берді, жанама газдандыруды ең жақсы нұсқа ретінде таңдап, MILENA газдандырудың технологиясын 
әзірлеуге кірісті. MILENA технологиясы био-СТГ өндірісінің тиімділігін айтарлықтай арттыруға мүмкіндік 
береді [2, 3]. Конструкция үлкен масштабта және қысыммен жұмыс істеуге мүмкіндік береді. MILENA заманауи 
газификаторлары атмосфералық қысымда жұмыс істейді. Біздің жүйелі талдауға сәйкес, бұл – қуаты 50 МВт-
тан кем жүйелер үшін ең жақсы таңдау.

НЭЗО тәсілі будың аз мөлшерін және орташа температураны (~ 800°C) пайдалана отырып, жанама 
газдандырумен алынған көмірсутектермен бай генераторлық газдан бастау болып табылады. Генераторлық 
газ коммерциялық қолжетімді катализаторларды пайдалана отырып тазартылады және метанға айналады. 
Түрлендіру H2 мөлшерін арттыру үшін су газының конверсиясын, жоғары және қанықпаған көмірсутектерді 
гидрациялауды, хош иісті көміртектерді реформалауды және CO және Н2 метан өндірісін қамтиды. Метанның 
бір металына жылу өндірісі тек СО және Н2 шығарумен салыстырғанда азаяды, өйткені көмірсутектердің 
гидрогендеуі аз экзотермиялық және реформаланатын эндотермиялық болып табылады.

Газдандырудың орташа температурасы жеңіл балқитын күл өндіретін отынды қарастыруға болады. Бұл 
отын салыстырмалы арзан болуы мүмкін, өйткені оны жоғары температурада жағу немесе газдандыру 
процестерінде пайдалану қиын. Қолданылатын жағдайлардың кемшілігі - қарамайдың көбірек өндірілуі (яғни, 
ауыр хош иісті қосылыстар). Био-СТГ өндірісі үшін катализаторды кокстауға жол бермеу үшін қарамайдан 
тазарту қажет. Әзірленген НЭЗО degty OLGA жою технологиясы ең ұшатын қосылыстардан басқа барлығын 
толығымен жоюға қабілетті. MILENA генераторлық газынан бөлінген қарамай қосымша отынның немесе 
қайта өңделген генераторлық газдың орнына газдандыру процесінің жылу қажеттілігін қанағаттандыру үшін 
пайдаланылуы мүмкін.

Био-СТГ бойынша НЭЗО зерттеулері келесі екі технологияға негізделген: MILENA жанама газдандыру және 
OLGA қарамайын жою. Басқа маңызды тақырыптар күкірттің органикалық қосылыстарының, әсіресе тиофен 

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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(C4H4S) және бензол, толуол және ксилол (BTX) немесе этилен (C2H4) сияқты көмірсутектердің каталитикалық 
конверсиясы болып табылады. Егер технологиялық және нарықтық жағдайлар осы сепарация үшін тартымды 
болса, BTX және этилен түрлендірілген газдың орнына бөлек болуы мүмкін [4]. Мақсаты – биосингаз 
қоспасын алу, ол кез-келген коммерциялық метандау технологиясымен өңделуі мүмкін. Газ желісінің сапасын 
соңғы жаңартуға шектеулі көңіл бөлінеді. CO2 жою, ол үшін НЭЗО қатты сорбенттерді қолдану технологиясын 
әзірледі.

НЭЗО қарастырылатын СТГ өндіру процесі қысымның әртүрлі деңгейлерінде бірқатар кезеңдерді қамтиды. 
9.1-суретте процестің негізгі кезеңдері көрсетілген. Бу қосу немесе газ рециркуляциясы қажет болуы мүмкін, 
бірақ олар көрсетілмеген. Жоғарғы жолдағы процестер атмосфералық немесе қалыпты қысым (<10 бар) кезінде 
жұмыс істейтін болады. Орташа желідегі процестер қалыпты қысым кезінде жұмыс істейтін болады. Төменгі 
сызық жоғары қысым кезіндегі метандануды қамтиды (> 20 бар).

Шағын жүйелерде газификатор атмосфералық қысымда жұмыс істейді. Газдандырғыштың бірқалыпты 
қысымда жұмыс істейтін болады, бұл 9.1-суретте көрсетілген бірінші компрессордың қажеттілігін жояды. 
Екінші компрессордың шығысындағы қысым СТГ өнімінің ерекшелігіне байланысты болады, олар сақталуы 
тиіс. Қысу режимі CO2 және кіруде суды жоюмен шектелген (көрсетілмеген).

Био-СТГ бойынша НЭЗО процесінің негізгі кезеңдері 9.2-бөлімде сипатталған. Процестің күтілетін 
тиімділігі мен үнемділігі 9.3-бөлімде қаралады. Нақты нәтижелер, мәртебе және жоспарлар 9.4-бөлімде 
сипатталған. Алдағы зерттеулер мен болашақ әзірлемелердің перспективалары 9.5-бөлімде талқыланады.

9.2 MAIN ProcEss stEPs

9.2.1 MILENA Indirect Gasification

The MILENA indirect gasification process is designed to use little steam and to yield 
producer gas rich in hydrocarbons. Table 9.1 shows the producer gas composition on a 
dry basis for a large MILENA gasifier after tar removal. The H

2
/CO ratio in the producer 

gas depends on process conditions, but is usually close to one. The water content is 
about 35%, depending on gasifier conditions and fuel moisture content. Table 9.1 also 
shows the contribution of each component to the producer gas heating value, the 
heating value loss on reaction with H

2
 to methane, and the expected composition of the 

bioSNG product after methanation and upgrading. Not shown in Table 9.1 are contam-
inants, such as tar, NH

3
, H

2
S, HCl, and other compounds containing O, N, S, and Cl.

The MILENA gasifier (see Figure 9.2) consists of three zones: the gasifier sec-
tion, the combustion section, and the settling chamber. It relies on the use of a bed 
material such as sand or olivine. The gasifier section operates in fast fluidization 
mode, with gas velocities around 6 m/s. The combustion section operates in bubbling 
bed mode, with gas velocities around 0.5–1.0 m/s. The settling chamber is part of the 
gasifier section where the gas velocity is reduced significantly. From here on, the 
gasifier and combustion sections will be referred to as riser and combustor.

Biomass is fed by a screw to the bottom part of the riser, where the bed material 
is fluidized by a small supply of steam or air. Biomass is heated quickly by contact 
with hot bed material. This produces pyrolysis gas and char and cools the bed 
material. The pyrolysis gas entrains bed material to the top of the riser, making room 
for hot bed material to flow from the combustor to the bottom of the riser.
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9.1-СУРЕТ. НЭЗО сәйкес био-СТГ процесінің негізгі кезеңдері.

9.2 ПРОЦЕСТІҢ НЕГІЗГІ ҚАДАМДАРЫ

9.2.1  MILENA жанама газдандыру

MILENA жанама газдандыру процесі будың аз мөлшерін пайдалануға және көмірсутегілерге бай генераторлық 
газды алуға арналған. 9.1-кесте шайыр жойылғаннан кейін MILENA үлкен газификаторы үшін құрғақ күйдегі 
генераторлық газдың құрамын көрсетеді. Генератордағы H2/CO қатынасы процесс шарттарына байланысты, 
бірақ әдетте бірлікке жақын. Судың мөлшері газ генераторы мен отынның ылғалдылығына байланысты 
шамамен 35% құрайды. 9.1-кестеде сондай-ақ генераторлық газдың жылу шығару қабілетіне әрбір компоненттің 
үлесі, метандағы Н2 реакциясы кезінде жылу шығару қабілетін жоғалтуы және метандалғаннан және сапаны 
арттырудан кейін био-СТГ өнімінің күтілетін құрамы көрсетілген. 9.1-кестеде қарамай, NH3, H2S, HCl және 
құрамында O, N, S және Cl бар басқа да қосылыстар көрсетілмеген.

MILENA газификаторы (9.2 суретті қараңыз) үш аймақтан тұрады: газификатор бөлімі, жану бөлімі және 
тұндыру камерасы. Ол құм немесе зәйтүн сияқты қабат материалын пайдалануға негізделген. Газификатор 
бөлімі жылдам сұйылту режимінде жұмыс істейді, газ жылдамдығы 6 м/с. Жану бөлімі көпіршікті тыныштық 
режимінде жұмыс істейді, газ жылдамдығы шамамен 0,5-1,0 м/с. Осы сәттен бастап газ генераторы мен жану 
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секциялары райзер және жану камерасы деп аталады.
Биомассаны шнек арқылы райзердің төменгі бөлігіне беріледі, онда қабат материалы аз мөлшерде бу немесе 

ауа есебінен жалған төмендету процесіне түседі. Биомасса ыстық қабаттың материалымен жанасқанда тез 
қызады. Бұл пиролиздік газ және көмір шығарады, осылайша қабат материалын салқындату процесі болады. 
Пиролиздік газ қабаттың материалын райзердің жоғарғы бөлігіне алып тастайды, жану камерасынан ыстық 
қабаттың ағуына арналған орынды райзердің төменгі бөлігіне босатады.

9.1-КЕСТЕ. Құрамында қарамай жоқ MILENA өндіруші газдың құрамы (құрғақ негіз), өндірушінің 
газды жылыту құнына қосқан үлесі, H2-ден CH4-ке дейінгі реакцияның жоғалуы және Био-СТГ соңғы 
құрамы.
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* Негізінен C2H2, C2H6, C7H8 және 3-5 көміртегі атомдары бар көмірсутектердің аз мөлшері.
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At the top of the riser, gas and entrained solids enter the settling chamber. Here, 
the reduced gas velocity allows bed material and char to separate from the gas stream. 
Some dust will be entrained to the gas cooling and cleaning systems. Bed material 
and char are collected in a funnel and transported via a downcomer into the com-
bustor. More than one downcomer can be applied if required.

tAbLE 9.1 composition of tar‐free MILENA Producer Gas (dry basis), 
contribution to Producer Gas heating value, Loss on reaction with h2 to ch4, 
and final biosNG composition.
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fIGurE 9.2 MILENA indirect gasifier with riser, combustor, and settling chamber in a 
single vessel.
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9.2-СУРЕТ. Бір аппаратта райзері, жану камерасы және шаң ұстағышы бар MILENA жанама әсер ететін газификатор.

Райзердің жоғарғы бөлігінде газ және басып алынған қатты заттар тұндырғыш камераға (шаң ұстағыш) 
түседі. Мұнда газдың төмен жылдамдығы қабат материалына және жартылай кокс газ ағынынан бөлуге 
мүмкіндік береді. Кейбір шаң-тозаң салқындату және газды тазалау жүйелеріне түседі. Қабат және жартылай 
кокс материалы құйғышта жиналады және төмен түсіру құбыры арқылы жану камерасына тасымалданады. 
Қажет болған жағдайда бірнеше түсіру құрылғысы қолданылуы мүмкін.

Жану камерасында қабат материалы ауамен жартылай коксты жағу жолымен қыздырылады. Стехиометриялық 
жағдайларға жақын қабаттың материалын барынша жылу беру үшін түтін газдарының жоғары температурасын 
алу үшін қолданылады. Екінші ауаны толық жануды қамтамасыз ету және NOx шығарындыларын шектеу үшін 



197

барботажды қабаттың үстінен бүркуге болады. Газдың төмен жылдамдығы газдың ұзақ болу уақытына әкеледі. 
Жоғары температура мен ұзақ уақыт болу үйлесімі қалдықтардан алынған отынды пайдалануға мүмкіндік 
береді.

Райзер мен жану камерасы арасында қабат және жартылай кокс материалын тасымалдау жылу балансына 
негізгі үлес қосады. Одан кейінгі толықтырулар, мысалы, алдын ала Жану камерасындағы қыздырылған ауадан, 
жану камерасына арналған қосымша отыннан, генераторлық газдың немесе жану камерасындағы шайырдың 
бір бөлігінің рециркуляциясынан, қыздырылған будан немесе райзердегі ауа/оттегіден шыға алады.

Газ генераторының жұмыс қысымы жылу мен салмақ арасындағы теңгеріммен шектеледі. Жоғары қысым 
газ жылдамдығын азайтады және райзерде газ тығыздығын арттырады. Соңғы нәтиже қабат материалына 
әсер ететін кедергі күшінің төмендеуі болып табылады, бұл төменгі қабат материалының жану секциясына 
тасымалдануына әкеледі. Жану камерасынан жылу тасымалдау үшін қол жетімді қабат материалының 
аз мөлшері бар райзерге жылу беруді қолдау үшін қабат материалы жану камерасында неғұрлым жоғары 
температураға дейін қызуы және райзерде неғұрлым төмен температураға дейін салқындатылуы тиіс. Бұл 
жұмыс қысымын шамамен 7 барға дейін шектейді.

Жоғарыда сипатталған принциптер Battelle [5] және FICFB [6] процестерінде де қолданылады. MILENA 
процесінде нақты принциптерді жүзеге асыру мүлдем өзгеше. MILENA процесінің ерекше қасиеттерінің 
кейбірі (сондай-ақ, 9.2-суретті қараңыз):

• Газдандыру секциясы тез жалған жағылған қабат (райзер), негізінен генераторлық газдың көмегімен 
жалған төмендетілген. Бастапқы жалған төмендету үшін будың, инертті газдың немесе ауаның аз 
мөлшерін ғана қажет.

• Жану бөлімі - бұл жану ауасы арқылы сұйылтылған көпіршікті сұйық қабат.
• Газдандыру және жану секциялары бір корпустың ішінде орналасқан, бұл қалыпты қысым кезінде 

газдандыруды жеңілдетеді (7 бар-ға дейін).
• Жартылай кокс және қабат материалы тұндырғыш камерада генераторлық газдан бөлінеді және төгу 

коллекторы арқылы жану секциясына (немесе үлкен масштабта бірнеше шығатын коллекторлар) 
рециркуляциялайды.

• Тұндырғыш камерада бөлуге болатын бөлшектер циклонды немесе шаң сүзгісімен жиналады және жану 
секциясына қайтарылуы мүмкін 

• Технологиялық жылу қажеттілігі әдетте генераторлық газдан алдын ала қыздырылған ауамен бөлінген 
жартылай кокс пен шайырды жағу жолымен жабылуы мүмкін. Егер жылу көбірек қажет болса, кейбір 
генераторлық газдандырудың және жану секциялары арасындағы қысымның әртүрлілігін манипуляциялау 
жолымен жану секциясына «жіберілуі» мүмкін.

• Будың төмен қолданылуы жоғары шайыр (20-60 г / Нм3) бар генераторлық газдың пайда болуына әкеледі, 
бірақ бұл Olga қарамайын жою технологиясы үшін проблема емес.

• Будың төмен қолданылуы салыстырмалы төмен (~35%) ылғал мөлшері бар генераторлық газдың пайда 
болуына әкеледі, бұл газды қысу алдында суды конденсациялау үшін суыту қажеттілігін төмендетеді 
және алынатын конденсаттың көлемін азайтады.

9.2.2  OLGA қарамайын жою

OLGA қарамайын жою – шайырды терең жою үшін арнайы әзірленген технология. Мақсат газ қозғалтқыштары 
немесе каталитикалық реакторлар сияқты кейінгі процестерде газды пайдалану мүмкіндігіне ие болу болып 
табылады. 9.3-суретте OLGA типтік сұлбасы көрсетілген.

Технология әрқашан сұйық немесе қатты газ қоспасынан, шаң мен судан аулақ болу керек идеяға 
негізделген. Бұл, егер шаң газ конденсациясының температурасынан жоғары температурада, ал қарамай - газ 
конденсациясының температурасынан жоғары температурада жойылса, іске асырылуы мүмкін. Атмосфералық 
қысым кезінде MILENA газын өндірген жағдайда шайыр конденсациясының температурасы шамамен 450°C, 
ал су конденсациясының температурасы шамамен 75°C құрайды. Хлоридтің бір бөлігі KCl құрайды, шаң 
бөлшектеріне конденсацияланады және циклонмен жойылады.

OLGA технологиясы процестің бірнеше кезеңдерінен тұрады. Бірінші кезеңде газ ағынында жуу 
сұйықтығымен су конденсациясының температурасынан жоғары температураға дейін салқындатылады. 
Ауыр мұнай қосылыстарының көп бөлігі конденсацияланады және сұйықтыққа жиналады, ал шаңның көп 
бөлігі қалады. Жабысқақ болдырмас үшін жуғыш сұйықтық пайдаланылады, ол конденсацияланатын гельді 
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қосылыстарды ерітеді. Газдың тез суытылуына байланысты аэрозольдер аз қанықпаған буынан және шаңның 
ұсақ бөлшектерінен түзіледі. Бұл аэрозольдер ылғалды электр сүзгісінде (ESP) ұсталады.

Екінші кезеңде қалған Қарамайдыңр қосылыстары жеңіл шайырлы қосылыстарға ұқсас сұйықтықтарға 
сіңіріледі. Бензол мен толуол сияқты ұшатын қосылыстар іс жүзінде сіңірілмейді және газда қалады. Су да 
газда қалады. Ол OLGA кезеңінен кейін су скруббері немесе су конденсаторы арқылы жойылуы мүмкін.

236 MILENA INDIRECT GASIFICATION, OLGA TAR REMOVAL

 • Low steam use leads to producer gas with comparatively low (~35%) moisture
content, reducing the cooling demand required to condense water before gas
compression and reducing the volume of condensate produced.

9.2.2 oLGA tar removal

OLGA tar removal is a technology specially developed for the deep removal of tar. 
The goal is to be able to use the gas in downstream processes such as gas engines or 
catalytic reactors. Figure 9.3 shows a typical OLGA layout.

The technology is based on the idea that a liquid or solid mixture of tar, dust, and 
water should be avoided at all times. That can be realized if dust is removed at a tem-
perature above the tar dew point and tar at a temperature above the water dew point. 
In the case of MILENA producer gas at atmospheric pressure, the tar dew point is 
around 450 °C and the water dew point around 75 °C. In the current system, a cyclone 
is used to remove most of the dust from the raw producer gas. Part of the chloride will 
form KCl, condense onto dust particles, and be removed by the cyclone.

OLGA technology comprises several process steps. In the first step, gas is cooled 
in a counter‐current by a washing liquid to a temperature above the water dew point. 
Most of the heavy tar compounds condense and are collected in the liquid, together 
with most of the dust still present. To avoid plugging, a washing liquid is used which 
is able to dissolve the condensable tar compounds. Due to the rapid cooling of the 
gas, aerosols are formed from oversaturated tar vapour and fine dust particles. These 
aerosols are captured in a wet electrostatic precipitator (ESP).

In the second step, the remaining tar compounds are absorbed in a liquid with an 
affinity for light tar compounds. Even though the column operates above the water dew 
point, a tar dew point below 5 °C can be achieved. Volatile compounds such as benzene 
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9.3-СУРЕТ. OLGA-ның коллекторы, абсорбер және десорбциялық колонналары, электр сүзгісі (ESP) және май шығару 
жүйесі (ORS).

Үшінші кезеңде қарамайға бай сіңіргіш сұйықтық регенерацияланады.  Шайырлы қосылыстар қыздырумен 
және ауа, азот немесе бумен десорбцияланады. Қандай газ пайдаланылады-бұл газдандырғыштың орналасқан 
жері мен ықпалдасуына байланысты. Үш кезеңде қолданылатын колонналар коллектор, абсорбер және десорбер 
деп аталады.

Абсорбция және десорбция сатыларындағы негізгі компоненттер фенол және нафталин болып табылады. 
Абсорбер мен десорбция дизайны - олардың екеуінің де 99,9% -ы алынып, су фенолмен ластанбастан 
конденсацияланады Газдандыру үшін қосымша жылу беруді қамтамасыз ету үшін отпарлы колоннаның 
шығатын газы MILENA жану камерасына қайтарылуы мүмкін.

Сепарацияның бірінші кезеңі үшін мұнайды регенерациялау жүйесі (ORS) әзірленді. Бұл құрылғының 
функциясы ауыр шайыр мен шаңды қарамайдыңның жеңіл фракциясынан бөліп алу болып табылады. Бұл 
жеңіл мұнай фракциясы коллекторда тиісті тұтқырлықты сақтау үшін қолданылады. Ауыр шайыр мен шаң 
газдандыру үшін қосымша энергияны қамтамасыз ету үшін MILENA жану камерасына жіберіледі.

OLGA толуолдан гөрі барлық гальваникалық қосылыстарды тиімді түрде жояды. Бұл газдандыру процесі 
үшін шайырдағы энергияны қайта пайдалануға мүмкіндік береді және су конденсациясының температурасынан 
жоғары көрсеткіштегі шайырды бөлу арқылы сарқынды су проблемасын болдырмауға мүмкіндік береді.

9.2.3. Гидродесульфурация (ГДС) және терең S тәрізді  жою 

Биомассаны газдандыратын өндіруші газдың жалпы құрамы ағаш үшін шамамен 100 бар / м-ден, қалдық отын 
үшін 1000 баррельге дейін болуы мүмкін. Генераторлық газдағы күкірттің негізгі қосылыстары H2S және 
COS болып табылады. Тиофен (C4H4S), тиолдар (мысалы, CH3SH, C2H5SH), CS2 және (ди) метилтиофен, (ди)
бензотиофен және т.б. сияқты этильді және/немесе бензильді топтардан тұратын тиофен туындылары.

Күкірт метандаудың никель катализаторларымен байланысады және оларды белсенді емес етеді. 
Катализатордың қызмет ету мерзімі бірнеше жылды құрауы үшін күкірттің концентрациясы 0,1 сағатқа дейін 
азайтылуы тиіс. Химиялық немесе көмір электр станцияларында қолданылатын технология бойынша күкіртті 
терең жою био-СТГ-да жұмыс істейтін қондырғылар үшін, егер олар күкірттің жоғары құрамы бар биомассаны 
пайдаланбаса, қуаты 100 МВт-тан кем экономикалық тиімді болып табылмайды. Соңғы жағдайда күкіртті 
жоюға жұмсалатын жоғары шығындар отынға жұмсалатын төмен шығындармен өтелуі тиіс.

Күкірттің хош емес органикалық қосылыстары салыстырмалы түрде оңай жойылады. Олар H2S дейін 
оңай гидролизденеді және содан кейін коммерциялық қол жетімді қатты адсорбенттермен немесе сұйық 
абсорбенттермен ұсталады. С./млнv күкірт концентрациясына қол жеткізу үшін темір оксидінің адсорбенті 
немесе амин немесе өтпелі металл ерітіндісінің көмегімен тазалау қолданылуы мүмкін. С. / млнv төмен 
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деңгейлер мырыш оксидтері немесе асыл металдар арқылы қол жеткізілуі мүмкін. Күкірттің ауыр хош иісті 
қосылыстары Olga қарамайдың жою жүйесімен жойылуы мүмкін. Күкірттің жеңіл хош иісті қосылыстары 
метал сіңдірілген көмірмен байланысты болуы мүмкін, бірақ BTX де белсендірілген көміртекпен байланысты. 
Бұл метанның әлеуетті шығуының айтарлықтай жоғалуына және белсенді көміртектің жылдам қанығуына 
әкеледі, өйткені BTX тиофенге қарағанда әлдеқайда үлкен концентрацияда болады.

НЭЗО әдісі күкірттің органикалық қосылыстарын H2S-ға айналдыру үшін гидродесульфурацияның (ГДС) 
өнеркәсіптік катализаторын пайдалану болып табылады. НЭЗО зерттеу жұмыс шарттары мен ГДС катализаторы 
өнімділігіне бағытталған. Егер сульфидтелген CoMoO пайдаланылса, жеткілікті каталитикалық белсенділікті 
алу үшін 350°C жоғары температура қажет.

Егер газдандыру атмосфералық қысым кезінде жүргізілсе, газды сығу талап етілетін жылу бөлінуінің бір 
бөлігін қамтамасыз етуі мүмкін. Бірақ қысу алдында конденсаттың пайда болуына байланысты компрессордың 
зақымдануын болдырмау және компрессор қуатына қажеттілікті төмендету үшін газды салқындату жолымен 
кептіру қажет. MILENA генераторлық газдағы ылғалдың салыстырмалы түрде төмен болуы салқындатуға 
жүктемені төмендетеді. Салқындату және кептіру кезеңі генераторлық газдың кейбір қоспаларын, әсіресе NH3 
жояды.

ГДС катализаторы сондай-ақ ацетилен (C2H2), этилен (C2H4) және пропен (C3H6) сияқты қанықпаған 
Алифатикалық қосылыстар үшін сутектендіру катализаторы ретінде жұмыс істейді. Сонымен қатар, ГДС 
катализаторы тиісті шарттарды сақтай отырып, су газын ауыстыру және метандау реакцияларына ықпал етеді. 
Барлық осы реакциялар экзотермиялық болып табылады. ГДС реакторынан шыққан кезде газ H2S басып алуды 
қамтамасыз ету үшін салқындатылуы тиіс. Берілген жылуды, мысалы, OLGA шығысы мен ГДС кірісі арасында 
газ температурасын арттыру үшін пайдалануға болады.

ГДС реакторынан кейін күкірттің қалған жалғыз қосылыстары H2S және COS болып табылады. ZnO 
негізіндегі қатты адсорбент күкірттің қажетті концентрациясын с./млнv төмен алу үшін қолданылуы мүмкін. 
Пайдалану шығындары тазалау технологиясын немесе темір негізіндегі адсорбентті пайдалана отырып 
көлемді күкіртті жою есебінен азайтылуы мүмкін. Күкіртті көлемді жою ZnO адсорбентінің алдында немесе 
ГДС реакторының алдында орналасуы мүмкін. Адсорбенттен шығуда ZnO қалған іздік қосылыстарды жою 
үшін аралас металдан жасалған қорғаныс қабаты орнатылуы мүмкін.

9.2.4 Реформер

MILENA генераторлық газы 5% қанықпаған алифатикалық қосылыстар және 1% BTX бар. Осы қосылыстардың 
әсеріне ұшырайтын метандаудың никельді катализаторлары көміртекті немесе полимерлеу өнімдерін тұндыру 
жолымен дезактивацияланады. ГДС катализаторымен қанықпаған қосылыстарды сутектендіру қауіпті 
төмендетеді. Реформатор BTX сақтау үшін бу реформасының арнайы катализаторын қамтиды. Будың көп 
мөлшері және температурасы 400°С жоғары катализатордың кокстелуін болдырмау немесе азайту үшін қажет.

Су буымен реформингтің катализаторы, сондай-ақ су газын конверсиялау, гидрогенизациялау және 
метандау реакцияларына ықпал етеді. Іс жүзінде реформатор метандаудың алғашқы реакторы ретінде әрекет 
етеді. Реформинг реакциялары эндотермиялық болса да, жалпы реакция температураның жоғарылауына 
әкеледі. Реформерден шығудағы Температура метандау тепе-теңдігімен анықталады. Жұмсақ қысым газ 
рециркуляциясының қажеттілігін жою арқылы температураның жоғарылауын шектейді. Газ процестің келесі 
сатысы, CO2 жою үшін салқындатылуы тиіс. Процесс шарттары мен талаптарына байланысты, реформинг-
қондырғы мен CO2-ді жою арасында метандау реакторы орнатылуы мүмкін. Бұл кезеңде газ тек CH4, H2O, CO2, 
H2, CO және N2 бар. Кейбір NH3 және жанама өнімдер де болуы мүмкін.

9.2.5 CO2 жою

CO2 алудың дәстүрлі технологиясы-физикалық немесе химиялық еріткіштің су ерітінділерін тазалау. Физикалық 
еріткіштер жоғары қысымды және/немесе төмен температураны талап етеді, бұл метан сияқты көмірсутектерді 
айтарлықтай жоюға әкеледі. Демек, олар био-СТГ мақсаттары үшін оңтайлы емес.

Аминдер негізіндегі химиялық еріткіштер қалыпты қысым кезінде пайдаланылуы мүмкін. Алдымен газ 40°С 
шамасында жұмыс температурасына дейін салқындатылуы тиіс. Мұнда NH3 бөлігі жойылады. Газ құрамын (H2 
- CO2) /(CO + CO2) = 3 теңшеу үшін, амин бірлігі генераторлық газ ағынының бір бөлігімен теңшеуге болады. 
Аминді абсорбент қыздыру кезінде регенерацияланады. CO2 ағыны желдетуге, сақтауға немесе пайдалануға 
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болады. CO2 жою процесінде пайдаланылатын химиялық заттардың іздерімен төмен тұрған катализаторларды 
дезактивациялауды болдырмау үшін қорғаныс қабаты қажет болуы мүмкін.

Басқа нұсқа-регенеративті қатты адсорбенттер арқылы CO2 жою. НЭЗО-да жасалған бұл жаңа технология, 
әдетте 10-30 бар қысымда қатты материалда CO2 адсорбциясына негізделген. Адсорбенттің қанығуынан кейін 
төмен қысымды бумен регенерациялау қолданылады. Осылайша, технология CO2 жою үшін қысымның ыстық 
күйінде (PSA) өзгеруімен адсорбция жүйесін білдіреді. Аминдерді тазартумен салыстырғанда CO2 қатты 
сорбенттерді жою үшін энергияға қажеттілік 25%-ға төмен. Қатты сорбенттің СБК белсенді болғандықтан, 
бұл PSA ыстық жүйесі әдетте көміртекті жою өте жоғары жылдамдығы бар. Келесі метанация үшін қажетті 
арақатынасты (H2 - CO2) / (CO + CO2) = 3 алу үшін, өндірілетін газдың бір бөлігін айналып өтуге болады. 
Баламалы, PSA циклы көміртекті жою деңгейін азайту үшін бапталуы мүмкін.

9.2.6 Метандау және апгрейдинг

Соңғы метандау жоғары қысымда, әдетте 30-50 бар, метандаудың коммерциялық никельді катализаторларын 
пайдалана отырып жүргізіледі. Бірнеше қозғалмайтын қабаттар H2 қалдық концентрациясы талап етілетін 
деңгейден төмен болмайынша аралық салқындатумен рет-ретімен пайдаланылады. Егер жоғары ағыс 
жағдайлары жақсы таңдалса, температураны тұрақтандыру немесе көміртектің түсуіне жол бермеу үшін газды 
жарату немесе бу қосу қажет емес.

Метандаудың соңғы сатысынан кейін газ пайдаланудың ең қиын күтілетін жағдайларында конденсаттың 
түзілуін болдырмайтын деңгейге дейін кептірілуі тиіс. Дайын өнім шамамен 95% CH4, сәл CO2, H2 және CO 
іздері, және MILENA газ өндірушісінде N2 2,5 еселенген концентрациясы бар. Әрі қарай емдеу талап етілетін 
ерекшеліктерге сәйкес келуі қажет. Мұндай өңдеу Воббе индексін төмендету немесе арттыру үшін N2 немесе 
LPG қосуын, ағуды жылдам анықтау және H2 шоғырлануын одан әрі төмендету үшін иіс қосуын қамтуы мүмкін. 
Егер кез келген жағдайда H2 жоюдың жеке кезеңі талап етілсе, метандау кезеңдерінің саны азайтылуы мүмкін. 
Алынған H2 ГДС реакторына немесе реформерге қайтарылуы мүмкін.

9.3 ПРОЦЕСТІҢ ТИІМДІЛІГІ МЕН ҮНЕМДІЛІГІ

Био-СТГ өндірісін үнемдеу әртүрлі әдістерді қолдана отырып есептелген және түрлі авторлар жариялаған. 
Барлық нәтижелер болжамдар мен күтулер болып табылады, өйткені қазіргі уақытта био-СТГ өндірісі бойынша 
толық ауқымды эталондық зауыт жоқ. Алайда кез келген жағдайда био-СТГ өндіруге жұмсалатын шығындар 
айтарлықтай дәрежеде энергия тиімділігіне және шикізатқа жұмсалатын шығындарға байланысты болады.

НЭЗО-да көмір мен газда жұмыс істейтін қолданыстағы қондырғылардың құны негізінде био-СТГ 
өндірісі бойынша болашақ ірі қондырғылардың инвестициялық шығындарын бағалау жасалды. Технология 
мен масштабтағы айырмашылықтар соңғы орташа бағалау кезінде анықталды: ұзақ мерзімді перспективада 
1 ГВт (кіріс қуаттылығы) ағаш негізіндегі СТГ қондырғысына салынатын капиталды салымдардың жалпы 
шығындары, мысалы айталық 2030 жылға санасақ. 9.4-суретте бұл инвестиция 0.7 масштабтау коэффициентін 
қолдана отырып әр түрлі шкалаға аударылған. Графикке екі Bio-СТГ сілтеме кіреді: Швециядағы Готеборгтегі 
GoBiGas зауыты (2014 жылдың басында басталған) және Bio-СТГ зауытын кеңейтуге арналған E.On бастамасы 
(2014 ж. FEED фазасы). Инвестициялар био-СТГ өзіндік құнын анықтау үшін пайдаланылды. Суреттен 
биомассадан био-СТГ-ға дейінгі масштабы мен тиімділігі негізгі факторлар болып табылатыны анық.

Маңызды мәселе – био-СТГ құны био-СТГ баламасымен қалай салыстырылады. Бұл жай ғана емес, 
био-СТГ электр энергиясын өндіру, көлік, жылу өндіру және химиялық шикізат сияқты әртүрлі нарықтарда 
пайдаланылуы мүмкін. Био-СТГ табиғи газды ауыстырады деп айтуға болады, демек, оны табиғи газбен 
салыстыру керек, бірақ бұл тек ішінара дұрыс. Әлбетте, био-СТГ CO2 шығарындыларының төмен деңгейі бар, 
ол тіпті теріс болуы мүмкін (9.5-бөлімді қараңыз) және оны табиғи газдан өзгеше басқа өнім етеді. Бірақ бұл 
бәрі емес. СNG немесе LNG (яғни сығылған немесе жағылған табиғи газ) орнына биоотын ретінде қызмет 
ететін Био-СТГ табиғи газдың орнына этанол сияқты биоотынның басқа түрлерін ауыстырады. Бұл дұрыс, 
өйткені Еуропалық Одақ жаңартылатын көздерден отынның белгілі бір үлесін алуға бағытталған «биоотын 
туралы директивалар» арқылы биоотын нарығын құрды. Электр энергиясын өндіру үшін Био-СТГ қарапайым 
салыстыру жоқ. Жаңартылатын энергияның үзік өндірісінің үлесі айтарлықтай (күн және жел энергиясының 
жоғары үлесі) болатын өңірлерде икемді және жаңартылатын энергияға қажеттілік бар. Био-СТГ бұл суретке 
өте жақсы сәйкес келеді, сондықтан маңызды.

Осылайша, био-СТГ өндірісіне арналған шығындар әртүрлі тараптармен бағалануы мүмкін. Әлбетте, 
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шығындар биомассаның ауқымына, тиімділігіне және құнына қатты тәуелді. Ол көптеген нарықтарға қызмет 
көрсететін жаңа өнімге қатысты, әркім өзінің типтік талаптары мен баламалары бар ма, жоқ па деген сұраққа 
жауап беру қиын. Бүкіл әлем бойынша (бірақ негізінен Еуропада) партиялармен өткізілетін био-СТГ түрлі 
бастамаларын қарастыра отырып, био-СТГ үшін айқын тартымды нарықтар бар деп айтуға болады [11].

240 MILENA INDIRECT GASIFICATION, OLGA TAR REMOVAL

9.3 ProcEss EffIcIENcy ANd EcoNoMy

The economy of bioSNG production has been calculated using different methods 
and published by various authors. All results are projections and expectations, since 
there is no full‐scale reference bioSNG plant existing at this moment. In any case 
however, the bioSNG production costs heavily depend on energy efficiency and 
feedstock costs.

At ECN, an estimate of the investment costs of future large‐scale bioSNG plants 
has beenmade, based on costs of existing plants operating on coal and gas [10]. 
Differences in technology and scale have been quantified to arrive at a final average 
estimate: US$ 1.1 billion total capital investment costs for a 1 GW

th
 (input capacity) 

wood‐based SNG plant on the long term, say 2030. In Figure 9.4, this investment 
has been translated to different scales using an 0.7 scaling factor. Two bioSNG ref-
erences are included in the graph: the GoBiGas plant (started up early 2014) in 
Göteborg in Sweden and the E.On initiative for a larger bioSNG plant (FEED phase 
in 2014). The investment has been used to determine the production costs of 
bioSNG. From the figure it becomes clear that scale and efficiency from biomass to 
bioSNG are major factors.

The important question is how the cost of bioSNG compares to the alternative of 
bioSNG. This is not as easy as it sounds, since bioSNG can serve different markets, 
such as power production, transport, heat production, and chemical feedstock. One 
might argue that bioSNG replaces natural gas and therefore should be compared 
with natural gas, but that is only partly true. Obviously, bioSNG has a low CO

2
 foot-

print, which can even be negative (see Section 9.5), and which makes it a different 
product than natural gas. But there is more. BioSNG serving as a biofuel instead of 
CNG or LNG (i.e., compressed or liquefied natural gas) replaces other biofuels such 
as ethanol rather than natural gas. This is true since the European Union created a 
biofuels market through the “biofuels directive” aiming at a certain fraction of fuels 
to come from renewable sources. BioSNG for power production also has no easy 
comparison. In regions where the fraction of intermittent renewable power 
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9.4-СУРЕТ. Биомассаға жұмсалатын шығындар 5 €/ГДж құрайды, күрделі шығындар - жылына 10% және жылына 8000 
сағ.

9.4 НӘТИЖЕЛЕР ЖӘНЕ МӘРТЕБЕ

9.4.1 MILENA

MILENA-ның жасалуы бес жүзден бірнеше жүз МВт-қа дейінгі биомассаға коммерциялық мақсатта қолдануға 
бағытталған. Міне, сондықтан алдымен 10 МВтт қуатын орнату үшін жоба әзірленді, одан шағын жүйелер 
үшін жобалар алынды. MILENA әзірлеу бойынша эксперименттік жұмыстар қуаттылығы 30 кВт (~ 6 кг/сағ 
биомассасы) зертханалық қондырғыда және қуаты 800 кВтс (~ 160 кг/с биомассасы) пилоттық қондырғыда 
орындалады.

Зертханалық масштабты орнату 2004 жылы іске қосылып, 6000 сағаттан астам уақыт пайдаланылды. 
Реактордың қабырғасы жылудың салыстырмалы жоғары шығынын өтеу үшін сыртта қызуы мүмкін. Отын 
бөлшектерінің мөлшері реактордағы қоректендіргіш шнек пен райзердің өлшемінен 1-3 мм диапазонда болуы 
тиіс.

MILENA пилоттық қондырғысы 10 жыл бойы қолданылған қуаты 500 кВт CFB газ генераторын алмастыруға 
тиіс болатын. Мақсаты шынайы «коммерциялық» жағдайларда, яғни реактор қабырғасына сыртқы жылу 
берусіз және отын бөлшектерінің үлкен мөлшерін эксперимент үшін қондырғыны іске асыру болды. Отын 
бөлшектерінің көлемі қуаты 500 кВт CFB газ генераторы бар эксперименттерге негізделе отырып, 15×15 
мм Елек фракциясымен шектелді. Пилоттық қондырғы 2008 жылы пайдалануға енгізілді және OLGA газын 
эксперименттік тазартумен бірге шамамен 1500 сағат бойы пайдаланылды.

Отынның бірнеше түрі екі қондырғыда сыналды. Эксперименталды жұмыстың басым бөлігі сүрек және 
сүрек қалдықтарымен жүргізілді, сонымен қатар RDF сияқты отынның кейбір басқа түрлері, соя қалдықтары, 
күнбағыс қабыршығы, лигнит, сарқынды сулар мен күлдің жоғары мөлшері бар көмір сыналды. 

MILENA пилоттық қондырғысындағы алғашқы сынақтардан кейін HVC компаниялар тобы (қалдықтарды 
қайта өңдеу бойынша голландиялық компания) био-СТГ өндірісі үшін MILENA технологиясын әзірлеу үшін 
НЭЗО-ге қосылды. Бірінші жоспар OLGA газын тазартумен және газ қозғалтқышымен бірге 10 МВтт қуаты 
бар MILENA газификаторын құру болды. Мақсат газдандыру технологиясын көрсету және метандау үшін 
қондырғыға тазартылған газдың үздіксіз ағынын қамтамасыз ету болды. Жаңартылатын көздерден электр 
энергиясын өндіруге арналған субсидия көрсету қондырғысының құнын жабуға көмектеседі деп болжалды.  
Зауыт Алкмарда, HVC алаңында және Петендегі НЭЗО алаңына жақын жерде орналасады. Голландиялық 
«Royal Dahlman» компаниясы MILENA газдандыруға арналған демонстрациялық қондырғыны және Olga 
қарамайын жою технологиясын әзірлеуге қатысты.

Әзірлеу НЭЗО пилоттық қондырғысында сүрек қалдықтарымен ұзақтығы үшін бірнеше сынақтарды 
қамтиды. Бұл сынақтар 2010 және 2012 жылдары жүргізілді және бірқатар модификациялар мен өнеркәсіптік 
ауқымдағы газдандырғыштың жаңартылған конструкциясына әкелді. Жаңартылатын энергия өндірісін 
субсидиялау сызбасы өзгергенде, демонстрациялық зауыт үшін жоспарлар бейімдеуге тура келді. 2013 жылы 
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«Gasunie» (ірі голланд газ компаниясы) СТГ өндіруге арналған MILENA технологиясын көрсетуге арналған 
консорциумға қосылды. СТГ өндірісі бойынша демонстрациялық қондырғыға (4 МВт) өту шешілді. 2014 
жылы биосинг өндірісі мен желіге айдау үшін субсидия берілді. Бұл демонстрациялық қондырғыны іске асыру 
және пайдалану үшін сенімді экономикалық базаны қамтамасыз етеді.

2013 жылы «Royal Dahlman» компаниясы MILENA газдандыру технологиясына лицензия алды. 2013 жылы 
«Royal Dahlman» үшін Британдық «ETI»компаниясы қаржыландыратын жоба аясында үлкен тәжірибелік 
бағдарлама өткізілді. Деректер «RDF»отынын пайдаланатын өнеркәсіптік масштабтағы демонстрациялық 
қондырғыны базалық жобалау үшін пайдаланылады. 2014 жылы жобаны жалғастыру туралы шешім 
қабылданды. Түрлі отын түрлерін пайдаланатын бірнеше басқа жобалар да дайындық сатысында.

«Thermax» Үнді компаниясы Үндістанда MILENA және OLGA технологиясы негізінде демонстрациялық 
қондырғыны құрды. Отын соя қалдығы болып табылады. Отынды сынау НЭЗО зертханалық қондырғысында 
жүргізілді. Газ газ қозғалтқышта қолданылатын болады. Демонстрациялық зауытты пайдалануға беру 2014 
жылға жоспарланған болатын.

9.4.2 OLGA

Қазіргі уақытта OLGA төрт жүйесі әртүрлі масштабтарда және әртүрлі газдандырғыштарда салынды және 
пайдаланылды. 2001 жылдан бастап «Dahlman» OLGA жүйелерін құрастырумен және технологияларды 
әзірлеумен айналысады. 2006 жылы «Dahlman» және НЭЗО лицензиялық келісімге қол қойды. Іске асырылған 
жүйелердің шолуы 9.2-кестеде келтірілген.

OLGA зертханалық қондырғысы ең көп жинақталған жұмыс сағаттарына ие. Ол сондай-ақ өнімдердегі 
газдардың алуан түрлілігімен сыналды. Бірнеше жүз г / Нм3 гильзалы пиролизден бастап г температурасы 10 
г / Нм3 дейін жоғары температуралы газдануға дейін. Барлық жағдайларда OLGA зертханалық қондырғыны 
жоюдың жалпы тиімділігі 95-99% диапазонында. Зертханалық қондырғы жүйесі бірнеше рет өзгертілген. 
Ол бұрынғысынша, әсіресе отынның күрделі түрлері мен шығындарды азайту бойынша зерттеулер үшін 
пайдаланылады.

9.2-КЕСТЕ. OLGA жүйесіне шолу.

Орналасуы

НЭЗО зертха-
насы (Нидер-
ланды)

НЭЗО пилоттық 
қондырғысы (Нидер-
ланды)

Муасан 
(Франция)

Тондела 
(Португалия)

Қуаты 
(Nм3/сағ) 2 200 2000 2000

Құрылыс 
күні 2001 2004 2006 2010

Профиль BFB/MILENA CFB/MILENA Газифика-
тор PRMe CFB

Қолданы-
латын тех-
ника

Отын элементі
СТГ сынау 
қондырғысы

Қазандық
Газды двигатель
Микро газды турбина

Газды 
двигатель

Газды двига-
тель

ORS қо-
сылған Жоқ Жоқ Жоқ Иә

ESP қо-
сылған Жоқ Иә Иә Иә

2004 жылы OLGA пилоттық қондырғысы CFB үрлеу газдандырғышынан кейін пайдалануға берілді. Газ 
шығыны OLGA зертханалық масштабқа қарағанда 100 есе көп болды. Айырмашылығы OLGA зертханалық 
масштабында жоқ, EP сызығындағы ылғалды ESP болып табылады CFB газдандырғышымен ұзақтығы 700 
сағат сынау кезінде 99%-ға дейін газдандырғышты жою тиімділігіне қол жеткізілді [12]. Қондырғы сол газ 
көлемін өндіретін, бірақ шайырдан шамамен екі есе көп MILENA жанама газификаторынан газды орналастыру 
үшін ішінара модификацияланған. 2010 және 2012 жылдары ұзақтығы 250 және 500 сағат болатын тесттер 
өткізілді. 60-70 г/Нм3 шайыр концентрациясына қарамастан, OLGA шайырдың жалпы санының 97-99%-ын 
тиімді алып тастай алды.
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2006 жылы «ENERIA» француз компаниясы Муассан қаласында орнату үшін OLGA алғашқы коммерциялық 
демонстрациялық жүйесін пайдалануға енгізді. Жүйе отын ретінде сүрек пен этил қалдықтарын пайдаланған 
кезде жақсы нәтижелер көрсетті. OLGA кірер алдында шаңның концентрациясы 1500 мг/Нм3 дейін және 
шайырдың концентрациясы 11 000 мг/Нм3 дейін өлшенді. Аэрозольдардың Жалпы саны (шаң, шайыр, май) 25 
мг/Нм3 табу шегінен әлдеқайда төмен болды. Фенол мен нафталиннің негізгі шайырлы қосылыстары жеткілікті 
дәрежеде жойылды, яғни қалған фенол анықтау шегінен төмен болды, ал нафталин 99% азайды. Тазартылған 
газ 1,1 МВтэ өндіру үшін «Caterpillar» газ қозғалтқышында қолданылған.

2010 жылы Тондел қаласында «Iberfer»португал компаниясына арналған OLGA екінші коммерциялық жүйесі 
орнатылды. Тауықтан алынған CFB газдандырғышынан және сүрек жоңқасынан алынған Газ OLGA жүйесімен 
тазартылып, қайтадан 1 МВтэ қуаты бар «Caterpillar» газ қозғалтқышына енгізілді. OLGA өнімділігі жақсарды. 
Газ қарамайының құрамы (BTX есепке алмағанда) 16 г/Нм3 құрғақ газынан 63 мг/Нм3 дейін төмендеді, яғни 
жүйе 99,6% жояды. Фенол мен нафталиннің негізгі шайырлы қосылыстары 99,9%-ға төмендеді.

2014 жылы Үндістанда тағы бір OLGA жүйесі іске асырылды. 9.4.1 бөлімінде айтылған басқа жобалар, атап 
айтқанда, RDF газдандырғышы және «Alkmaar SNG» демонстрациялық қондырғысы OLGA жүйесін қамтиды.

9.4.3 ГДС, реформа және метандау

2006 жылы НЭЗО MILENA, OLGA, күкірт және хлорид зертханалық реакторларынан, сутектендіру, 
реформалау және метандау реакторларынан тұратын сынақ қондырғысын аяқтады [14]. Жүйе атмосфералық 
қысымда жұмыс істеді және 1 Нм3/сағ генераторлық газдың шығынына есептелген, яғни 5 кВт жуық. Алғашқы 
эксперименттер тез дезактивация және катализатордың күйе түзілуімен бітелуін көрсетті. Проблемалар 
пайдалану шарттарының өзгерістерімен айтарлықтай азайды.

Зерттеушілер тап болған тағы бір мәселе-күкірттің органикалық қосылыстарының, яғни негізінен 
тиофеннің сырғуы. Бұл қосылыстардың белсенді көмірмен адсорбциясы зерттелді және жүзеге асырылатыны 
дәлелденді. Алайда, белсенді көміртекті қолдану қолайлы шешім емес, өйткені көп мөлшерде бензол мен 
толуол адсорбцияланады. Белсенді көмірдің регенерациясы BTX және тиофен ағынын пайдалануға немесе 
сатуға болады. Қазіргі нарықтық жағдайларда НЭЗО BTX-ді генераторлық газда сақтауды және BTX-ді СТГ-ға 
айырбастауды қалайды.

Тиофенді жоюға балама H2S-ға түрлендіру, кейін H2S жою. Осы мақсатта 2007 жылы СТГ сынақ қондырғысына 
CoMoO (S) катализаторы бар ГДС реакторы қосылды. Реактор шамамен адиабатикалық жағдайды алу үшін 
сыртта қызады. Тесттер 100–300 атм HVS, 5–10 бет / мин КОС, шамамен 10 бет / мин C4H4S және әрқайсысы 
CH3SH және C2H5SH шамамен 1 немесе 2 бет / сағ болатын 0.3-1.0 Нм3 / сағ газ көмегімен жүргізілді.

Атмосфералық қысым кезінде каталитикалық реакциялар газдың температурасы 350°с жеткенде 
басталады. 9.5-суретте температураның реакцияға әсері көрсетілген. 450-ден 500°C-ге дейінгі температурада 
су буының конверсиясы (СБК) термодинамикалық тепе-теңдікке жетеді. Тиолдар мен COS конверсиясы бір 
температуралық терезеде жүреді. C2H4 сутектендіру сәл жоғары температураны талап етеді және газдың 
сағаттық көлемді жылдамдығына (ГСКЖ) , байланысты. Тиофенді түрлендіру сол үрдісті қажет етеді.

Сынақ генераторлық газдағы тиофен 0,5 сағ/млнv төмен деңгейге дейін төмендеуі мүмкін екенін көрсетті, 
бірақ рұқсат етілген ГСКЖ практикалық мақсаттар үшін тым төмен болды. 2011 жылы жоғары қысымда ГДС 
өнімділігін зерттеу үшін сынақ қондырғысы салынды. Газдандырудың қысымдағы шарттарын модельдеу үшін 
газды алдымен 5°C дейін салқындату жолымен кептіреді, содан кейін қажетті қысымға дейін қысып, соңында 
ылғал құрамын қалпына келтіру үшін буды қосты.  Тиофенді түрлендіру нәтижелері 9.5-суретте көрсетілген 
нәтижелерден, тек ГСКЖ мәндерімен ерекшеленді, олар қысымды жоғарылатумен сызықтық арттыруға 
болады. 

2013 жылы эксперименталды қондырғы реформинг пен метанация сынақтарын жоғары қысымда жүргізу 
үшін кеңейтілді. Сынақ қондырғысы Алкмаарда салынатын СТГ демонстрациялық қондырғысының жобалық 
параметрлерін алу және тексеру үшін пайдаланылады. Жабдық газ рециркуляциясын және энергияны газға 
түрлендіру үшін жұмыс шарттарын модельдеуге мүмкіндік береді (P2G).
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proved feasible. However, the use of active carbon is not an attractive solution 
because of the large amounts of benzene and toluene which are adsorbed too. 
Regeneration of active carbon is an option if the recovered stream of BTX and thio-
phene can be used or sold [4]. In the present market conditions, ECN prefers to keep 
BTX in the producer gas and convert BTX into SNG.

The alternative for thiophene removal is conversion to H
2
S, followed by H

2
S removal. 

To that end, in 2007 an HDS reactor with CoMoO(S) catalyst was added to the SNG test 
rig. The reactor is externally heated to obtain approximately adiabatic conditions. Tests 
were performed using 0.3–1.0 Nm3/h gas containing 100–200 ppmv H

2
S, 5–10 ppmv 

COS, about 10 ppm C
4
H

4
S and about 1 or 2 ppm each of CH

3
SH and C

2
H

5
SH.

At atmospheric pressure, catalytic reactions start when the gas temperature reaches 
about 350 °C. The temperature rises quickly, due to heat produced by exothermic 
reactions. Figure 9.5 shows the effect of temperature on the reactions. Between 450 
and 500 °C, the water gas shift (WGS) reaction reaches thermodynamic equilibrium. 
Conversion of thiols and COS takes place in the same temperature window. 
Hydrogenation of C

2
H

4
 needs a slightly higher temperature and clearly depends on 

gas hourly space velocity (GHSV). Thiophene conversion follows the same trend.
The tests showed that thiophene in producer gas could be reduced to below 

0.5 ppmv, but the allowed GHSV was too low for practical purposes. In 2011 a test 
rig was built to study HDS performance at higher pressures. To simulate conditions 
for a pressurized gasifier, gas was first dried by cooling to 5 °C, then compressed to 
the required pressure, and finally steam was added to restore the moisture content. 
Results for thiophene conversion differed from those shown in Figure 9.5 only by the 
GHSV values, which could be increased linearly with pressure.

In 2013 the test rig was extended to allow the testing of reforming and methana-
tion at higher pressure too. The test rig is used to obtain and check design parameters 
for the SNG demonstration plant to be built in Alkmaar. The equipment also allows 
simulation of gas recycling and power to gas (P2G) operating conditions.
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9.5-СУРЕТ. 1 бар және 50-300 ч–1 газ жылдамдығы кезінде MILENA генераторлық газына арналған ГДС реакторындағы 
реакциялардың температуралық тәуелділігі.

9.5 ПЕРСПЕКТИВА

Био-СТГ өндірісі үшін биомассаны жанама газдандыру іске асырудың бірінші кезеңінде болғанына 
қарамастан, ұзақ мерзімді перспективада әзірленімдер жалғасуда. Бұл әзірлемелер энергияны тұтыну, CO2 
шығарындыларын үнемдеу және азайту тұрғысынан процесті одан әрі тиімді етуге бағытталған.

9.5.1 Қысым

MILENA зертханалық және пилоттық газификаторлары атмосфералық қысымда жұмыс істейді. 
Демонстрациялық және коммерциялық газ генераторлары сәл жоғары қысым кезінде жұмыс істейтін болады. 
Жалпы, қысыммен газдандыру энергия тиімділігін арттырады, себебі қатты отынды қысу генераторлық газды 
қысуға қарағанда энергияны аз тұтынады. Нақты инвестициялық шығындар азайтылуы мүмкін, өйткені 
реактордың мөлшері қысымда азаяды.

Био-СТГ орнатылған жағдайда жоғары қысым кезінде газдандыру метанның жоғары шығуына әкелуі 
мүмкін. Бұл био-СТГ жалпы тиімділігін жақсартар еді, бірақ сынақ 5 барға дейін қысымда метанның шығуының 
едәуір ұлғаюын көрсетпеді. Негізгі артықшылық реформинг реакторында кокстеуді басу үшін буға деген төмен 
қажеттілік болып табылады (9.1-суретті қараңыз), өйткені газификаторда пайда болатын су газ фазасында 
қалады. Газдағы су буының атмосферасын газдандырған жағдайда, реформ алдында газды салқындату/қысу 
сатысында сөзсіз конденсацияланады және сондықтан бу түрінде қайтадан қосылуы тиіс.

Жоғары қысымның пайдасы бірнеше шығын әкеледі. Қысымдағы тікелей емес газ генераторы жану реакторы 
үшін ауаны қысуды қажет етеді. Егер түтін газдарының шығуында тиісті турбинаның болуы шартымен 
кеңейткіш турбина орнатылған болса, кемшілік артықшылыққа айналуы мүмкін. Басқа шығын қысым арқылы 
биомассаны берудің практикалық проблемаларымен байланысты, олар қол жетімділікті төмендетуге және 
қосымша инвестицияларға әкеледі.

9.2.1-бөлімде түсіндіргендей, тікелей емес газдандырудың жұмыс қысымына шектеу бар. Бұл шек 
9.1-суретте көрсетілген НЭЗО био-СТГ процесінің сызбасына қосылған. Төменгі OLGA қысымын қажет 
ететін конструкция су буын конденсациялауды қажет етеді және жоғары қысым кезінде жанама газдандырудың 
маңызды артықшылығын жоғалтады. Қазіргі уақытта қысымды газдандыру тиімділігінің теориялық құны мен 
артықшылықтары қандай мөлшерде ұлғайған техникалық күрделіліктің артқанын анықтау үшін үдеріспен 
жұмыс істеу тәжірибесі жеткіліксіз.

9.5.2 Бірлескен өндіріс

Тікелей емес газдандыру био-СТГ-мен салыстырғанда жоғары тиімділікті көрсетеді, өйткені газдандырушының 
өзі өндіретін газдың көп бөлігі метан болып табылады. Газ 9.1-суретте көрсетілген жүйеде метанға айналатын 



205

BTX және этилен сияқты басқа да көмірсутекті молекулалардың айтарлықтай мөлшерін қамтиды. BTX және 
этилен шикі газдың жылу шығару қабілетінің 25%-ға дейін құрайды, бірақ олар катализаторларда кокстың 
түзілуіне бейімділігіне байланысты ерекше назар аударуды талап етеді. Алайда, BTX және этилен бағалы 
химиялық заттар болып табылады [4]. Сондықтан НЭЗО BTX және этиленді бөлу технологиясын әзірлейді, 
оларды метанға айналдырмайды. Био-СТГ және химикаттарды бірлесіп өндірудің бизнес-негіздемесін одан 
әрі жақсарту мақсатында газдандыру кезінде бағалы химикаттардың шығуын арттыру бойынша зерттеулер 
жалғасуда.

9.5.3 Көміртекті ұстау және сақтау

Био-СТГ өндірісі іс жүзінде таза CO2 үлкен ағынына әкеледі. CO2 саны шамамен көлемі бірлігінде био-СТГ 
өндірісіне тең. CO2 ағыны атмосфераға шығарылуы мүмкін, ол жақында өсетін өсімдіктермен алынған, бірақ 
ол да сақталуы мүмкін. Қазбалы отынды пайдаланатын процестерден CO2 шығарындыларын азайту үшін 
қолдану кезінде көміртекті ұстау және сақтау (CCS) айтарлықтай шығындармен және тиімділікті жоғалтумен 
ұштасады. CO2 бөлімі био-СТГ процесінің ажырамас бөлігі болғандықтан, CCS био-СТГ (био-CCS; көміртекті 
ұстаумен және сақтаумен биоэнергия = BECCS) энергетикалық жоғалтуға әкеп соқтыруы екіталай. Бұл био-
CCS атмосферада CO2 концентрациясын төмендетудің тиімді және арзан әдісі. Био-CCS – CO2 пайдаланудан 
алыс шығу жолы [15].

9.5.4 Энергияны газға түрлендіру

Энергия өндірісі мен сұранысты теңдестіру қиынға түседі, өйткені электр энергиясын өндірудің өсіп келе 
жатқан үлесі жел мен күн PV сияқты үзіліссіз жаңартылатын көздерден келеді. Уақытша артық энергияны ірі 
масштабты сақтаудың нұсқаларының бірі су электролизі арқылы сутегін өндіру болып табылады, энергияның 
газға (P2G) түрленуі деп аталатын тұжырымдама. Сутекті сол сияқты пайдалануға немесе қолданыстағы 
инфрақұрылымға оңай сай келетін отын өндіру үшін CO2-мен реакцияға келтіруге болады.

Био-СТГ қондырғысы процесінде жанама өнім ретінде іс жүзінде таза CO2 көп мөлшерде өндіреді 
(жоғарыда қараңыз), ол сутегі орналастырудың ақылға қонымды әдісін болжайды. Био-СТГ қондырғысында 
қосымша метан өндіру және CO2 тұтыну үшін сутегі қосылуы мүмкін. Био-СТГ процесімен біріктірілген 
P2G тұжырымдамасы шектеулі қосымша шығыстарды болжайды. Бұл био-СТГ процесінің соңғы бөлігінде 
қосымша қуат пен икемділікті талап етеді және бұл CO2 бөлімшесі есебінен үнемді әдіс [16].

Алғыс

Осы тарауда сипатталған зерттеулер мен нәтижелер бірқатар Тараптардың ынтымақтастығы мен қаржылық 
қолдауының арқасында мүмкін болды: «Royal Dahlman», «HVC», Нидерланды экономика министрлігі, 
«Senter Novem, Agentschap NL», Еуропалық Одақ. Жақында Еуропалық комиссияның жетінші негіздемелік 
бағдарламасы қаржыландыратын «BRISK» жобасы аясында қарамайдың мен күкірттің мазмұнын және 
катализатордың тиімділігін өлшеу бойынша зерттеулер жүргізілді. СТГ зерттеуі «Energy Delta Gas Research» 
(EDGAR) бағдарламасының гранты есебінен қаржыландырылады. EDGAR Солтүстік Нидерланды 
провинцияларымен, өңірлік дамудың Еуропалық қорымен, Экономика министрлігімен және Гронинген 
провинциясымен бірлесіп қаржыландырылады.
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10
ЫЛҒАЛДЫ БИОМАССАДАН СТГ ГИДРОТЕРМАЛДЫ 
ӨНДІРУ

Фредерик Фогель

10.1 КІРІСПЕ 

Биомасса жаңартылатын ресурс болып табылады, бірақ оның тұрақты пайдалану әлеуеті шектеулі. Жер 
үсті биомассасы (i) сүрек, тұз, энергетикалық дақылдар сияқты өсірілген биомассаға және (ii) қалдық және 
пайдаланылған сарқынды сулардың шөгуі, қи, өсімдік және тамақ қалдықтары сияқты биомассаға бөлінеді. 
Бұл категориялар бүкіл әлемде 104 ЭДж / шамамен жалпы техникалық әлеуетке ие. Басқа көздер 2050 жылға 
қарай 300 ЭДж/ дейін ұлғайтуды болжайды [2]. Егер ол 2050 жылға қарай тұрақты болып қала береді деп 
болжайтын болса, 550 ЭДж/жылы бастапқы энергияға жалпы қажеттілікпен салыстырғанда, биомассаның осы 
санаттары 2050 жылға қарай энергияға бастапқы қажеттілік үшін ең көп дегенде 55% қамтамасыз ету үшін 
олардың бүгінгі әлеуетін 19%-ға арттыра алар еді.

Жердегі әлеуетті елеулі кеңейту балдырлар арқылы іске асырылуы мүмкін. Микробтар мен макро балдырлар 
қоршаған орта жағдайларында, тіпті ағынды суларда да өсетіні көрсетілген. Кең мағынада балдырлар CO2, 
суды, қоректік заттарды және күн сәулесін жер биомассасына қарағанда әлдеқайда жоғары жылдамдықпен 
биомассаға түрлендіреді (10.1-сурет). Қант қамысы тропикалық климатта жылына гектарына 75 тонна құрғақ 
массаны көрсетеді. Алайда, егер биоэтанол өндірісі үшін қанттың нақты фракциясы ғана пайдаланылса, 
гектардан өнімділік айтарлықтай төмендейді. Сондықтан болашақ биоэнергетикалық жүйеде оның бөліктерін 
ғана емес, биомассаны толық пайдалануға қол жеткізу өте маңызды. Осылайша, орнықты биоэнергетикалық 
жүйе бағалы химикаттар мен отын өндіру үшін биомассаның ресурсын өте тиімді пайдалануға, сондай-ақ 
басқаша пайдаланылмайтын қалдықтардан жылу мен электр энергиясын бірлесіп өндіруге мүмкіндік беретін 
жоғары интеграцияланған биоөңдеу зауыттарының әртүрлі түрлерінен тұратын болады.

Мұндай жоғары интеграцияланған биоэнергетикалық тұжырымдама PSI-де жасалған SunCHem процесі 
болып табылады [4, 5]. Бұл CO2 балдырларымен фотобиореакторда (жабық реакторда немесе ашық су 
айдынында) аулап, оны сумен және қоректік заттармен бірге балдырлық биомассаға айналдыруға мүмкіндік 
береді. Алынған балдырлар жүзіндісін механикалық сусыздандырудан кейін оны гидротермальді метандауды 
пайдалана отырып, қоректік заттардың көп бөлігін фотобиореакторға алып, қайтара отырып, метан бай газға 
дейін тиімді газдандыруға болады (10.2-сурет).

Бранденбергер және басқа да авторлар «SunCHem» процесінің егжей-тегжейлі техникалық-экономикалық 
зерттеуін жүргізді. Олардың қорытындысы-энергетикалық мақсатта балдырлар өндіру әлі де тым қымбат, кем 
дегенде, он есе қазбаларға балама болып табылады. 

Құнды химиялық заттарды бірлесіп өндіру балдырлардың өсуіне экономикалық қысымды төмендетуі 
мүмкін. Одан да маңызды, олар тек жақсы жобаланған жалпы процестер тізбегінің оң энергетикалық балансы 
және, демек, GHG шығарындыларын азайту әсері бар екенін көрсетті.

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. 
Редакторлар: Тильман Дж. Шильдхауэр және Серж М. А. Биоллаз.
© 2016 жылы жарияланды John Wiley & Sons, Inc баспасы.
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biomass resource to produce valuable chemicals and fuels, as well as co‐generating 
heat and electricity from residues that cannot be used otherwise.

Such a highly integrated bioenergy concept is the SunCHem process developed at 
PSI [4, 5]. This allows for CO

2
 capture by algae in a photobioreactor (closed reactor 

or open pond) and its transformation, together with water and nutrients, into algal 
biomass. After mechanical dewatering of the harvested algae slurry, it can be effi-
ciently gasified to a methane‐rich gas using hydrothermal methanation, while recov-
ering and recycling most of the nutrients to the photobioreactor (Figure 10.2).

Brandenberger et al. [6] have performed a detailed techno‐economic study of the 
SunCHem process. Their conclusion is that algae production for energy purposes is 
still too expensive by a factor of at least ten to compete with fossil alternatives. 
Coproduction of high value chemicals may reduce the economic pressure on algae 
growth. more importantly, they showed that only a well designed overall process 
chain will have a positive energy balance and thus a GHG mitigation effect.

A significant fraction of the total raw and of the processed biomass has a high water 
content. Thermochemical processing usually requires water contents to be below 
20 wt% for a high process efficiency. drying, however, requires a lot of thermal energy, 
and its efficiency is not very high, even if heat recovery is applied. Therefore, processes 
that do not require drying of the wet biomass prior to its processing may be a priori 
more efficient. Biochemical processes belong to this category. Their low processing 
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10.1-СУРЕТ. Биоотын өндірісі үшін пайдаланылатын микро- және макро-балдырлар мен жер үсті дақылдарын 
өсіру өнімділігінің диапазоны [3]. Карлоссон А.С. және бірлескен авторлардың жұмысынан бейімделген. 2007. PBR: 
Фотобиореактор.

Жалпы шикізат пен өңделген биомассаның едәуір үлесі судың жоғары мөлшеріне ие. Термохимиялық өңдеу 
әдетте жоғары тиімділік үшін 20 мас% төмен су болуын талап етеді. Алайда, кептіру үшін көп жылу энергиясын 
қажет етеді және оның тиімділігі өте жоғары емес, тіпті жылуды рекуперациялау қолданылса да. Демек, оны 
өңдеу алдында ылғалды биомассаны кептіруді талап етпейтін процестер априори тиімдірек болуы мүмкін. 
Биохимиялық процестер осы санатқа жатады. Алайда, олардың төмен өңдеу температурасы төмен кеңістіктік-
уақытша шығуға әкеледі. Жоғары қысымдағы ылғалды биомассаны өңдеудің жоғары температураларының 
үйлесуі гидротермалды өңдеудің негіздемесі болып табылады. Қысым суды сұйық немесе сыни күйде ұстап 
тұру үшін сақталады, бірақ буланбайды. Су буланбайды, сондықтан жоғары температураға жету үшін жүйеге 
булану жылуын жеткізу қажет емес [7].

Жоғары критикалық суға арналған еріткіштердің қасиеттері қоршаған орта жағдайында сұйық судың 
қасиеттерінен айтарлықтай ерекшеленеді және қоршаған орта жағдайында қарапайым органикалық 
еріткіштердің қасиеттерін еске салады [8]. Бұл қасиеттер биомассаны ажырату және тұздарды бөлу үшін өте 
маңызды рөл атқарады және 10.3.1–10.3 бөлімдерде толығырақ қарастырылады. 

Бұл тарауда біз 2008 жылы біздің шолу мақаламыз пайда болған сәттен бастап алынған PSI-дегі өз 
жұмысымыздың жаңа нәтижелерін, сондай-ақ СТГ гидротермалды өндіру саласындағы басқа да зерттеушілердің 
негізгі қорытындыларын ұсынып, талқылаймыз.
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10.2 ТАРИХИ ДАМУЫ

Modell тарапынан MIT-те таяу және сыни сулардағы ағаш биомассасын газдандыруды ұсынды және зерттеді [10, 
11]. Газдарға шығу, олардың зерттеулерінде, әсіресе метанда төмен болды, олар сондай-ақ катализаторларды 
қосу әсерін зерттеді. Олардың ең маңызды жаңалығы-биомасса сыни нүкте айналасында гудрон немесе кокс 
құрмайды. Бірнеше жылдан кейін Тынық мұхиттық солтүстік-батыс ұлттық зертханасынан (PNL) Эллиот 
ылғалды биомассадан және сұйық қалдықтардан метан бай газды алу процесін әзірледі [12]. Олар өз процесін 
«термохимиялық экологиялық энергетикалық жүйе» немесе TEES деп атады. TEES үшін қолайлы жұмыс 
шарттары-350°C және 20 мПа. Қалпына келтірілген металмен Катализатор газға жақсы конверсияға жету 
үшін қолданылды. Эллиот пен оның әріптестері органикалық шикізатты газдандыруға да, метанатациялауға 
да қабілетті көптеген түрлі катализаторларды скрининг жүргізді. Олардың алғашқы таңдауы Raney никельіне 
және BASF-тен алынған никель катализаторы болды. Оларды бірнеше апта бойы үздіксіз ағынды жүйеде 
сынағаннан кейін, кейбір катализаторларды стерильдеу арқылы залалсыздандыру байқалды, бірақ оны допант 
ретінде басқа металдарды қосу арқылы бақфлауға болады. Содан кейін олар белсендірілген көміртекті рутений 
негізінде катализаторды пайдалана бастады, Ru/C, және ол өте белсенді, селективті және тұрақты екенін тапты. 
Ru/C катализаторымен бірқатар зерттеулерде TEES шикізатының DDGS, сиыр көң, жүгеріден алынған этанол 
барды, жемдік ұсақталған бидай, балдырлардың бірнеше түрі сияқты әртүрлі түрлерін метандау қабілеті 
расталды және сонымен қатар минералды және тұз шөгіндісі және катализатордың күкірт қосылыстарымен 
дезактивациясы сияқты технологияның қалған проблемалары анықталды [13, 14]. 

Каталитикалық гидротермальды газдандыру бойынша жұмыс [9, 13, 15] көздерінде қаралады. Гидротермалды 
газдандыруда катализаторларды басқа пайдалану Негізгі газ тәрізді өнім ретінде сутегін алуға бағытталған. Бұл 
су фазасындағы (APR [16]) реформинг кезінде немесе күрделі бастапқы материалдардың толық конверсиясына 
қол жеткізу үшін өте жоғары температураларда (> 500°C) салыстырмалы жоғары температураларда қол жеткізуге 
болады. Бұл тарауда біз тек СТГ өндірісіне ғана назар аударамыз. Метан термодинамикалық тұрғыдан 400 ° 
C-қа дейін тұрақты болғандықтан, бұл температура газдарды (H2, CO2) қайта өңделмейтін СТГ процестеріне 
шек қояды.

10.3 ФИЗИКА-ХИМИЯЛЫҚ НЕГІЗДЕРІ

Биомассадан СТГ өндіру үшін өнеркәсіпте таңдалған типтік тәсіл дәйекті болып табылады, яғни процесс жақсы 
белгілі технологиялық қондырғыларға бөлінеді және олардың әрқайсысы жеке оңтайландырылады. Содан 
кейін барлық блоктар біріктіріледі және процестердің кейбір интеграциясы шектеулі еркіндік дәрежесімен 
жүзеге асырылады. Каталитикалық гидротермалды газдандыру кезінде «химиялық интеграция» газдандыру 
мен метандаудың жекелеген технологиялық кезеңдерін алып тастау жолымен іске асырылады. Бұл процестің 
өте жоғары тиімділігін қамтамасыз етеді, өйткені бетондау сатысынан жылу байланыстардың үзілуі және 
неғұрлым ірі органикалық молекулалардың ыдырауы, яғни газдандыру және бу реформингі үшін катализаторда 
жергілікті қолданылады. Биомассаны СТГ-ға айналдырудың идеалданған тәсілі келесі теңдеумен1 ұсынылуы 
мүмкін, оның дерлік термонейтралды сипатын атап өту:
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10.3 PHYSICAL AND CHEMICAL BASES

The typical approach chosen in industry for SnG production from biomass is the 
sequential one, that is, the process is subdivided into well known processing units 
and each of these is optimized individually. Then, all units are linked together and 
some process integration is realized with a limited number of degrees of freedom. In 
catalytic hydrothermal gasification, a “chemical integration” is realized by avoiding 
separate process steps for the gasification and the methanation. This allows for very 
high process efficiencies because the heat from the methanation step is used in situ 
on the catalyst for bond breaking and decomposition of the larger organic molecules, 
that is, gasification and steam reforming. In an idealized way, the conversion of bio-
mass to SnG may be represented by the following equation1, highlighting its nearly 
thermoneutral character:

 CH O s H O g CH g CO g H кДж/мольr1 49 0 68 2 4 20 29 0 52 0 48 26. . . . .
(10.1)

Thus the catalytic reactor can be operated nearly isothermally without the need for 
efficient heat removal and heat integration, which is always accompanied by losses. 
A theoretical maximum efficiency of 95% is calculated from this equation. This rep-
resents the “chemical” efficiency alone. At the process level, two major sources of 
efficiency losses need to be introduced:

 • The heat exchanger for preheating the feed with an assumed efficiency of
circa 80%;

 • The heating of the salt separator by hot flue gases, generated by combusting
some of the produced SnG.

The feed heat exchanger may theoretically be designed to approach 100% 
efficiency but only at a prohibitive cost, that is, with a huge heat exchange surface 
area. The salt separator will always produce some losses, as the flue gases cannot be 
cooled to below the lowest temperature in the separator, that is, circa 380 °C. Further 
heat integration and/or polygeneration may, however, increase the overall process 
efficiency [18]. Therefore, typical overall process efficiencies for biomass to SnG 
range from circa 60 to 70% for wet feedstocks with circa 20 wt% dry solids.

To realize the “dream reaction,” Equation (10.1), in an industrial process as 
efficiently as possible, several key aspects of chemical engineering and process 
development must be considered, of which catalysis is the most important one. In the 
following sections, we discuss the bases of these key aspects in some detail.

1 This equation is written for standard conditions, that is, solid biomass and gaseous water, methane, and 
carbon dioxide. For hydrothermal conditions, the enthalpies would need to be calculated at the respective 
temperature and pressure (see [17]). We have included this simplified equation for illustration purposes 
only.
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Осылайша, каталитикалық реактор жылуды тиімді бөлу және интеграциялау қажеттілігінсіз изотермиялық 
дерлік жұмыс істей алады, бұл әрдайым шығынмен жүреді. Теориялық максималды тиімділігі 95% осы теңдеу 
бойынша есептеледі. Бұл тек «химиялық» тиімділік. Процесс деңгейінде тиімділікті жоғалтудың екі негізгі 
көзін енгізу қажет:

• 80%-ға жуық болжамды тиімділікпен алдын ала жылыту үшін жылу алмастырғыш;
• Өндірілген СТГ бөлігін жағу кезінде пайда болатын ыстық түтін газдарының көмегімен тұз сепараторын 

қыздыру.

Жылуалмастырғыш теориялық түрде 100% тиімділікке қол жеткізу үшін жобалануы мүмкін, бірақ 
тек өлшеусіз құнмен, яғни жылу алмасудың үлкен алаңы бар. Сонымен қатар, жылу алмасу және/немесе 
полигенерация үдерістің жалпы тиімділігін арттыра алады [18]. Осылайша, биомассаға арналған процестің 
1 Бұл теңдеу стандартты шарттар үшін, яғни қатты биомасса және газ тәрізді су, метан және көмірқышқыл газы үшін жазылған. Энтальпияның 
гидротермалдық жағдайлары үшін тиісті температура мен қысымда есептелуі тиіс ([17] қараңыз). Біз бұл қарапайым теңдеуді тек иллюстрация үшін 
қостық.
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типтік жалпы тиімділігі шамамен 20 мас ылғалды шикізат үшін 60%-дан 70%-ға дейін құрайды. 
«Арман реакциясын» іске асыру үшін теңдеу (10.1), өндірістік процесте мүмкіндігінше тиімді, катализ ең 

маңызды болып табылатын химиялық машина жасау мен процестерді дамытудың бірнеше негізгі аспектілерін 
қарастыру қажет. Келесі бөлімдерде біз кейбір бөлшектерде осы негізгі аспектілердің негіздерін талқылаймыз.

10.3.1 Катализ

Аса критикалық судың әсеріне ұшыраған биомасса, егер «реакция күшейткішін» пайдаланбаса, тек 500°C 
жоғары температураларда газдардың пайда болуымен ыдырайды. Газдандыру жылдамдығын айтарлықтай 
арттыруға қол жеткізу үшін NaOH салыстырмалы жоғары шоғырлануын пайдалану ұсыныстардың бірі болып 
табылады. Сілтілік реакциялық ортаны пайдаланудың қолайлы жанама әсері карбонаттар пайда болатын 
CO2 жұтуы болып табылады, бұл газ тәрізді өнімде H2 және CH4 сияқты жанғыш газдардың шоғырлануын 
арттырады. 450° C, 34 M Pa және 1,67 M NaOH кезінде 1,0 г күріш сабаны 0,12 г жанғыш газ берді [19].

Биомассаны жанатын газдарға толық газдандыруға не 700°C-қа жуық немесе одан жоғары температурада 
жұмыс істеу кезінде, не төмен температурада катализаторды пайдалану арқылы қол жеткізуге болады. 
Катализаторды пайдалану артықшылықтарының бірі оның газ құрамына әсер ету қабілеті болып табылады. 
Метанға бай газ өндіру үшін, яғни СТГ, метандау катализаторы қажет. 700°C төмен температурада жұмыс істеу 
кезінде бұл катализатор сондай-ақ CO, CO2 және H2 сияқты газдарға дейін биомассаның ыдырауын катализдеу 
керек. Біз рутений катализаторындағы аса критикалық судағы каталитикалық реакциялар тізбекті жолмен 
жүрмейтінін анықтадық, яғни алдымен тек СО, СО2 және Н2 түзіледі, олар кейіннен СН4 және Н2О-ға метандау 
жолымен жауап береді. Петерсон және бірлескен авторлар рутений атомдық адсорбаттарға молекулаларды өз 
бетінде ыдыратуға (немесе «скремблирлеуге») қабілетті екенін көрсетті. Бұл адсорбаттар содан кейін CH4 және 
CO2 сияқты жаңа тұрақты қосылыстарды құру арқылы басқалармен статистикалық кеңес береді. Осылайша, 
CH4 және CO2 бір мезгілде құрылады. 10.3-суретте сатылы рутений бетіндегі метанды сусыздандыру үшін 
есептелген бос энергия жолы көрсетілген. Ең тұрақты адсорбаттар – көміртегі атомы және төрт сутегі 
атомы. Су сутегінің және оттегінің қосымша атомдарын қамтамасыз ете отырып, адсорбцияланады және 
диссоциациялайды. Атомдық адсорбаттардың осы бірлестігінен катализатордың бетінен десорбцияланатын 
тұрақты CH4, CO2 және H2 молекулалары пайда болады. Бұл гипотеза CH4 және D2O эксперименттерімен 
расталды, мұнда CD4 айтарлықтай саны пайда болды, бірақ тек Ru/C катализаторының қатысуымен ғана.
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10.3.1 Catalysis

Biomass exposed to supercritical water will decompose to form gases only at tempera-
tures well above 500 °C if no “reaction enhancer” is used. One proposal is to use 
relatively high concentrations of naOH to achieve a substantial increase in gasification 
rate. A beneficial side effect of using an alkaline reaction medium is the absorption of 
CO

2
 to form carbonates, which increases the concentration of combustible gases such 

as H
2
 and CH

4
 in the product gas. At 450 °C, 34 mPa, and 1.67 m naOH, 1.0 g of rice 

straw yielded 0.12 g of combustible gases [19].
Complete gasification of biomass to combustible gases can be achieved by either 

working at temperatures around or above 700 °C [20] or by using a catalyst at lower 
temperatures [8, 21]. One benefit of using a catalyst is its ability to influence the com-
position of the gases. For the production of a methane‐rich gas, that is, SnG, a metha-
nation catalyst is needed. When working at temperatures below 700 °C, this catalyst 
must also catalyze the decomposition of the biomass to gases such as CO, CO

2
, and 

H
2
. We have found that the catalytic reactions in supercritical water on a ruthenium 

catalyst do not follow a sequential pathway, that is, first forming only CO, CO
2
, and 

H
2
 which subsequently react to CH

4
 and H

2
O by methanation. Peterson et al. [22] 

showed that ruthenium is able to decompose (or “scramble”) the molecules on its 
surface into atomic adsorbates. These adsorbates then recombine statistically with 
others to form new stable compounds such as CH

4
 and CO

2
. Thus, CH

4
 and CO

2
 are 

formed simultaneously. Figure 10.3 shows the calculated free energy pathway for the 
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10.3-СУРЕТ. Рутенияның сатылы бетінде метанның диссоциациясы үшін еркін энергияның есептік деңгейлері. Ақпарат 
көзі: Петерсон және бірлескен авторлар 2012 [22]. «Вайли» баспасының рұқсатымен шығарылды.

Метан пайда болу үшін белгілі бір геометриялық орналасуы бар, B5 деп аталатын Ru учаскелері қажет. 
Чекай және бірлескен авторлар [23] жақында кластерлер мен геометрияның әр түрлі өлшемдері үшін көміртегі 
бетіндегі рутения кластерлерінің тұрақтылығын есептеді (10.4-сурет). Шағын наноскопиялық кластерлердің 
B5 учаскелерінің ең көп тығыздығы бар, бұл осындай шағын кластерлермен катализатордың метанация үшін 
жоғары белсенділік танытатынын түсіндіреді. Осы жұмыста Ru / C катализаторынан алынған EXAFS деректері 
Ru11C54 жинағын қолдана отырып теориялық есептеулерге  сәйкес келді.

Раб пен бірлескен авторлар алғаш рет Ru/C коммерциялық катализатордағы рутенияларды гидротермалды 
газдандыру кезінде оның қалпына келтірілген металл нысанында болатынын көрсетті. Оның жеткізілген 
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жағдайында коммерциялық катализаторда болатын рутения оксиді (RuO2) этанолдың суда сұйық ағынымен 
шамамен 125°C температурада тез қалпына келтіріледі. Наноскопиялық Ru-кластерлердің болуы HAADF-
STEM талдауының, сондай-ақ EXAFS мәліметтерінің көмегімен анықталды [25, 26]. Өте кішкентай бастапқы 
бөлшектер Ru (<1 нм) өте аз критикалық судың әсерінен кейін 2 нм жуық тұрақты өлшемге дейін пісіріледі. 220 
сағаттан жоғары катализатордың тұрақты белсенділігі мен селективтілігін Валднер және басқалар көрсетті. 
[25]. Эллиотт және т.б. [27] ұқсас Ru / C катализаторларын субкритикалық жағдайларда ағынның ағымында 
ұзақ сөндірмей пайдаланды. Осылайша, Ru/C гидротермалды ортада биомассаның әртүрлі түрлерінен СТГ 
өндіру үшін тамаша таңдау болып табылады. Пэн және бірлескен авторлар [28] дайындау әдісінің Ru/C 
белсенділігіне әсерін зерттеді және Ru төмен жүктемелері металдың жоғары дисперсиясына және соның 
салдарынан неғұрлым жоғары белсенділікке әкеледі деп тапты. Сіңдіру үшін еріткішті таңдау – синтездің 
маңызды параметрі.
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dehydrogenation of methane over a stepped ruthenium surface. The most stable 
adsorbates are atomic carbon plus four hydrogen atoms. Water adsorbs and dissoci-
ates similarly, providing further hydrogen and oxygen atoms. From this pool of 
atomic adsorbates, the stable molecules CH

4
, CO

2
, and H

2
 are formed and desorb 

from the catalyst’s surface. This hypothesis was proven by experiments with CH
4
 and 

d
2
O, where a substantial amount of Cd

4
 was formed, but only in the presence of the 

ru/C catalyst.
For methane to be formed, ru sites with a particular geometrical arrangement, the 

so‐called “B5 sites”, are required. Czekaj et al. [23] recently calculated the stability 
of ruthenium clusters on a carbon surface for different cluster sizes and geometries 
(Figure 10.4). Small, nanoscopic clusters have the highest density of B5 sites, which 
explains why a catalyst with such small clusters exhibits a high activity for the metha-
nation. In the same work, EXAFS data from a commercial ru/C catalyst matched 
well the theoretical calculations using a ru

11
C

54
 assembly.

rabe et al. [24] were the first to show that, under hydrothermal gasification con-
ditions, the ruthenium on a commercial ru/C catalyst is present in its reduced, 
metallic form. The ruthenium oxide (ruO

2
), present on the commercial catalyst in its 

delivered state, is actually quickly reduced around 125 °C by a liquid stream of eth-
anol in water. The presence of nanoscopic ru clusters was ascertained by HAAdF‐
STEm analyses as well as EXAFS data [25, 26]. The very small initial ru particles 
(<1 nm) sintered to a stable size of circa 2 nm after exposure to supercritical water. 
A  stable activity and selectivity of this catalyst over 220 h was demonstrated by 
Waldner et al. [25]. Elliott et al. [27] have used similar ru/C catalysts at subcritical 
conditions for even longer times on stream without any noticeable deactivation. ru/C 
is thus an excellent choice for the production of SnG from various types of biomass 

(a) (б)

FIGURE 10.4 Stable configuration of a cluster of 11 ruthenium atoms on a carbon surface, 
ru

11
C

54
, calculated by dFT; (a) side view, (b) view from above. The pentagons denote the B5 

sites required for methanation. Source: Czekaj 2013 [23]. reproduced with permission of ACS.
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10.4-СУРЕТ. DFT бойынша есептелген Ru11C54 көміртекті беттегі рутенийдің 11 атомынан тұратын кластердің тұрақты 
конфигурациясы; (а) бүйірдің түрі, (б) жоғарғы түрі. Пентагондар метандау үшін қажетті B5 учаскелерін білдіреді. 
Ақпарат көзі: Чекай 2013 [23]. ACS рұқсатымен шығарылды.

Катализаторды пайдалана отырып гидротермалды ортада биомассаны өңдеу катализатордың тұрақтылығы 
үшін бірнеше проблема туғызады. Ыстық сығылған су өзі қатты реакциялық орта болып табылады, онда 
материалдардың барлық түрлері, тіпті кварц ериді. Биомассадан шикізатқа қатысатын тұздар мен қышқылдар 
құрылыс материалдары мен катализаторларға шикізат ағынының химиялық әсерін күшейтеді. Дезактивацияның 
кез келген белгілі тәсілі гидротермалды ортада өңдеу кезінде де байқалуы мүмкін, мысалы:

• Никельді катализаторларды жентектеу [25];
• Белсенді металды сілтілеу [30];
• Тіректі еріту [31];
• Тірек фазасын ауыстыру [31];
• Кокстеу [32, 33];
• Шөгінді минералды заттармен (тұздармен) өсіру [33, 34];
• Күкіртпен улану [25, 26, 35].

Ru/C катализаторын пайдалану кезінде тек соңғы үш дезактивация режимі маңызды. PSI компаниясының 
СТГ гидротермалдық процесінде шикізат ағынында болатын немесе оны қыздыру кезінде пайда болатын 
көптеген тұздар мен басқа да минералды бөлшектерді ұстау үшін жеке тұз сепараторын бөлу көзделеді 
(10.3.2-бөлімшені қараңыз). Демек, минералды заттардың ластануы осы үдерісте негізгі проблема емес. 
Кокстеу көміртекті қолдауға байланысты анықтау өте қиын болса, күкіртпен улану бойынша үлкен жұмыс 
жүргізілді. Бұл күкірттің кез келген түрі бір түрге тез айналатын гипотезаны растайды Бұл күкірттің кез-
келген формасы рутений катализаторымен уланған кезде бір түрге тез айналады деген болжамды қолдайды. 
Дремер және басқаларымен DMSO уланған Ru / C анализі. [26] бұл түрдің сульфидті S (‐II) екенін анықтады. 
Күкірт атомдары метанизация реакциясының жылдамдығын өте төмен мәндерге дейін төмендете отырып, B5 
учаскелерін тежейді. Бұдан кейін Ru бетінде көміртектің артық мөлшері газ тәрізді өнімде дезактивациялаушы 
катализатордың СО пайда болуымен оттегі атомдарымен рекомбинацияланады. Сутегі артық болуы 
молекулалық Н2 рекомбинацияланады. Бұл шын мәнінде Валднер [25] және Дрехер еңбектерінде байқалды 
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[26]. Соңғысы 7,5 мас % ерітіндісін газдандыруда газ құрамында едәуір конверсияны анықтады. 400°С және 
24,5 мПа судағы этанол. Жаңа катализатор 22% CO2, 18% H2, 60% CH4 және 0,2% CO берді. 200 / млн DMSO4 
қосылған сол катализатор 4% CO2, 60% H2, 20% CH4 және 16% CO берді. Этанолдың газға жалпы конверсиясы 
99,9%-дан (Жаңа) 30% - ға дейін (уланған) төмендеді. СО этанолдағы С-О байланысты ғана жүреді деп болжай 
отырып, СН4 үшін өлшенген мәнге ерікті байланған газдың теориялық құрамы: 6% СО2, 49% Н2, 20% СН4 және 
26% СО береді. СО неғұрлым жоғары концентрациясы және Н2 неғұрлым төмен концентрациясы су газының 
конверсиясы кезінде уланған катализатордың белсенділігі сақталатынын болжауға мүмкіндік береді. Алайда, 
тәжірибелік деректер 30% конверсия кезінде алынған тікелей салыстыру қиындайды. 

Дрейер және басқалардың катализатормен улану туралы in situ XAS зерттеуі. [26] толық уланған 
катализатор үшін RuS0.33 стехиометриясына сәйкес келетін 40% айналасындағы күкірттің беткі қабатын 
анықтады. Сонымен қатар талдау бойынша рутений сульфидтеу алынып тасталды. Бұл беткі қабат Цезек және 
басқалар ұсынған кластер геометриясымен үйлеседі [23]. 10.4-суретте көрсетілген Ru11C54 кластерінде үш B5 
учаскесін бұғаттайтын үш күкірт атомы уланған еді. Бұл барлық 10 беттік атомдарды қамтиды. Осылайша, 
бетінің стехиометриясы Ru10S3 немесе RuS0,3 тең болады. Ең үлкен зерттелген кластер үшін, Ru50С96 беттегі 37 
атомдары бар, B5 он екі учаскелерін толық бұғаттау B5 учаскесінің барлық 36 атомын қозғайды. Осылайша, 
бетінің стехиометриясы Ru36S12 немесе RuS0,33 тең болады. Ru / C катализаторын күкіртпен қанықтыру және 
белгілі кластер мөлшері мен болжамды пішіні үшін күкірттің беткі қабатын анықтау үшін EXAFS анализін 
жүргізу арқылы B5 белсенді учаскелерінің санын анықтау үшін бұл талдауды өзгертуге болады.

Ru жаңа және уланған сатылы Бет үшін жүргізілген DFT зерттеуі күкірттің аз мөлшері кезінде метанның 
дегидрленуінің бірінші сатысы үшін энергетикалық кедергі ұлғаюын көрсетті, бұл газға жалпы конверсияның 
төмендеуін түсіндіреді. Этанолдан метанның селективтілігінің күшті төмендеуін түсіну үшін күкіртпен улану 
С-С байланыстарының үзілуін шектейді деп болжауға болады. Дрехер этанолдың аса сынақты суда метандау 
реакциясының механизмін жасап,»учаскені оқшаулауды» күкіртпен уланудың негізгі әсері ретінде ұсынды (S), 
бұл барлық эксперименталды бақылауларды түсіндіреді.

S-катализаторымен уланған Ru C-C, C-H және C-O байланысын үзу қабілеті өте төмен, ал судың 
диссоциациясы жеңілдетіледі. Жоғары көмірсутектердің ерте пайда болуы, C2+, және одан кейін 
дезактивациялаушы катализатор үшін CO пайда болуы s улануы бірінші кезекте C-C байланысының үзілуіне 
әсер ететінін, бірақ C-O байланысына емес екенін көрсетеді. Теориялық тұрғыдан түзілетін жо саны шикізатқа 
С-О байланыстарының санына пропорционалды болады. S-уланған катализаторлар ешқашан шикізаттың газға 
толық конверсиясына жетпейтіндіктен, сұйық фазадағы аралық қосылыстардың химиялық құрамы да C – O 
байланыс жолдарын талқылау кезінде ескерілуі тиіс.

Көп жағдайларда катализаторды дезактивациялау сөзсіз, және реактор катализатор ауыстырылмас 
бұрын толық конверсия кезінде ағында жеткілікті уақытты қамтамасыз ететіндей жобаланған. Өнеркәсіптік 
процестерде бұл «өмір сүру уақыты» FCC процесіндегі сияқты бірнеше жыл немесе бірнеше секунд болуы 
мүмкін. Соңғысы коксты жағу үшін жану камерасына оны тік реактордан айналдыру жолымен ағындағы 
уытталған катализаторды тез регенерациялауды талап етеді. Гидротермалды метандау кезінде катализаторды 
дезактивациялау барлық жерде болады, өйткені биомассада шикізат ағынынан толық жою мүмкін емес 
бірқатар зиянды қосылыстар болады. Коммерциялық тұрғыдан ұзақтықты сақтау үшін үшін ажыратылған 
катализаторды қысқа мерзімге қалпына келтіру қажет нұсқа болып табылады.

Біз S-уланған рутений катализаторларын қалпына келтіруге назар аудардық. Кокспен дезактивирленген 
катализаторлар әлі аз зерттелген. Вальднер катализатордың белсенділігі мен тұрақтылығының толық және 
ішінара қалпына келуі туралы, тиісінше, оны жұмсақ жағдайларда жағылған H2O2 ерітіндісімен өңдегеннен 
кейін хабарлады. Осы алғашқы оң нәтижелерге сүйене отырып, Дрехер мен бірлескен авторлар H2O2 бірге s/
RU/Стотығу регенерациясына егжей-тегжейлі зерттеу жүргізді. Катализатордың толық белсенділігін қалпына 
келтіруден басқа, көміртекті тасушы тұрақтылықты жоғалтуды болдырмау үшін тотықтырғыш өңдеуге 
ұшырамауы тиіс. 10.5-суретте 20 минут ішінде 75°C кезінде 3% H2O2 өңдеу әсері көрсетілген. Бастапқы 
белсенділік толығымен қалпына келтірілді, ал метанға қатысты селективтілік одан да артты. Алайда, жоғары 
белсенділік ағында бірнеше сағаттан кейін төмендеді. Мұндай күйдің себебі әзірге анықталған жоқ.

Ауыр уланған және / немесе жалған катализаторлардың қалпына келуін жеңілдету үшін біз отқа төзімді 
оксиді негізіндегі рутений катализаторларының бірқатарын зерттедік. Бұл тіректер регенерацияның неғұрлым 
қатаң жағдайын қамтамасыз етуге мүмкіндік береді, мысалы, неғұрлым жоғары температура, H2O2 неғұрлым 
жоғары концентрациясы және/немесе неғұрлым ұзақ әсер ету уақыты. Мұндай қатты жағдайлар кокспен 
дезактивирленген катализаторларды Регенерациялау үшін де қажет болуы мүмкін.

Цирконий моноклинді диоксиді, цирконий тетрагоналды диоксидінің тұрақтандырылған нұсқасы және 
рутил түріндегі TiO2 20 сағат ішінде 430°C және 30-35 мПа статикалық өңдеу кезінде жақсы физикалық және 
кристаллографиялық тұрақтылық танытатыны анықталды. Осы үлгілерге арналған BET бетінің ауданы сол 
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шарттарда ұзақ уақытқа қайта сынақтан кейін де айтарлықтай өзгерген жоқ. Бұл тасушылар содан кейін 
2 мас.% және глицерин ерітіндісін газдандыру жолымен олардың белсенділігіне, селективтілігіне және 
тұрақтылығына үздіксіз ағынымен реакторда сынады. Гафнимен және лантанмен тұрақтандырылған цирконий 
тетрагональды диоксидінен жасалған Катализатор ең жақсы жалпы сипаттамаларды көрсетті. Алайда, берудің 
жоғары концентрациясы кезінде оның өнімділігі нашарлайды, бірақ оны берудің төмен концентрациясына 
қайтарғаннан кейін қалпына келтіруге болады. Рутений катализаторларының бұл класы көп перспективалы 
сипаттамаларды көрсетеді, бірақ әлі де кейбір оңтайландыруды талап етеді және қатты жағдайлар талап етілсе, 
көміртегі негізіндегі катализаторларға балама болуы мүмкін.
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We have focused on regenerating S‐poisoned ruthenium catalysts. Catalysts deac-
tivated by coke have not been studied much so far. Waldner [40] reported a full and 
partial recovery of the catalyst’s activity and stability, respectively, after treating it 
with a dilute solution of H

2
O

2
 at mild conditions. Building on these first positive 

results, dreher et al. [41] performed a detailed study on the oxidative regeneration of 
S‐poisoned ru/C with H

2
O

2
. Besides regaining the full activity of the catalyst, the 

carbon support must not be attacked by the oxidative treatment to avoid a loss of sta-
bility. Figure 10.5 shows the effect of treatment with 3% H

2
O

2
 at 75 °C for twice 

20 min. The initial activity was fully recovered, while the methane selectivity was 
increased further. However, the high activity dropped after several hours on stream. 
The cause of this behavior has not been identified yet.

To facilitate regeneration of heavily poisoned and/or fouled catalysts, we studied 
a number of ruthenium catalysts based on refractory oxide supports. These supports 
would allow for harsher regeneration conditions, for example, higher temperatures, 
higher H

2
O

2
 concentrations, and/or longer exposure times. Such harsher conditions 

may also be required to regenerate catalysts deactivated by coke.
monoclinic zirconia, a stabilized variant of tetragonal zirconia, and TiO

2
 in the 

rutile form were found to exhibit both good physical and crystallographic stability 
during a static treatment at 430 °C and 30–35 mPa for 20 h. The BET surface area did 
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10.5-СУРЕТ. Ru/C катализатордың конверсиясына улану және регенерация процедураларының әсері. Ақпарат көзі: 
Дрехер 2014 [41]. «Вайли» баспасының рұқсатымен шығарылды.

10.3.2 Фазалық мінез-құлық және тұздардың сепарациясы

Биомассаның ылғалды ағындарын өңдеу кезіндегі негізгі проблема-минералды фракция. Бұл органикалық емес 
фракция негізінен оксидтерден (мысалы, SiO2, Al2O3, TiO2, Fe2O3), сондай-ақ ерітілген және тұнған тұздардан 
(карбонаттар, хлоридтер, фосфаттар, нитраттар, сульфаттар, калий гидроксидтері, натрий, кальций, магний, 
аммоний және т.б.) тұрады. Бұл органикалық емес заттар катализатордың бітелуін, ластануын, коррозиясын 
немесе дезактивациясын тудыруы мүмкін. Ең жақсы нұсқа өңдеу алдында биомассаны беру ағынынан оларды 
жою болады. Алайда көптеген жағдайларда бұл жүзеге асырылмайды. Бұдан басқа, кейбір органикалық емес 
қосылыстар гидротермальды өңдеу кезінде n және S сияқты гетеротомдардан босатылады, мысалы, ақуыздарда 
химиялық байланысқан. Органикалық фракцияның бұл «минералдануы» биомассаның реактивті ағынынан 
гетероатомдарды (оттегіден басқа) толық жою үшін маңызды алғышарт болып табылады. Бұл аспект 10.3.3-
кіші бөлімде егжей-тегжейлі талқыланады.

Аса критикалық су полярлық (немесе зарядталған) қосылыстар үшін төмен ерігіштігі байқалатындықтан, 
гидратталған қалыпта критикалық жағдайларда болатын катиондар мен аниондар қоспаның критикалық 
нүктесіне жақындағанда ион буларын түзеді. Аса сындарлы сұйықтықтан сұйықтықтың тығыздығы одан әрі 
төмендегенде, фаза тұзымен байытылған тұнбаға түседі. Бұл тұзбен байытылған фаза қатты тұз немесе тұзбен 
қаныққан сұйық фазалар болуы мүмкін. Біз жоғары қысымды дифференциалды сканерлеу калориметриясын 
(HP ‐ DSC) қолдана отырып, K2HPO4 ерітінділерінен осындай тұзға бай фазалардың түзілуін зерттедік. 
10.6-Суретте көрсетілген үшфазалы желі тепе-теңдік (G – L1 – L2) орта сұйықтықтың тығыздығы 300 кг /м3 
[42]. Бұл тұзбен байытылған фазалар шөгіндіге түскенде, процестің шарттарын баптау үшін, мысалы, жабдықты 
ластамай сұйық тұздық түрінде тұздарды алу үшін, тұздың қатты фазасының пайда болуын болдырмау үшін 
пайдалануға болады.

Су тұз қоспаларының мінез-құлқы көбінесе «1-түр» немесе «2-түр» ретінде сипатталады, бұл осы 
қоспаларды көрсететін күрделі фаза мінез-құлығының оңайлатылған типологиясы болып табылады [43]. 
10.7-суретте эксперименттен кейін тұзды бөлуге арналған ыдыстағы 2 K2SO4 типті тұздың қатты шөгінділері 
көрсетілген. Суретті эндоскопиялық камерамен суыту және тамырға қысым түсіргеннен кейін жасалды.
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Na2SO4 және K2SO4 сияқты 2 типті сумен қоспаларды түзеді, Шлюберт және бірлескен авторлар [44] Na2SO4-
K2SO4-H2O үштік қоспалары 30 мПа кезінде 470°C төмен температурада белгілі бір құрамдар үшін 1 типті күйді 
көрсетеді. Мұндай қоспаны 2 типті тұздар түзетін «жабысқақ» қатты қабаттардан айырмашылығы, сепаратор 
қондырғысынан үнемі алуға болады (10.7-суретті қараңыз). Na2SO4-K2SO4-H2O жүйесінің екі араласпайтын 
сұйық фазасының пайда болуы HP-DSC расталды [42].
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FIGURE 10.7 K
2
SO

4
 deposits in a salt separator at different heights, operated at super-

critical conditions. Pictures (a) and (b) were taken with an endoscopic camera inserted 
from the bottom of the vessel. The inner diameter of the vessel is 12 mm. Source: müller JB, 
2012 [38].
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10.6-СУРЕТ. HP-DSC әдісімен анықталған K2HPO4 + H2O жүйесінің үшфазалы тепе – теңдік (G – L1-L2) кезінде 
сұйықтықтың бастапқы құрамына температураның тәуелділік графигі. [42] шығарылды.
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 deposits in a salt separator at different heights, operated at super-

critical conditions. Pictures (a) and (b) were taken with an endoscopic camera inserted 
from the bottom of the vessel. The inner diameter of the vessel is 12 mm. Source: müller JB, 
2012 [38].
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10.7-СУРЕТ. Критикалық жағдайларда жұмыс істейтін әртүрлі биіктіктегі тұз сепараторындағы K2SO4 шөгінділері. 
Суреттер (а) және (б) ыдыстың түбінен салынған эндоскопиялық камерамен жасалды. Ыдыстың ішкі диаметрі 12 мм. Б., 
2012 ж. [38].

Тұздарды үздіксіз бөлумен осы эксперименттер үшін қолданылатын MODAR аппарат суының жоғары сыни 
тотығу процесі үшін әзірленген конструкцияға ұқсас кері ағысы бар ыдыс болды. Алдын ала қыздырылған 
шикізат ағыны ыдыстың аса сыни құрамымен араластырылып, батырылған түтікше арқылы жоғарыдан 
ыдысқа түседі. Тұздар тұндырады және ыдыстың төменгі бөлігінде шөгеді, ал сұйықтықтың негізгі ағыны 
жоғарғы бөлігінде бүйір тесігінен шығып жоғары қарай жіберіледі. Тұздар тұнбаға түсіп, кеменің салқындаған 
түбіне түседі, ал негізгі сұйықтық ағыны кері ағып, кеменің жоғарғы жағындағы порттан шығады. Шуберт пен 
бірлескен авторлар қаныққан минералды ерітінді ағынының жылдамдығын реттей отырып, ерітіндідегі тұздың 
концентрациясын 10 еседен артық арттыруға болатынын көрсетті.

Субкритикалық тұз қоспасының бөлгіш ыдыста қалай әрекет ететінін түсіну үшін ішіндегі сынғыш 
сұйықтықпен араластыру кезінде және сұйықтықты нейтрондық радиография арқылы көруге мүмкіндік 
беретін арнайы сепаратор жасалды [47]. 10.8-суретте батырмалы түтіктен шығатын және ыдыстың ішінде 
ыстық сұйықтықпен араласатын (D2O) жоғарғы бөлігіне кіретін салқындатқыш сұйықтық-индикатор (H2O) 
кезіндегі өзгеріс көрсетілген. Ыдыстың ішіндегі аса сыни жағдайларда ыдысқа түсетін сұйықтық ағысы 
ыдыстың түбінде минералды ерітіндінің салқын қосылуына қол жеткізе отырып, радиалды бағытта тез 
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таралады. Сынаққа дейінгі температураларда (және аса сыни қысымда) сұйықтық ағысы бағытын өзгертеді 
және ыдыстың жоғарғы бөлігінде ғана араластырылады.

PHySICAL And CHEmICAL BASES 261

The apparatus used for these continuous salt separation experiments was a reverse‐
flow vessel similar to the design developed for the mOdAr supercritical water 
oxidation process [45]. The preheated feed stream enters the vessel from the top via 
a dip tube, mixing with the supercritical contents of the vessel. The salts precipitate 
and settle to the cooler bottom of the vessel, while the main fluid flow reverses to 
flow upward, exiting the vessel from a side port at the top. The salt brine can be 
removed continuously from the bottom of the separator. Schubert et al. [46] showed 
that, by adjusting the brine flow rate, an increase in salt concentration in the brine by 
a factor of more than 10 can be achieved.

To understand how the subcritical salt mixture behaves inside the separator vessel 
before and during mixing with the supercritical fluid inside, a special separator vessel 
was built allowing for fluid visualization by neutron radiography [47]. Figure 10.8 
shows a time progression of the cooler tracer fluid (H

2
O) entering at the top, exiting 

the dip tube and mixing with the hot fluid (d
2
O) inside the vessel. At supercritical 

conditions inside the vessel the fluid jet entering the vessel spreads quickly radially 
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10.8-СУРЕТ. Үздіксіз жуылатын D2O тұз сепараторының кері ағынында (H2O) индикатордың дисперсиясын көрсететін 
нейтрондардың рентгенограммалары. Ыстық жоғарғы бөлігі мен салқындатқыштың төменгі бөлігі арасындағы Интерфейс 
төменгі аймақта көрінеді. Ақпарат көзі: Петерсон және бірлескен авторлар 2010 [47]. «Эльзевир» баспасының рұқсатымен 
шығарылды.

Сол техниканы қолдана отырып, Петерсон және басқалар. [48] ыдыс ішіндегі 2-ші типті тұздардың 
жауын-шашынын және тұз шұңқырлары салдарынан пайда болатын бөгеттерді зерттеді. 10.9-суретте тұздың 
шөгінділері сәл төмен және ыдыстың жоғарғы бөлігінде батырылған түтік айналасында визуализацияланады. 
Осы зерттеулер нәтижесінде алынған білім бізге тұздың кері ағыны бар ыдыстағы бөлінуін оңтайландыруға 
мүмкіндік берді [38]. Батыру түтігінің ұзындығы аз ғана әсер етті, бірақ ағынның қысқа тұйықталуын болдырмау 
үшін маңызды. Қысым үлкен әсер етеді, өйткені төмен қысым кезінде, яғни флюидтің төмен тығыздығы кезінде 
тұздардың ерігіштігі азаяды, бұл тұздың бөлінуінің тиімділігін арттырады.
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while reaching the cooler pool of salt brine at the bottom of the vessel. At subcritical 
temperatures (and supercritical pressure), the fluid jet reverses and mixes only within 
the top section of the vessel.

using the same technique, Peterson et al. [48] studied the precipitation of Type 2 
salts inside the vessel and blockages caused by salt plugs. Figure 10.9 visualizes salt 
deposits just below and around the dip tube at the top of the vessel. The knowledge 
gained by these studies enabled us to optimize the salt separation in the reverse‐flow 
vessel [38]. The length of the dip tube had only a minor influence, but it is important 
to have one to avoid short‐circuiting of flow. The pressure has a larger influence 
because at lower pressure, that is, at lower fluid densities, the solubility of salts 
decreases, which increases the salt separation efficiency.

A very important task of the salt separator is to reduce the load of sulfur flowing 
into the catalytic reactor. Ideally, all chemically bound sulfur would be mineralized 
to inorganic sulfur species, that is, sulfide, sulfite, sulfate, which can be precipitated 
as salts in the salt separator. Schubert et al. [49] extrapolated their salt separation 
efficiencies to estimate the temperature needed in the salt separator to achieve a 
residual sulfate concentration of 1 ppm at the entrance to the reactor (Figure 10.10). 
For sodium sulfate at a pressure of 30 mPa, this temperature must be at least 468 °C, 
which is within reach of the design of the salt separator vessel.
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10.9-СУРЕТ. Тұз сепараторының аса сыни суының ішінде тұнған тұз шөгінділері (жеңіл дақтар). (а) және (б) бейнелер 
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450°C және 30 мПа кезінде D2O Na2SO4 / Na2B4O7 ерітіндісінің нейтрондық рентгенограммасы болып табылады. Жоғары 
кіретін секция, батырылған түтігі бар, сәл көрінетін тік жолақ түрінде көрсетілген. Ақпарат көзі: Петерсон және бірлескен 
авторлар 2010 [47]. «Эльзевир» баспасының рұқсатымен шығарылды.

Тұз сепараторының өте маңызды міндеті каталитикалық реакторға түсетін күкірт жүктемесін төмендету 
болып табылады. Ең дұрысы, барлық химиялық байланысқан күкірт күкірттің Бейорганикалық бөлшектеріне 
(яғни сульфид, сульфит, сульфат) дейін минералдандырылуы тиіс, олар тұз сепараторында тұз түрінде 
шөгілуі мүмкін. Шуберт және бірлескен авторлар [49] реакторға кіре берісте 1 сағ/млн қалдық сульфат 
концентрациясына қол жеткізу үшін тұз сепараторына қажетті температураны бағалау үшін тұз бөлуінің 
тиімділігін экстраполиялады (10.10-сурет). 30 мПа қысым кезінде натрий сульфаты үшін бұл температура 
кемінде 468°С құрауы тиіс, бұл тұзды бөлуге арналған ыдыс конструкциясының қол жетімділігі шегінде 
болады.

Аммоний тұздарын тұндыру қоректік зат ретінде азотты алу үшін тамаша құрал болар еді. Алайда, аммоний 
тұздары гидротермалды жағдайларда бөлінетінін көрсетті.  NH4Cl, (NH4) 2SO4 және (NH4)2CO3 тиісінше NH3 
және HCl, H2SO4 және CO2 құрайды. NH3 өте сыни сумен толық аралас болғандықтан, ол сепаратор ыдысынан 
каталитикалық реакторға ағады. Суыту кезінде газ тәрізді өнімнен NH4HCO3 және (NH4)2CO3 түзіледі, бұл 
төменгі секцияда желінің бітелуіне әкелуі мүмкін. Алайда жақсы жобаланған салқындату секциясында 
аммоний тұзы түріндегі азотты толық қалпына келтіру мүмкін болуы тиіс. Тұз бөлгішті қалдырып, тұзды 
ерітіндіден қатты аммоний тұзын ішінара қалпына келтіруді Зоер және басқа да авторлар [50] магний аммоний 
фосфатын (MAP немесе struvite) тапты.

The precipitation of ammonium salts would be an ideal means to recover the 
nitrogen as nutrient. Schubert et al. [46], however, have shown that ammonium salts 
decompose at hydrothermal conditions. nH
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from the product gas, which might lead to a plugging of the lines in the downstream 
section. In a well designed cooling section, however, complete recovery of nitrogen 
as ammonium salt should be feasible. A partial recovery of a solid ammonium salt 
from the brine leaving the salt separator was found by Zöhrer et al. [50] in the form 
of magnesium ammonium phosphate (mAP or struvite).

10.3.3 Liquefaction of the Solid Biomass, Tar, and Coke Formation

Before the solid biomass particles and the large macromolecules can be catalytically 
converted to methane, they have to be transformed into smaller fragments that can 
access the active sites of the catalyst. Thus a “liquefaction” step must precede any 
catalytic conversion of solid biomass particles. Liquefaction is achieved by pyrolysis 
and hydrolysis of the solid structures. mosteiro‐romero et al. [51, 52] studied the disso-
lution of wood particles in hot compressed water experimentally and theoretically. They 
modeled the main chemical and physical processes of liquefaction and mass transfer 
using a shrinking spherical particle approach. The main idea was to model the diffusion 
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10.10-СУРЕТ. 30 мПа кезінде каталитикалық реактордағы тұз сепараторынан шығатын қалдық сульфаттың 
концентрациясы. «T13 жағдайы» - тұз сепараторының шығуында өлшенген температура. Ақпарат көзі: Шуберт 2010 [49]. 
Эльзевир баспасының рұқсатымен шығарылды.

10.3.3  Қатты биомассаны, қарамай мен коксты сұйыту

Қатты биомасса бөлшектері мен ірі макромолекулалар каталитикалық түрде метанға айналмас бұрын, олар 
катализатордың белсенді учаскелеріне кіре алатын кішкентай бөлшектерге айналуы керек. Осылайша, «жағу» 
сатысы биомассаның қатты бөлшектерінің кез келген каталитикалық конверсиясының алдында болуы тиіс. 
Жағуға қатты құрылымдардың пиролизі мен гидролизі арқылы қол жеткізіледі. Мостейро, Ромеро және басқа 
авторлар [51, 52] тәжірибе жүзінде және теориялық тұрғыдан ыстық сығылған судағы бөлшектердің еруін 
зерттеді. Олар сығылатын сфералық бөлшектер әдісін пайдалана отырып, жағу мен массатасымалдаудың негізгі 
химиялық және физикалық процестерін модельдейді. Негізгі идея бөлшектерге жабысқан жағу өнімдерінің 
майлы пленкасы арқылы судың диффузиясын модельдеу болып табылады. Гидролиз сол температура мен болу 
уақыты кезінде пиролизге қарағанда суда және метанолда (немесе майлы) еритін өнімдердің түзілуіне әкелетін 
басым реакция болып табылатыны көрсетілді. Қатты биомассаның дегидратация реакциялары нәтижесінде 
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қатты жартылай коксқа айналуы жағу реакцияларына параллель жүреді, бірақ аз жылдамдықпен. Бөлшектерге 
жабысатын жағу май өнімдерін өте сыни күйде еріту қабілеті биомасса бөлшектерінің тез және толық гидролизіне 
кілт болып табылады. 10.11-суретте су еритін өнімдердің (СЕӨ), метанолда еритін өнімдердің (МЕӨ), газдардың 
(Г) және шырша бөлшектерін жағуға арналған қалған қатты қалдықтың (ҚК) 350°C және 25 мПа периодтық 
әсер ететін реакторға шығуы көрсетілген. Жылыту уақыты 10 мин болды. Сұйық және газ тәріздес өнімдер тез 
пайда болғаннан кейін жағу тоқтатылады және өнімнің шығуы тұрақты болып қалады (эксперименталды қайта 
өндіру шегінде). Қатты қалдықты көміртектеу ғана алға жылжиды. Бұл партиялық реактордағы статикалық 
жағдайларға байланысты болуы мүмкін, уақыт өте келе сұйық өнімдердің бөлшектердің бетінен ерітіндіге 
массаға өтуіне кедергі келтіретін сұйық өнімдердің жиналуына әкеледі. Боблтер мен Биндер ағынды жүйеде 
83% шырша ерітіп, ыстық су (340°C, 23 мПа) сүрек бөлшектерінің қозғалмайтын қабаты арқылы жуылып, 
бөлшектердің бетін үздіксіз жаңартады. Біздің статистикалық эксперименттерімізде біз 350 °C және 25 мПа 
көміртек негізінде 70-75%-ға жеттік (10.11-сурет, жоғарғы сол жақ панель).

Қатты қалдық қаншалықты көп күйдірілген сайын, ол гидротермалдық сұйылтуға және сәйкесінше 
газдандыруға аз реактивті болады. Сондықтан, гидротермальды карбонизацияның (HTC) қатты заттары мен 
көмірдің төмен температуралы (каталитикалық) гидротермальды газдандыру үшін фракциялы емес шикізат 
болып табылады.

Гидротермалды жағу (HTL) идеалды процесінде биомассаның жағу өнімдері тұрақты болады және 
процестен биомассал түрінде жиналуы мүмкін. Шын мәнінде, бұл өнімдердің кейбіреулері өте реактивті 
және олар неғұрлым кішігірім фрагменттерге ыдырайды немесе басқа өнімдермен үлкен молекулаларға, яғни 
ыдыстарға, нәтижесінде кокс түзеді. Біз тағы да бірдей реакция жағдайларына ұшыраған шыршаның партиялық 
сұйылту тәжірибелерінен алынған суда еритін өнімдер (СЕӨ) бұдан әрі реактивті емес екенін көрсетті, өйткені 
осы СЕӨ-ден алынған газдар мен метанолды еритін өнімдердің шығымы өте төмен болды. Осылайша, 
конденсирленген өнімдердің түзілуі реакцияға қабілетті аралық өнімдерден сұйылудың ерте сатысында, 250°C 
және одан жоғары температурада жартылай ыдырау кезеңінен кем минут болуы тиіс. Бұл интермедиаттар тек 
жергілікті спектроскопия сияқты жылдам спектроскопиялық әдістердің көмегімен зерттеледі.

Мюллер мен Фогель гудрондар мен екіншілік кокстың түзілуін 10-30 мас % диапазонындағы жем  
концентрациясы бар потенциальды молекулалардан, глицерин мен глюкозадан зерттеді. Кокстың ең жоғары 
шығулары 30 мПа-ға жуық қысымда 350-370°C температурасының шағын интервалында табылды. Сыни 
жағдайда, Modell-дің бұрынғы есебін қолдай отырып, ешқандай кокс түзілмеген (10.12 сурет) [11]. Олар, 
бәлкім, альдегидтегі бастапқы молекуланың дегидратациясы конденсацияның одан әрі реакцияларын бастау 
үшін негізгі кезең болды деп болжады. Бірақ олардың эксперименттері тез реакциялар мен қысқа мерзімді 
интермедиаттарды зерттеуге мүмкіндік бермеді. Глицерин мен глюкоза бар барлық эксперименттерде су 
ерітіндісінің рН шамамен 3-ке дейін төмендеді. Бастапқы рН 10-12 диапазонында орнатылғанда, NaOH, шайыр 
да, кокс де, РН эксперименттен кейін қышқыл болса да пайда болған жоқ.
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10.11-СУРЕТ. Метанолда еритін (МЕӨ) суда еритін өнімдер (СЕӨ) көміртегінің, газдардың (Г) шығуы және 25 мПа 
және үш түрлі температура кезінде гидролиз жағдайында шыршадан қатты қалдықты конверсиялау (ҚК) үшін үлгілеудің 
эксперименталдық деректері мен нәтижелері. Жылыту уақыты 10 минутты құрады. Ақпарат көзі: Мостеиро 2014 [52]. 
«Эльзевир» баспасының рұқсатымен шығарылды.
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10.12-СУРЕТ. Глицерин және глюкоза ерітінділерінен түзілген, қысым 30 мПа жуық жететін кезеңді әсер ететін 
реактордағы көрсетілген температураға дейін қыздырылған кокс мөлшері. «Көпіршіктер» ауданы қатты көміртектің 
мөлшеріне пропорционалды. Нүктелі контуры бар шеңберлер Кокс түзілмеген эксперименттер көрсетілген. Ақпарат көзі: 
Мюллер, 2012 [55]. «Эльзивиэр» баспасының рұқсатымен шығарылды.

Бұл қышқылдық жағдайларды талап ететін жылдам, ерте реакциялар гудрон мен кокстың түзілуін анықтайды. 
Фенол мен гидрохинон, лигниндік қозғалыстар үшін прокси-сурлар кокс пен кокстың пайда болуына әсер 
етпеді.

Каталитикалық жерлерге қол жеткізе алатын ұсақ молекулаларды құрумен қатар, сұйылтудың екінші 
маңызды мақсаты бар: белоктар, хлорофилл немесе фосфолипидтер сияқты органикалық молекулаларда N, 
S, P гетероатомдарының бөлінуі. Бұл атомдар түпкілікті өнімдерде де (био май немесе СТГ), сонымен қатар 
коррозияға, жауын-шашынға және қосылыстарға байланысты, сонымен қатар ластану немесе улану арқылы 
катализатордың залалсыздандырылуына байланысты жағымсыз. Ең дұрысы, олар органикалық емес тұздарға 
түрлендіріліп, процестен алынып, тыңайтқыш ретінде қайта пайдаланылуы мүмкін. Бранденбергер қандай да 
бір қоспасыз немесе катализаторсыз BSA ақуызының дезаминденуі (бычий сарысулық альбумин) докритикалық 
суда екі жылдамдық режимінде жүретінін көрсетті: жылдам бастапқы режим, одан кейін әлдеқайда баяу 
режим керек. 10 минуттан кейін 360°С шамамен 60% BSA азоттың дезаминироваланды, ал 360 минуттан кейін 
конверсия тек 70-75%-ға жетті. Сұйық фазалардың химиялық талдауы басқалардың арасында осы жағдайларда 
дезаминдеуге төзімді пиридиндер, алкиламиндер, ацетамидтер, хош иісті аминдер және алкилпирролидондар 
пайда болатынын көрсетті.

СТГ каталитикалық өндірісі үшін жағылған биомассаны толық емес дезаминдеу үлкен проблема емес. 
Қалған органикалық N-қосылыстар NH3 бөлінуімен Ru/C катализаторлары арқылы газдандырылуы тиіс, 
ол катализатордың ядросы болып табылмайды. Аммоний тұздары тұзды сепаратордағы жағдайда тұрақсыз 
болғандықтан, олар каталитикалық реакторға берілетін NH3-ке дейін ыдырайды.

Күкірттің органикалық қосылыстарын сульфидтер, сульфиттер немесе сульфаттар сияқты органикалық 
емес заттарға дейін минералдандыру кез келген гидротермалды процестің негізгі проблемасы болып табылады, 
себебі органикалық S биомасларда да, СТГ-да де өте қолайсыз, биомассаның гидротермалды десульфурациясы 
бойынша үлкен жұмыстар атқарылмаған. Ээр және Фогель [35] ферментация қалдықтарының қатты 
фракциясына байланысты күкірттің 75%-ға жуығы 406°c, 31 мПа, 70 мин кезінде мерзімді әсер ететін реакторда 
жағу кезінде сұйық S-құрамында өнімдер түзіле отырып бөлінетінін көрсетті. Алайда, бұл күкірттің көп бөлігі 
метанол мен гександа еритін өнімдерде бар, яғни ол әлі де органикалық байланысты. Бастапқы биомассада 
күкірттің 40%-ға жуығы қалпына келтірілмеген, себебі ол H2S сияқты ұшатын қосылыстарды құрады.

Дезаминирлеуден айырмашылығы каталитикалық реакторда шикізаттан S алып тастау СТГ коммерциялық 
процесі үшін бірінші дәрежелі мәнге ие. Кез келген қалған органикалық S-қосылыс Ru / C катализаторында 
ыдырайды және белсенді учаскелерді уландырады. Жағылған биомассадан күкіртті жою жөніндегі зерттеулер 
осылайша батыл көтермеленуі тиіс.

10.4 КАТАЛИТИКАЛЫҚ ПРОЦЕСС PSI БОЙЫНША СТГ

10.4.1 Процестің сипаттамасы мен сызбасы

Биомассадан алынған бастапқы шикізатты, егер қажет болса, мацерация және ылғалды ұсақтау жолымен айдау 
суспензия түрінде дайындайды. Органикалық құрғақ заттың құрамы 10 мас. % кем емес үнемді процеске 
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бағытталуы тиіс. Шлам қоректендіргіш резервуардан жоғары қысымды шлам сорғысының көмегімен 
жылытқышқа айдалады (10.13-сурет). Айдау қысымы әдетте 25-35 мПа диапазонында болады. Құбырлы жылу 
алмастырғыш суспензияны критикалық, шамамен 350-360°C температураға дейін алдын ала қыздырады. 
Қыздыру кезінде қатты биомассаның фракциясы сұйылтылады, ал шикізатта болатын тұздар ерітілген 
күйінде қалады. Жылытқышта жылыту жылдамдығы екінші кокстың түзілуін азайту үшін таңдалады.  
Алдын ала қыздырылған және жағылған биомассаның ағыны қатты минералдар мен тұздарды Тұндыру 
және жою үшін сепараторға түседі. Бұл сепараторлық резервуар әдетте 10.3.2-кіші бөлімде сипатталған кері 
ағыны бар резервуарға ұқсас жобаланады. Бұл ыдыс газ жанарғыларынан жанама ыстық булану процесінің 
температурасына дейін қызады. Тұзды бай минералды ерітінді жағылған биомассаның кейбір санымен бірге 
сепаратордың түбінен үздіксіз шығарылады. Қатты заттардан тазартылған шикізаттың қалған ағыны әдетте 
Ru/C катализаторымен толтырылған және адиабатикалық режимде жұмыс істейтін жылжымайтын қабаты бар 
реактор түрінде орындалған каталитикалық реакторға түседі. Реакторды қыздырудың да, салқындатудың да 
қажеті жоқ, себебі реакцияның жалпы жылуы нөлге жақын (10.3-бөлімді қараңыз). Каталитикалық реакциялар 
400-450°C кезінде өтеді және CH4, CO2, H2 және этан мен пропан сияқты кейбір жоғары көмірсутектердің 
қоспасына әкеледі. Бұл газ қоспасы реактордың ішінде өте сыни сумен гомогенді фазаны құрайды деп 
болжануда.

a high pressure slurry pump (Figure 10.13). The discharge pressure is typically in the 
range of 25–35 mPa. A tubular heat exchanger preheats the slurry to a temperature 
close to the critical one, circa 350–360 °C. during heating up, the solid biomass 
fraction is liquefied, while the salts present in the feedstock are kept dissolved. The 
heating rate in the preheater is chosen such as to minimize the formation of secondary 
coke. The preheated and liquefied biomass stream enters then a separator vessel to 
precipitate and remove solid minerals and salts. This separator vessel is typically 
designed analogous to the reverse‐flow vessel described in Subsection 10.3.2. This 
vessel is heated to process temperature indirectly by hot fumes from a gas burner. 
The salt brine, along with some liquefied biomass, is removed continuously from the 
bottom of the separator. The remaining feed stream, cleaned from solid matter, enters 
the catalytic reactor, typically designed as a fixed‐bed reactor, filled with the ru/C 
catalyst and operated in an adiabatic mode. The reactor does not need to be heated 
nor cooled because the overall heat of reaction is close to zero (see Section 10.3). The 
catalytic reactions take place at 400–450 °C and lead to a mixture of CH
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, 

and some higher hydrocarbons such as ethane and propane. It is assumed that this gas 
mixture forms a homogeneous phase with the supercritical water inside the reactor.

After leaving the reactor, the hot effluent is cooled in the preheater heat exchanger. 
The water‐gas mixture becomes now a two‐phase mixture. It is further cooled to 
below 100 °C by an additional cooler. Here, care must be taken not to cool the mix-
ture below circa 20 °C because at the high partial pressures of methane gas hydrates 
(or “clathrates”) may form and cause a blockage of the cooler.

The two‐phase mixture is then separated in a vessel under pressure. The gas and 
liquid phases are depressurized independently. One stream is a process water, con-
taining most of the feedstock’s nitrogen as ammonia, or ammonium carbonate. It will 
also contain some small amounts of residual salts not separated in the salt separator. 
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10.13-СУРЕТ. СТГ бойынша PSI каталитикалық гидротермальды процесінің оңайлатылған технологиялық сызбасы.

Реактордан шыққаннан кейін ыстық шығатын ағын жылытқыштың жылу алмастырғышында 
салқындатылады. Сулы-газды қоспасы енді екі фазалы қоспаға айналады. Содан кейін ол қосымша 
салқындатқыштың көмегімен 100°C төмен температураға дейін салқындатылады. Бұл ретте қоспаны шамамен 
20°C-тен төмен салқындатқанда сақтықпен сақтау қажет, себебі метанның жоғары парциалды қысымдарында 
газогидраттар (немесе «клатраттар») пайда болуы мүмкін, бұл салқындатқыштың бітелуіне әкелуі мүмкін.

Екі фазалы қоспаны қысыммен ыдыста бөледі. Газ және сұйық фазалар тәуелсіз герметизацияланады. Бір 
ағын - бұл шикізат азотының көп бөлігі аммиак немесе аммоний карбонаты бар технологиялық су. Ол сондай-
ақ тұзды сепараторда бөлінбеген қалдық тұздардың аз мөлшерін қамтиды.

Каталитикалық реактор арналған шикізаттың конверсия деңгейіне байланысты технологиялық суда қалдық 
Органикалық заттардың аздаған мөлшері бар. Бұл органикалық заттар әдетте қатты бояуды немесе судың иісін 
тудырмайды.

G-L сепараторынан газ фазасының бір бөлігі тұз сепараторын процесс температурасына дейін қыздыру 
үшін қажетті ыстық буды қамтамасыз ету үшін газ жанарғышына беріледі. Бұл түтіндер тұз сепараторын 
жоғары температурада қалдырады (550 ° C), ал үлкен зауытта электр қуатын өндіру үшін пайдалануға болады. 
Шикі СТГ құрамында 45-55 мас % бар. CH4, 40-50 мас.% CO2 және 3-4 мас.% H2, сондай-ақ 1-2 мас. % 
жоғары көмірсутектер. Қажет болған жағдайда СО2 құрамын қысымдағы сумен немесе қысымның өзгеруімен 
адсорбция сияқты басқа да қол жетімді процестермен тазарту арқылы азайтуға болады.

Тұздарды бір мезгілде газдандырумен және сепарациялаумен, сондай-ақ каталитикалық реактордың 
автоотермиялық жұмысымен конструкция тұжырымдамасын эксперименттік растау Шубертпен және 
теңавторлармен хабарланған. [57].
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10.4.2 Массаның балансы

4,4 т/сағ құрғақ заттың 22% ағынды сулардың ылғалды тұнбаларын өңдейтін қондырғы массасының теңгерімі 
Aspen plus қолдануымен есептелген [58]. Нәтижелер 10.1-кестеде көрсетілген. 

G-L фазаларын бөлгеннен кейін СТГ құрамы: 46,2 мас деп есептелді. % CH4, 48,2 мас.% CO2, 4,4 мас.% 
H2, 1,0 мас.% H2O және 0,2 мас.% NH3. Соңғысы жағымсыз компонент болып табылады, және оның СТГ 
концентрациясын G-L сепараторындағы pH реттей отырып бақылауға болады.

Бұл деректер каталитикалық реактордан шығудағы толық химиялық тепе-теңдікті және тұздардың мінсіз 
бөлінуін болжайтын идеалданған есептеулерге негізделген. Сондықтан, әсіресе ерітіндінің құрамына қатысты 
абайлап қолдану қажет. Құрғақ қатты заттар, негізінен, СТГ-ға судың аз үлесімен бірге айналады. Ауаның едәуір 
мөлшері газ жанарғылары үшін қажет, бұл ыстық түтін газының үлкен мөлшеріне әкеледі. Бұл модельдеуде 
түтін газы жану үшін ауаны алдын ала қыздыру үшін қолданылды. Мұны балама бу айналымы арқылы электр 
энергиясын өндіру үшін қолдануға болады, бірақ бұл опция үлкенірек зауыттарға ғана тиімді болар еді.

10.1-КЕСТЕ. 4,4 т/сағ ағынды сулардың ылғал тұнбасын қайта өңдейтін гидротермалды метандаудың 
гипотетикалық қондырғысы үшін кіру және шығу кезіндегі есептік массалық ағын. Ақпарат көзі: 
Фогель Ф., 2012 [58].

Кіру (т/сағ) Шығу (т/сағ)

Су (шламнан) 3,4
Құрғақ заттар (шламнан) 1,0
Ауа 2,2
СТГ 0,7
Технологиялық су 3,0
Түтін газы 2,3
Ерітінді-су 0,3
Ерітінді-органикалық заттар 0,07
Ерітінді-Органикалық емес заттар 0,23
Барлығы 6,6 6,6

Ерітінді, әдетте, бастапқы шикізаттан ерітілген және өлшенген минералдардың көп бөлігін қамтиды. 
Азот негізінен NH4HCO3 түрінде технологиялық суда регенерацияланса да, біз азоттың кейбір мөлшері қатты 
магний-аммоний фосфаты (МАР немесе струвит [50]) түрінде тұзды сепаратордан шығарылуы мүмкін екенін 
анықтадық. Гидротермалды метандаудың маңызды аспектісі шикізаттағы азот түтін газдарында жоғалмайды, 
қоректік тұз түрінде қалпына келтіріледі. Бұл, әрине, К, Р, Mg, Са және т.б. сияқты басқа қоректік элементтердің 
көпшілігіне де қатысты. Гидротермаль жағдайында жақсы зерттелмеген элемент кремний болып табылады. 
Оның гидротермалды химиясы олигомерлі және полимерлі бөлшектердің пайда болуымен асқынады. Сарқынды 
сулардың шөгінділері және басқа да қалдықтардың биомассалары өсімдіктерден және су биомассасынан 
табиғи көздерден басқа кремнийорганикалық қосылыстардың ксенобиотикалық көздері болып табылады.

10.4.3 Энергия балансы

Сонымен қатар, бұл модельдеудің бір процессі үшін энергия ағынының диаграммасы 10.14-суретте көрсетілген. 
Жылуалмастырғыштың (жылытқыштың) процессінде энергияның едәуір мөлшері рециркуляцияланады. 
Демек, жабдықтың бұл элементі процестің жоғары жылу тиімділігінің кілті болып табылады. Жоғары қысымды 
суспензияға арналған сорғы аз қуат алуға ғана ие, өйткені берілу мүмкін емес деп саналады Кейбір шығындар 
ыстық тұздық және ондағы органикалық жылу қабілеті бар. Жақсы оқшауланған адиабатикалық каталитикалық 
реактор үшін қоршаған ауаға жылуды жоғалтуды болжайды. Технологиялық су NH3 (немесе NH4HCO3) түрінде 
берілетін азоттың көп бөлігін қамтиды. Азот жемнің жылу шығару қабілеттілігінің есебіне енгізілгендіктен, ол 
сондай-ақ жемнің жылу шығару қабілеттілігінің 10% - ын құрай отырып, баланста ескерілуі тиіс.

Бұл нақты жағдайда жылу тиімділігі құрғақ қатты заттардың сарқынды сулардың шөгіндісі мен алынатын 
СТГ құрғақ қатты заттарының неғұрлым төмен жылу шығару қабілетіне есептегенде 66% құрайды. Бұл ақаба 
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сулардың шөгіндісі, жануарлардың қиы немесе балдырлар сияқты минералдардың құрамы жоғары шикізатты 
пайдалану кезінде осы процесс үшін жоғарғы шегі болып саналады. Оны ыстық тұздық ағынын термиялық 
интеграциялау және реактордағы жылу шығындарын азайту арқылы арттыруға болады. Сонымен қатар, 
құрамында минералдар аз бастапқы шикізатты пайдалану кезінде сүрек немесе пайдаланылған ұнтақталған 
кофе сияқты термиялық процестің тиімділігі 70%-дан астам болуы мүмкін (10.16-суретті қараңыз).

10.4.4 PCI үдерістерді әзірлеу мәртебесі

СТГ бойынша PSI гидротермалдық процесі модельдік және нақты биомассалар қатарын пайдалана отырып, 
1 кг/сағ өткізу қабілеті бар зертханалық масштабтарда көрсетілді. Қуаттың едәуір мөлшері процестің өзінде 
жылу алмастырғышта (алдын-ала қыздырғыш) айналады [37, 57]. Мұндай шағын кәсіпорындағы шағын 
тесіктердің салдарынан қатты заттар бар ағындарды өңдеу кезінде пайдалану қиындықтары қисынды шектерде 
технологияны масштабтау қажет етеді. 2010 жылы «Hydromethan AG» компаниясы процесті кеңейтуді және 
коммерциялық ілгерілеуді іске асыру үшін құрылды. Осы мақсатта «Kit» компаниясының VERENA тәжірибелі 
қондырғысында 50 кг/сағ жылдамдықпен өнеркәсіптік үлгідегі тұзды сепарациялауға арналған тәжірибелі 
ыдыс салынды және сынақтан өтті [59]. Сонымен қатар, 1 т/сағ өнімділігі бар демонстрациялық қондырғы 
үшін инженерлік зерттеу жүргізілді.

PSI қатарлас өнімділігі 1 кг/сағ болатын konti-C гидротермалды метандаудың мобильді қондырғысы 
салынды, бұл шикізаттың әр түрлі нақты түрлерін, атап айтқанда балдырларды пайдалана отырып, неғұрлым 
ұзақ кампаниялар жүргізуге мүмкіндік береді (10.15-сурет). 2014 жылдың тамыз айында ол 100 сағат үздіксіз 
жұмыс барысында балдырлар үшін шикізат ретінде табысты пайдаланды.

Осыған ұқсас тұжырымдама өнімділігі 10 кг/сағ болатын сынаққа дейінгі каталитикалық газдандыру 
процесіне арналған реакторлық жүйемен тіркемеле орнатылған PNL-да іске асырылды. [34].

the scaling‐up and commercialization of the process. To this aim, a prototype salt 
separator vessel with an industrial design has been built and tested at a scale of 
50 kg/h in KIT’s pilot plant VErEnA [59]. Furthermore, an engineering study for 
a demonstration plant with a capacity of 1 t/h has been performed. The main 
conclusion was that such a technology can be realized at an industrial scale in a 
safe and economically viable way.

In parallel, the mobile hydrothermal methanation plant KOnTI‐C with a capacity 
of 1 kg/h has been built at PSI to allow for longer campaigns with a variety of real 
feeds, in particular algae (Figure 10.15). It was operated successfully on an algae 
feedstock for about 100 h of continuous operation in August 2014.

A similar concept was realized at PnnL with a trailer‐mounted reactor system for 
their subcritical catalytic gasification process with a capacity of 10 kg/h [34].
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10.14-СУРЕТ. Шикізат ретінде сарқынды сулардың шөгуіне арналған СТГ өндіру бойынша каталитикалық гидротермальды 
процестің энергетикалық ағынының сызбасы. Барлық энтальпиялар 0,1 мПа және 25°C аралығында есептелген. Ақпарат 
көзі: Ф. Фогель («Hydrothermale Vergasung von Klärschlamm zu mittag»). Қорытынды техникалық есеп. Виллиген 
(Швейцария): Пол Шеррер институты; 2 сәуір 2012 ж. жоба №. 100831-06_HTM-KS.
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10.4.5 Comparison to other SNG Processes

PSI’s catalytic hydrothermal SnG process has a number of features such as:

 • Efficient production of SnG from wet biomass streams (sludges) with a content
in organic matter as low as circa 10 wt%.

 • no need for drying the feedstock; mechanical dewatering is sufficient.

 • High thermal process efficiencies for biomass to SnG of 60–70% (typical) and
beyond 70% for polygeneration of SnG, electricity, and heat.

 • Feedstock flexibility: The process can be designed to accommodate a relatively
wide range of feedstock compositions regarding water content, mineral content,
chemical composition, viscosity, pH. The most severe limits concern the pump-
ability (feeding), the sulfur content (catalyst lifetime), and the chloride content
and pH (corrosion).

 • reduced effort for SnG purification due to the absence of dust and tars, and only
very low levels of HCl, nH

3
, alkali, SO

2
, H

2
S, and so on, because these com-

pounds mostly remain dissolved in the process water or end up in the salt brine.

 • The SnG produced can be made available at high pressure, avoiding additional
compression losses in downstream processing.

 • recovery of the nutrients, including n, P, K, with high efficiency, to be used as
fertilizers.

 • no formation of a solid byproduct (e.g. coke or char).

 • A very favorable environmental performance.
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10.15-СУРЕТ. KONTIK компаниясының СТГ өндіру бойынша PSI мобильді гидротермалды қондырғы.

10.4.5 Басқа СТГ процестерімен салыстыру

PSI CPG каталитикалық гидротермалды процесі сияқты бірқатар ерекшеліктер бар:

• Органикалық затта барлығы 10 мас бар ылғалды биомассаның (шламдардың) ағындарынан СТГ тиімді 
өндірісі • %.

• Шикізатты кептірудің қажеті жоқ; жеткілікті механикалық сусыздандыру.
• Биомассаны СТГ-ға түрлендіру үшін термиялық процестің жоғары тиімділігі 60-70% (әдетте) және СТГ 

полигонерациясы, электр және жылу үшін 70% - дан астам. 
• Бастапқы шикізаттың икемділігі: процесс судың құрамына, минералды құрамына, химиялық құрамына, 

тұтқырлығына, pH қатысты бастапқы шикізат композицияларының салыстырмалы кең ауқымына сәйкес 
келуі үшін жобалануы мүмкін 

• Неғұрлым қатаң шектеулер сорғыштыққа (берілуге), күкірттің құрамына (катализатордың қызмет ету 
мерзіміне), сондай-ақ хлоридтер мен pH құрамына (коррозияға) қатысты болады.

• HCL, NH3, сілтілер, SO2, H2S және т.б. өте төмен деңгейде шаң мен гудрондардың болмауынан СТГ 
тазалау бойынша күш-жігерді төмендету, өйткені бұл қосылыстар негізінен технологиялық суда немесе 
сайып келгенде тұз ерітіндісінде ерітілген болып қалады.

• Алынған СТГ жоғары қысымда қол жетімді болуы мүмкін, бұл кейіннен өңдеу кезінде қысу кезінде 
қосымша шығындарды болдырмауға мүмкіндік береді.

• Тыңайтқыш ретінде пайдалану үшін тиімділігі жоғары N, P, K қоректік заттарды қалпына келтіру • 
• Қатты жанама өнім жоқ (мысалы, Кокс немесе жартылай кокс) • 
• Өте қолайлы экологиялық көрсеткіштер • 
• Өсімдіктердің аздаған іздері • 
• Бірнеше мВт-тан 20 мВт-қа дейін жылу қуатымен масштабталуда.

Кез келген жаңа биоэнергетикалық процесс жағдайында сияқты СТГ гидротермальды өндірісі бірқатар 
проблемалармен байланысты:

• Су электролиті ортасының әсерінен коррозия қаупінің жоғарылауы.
• Жоғары қысымды жабдықтар мен құрылыс материалдарының арқасында жоғары күрделі және 

эксплуатациялық шығындар.
• Жоғары қысымдар мен температураларға байланысты қоғамдық мойындаудың ықтимал неғұрлым 

жоғары қаупі.
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• Өнеркәсіптік ауқымдағы ұзақ мерзімді өнімділік әлі дәлелденген жоқ.
• Тек бірнеше компания осындай қондырғыларды әзірлеу, жобалау, салу және пайдалану үшін шектеулі 

өнеркәсіптік тәжірибе бере алады.
• Ерітіндідегі органикалық фракция оларды тыңайтқыш ретінде пайдаланар алдында тұздан бөлінуі 

тиіс. Егер ол процесте қайта өңделмесе, бұл органикалық фракцияны кәдеге жаратуға тура келеді, бұл 
қосымша шығындарға әкеледі.

• Ауыр металдар тұзды ерітіндіге түседі, бұл байытылғанға дейін оны қымбат етеді.

10.4.5.1. Процесс экономикасы. Гасснер мен бірлескен авторлар әртүрлі шикізат түрлері үшін 20 мВт класты 
каталитикалық гидротермальды метандауды орнатуға нақты инвестициялық шығындарды бағалады. Жалпы 
ереже шикізаттағы Органикалық заттардың құрамы неғұрлым төмен болса, яғни ылғал мен минералдардың 
құрамы неғұрлым жоғары болса, СТГ  тиімділігі соғұрлым төмен болады (10.16-сурет). Нақты инвестициялық 
шығындар СТГ-ның қалаулы тиімділігіне байланысты: белгілі бір мәнге дейін нақты инвестициялық шығындар 
тиімділікке аса сезімтал емес болып қалады. Тиімділіктің белгілі бір деңгейіне жеткенде, бұл деңгейді одан әрі 
арттыру өте қымбат болады. Осылайша, әрбір шикізат үшін ең қолайлы жағдайлар бар және ешқандай жалпы 
мән берілмейді. Шикізаттың зерттелген жеті түрі үшін ең төменгі үлестік инвестициялық шығындар (кВт) 
шамамен 600$болды. Бұл қуаты 20 мВт электр станциясы үшін (жылу биомассасын енгізу негізінде) 12 млн$ 
сәйкес келеді және ұнтақталған кофе сияқты қарапайым шикізат үшін төменгі шекара ретінде қарастырылуы 
мүмкін. Пайдаланылған кофе түйіршіктерінен гөрі күрделі бастапқы шикізат болып табылатын ағынды 
сулардың шөгіндісі 3,6 мВт қуаттылығымен станция үшін жүргізілген зерттеу инвестициялық шығындарды 
шамамен 22 млн Швейцария франкіне бағалады [60].

10.4.5.2. Экологиялық көрсеткіштер. LCA зерттеуі, Лютербакермен және бірлескен авторлармен орындалған 
[61] гидротермальді метандау процесі қоршаған ортаға өте төмен әсер ететінін көрсетті. Іс жүзінде, егер қи 
шикізат ретінде пайдаланылса, парниктік газдар шығарындыларының таза азаюына ол тыңайтқыш ретінде 
өріске таратылатын ферментация қалдықтарынан N2O және CH4 шығарындыларының алдын алады. Сол LCI 
мәліметтеріне негізделген басқа зерттеу қоршаған ортаға жалпы әсерін есептеді (UBP, 2006) және оны Швейцария 
үшін басқа биоотынның бірқатар жолдарымен салыстырды. Қи немесе сүрек жоңқасынан алынған биометан 
гидротермалды метандау бағыты бойынша ең жақсы нұсқалардың қатарына кіреді [62]. «SunCHem» процесі 
үшін, балдырлар биомассасына негізделген, Бранденбергер және басқалар. [6] жорамалдарға байланысты 
1.8-5.8 мөлшерінде инвестицияланған энергияға (EROEI) энергия қайтарымдылығын көрсету үшін роталық 
көлдер мен гидротермалды метанацияның қосындысын тапты  балдырлар өнімділігінің болашақтағы дамуы.

calculated the total environmental impact (uBP, 2006) and compared it to a number 
of other biofuel pathways for Switzerland. Biomethane from manure or wood chips 
via the hydrothermal methanation route ranked among the best options [62]. For the 
SunCHem process based on algal biomass, Brandenberger et  al. [6] found the 
combination of raceway ponds and hydrothermal methanation to exhibit an energy 
return on energy invested (ErOEI) of 1.8–5.8, depending on the assumptions 
regarding future developments in algae productivity.

10.5 OPEN QUESTIONS AND OUTLOOK

As with any catalytic biomass process, it is a long way to a full‐scale demonstration 
under “real life” conditions. Catalysis at hydrothermal conditions is a largely 
underresearched topic, and thus, most concepts known from gas phase catalytic 
processes, such as steam reforming, had to be adapted and restudied first under 
hydrothermal conditions [8]. This process is not yet completed, and we keep discov-
ering new aspects of this interesting topic in our daily work. The aspect of the 
behavior of minerals at hydrothermal conditions bears many parallels to geochemical 
and geothermal situations. On the other hand, our findings related to SnG production 
may be of value to the geoprocess field as well. The management of the hot brine 
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10.16-СУРЕТ. Үлестік инвестициялық шығындар және PSI каталитикалық гидротермалды метандау процесі үшін жоғары 
қысымды бу фазасынан энергияны рекуперациялаусыз процестің жалпы тиімділігі. [18] рұқсаттан шығарылды.

10.5 АШЫҚ СҰРАҚТАР МЕН ПЕРСПЕКТИВАЛАР
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Каталитикалық биомассаның кез келген процесі сияқты, бұл «шынайы өмір»жағдайында толық ауқымды 
демонстрацияға ұзақ жол. Гидротермальды жағдайдағы катализ айтарлықтай дәрежеде жеткіліксіз зерттелген 
тақырып болып табылады, осылайша, бу реформингі сияқты газофазды каталитикалық процестер бойынша 
белгілі тұжырымдамалардың көпшілігі алдымен гидротермальды жағдайларда бейімдеуге және қайта 
жаңғыртуға тура келді [8]. Бұл процесс әлі аяқталған жоқ, біз күнделікті жұмысымызда осы қызықты тақырыптың 
жаңа аспектілерін ашуды жалғастырамыз. Гидротермалды жағдайларда минералдардың жүріс-тұрыс аспектісі 
геохимиялық және геотермалды жағдайлармен көп параллельді. Екінші жағынан, СТГ өндірісіне байланысты 
біздің қорытындыларымыз геоөңдеу саласы үшін де маңызы зор. Жер бетіндегі электр станциясындағы 
геотермалды пайдалану ұңғымасынан ыстық ерітіндіні басқару геотермалды энергия өндірісіндегі негізгі 
тақырып болып табылады. Біздің жоғары сыни судан тұзды үздіксіз бөлу нәтижелері геотермальды энергия 
саласындағы әріптестерімізді шабыттандыруы мүмкін. Неғұрлым тығыз ынтымақтастық жемісті пікірталастар 
мен екі саладағы жаңа идеяларға, биомассаны және геотермалды энергияны гидротермалды өңдеуге әкелуі 
мүмкін.

Биомассадан СТГ каталитикалық гидротермалдық өндірісінің кейбір аспектілері әлі де жеткіліксіз 
зерттелмеген. Минералдардың катализі мен мінез-құлқынан басқа, СТГ өндірісіне жататын судың аса сыни 
жағдайында гидродинамикалық ағындарды моделдеу бірнеше топтармен ғана зерттелді. Аса сыни Сұйықтықтар 
мен қоспалардың бейдеальді фазалық мінез-құлқы және сыни нүктеге жақын физикалық қасиеттердің тік 
градиенттері бұл есептеулерді еңбек қажет етеді. Ағымдағы күй теңдеулерінің шектеулі дәлдігі, әсіресе 
қоспалар үшін, болжау құралы ретінде мұндай модельдеуді пайдалану үшін елеулі кедергі болып табылады. 
Гидротермалдық жағдайларда практикалық қолдану үшін физикалық модельдермен жақсы сипатталатын 
басқа құбылыстар тұз ядросының түзілуін, шөгудің кинетикасын және аралас жем үшін реакцияның 
кинетикасын қамтиды. Перспективалы тәсіл көміртекті конверсиялауға негізделген активтендірудің бөлінген 
энергиясының (DAEM) моделін пайдалану болуы мүмкін. Ол судың аса сыни тотығуына қолданылса да, ол 
осы жағдайда гетерогенді катализ контексінде әлі қолданылған жоқ. Одан әрі зерттеуді талап ететін басқа 
тақырыптар тұзды ерітіндіден тауарлық тыңайтқыш ретінде қоректік заттарды алуды, технологиялық суда 
және СТГ микроэлементтерді егжей-тегжейлі талдауды, сондай-ақ каталитикалық реакторда шикізатты терең 
тұзсыздандыруды қамтиды. Соңғысы біздің PSI тобындағы ағымдағы зерттеулердің тақырыбы болып табылады 
және біз күкіртті ұстау үшін коммерциялық материалмен алғашқы перспективалы нәтижелерге қол жеткіздік.

Гидротермалды метандауге жарамдылығын терең зерттеуге лайық шикізат-сүрек крафт-целлюлозадан 
көп мөлшерде өндірілетін қара сілтілі ерітінді. Бұл күкірт пен минералдардың жоғары болуына байланысты 
өте күрделі шикізат, бірақ оның СТГ-ға конверсиясы қазіргі уақытта пайдаланылатын целлюлозаны қайнату 
кезінде қара сілтілі ерітіндіге арналған қазандықтарды ауыстыруы мүмкін химиялық заттар крафт-өндіріс 
процесінде өңдеуге жарамды нысанда қалпына келтірілуі мүмкін.

Технологиялық тұрғыдан қарағанда, гидротермалды газдандыруды Жоғары температуралы отын элементімен 
(MCFC немесе SOFC) қосу 43 %-ға дейінгі есептік электр тиімділігі бар электр энергиясын өндірудің өте 
тиімді, шағын және орташа процесіне әкелуі мүмкін [8].
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11
AGNION КОМПАНИЯСЫНЫҢ ШАҒЫН МАСШТАБТАҒЫ 
СТГ ТҰЖЫРЫМДАМАСЫ

Томас Кинбергер және Кристиан Цубер

«Agnion energy GmbH» неміс биоэнергиясының жеткізушісі ұсынған СТГ тұжырымдамасы «Agnion» 
компаниясының аллотермалды биомассасын газдандыру технологиясына, жылу құбырларына арналған 
реформерге негізделген. Бұл технология әдебиетте жақсы сипатталған [2-4] орталықсыздандырылған 
қосымшаларда кіші және орта масштабтағы сингазды генерациялауға арналған. КБГ өндіру үшін қолданылатын 
биомассаны газдандырудың басқа технологияларына қатысты жылу түтіктерін реформалаудың жылу қуаты, 
мысалы, FICFB [5] технологиясына қарағанда шамамен 10 есе аз немесе тартылған ағынмен газдандыру 
қондырғыларының қуатына қарағанда шамамен 100 есе аз. [6]. Электр станцияларын орталықтандырылмаған 
жобалау үшін парадигма қондырғысының өлшемдеріне байланысты орындалуы тиіс. «Agnion» (1-5 МВтСТГ) 
қондырғыларының қуаттар диапазонында ірі масштабты қондырғылармен (>100 МВтСТГ) салыстырғанда 
масштабтың әсері назарға алынбайды. Орталықсыздандырылған операцияларда бәсекеге қабілетті болуға 
мүмкіндік беретін күрделі шығындарға (CAPEX) қол жеткізу үшін қондырғының жеңілдетілген құрылымы 
қажет. Қазіргі уақытта «Agnion» ЖЭО коммерциялық қондырғыларын ЖЭО коммерциялық қондырғыларын 
Грассау, Германия, Ауэр және Италия кәсіпорындарында  басқарады Көрсету үшін, соның ішінде СТГ 
саласындағы зерттеулер үшін пайдаланылатын пилоттық қондырғы Германия Пфаффенхофенде/Ильмеде 
орналасқан. Іргелі зерттеулерді Граца, Австрия техникалық университетінде орналасқан «Highterm Research» 
еншілес компаниясы жүргізеді. Мұнда көрсетілген барлық өлшемдер пфаффенхофенде пилоттық қондырғыда 
алынған нәтижелерді көрсетеді.

Биомассадан СТГ өндіру үшін процестің төрт кезеңін орындау қажет (11.1 А-сурет). Бірінші кезеңде қатты 
шикізат термохимиялық газдандыру арқылы сутегіне бай синтез-газға айналады. H2, CO, CO2, CH4 және H2O 
тұрақты газдарынан басқа, H2S, COS және тиофен сияқты күкірт компоненттері, сондай-ақ биомассаның 
шайыры деп аталатын жоғары көмірсутектер (11.1) теңдеуіне сәйкес түзіледі. Na және K сияқты отынның 
сілтілік компоненттері буланады. Газдандыру процесіне және отында судың болуына байланысты алынатын 
газдағы H2O буының мөлшері шамамен 10-нан 50 0%-ға дейінгі диапазонда болуы мүмкін. [5, 7, 8]:
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Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. Тильман Дж. Шильдхауэр 
және Серж М. А. Билл үшін. 
© 2016 жылы жарияланған John Wiley & Sons, Inc.
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11.1-СУРЕТ. (a) СТГ өндірісінің негізгі технологиялық тізбегі. (б) СТГ процесі үшін «Agnion» жеңілдетілген биомасса.

Газдандыру сатысынан кейінгі газды тазарту сатысында сілтілік компоненттер, күкірт және гудрон сияқты 
негізгі газ қоспаларын алып тастау керек. Үшінші саты (11.2) теңдеуі синтез газын метанға бай шикі газға 
каталитикалық түрлендіруді білдіреді (9):
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Equation (11.2), represents the catalytic conversion of the  synthesis gas to a 
methane‐rich raw SNG [9]:

1 2 2 3 2 4 2 5

4 6 4 7 2 8 2

CO H CO H O
C CH H O COH  (11.2)

In order to meet the regulations, for example in Austria [10] or Germany [11], for 
feeding the gas into the natural gas grid, the raw SNG has to be purified. Basically 
therefore the gas has to be dried and CO

2
 and H

2
 traces have to be removed. Figure 11.1a 

shows the fundamental process chain for producing SNG from biomass.
As depicted in Figure  11.1b, agnion’s simplified biomass to SNG fulfills all 

necessary steps for SNG production. In order to reduce the number of process units 
and therefore the investment costs of the SNG plant, the idea behind the concept is to 
combine as many process functions as possible.

For the first process step – allothermal gasification – agnion uses heatpipe reformer 
technology [4]. The gasification reactor, designed as a bubbling fluidized bed, gives 
the opportunity to operate in such a way that a discrete bed of biomass char is formed 
above the fluidized sand bed. After devolatilization during the gasification process, 
the inserted fuel becomes biomass char. The particles in this char bed shrink gradu-
ally due to erosion till they get ejected from the gasification reactor. Via a filtration 
system they are separated from the syngas stream and transferred to the combustion 
reactor in order to be burned. The char partially contributes to the heating of the allo-
thermal gasification.

Appropriate operation leads to a maximization of the charcoal‐specific BET sur-
face area. Surfaces in a range from 320 to 680 m2/g were measured [12, 13]. Biomass 
char particles with specific BET surface areas in that dimension are referred to in the 
literature as activated charcoal [14]. Using activated charcoal for the removal of H

2
S 

at room temperature is a state of the art process, for instance used for the desulfuriza-
tion of gases from anaerobic digestion. High temperature desulfurization on activated 
charcoal is not applied that intensively, but is also well described in the literature [15, 
16]. Puri et al. [15] specify that there are two mechanisms of high temperature sulfur 
adsorption on activated charcoal:

 • Physisorption on empty spaces on the activated charcoal;

 • Chemisorptive exchange of sulfur and oxygen atoms at the activated charcoal’s
surface.

Cal et al. [16] and Garcia et al. [17] investigated the temperature influence on high 
temperature H

2
S removal. Garcia et al. see no significant influence between 600 and 

800 °C.
The described mechanisms, combined with the heatpipe reformer’s discrete char 

bed, allow a coarse desulfurization inside the gasification reactor, ending up with a 
low sulfur content in the syngas, compared to other fluidized bed systems. Table 11.1 
shows the mean composition of heatpipe reformer’s syngas.

The measurement values shown in Table 11.1 represent mean values. Figure 11.2a 
shows the dry syngas composition of the heatpipe reformer over an interval of 190 h. 
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Мысалы, Австрияда [10] немесе Германияда [11], табиғи газ желісіне газ беру үшін өңделмеген СТГ 
тазартылуы тиіс. Сондықтан, негізінен газ кептірілуі тиіс, ал CO2 және H2 іздері жойылуы тиіс. 11.1 а-суретте 
биомассадан СТГ өндірісінің принципті технологиялық тізбегі көрсетілген.

11.1 б-суретте көрсетілгендей, «Agnion» ықшамдалған биомассасын СТГ дейін түрлендіру СТГ өндірісі 
үшін барлық қажетті қадамдарды орындауды қамтиды. Технологиялық қондырғылардың санын азайту және, 
демек, СТГ орнатуға инвестициялық шығындарды азайту үшін, осы тұжырымдаманың негізінде жатқан идея 
мүмкіндігінше көп технологиялық функцияларды біріктіруден тұрады.

Бірінші кезеңде – аллотермиялық газдандыру – «Agnion» жылу түтіктерін реформалау технологиясын 
пайдаланады. Көпіршікті жалған кокс қабаты түрінде жасалған газдандыру реакторы күйдірілген биомассаның 
дискретті қабаты жалған құм қабатының үстінде пайда болатындай етіп жұмыс істеуге мүмкіндік береді. 
Газдандыру процесінде ұшатын заттарды алып тастағаннан кейін енгізілген отын көміртекті биомассаға 
айналады. Бұл көмір қабатындағы бөлшектер эрозияға байланысты олар газдандыру реакторынан шығарылғанға 
дейін бірте-бірте сығылады. Сүзу жүйесі арқылы олар синтез-газ ағынынан бөлінеді және жағу үшін жану 
реакторына беріледі. Жартылай көміртегі ішінара аллотермиялық газдандырудың қызуына ықпал етеді.

Тиісті жұмыс ағаш көмірге тән BET беті ауданының барынша ұлғаюына әкеледі. Жер беті 320-ден 680 
м2/г-ға дейінгі диапазонда өлшенді [12, 13]. BET бетінің белгілі бір ауданы бар күйдірілген биомасса 
бөлшектері осы өлшемде [14] әдебиетте белсендірілген көмір деп аталады. Бөлме температурасында H2S 
жою үшін белсендірілген көмірді пайдалану, мысалы, анаэробты ашыту кезінде газдарды десульфурациялау 
үшін қолданылатын заманауи процесс болып табылады. Белсендірілген көмірде Жоғары температуралы 
десульфурация қарқынды қолданылмайды, бірақ әдебиетте жақсы сипатталған [15, 16]. Пури және бірлескен 
авторлар [15] белсендірілген көмірде күкірттің Жоғары температуралы адсорбциясының екі механизмі бар 
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екенін көрсетеді:

• Бос учаскелердегі активтендірілген көмірде физосорбция;
• Белсендірілген көмір бетіндегі күкірт және оттегі атомдарының хемосорбциялық алмасуы.

Кал және т.б. [16] және Гарсия және басқа да авторлар [17] жоғары температурада H2S шығаруға 
температураның әсерін зерттеді. Гарсия және т.б. авторлардың зерттеуінен 600-ден 800 ° C-қа дейін айтарлықтай 
әсерін көре аласыз.

Сипатталған механизмдер жылу құбыры реформаторының дискретті төсек қабатымен бірге, басқа 
сұйықталған төсек жүйелерімен салыстырғанда, сингапурдағы күкірттің аздығымен аяқталатын газдандыру 
реакторының құрамындағы дөрекі күкірттенуге мүмкіндік береді. 11.1-кестесінде жылу құбыры 
реформаторларының сингалдарының орташа құрамы көрсетілген.

11.1-кестеде көрсетілген өлшем мәндері орташа мәндерді білдіреді. 11.2-суретте 190 сағат ішінде жылу 
түтіктері бар реформердің құрғақ синтез-газының құрамы көрсетілген.

11.1-КЕСТЕ. Синтез-газдың орташа құрамы (DIN сүрек түйіршіктері бар Пфаффенхофенде «Agnion» 
пилоттық қондырғысында пайдалану, судың құрамы 6%, құрамы S 0,03 мас.%).

Газ құрамы [мас%]
Компонент Құрғақ Ылғалды
yN2 7,5 4,2
yCO2 21,9 12,4
yCO 18,8 10,6
yCH4 8,9 5,0
yH2 42,9 24,3
yH2O - 43,4
H2/CO ~2,3
Қарамай құрамы 4–8 г/Нм3

H2S 24 сағ./млн
Органикалық күкірт ~1 сағ./млн

СҒҚ үш графигінде С, Н және О атомдарының элементтік балансы отын мен қоректік судың биомассасы 100%-
ға дейін қалыпқа келтірілген. Кесте температураға тәуелді шекаралық сызықтардан тұрады. Осы сызықтардан 
жоғары аймақтарда қатты көміртек Будуар реакциясының арқасында термодинамикалық пайда болуы 
мүмкін. Су қосылған кезде синтез-газдағы СҒҚ құрамы шекарадан төмен жылжытылуы мүмкін. Көміртекті 
тұндырудың термодинамикалық шекарасынан тыс жұмыс метандау катализаторында кокстеуді шектеу үшін 
негізгі мәнге ие. Бұл кепілдік болса да, катализаторда кокстың шөгуі кинетикалық себептер бойынша болуы 
мүмкін. Көміртегі шөгінділері катализатордың бетінде көмірсутектердің ыдырауы нәтижесінде пайда болады, 
ал Кокс шөгінділері катализатордың бетінде көмірсутектердің ыдырауы нәтижесінде пайда болады.

Биомассадан СТГ өндірісінің орталықсыздандырылған процестері үшін технологиялық бірліктердің 
санын азайту өте маңызды. Сондықтан газды тазалау бөлме температурасында немесе температураның төмен 
деңгейінде орындалуы мүмкін емес, бұл орта және ірі қондырғыларда жасалады. Газды салқындату, мысалы, 
қатты бөлшектерді, Күкірт пен шайырды жою үшін бөлме температурасына дейін және оны метандау үшін 
қажетті температураға дейін қайта қыздыру үлкен күш-жігерді талап етеді және, демек, процестің тым күрделі 
құрылымына әкеледі. Сондай-ақ, 800°C және одан жоғары температурада газды тазалауды білдіреді, газды 
Жоғары температуралы тазарту ұсақ масштабты тәсіл үшін мінсіз емес. Бұл температураларда негізінен екі 
мәселе орталықсыздандыру парадигмалары орындалмауына әкеледі:

• Жоғары температура үлкен көлемді ағынға әкеледі. Үлкен көлемді ағындар қысымның үлкен ауытқуын 
және/немесе жоғары температуралы қолдану үшін арнайы әзірленген күрделі қымбат құрылғыларды 
тудырады.

• 800°C жоғары температурада биомассаның сілтілік компоненттері ішінара буланады; қалған қатты 
бөлшектер өзінің адгезивті бетінің қасиеттерін өзгертеді. Осылайша, газдандыру реакторынан жасалған 
элюирленген зат кейінгі жоғары температуралы реакторларда анық ластануға әкелуі мүмкін.



233

(a)

0

Қ
ұр

ға
қ 

кө
к 

га
з қ

ұр
ам

ы
 [а

йн
%

]

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 10
0

11
0

12
0

13
0

14
0

15
0

16
0

17
0

18
0

19
0

Ұзақтығы  [сағ]

5

10

15

20

25

30

35

40

45

y (H2) y (N2)y (CO2)y (CO)y (CH2)

0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40 0.45 0.50 0.55 0.60
0.00

0.05

0.10

0.15

0.20

0.25

0.30

0.35

0.40

0.45

0.50
0.40

0.45

0.50

0.55

0.60

0.65

0.70

0.75

0.80

0.85

0.90

Көміртегі C
(б)

Сутегі H Оттегі O

Биомасса:
CH1,36O0,61

H2O

Көкгаз
CH5,09O2,61

Көміртектің 
күтілетін 

шөгінділері 

Фазалық тепе-теңдік кезінде 400 °C 
Фазалық тепе-теңдік кезінде 300 °C 
Фазалық тепе-теңдік кезінде 500 °C

0002704459.indd   283 5/31/2016   5:26:18 PM

(a)

0

Қ
ұр

ға
қ 

кө
к 

га
з қ

ұр
ам

ы
 [а

йн
%

]

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 10
0

11
0

12
0

13
0

14
0

15
0

16
0

17
0

18
0

19
0

Ұзақтығы  [сағ]

5

10

15

20

25

30

35

40

45

y (H2) y (N2)y (CO2)y (CO)y (CH2)

0.10 0.15 0.20 0.25 0.30 0.35 0.40 0.45 0.50 0.55 0.60
0.00

0.05

0.10

0.15

0.20

0.25

0.30

0.35

0.40

0.45

0.50
0.40

0.45

0.50

0.55

0.60

0.65

0.70

0.75

0.80

0.85

0.90

Көміртегі C
(б)

Сутегі H Оттегі O

Биомасса:
CH1,36O0,61

H2O

Көкгаз
CH5,09O2,61

Көміртектің 
күтілетін 

шөгінділері 

Фазалық тепе-теңдік кезінде 400 °C 
Фазалық тепе-теңдік кезінде 300 °C 
Фазалық тепе-теңдік кезінде 500 °C

0002704459.indd   283 5/31/2016   5:26:18 PM

11.2-СУРЕТ. (a) Құрғақ синтез-газдың құрамы (DIN сүрек түйіршіктері бар Пфаффенхофенде «Agion» тәжірибелік 
қондырғысында пайдалану, судың құрамы 6%, құрамы S 0,03 мас.%). (Б) СҒҚ үш компонентті учаскесіндегі көміртегінің 
шекарасы (din сүрек түйіршіктері бар пфаффенхофенде «Agion» пилоттық қондырғысында пайдалану, судың құрамы 6%, 
құрамы S 0,03 мас.%). 

Шағын көлемде қолдану үшін агнионның тәсілі - орташа температурада СТГ генерациялау жүйесін қолдану. 
300-ден 600°C-қа дейінгі температура аппараттардың қарапайым дизайнын жасауға мүмкіндік береді және 
жоғарыда аталған сілтілі компоненттермен байланысты проблемаларды болдырмауға мүмкіндік береді.

Жылу құбырларымен реформердің газдандырылған реакторының шығуында, синтез-газ бу генераторында 
шамамен 300°C дейін салқындатылады. Кейін орнатылған бөлшектер үшін орташа температуралы сүзгі күлді, 
қабат материалын және жоғарыда айтылғандай, газдан биомассадан көмірді жояды.

Орташа температуралы қолдану үшін күкіртті кетіруге келетін болсақ, әртүрлі металл оксидтеріндегі 
күкіртті адсорбциялау қазіргі заманғы болып табылады [20, 21], 11.3 және 11.4 теңдеулерін қараңыз.
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 • At temperatures higher than 800 °C, the biomass alkali components are partially
vaporized; and the remaining solid particles begin to change their adhesive sur-
face properties. The elutriated matter from the gasification reactor can therefore
lead to distinct fouling in subsequent high temperature reactors.

For small scale application, agnion’s approach is to apply a SNG generation system at 
medium temperatures. Temperatures between 300 and 600 °C allow a simple apparatus 
design and avoid the above‐mentioned problems with sticky alkali components.

In the proposed system, downstream from the heatpipe reformer’s gasification 
reactor, the syngas is cooled in a steam generator to about 300 °C. The generated 
steam is used as a fluidization as well as a gasification medium in the gasification 
reactor. A mid temperature particle filter, subsequently installed, removes ash, bed 
material, and as mentioned before, biomass char from the gas.

Considering sulfur removal for medium temperature applications, sulfur adsorp-
tion on various metal oxides is state of the art [20, 21], see Equations 11.3 and 11.4.

Me O H S H MeS H O
1 2 1 2 2 1 2 1 2 2  (11.3)

Me O COS CO MeS CO
1 2 1 2 1 1 2 2  (11.4)

Medium temperature desulfurization is commonly used in fixed bed reactors at tem-
peratures between 300 and 500 °C. Meng et al. [20] consider zinc and copper oxide 
based adsorbents as most suitable in this temperature range. In the observed temper-
ature range, especially with high H

2
O contents in the gas, one must consider restric-

tions in the sulfur adsorption equilibrium [22]. The higher the water content is, the 
less H

2
S can be adsorbed in the chemical equilibrium. Besides the main reactions, 

unwanted side reactions such as the Boudouard reaction, the shift reaction (10), the 
methanation reaction (9), as well as Fischer–Tropsch reactions may also occur [23].

Considering ZnO as the adsorbent, hydrogen sulfide (H
2
S) can be removed under 

the conditions described in Table  11.1 down to the thermodynamic equilibrium 
concentration of around 1.3 ppm at 300 °C. Thereby mainly the sulfidation reaction 
according to Equation (11.5) takes place.

ZnO H S ZnS H O2 2 (11.5)

Removing significant amounts of organic sulfur components is not possible using 
ZnO. In the designated temperature range (temperature downstream from the particle 
filter is at 300 °C) a certain carbonization of ZnO [Equation (11.6)] can occur, if CO

2
 

is present in the gas.

ZnO CO ZnCO2 3 (11.6)

ZnCO
3
 formation leads to a reduced sulfur adsorption capacity. The adsorption 

capacity depends also on the synthesis gas water content. For the application in mind, 
capacities between 0.18 and 0.32 g S/g ZnO seem to be possible.
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Мэн және бірлескен авторлар мырыш және мыс оксиді негізіндегі адсорбенттерді осы температура 
диапазонында ең қолайлы деп есептейді. Температура интервалында, әсіресе газдағы H2O жоғары болғанда 
күкірттің адсорбциялық тепе-теңдігінің шектеулерін ескеру қажет [22]. Судың мөлшері жоғары болған 
сайын, H2S химиялық тепе-теңдікте адсорбциялануы мүмкін. Негізгі реакциялардан басқа, Будуар реакциясы, 
конверсия реакциясы (10), метандау реакциясы (9), сондай-ақ Фишер-Тропш реакциялары сияқты жағымсыз 
жағымсыз реакциялар болуы мүмкін [23]. 

ZnO-ны адсорбент ретінде қарастыра отырып, күкіртті сутегі (H2S) 11.1-кестеде сипатталған жағдайларда, 
300°C кезінде 1,3 с/млн жуық термодинамикалық тепе-теңдік концентрациясына дейін жойылуы мүмкін.
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Күкірттің органикалық компоненттерінің елеулі мөлшерін ZnO пайдалану арқылы жою мүмкін емес. 
Көрсетілген температура диапазонында (бөлшектер үшін сүзгі шығысындағы температура 300°C құрайды) 
егер газда CO2 болса, ZnO [теңдеу (11.6)] белгілі карбонизациясы болуы мүмкін.
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capacities between 0.18 and 0.32 g S/g ZnO seem to be possible.
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ZnCO3 түзілуі күкірттің адсорбциялық қабілетінің төмендеуіне әкеледі. Адсорбциялық қабілет синтез-
газдағы судың мөлшеріне байланысты. Болжамды қолдану үшін өткізу қабілеті 0,18-ден 0,32 uS/г ZnO дейін 
болуы мүмкін.

Басқа ықтимал адсорбенттер – бұл мыс негізіндегі. Олар мыс оксиді түрінде (I), Cu2O, немесе мыс оксиді 
түрінде (II), CuO бар. H2S адсорбциясы (11.7) және (11.8); адсорбция механизмі-хемосорбция.
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The other feasible adsorbents are copper based. They exist either in form of 
copper(I)oxide, Cu

2
O, or in form of copper(II)oxide, CuO. H

2
S adsorption follows 

Equations (11.7) and (11.8); the mechanism of adsorption is again chemisorption.

 Cu O H S Cu S H O2 2 2 2  (11.7)

 2 22 2 2 2CuO H S H Cu S H O  (11.8)

With copper oxide based absorbent materials, one can reach H
2
S concentrations far 

below 1 ppm [20]. Furthermore it should be possible to remove organic sulfur com-
ponents. If hydrogen and/or carbon monoxide are present in the feed gas, a reduction 
of copper oxide to elementary copper becomes possible. Elementary copper does not 
provide good adsorption behavior. In order to enhance stability and/or reactivity, 
most copper based adsorbents are doped with other metals, such as titanium, iron, 
zinc, or chromium. For agnion’s applications, a theoretic adsorption capacity of 
0.22 g S/g CuO can be reached.

In agnion’s process development, both adsorbent materials were tested. As expected, 
with a combined ZnO/CuO adsorbent used in a fixed bed reactor, we measured desul-
furization deep into the ppb range. With increasing duration of the experiment, the H

2
S 

content in the synthesis gas rose. After around 95 h, the H
2
S content reached a value 

which corresponded to the value measured with ZnO only. This is explained by the fact 
that the high H

2
 content in the synthesis gas acts as a reducing agent for CuO. Therefore 

CuO desulfurization with the tested adsorbent materials, despite the initially low sulfur 
content downstream from the adsorber, cannot be used in the process.

By the use of pure ZnO as H
2
S adsorber in a fixed bed reactor, one can reach ther-

modynamic equilibrium concentrations for H
2
S as long as the operation instructions 

of the adsorbent supplier are fulfilled. In the case of the agnion process, one ends up 
with a H

2
S concentration of around 1.3 ppm in the off gas of the adsorber. The restric-

tions due to the high water and CO
2
 content of the syngas seem not to lead to a 

significant reduction of the adsorption capacity. With the conditions of the agnion 
process, an adsorption capacity of approximately 0.06 g S/g ZnO can be measured. 
Concerning organic sulfur, the gas contains the main components thiophene and ben-
zothiophene. According to Table 11.2, the influence of ZnO on those components is 
within measurementtolerance.

In order to reduce the amount of organic sulfur, hydrodesulfurization (HDS) 
should be considered. HDS is a catalytic process which converts organic sulfur com-
ponents by means of hydrogen to H

2
S. As previously mentioned, H

2
S removal is 

rather simple. HDS is industrially applied, mainly for the desulfurization of liquid 
fuel. In those applications reaction pressures of 80 bar (hydrogen partial pressure 
30 bar) are usual. The conditions for HDS in biomass applications are much milder. 
Rabou et al. [7] for instance did HDS tests on biomass based syngas at atmospheric 
pressure and 350 °C. They achieved a significant hydrogenation of thiols and olefins. 
Agnion’s system also includes a HDS step using a commercial cobalt molybdenum 
oxide catalyst. At optimized process conditions, the HDS catalyst reduces the 
concentration of organic sulfur components significantly (cf. Table 11.2).
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Мыс оксидінің негізінде абсорбциялаушы материалдарды пайдаланған кезде H2S концентрациясы 1 сағ/
млн-нан төмен болуы мүмкін [20]. Бұдан басқа, күкірттің органикалық компоненттерін жою мүмкіндігі 
болуы тиіс. Егер бастапқы газда сутегі және/немесе көміртегінің монооксиді болса, мыс оксиді қарапайым 
мысқа дейін қалпына келтіру мүмкін болады. Элементті мыс жақсы адсорбциялық әрекетті қамтамасыз 
етпейді. Тұрақтылықты және / немесе реактивтілікті арттыру үшін мыс негізіндегі адсорбенттердің көпшілігі 
титан, темір, мырыш немесе хром сияқты басқа металдармен сіңіріледі. Агнион қолдану үшін теориялық 
адсорбциялық қабілеті 0,22 г S / г CuO жетеді.

«Agnion» әзірлеу процесінде екі адсорбциялаушы материал сыналды. Күтілгендей, қозғалмайтын қабаты 
бар реакторда қолданылатын құрама ZnO / CuO адсорбентінің көмегімен біз десульфурацияны терең ч./
млрд. диапазонында өлшедік. Шамамен 95 сағаттан кейін H2S құрамы тек ZnO-мен өлшенетін мәнге жетті. 
Бұл синтез – газдағы H2 жоғары құрамы CuO үшін қалпына келтіргіш ретінде әрекет етеді. Сондықтан CuO 
десульфурациясы сыналған адсорбциялаушы материалдардың көмегімен, бастапқыда адсорберден кейін 
күкірттің төмен мөлшеріне қарамастан, процесте қолданылуы мүмкін емес.

Таза ZnO-ны қозғалмайтын қабаты бар реакторда H2S адсорбері ретінде пайдалана отырып, егер адсорбент 
жеткізушісін пайдалану бойынша нұсқаулықтар орындалса, H2S үшін термодинамикалық тепе-теңдік 
концентрациясына қол жеткізуге болады. «Agnion» процесі жағдайында ақыр соңында адсорбердің шығатын 
газындағы H2S концентрациясы 1,3 сағат/млн. шамасында құрайды. «Agnion» процесі жағдайында шамамен 
0,06 г S/г ZnO адсорбциялық сыйымдылықты өлшеуге болады. Органикалық күкіртке келетін болсақ, 
газ құрамында тиофен мен бензотиофеннің негізгі компоненттері бар. 11.2-кестеге сәйкес ZnO-ның осы 
компоненттерге әсері өлшеу рұқсаттары шегінде болады.

Органикалық күкірт мөлшерін азайту үшін гидродесульфурация (ГДС) мүмкіндігін қарастыру керек. ГДС – 
бұл H2S сутегі арқылы күкірттің органикалық компоненттерін айналдыратын каталитикалық процесс. Бұрын 
айтылғандай, H2S жою өте оңай. ГДС негізінен сұйық отын десульфурациясы үшін өнеркәсіпте қолданылады. 
Бұл жағдайларда реакция қысымы 80 бар (сутегі Бу қысымы 30 бар). Биомассаның қосымшаларындағы ГДС 
шарттары әлдеқайда жұмсақ. Олар тиолдар мен олефиндердің гидрогенизациясына қол жеткізді. «Agnion» 
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жүйесі кобальт оксиді және молибден негізіндегі коммерциялық катализаторды пайдалану арқылы ГДС сатысын 
қамтиды. Процестің оңтайландырылған жағдайында ГДС катализаторы органикалық күкірт компоненттерінің 
концентрациясын едәуір төмендетеді (11.2-кестені қараңыз).

11.2-КЕСТЕ. Күкірт құрамының ZnO төмендеуі (din сүрек түйіршіктері бар Пфаффенхофенде «Agnion» 
тәжірибелік қондырғысында пайдалану, судың құрамы 6%, құрамы S 0,03 мас.%). SPA көмегімен 
сынама алу, GC-PFPD көмегімен өлшеу. АД = анықтау деңгейі.

Концентрация [сағ./млн
V,сух

]

ZnO шығу ZnO шығу
Компонент ZnO дейін ГДС есептемегенде ГДС қоса 

есептегенде
H

2
S 22–24 0,9 0,9

Тиофен 0,7–1,0 0,7–1,0 0,3–0,8
Бензотиофен <0,2 <0,2 <0,2
2-Метилтиофен Төменде АД 

0,05 дейін
Төменде АД Төменде АД

«Agnion» жылу құбырларын реформалаудың жалпы шайырлы жүктемесі газ фазасында, шайыр 
конденсациясы болмайды. Бұл температура «Agnion» метандау реакторына кіретін температура болып 
табылады. Никель негізіндегі коммерциялық катализатормен толтырылған қозғалмайтын қабаты бар бұл 
реактор негізінен екі сатыдан тұрады. Адиабатикалық бірінші кезеңнің мақсаты-биомассаның шайырын 
жанғыш өнімдерге (негізінен СО және Н2) айналдыру болып табылады. Екінші саты салқындатылады және 
газды ең жоғары концентрациясы CH4 термодинамикалық күйге түрлендіреді. Осы екі сатыны реактордың екі 
жеке корпусына бөлуге болады.

(11.9) теңдеуде метандаудың қатты экзотермиялық реакциясы және (11.10) теңдеуде су газының 
конверсиясының әлсіз экзотермиялық реакциясы салдарынан-екеуі де никель катализаторының ықпалына 
түседі - температура адиабатикалық реакцияның температурасына дейін көтеріледі, шамамен 560°C. 1 кезеңнің 
соңына дейін температура осы деңгейде тұрақты болып қалады. Бұл сұралып отырған қарамайдың түрлендіру 
жылдамдығы үшін жеткілікті болу уақытын қамтамасыз ету үшін қажет.
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At the temperature level of desulfurization (300 °C), the total tar load of the agnion 
heatpipe reformer is in gaseous phase, no tar condensation takes place. This temper-
ature is also the inlet temperature of agnion’s methanation reactor. This fixed bed 
reactor, filled with a commercial nickel based catalyst, basically contains two stages. 
The purpose of the adiabatic first stage is to convert the biomass tar into combustible 
products (mainly CO and H

2
). The second stage is cooled and converts the gas into a 

thermodynamic condition with a maximum CH
4
 concentration. Basically it is 

 possible to divide those two stages in two separate reactor vessels.
The nearly sulfur‐free synthesis gas enters the first stage at about 300 °C. Due to 

the highly exothermic methanation reaction in Equation (11.9) and the slightly exo-
thermic water gas shift reaction in Equation (11.10) – both catalyzed by the nickel 
catalyst – the temperature rises to an adiabatic reaction temperature of about 560 °C. 
Till the end of stage 1, the temperature is constant on this level. This is necessary to 
provide enough residence time for the requested rate of tar conversion.

 
CO H CH H O H

kJ

molR3 2062 4 2

 (11.9)

 
CO H O CO H H

kJ

molR2 2 2 42

 (11.10)

Various works [22, 24–26] show that temperatures as they occur in the first stage of 
agnion’s methanation reactor allow a conversion of biomass tar by the mechanism of 
catalytic steam reforming. Thereby reactions according to Equation (11.11) take place.

 
C H H O H CO

1 2 1 2
3

2 2 32
 (11.11)

Vosecky et al. [27] for instance demonstrate that biomass tar can also be converted at 
temperatures in the range of 500 °C.

Table 11.3 shows the tar components before and after stage 1 of the methanation 
reactor. The concentrations were obtained by means of the SPA sampling and GC‐FID 
analysis. In the raw synthesis gas naphthalene is the major tar component. 

TABLE 11.2 Sulfur Reduction on ZnO (Operation at Agnion’s Pfaffenhofen Pilot 
Plant with DIN Wood Pellets, Water Content 6%, S Content 0.03 wt%). Sampling by 
means of SPA, Measurement with GC‐PFPD. LoD = Level of Detection.

Component

Concentration [ppm
V,dry

]

Before ZnO
Downstream ZnO 

without HDS
Downstream ZnO 

with HDS

H
2
S 22–24 0.9 0.9

Thiophene 0.7–1.0 0.7–1.0 0.3–0.8
Benzothiophene <0.2 <0.2 <0.2
2‐Methylthiophene Below loD to 0.05 Below loD Below loD
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Әр түрлі жұмыстар [22, 24-26] «аgnion» метандау реакторының бірінші сатысында пайда болатын температуралар 
су буымен каталитикалық реформинг механизмі бойынша биомассаның қарамайдың конверсиясын жүзеге 
асыруға мүмкіндік беретінін көрсетеді. Осылайша теңдеуге сәйкес реакциялар болады (11.11).
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Мысалы, биомассаның қарамайы да 500°C диапазонында температураларда түрлендірілуі мүмкін.
11.3-кестеде метандау реакторының 1 сатысына дейін және кейін қарамайдың компоненттері көрсетілген. 

Концентрациялар SPA сынамаларын іріктеу және GC-FID талдау арқылы алынды. Тазартылмаған синтез-газда 
нафталин қарамайдыңның негізгі компоненті болып табылады.
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11.3-КЕСТЕ. «Agnion» метандау реакторының бірінші сатысындағы риформингке арналған дайындама 
(DIN сүрек түйіршіктері бар Пфаффенхофенде «Agnion» пилоттық қондырғысында пайдалану, судың 
құрамы 6%, құрамы S 0,03 мас.%). SPA көмегімен сынама алу, GC-FID арқылы өлшеу.

Концентрация [г/Нм3]

Компонент
Бірінші сатылы метандау 

реакторының алдында
Бірінші сатылы метандау 

реакторынан кейін
Нафталин 3,16 Анықтау деңгейінен төмен
1-метилнафталин 0,14 Анықтау деңгейінен төмен
2-метилнафталин 0,06 Анықтау деңгейінен төмен
Дифенил 0,09 Анықтау деңгейінен төмен
Аценафтилен 0,79 Анықтау деңгейінен төмен
Аценафтен 0,10 Анықтау деңгейінен төмен
Флуорен 0,27 Анықтау деңгейінен төмен
Фенантрен 0,63 Анықтау деңгейінен төмен
Антрацен 0,16 Анықтау деңгейінен төмен
Флюорантен 0,38 Анықтау деңгейінен төмен
Пирен 0,37 Анықтау деңгейінен төмен
Инден 0,94 Анықтау деңгейінен төмен
Фенол 0,43 0,07
Барлығы 7,52 0,07

Нафталиннің аценафтен және аценафтилен сияқты туындыларынан басқа, сондай-ақ тиісті концентрацияларда 
фенантрен мен флуорантеннің үш және төрт сақинасымен хош иісті қосылыстар өлшенеді. Аллотермиялық 
газдандыру арқасында кейбір фенолды компоненттер де табылуы мүмкін. Алайда, өлшенетін компоненттердің 
көпшілігін НЭЗО 4 класына жатқызуға болады [28]. Мұнда көрсетілген үлгіде тазартылмаған синтез-газдағы 
қарамай концентрациясының сомасы 7,52 г/Нм3 құрайды, ал BTX компоненттері қосылмаған.

Реактордың бірінші сатысынан кейін осы үлгіде 310 сағат сынау ұзақтығынан кейін қарамайдың 70 мг/
Нм3 жалпы концентрациясы анықталды. Жалғыз ішінара түрлендірілмеген компонент фенол болып табылады. 
BTX компоненттері никель негізіндегі катализатордан кейін анықтау шегінен төмен. (11.12) теңдеуге сәйкес, 
11.3-кестеде көрсетілген өлшеу мәндері қарамайдың жалпы конверсиясы 99%-дан асатынына әкеледі. 
11.3-кестедегі деректермен көрсетілгендей, қарамайдыңның толық конверсиясы шикі синтез-газдағы және 
1-кезеңнен кейінгі газдағы қарамайдың құрамының арасындағы 80-нен астам салыстырумен расталды.
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Beside naphthalene and naphthalene derivates like acenaphthene and acenaphthylene, 
also the three‐ and four‐ring aromatics phenanthrene and fluoranthene are measured 
in relevant concentrations. Due to allothermal gasification also some  phenolic compo-
nents can be found. However, most of the measured components can be dedicated to 
ECN class 4 [28]. In the sample shown here, the sum of tar concentration in the raw 
 synthesis gas amounts to 7.52 g/Nm3, whereas no BTX components are included.

Downstream from the first stage of the reactor, within this sample a total tar 
concentration of 70 mg/Nm3 was determined after a test duration of 310 h. The only 
partly unconverted component is phenol. The BTX components are also below the 
detection limit after the Ni catalyst. According to Equation (11.12), the measurement 
values shown in Table 11.3 lead to rate of total tar conversion of higher than 99%. 
The almost complete tar conversion, as shown by the data in Table 11.3, has been 
proved by more than 80 comparisons between the tar contents of the raw syngas and 
the gas downstream from stage 1.

X
W

g
Nм

W
g

Nм

W
Қарамай

Қарамай,Көк газ Қарамай, Шикі-СТГ3 3

3

g
Nм

(11.12)

Disadvantageous in the medium temperature tar reforming process is the fact that 
nickel based catalysts are very sensitive to sulfur deactivation in the designated 
 temperature range.

TABLE 11.3 Tar Reforming in the First Stage of the Agnion Methanation Reactor 
(Operation at Agnion’s Pfaffenhofen Pilot Plant with DIN wood Pellets, Water Content 
6%, S Content 0.03 wt%). Sampling by means of SPA, Measurement with GC‐FID.

Component

Concentration [g/Nm3]

Before First Stage  
Methanation Reactor

Downstream First Stage 
Methanation Reactor

Naphthalene 3.16 Below loD
1‐Methylnaphthalene 0.14 Below loD
2‐Methylnaphthalene 0.06 Below loD
Biphenyl 0.09 Below loD
Acenaphthylene 0.79 Below loD
Acenaphthene 0.10 Below loD
Fluorene 0.27 Below loD
Phenanthrene 0.63 Below loD
Anthracene 0.16 Below loD
Fluoranthene 0.38 Below loD
Pyrene 0.37 Below loD
Indene 0.94 Below loD
Phenol 0.43 0.07
Total 7.52 0.07
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Қарамай,Көк газ

Қарамай риформингінің орташа температуралы процесінің кемшілігі никельді катализаторлар берілген 
температуралық интервалда күкірттің дезактивациясына өте сезімтал екендігі болып табылады.

Күкірт және кокс негізіндегі катализаторды дезактивациялауды анықтау үшін катализаторды дезактивациялау 
жылдамдығын анықтау үшін үлгі енгізілді, теңдеуді қараңыз (11.13). Бұл модель сынақ ұзақтығы ішінде 1 
сатыда осьтік температура профилінің өзгеруі нәтижесінде алынған каталитикалық белсенділіктің жоғалуы 
бойынша катализатордың меншікті шығынын есептейді.

Катализатордың нақты тұтынуы 1 кВт / с шикі синтез-газға айналдырмайтын белсенді емес синтез-газға 
айналу арқылы сөндірілетін катализатордың мөлшерін сипаттайды (г).
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In order to determine the sulfur and coke based catalyst deactivation, a model for 
determining a deactivation rate of the catalyst was introduced, see Equation (11.13). This 
model calculates a specific catalyst consumption from the loss of catalytic activity, 
derived from changes in the axial temperature profile of stage 1 within the test duration.

The specific catalyst consumption describes the amount of catalyst (in g), which 
is deactivated by the conversion of 1 kWh of raw syngas into tar‐free syngas.

g

кВтс
м g

H
кВтс
Nм

Nм
ч

Cat

Сингаз Сингаз

3

³
³

V Деакт.

I

ч
A  (11.13)

A
A A

A AI
Баст. Кон.

Инерт.

(11.14)

The factor ΔA
I
 [Equation (11.14)], needed for the calculation of Σ, considers the

area loss in the axial temperature profile of the adiabatic stage 1 (cf. Figure 11.3). 
It describes the area loss from the start of an experiment till its end (A

Start
 to A

End
), in 

relation to the area loss measured with a nonreactive gas (A
Start

 to A
Inert

). Hence, this 
value corresponds to the loss in catalytic activity during the experiment, and together 
with the test duration τ

Deac
, the total mass of inserted catalyst m

Cat
, the synthesis gas

volume flow V
.

 
Syngas

, and the heating value H
Syngas

, the specific catalyst consumption 
Σ can be calculated.
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Баст.

4 6 8

Σ есептеу үшін қажет ΔAI [Теңдеу (11.14)], адиабатикалық 1 сатыдағы осьтік температура профиліндегі 
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аймақтың жоғалуын қарастырады. Онда эксперимент басталғаннан бастап оның соңына дейін (A Бастамасынан 
А соңына дейін) ауданның жоғалуы, белсенді емес газбен өлшенетін ауданның жоғалуы туралы сипатталады 
(A Инерттен А Бастамасына дейін). Сондықтан, бұл мән эксперимент кезінде каталитикалық белсенділіктің 
жоғалуына сәйкес келеді, сондықтан V сингаз синтез-газдың көлемдік шығынымен және Н сингаз қыздыру 
шамасымен бірге σ тұтынуды өзіндік катализатормен есептеуге болады.
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11.3-СУРЕТ. «Agnion» метандау реакторының 1 сатысындағы осьтік температураның профилі.

Чекай мен өзге де бірлескен авторлар никель катализаторларында көміртек пен кокстың түзілу үдерістеріне 
қарқынды зерттеулер жүргізді. Негізгі нәтиже этен (C2H4) немесе этин (C2H2) сияқты қос және үш есе 
байланысы бар көмірсутектер Кокс шөгінділерінің пайда болуына белсенді қатысады. Бұл процесс жоғары 
температураларда күшейтіледі [29]. Катализатордың кіріс температурасы 300°C кезінде «Agnion» процесінде 
көміртектің елеулі шөгінділерінен құтылуға болады.

Эксплуатацияның стандартты жағдайларында катализатордың меншікті шығыны Σ шамамен 0,2 г/
квтс сингазды құрайды. Бұл қазіргі заманғы Fame тазалау жүйелерімен салыстырғанда газды тазартуға 
экономикалық тиімді шығындарға әкеледі. Катализатордың шығынын одан әрі азайту үшін ZnO адсорбентін 
және ni катализаторын регенерациялау бойынша жұмыстар жүргізілуде. Жұқа десульфурация күкірт негізіндегі 
ni катализатордың дезактивациясын азайтуға көмектеседі.

11.4-кестеде көрсетілгендей, 1-кезеңнен кейінгі тұрақты газдың құрамы сатыдан шығудағы температураға 
сәйкес термодинамикалық тепе-теңдікте болады.

11.4-кестеде көрсетілгендей, H2/CO қатынасы қалаған 3 мәнінен алыс [теңдеуді қараңыз (11,9)]. СО толық 
конверсиясына сәйкес Н2 максималды мәніне жету үшін Н2/СО қатынасы су газының кері конверсиясы 
реакциясының көмегімен стехиометриялық мәнге дейін реттелуі тиіс, теңдеуді (11.10) қараңыз. Егер синтезде 
– газ, метандау реакциясына қатысты кедергіден тыс болса, см. (11.9), құрамында никель бар каталитикалық 
қабатқа беріледі, (11.10) теңдеуде су газының конверсиясының реакциясы (11,9) теңдеуде метандау 
реакциясымен параллель реакция ретінде жүреді. Бұл, егер газда судың жеткілікті мөлшері және СО2 болса, 
синтез-газ құрамы үшін артық және метандау реакциясының стехиометриялық қатынасы кезінде Н2 және СО 
толық конверсиясына СБК реакциясы үшін жеке реактордың қажеттілігінсіз қол жеткізілуі мүмкін екендігін 
білдіреді.
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11.4-КЕСТЕ. Метандау реакторының 1-сатысынан кейінгі синтез-газдың орташа құрамы (DIN сүрек 
түйіршіктері бар Пфаффенхофенде «Agninon» тәжірибелік қондырғысында пайдалану, судың құрамы 
6%, құрамы S 0,03 мас.%).

Газ құрамы [мас%]
Компонент Құрғақ Ылғалды
yN2 7,8 4,3
yCO2 23,2 12,7
yCO 13,1 7,2
yCH4 10,3 5,6
yH2 45,4 24,9
yH2O - 45,3
H2/CO 3, 46
Қарамайдың құрамы ~ 70 мг/Нм3
H2S Анықтау деңгейінен төмен
Органикалық күкірт Анықтау деңгейінен төмен

Ле Шателье Заңына сәйкес, метанның шығуы температураның төмендеуімен артады. Қолданылатын 
катализатордың реакциялық қабілеті реакция температурасына, сондай-ақ газдағы судың болуына байланысты. 
Жоғары конверсиямен H2 газдағы H2O құрамы артады. H2O мөлшері жоғары болса, катализатордың белсенділігі 
төмен. Осыған байланысты H2 айналуының ең жоғары жылдамдығы тиісінше CH4 ең жоғары шығысына 
реакторлық 2-сатыдан шығарда 250°C температурада талқыланатын реакция жағдайларында қол жеткізілуі 
мүмкін. Егер жоғары температура қолданылса, CH4 шығуы термодинамикалық тепе-теңдіктен азаяды. Төмен 
температураларды орнату, сондай-ақ жеткіліксіз каталитикалық белсенділік нәтижесінде СН4 шығуының 
төмендеуіне әкеледі.

Жоғары экзотермиялық метандау реакциясының жылу бөлінуіне байланысты (11.9) теңдеуді қараңыз, 
CH4 оңтайлы шығуы үшін қажетті газдың сағаттық көлемді жылдамдығының (ГСКЖ) мәні катализатордан 
салқындатқыш ортаға жылудың тасымалдануына қатты байланысты. Ауамен салқындатылатын «Agnion» 
сынау жүйесі H2 89,6% максималды конверсиясы бар газдың оңтайлы құрамына ГСКЖ шамамен 1000 сағ–
1 болғанда қол жеткізуге мүмкіндік береді. Коммерциялық қолдануларда басқа салқындатқыш агенттер 
қолданған жөн. ГСКЖ қажетті мәніндегі өзгерістер болуы мүмкін және, демек, 2-ші сатының дизайнында. 
11.5-кестеде «Agnion» метандау реакторының 2 сатысынан кейін газдың тұрақты құрамы көрсетілген. Мәндер 
пилоттық қондырғыда алынды. N2 газға түсуден аулақ болу үшін, бұл сынақта барлық жуу және бекіту ағындары 
CO2 арқылы жүргізілді. Өңделмеген СТГ азоттан іс жүзінде бос болуы тиіс – отын негізіндегі азоттың өте аз 
мөлшерін болдырмауға болмайды - өйткені N2 алып тастау тек экономикалық емес күш-жігерде ғана мүмкін.

«Agnion» метандау жүйесін талқылай отырып, газды 300°C-ге дейін салқындату, 1-кезеңнің соңында 560°C 
температураға әкелетін жылу процесі шамадан тыс шығындардан тиімсіз болып табылады деп айтуға болады. 
СТГ өндірісінің технологиялық тізбегін ұстана отырып, «Agnion» метандау реакторының 2-сатысында бұрын 
айтылғандай, газ құрамы СН4 барынша шығымын ескере отырып түзетілді. Бұл метандау, сондай-ақ шамадан 
тыс шығындарға әкеледі. Эксергияның толық жоғалуы, демек, «Agnion» -дегі СТГ процесінің тиімділігі 
алынған заттар мен реактордың өнімдері арасындағы химиялық әлеуеттің айырмасына ғана байланысты. 
Осылайша, мәні жоқ, газ 1 сатыда қызады немесе жоқ; теңдеуді қараңыз (11.15).

11.5-КЕСТЕ. Метандау реакторының 2 сатысынан кейінгі синтез-газдың орташа құрамы (DIN сүрек 
түйіршіктері бар Пфаффенхофенде «Agnion» тәжірибелік қондырғысында пайдалану, судың құрамы 
6%, құрамы S 0,03 мас.%).

Газ құрамы [мас.%]
Компонент Құрғақ Ылғалды
yCO2 43,8 15,8
yCO Анықтау деңгейінен төмен Анықтау деңгейінен төмен
yCH4 51,2 18,4
yH2 2,5 0,9
yH2O - 64
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As shown previously, all permanent gas reactions in the methanation reactor reach 
their thermodynamic equilibrium. The total efficiency of the methanation process 
mainly depends on that equilibrium and reaches a value η

SNG
 of around 86%. This

value represents exergetic efficiency  –  no heat losses are taken into account. As 
shown in Equation (11.15), η

SNG
 also does not include possible losses in the CO

2
 sep-

aration unit.
In the last process step the raw SNG must be dried, CO

2
 has to be removed, and 

the gas quality has to be adjusted to the grid operator’s regulations. Downstream 
from a condensation unit, the gas contains mainly CO

2
 and CH

4
 (cf. Table 11.5). 

Compared to the biogas from anerobic digestion, the differences are minor. The plant 
size of such biogas plants is also comparable. Using CO

2
 separation units developed 

for that application within agnion’s process seems to be the better approach instead 
of developing one’s own system. The most suitable for the heatpipe reformer process 
seem to be the CO

2
 removal systems based on membrane technology. This system 

would benefit from a pressurized heatpipe reformer.
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Бұрын көрсетілгендей, метандау реакторындағы барлық тұрақты газ реакциялары өзінің термодинамикалық 
тепе-теңдігіне жетеді. Метандау процесінің жалпы тиімділігі негізінен осы тепе-теңдікке байланысты және пСТГ 
мәніне шамамен 86% жетеді. Бұл мән эксергетикалық тиімділікті білдіреді - жылу шығындары ескерілмейді. 
(11.15) теңдеуде көрсетілгендей, пСТГ сонымен қатар CO2 бөлу блогындағы ықтимал шығындарды қоспайды.

Процестің соңғы кезеңінде өңделмеген ТМД кептірілуі тиіс, CO2 жойылуы тиіс, ал газдың сапасы желі 
операторының ережелеріне сәйкес реттелуі тиіс. Конденсациялық қондырғының шығуында газ негізінен CO2 
және CH4 болады (11.5-кестені қараңыз). Анаэробты ас қорытудан биогазбен салыстырғанда айырмашылық 
шамалы. Мұндай биогаз қондырғыларының өлшемдері де салыстырмалы. «Agnion» процесі шеңберінде осы 
қолдану үшін әзірленген CO2 бөлу блоктарын пайдалану өз жүйесін әзірлеудің орнына ең жақсы тәсіл болып 
табылады. Жылу құбырларын реформалау процесіне ең қолайлы болып мембраналық технологияға негізделген 
CO2 жою жүйесі болып табылады. Осы жүйенің арқасында қысыммен жылу құбырларын реформалау 
қондырғысынан пайда алынады.
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12
СТГ ӨНДІРУГЕ АРНАЛҒАН ДЕСУЛЬФУРИЗАЦИЯ МЕН 
МЕТАНАЦИЯНЫҢ КЕШЕНДІ ТҰЖЫРЫМДАМАЛАРЫ

Кристиан Ф.Дж. Кениг, Мартен Нахтегааль және Тильман Дж. Шильдауэр

12.1 КІРІСПЕ

Барлық биомассада күкірт бар, мысалы, күкіртті белоктар (цистеин және метионин) немесе құрамында 
күкірт бар металлопротеиндер түрінде. Лигноцеллюлоза биомассасындағы күкірт концентрациясы шамамен 
0,1 мас.%, Бұл көмірдің әртүрлі түрлеріне қарағанда айтарлықтай аз (мысалы, лигнит құрамында 0,8 мас.% 
S [2], битуминозды көмірде 1,7 мас% бар. S [3]). Биомассаның синтетикалық табиғи газға термохимиялық 
айналуының бірінші кезеңі құрамында күкіртті ақуыздар ыдырайтын және шағын газ тәрізді молекулаларға 
айналатын газдандыру болып табылады. Биомассаның көп бөлігі H2, CO, CO2, CH4, H2O және гудрондарға 
айналады; күкірт негізінен H2S, сондай-ақ күкірттің COS, C4H4S немесе басқалар сияқты органикалық 
түрлеріне айналады. Көмірді газдандыру кезінде температура биомассаны газдандыруға қарағанда әдетте 
жоғары, неғұрлым ірі молекулалар (құрамында күкірт бар гетероциклді қосылыстар сияқты) H2, CO, CO2 және 
H2S ыдырайды [4].

Метандау – биомассаның СТГ-ға термохимиялық айналуында синтездеу сатысы, мұнда Н2 және СО 
газдандыру нәтижесінде пайда болатын тазартылған газтәріздес өнімде катализатор арқылы СН4-ке 
түрлендіріледі. Әдетте метандау үшін пайдаланылатын катализаторлар Ni немесе Ru негізделген [6], Ал 
W [7], Mo [8] және Fe [8] метандау белсенділігіне ие. Бұл металл катализаторлар күкіртке сезімтал [9, 10]. 
Газдан метан реакторына дейін күкірт қосылыстарын жоюдың бірнеше стратегиясы бар. Осы нұсқалардың 
бірі-металл оксидтерінің қозғалмайтын қабатындағы адсорбция. Ең кең таралған оксидтердің бірі ZnO, ZnO + 
H2S = ZnS + H2O реакциясы бойынша H2S жояды. Мысалы, метанолмен тазарту (ректисол процесі) сарқынды 
ағынды газда 0,1 ppmv H2S аз болады, ал MDEA-мен (метил диетаноламинмен) ағынды суларда 10–20 бет / мин 
H2S қалдырады [2]. Сонымен қатар, ZnO-да күкіртті сіңіру қабілеті бумен газдандыру кезінде биомассаны көп 
мөлшерде болатын [13, 14] бумен төмендейді. Сондықтан, төмен температуралы скрубберлер қазіргі уақытта 
СТГ қондырғылары үшін ірі масштабты бұрышта және биомассада күкірт түрлерін жою үшін СТГ пилоттық 
қондырғылары үшін пайдаланылады [15]. Тазалау – қолданылатын тазалағыш сұйықтыққа байланысты газдан 
белгілі бір молекулаларды жоюдың физикалық және / немесе химиялық процесі. 

Биомассадан СТГ-ға қарай тазарту технологиялық тізбегіне өткізбеу тиімді болып көрінеді, өйткені 
ол жылу алмастырғыштар мен су буландырғыштар сияқты жабдыққа, сондай-ақ тазартқыш сұйықтықты 
өңдеуге және қалпына келтіруге қосымша шығындарды талап етеді. Сонымен қатар, тазалау кезінде 
CO2, NH3, гудрондар мен олефиндер жойылады. Бұл процесс Мұнай негізіндегі газды шаюды білдіретін, 
Нидерландының энергетикалық зерттеу орталығында (НЭЗО) әзірленген, тиофенді жояды. «Rectisol» тазалау 
-60-35°C температурада жұмыс істейді, ал MDEA тазалау қоршаған орта температурасында жұмыс істейді. Бұл 
дегеніміз, газификатордан ~ 800°C келіп түсетін генераторлық газ қоршаған ортаның температурасына дейін 
немесе барлық бу конденсацияланатын тазалау үшін төмен салқындатылуы тиіс. Тазалағаннан кейін газ қызуы 
тиіс, ал су булануы және метандау үшін 3 қажетті мәнге дейін су газының конверсия реакциясы бойынша 
H2:CO қатынасын реттеу үшін тазартылған генераторлық газға қосылуы тиіс.

Биомассаны СТГ-ға түрлендірудің технологиялық тізбегін тазартуды болдырмау орынды болып табылады, 
өйткені бұл жылу алмастырғыштар мен суды буландырғыштар сияқты жабдыққа, сондай-ақ тазарту сұйықтығын 

Синтетикалық табиғи газ көздері: көмір, құрғақ биомасса және энергияны газға түрлендіру технологиясы. Бірінші басылым. Тильман Дж. Шильдхауэр 
және Серж М. А. Билл үшін.
© 2016 жылы жарияланған John Wiley & Sons, Inc.
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өңдеу мен регенерациялауға қосымша шығындарға әкеледі. Биомассаны этанолға конверсиялау контекстінде 
техникалық-экономикалық талдау газды қазіргі заманғы тазарту өндірілген этанолдың ең төменгі сатылу 
бағасынан 31% құрайтынын көрсетті [18]. Осылайша, төмен температуралы тазартуды болдырмау есебінен 
газды тазалауға арналған шығындарды азайту процестің экономикалық бәсекеге қабілеттілігін жақсартады. 
Қазіргі уақытта биомассаны және ТМД алу процесі үшін газды тазартудың әртүрлі нұсқаларының экономикалық 
әсеріне арналған мұндай зерттеу жоқ болса да, әлеуетті үнемдеу ұқсас диапазонда тұр деп болжауға болады.

3-тарауда қысқаша баяндалған жоғары температуралы десульфурацияға арналған арнайы процестер мен 
материалдарды әзірлеу үшін көп күш жұмсалды. Қондырғының күрделілігін және бірліктегі операциялар санын 
одан әрі төмендету үшін, сондай-ақ жалпы шығындарды азайту үшін десульфурацияны метандаумен біріктіруге 
және, демек, СТГ экономикалық тиімдірек етуге болады. Мұндай процестер әлі де әзірлеудің ерте сатысында 
болса да, осы тарауда интеграцияланған процестің осындай екі тұжырымдамасы ұсынылған және олардың 
артықшылықтары мен кемшіліктері талқыланады, сондай-ақ осындай интеграцияланған тұзсыздандыру және 
метандау процесі қолданылатын болуы үшін жауап беру қажет кейбір зерттеу мәселелері жарияланады.

12.2  Интеграцияланған десульфуризациялау және метандау тұжырымдамалары

Скруббер жолымен газды төменгі температуралы тазартуды болдырмау үшін скруббер жоғары температуралы 
H2S (массада тұзсыздандыру үшін) және метандау катализаторы күкіртпен (күкірттің органикалық 
қосылыстарымен) улануға төзімді (олар H2S сорбенттерімен жойылмайтын) немесе белсенділік белгілі бір 
шектен төмен түсіп болғаннан кейін кезең-кезеңімен қалпына келтірілуі тиіс метандау реакторын алып тастау 
комбинациясымен ауыстырылуы мүмкін. Бұл процесс 12.1-суретте сызбалық түрде бейнеленген. Барлық 
процесс биомассаны немесе көмірді газдандырудан басталады (мұнда газдандырылған бу ретінде көрсетілген), 
қатты бөлшектерді жою үшін Жоғары температуралы сүзу арқылы. Жоғары температуралы реформингті кейінгі 
орнату шайырды 700°C жоғары температурада түрлендіреді [20] (сондай-ақ 3-тарауды қараңыз), ал жоғары 
температуралы сорбент (ZnO сияқты) газдағы бейорганикалық күкірттің көп бөлігін жояды [11]. Алайда ZnO 
тиофенге реактивті емес (C4H4S), ол химисорбқа әлсіз болып табылады [21]. Келесі метандау қондырғысы 
содан кейін будың жоғары жүктемесі мен органикалық күкіртпен бетпе-бет келеді, бұл көмірді газдандырудың 
әдеттегі шарттарынан ерекшеленеді (будың төмен құрамы, күкірттің органикалық қосылыстарынсыз). Бұл 
метанация қондырғысына күкірт сорбентімен алынбаған күкірт түрлеріне төзімді күкіртке төзімді метанация 
катализаторы немесе күкіртпен улануға бейім метанация катализаторы кіреді, бірақ ұзақ катализатордың қызмет 
ету мерзімін ұзарту үшін бірнеше рет қалпына келтіруге болады. Күкірт-тұрақты метандау жағдайында H2S 
абсорбциялық қабаты егер катализатордың белсенділігі күкірттің бәсекелі адсорбциясымен тым шектелмесе, 
метандау реакторынан кейін орналастырылуы мүмкін. Екі жағдайда да күкірт газ желісіне айдау алдында 
газдан шығарылуы тиіс. Сонымен қатар, бұл жүйе барлық технологиялық тізбектің Жоғары температуралы 
сипатын көрсетуге арналған, мұнда ең дұрысы аралық қыздыру қажет емес.

Күкіртке метандау катализаторы орнықты жағдайда (ni немесе Ru сияқты), су газының конверсиясы 
реакциясының көмегімен H2:CO қатынасын қалаған 3 мәнге дейін түзету қажет болуы мүмкін (СБК: H2O 
+ CO = H2 + CO2). Газдалған биомассадағы будың жоғары мөлшері СБК реакциясы үшін H2O көзі болып 
табылады. Сонымен қатар, СБК және метандау бір катализаторда параллель болады, сондықтан СБК арнайы 
реакторы төмен түсіріледі. Ақырында, H2O конденсацияланады, ал CO2 газдан жойылады, сондықтан тек СТГ 
қалады. Жоғары температуралы сүзу және газды тазарту кезеңдері осы кітаптың 3 тарауында талқыланса 
да, интеграцияланған десульфурация және метандаудің екі түрлі нұсқасы (күкіртке төзімді метандау немесе 
метандаудің катализаторын мерзімді регенерациялау) бұдан әрі талқыланатын болады. 

12.2.1 Күкірт қосылыстарына тұрақты метандау

Күкірттің қатысуымен H2: CO = 1 төмен ара қатынасы кезінде синтез-газдан тікелей метандау күкірт 
қосылыстарына тұрақты метандау (КТМ) деп аталады. КТМ үшін қолданылатын типтік катализаторлар 
молибденге негізделген және алғаш рет 1970-ші және 1980-ші жылдары синтез-газ үшін шикізат ретінде 
көмірді пайдалану арқылы сыналған. Көмірден алынған синтез-газдың конверсиясы көп жағдайда биомассадан 
алынған синтез-газдың конверсиясымен салыстыруға болады, кейбір маңызды айырмашылықтарды ескеру 
керек. Көмірде әдетте биомассаға қарағанда күкірт мөлшері көп, ал күкірт қосылыстары биомасса мен күкірттің 
газдану жағдайларына байланысты әр түрлі болады. Биомассаның көп бөлігінің неғұрлым жоғары ылғалдылығы 
(көмірмен салыстырғанда) генераторлық газдағы H2O Елеулі концентрациясына әкеледі, ал газдандырудың 
неғұрлым төмен температурасы (көмірмен салыстырғанда) күкірттің органикалық қосылыстарының қосымша 
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болуына әкеледі.

with coal as feedstock for the synthesis gas. While the conversion of coal‐derived 
synthesis gas is in many ways comparable to that of biomass‐derived synthesis gas, 
some important differences should be kept in mind. Coal typically has higher sulfur 
content than biomass, and the sulfur compounds are different, owing to the different 
gasification conditions of biomass and sulfur. The higher moisture of most biomass 
(compared to coal) leads to significant concentrations of H

2
O in the producer gas, 

whereas the lower gasification temperature (compared to coal) leads to the additional 
presence of organic sulfur compounds.

MoS
2
 catalysts were studied for the synthesis of CH

4
 from syngas at low 

H
2
:CO ratios, and the reaction for SRM was found to be: 2 CO + 2 H

2
 = CH

4
 + CO

2
 

[23]. According to this reaction, all hydrogen is converted to CH
4
, and using a 

H
2
:CO ratio of unity at the inlet is possible. Since the catalysts are typically metal 

sulfides, or become sulfided in the process, they are active in the presence of 
sulfur species, or are even more active when the H

2
S concentration is increased 

[23,24]. A process for producing methane‐rich gas from sulfur‐containing hydro
carbonaceous feedstock (in this example, oil) by gasification and subsequent 
SRM over a Co‐Mo/Al

2
O

3
 catalyst was patented in 1975 [25]. In a subsequent 

patent, the modification of the Mo catalyst with lanthanides or actinides was 
revealed, which resulted in higher activities compared to unmodified Mo cata
lysts [26]. using a Mo or V catalyst on a TiO

2
 support and the associated process 

for SRM of sulfur‐containing synthesis gas was patented in 1985 [27]. In this 
patent, it was reported that using a TiO

2
 support increased the activity for metha

nation, compared to an Al
2
O

3
 support, while possible reasons for this improve

ment were not discussed. A long‐term test (1080 h) was performed with a process 
development unit (Pdu), using the producer gas of an entrained flow gasifier, 
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12.1-СУРЕТ. Биомассаны тазалау қажеттілігінсіз СТГ-ға түрлендіру үшін атмосфералық қысым кезінде интеграцияланған 
жоғары температуралы процесс сызбасы.

MoS2 катализаторлары H2: CO төмен қатынасы кезінде синтез-газдан CH4 синтезі үшін зерттелді және МБР 
үшін реакция анықталды: 2 CO + 2 H2 = CH4 + CO2 [23]. Осы реакцияға сәйкес, барлық сутегі CH4-ке айналады 
және кіруде H2: CO бір қатынасын пайдалану мүмкін. Катализаторлар әдетте металл сульфидтері болып 
табылатындықтан немесе процесте сульфидтелген болғандықтан, олар күкірт бөлшектерінің қатысуымен 
белсенді немесе H2S концентрациясы ұлғайған кезде одан да белсенді болады [23,24]. Газдандыру және со-Mo/
Al2O3 катализаторында келесі МБР арқылы күкірті бар көмірсутекті шикізаттан метанға бай газды алу процесі 
1975 жылы патенттелді [25]. Кейіннен патентте лантаноидтар немесе актиноидтар бар Мо катализаторының 
модификациясы анықталды, бұл Мо модификацияланбаған катализаторларымен салыстырғанда анағұрлым 
жоғары белсенділікке әкелді [26]. TiO2 тасымалдауышындағы MO немесе V катализаторын және онымен 
байланысты МБР күкірті бар синтез-газын қолдану арқылы 1985 жылы патенттелді [27]. Бұл патентте TiO2 
тасығышын пайдалану Al2O3 тасығышымен салыстырғанда метандау белсенділігін арттырғаны хабарланған, 
бірақ бұл жақсартудың ықтимал себептері талқыланбаған. Ұзақ мерзімді сынау (1080 сағат) тартылған ағынымен 
газификатордың генераторлық газын және ашылмаған құрамның өнеркәсіптік катализаторын пайдалана 
отырып, процесті (PDU) әзірлеу үшін қондырғыда орындалды. Бастапқы шикізат әртүрлі көмір болды. 
Нәтижелер 100% дерлік конверсияны және H2S қатысуымен жақсы тұрақтылықты көрсетті, әдетте 1000 сағ/
млн. Mo, Ni, V, Al, Cr, Co және Zr қоса алғанда, көп компонентті катализатор тікелей көмір газдандырғышынан 
тазартылмаған газды метандау үшін пайдаланылды және 1000 сағат ішінде жақсы тұрақтылықты көрсетті [29].

Соңғы жылдары зерттеулер МБР катализаторларын оңтайландыру мақсатында, әсіресе белсенділік 
тұрғысынан жаңартылды, ал зерттелетін каталитикалық жүйелер, шарттар мен параметрлер 12.1-кестеде 
жинақталған. МБР үшін ce-модификацияланған Al2O3-ке енгізілген MO сияқты катализаторлардың жаңа 
құрамдары жасалды, ол хабарланғандай, метандау белсенділігін күшейтеді [24, 30]. Се-модификацияланған 
жүйенің жоғары белсенділігі метандау белсенділігіне теріс әсер ететін SO4-2 са түрінің бәсеңдеуімен 
түсіндіріледі [24]. MO жүктеу әсерін және MO/γ Al2O3 қыздыру температурасын катализатордың белсенділігіне 
жүйелі түрде зерттеу жүргізілді [31]. Катализатордың Co-Mo МБР катализаторлар белсенділігіне әсері Ce, Zr, 
Ti немесе Mg түрлендірілген таза Al2O3 және Al2O3 салыстыру жолымен зерттелді. Се модификацияланған 
тасымалдаушы катализатордың ең жоғары белсенділігіне әкелді, бұл Се-Аl тасымалдауышындағы Мо 
жақсартылған дисперсиясымен түсіндіріледі. Ce-Al төсенішін дайындаудың әртүрлі әдістерін және олардың 
метандау белсенділігіне әсерін салыстыру жүргізілді [33]. Түрлі тіректерде сіңдірілген Моды салыстыру 
[γ ‐ Al2O3, SiO2, SiO2 ‐ Al2O3, ZrO2, CeO2, TiO2, итрия ‐ тұрақтандырылған циркония (YSZ)] ZrO2 қолдайтын 
Mo катализаторы үшін жоғары белсенділік көрсетті [34]. Сондай-ақ, MO катализаторын сульфидтеудің 
әртүрлі әдістері салыстырылды және олардың катализатордың тұрақтылығына әсері талқыланды [35,36]. 
Осы параграфта ұсынылған зерттеулерге қорытынды жасай отырып, сатылы әдіспен сульфиттелген ce-
Al-дан жасалған төсегі Co-Mo жоғары дисперсті катализаторы МБР үшін көп перспективалық жүйе болып 
табылатынын атап өтуге болады.

Дайындау әдістерін, сульфидтеу әдістерін, промоторларды таңдау немесе тіректердің әсерін қоса алғанда, 
күкіртке төзімді метандаудың материалтану саласында үлкен жұмыс атқарылды. Бұл параметрлердің барлығы 
катализатордың белсенділігіне, селективтілігіне және тұрақтылығына әсер етуі мүмкін және жақсарту үшін 
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әлі де мүмкіндіктер бар деп күтуге болады. Алайда биомассаны СТГ-ға конверсиялау контексінде нақты 
жағдайларда МБР катализаторларын пайдалану әлі дәлелдеуге тура келеді, өйткені осы уақытқа дейін нақты 
газдандырылған биомассаны айырбастау үшін МБР реакторларының ауқымын кеңейту туралы хабарланбаған. 
Демек, модельдеу және масштабтау тұрғысынан процесті әзірлеу биомассаны түрлендіру үшін МБР қолдануын 
тексеру үшін қажет.

12.2.2 Метандау катализаторларын регенерациялау

Күкіртке төзімді метанация катализаторының орнына, егер катализатордың қалпына келуі мүмкін болса 
катализатордың баяу улануына жол берілуі мүмкін. Бұл Ni немесе Ru негізіндегі метандаудың жоғары активті 
катализаторын пайдалануға болатын уақытта күкірттің органикалық және органикалық емес бөлшектерін 
жоятын газды Жоғары температуралы тазартуды болдырмай, процесті одан әрі жеңілдетуге мүмкіндік береді. 
H2S жояды, бірақ күкірттің органикалық бөлшектеріне қатысты тиімді емес, ZnO қабаты күкіртті жүктеудің 
негізгі массасын жою арқылы катализатордың қызмет ету мерзімін арттыру үшін қосылуы мүмкін. Алайда, 
мұндай қадам қажет емес.

Каталитикалық 
жүйелер

Зерттелетін 
параметрлер

Ең жақсы жүйе CO іс-
әрекеттері/түрлендіру

Шарттары Дереккөзі

Mo/Al2O3 c(H2S), c (CO), c(H2), 
c(CO2), T

0,45 айн.% мин-1 гкат
-1 p= 100 кПа, T = 527°C, CO:H2 = 1,

0,2 айн..% H2S
[23]

Mo/CeO2-Al2O3 Сульфидтау 
температурасының 
профилі

60% X (CO) (сатылы 
сульфидтеу)

ГСКЖ = 5000 сағ–1, p = 3 МПа, T 
= 550°C,
CO:H2 = 1, 1.2 айн.% H2S, 3 мл 
кат.

[35]

Co-Mo/Al2O3 Сульфидтау 
температурасы

56% X (CO) (400°C-та 
сульфидтеу)

ГСКЖ = 5000 сағ–1, p = 3 МПа, T 
= 550°C, CO:H2 = 1, 1,2 айн% H2S, 
3 мл кат.

[36]

Mo/CeO2-Al2O3 Композиттік тіректі 
дайындау

60% X (CO) (ce-
Al төсенішін бірге 
тұндыру)

[31]-дегідей [30]

Mo/Al2O3 Тірек әсері 1,77 х 103 ммоль г - 1 
сағ - 1 10 сағаттан кейін 
(5 үлес% Mo / ZrO2)

p = 2 МПа, T = 500 °C, CO:H2 = 1,
0,5 айн.% H2S, 100 мг кат.

[34]

Mo/SiO2
Mo/SiO2-Al2O3
Mo/ZrO2
Mo/YSZ
Mo/ CeO2
Mo/TiO2
Co-Mo/Al2O3
Co-Mo/CeO2 - Al2O3

c(H2S), c (CO2), c(H4), 
c(H2О), c(CO):с(H2), 
ГСКЖ, T, p

51% X (CO) сонымен 
563°C (Co-Mo/CeO2 - 
Al2O3)

ГСКЖ = 5000 сағ–1, p = 3 МПа, T 
= 560 °C,
CO:H2 = 1, 0,2 айн.% H2S, 3 мл 
кат.

[24]

Mo/Al2O3 Mo жүктеу 
және қыздыру 
температурасы

47% X (CO) (25 уд.% 
Mo)

ГСКЖ = 5000 сағ–1, p = 3 МПа, T 
= 560 °C,
CO:H2 = 1, 0,24 айн.% H2S, 3 мл 
кат.

[31]

Co-Mo/CeO2 - Al2O3 Тірек әсері 56% X (CO) сонымен 
560°C (Co-Mo/Ce - Al)

ГСКЖ = 5000 сағ–1, p = 3 МПа, 
CO:H2 = 1, 0,2 айн.% H2S

[32]

Co-Mo/MgO- Al2O3
Co-Mo/TiO2- Al2O3
Co-Mo/ZrO2- Al2O3
Co-Mo/Ce-Al Дайындық әдісі 56% X (CO) сонымен 

610°C (Co-Mo бірге 
тұндыру)

ГСКЖ = 5000 сағ‐1, p = 3 МПа, 
CO:H2 = 1,
0,24 айн.% H2S

[33]

p Қысым, T температура, X түрлендіру, C концентрациясы. ГСКЖ: сағаттық көлемді газ жылдамдығы.
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Биомассадағы күкірттің құрамы салыстырмалы түрде төмен болғандықтан, әсіресе ZnO қабатынан кейін 
катализатордың қызмет ету мерзімі шамамен жүздеген сағат болуы мүмкін.  Бұл тұрақты жұмыс үшін 
жеткіліксіз болса да, катализатор бөліктерін мерзімді регенерациялау (мысалы, тербелмелі қозғалтқышы бар 
реактордың конструкциясында) катализатор бірінші кезекте күкіртпен уланудан регенерациялануы мүмкін 
екенін ескере отырып, өміршең болар еді.

12.2.2.1 Никель негізіндегі катализаторды регенерациялау. Күкірт Ni негізінде метандау катализаторларын 
уландыратыны белгілі. Улану сұр Ni әкеледі сульфидтер Ni (NiS немесе Ni3S2) [39]. Әртүрлі никельді 
катализаторлар 10 сағ/млн күкіртпен уланып, регенерация құрамында күкірт жоқ реагентті газдармен немесе 
523 К және 773 К таза Н2 тексерілді [40]. Алайда, осы зерттеуде регенерацияның барлық әрекеттері сәтсіз 
болды. Никель катализаторларын регенерациялаудың әртүрлі әдістері таза Н2 жоғары температураларда өңдеу 
жолымен, Н2, О2 және тағы да Н2 әсер етуі немесе құрамында күкірт жоқ реагенттер қоспасын кейіннен таза 
Н2 қосу арқылы, тек қана ішінара белсенділікті қалпына келтірді [38]. Бұл тұрақты дезактивация, бәлкім, 
тестіленетін жағдайларда тұрақты ni сульфаттарының пайда болуы мүмкін.

Күкіртпен уланған никель катализаторының регенерациясы құрамында H2O және/немесе O2 бар атмосферада 
niso4 құрайды, ол ni сульфидіне дейін ішінара қалпына келтіріледі, метан реформингі кезінде белсенділікті 
қалпына келтіреді [41]. NiSO4 жоғары температураға төзімді [42], атмосфералық қысым кезінде ауаның 
әсер етуі кезінде 700-ден 800°C дейінгі температураларда ыдырайды [43]. Ni-дің регенерациясы, әдетте Nі 
нанобөлшектерінің агломерациясына байланысты ni бөлшектерінің жентектелуіне алып келеді.

H2 қалпына келтіру және O2 (500 с./млн O2) төмен парциалды қысым кезінде тотығу кезектілігін пайдалана 
отырып, бұрын тиофенмен уланған Ni-катализаторлар (C4H4S) сәтті қалпына келтірілді [46]. Төмен O2 
парциалды қысымды қолдану арқылы Ni катализаторын регенерациялаудың тағы бір процесі [47] дерек көзінде 
сиптталған [47]. Бұл патентте O2 көмегімен ni-катализатордың (инертті газдағы O2 концентрациясы 1-10 с/
млн құрады) күкіртпен уланған регенерациясы сипатталған. Катализатордың белсенділігі алдын ала уланған 
деңгейден 80%-ға дейін қалпына келтіріледі. Салыстырмалы жұмсақ температураларда (<500°C) табысты 
регенерация NiSO4 фазасының түзілуі O2 төмен қысымдарында аулақ болуы мүмкін. Практикалық тұрғыдан 
алғанда, мұндай тәсіл күрделі болып табылады, өйткені O2 осындай төмен концентрациясына қол жеткізу және 
қолдау катализатормен өте абайлап қарауды және барлық жабдықтың жақсы герметикалығын талап етеді.

O2 жоғары парциалды қысымда жұмыс істейтін никель катализаторларының сұрымен уланған 
регенерациясының басқа стратегиясы ni жентектелуін болдырмауы немесе NI бөлшектерінің қайта ағуын 
қамтамасыз етуі тиіс. Ni/Al2O3 катализаторының сілтілі металдар оксидтерімен және/немесе сирек кездесетін 
металдар оксидтерімен модификациясы термостабильділікті арттыруға және метанның ішінара тотығуы кезінде 
көміртектің шөгуін төмендетуге мүмкіндік берді [48]. Никельді катализаторлар Ni/MgAlOx-гидротальцит 
ізашарларынан катализаторды дайындау арқылы алдын алды [49]. Бұл катализаторлар көрсетті температурную 
тұрақтылық-ден 900°С-бөлшектер өлшемі ~ 10 нм қамтамасыз етілді жағдайында құрғақ реформинга (CO2 
+ CH4 → 2 CO + 2 H2) [49]. Жоғары температурадағы тұрақтылық ni бөлшектерін табысты бөлетін аморфты 
оксидті матрицаның кірістірілу табиғатымен түсіндіріледі. Мұндай катализатор O2 өте төмен парциалды 
қысымдарына қол жеткізу қажеттілігінсіз, бірақ неғұрлым жоғары температураға қол жеткізу қажеттілігінсіз 
асыл емес металдан жасалған катализаторды регенерациялау үшін жолды аша отырып, niso4-ті NIO және SO2-
ге бөлу жолымен S жою үшін жоғары температуралы регенерациялау үшін пайдаланылуы мүмкін.

12.2.2.2 Рутений негізіндегі катализаторды регенерациялау. Ru негізіндегі катализаторлар, Ni-катализаторлар 
сияқты, олардың метандау белсенділігіне байланысты күкіртпен улануға өте сезімтал. Ni-ге қарағанда, алайда, 
Ru метандау мен регенерацияның типтік жағдайларында сульфатты қосылыстар түзетіні белгісіз. Демек, Ru 
регенерациясы Ni регенерациясына қарағанда оңай болады деп күтілуде.  Метандау үшін белсендірілген Ru 
/ Al2O3 катализаторы биомассадан алынған өндірістік газдағы күкірттің әртүрлі түрлерін ұсынатын H2S, COS 
және C4H4S уланған. O2 көмегімен Регенерация өте жоғары концентрацияда (5%) бірнеше цикл ішінде табысты 
болды, бұл, негізінен, интеграцияланған метандау және десульфурация процесі мүмкін екенін дәлелдейді. 
Алайда, қызмет толығымен қалпына келтірілмеді.

Рентгендік абсорбциялық спектроскопия (РАС) көмегімен метандау жағдайында күкіртпен уланудың 
RuSx пайда болуына әкеп соқтыратыны көрсетілген. Катализатордың белсенділігі қалыпты температурада 
(430-600°C) тотығу жолымен сәтті қалпына келтірілді, мұнда РАС Ru тұрақты уланған түрлерінің немесе 
Ru бөлшектерінің жентектеу белгілерін байқамаған. Бұл күкіртпен уланған процесс үшін жол ашады және 
катализатор мезгіл-мезгіл ауамен немесе түтін газымен араластырылған ауамен регенерацияланады. . K-edge 
күкіртін пайдалана отырып келесі зерттеуде күкірт тотығу жолымен Ru катализаторынан алынып тасталатыны 
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қосымша көрсетілді, бірақ сульфатты бөлшектер түрінде Al2O3 тасығышта сақталады. Күкіртті қайта 
белсендірген кезде қайтадан Ru катализаторына тіпті құрамында күкірт жоқ шикізат газымен тасымалданады 
[51].

12.2.3 Тұжырымдамаларды талқылау

Метандау катализаторларының периодтық регенерациясы өте төмен метандау белсенділігі бар МБР-
катализаторларға қарағанда жоғары активті Ni немесе Ru-катализаторларды қолдануға болатын артықшылыққа 
ие. 1980 жылдың зерттеуі әртүрлі сутектендірудің катализаторларының белсенділігін жүйелі түрде зерттеді. 
MoS– пен (7,9 мкмоль мин– 1 г– 1) салыстырғанда, Ni 350°C (970 мкмоль мин– 1 г–1) кезінде гидрогендеу 
жылдамдығынан 123 есе артық, массаға қайта есептегенде, және 1235 есе артық, беттің нормаланған ауданына 
(420 мкмоль мин -1 м -2 қарсы 0,34 мкмоль мин–1 м-2) бар екені анықталды. Бұл ni, әдетте, метандаудің қолайлы 
катализаторы болып табылады, Мо негізіндегі катализаторларға қарағанда әлдеқайда белсенді. Бұл ni немесе 
Ru катализаторлары және олармен байланысты тұжырымдамалар (RuNi [6] - мен салыстырылатын СО метандау 
белсенділігіне ие) үшін күкіртке метандаудің тұрақтылығы негізінде айтарлықтай артықшылық болып табылады. 
Алайда, [8] эксперимент атмосферада Күкіртсіз жүргізілген, ал Мо негізіндегі катализаторлардың белсенділігі 
шикізатқа күкірт концентрациясының ұлғаюымен өскен. Екінші жағынан, уланған катализаторлардың тотығу 
регенерациясы (Ni немесе Ru негізінде) металл оксидтерінің (NiO немесе RuO2) пайда болуына алып келеді 
және катализаторды кейіннен қалпына келтіруді талап етеді, себебі металл Ni немесе Ru метандау үшін 
белсенді фаза болып табылады. Ол үшін метандау үшін қол жетімді емес H2 пайдаланылады, бұл процесс 
тиімділігін төмендетеді. Төмен температураларда никель катализаторларын Регенерациялау үшін қажет 
болатын O2 өте төмен концентрациясын құру және қолдау [46, 47] күрделі міндет болуы мүмкін. Ауа арқылы 
қалпына келтіруге болатын Ru катализаторлары өте жол, бұл метан сияқты құндылығы төмен өнімді өндіру 
кезінде оларды пайдалануға тыйым салуы мүмкін. Осылайша, Nі сульфаттарын ыдырату үшін қажетті жоғары 
температураларда жентектеу үшін никельді катализаторлардың модификациясы қазіргі уақытта қайта қалпына 
келтірілетін метандау үшін перспективалы жолмен ұсынылады.

Технологиялық жобалау тұрғысынан күкіртке төзімді метанация немесе метанация катализаторларын 
кезеңді түрде қалпына келтіру тиімді болар еді, өйткені төмен температурада скрабинг жүргізіліп, процесті 
жеңілдетіп, жабдық пен эксплуатация шығындарын азайтуға болады. Бұдан басқа, СО2 жоюды циклдық 
метандау/ регенерациялау реакторына катализаторға СО2 сорбенттерін қосу жолымен (мысалы, Са негізінде) 
біріктіруге болады. Мұндай жоғары интеграцияланған тәсіл реакция температурасын жоғарылатуға мүмкіндік 
береді, термодинамикалық шектерді жылжытады. CO2 сорбентпен кетіру есебінен CH4 қатысты селективтілік 
жоғарылайды, бұл процесті жоғары температураларда (500-600°C) жүргізуге мүмкіндік береді. Сонымен 
қатар, CO2 сорбенттерінің интеграциясы газ ағысын төмен қарай өңдеуге мүмкіндік береді, өйткені CO2 одан 
әрі тазартуды қажет етпейді [53]. Алайда, күкіртті метандаумен және жоюмен (катализаторды регенерациялау 
жолымен) CO2 жоюдың осындай жаңа тәсілдерін біріктіру кинетикалық (метандау, CO2 сіңіру, күкіртпен улану 
және регенерациялау үшін) және экономикалық (реактордың құны, қысқарту / тотығу циклдерінің салдарынан 
H2 құны) аспектілерді, сондай-ақ пайдалану күрделілігін мұқият қарауды талап етеді.

Күкіртке тұрақты метандау катализаторды регенерациялауды талап етпейді және демек, үрдістен H2 
пайдаланбайды.  Бұл процесті жеңілдетеді және әлеуетті тиімділігін арттырады. Алайда, Mo негізіндегі 
МБР катализаторларының ni немесе Ru-ге қарағанда әлдеқайда төмен метандаушы белсенділігі бар, бұл 
катализаторды әлдеқайда көп пайдалануға және реактордың мөлшеріне алып келеді. Циклдық процестерге 
интеграциялау, мысалы, катализатор/сорбенттің бір бөлігі CO2 [52, 53] жою үшін үздіксіз тотығады, КТМ 
катализаторлары үшін тыйым салынған сияқты, өйткені тотығу жоғарғы қабаттың химиялық құрамын өзгерте 
отырып және жылудың әсерінен жентектену арқылы туындайтын каталитикалық белсенділігін бұзатын 
сульфидті катализаторлардан күкіртті тез жағады.

12.3 ҚАЖЕТТІ БОЛАШАҚ ЗЕРТТЕУЛЕР

12.3.1 Күкіртке төзімді метандау

МБР катализаторларын Ni негізінде метандау катализаторларымен салыстырғанда бәсекеге қабілетті 
ету үшін негізгі мақсаттардың бірі Mo негізінде МБР катализаторларының белсенділігін арттыру болып 
табылады. Мысалы, жоғарыда көрсетілген зерттеулерде немесе жоғары өткізу қабілеті бар эксперименттерде 
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көрсетілгендей, синтездің жекелеген параметрлерін жүйелі түрде өзгерту жолымен (дайындау әдісі, 
промоторлар немесе сульфидтеу процедурасы сияқты) қол жеткізуге болады [54].

Жоғарыда сипатталған әдебиеттегі МБР жүйелерінің көпшілігі көмірден алынған синтез-газ жағдайында 
сыналды. Көмірден алынған МБР синтез-газ үшін белсенді катализаторлар, негізінен, биомассадан алынған 
синтез-газды конверсиялау үшін белсенді деп күтуге болады, алайда кейбір айырмашылықтарды ескеру 
керек. Биомасса әдетте көмірге қарағанда ылғал көп болғандықтан, биомассадан алынған синтез-газдағы су 
мөлшері көмірге қарағанда әлдеқайда жоғары. Бұдан басқа, биомассадағы күкірт мөлшері, әдетте, көмірге 
қарағанда төмен, бұл МБР катализаторының белсенділігіне әсер етуі мүмкін, себебі газдағы күкірт құрамы мен 
каталитикалық активтілігі арасындағы оң өзара байланыс туралы хабарланған [24]. Бұл дегеніміз, биомассаны 
конверсиялау үшін МБР катализаторын пайдалану үшін арнайы күш қажет.

Сонымен қатар, күкіртке төзімді метантациялау процесті модельдеуге әлі де назар аудармағанын атап өткен 
жөн. Оңтайлы конфигурацияны анықтау үшін Ni [55-58] негізінде метандауға дейін күкіртті жоюға негізделген 
СТГ-ны пайдалана отырып биомасса процесінің бірнеше нұсқаларын салыстыру жүргізілгеніне қарамастан, 
мұндай зерттеу күкіртке төзімді метандау концепциясымен жүргізілген жоқ. Мұндай модельдік зерттеу 
СТГ-ны алу процесі экономикалық өміршеңді күкірт-тұрақты метандау болып табыла ма, үдерістің әр түрлі 
параметрлерінің сезімталдығын талдау арқылы (катализатордың белсенділігі, тұрақтылығы, орнату мөлшері 
және т.б.) зерттеудің одан әрі қажеттілігін көрсете алады және осылайша, осы салада көбірек қызметті іске 
қосуға болады.

12.3.2 Мерзімді регенерация

Ru өте қымбат металл болғандықтан, Ru максималды пайдалануға қол жеткізу үшін катализаторды оңтайландыру 
қажет. Ru/Al2O3 катализаторы бөлшектерінің көлемі [50, 51] жарияланған регенерация зерттеулерінде 
қолданылған [50, 51], өте үлкен болды (> 20 нм), сәйкесінше, Ru пайдалану төмен болды. Егер Ru шағын 
бөлшектері сәтті синтезделсе, тотығу кезінде температураның жоғарылауына байланысты бөлшектердің өсу 
әсері болуы мүмкін. Демек, Ru шағын және тұрақты катализаторларды жасау үшін арнайы катализаторды әзірлеу 
қажет. Бұдан басқа, катализатор тасымалдаушысының (Al2O3, ZrO2 немесе белсенді с сияқты) катализатор 
регенерленуі мүмкін дәрежеге әсері күшті болып табылады, өйткені ол күкіртті жинайды және бөліп шығарады, 
ол кейіннен катализаторды уландырады [51], демек, күкіртті аз жинайтын катализатор тасымалдаушыларын 
әзірлеу (Идеалда, жоқ), оны жылдам босатады немесе оны уақыт өте маңызды катализаторға шығармай 
сақтайды. Бұл элементтердің күкірт уланған сұр төсеніштен десорбцияланатын температураны төмендетеді, 
осылайша катализатордың регенерациясына ықпал етеді [59]. Екінші жағынан, легірленген Na Al2O3 таза 
Al2O3 салыстырғанда SO2-мен байланыста тұрақты сульфиттер түзеді. Бұл тұрақтылық катализатордың 
қызмет мерзімін ұзартып, қалпына келтіру жағдайында тасымалдаушыдан күкірттің босатылуын болдырмауы 
мүмкін. Күкіртке сезімталдықты азайту үшін тасығыштың мұндай әзірлемесі Ru катализаторларына ғана 
емес, ең алдымен, жиі қолданылатын Ni катализаторлар сияқты әртүрлі катализаторлар үшін өзекті болады. 
Никель катализаторларының регенерациясына келсек, [49, 61] жоғары температурада тұрақты никель 
катализаторларының регенерациясы дисперсияны немесе белсенділікті жоғалтпай күкіртпен уланғаннан кейін 
мүмкін болатынын көруге болады.
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КӨРСЕТКІШ

қышқыл газдарды жою, 57
катализатордың жылжымайтын қабаты бар адиабати-
калық реактор

GoBiGas жобасы, 116-117
жылу бөлу және жылу шығару, 107, 108
Лурга процесі, 110 – 112
температуралық өріс, 109
TREMP, 112 – 116 процесі
Vestas, 116 процесі
күшейтілген адсорбциясы бар риформинг (Ржа))
газдандыру, 28-31
адсорбциялық бөлу, 166-168
агломерация процесі, 25
ұсақ масштабты синтетикалық газ (СТГ) Agnion 

ұғымы 
адсорбенттер, 285
bet, 281 меншікті беті
каталитикалық бу риформинг, 286
трехкомпонентный план CHO, 282, 283

қалыпталған кокс өндірісі, 289
сипаттамасы, 279
құрғақ синтетикалық газды қосу, 281, 283
газдың сағаттық көлемді жылдамдығы, 290
риформинг-жылу құбырын орнату, 281
жоғары температурада күкіртті адсорбциялау, 281
гидродесульфурация, 285
синтетикалық газдың орташа қосылысы, 281, 282, 289
десульфуризацияның орташа температурасы, 284
процесс реті, 279, 280
күкіртті сутекті коррозия реакциясы, 284
десульфурирленген синтетикалық газ, 286
degty риформинг процесі, 286-287
метанизацияның жалпы пәк, 291
ауаның отынға қатынасы, 16, 17,
сілтілі қосылыстар, 44
сілтілі газ сорғыш, 61
жоғары қысымды сілтілі электролиз, 204

аллотермиялық газдандыру
артықшылықтары, 223-224
тазартылған генераторлық газ, 85-87
көміртегінің аморф қабаты, 101
биогазды алудың анаэробты процесі, 194, 196
тозуға сынау, 123
Audi AG, 204-205
автоотермиялық газдандыру, 85-87

Batelle газдандыру / Silvagas, 32
Berty, 133-134 типті реактор
 
Bi-Gas жобасы, 123
BIGPower жобасы, 63
көміртекті ұстап тұратын және сақтайтын биомасс 

энергиясы (BECCS), 246
биогенді көміртек, 195
Bio2G жобасы, 26
BioLiq ® , 20 процесі
биомассадан алынған сүрек көмір, 10
отын элементі внутрицикловой биомасса газданды-
ру
процестер (B-IGFC), 46
суық газбен тазалау, 45
ыстық газбен тазалау, 47
қыздырылған газбен тазарту, 45-47
биомасс (BtG), 194, 195 негізінде газ алу
биометр, 2, 181-184
Будуа реакциясы, 78
Британдық газ корпорациясының сұйық қож жоюы 
бар Лурганың газогенераторы, 22
пузырьковый қайнап тұрған қабаты, 135-136
бөртпе CH4 және CO2 сепарациясы, апгрейд СТГ
абсорбция, 163-165
адсорбция, 166-168
төмен температура, 169
мембраналық сүзгіш, 165-166

Катакарб процесі, 164
катализаторды дезактивациялау, 97, 257
тозу, 98
көміртегі шөгіндісі және коксолдану, 99-102
көміртекті шөгінділеу әдістері, 102-106
химиялық пісіру, 98
ластануы / бітелуі, 98
күкіртпен улану, 99
жылу жентектеу, 98
каталитикалық газдандыру, 37
СТГ каталитикалық гидротермальды процесі
катализаторды дезактивациялау, 257-258
қиындық, 272
экологиялық, 272-273
отын-энергетикалық баланс, 269
сипаттамалары, 271-272
CONTI-C, 270, 271
материалдық баланс, 268-269
пайдалану қиындықтары, 269

технологиялық карта және сипаттамасы, 266-268
 процесс экономикасы, 272
celatom, 62
целлюлоза ацетаты, 165
Чалмерс жанама газ генераторы, 32, 33
Кокс қалдығын газдандыру реакциялары, 7
химиялық пәк, 16
химиялық интеграция, 253
Химиялық кинетика
Berty типті ректор, 133-134
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арна реакторы, 134-135
катализатор бөлшектерінің қозғалмайтын қабаты бар 
көп түтікті реактор, 133
сумен химиялық салқындату, 20
аммиакты салқындату процесі, 164
диаграмма CHO, көмір және биомасса, 5, 6
клатрат, 267
бұрышты және биомассты газдандыру
катализатор, 36, 37
флюидизацияланған материалдың тік қабаты, 23-26
қозғалатын ағын, 19-20
жылжымайтын қабат, 20-22
гидрогендеу 34-35, 37
флюидизацияланған материалдың жанама қабаты 
(флюидизацияланған материалды жанама газдандыру-
ды қараңыз))
қойылатын талаптар, 5-6
термодинамика (термодинамика, газдандыру))
қалыпталған кокс өндіру процесі, 289
төмен температуралы модельдер, 142
суық газбен тазарту, 45
жанғыш газдар, 254
comflux технологиясы жалған көрінген қабатта мета-
низация үшін, 123-125, 224-225
қозғалмайтын қабаты салқындатылған метанатор
салқындатылған еңбек ішіндегі катализатор, 119-120
Линде изотермиялық реакторы ұғымы, 117, 118
катализатордың металл монолитті тасымалдаушысы, 
121
бірнеше рет айдау, 120
жазық пластиналары бар реактор ұғымы, 121-122
салқындату сатылары, 117
катализатордың құрылымдалған тасымалдағыштары, 
120-112
COSYMA, 225, 226
ұшу жоғалуы, 11
инженерлік-техникалық жұмыстар Дайдьер, 123
жалған жағылған қабаттағы тікелей газдандыру
Andritz Carbona / ГТИ, 26
Foster Wheeler, 25-26
Келлогг Руст Вестингауз, 25
пайдалану, 23
Winkler, 23-25
белсенді энергия моделі (DAEMON), 274
e-Gas ™, 20 технологиясы
e-gas зауыты, 193
электростатикалық сүзгі (ESP), 236
энергетикалық бұрылыс-energiewende, 192
p2g, 216-217 процесінің отын-энергетикалық теңгерімі
энергия ағындарының сызбасы, СТГ каталитикалық 
гидротермальды процесі, 269, 270
Нидерланды Энергетикалық зерттеулер орталығы 
(НЭЗО), 31, 232, 238, 240
ЭНЕРГИЯ, 243
мұнай беруді арттыру әдісі (МӨА), 2
газогенератор с перемещающимся ағынымен, 19 – 20

этилен, 95
екі жақты модель Eulerian-Eulerian, 142
Exxon көмірді газдандыру каталитикалық процесі, 36, 
37

ішкі айналмалы жалған жағылған қабатпен жыл-
дам газдандыру (FICFB), 28, 29

артықшылықтары, 223-224
пайдалану жұмыстары, 223-224
ұзақ деформацияға сынау, 226
қоспаны шикізат газдар, нестехиометрический 

метанатор, 79 – 80
«энергиядан газға» тұжырымдамасы, 80-82
стехиометриялық H2 / CO, 79
талшықты көміртегі, 101
Фишер процесі – Тропш, 119-121, 196
газификаторы биомасса жылжымайтын қаба-

тымен, 20-22
қозғалмайтын қабаты бар метандау реакторының 

моделін негіздеу, 139
бір өлшемді үлгі, 137
екі өлшемді модель, 138
жазық сипаттама концепциясы, 134
реактор тұжырымдамасының икемділігі, 129, 130
каталитикалық крекинг қондырғысының катали-

заторы (FCC), 55
реактор метанизации да жалғаножиженном қабат-

тағы, 122 – 123
Bi-Gas жобасы, 123
барботажная колонкалар, 127 - 128
Comflux жобасы, 123-125
Қытайда игеру, 127
Пол Шеррер Институты, 125-127
Foster Wheeler газдандыру, 25-26

GanyMeth, 228
Газды тазалау
сілті, 61
(галогенидтер), 60-61
төмен температурамен, 45
жоғары температура, 47
гидродесульфурация, 59-60
құрамында азот бар қосындылармен, 61-62
қатты бөлшектер, 47-52
реактивті ыстық газдарды тазалауға арналған сүз-

гі, 62-65
күкірт қосылыстары, 57-59
қара май 52 – 57
микроэлементтермен, 62
орташа температурасы, 45-47
газдың сағаттық көлемді жылдамдығы (ГСКЖ), 

244, 290
газдандыру катализаторы, көмір және биомасса-

сы, 36, 37
флюидизацияланған материалдың тік қабаты, 23-

26
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перемещающийся ағыны, 19 – 20
жылжымайтын қабаты, 20 – 22
гидрогаздандыру, 34-35, 37

флюидизацияланған материалдың жанама қабаты 
(флюидизацияланған материалды жанама газдандыру-
ды қараңыз)

қойылатын талаптар, 5-6
термодинамика (термодинамика, газдандыру))
қатты отындағы газ-сұйықтық реакторы, 128
CO2, 128 метандауға арналған қатты отындағы 

газ-сұйықтық реакторы
GAYA жобасы, 28, 127
GoBiGas жобасы, 28, 116-117
мақсаттары, 184
рентабельділік, 188
тиімділігі, 188
тарих, 184-185
негізгі жоспар, 187
мәртебесі, 188
техникалық деректер, 186
техникалық мәселелер, 188
Гетеборг энергиясы, 184-185
графитті көміртек, 101
жасыл газ қағидаты, 182
өсірілген биомасса, 249
шайыр, 101
Гусинг зауыты, 185-186, 224

Хальдор Топсе, 185
галогенидтер, 60-61
жылу құбырларын реформатор (HRP), 32-34
жылу құбырларын реформалау технологиясы, 281
күкірттің ауыр хош иісті органикалық қосылыста-

ры, 237
гетерогенді модель, қозғалмайтын қабаты бар ре-

актор, 137
қысымның үлкен ауытқуының сканерлейтін кало-

риметриясы (HP - DSC), 259, 260
тұтас талдау, 16
Хориути механизмі – Поланья, 95
ыстық газбен тазалау (ЫГТ), 47
ыстық газбен сүзу (ЫГС), 62-65
agnion гидродесульфурация процесі, 285
катализаторлар, 59-60
гидрогаздандыру, 34-35, 37
сутектендіру, 92, 93, 95
гидрогенолиз реакциясы, 94
гидротермалды газдандыру, 9
СТГ гидротермалды өндірісі, см. сондай-ақ СТГ 

гидротермалды процесінің катализаторы, 254-259
активтендірудің таратылған қуат моделі, 274
жылу алмастырғыш, 253
тарихи даму, 252
сұйықтау газ, 263 – 266
фазалық мінез-құлқы және тұздардың бөлінуі, 

259-263
тұз сепараторы, 253

қоспалар, биомассадан генераторлық газдар
сілтілі қосылыстар, 44
азот қосылыстары, 44
қатты бөлшектер, 42
күкірт қосылыстары, 44
қарамай, 43
микроэлементтер, 44-45
жалған көрінген қабаттағы жанама газдандыру
жоғары адсорбциясы бар риформинг, 28-31
Batelle / Silvagas, 32
жанама газификатор Чалмерс, 32, 33
ішкі айналымы бар жалған жағылған қабатпен 

жылдам газдандыру, 28, 29
жылу құбырларын реформатор, 32-34
MILENA, 31
пайдалану, 27
интеграцияланған жоғары температуралы про-

цесс, 295, 296
изотермиялық жалған жағылған қабаты бар реак-

торлар
CFD, 142 модельдері
масса алмасу, 141
үлгі негіздемесі, 144-145
секторлық масштабтау, 144
температуралық өріс, 139
екі фазалы модель, 140
Бос орындар, 140

реактивті импульстер технологиясы, 52

газдандыру процесі Келлог-Рус-Вестингауз (KRW), 25
кинетикалық тәсілдер, СО метандау, 88-91

Кокемяка зауыты, 63-64
зауыт CONTI-C, 270, 271
Kraft процесі, 274
қуаты 25 кВт қондырғы
сызба, 202-204
нәтижелері, 209 – 210
қуаты 25 кВт қондырғы
сызба, 204
нәтижелер, 210-213
мембраналық газбен, 213-214


