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Актуальность исследования связана с перспективами глубокой переработки твердого топлива при нетрадиционном спосо-
бе получения перегретого водяного пара в условиях тепловых электрических станций при осуществлении паровой бескисло-
родной газификации. Это позволит создать на тепловых электрических станциях высокоэффективные энерготехнологиче-
ские предприятия с производством не только тепловой и электрической энергии, но и разнообразных химических веществ, в 
частности водорода и продуктов синтеза Фишера–Тропша. 
Цель: обосновать возможность и перспективы осуществления процесса паровой бескислородной газификации в условиях по-
лучения пара на тепловых электрических станциях в сравнении с широко применяемым процессом парокислородной газифи-
кации; сравнить процесс парокислородной и паровой бескислородной газификации по стоимости химических веществ, полу-
чаемых из синтез-газа в процессе синтеза Фишера–Тропша. 
Объекты: процесс паровой бескислородной газификации твердых топлив в условиях полигенерации; способ получения пере-
гретого водяного пара на тепловых электростанциях для осуществления процесса паровой бескислородной газификации. 
Методы: термодинамический анализ работы тепловых электрических станций с внутрицикловой газификацией; аналити-
ческий расчет процесса паровой бескислородной газификации и сравнение с процессом парокислородной газификации; упро-
щенный расчет стоимости продуктов синтеза Фишера–Тропша при сравнении паровой бескислородной и парокислородной 
газификации. 
Результаты. Представлена новая концепция полигенерации с использованием бескислородной паровой газификации в усло-
виях получения пара на тепловых электрических станциях. Новая концепция полигенерации предполагает получение водяно-
го пара с высокой температурой (до 1000 °C) и давлением (до 2–3 МПа) для осуществления паровой бескислородной газифи-
кации твердых топлив. Концепция основана на термодинамическом обосновании работы тепловых электрических станций с 
традиционным паросиловым циклом и перераспределении материальных потоков между паровым котлом и паровой турби-
ной. Упрощенная экономическая оценка была сделана для расчета цены синтез-газа, получаемого в процессе паровой бескис-
лородной газификации. Показано, что производство синтез-газа путем паровой бескислородной газификации в новой концеп-
ции может быть на 15 % дешевле, чем при традиционной парокислородной технологии. Это может быть достигнуто при 
условии соотношения образующегося газа в процессе паровой бескислородной и парокислородной технологий более чем 3,5:1, 
соответственно. 
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Высокотемпературный водяной пар, бескислородная газификация,  
возобновляемые ресурсы, полигенерация, синтез Фишера–Тропша. 

 

Номенклатура 

 T – температура, °C; 

 P – давление, Па; 

 S – энтропия, кДж/(кг·К); 

 K – критическая точка для воды; 

 Gex – расход питательной воды в паровой котел, 
кг/с; 

 Gwv – расход перегретого пара, поступающего из 
паровой турбины в паровой котел для дополни-
тельного перегрева, кг/с; 

 ΔH – тепловой эффект химической реакции, Дж/кг; 

 ca – теплоемкость золы, кДж/(кг·К); 

 cс – теплоемкость углерода, кДж/(кг·К); 

 caav – средняя теплоемкость золы, кДж/(кг·К); 

 cсav – средняя теплоемкость углерода, кДж/(кг·К); 
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 с – теплоемкость углеродной частицы, кДж/(кг·К); 

 is – удельная энтальпия пара при соответствую-
щем давлении и температуре, кДж/кг; 

 A
d
 – содержание золы углеродной частицы, % мас.; 

 Gss – расход перегретого пара для газификации, кг/с; 

 Qss – тепловой поток перегретого пара для гази-
фикации, Вт; 

 Ggm – расход газифицируемого материала в газо-
генераторе, кг/с; 

 Gst – расход перегретого пара из паровой турбины 
для газификации, кг/с; 

 Qw – тепловой поток для нагрева питательной во-
ды, Вт; 

 
15.5

220i  – энтальпия питательной воды при темпера-
туре 220 °Cи давлении 15,5 МПа, кДж/кг; 

 
0.1

10i  – энтальпия питательной воды при темпера-
туре10 °Cи давлении0,1МПа, кДж/кг; 

 Qst – тепловой поток, требуемый для перегрева 
пара, требуемого для газификации, Вт; 

 
2

1000i  – энтальпия перегретого пара при темпера-
туре 1000 °C и давлении 2 МПа, кДж/кг; 

 
2

250i  – энтальпия перегретого пара при темпера-
туре 250 °C и давлении 2 МПа, кДж/кг; 

 Qe.f. – теплотворная способность условного топли-
ва, 29,308 МДж/кг; 

 Gf – расход топлива на подогрев питательной воды, 
кг/с; 

 Gb.f. – дополнительный расход топлива в паровом 
котле, кг/с; 

 Bu – расход топлива в паровом котле, кг/с; 

 bu – удельный расход условного топлива на выра-
ботку электрической энергии, г/(кВт·ч) 

 Nel – мощность турбины, МВт; 

 Qst.b – тепловая мощность парового котла, МВт; 

 qtu – удельный расход тепловой энергии на выра-
ботку электрической энергии, МДж/(кВт·ч) 

 ηp – эффективность транспорта пара от котла к 
паровой турбине, %; 

 ηst.b – эффективность парового котла, %; 

 ηps – КПД тепловой электрической станции, %; 

 Vg – формирование газа в идеальном процессе га-
зификации, м

3
/кг; 

 QLHV – низшая теплотворная способность газа, 
МДж/кг; 

 FT – синтез Фишера–Тропша; 

 TEPET – Techno-Economic Process Evaluation Tool 
(инструмент технико-экономической оценки). 

Введение 

Технология газификации углеводородного сырья 
является одним из самых распространенных методов 
получения синтез-газа во всем мире. Известны иссле-
дования по газификации в различных окислительных, 
нейтральных и восстановительных средах при умерен-
ных и высоких температурах. Достаточно подробно 
изучено влияние как характеристик исходного матери-
ала, так и условий протекания процесса газификации 
на выход и состав вырабатываемого синтез-газа [1]. 

Применение синтез-газа, получаемого в процессе 
газификации, осуществляется по двум направлениям: 
(i) в качестве топлива для энергетических установок – 
паровые котлы, газовые турбины, двигатели внутрен-
него сгорания [2, 3]; (ii) в качестве исходного сырья 
для нетопливного применения с использованием раз-
личных технологий. Например, производство жидко-
го синтетического топлива по методу Фишера–
Тропша [4]. 

Перспективным и наиболее востребованным 
направлением исследований остается получение син-
тез-газа для нетопливного применения при использо-
вании его для производства жидких углеводородов, 
различных спиртов, смазочных материалов, различ-
ных эфиров и других веществ. Изучению этих про-
цессов посвящено множество работ, направленных на 
исследование закономерностей и характеристик про-
текающих процессов для известных способов газифи-
кации. 

Для нетопливного применения синтез-газ должен 
содержать как можно больше целевых компонентов в 
виде CO и H2. При этом объемное отношение целе-
вых компонентов также должно составлять опреде-
ленную величину для получения конкретного про-

дукта. Например, если рассматривать получение жид-
ких углеводородов по методу синтеза Фишера–
Тропша соотношение CO:H2=1:2 [4]. 

Получить наибольшее содержание СО и H2 в син-
тез-газе можно только в условиях парового бескисло-
родного дутья в сравнении с различными газифици-
рующими агентами: воздух, кислород, вода и их сме-
си. Однако при этом имеется существенная проблема 
получения экономически эффективным способом 
большого количества водяного пара с высокой темпе-
ратурой (примерно до 1000–1200 ℃) и относительно 
высоким давлением (до 2–3 МПа). 

Исследованиям паровой бескислородной газифи-
кации посвящено значительное количество работ в 
литературе. Как правило, процесс непосредственной 
паровой газификации проводят для частиц, предвари-
тельно прошедших термическую обработку [5]. 
Очень часто используют двухкамерные реакторы с 
кипящим слоем для экспериментального исследова-
ния паровой газификации [6]. Двухстадийность про-
цесса во многих исследованиях позволяет для непо-
средственной газификации использовать частицы, со-
стоящие из нелетучего углерода и золы. Это позволя-
ет получить не только энергию для протекания про-
цесса газификации (за счет сжигания летучих ве-
ществ), а также обеспечить достаточно высокое каче-
ство синтез-газа. Протекание процесса газификации в 
две стадии позволяет снизить расход перегретого па-
ра, однако вместе с этим также значительно снижает 
образование целевых компонентов синтез-газа – CO и 
H2. При использовании в качестве газифицирующего 
агента только водяного пара, например, в обеих каме-
рах двухстадийных газогенераторов требуется значи-
тельное количество пара. 
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Большое количество водяного пара для эффектив-
ной реализации процесса газификации необходимо из-
за существенной эндотермичности химических реак-
ций, протекающих в газогенераторе. Одним из целесо-
образных вариантов при настоящем уровне развития 
техники является получение перегретого водяного пара 
с заданными параметрами в условиях полигенерации 
[3]. Это можно осуществлять на тепловых электриче-
ских станциях, одновременно производящих тепловую 
и электрическую энергию, а также синтез-газ при па-
ровой бескислородной газификации. Отсутствие кис-
лорода крайне важно, так как это позволяет суще-
ственно сократить затраты на процесс газификации, в 
частности электрической энергии на получение кисло-
рода, и таким образом значительно повысить экономи-
ческую привлекательность данного способа. 

Существуют паровые котельные агрегаты, кото-
рые позволяют получать перегретый водяной пар до 
критических (P<23 МПа, T<560 °C) параметров для 
привода паровых турбин [7]. В топке таких паровых 
котлов температура дымовых газов существенно вы-
ше 1200 °C, что позволяет осуществлять эффектив-
ный теплообмен между дымовыми газами и водяным 
паром. Благодаря такой высокой температуре также 
широко используется промежуточный перегрев водя-
ного пара для уменьшения конечной влажности пара 
в последних ступенях паровой трубы и повышения 
КПД цикла [8]. 

Если осуществлять процесс промежуточного пере-
грева водяного пара не с целью уменьшения конеч-
ной влажности, а для повышения температуры при 
относительно невысоком давлении, то в этом случае 
можно получать большое количество высокотемпера-
турного водяного пара для осуществления процесса 
паровой бескислородной газификации. Такая органи-
зация работы парового котла и паровой турбины мо-
жет быть организована без значительного изменения 
конструкции парового котла и внедрена для большого 
класса не только крупных, но и средних по мощности 
энергетических станций. При незначительном давле-
нии перегретого водяного пара, направляемого на па-
ровую газификацию, отсутствует необходимость ис-
пользования трубопроводы из высококачественных 
марок сталей, которые применяются при сверхкрити-
ческих и ультрасверхкритических параметрах водя-
ного пара [9]. 

В Российской Федерации существует государ-
ственный стандарт ГОСТ 5632-2014 [10]. В нем опи-
саны различные материалы и сплавы, которые могут 
быть применимы для температуры менее 1000 ℃ и 
давления менее 30 бар. При этом срок службы дан-
ных материалов может варьироваться от 1 года и бо-
лее в зависимости от температуры пара. Например, 
если температура пара в дополнительном парогенера-
торе будет около 850 ℃, то его ожидаемый срок 
службы может составлять около 11 лет. В научной 
литературе представлены работы по паровой конвер-
сии метана, например [11, 12]. В некоторых из них 
показаны различные материалы и сплавы, которые 
применяются в том числе и как катализаторы при 
температуре до 900 ℃ и давлении до 15 бар. 

Цель настоящей работы – термодинамическое 
обоснование перспектив производства в условиях по-
лигенерации высокотемпературного водяного пара 
среднего давления, используемого для осуществления 
процесса паровой бескислородной газификации, 
оценка его стоимости и сравнение с известными тех-
нологиями. 

Методология 

Принципиальная схема производства высокотем-
пературного водяного пара в условиях полигенерации 
включает несколько необходимых элементов (рис. 1). 
Они взаимодействуют друг с другом и позволяют по-
лучать тепловую, электрическую энергию и перегре-
тый водяной пар для осуществления паровой бескис-
лородной газификации различного исходного сырья, 
например биомассы, угля или твердых бытовых отхо-
дов. 

Центральным элементом схемы является паровой 
котел – 1. Его основной задачей является получение 
тепловой энергии в виде перегретого водяного пара с 
высоким давлением и температурой (P0, T0) для пода-
чи в паровую турбину – 2. В паровой турбине должен 
быть предусмотрен регулируемый отбор водяного 
пара с более низкими параметрами (P1, T1). 

Отработавший пар из турбины (с параметрами P1, 
T1) поступает в котел, где он снова перегревается до 
высокой температуры (P1, T2) при осуществлении 
изобарного процесса. Температура перегрева T2 водя-
ного пара зависит от характеристик котла, условий 
теплообмена в топке котла. При расположении до-
полнительного пароперегревателя в радиационной 
части котла, где температура дымовых газов имеет 
максимальную температуру, можно ожидать темпе-
ратуру перегрева водяного пара более 900 °C при 
требуемом давлении не более 2–3 МПа. Эти парамет-
ры вторичного перегрева водяного пара могут быть 
достигнуты при использовании широкой номенклату-
ры котельных агрегатов, работающих на различных 
видах топлива. 

В соответствии с предлагаемой схемой организа-
ции процесса получения перегретого водяного пара 
(рис. 1) паровая бескислородная газификация может 
быть осуществлена при использовании принципиаль-
но разных по назначению турбин (рис. 2). Так, 
например, при необходимости получения тепловой 
энергии для снабжения сторонних потребителей мо-
жет быть применена теплофикационная турбина. При 
отсутствии потребителей можно применять турбину с 
противодавлением, на выходе из которой отработав-
ший водяной пар подается сразу в котел. После до-
полнительного перегрева водяной пар поступает на 
паровую газификацию. 

После перегрева в котле водяной пар поступает в 
редукционную установку – 6 (рис. 1), где его давление 
и температура при необходимости уменьшаются. Да-
лее водяной пар поступает в газификатор и аппарат 
пиролиза. Последний может быть использован для 
предварительной газификации исходного материала с 
целью получения коксового остатка и парогазовой 
смеси.
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Рис. 1.  Принципиальная схема полигенерации в условиях конденсационной электрической станции: 1 – паровой ко-

тел; 2 – паровая турбина с регулируемым отбором пара; 3 – конденсатор; 4 – питательный насос; 5 – реге-

неративный теплообменник; 6 – редукционная установка; 7 – делитель потоков; 8 – кислородно-водородный 

пароперегреватель; 9 – электролизная установка; 10 – электрофильтр; 11 – сероочистка; 12 – дымосос; 

13 – насос высокого давления; 14 – аппарат пиролиза исходного материала; 15 – газификатор 

Fig. 1.  Schematic diagram of polygeneration in a condensing power station: 1 – steam boiler; 2 – steam turbine with 

adjustable extraction of steam; 3 – condenser; 4 – feed pump; 5 – regenerative heat exchanger; 6 – reduction unit; 

7 – stream divider; 8 – oxygen-hydrogen superheater; 9 – electrolysis unit; 10 – electrostatic precipitator; 11 – 

desulfurization; 12 – exhauster; 13 – high pressure pump; 14 – apparatus for pyrolysis of the source material; 15 – 

gasifier 

 
Рис. 2.  Принципиальные схемы получения перегретого водяного пара: a) при использовании конденсационной турби-

ны; b) при использовании турбины с противодавлением. 1 – паровой котел; 2 – конденсационная или тепло-

фикационная турбина; 3 – конденсатор; 4 – насос; 5 – регенеративный теплообменник; 6 – электрогенера-

тор; 7 – турбина с противодавлением 

Fig. 2. Principle diagrams of superheated steam generation: a) using a condensing turbine; b) using a back pressure turbine. 

1 – steam boiler; 2 – condensation or cogeneration turbine; 3 – condenser; 4 – pump; 5 – regenerative heat 

exchanger; 6 – electric generator; 7 – back pressure turbine 

Применение аппарата пиролиза имеет следующие 
преимущества. Большинство соединений таких эле-
ментов, как N, S, С и других (например, SOx, NOx, 
CO2), после аппарата пиролиза вместе с паром (паро-

водяная смесь) поступают в паровой котел. Некото-
рые из них относительно безвредны, а некоторые нет 
(например, смолы). Вредные соединения окисляются 
в котле и попадают в систему очистки (различные 
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фильтры): SOx, NOx и другие. Далее в виде дымового 
газа поступают в дымовую трубу и рассеиваются. 

Коксовый остаток при этом используется в газифи-
каторе для осуществления основного процесса газифи-
кации, а парогазовая смесь (водяной генераторный газ), 
полученная при частичной газификации, может, 
например, подаваться в котел для сжигания. Организа-
ция процесса по указанной схеме позволяет получить 
дополнительное топливо для сжигания в котле, при ча-
стичном замещении основного топлива. Карбонизат, 
который используется для основного процесса газифи-
кации, позволяет значительно улучшить гидродинами-
ческий режим в газификаторе, а также получить син-
тез-газ высокого качества. Такая схема организации 
процесса может быть востребована при газификации, 
например, низкокачественного угля (отходы угледо-
бычи) или твердых бытовых отходов. 

Разделение процесса на предварительный пиролиз 
и газификацию дает очень чистый синтез-газ с мини-
мальным количеством балластных примесей. Все ле-
тучие вещества и другие балластные примеси, напри-
мер смолы, во время предварительной газификации 
попадают в топку котла, где полностью выгорают при 
высокой температуре. Таким образом, одновременно 
решается два вопроса: повышение качества синтез-
газа, что впоследствии влияет на очистку и синтез 
химических веществ, а также повышение экологич-
ности и эффективности утилизации вредных веществ 
при горении. Экологичность и эффективность дости-
гается за счет того, что в котельных агрегатах преду-
смотрены системы очистки дымового газа, которые 
позволяют, например, нейтрализовать оксиды серы. 

В случае, если не удается получить перегретый 
водяной пар приемлемых параметров по температуре 
в котле, в схеме должен быть предусмотрен дополни-
тельный пароперегреватель – 8 (рис. 1). В этом случае 
перегретый пар после редукционной установки пода-
ется непосредственно в пароперегреватель [13]. 

Пароперегреватель представляет собой камеру, в 
которой имеется специальная газовая горелка. В го-
релку поступает стехиометрическая кислородно-
водородная смесь [13] и сжигается в потоке водяного 
пара, поступающего из котла [14]. Продуктами сгора-
ния кислородно-водородной смеси является водяной 
пар с незначительным (менее 0,5 % об.) количеством 
неконденсируемых газов. Кислородно-водородная 
смесь образуется электролизом или другим извест-
ным способом, который позволяет с наименьшими 
затратами получать необходимое количество смеси 
для осуществления перегрева водяного пара до тре-
буемой температуры. Регулируя балансовые соотно-
шения продуктов горения кислородно-водородной 
смеси и перегретого водяного пара, поступающего из 
котла, можно получать на выходе из пароперегрева-
теля температуру пара, изменяющуюся в широком 
диапазоне. 

Кислородно-водородный пароперегреватель мо-
жет и не использоваться в качестве одного из основ-
ных элементов схемы. Однако в качестве резервного 
элемента он должен быть предусмотрен. Его исполь-
зование оказывает влияние на параметры (например, 

температуру) перегретого водяного пара, поступаю-
щего в газогенератор – 15 (рис. 1), и, соответственно, 
на качественный состав получаемого синтез-газа [1]. 
Результаты исследований [15] показывают, что при 

повышении температуры водяного пара более 900 С 
практически исключается содержание смолистых со-
единений в синтез-газе. Поэтому при необходимости 
значительного повышения температуры перегретого 
пара использование пароперегревателя допустимо. 
В этом случае существенное значение имеют плав-
костные характеристики золы [6] газифицируемого 
материала, которые совместно с конструкцией газо-
генератора определяют максимальную температуру в 
газогенераторе. Когда температура золы очень высока, 
она плавится (зависит от сырья). Таким образом из-
меняются физические свойства и химический состав 
золы, что может нарушать нормальную работу газо-
генератора. 

Результаты и обсуждение 

Энергетические характеристики производства  
перегретого пара 

Термодинамический цикл (рис. 2, а) предлагаемо-
го процесса (рис. 1) представлен на T–S диаграмме 
(рис. 3). Черная линия изображает идеальный термо-
динамический цикл Ренкина 1234561, включающий 
элементы: паровой котел с пароперегревателем – 1 
(рис. 1), паровая турбина с конденсатором – 2, 3 (рис. 
1), а также питательные насосы – 4, 13 (рис. 1). До-
полнительно на диаграмме обозначены точки 1, 7 и 8, 
которые соответствуют процессу производства пере-
гретого водяного пара (для газификации) в паровом 
котле. В точке 7 происходит отбор перегретого водя-
ного пара из турбины с параметрами P1, T1, который 
далее поступает в котельный агрегат. При этом коли-
чество отобранного пара из турбины компенсируется 
дополнительной подпиткой воды в точке 1 перед 
насосом высокого давления – 13 (рис. 1) до повыше-
ния давления воды, поступающей в котел. Перегрев 
отработавшего пара в турбине осуществляется в кот-
ле от параметров P1, T1 до параметров P1, T2 – точки 7, 
8, при осуществлении изобарного процесса. Необхо-
димое количество теплоты при этом подводится за 
счет сжигания дополнительного количества топлива в 
котле. Процесс 7, 8 по своей сути аналогичен процес-
су работы турбины с перегревом пара. 

Для проектируемых тепловых электрических 
станций дополнительный отбор пара из турбины для 
газификации должен быть заранее предусмотрен в 
соответствии с тепловой мощностью потока пара 
вторичного перегрева и проектной мощностью газо-
генератора. 

В соответствии со схемой предлагаемого процесса 
(рис. 1), перегретым водяным паром может быть 
осуществлена предварительная газификация исходно-
го материала. В этом процессе происходит частичная 
газификация исходного материала за счет вноса теп-
лоты с водяным паром. 

При частичной паровой газификации тепловые за-
траты (расход пара) существенно зависят от характе-
ристик исходного материала, степени предваритель-
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ной газификации, условий процесса и других пара-
метров. Например, если исходный материал значи-
тельно увлажнен, то требуется дополнительное коли-
чество пара для его предварительной сушки. С другой 

стороны, в случае древесной биомассы или сельско-
хозяйственной биомассы следует использовать разное 
количество перегретого водяного пара для получения 
коксовых частиц. 

 

 
Рис. 3.  Условная T–S диаграмма паросилового цикла с перегревом водяного пара для газификации. Gex, Gwv – равные 

расходы питательной воды и водяного пара соответственно; K – критическая точка для воды; +q – подвод 

тепловой энергии к водяному пару за счет сжигания топлива в паровом котле 

Fig. 3.  Conditional T–S steam power cycle diagram with steam superheating for gasification. Gex, Gwv – feed water and 

water vapor flow rates, respectively; K – critical point for water; +q – thermal energy supply to water vapor due to 

fuel combustion in the steam boiler 

Аналитическая оценка затрат тепловой энергии, 
поступающей в аппарат пиролиза с перегретым водя-
ным паром, в данном случае крайне затруднительна 
[16]. Попытка оценки этих параметров приводит к 
значительному числу допущений и всегда носит при-
близительный характер. 

Только натурные эксперименты на исходном га-
зифицируемом материале позволяют оценить тепло-
вые затраты на газификацию в этом случае. Среди ра-
бот других авторов можно отметить [17], в которой 
была предпринята оценка тепловых затрат на осу-
ществление процесса пиролиза шламов сточных вод 
различного происхождения. В данной работе при 
нагреве с постоянной скоростью влажных образцов 
было установлено, что некоторые виды отходов мо-
гут характеризоваться самоподдерживающимся про-
цессом при сравнении тепловых затрат на пиролиз и 
теплоты, полученной при сжигании пиролизного газа. 
Это зависит от количества горючих компонентов, 
формирующихся в процессе пиролиза, и их тепло-
творной способности. 

При осуществлении каскадного процесса пиролиза 
и паровой газификации биомассы или других веществ, 
как предлагается на рис. 1, в аппарате пиролиза обра-
зуется коксовые частицы и парогазовая смесь. Коксо-
вые частицы далее используются в газогенераторе – 
15 (рис. 1), а парогазовая смесь может подаваться на 
сжигание в паровой котел – 1 (рис. 1). В этом случае в 
работе котла может наблюдаться улучшение характе-
ристик, например, по количеству выбрасываемых 
вредных веществ в атмосферу (SOx, NOx): (i) за счет 

совместного сжигания твердого топлива и газа [7]; (ii) 
за счет горения и частичной газификации, аналогич-
ной сжиганию водоугольного топлива [18], при по-
ступлении относительно большого количества водя-
ного пара в топку котла. 

В процессе паровой газификации коксовых частиц 
в газогенераторе – 15 (рис. 1) основная химическая 
реакция может быть представлена следующим обра-
зом: 

С + H2O = CO + H2 – 10,94 МДж/кг.               (1) 

В этом случае можно принять поступление в гази-
фикатор частиц, состоящих только из углерода и 
инертного зольного остатка. В лабораторных услови-
ях при паровой бескислородной газификации для 
угольных образцов может формироваться до 90 % це-
левых компонентов (CO и H2) в составе синтез-газа 
[19]. Поэтому реакция (1) может быть принята для 
предварительной оценки существа предлагаемого 
процесса. В целом реакция (1) отражает протекание 
процесса паровой бескислородной реакции. И в дан-
ном случае далее считается, что частицы (char 
particles) состоят только из углерода и золы. В этом 
случае совершенно не важно, какой исходный мате-
риал (биомасса) может быть использован для газифи-
кации. 

Тепловой эффект эндотермической реакции (1) со-
ставляет 10,94H   МДж/кг [20]. Данный тепло-

вой эффект реакции соответствует параметрам проте-
кания реакции при температуре 25 °C и давлении 
около 0,1 МПа. В большинстве случаев газификация 
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протекает при температурах в газогенераторе  
700–1000 °C [21]. При таких температурах тепловой 
эффект реакции практически не меняется и увеличива-
ется от стандартного теплового эффекта реакции при-
мерно на 3,5 % (за счет изменения теплоемкости ве-
ществ, участвующих в реакции) в соответствии с зако-
ном Гесса и Кирхгофа. Поэтому в реакции (1) для 
дальнейших расчетов можно принять тепловой эффект 

в диапазоне температур 700–1000 °C H=11,3 МДж/кг. 
В реакции (1) участвует только углерод и водяной 

пар. В реальных условиях при газификации твердых 
материалов в газифицируемой частице всегда присут-
ствуют минеральные компоненты, доля которых за-
висит от качества исходного топлива. На нагрев кок-
совых частиц до необходимой температуры (примем 
700 ℃) в реакции (1) затрачивается тепловая энергия, 
поступающая вместе с паром при аллотермической 
газификации [6]. Теплоемкость таких коксовых ча-
стиц изменяется в зависимости от процентного со-
держания углерода и золы ([22, 23]). Теплоемкость 
золы и углерода может быть вычислена соответ-
ственно: 

сa=0,8+0,51·10
–3

t–0,13·10
–6

t
2
 кДж/(кг·К) [22], 

сс=0,93+0,913·10
–3

t–0,41·10
–5

t
2
 кДж/(кг·К) [23]. 

В диапазоне температур от 700 до 1100 °C тепло-
емкость углерода и кокса составляет (табл. 1): 

Таблица 1.  Теплоемкость углерода и зольного остатка 

Table 1.  Specific heat capacity of carbon and ash residue 

Удельная теплоемкость 

Specific heat capacity 

Температура 
Temperature, °C 

700 800 900 1000 1100 

ca, кДж/(кг·К)/kJ/(kg·K) 1,09 1,12 1,15 1,18 1,20 

caav, средн./average 1.15 

cc, кДж/(кг·К)/kJ/(kg·K) 1,49 1,60 1,70 1,80 1,90 

ccav, средн./average 1,7 

 
Теплоемкость коксовой частицы может быть вы-

числена по выражению [22]: 

,a a c cc m c m
c

m

  


 

где ma, mc – массовая доля золы и углерода в частице 
соответственно; m – масса частицы. 

В диапазоне зольности от 10 до 70 % теплоемкость 
частицы, при усреднении данных в табл. 1, может 
быть принята с=1,37  кДж/(кг·К). 

В зависимости от типа и мощности паровой тур-
бины расход водяного пара для ее привода может су-
щественно изменяться. Это, в свою очередь, влияет 
на количество пара, отбираемого на технологические 
нужды и, в частности, для рассматриваемого приме-
ра – на осуществление процесса паровой бескисло-
родной газификации. Рассчитаем удельные энергоза-
траты на осуществление процесса газификации для 
1 кг коксовых частиц. 

В результате протекания реакции (1) в соответ-
ствии со стехиометрией количество водяного пара, 
участвующего в реакции, составляет 1,5 кг на 1 кг уг-
лерода. 

Примем для расчета следующие характеристики 
водяного пара: температура T1=1000 °C и давление 
P2=2 МПа. При данных параметрах энтальпия пара 
составляет is=4637 кДж/кг. 

Суммарные затраты перегретого водяного пара 
могут быть приняты как сумма теплоты: (i) на нагрев 
частицы с 700 до 1000 °С; (ii) компенсация теплового 
эффекта реакции (1); (iii) протекание реакции (1) при 
взаимодействии углерода кокса и перегретого пара. 

Для принятых допущений суммарный расход пара 
для частиц с зольностью от 10 до 70 % в пересчете на 
1 кг реагирующего исходного материала должен со-
ставлять величины, представленные в табл. 2. Данные 
в табл. 2 также учитывают потери теплоты в газоге-
нераторе, которые приняты в размере 3 % от общего 
теплопоступления. 

Таблица 2.  Суммарный расход пара (теплоты) на осу-

ществление паровой газификации коксовых 

частиц 

Table 2.  Total steam consumption (heat) for steam 
gasification of carbon particles  

Суммарный расход 

перегретого пара (теп-
лоты), кг (МДж) 

Total superheated steam 

consumption 
 (heat), kg/s (MJ) 

Ad, Зольность коксовой частицы, % мас. 

Ad, char ash content, % wt. 

10 20 30 40 50 60 70 

Gss, кг/с/kg/s 3,74 3,34 2,93 2,52 2,12 1,71 1,31 

Qss, МДж/MJ 17,35 15,47 13,59 11,71 9,82 7,94 6,06 

 
В табл. 2 Gss составляет расход пара на 1 кг гази-

фицируемого материала с различным содержанием 
минеральных примесей (в соответствии с реакцией 
(1)). 

В схеме на рис. 1 основным элементом является 
паровой котел. От его характеристик зависит расход 
перегретого пара на парообразование и характеристи-
ки перегретого водяного пара, поступающего на вход 
в паровую турбину. Причем наиболее важным пара-
метром в данном случае является температура пере-
гретого водяного пара. Для большинства котельных 
агрегатов, работающих в докритической области, 
температура перегретого водяного пара может быть 
принята до 560 °C [24]. При данной температуре и 
давлении 14 МПа расход перегретого пара на турбину 
(с параметрами P0, T0) при средней тепловой мощно-
сти котельного агрегата 400 МВт составляет около 
115 кг/с пара. 

В случае совместной работы котла с паровой тур-
биной с противодавлением (рис. 2, b) значительная 
часть перегретого водяного пара на выходе из турби-
ны может быть направлена обратно в котельный агре-
гат. В этом случае необходимо предварительно знать 
количество перегретого пара, которое поступает из 
отборов турбины на регенеративный подогрев пита-
тельной воды. 

В случае использования конденсационной или 
теплофикационной турбины (рис. 2, a) количество 
перегретого водяного пара на отбор турбины суще-
ственно зависит от вида применяемой турбины. При 
проектировании турбоагрегатов отбор перегретого 



Известия Томского политехнического университета. Инжиниринг георесурсов. 2021. Т. 332. № 2. 44–58 
Шевырёв С.А. и др. Паровая бескислородная газификация в условиях полигенерации 

 

51 

водяного пара на технологические нужды заранее 
определен техническим заданием, поэтому он может 
изменяться в широких пределах. 

Для оценки расхода перегретого водяного пара, 
необходимого для осуществления процесса газифи-
кации, примем величину отбора в соответствии с 
усредненными характеристиками паровых турбин. 
Во многих существующих энергетических установках 
расход перегретого водяного пара на промышленные 
нужды составляет до 25–30 % от количества свежего 
пара на входе в турбину. Следовательно, максималь-
ный отбор перегретого водяного пара из турбины в 
примере расчета настоящей работы составляет не бо-
лее Gst=34,5 кг/с. При таком расходе и ранее опреде-
ленном количестве перегретого водяного пара 
(табл. 2), требуемого для газификации 1 кг исходного 
топлива, расход газифицируемого материала в газо-
генераторе составляет (табл. 3): 

Таблица 3.  Расход газифицируемого материала в газо-

генераторе 

Table 3.  Consumption of gasified material in the gas 
generator 

Расход газифицируе-
мого материала 

Consumption of gasified 

material, kg 

Ad, Зольность коксовой частицы, % мас. 
Ad, char ash content, % wt. 

10 20 30 40 50 60 70 

Ggm, кг/с/kg/s 9,50 10,65 12,13 14,08 16,77 20,74 27,17 

 
Для современных тепловых электрических стан-

ций средний удельный расход топлива относительно 
выработки электрической энергии в котельном агре-
гате составляет около bu=280 г.у.т./кВт·ч ([25, 26]). 
Данный расход топлива соответствует тепловой элек-
трической станции уже с учетом отборов пара из тур-
бины на регенеративный подогрев питательной воды, 
но без учета количества перегретого пара, который 
может быть отобран на паровую газификацию. 

При организации процесса дополнительного пере-
грева водяного пара для осуществления процесса га-
зификации потребуется дополнительное количество 
тепловой энергии. Это количество тепловой энергии 
будет получено за счет увеличения количества сжига-
емого топлива в топке котла. Таким топливом будет 
являться либо проектное топливо для соответствую-
щего котельного агрегата, либо горючие летучие ве-
щества, образующиеся при пиролизе газифицируемо-
го сырья (рис. 1). Так как часть перегретого водяного 
пара отбирается безвозвратно из котельного агрегата, 
то для восполнения этого количества воды должна 
увеличиваться подпитка в котел. При этом теплота 
сжигаемого топлива должна затрачиваться на подо-
грев воды от температуры, при которой вода поступа-
ет при температуре окружающей среды (примем тем-
пературу 10 ℃), до температуры перегретого водяно-
го пара, то есть до 560 ℃. Тогда расход теплоты на 
подогрев питательной воды, поступающей в котел, 
составит: 
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Дополнительное количество топлива необходимо 
затратить на перегрев водяного пара в котельном аг-
регате. Для ранее принятых параметров это количе-
ство теплоты составит: 
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Нагрев питательный воды может быть осуществ-
лен в отдельно стоящем водогрейном котле при не-
возможности повышенного отбора пара из турбины 
на регенеративный подогрев питательной воды. Либо 
при использовании более мощной паровой турбины 
(рис. 1) при таком же или меньшем отборе пара из 
турбины при неизменных характеристиках по элек-
трической мощности. 

Дополнительный расход топлива на подогрев пи-
тательный воды Qw с учетом теплоты сгорания 
условного топлива составит: 

6
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При этом может быть использовано любое топли-
во для подогрева питательной воды, а также любые 
нетрадиционные источники тепловой энергии, 
например солнечные электростанции [27, 28]. 

Получение тепловой энергии для перегрева водя-
ного пара Qst в паровом котле – 1 (рис. 1) может быть 
осуществлено: (i) за счет увеличения расхода топлива, 
на которое спроектирован паровой котел; (ii) за счет 
совместного сжигания проектного топлива и газа, об-
разующего при частичной газификации исходного 
материала в аппарате пиролиза – 14 (рис. 1). 

C учетом теплоты сгорания условного топлива до-
полнительный расход его в паровом котле составит: 
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При заданном удельном расходе топлива 
bu=280 г.у.т./кВт·ч общий КПД электростанции мо-
жет быть вычислен (для условного топлива с тепло-
той сгорания 29,308 МДж/кг): 

123 123
0,44.

280
ps

ub
   

 

Удельный расход теплоты (перегретого пара) на вы-
работку электрической энергии может быть вычислен: 

 .
кДж/ кВ

3600
7216,3 ·ч ,6 т
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где ηp – КПД транспорта пара от котла к паровой тур-
бине, % (принято 98 %); ηst.b – КПД парового котла, % 
(принято 90 %). 

Электрическая мощность турбины может быть 
рассчитана следующим образом: 

9
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где Qst.b – тепловая нагрузка (мощность) парового 
котла, MW, принятая 400 МВт, или 1,44·10

9
 кДж/ч. 
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Действительный расход условного топлива в паро-
вом котле может быть рассчитан следующим образом: 

Bu = bu·Nel=15,5 кг/с. 

Зная вышеопределенные дополнительные расходы 
топлива на подогрев питательной воды Gf и на до-
полнительный перегрев водяного пара в котле Gb.f., 
можно оценить изменение удельного расхода услов-
ного топлива на выработку электрической энергии bu, 
которое составит 316,5 г/(кВт·ч) и 335,6 г/(кВт·ч) со-
ответственно: 
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С учетом теплоты нагрева питательной воды, по-
ступающей в котел: 
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Полученные результаты на 13 и 19,6 % больше 
принятого ранее среднего значения bu=280 г.у.т./кВт·ч 
[25, 26]. 

Возросшее количество удельного расхода топлива 
на выработку электрической энергии необходимо 
знать для того, чтобы оценить необходимое количе-
ство дополнительно сжигаемого топлива в паровом 
котле. При реализации принципиальной схемы поли-
генерации, представленной на рис. 1, увеличение рас-
хода топлива позволит оценить минимальное количе-
ство (расход) генераторного газа, получаемого при 
предварительной газификации исходного сырья в ап-
парате пиролиза и дополнительное количество услов-
ного топлива, сжигаемого в котле для получения вы-
сокотемпературного водяного пара для газификации. 

Экономические индикаторы получения и использования 
перегретого водяного пара для осуществления процесса 
Фишера–Тропша 

В идеальных условиях при осуществлении про-
цесса газификации состав и количество синтез-газа 
существенно отличаются в зависимости от характе-
ристик газифицирующего агента (табл. 4). 

Для представленных идеальных условий [29]: все 
реакции (основные и промежуточные) в газогенера-
торе приводят к образованию следующих компонен-
тов (продуктов) – CO, H2, N2; реакции протекают 
полностью. В широко используемых в настоящее 
время процессах газификации применяется паровоз-
душное и парокислородное дутье (наиболее распро-
страненный процесс) с внешним подводом тепловой 
энергии или за счет сгорания части газифицируемого 
материала. Согласно табл. 4, сравнивая парокисло-
родную газификацию и паровую, стоит отметить, что 
количество произведенного синтез-газа отличается 
более чем в 6,5 раз. 

Таблица 4.  Состав синтез-газа в идеальном процессе 
газификации [29] 

Table 4.  Synthesis gas composition in the ideal 
gasification process [29] 

Газифицирующий 

агент 

Gasification 
process (agent) 

Состав газа, % (об.) 

Gas composition,  

% (vol.) 

Vg,  
м3/кг 

m3/kg 

QLHV,  
МДж/м3 

МJ/m3 
CO H2 N2 

Воздух/Air 34,7 – 65,3 5,39 4,4 

Вода/Water 50 50 – 17,7 11,77 

Воздух+вода 
Air+water 

40,3 18,2 41,5 4,63 7,08 

O2+вода/O2+water 68,9 31,1 – 2,71 12,15 

 
С точки зрения наилучших условий для тепломас-

сообмена между газифицируемой средой и газифици-
руемым материалом можно выделить кипящий слой и 
поточный способ газификации. Именно эти условия 
позволяют получить наибольшее количество синтез-
газа с единицы массы газифицируемого топлива. 
В лабораторных условиях при исследовании различ-
ных параметров, влияющих на процесс газификации, 
образование газа составляет в среднем около 30–40 % 
от теоретически возможного [30]. Для промышлен-
ных поточных газогенераторов при парокислородной 
газификации угля характерно производство синтез-
газа в количестве около 1,8–2 нм

3
/кг газифицируемо-

го топлива [31]. Такой расход синтез-газа составляет 
около 70 % от теоретически возможного (табл. 4). 
Для известных опытно-промышленных газогенерато-
ров при парокислородной газификации биомассы вы-
ход синтез-газа составляет около 1 нм

3
/кг [32], или 

примерно 38 % от теоретически возможного выхода 
газа. Различие между экспериментальными и теоре-
тическими результатами можно объяснить использо-
ванием различного сырья для газификации (уголь и 
биомасса), а также разными условиями тепломассо-
обмена и гидродинамики в активной зоне газогенера-
тора. Не весь исходный материал может реагировать 
с газифицирующим агентом, поскольку значительная 
часть подводимого тепла уходит на протекание раз-
личных эндотермических реакций. 

Так как паровая бескислородная газификация в 
чистом виде (с отсутствием любых других газообраз-
ных веществ в газифицирующем агенте и без внешне-
го подвода тепловой энергии) в промышленном мас-
штабе не представлена, примем для дальнейших рас-
четов выход газа в процентном отношении, аналогич-
ный таковому при парокислородной газификации. 
В этом случае при сохранении относительных выхо-
дов газа с 1 кг газифицируемого материала (табл. 4) 
можно ожидать около 6,73 нм

3
/кг газифицируемого 

материала. 
В ранее проводимых экспериментальных исследо-

ваниях [29] было установлено, что в зависимости от 
условий проведения процесса газификации и харак-
теристик газифицируемого материала возможно по-
лучить синтез-газ с соотношением около H2:CO=2:1. 
Именно такое соотношение требуется для производ-
ства жидких углеводородов по методу Фишера–
Тропша [4]. Поэтому для дальнейшей оценки принято, 
что синтез-газ может содержать 90 % целевых про-
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дуктов в виде H2+CO при их соотношении в смеси 2:1 
при протекании основной реакции (1). 

Сделаем оценку эксплуатационных затрат на про-
изводство синтез-газа и синтетического топлива из 
него при сравнении паровой бескислородной и паро-
кислородной газификации. При оценке эксплуатаци-
онных затрат необходимо учитывать следующие па-
раметры: (i) расход и стоимость газифицируемого ма-
териала; (ii) количество получаемого синтез-газ; (iii) 
расход и стоимость перегретого водяного пара; (iv) 
потребление электричества на выработку кислорода. 

Поставленная цель настоящей работы предполага-
ет рассмотрение только процесса производства пере-
гретого водяного пара в условиях полигенерации. По-
этому оценка эксплуатационных затрат будет выпол-
няться с точки зрения газифицирующего агента при 
сравнении паровой бескислородной газификации и 
парокислородной. В связи с этим не рассматривается 
детально процесс ФТ-синтеза и сопутствующие ему 
эксплуатационные затраты, а также другие затраты, 
связанные с работой основного оборудования, 
например затраты электроэнергии на привод насосов 
и компрессоров. 

Эксплуатационные характеристики паровой бес-
кислородной и парокислородной газификации пред-
ставлены в табл. 5. 

В качестве газифицируемого материала для срав-
нительной оценки принята биомасса в виде древеси-
ны. Стоимость воды, электричества, биомассы, кис-
лорода и пара принята на основе данных [33] для 
Германии (табл. 6). В данном случае выбор страны не 
имеет значения, так как рассматриваются относи-
тельные затраты на два принципиально различных 
способа газификации по газифицирующему агенту. 
Расход синтез-газа при осуществлении процесса Фи-
шера–Тропша принят 7000 м

3
 газа на 1 т получаемых 

продуктов [34]. 

Таблица 5.  Сравнение процессов газификации 

Table 5.  Comparison of gasification processes 

Параметр/Parameter 
Единица  

измерения 

Unit 

Вид процесса 

Type of gasification  

O2+H2O [32] H2O 

Расходтоплива  
(реакция 1) 

Fuel consumption 

(Reaction 1) 

кг/kg 1 1 

Образование  
синтез-газа 

Syngas formation 

m3 (синтез-газа)/кг 

m3 (synt.gas)/kg 
1,04 6,73 

Выход продуктов  
ФТ-синтеза  

FT products formation 

m3(синтез-газа)/кг 

m3(synt.gas)/kg 
7 7 

Расход H2O 

H2O consumption 

кг/м3 (синтез-газа) 

kg/m3 (synt.gas) 
0,312 1,31–3,74 

Электричество  

(производство O2) 

Electricity 
(O2production) 

кВт·ч/м3  
(синтез-газа) 

kW·h/m3 (synt.gas) 

0,231 0 

 
Расходные характеристики для парокислородной 

газификации приняты на основе данных [32]. Затраты 
на электроэнергию, необходимую для выработки кис-
лорода, приняты на основе усредненных данных для 

кислородных станций, применяемых для парокисло-
родной газификации угля. 

Таблица 6.  Стоимость материалов [33] 

Table 6.  Costs of materials [33] 

Материал/Parameter Цена/Price Ед. измерений/Unit 

Биомасса (влажная) 
Biomass (wet) 

0,0974 €/кг/€/kg 

H2O (25 бар)/H2O (25 bar) 0,026 €/кг/€/kg 

Электричество/Electricity 0,105 €/(кВт·ч)/€/(kW·h) 

 
По данным табл. 4, 5 определена стоимость экс-

плуатационных расходов при получении 1 кг жидких 
продуктов в процессе Фишера–Тропша (табл. 7): 

 парокислородная газификация: 

Стоимость=расход топлива*цена топлива+ 

+выход синтез-газа*H2O расход* цена H2O+ 

+выход синтез-газа*цена электричества. 

Стоимость=(1·0,974+1,04·0,312·0,026+1,04·0,231·0,105) 

1000=131 € за 1000 m
3
синтез-газа. 

 паровая бескислородная газификация: 

Стоимость=расход топлива*цена топлива+ 

+расход пара*цена пара. 

Расход топлива*цена топлива=1*0,0974=0,0974 €. 
Расход пара*цена пара: 

 A
d
=70 %:1,31*0,026/(6,73*(1–0,7))=0,016869 €. 

 A
d
=10 %:3,74*0,026/(6,73*(1–0,1))=0,016054 €. 

После суммирования: 

 A
d
=70 % – Стоимость=0,0974+0,016869=0,114269, 

или 114,269 € за 1000 м
3
. 

 A
d
=70 % – Стоимость=0,0974+0,016054=0,113454, 

или 113,454 € за 1000 м
3
. 

Среднее значение между A
d
=70 % и A

d
=10 %, со-

ответственно: 

(114,269+113,454)/2=113,7€ за 1000 m
3
синтез-газа. 

Стоимость жидких продуктов синтеза Фишера–
Тропша: 

 парокислородная газификация: 

Стоимость=131*7=917 € за 1000 кг. 

 паровая бескислородная газификация: 

Стоимость=113,7*7=795,9 € за 1000 кг. 

Таблица 7.  Стоимость жидких продуктов в процессе 

Фишера–Тропша 

Table 7.  Cost of liquid products in the Fischer–Tropsch 

process 

Категория затрат 
Cost category 

Вид процесса  
газификации 

Type of gasification 

process 

O2+H2O H2O 

Стоимость синтез-газа, €/1000 м3 

Cost of synthesis gas, €/km3 
131 113,7 

Стоимость жидких продуктов  

ФТ-синтеза, €/т 
Cost of FT-synthesis liquid products, €/t 

993,3 795,9 

 
Полученные результаты (табл. 7) показывают, что 

при укрупненной оценке (для идеальных условий) 
бескислородная паровая газификация оказывается 
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намного выгоднее парокислородной технологии. Это 
связано с тем, что: 

 количество синтез-газа при паровой газификации 
значительно выше, чем при парокислородной 
(табл. 4, 5); 

 при паровой газификации не используется кисло-
род. Таким образом, нет дополнительных устано-
вок для производства кислорода, а также затрат 
электрической энергии. 
В табл. 5 относительный выход синтез-газа при 

сравнении двух технологий газификации принят на 
основании данных идеального процесса газификации 
(табл. 4). В действительности относительный расход 
синтез-газа при сравнении двух процессов окажется 
значительно ниже. В соответствии с ранее приведен-
ной методикой можно оценить, при каком соотноше-
нии выхода газа использование паровой бескисло-
родной технологии газификации становится по затра-
там сопоставимо с парокислородной (табл. 8). 

Таблица 8.  Стоимость синтез-газа при различном от-
носительном выходе газа 

Table 8.  Cost of synthesis gas at different relative gases 
components 

Относительный 

выход газа  

Relative gases 
components 

Стоимость синтез-газа, €/(103·м3)  

при соответствующей технологии  
Cost of synthesis gas, €/(103·m3)  

with appropriate technology 

O2+H2O H2O 

6,73:1 131 113,7 

5,5:1 131 117,4 

4,5:1 131 121,8 

3,5:1 131 128,8 

2,5:1 131 141,4 

1,5:1 131 170,7 

 
По данным табл. 8 видно, что при соотношении 

теоретического количества образующегося синтез-
газа около 3.5:1 при паровой бескислородной и паро-
кислородной газификации стоимость синтез-газа ста-
новится сопоставима. 

Расходные характеристики синтез-газа с единицы 
топлива при любой технологии газификации зависят от 
степени совершенства конструкции газогенератора. 
Принятое ранее количество газа, образующееся с еди-
ницы массы топлива в процессе парокислородной гази-
фикации, может быть увеличено за счет совершенства 
конструкции газогенератора. При этом стоимость син-
тез-газа будет снижена за счет большего количества 
синтез-газа, образующего с единицы массы топлива.  

Результаты оценки стоимости синтез-газа получе-
ны только с учетом эксплуатационных затрат на вы-
работку синтез-газа. При более детальной оценке 
стоимости синтез-газа необходимо учитывать также 
затраты на капитальное строительство, оплату труда 
рабочего персонала и необходимых налогов и отчис-
лений. Технологическое обоснование производства 
перегретого водяного пара в условиях полигенерации 
показывает, что при паровой бескислородной техно-
логии отсутствует необходимость в отдельном произ-
водстве кислорода, а вместе с этим и в затратах на 
капитальное строительство и приобретение разнооб-
разных дорогостоящих машин и механизмов. 

Детальная оценка затрат на выработку синтез-газа 
при паровой бескислородной газификации в условиях 
полигенерации с применением метода TEPET [30] 
будет сделана в отдельной работе. 

Выводы 

1. Разработана новая концепция полигенерации для 
производства электрической и тепловой энергии, 
а также водяного пара с температурой до 1000 ℃ 
и давлением до 2–3 МПа. Водяной пар с такими 
параметрами позволяет получать синтез-газ высо-
кого качества с самым высоким содержанием 
CO+H2 среди различных технологий газификации. 

2. Оценки эксплуатационных расходов производства 
синтез-газа, полученные по предлагаемой техно-
логии, показывают, что бескислородная паровая 
газификация может успешно конкурировать с па-
рокислородной технологией при условии получе-
ния относительно дешевого водяного пара в усло-
виях полигенерации на тепловых электрических 
станциях. 

3. Сравнение эксплуатационных затрат бескисло-
родной паровой технологии получения синтез-
газа и парокислородной технологии позволяет 
утверждать, что бескислородная паровая техноло-
гия становится более рентабельной при соотно-
шении объемов образующегося газа более 3,5:1. 

4. Стоимость синтез-газа при паровой бескислород-
ной газификации может быть примерно на 15 % 
дешевле по сравнению с парокислородной техно-
логией при укрупненной оценке эксплуатацион-
ных затрат. 

Исследования выполнены за счет средств гранта Рос-
сийского научного фонда (проект № 20-79-00012). 
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The relevance of the research is associated with the prospects for solid fuel deep processing with an unconventional method of producing 
superheated water vapor at thermal power plants with oxygen-free steam gasification. This will make it possible to create highly efficient 
energy technology enterprises at thermal power plants with the production of not only thermal and electrical energy, but also a variety of 
chemicals, in particular hydrogen and Fischer–Tropsch synthesis products. 
The main aim of the research is to substantiate the possibility and prospects of the implementation of steam oxygen-free gasification at 
thermal power plants in comparison with the widely used process of steam-oxygen gasification; to compare the steam-oxygen and steam 
oxygen-free gasification in terms of the cost of chemicals obtained from synthesis gas in the Fischer–Tropsch process. 
Objects: oxygen-free steam gasification of solid fuels under polygeneration conditions; method of producing superheated water vapor at 
thermal power plants for oxygen-free steam gasification. 
Methods: thermodynamic analysis of the operation of thermal power plants with integrated gasification process; analytical calculation of 
the oxygen-free steam gasification and its comparison with the steam-oxygen gasification; simplified calculation of the cost of Fischer–
Tropsch synthesis products in comparison with steam oxygen-free gasification and steam-oxygen gasification. 
Results. This paper presents a new concept of polygeneration using oxygen-free steam gasification under conditions of steam production 
at thermal power plants. The new polygeneration concept assumes the production of water vapor with high temperature (up to 1000 °C) 
and pressure (up to 2–3 MPa) with a high flow rate for the implementation of oxygen-free steam gasification of solid fuels. The concept is 
based on the thermodynamic justification of the operation of thermal power plants with a traditional steam-power cycle and the redistribu-
tion of material flows between a steam boiler and a steam turbine. A simplified economic assessment was made to calculate the price of 
syngas produced by steam oxygen-free gasification. It is shown that the production of synthesis gas by oxygen-free steam gasification in 
the new concept can be 15 % cheaper than with the traditional steam-oxygen technology. This can be achieved if the ratio of the generat-
ed gas in steam oxygen-free gasification and steam-oxygen technologies is more than 3,5:1 respectively. 
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High temperature water vapor, oxygen-free gasification, renewable resources, polygeneration, Fischer–Tropsch synthesis. 
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Nomenclature 

 T – temperature, °C; 

 P – pressure, Pa; 

 S – entropy, kJ/(kg·K); 

 K – critical point for water; 

 Gex – feed water flow to the steam boiler, kg/s; 

 Gwv – consumption of superheated steam coming from 
the steam turbine to the boiler for additional super-
heating, kg/s; 

 ΔH – thermal effect of a chemical reaction, J/kg; 

 ca – ash heat capacity, kJ/(kg·K); 

 cс – carbon heat capacity, kJ/(kg·K); 

 caav – average ash heat capacity, kJ/(kg·K); 

 cсav – average carbon heat capacity, kJ/(kg·K); 

 с – char heat capacity, kJ/(kg·K); 

 is – specific enthalpy of superheated steam at appro-
priate pressure and temperature, kJ/kg; 

 A
d
 – char ash content, % wt; 

 Gss – superheated water vapor consumption for gasifi-
cation, kg/s; 



Shevyrev S.A. et al. / Bulletin of the Tomsk Polytechnic University. Geo Аssets Engineering. 2021. V. 332. 2. 44–58 
 

 

57 

 Qss – heat flux of superheated steam fed to gasifica-
tion, W; 

 Ggm – consumption of gasified material in the gas 
generator, kg/s; 

 Gst – consumption of superheated steam from the 
steam turbine for gasification, kg/s; 

 Qw – heat flux to feed water heating, W; 

 15.5

220i  – feed water enthalpy at a temperature of 220 °C 

and a pressure of 15,5 MPa, kJ/kg; 

 0.1

10i  – feed water enthalpy at 10 °C and pressure 0,1 

MPa, kJ/kg; 

 Qst – heat flux required for superheating of steam 
supplied for gasification, W; 

 2

1000i  – enthalpy of superheated steam at a temperature 

of 1000 °C and a pressure of 2 MPa, kJ/kg; 

 2

250i  – enthalpy of superheated steam at a tempera-

ture of 250 °C and a pressure of 2 MPa, kJ/kg; 

 Qe.f. – calorific value of equivalent fuel, 29,308 MJ/kg; 

 Gf – fuel consumption for feed water heating, kg/s; 

 Gb.f. – extra fuel consumption in a steam boiler, kg/s; 

 Bu – fuel consumption in the steam boiler, kg/s; 

 bu – specific consumption of reference fuel for the 
generation of electric energy, g/(kWe·h) 

 Nel – turbine electric power, MW; 

 Qst.b – heat load (power) of the steam boiler, MW; 

 qtu – specific heat consumption for electricity genera-
tion, MJ/(kW·h) 

 ηp – efficiency of steam transportation from the boiler 
to the steam turbine, %; 

 ηst.b – steam boiler efficiency, %; 

 ηps – thermal power plant efficiency, %; 

 Vg – gas formation in an ideal gasification process, 
m

3
/kg; 

 QLHV – net calorific value of gas, MJ/kg; 

 FT – Fischer–Tropsch chemical synthesis; 

 TEPET – Techno-Economic Process Evaluation Tool. 
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