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Analiza mo¿liwoœci wykorzystania ciep³a
z reaktorów HTR w procesie zgazowania

paliw kopalnych za pomoc¹ ditlenku wêgla

STRESZCZENIE. W pracy przedstawiono wyniki rozwa¿añ teoretycznych nad mo¿liwoœci¹ wyko-
rzystania energii pochodz¹cej z wysokotemperaturowych reaktorów j¹drowych (HTR) do
prowadzenia silnie endotermicznego procesu zgazowania paliw kopalnych za pomoc¹ di-
tlenku wêgla. Otrzymany w tym procesie gaz syntezowy móg³by byæ wykorzystany do syntez
chemicznych np. produkcji metanolu, b¹dŸ p³ynnych paliw syntetycznych. Równoczeœnie
praktyczna realizacja takiego procesu pozwoli³oby na ograniczenie emisji ditlenku wêgla do
atmosfery. Nastêpowa³oby to w dwójnasób: poprzez ograniczenie iloœci spalanego paliwa
(wêgla) niezbêdnego do realizacji procesu, jak równie¿ poprzez wykorzystanie ditlenku wêgla
jako substratu. Niestety ograniczeniem takiego rozwi¹zania jest wzglêdnie niska temperatura
czynników grzewczych pochodz¹cych z reaktora HTR (< 800°C), co niekorzystnie wp³ywa na
równowagê procesu zgazowania. W celu oceny op³acalnoœci realizacji analizowanego pro-
cesu opracowano metodykê obliczenia sk³adu równowagowego powstaj¹cego gazu syntezo-
wego. Za³o¿ono, ¿e proces zgazowania wêgla (paliwa) zachodzi w dwóch nastêpuj¹cych po
sobie etapach. S¹ to: szybka piroliza paliwa, po³¹czona z wytworzeniem gazu popiroli-
tycznego i karbonizatu, a nastêpnie zgazowanie powsta³ego karbonizatu mieszanin¹ czynni-
ków zgazowuj¹cych (CO2, H2O, O2) i gazów popirolitycznych. Dla takiego uk³adu stworzono
model chemiczny, umo¿liwiaj¹cy na podstawie bilansu stechiometrycznego i danych termo-
dynamicznych obliczenie sk³adu równowagowego mieszaniny poreakcyjnej. Opracowana
metodyka umo¿liwia wykonanie obliczeñ dla dowolnego gatunku wêgla przy zastosowaniu
mieszaniny ditleneku wêgla, pary wodnej i tlenu o dowolnych proporcjach i nadmiarze
w stosunku do iloœci zgazowywanego wêgla. Niezbêdna jest do tego jedynie znajomoœæ
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podstawowych w³aœciwoœci fizykochemicznych paliwa oraz zale¿noœci sk³adu gazów po-
pirolitycznych i wydajnoœci pirolizy od temperatury. W pracy przedstawiono wyniki przy-
k³adowych obliczeñ sk³adu równowagowego w zakresie 600–900°C. Odpowiada to tem-
peraturze czynnika grzewczego pochodz¹cego z reaktora HTR. Analiza wp³ywu ró¿nych
czynników (np. rodzaju wêgla, temperatury, sk³adu pocz¹tkowego czynników zgazowu-
j¹cych) pozwoli dokonaæ optymalizacji procesu zgazowania pod k¹tem minimalizacji zu¿ycia
tlenu oraz uzyskania gazów o du¿ej zawartoœci wodoru czy te¿ doboru wêgla o najlepszych
w³aœciwoœciach do niskotemperaturowego zgazowania.

S£OWA KLUCZOWE: ditlenek wêgla , HTR, zgazowanie wêgla, gaz syntezowy

Wprowadzenie

Rosn¹ce zapotrzebowanie na energiê powoduje wzmo¿one zainteresowanie technik¹
j¹drow¹. W klasycznych elektrowniach atomowych ciep³o, powstaj¹ce podczas rozszcze-
pienia j¹der atomowych s³u¿y do wytworzenia przegrzanej pary wodnej. Czynnik ten
wykorzystywany jest do wytwarzania energii elektrycznej w turbinach parowych analo-
gicznie jak w klasycznych elektrowniach cieplnych. Dzisiejsze elektrownie j¹drowe wyko-
rzystuj¹ reaktory typu SMR (Small Molekular Reaktor), które maj¹ szanse na komercyjne
wdro¿enie w perspektywie najbli¿szych lat. Nale¿¹ do nich LWR i HTR (Vujiæa i in. 2012).

LWR (Light Water Reactor) wytwarza parê wodn¹ o temperaturze oko³o 300°C. W ostat-
nich latach intensywnie rozwijane s¹ technologie j¹drowe, maj¹ce na celu uzyskanie czynni-
ków grzewczych o znacznie wy¿szej temperaturze, co pozwoli³oby na ich zastosowanie
w szeregu wysokotemperaturowych technologii. Kolejnym z rozwi¹zañ s¹ reaktory wysoko-
temperaturowe typu HTR (High Temperature Reactor) ch³odzone gazowym helem (st¹d
w USA oznaczany HTGR – High Temperature Gas Reactor). Wspomniany reaktor nadaje
siê do kogeneracji ciep³a procesowego dla zastosowañ przemys³owych. Ich wspó³czesne
projekty oparte s¹ na dwóch podstawowych za³o¿eniach (Kuhr 2008):
G ograniczenie mocy do kilkuset megawatów cieplnych,
G mo¿liwoœæ produkcji wysokoprê¿nej pary wodnej o wysokiej temperaturze (T > 750°C).

Prototyp reaktora HTR pracowa³ niegdyœ w Julich (Niemcy) obecnie jeden dzia³a
w Japonii (Hayakawa 2004), kolejne budowane s¹ w Chinach. W USA prace prowadzi
konsorcjum NGNP (New Generation Nucelar Power) (Herring i in. 2007), gdzie wiod¹c¹
rolê odgrywa amerykañski oddzia³ AREVA. W Europie prace studialne koordynuje Nuclear
Cogeneration Working Group w ramach SNE-TP (Sustainable Nulear Energy Technology

Platform) (Samul i in. 2013). Prace nad wdro¿eniem reaktorów typu HTR s¹ równie¿ od
kilku lat prowadzone w Polsce. Aktualnie realizowany jest strategiczny projekt badawczy
koordynowany przez AGH, a finansowany przez NCBiR pt. „Technologie wspomagaj¹ce
rozwój bezpiecznej energetyki j¹drowej. Rozwój wysokotemperaturowych reaktorów do
zastosowañ przemys³owych” o akronimie HTRPL. W ramach tego projektu w Instytucie
Chemicznej Przeróbki Wêgla w Zabrzu prowadzone s¹ badania maj¹ce na celu wykorzysta-
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nie ciep³a pochodz¹cego z reaktorów HTR do syntez chemicznych, w których stosowany jest
ditlenek wêgla. Badania takie, zwane racjonalnym zagospodarowaniem CO2, pozwol¹
w przysz³oœci na znacz¹ce ograniczenie efektu cieplarnianego. Po pierwsze, emisja CO2
zostanie zredukowana poprzez zast¹pienie klasycznych elektrowni wêglowych za pomoc¹
elektrowni j¹drowych. Po drugie, wytworzony ju¿ ditlenek wêgla zostanie zwi¹zany w pro-
cesach chemicznych w nowe produkty.

Jednym z procesów, w których mo¿na wykorzystaæ ciep³o HTR, jest zgazowanie wêgla
za pomoc¹ CO2. Idea klasycznego procesu zgazowania wêgla polega na dzia³aniu miesza-
nin¹ czynników zgazowuj¹cych (powietrze, tlen, para wodna) na sta³e paliwa kopalne
(Struga³a i in. 2011; Chmielniak i in. 2012). Jako produkt uzyskuje siê gaz syntezowy
(syngaz), który mo¿e byæ wykorzystany do syntez chemicznych, b¹dŸ te¿ jako paliwo
(wodór). Niestety, zgazowanie paliw jest procesem silnie endotermicznym o du¿ym zapo-
trzebowaniu na energiê. Wymaga ponadto stosowania gazowego tlenu, co znacz¹co decy-
duje o ekonomice i op³acalnoœci procesu. Alternatywnym rozwi¹zaniem jest proces zwany
suchym zgazowaniem wêgla. Jako czynnik zgazowuj¹cy w tym procesie wykorzystuje siê
gazowy ditlenek wêgla. Wstêpne obliczenia termodynamiczne wykaza³y, ¿e taka realizacja
procesu pozwala na zwiêkszenie wydajnoœci i poprawê ekonomiki produkcji gazu synte-
zowego, m.in. poprzez obni¿enie zu¿ycia paliwa (wêgla) oraz tlenu. Niezmiernie istotne jest
równie¿ znacz¹ce obni¿enie emisji CO2 do atmosfery. Wykorzystanie CO2 do zgazowania
wêgla mo¿e zmniejszyæ zu¿ycie tlenu nawet o 30%. Przy wykorzystaniu ciep³a pocho-
dz¹cego z reaktorów HTR do ogrzania strumieni czynników zgazowuj¹cych (tzw. zgazo-
wanie allotermiczne) oszczêdnoœci drogiego tlenu by³yby jeszcze wiêksze, a byæ mo¿e
uda³oby siê ca³kowicie wyeliminowaæ potrzebê jego stosowania. Ideê takiego procesu
przedstawiono na rysunku 1.
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Rys. 1. Otrzymywanie syngazu poprzez zgazowanie wêgla CO2 przy wykorzystaniu ciep³a z reaktora HTR

Fig. 1. Idea of synthesis gas production by CO2 coal gasification with excess heat from HTR reactor



Dla zweryfikowania zasadnoœci przedstawionej idei niezbêdne jest wykonanie teore-
tycznych obliczeñ modelowych procesu zgazowania ró¿nych gatunków wêgli kopalnych
mieszanin¹ ditlenku wêgla, pary wodnej i tlenu o ró¿nych udzia³ach molowych poszczegól-
nych sk³adników. Szczególnie wa¿ne s¹ obliczenia w zakresie niskich temperatur 600–900°C,
odpowiadaj¹cych temperaturze czynnika grzewczego z reaktora HTR. Wykonanie takich
obliczeñ wymaga³o opracowania metodyki okreœlenia sk³adu równowagowego fazy gazo-
wej w procesie zgazowania w zale¿noœci od temperatury i sk³adu mieszaniny zgazowuj¹cej.
Stanowi to podstawowy cel prezentowanego opracowania.

2. Metodyka obliczeñ sk³adu równowagowego

2.1. Mechanizm procesu zgazowania wêgla

Proces zgazowania paliw sta³ych jest bardzo z³o¿ony. W celu wykonania obliczeñ sk³adu
równowagowego za³o¿ono, ¿e zgazowanie przebiega w dwóch etapach: szybkiej pirolizy
wêgla (kopaliny), a nastêpnie zgazowania wytworzonego karbonizatu. Szybkoœæ ogólna
procesu jest limitowana przez przebieg etapu zgazowania karbonizatu. Obliczenia termo-
dynamiczne mo¿na prowadziæ zatem dla quasi-statycznego uk³adu heterogenicznego, w któ-
rym ustala siê równowaga pomiêdzy faz¹ sta³¹ (wêgiel + popió³) a faz¹ gazow¹, bêd¹c¹
mieszanin¹ gazowych czynników zgazowuj¹cych oraz gazów popirolitycznych. W praktyce
s¹ to:
G czynniki zgazowuj¹ce: CO2, H2O oraz O2, dodawane celowo; ich iloœæ zale¿y od wsadu

wêglowego,
G mieszanina gazów popirolitycznych: H2, CO, CO2, H2O, CH4, C2H6, BTX (wêglo-

wodorów ciek³ych) i substancji smolistych; ich iloœæ i stê¿enie jest funkcj¹ temperatury
procesu.
Rozpatrywanie wszystkich sk³adników frakcji BTX i smo³y jako reagentów niezmiernie

utrudni³oby opis procesu. Z tego powodu pos³u¿ono siê pewnymi uproszczeniami. Na
podstawie przeciêtnego sk³adu substancji smolistych i frakcji BTX przyjêto, ¿e sk³ad
substancji smolistych najbardziej zbli¿ony jest do naftalenu C10H8, a frakcja BTX sk³ada siê
wy³¹cznie z benzenu C6H6. Mo¿na zatem przyj¹æ, ¿e w rozpatrywanym uk³adzie faza
gazowa sk³ada siê z dziewiêciu reagentów: O2, CO2, H2O, CO, H2, CH4, C2H6, BTX (C6H6)
i smo³a (C10H8). Ich iloœæ i stê¿enie zmienia siê w czasie. Sk³ad fazy gazowej stabilizuje siê
po osi¹gniêciu stanu równowagi chemicznej, bêd¹cego funkcj¹ temperatury.

2.2. Okreœlenie liczby reakcji niezale¿nych

Do okreœlenia liczby reakcji niezale¿nych, umo¿liwiaj¹cych pe³ny opis procesu, zasto-
sowano macierz wspó³czynników atomowych (macierz chemiczn¹). Przy za³o¿eniu, ¿e mie-
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szanina reakcyjna sk³ada siê z i = 10 sk³adników (popió³, NH3 i H2S pominiêto), oraz ¿e
poszczególne reagenty zbudowane s¹ z trzech pierwiastków (C, H, O), wyznaczono rz¹d
macierzy chemicznej n = 3, odpowiadaj¹cy liczbie niezale¿nych sk³adników uk³adu. Pozwa-
la to na okreœlenie liczby reakcji niezale¿nych:

R = i – n = 10 –3 = 7 (1)

Do obliczeñ stechiometrycznych i termodynamicznych mo¿na zastosowaæ dowolny
uk³ad 7 reakcji wi¹¿¹cych ze sob¹ wszystkie reagenty. Z uwagi na za³o¿enie, ¿e zgazowanie
bêdzie siê odbywa³o przede wszystkim za pomoc¹ ditlenku wêgla, do dalszych obliczeñ
przyjêto nastêpuj¹cy model stechiometryczny:

C + O2 Û CO2 (2)

C + H2O Û CO + H2 (3)

C + CO2 Û 2CO (4)

CH4 + CO2 Û 2 CO + 2 H2 (5)

C2H6 + 2 CO2 Û 4 CO + 3 H2 (6)

C6H6 + 6 CO2 Û 12 CO + 3 H2 (7)

C10H8 + 10 CO2 Û 20 CO + 4 H2 (8)

Nale¿y podkreœliæ, ¿e opisany model (reakcje 2 – 8) nie ma wiêkszego sensu chemicz-
nego i s³u¿y jedynie do bilansowania procesu. Tworzy równie¿ podstawê do jego analizy
termodynamicznej i obliczenia sk³adu równowagowego. W dalszych obliczeniach poszcze-
gólne reakcje oznaczano indeksem dolnym j, który przyjmuje wartoœci od 1 do 7. Z kolei
indeksem dolnym i oznaczano kolejne reagenty (i = 1...10). Przyjêto nastêpuj¹ce oznaczenia
reagentów:

1 – H2, 2 – O2, 3 – CO, 4 – CO2, 5 – H2O, 6 – CH4, 7 – C2H6, 8 – C6H6, 9 – C10H8 oraz 10 – C

2.3. Bilans stechiometryczny procesu

Bilans stechiometryczny zgazowania wêgla prowadzono, traktuj¹c ten proces jako z³o-
¿ony proces heterogeniczny. W takim przypadku ka¿d¹ fazê nale¿y bilansowaæ oddzielnie.
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Szczególnie wa¿ny jest bilans fazy gazowej, gdy¿ na jego podstawie mo¿na okreœliæ jej sk³ad
równowagowy, co jest podstawowym celem obliczeñ.

Dla ka¿dej niezale¿nej reakcji chemicznej j wprowadzono bezwymiarow¹ liczbê postêpu

reakcji x j:

x j
ij

ij on

n

v F
j= =

D
; ...1 7 (9)

gdzie: Dnij – przyrost liczby moli reagenta i w reakcji j,

vij – wspó³czynnik stechiometryczny reagenta i w reakcji j,

Fon – pocz¹tkowa sumaryczna iloœæ moli wszystkich reagentów

Nastêpnie przeprowadzono bilans stechiometryczny procesu, okreœlaj¹c u³amek molowy
reagenta i w stanie równowagi (10 równañ dla reagentów i = 1..10):
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2.4. Obliczanie sk³adu równowagowego fazy gazowej

Korzystaj¹c z danych termodynamicznych, dla ka¿dej reakcji niezale¿nej j wyznaczono
zale¿noœci sta³ej równowagi Kapj od temperatury. W warunkach procesu mo¿na przyj¹æ, ¿e
jest ona równa przybli¿onej sta³ej u³amkowej Kxj. Dla ka¿dej reakcji niezale¿nej rozpisano

prawo dzia³ania mas w warunkach równowagi chemicznej (xi
* – równowagowy u³amek

molowy reagenta i):

K xxj i
vij= Õ ( )* (11)

Po podstawieniu odpowiednich zale¿noœci równowagowych, uzyskano siedem zale¿no-

œci opisuj¹cych warunki równowagi z siedmioma niewiadomymi x xi
* *- 7 :
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Do rozpisanego uk³adu równañ podstawia siê obliczone wczeœniej wartoœci liczbowe
sta³ych równowagi w danej temperaturze oraz za³o¿ony pocz¹tkowy sk³ad mieszaniny

gazowej (xo1 – xo9). Rozwi¹zanie uk³adu równañ pozwala wyznaczyæ niewiadome x x1 7
* *- .

Ze wzglêdu na z³o¿onoœæ obliczenia musz¹ byæ dokonane na drodze numerycznej. Otrzy-

mane wartoœci podstawione do rozpisanych powy¿ej zale¿noœci x f xi oi
* * *( , ,... , )= x x1 7

pozwalaj¹ na ustalenie sk³adu równowagowego mieszaniny reakcyjnej. W praktyce s¹ to
stê¿enia wszystkich reagentów wystêpuj¹cych w fazie gazowej: H2, O2, CO, CO2, H2O,
CH4, C2H6, C6H6 oraz C10H8 zale¿ne od temperatury procesu i sk³adu pocz¹tkowego
mieszaniny reakcyjnej.

3. Wyniki przyk³adowych obliczeñ

Wykorzystuj¹c przedstawion¹ metodykê wykonano obliczenia sk³adu równowagowego
dla kilku gatunków wêgla. By³y to zarówno wêgle kamienne (energetyczne i koksuj¹ce) jak
i wêgle brunatne. Poni¿ej przedstawiono wyniki obliczeñ dla wêgla brunatnego z kopalni
Be³chatów. W tabeli 1 zestawiono podstawowe w³aœciwoœci fizykochemiczne. Natomiast na
rysunkach 2 oraz 3 przedstawiono zale¿noœci sk³adu gazów po pirolizie od temperatury oraz
wydajnoœæ pirolizy od temperatury.

Przedstawiane zale¿noœci pos³u¿y³y do obliczania rzeczywistego sk³adu pocz¹tkowego
fazy gazowej. Na podstawie iloœci powstaj¹cego podczas pirolizy karbonizatu okreœlano
zapotrzebowanie na czynniki zgazowuj¹ce (CO2, H2O, O2). Wartoœæ tê korygowano przy
uwzglêdnieniu iloœci sk³adników gazowych powstaj¹cych podczas szybkiej pirolizy wêgla
w danej temperaturze. Wyniki przyk³adowych obliczeñ sk³adu równowagowego w tem-
peraturze 800°C i stosunku czynników zgazowuj¹cych CO2 i H2O wynosz¹cym 1:1 przed-
stawiono na rysunku 4.

Analiza prezentowanych wyników wykazuje, ¿e wzrost temperatury korzystnie wp³ywa
na sk³ad otrzymanego gazu syntezowego. Proces zgazowania najkorzystniej jest prowadziæ
w temperaturze powy¿ej 750°C. W mieszaninie poreakcyjnej jest wówczas stosunkowo
niewiele nieprzereagowanego ditlenku wêgla. Do praktycznej realizacji procesu niezbêdny
jest dodatek pary wodnej jako czynnika zgazowuj¹cego. Powoduje to wzrost iloœci wytwo-
rzonego tlenku wêgla CO, dodatkowo powstaje równie¿ wodór.
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Podsumowanie

Wykorzystanie CO2 do zgazowania wêgla jest realn¹ alternatyw¹ dla jego podziemnego
zat³aczania. Takie zgazowanie wydaje siê byæ niezwykle atrakcyjne, gdy¿ jest to specy-
ficzny sposób „chemicznej sekwestracji” dwutlenku wêgla. Na podstawie przeprowadzo-
nych obliczeñ równowagowych mo¿na wyci¹gn¹æ nastêpuj¹ce wnioski ogólne:
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TABELA 1. W³aœciwoœci fizykochemiczne wêgla brunatnego z kopalni Be³chatów

TABLE 1. Physicochemical parameters of lignite from Be³chatów mine

Parametr Symbol Jednostka Wartoœæ

Wilgoæ Wa % 12,30

Popió³ Aa % 21,10

Czêœci lotne Va % 36,50

Wêgiel Ca % 45,48

Wodór Ha % 4,95

Azot Na % 0,51

Siarka palna S c
a % 0,54

Tlen Od
a % 15,12

Ciep³o spalania Qs
daf MJ/kg 30,30

Rys. 2. Zale¿noœæ wydajnoœci produktów pirolizy Wp wêgla brunatnego z kopalni Be³chatów
od temperatury T [kg/kg]

Fig. 2. Dependence of the efficiency of the pyrolysis products Wp of lignite from the Be³chatów
mine on temperature T [kg/kg]



G proces zgazowania paliw kopalnych nale¿y prowadziæ w mo¿liwie najwy¿szej tem-
peraturze (zalecana temperatura powy¿ej 750°C); osi¹ga siê wówczas du¿e stopnie
przereagowania ditlenku wêgla,
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Rys. 3. Zale¿noœæ sk³adu gazu z pirolizy wêgla brunatnego z kopalni Be³chatów xg od temperatury T

[kmol/kmol]

Fig. 3. Dependence of the pyrolysis gas composition xg of lignite from Be³chatów mine on temperature T

[kmol/kmol]

Rys. 4. Przyk³adowy sk³ad równowagowy mieszaniny poreakcyjnej (wyra¿ony w u³amkach molowych x*)
otrzymanej po zgazowaniu wêgla brunatnego z kopalni Be³chatów, kmol/kmol w zale¿noœci od temperatury T.
Obliczenia wykonane dla stechiometrycznej mieszaniny czynników zgazowuj¹cych CO2 i H2O w stosunku 1:1

Fig. 4. Changes in the equilibrium composition x* of the reaction mixture resulting from the gasification of
Be³chatów coal with gasifying agents ratio CO2:H2O = 1:1



G zastosowanie ditlenku wêgla jako czynnika zgazowuj¹cego pozwala na obni¿enie zu-
¿ycia wêgla o oko³o 17–30% (zale¿nie od temperatury procesu) przy sta³ej produkcji
gazu syntezowego,

G wykorzystanie ciep³a z reaktorów HTR pozwala na „zutylizowanie” oko³o 0,2–0,4 kmol
ditlenku wêgla na 1 kmol zgazowywanego wêgla pierwiastkowego zawartego w pa-
liwie,

G opisana technologia umo¿liwia obni¿enie b¹dŸ nawet ca³kowite wyeliminowanie zu-
¿ycia tlenu, co zasadniczo obni¿a koszty zgazowania,

G w celu zwiêkszenia udzia³u wodoru w gazie syntezowym jako czynnik zgazowuj¹cy
nale¿y stosowaæ mieszaninê ditlenku wêgla i pary wodnej,

G zgazowanie paliw kopalnych za pomoc¹ czystego ditlenku wêgla przy wykorzystaniu
ciep³a HTR jest nieekonomiczne. Wynika to z silnego przesuniêcia równowagi reakcji
Boduarda (C+CO2) w kierunku substratów w niskich temperaturach (<800°C). Gaz
poreakcyjny zawiera bardzo du¿e iloœci nieprzereagowanego CO2.
Nale¿y podkreœliæ, ¿e praktyczne wdro¿enie omawianej technologii, wykorzystuj¹cej

CO2, jako czynnik zgazowuj¹cy, pozwoli w przysz³oœci na znacz¹ce ograniczenie efektu
cieplarnianego. Emisja CO2 zostanie obni¿ona zarówno poprzez zmniejszenie zu¿ycia
wêgla jako paliwa jak równie¿ poprzez chemiczne wi¹zanie ju¿ wytworzonego CO2 w nowe
produkty.

Praca zosta³a wykonana w ramach strategicznego projektu badawczego SP/J/1/166183/12 „Rozwój wyso-

kotemperaturowych reaktorów do zastosowañ przemys³owych”, finansowanego przez Narodowe Centrum Badañ

i Rozwoju.
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Krzysztof JASTRZ¥B, Olaf PIOTROWSKI

Analysis of the process heat utilization opportunities
from the HTR reactors in the carbon dioxide gasification

of fossil fuels

Abstract

Paper presents results of theoretical deliberations on the possibility to utilize energy deriving from
high temperature nuclear reactors (HTR) to drive highly endothermic fossil fuels gasification by
the assistance of carbon dioxide. Synthesis gas resulting in this process could be utilized for che-
mical syntheses e.g. to produce methanol or liquid synthetic fuels. At the same time practical
implementation of such a process would make it possible to reduce carbon dioxide emissions to the
atmosphere. This reduction would be realized in a twofold way: through a reduction of the amount of
fuel burnt ( bituminous coal ) that is necessary to process execution as well as through utilization of
carbon dioxide as a reaction substrate. Unfortunately the limit of such a solution has been relatively
low temperature of the heating media coming out of the HTR reactors (< 800°C), which negatively
influences on the gasification process equilibrium. In order to evaluate the economic feasibility
of the process in question, the methodology to calculate the equilibrium composition of the synthesis
gas was developed. It was assumed that coal gasification process takes place in two consecutive stages.
They are referred to as: quick pyrolysis of the fuel associated with production of the after pyrolysis gas
and carbonizate and consecutive gasification of the resulted carbonizate by means of the gasifying
mixture of gases (CO2, H2O, O2) and after pyrolytic gases. For such a system the chemical model was
created that enables to calculate equilibrium composition of the after reaction gas mixture based on
stoichiometric balance and on thermodynamic data. The methodology that was developed makes it
possible to produce calculations for any species of coal with the application of mixture of carbon
dioxide , steam, and oxygen at any proportions and excess in relation to the amount of the gasified
coal. What is necessary is only knowledge of the basic physical and chemical characteristics of fuel
and dependence of the after pyrolytic gases composition and pyrolysis intensity on temperature. In this
paper the exemplary calculation results of the equilibrium composition in temperature range of
600–900°C are presented. This corresponds to temperature of the heating medium from the nuclear
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reactor HTR. Analysis of the influence of various factors (e.g. coal species, temperature, initial
composition of the gasifying media) will enable the optimization of gasification process at an angle of
oxygen consumption minimization and obtaining gases with high hydrogen concentration, or selection
of coal with the best characteristics to low temperature gasification.

KEY WORDS: carbon dioxide, HTR, coal gasification, synthesis gas


