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Περίληψη 

Τα τελευταία χρόνια ένα ζήτημα το οποίο απασχολεί ιδιαίτερα την ανθρωπότητα είναι το φαινόμενο 

της κλιματικής αλλαγής, το οποίο είναι απόρροια του φαινομένου του θερμοκηπίου. Στα πλαίσια της 

προσπάθειας για παγκόσμια μείωση των εκπομπών των αερίων του θερμοκηπίου, έχει δημιουργηθεί 

έντονο ενδιαφέρον για την εδραίωση τεχνολογιών, που αποσκοπούν στην ελάττωση των εκπομπών 

αυτών και ειδικά των εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα. Πέρα από την δέσμευση και αποθήκευση 

άνθρακα (Carbon Capture and Storage, CCS), οι προσπάθειες εστιάζονται στην χρήση του 

δεσμευμένου διοξειδίου του άνθρακα, άμεσα ως πρώτη ύλη (Carbon Capture and Utilization, CCU), 

για παραγωγή άλλων χρήσιμων χημικών ουσιών, όπως για παράδειγμα για την παραγωγή 

μεθανόλης. Τέτοιες διεργασίες μετατροπής, ωστόσο, απαιτούν υψηλά ποσά ενέργειας, τα οποία 

πρέπει να προέρχονται από ανανεώσιμες πηγές, για να έχει νόημα η χημική ανακύκλωση του 

διοξειδίου του άνθρακα. Στο πλαίσιο αυτό, στην παρούσα διπλωματική εργασία πραγματοποιείται 

μελέτη και οικονομική αξιολόγηση της διεργασίας της χημικής ανακύκλωσης του διοξειδίου του 

άνθρακα προς παραγωγή μεθανόλης. Για τον σκοπό αυτό αναπτύσσεται το διάγραμμα ροής της 

διεργασίας στο υπολογιστικό περιβάλλον Aspen Plus V8.8. 

Αρχικά, στα πλαίσια της μοντελοποίησης της διεργασίας, απαραίτητη είναι η επιλογή του 

κατάλληλου θερμοδυναμικού μοντέλου, ώστε να διασφαλιστεί η ορθή θερμοδυναμική περιγραφή της 

ισορροπίας φάσεων του συστήματος. Για την περιγραφή της ατμώδους και της υγρής φάσης του 

συστήματος επιλέγεται το μοντέλο RK-ASPEN, το οποίο χρησιμοποιεί την κυβική καταστατική εξίσωση 

Soave-Redlich-Kwong. Έμφαση δίνεται στην περιγραφή της ατμώδους φάσης, επειδή στις συνθήκες 

πίεσης και θερμοκρασίας της διεργασίας τα σύστημα βρίσκεται σε ατμώδη φάση. Οι δυαδικοί 

συντελεστές αλληλεπίδρασης των συστατικών και οι παράμετροι πρόβλεψης της τάσης ατμών των 

καθαρών συστατικών, που διατίθενται στην βάση δεδομένων του Aspen Plus, αξιολογούνται σε σχέση 

με τα διαθέσιμα πειραματικά δεδομένα ισορροπίας φάσεων των δυαδικών μιγμάτων και των 

πειραματικών τάσεων ατμών, αντίστοιχα, και γίνεται προσαρμογή των παραμέτρων όπου απαιτείται. 

Το προσαρμοσμένο θερμοδυναμικό μοντέλο είναι επαρκές για την αξιόπιστη περιγραφή 

πολυσυστατικών μιγμάτων πλούσια σε υδρογόνο. 

Έπειτα, μελετώνται οι κινητικές των αντιδράσεων παραγωγής μεθανόλης, καθώς είναι εξίσου 

σημαντικές για την ακριβή περιγραφή της διεργασίας. Δεδομένου ότι δεν είναι διαθέσιμα στην ανοιχτή 

βιβλιογραφία δεδομένα βιομηχανικής κλίμακας, η προσομοίωση βασίζεται στα αποτελέσματα 

αντίστοιχης προσομοίωσης της βιβλιογραφίας. Μελετάται η κινητική έκφραση που βασίζεται στα 

πειραματικά δεδομένα των Graaf et al.1 , που ακολουθεί τον μηχανισμό Langmuir-Hinshelwood-

Hougen-Watson (LHHW), η οποία χρησιμοποιείται και στην προσομοίωση της διεργασίας της 

αντίστοιχης δημοσίευσης. Για την περιγραφή του αντιδραστήρα, πραγματοποιείται αντικατάσταση 

των σταθερών ισορροπίας των αντιδράσεων του συστήματος με αυτές που υπολογίζονται μέσω της 

εξίσωσης Van’t Hoff και προσαρμογή των κινητικών σταθερών των ρυθμών των αντιδράσεων. Τα 

αποτελέσματα της προσομοίωσης είναι παρόμοια με αυτά της βιβλιογραφίας, με τις μεγαλύτερες 

διαφορές να παρατηρούνται στις συστάσεις της μεθανόλης και του νερού, στις στήλες διαχωρισμού. 

Τα αποτελέσματα της παρούσας εργασίας θεωρούνται περισσότερο αντιπροσωπευτικά, λόγω των 

προσαρμογών που γίνονται στο θερμοδυναμικό και στο κινητικό μοντέλο. 

Αφού καταστρωθεί το διάγραμμα ροής της διεργασίας και ολοκληρωθεί η προσομοίωση, 

διεξάγεται παραμετρική ανάλυση ως προς διάφορες λειτουργικές μεταβλητές του τμήματος 

 
1 G. H. Graaf, P. J. J. M. Sijtsema, E. J. Stahmuis and G. E. H. Joosten, “Chemical equilibria in methanol synthesis”, Chem, Eng. Sci., 

vol. 1974, no. 1974, pp. 8-11, 1986 
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αντίδρασης, με σκοπό τον προσδιορισμό των βέλτιστων συνθηκών λειτουργίας. Εξετάζονται 

παράμετροι, όπως η πίεση και η θερμοκρασία λειτουργίας του αντιδραστήρα, η αναλογία των 

αντιδρώντων συστατικών και η καθαρότητα του ρεύματος υδρογόνου που τροφοδοτείται στον 

αντιδραστήρα. Φαίνεται ότι η συγκέντρωση του υδρογόνου επηρεάζει περισσότερο την μετατροπή 

της αντίδρασης, με καθαρότερη τροφοδοσία υδρογόνου, να οδηγεί σε αυξημένη της μετατροπής του 

διοξειδίου του άνθρακα και απόδοσης παραγωγής μεθανόλης στον αντιδραστήρα. Η κατανάλωση 

ενέργειας ανά κιλό μεθανόλης είναι σχεδόν σταθερή μέχρι τα 60 bar, ενώ παρουσιάζει απότομη 

αύξηση μετά τα 65 bar, με την κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας να ελαχιστοποιείται στα 50 bar. 

Συνεπώς, η βέλτιστη πίεση λειτουργίας του αντιδραστήρα, που θεωρήθηκε για τη βασική 

προσομοίωση είναι τα 50 bar. Η θερμοκρασία έχει αρνητική επίδραση στη μετατροπή ισορροπίας, 

καθώς οι αντιδράσεις σύνθεσης μεθανόλης είναι εξώθερμες και ευνοούνται σε χαμηλές 

θερμοκρασίες, παρόλο που με την αύξηση της θερμοκρασίας ευνοείται το κινητικό κομμάτι. Η αύξηση 

της θερμοκρασίας της αντίδρασης οδηγεί σε αύξηση της μετατροπής έως τους 250οC, ενώ 

παράλληλα πλησιάζει ολοένα και περισσότερο στην χημική ισορροπία. 

Στο τελευταίο κομμάτι της εργασίας, πραγματοποιείται μία προκαταρτική οικονομική 

αξιολόγηση της διεργασίας, ενώ αξιολογούνται τα κόστη για την περίπτωση χρήσης «πράσινου» και 

«μπλε» υδρογόνου. Από την ανάλυση αυτή, συμπεραίνεται ότι το 98% του συνολικού ετήσιου κόστους 

αποδίδεται στα λειτουργικά κόστη της διεργασίας, εκ των οποίων το 93% οφείλεται στο υψηλό κόστος 

παραγωγής του υδρογόνου. Το υπόλοιπο 2% αποδίδεται στο πάγιο κόστος, από το οποίο σχεδόν το 

40% το κατέχει το πάγιο κόστος της μονάδας των μοριακών κοσκίνων. Το συνολικό ετήσιο κόστος ανά 

τόνο παραγόμενης μεθανόλης ανάγεται σε 1803 EUR/tn για «πράσινο» υδρογόνο, σε 804 EUR/tn και 

σε 645 EUR/tn για «μπλε» υδρογόνο με ή χωρίς CCS, αντίστοιχα. Το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο 

διοξειδίου του άνθρακα ανέρχεται σε 731 EUR/tn, 306 EUR/tn και 239 EUR/tn, αντίστοιχα. Καθώς η 

χρήση υψηλής καθαρότητας «πράσινου» υδρογόνου καθιστά την διεργασία μη ελκυστική, 

αξιολογείται το κόστος για χρήση μικρότερης καθαρότητας υδρογόνο (95% κ.β.), από όπου, 

προκύπτει μείωση στις απαιτήσεις της αναγέννησης κατά 0.3% ετησίως.  Ωστόσο, προκύπτει 0.2% 

αύξηση στο πάγιο κόστος του εξοπλισμού, το οποίο καταλογίζεται στον επιπλέον εναλλάκτη 

θερμότητας που προστίθεται. Έτσι, ενώ μειώνεται το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο διοξειδίου του 

άνθρακα κατά 0.3%, το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο μεθανόλης αυξάνεται κατά 0.7%. Τέλος, 

μελετάται η επίδραση του μεγέθους της μονάδας στο κόστος προϊόντος. Γίνεται αύξηση της 

τροφοδοσίας του διοξειδίου του άνθρακα, τέτοια ώστε η μονάδα να μπορεί να ανταπεξέλθει στις 

απαιτήσεις των εκπομπών βιομηχανικών μονάδων τσιμέντου και αλουμινίου της Ελλάδος. Η αύξηση 

του μεγέθους της μονάδας οδηγεί σε μικρή μείωση του συνολικού ετήσιου κόστους ανά τόνο 

διοξειδίου του άνθρακα και ανά τόνο μεθανόλης. 
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Abstract 

 In recent years an issue that is of particular concern to humanity is the phenomenon of 

climate change, which is a consequence of the greenhouse effect. As part of the effort to reduce 

global emissions of greenhouse gases, there has been a strong interest in consolidating technologies 

designed to reduce such emissions, especially carbon dioxide emissions. In addition to carbon 

capture and storage (CCS), efforts focus on the use of carbon dioxide, directly as a raw material 

(Carbon Capture and Utilization (CCU), to produce other uses of chemicals, such as methanol. 

However, such conversion processes require high amounts of energy, which must come from 

renewable sources in order for chemical recycling of carbon dioxide to make sense. So in the present 

work, a study and economic evaluation of the process of chemical recycling of carbon dioxide to 

methanol production is carried out. For this purpose, the process flowchart in the Aspen Plus V8.8 

environment is developed. 

 Initially, in the context of process modeling, it is necessary to select the appropriate 

thermodynamic model, in order to ensure the correct thermodynamic description of the phase 

balance of the system. The RK-ASPEN model is chosen to describe the vapor and the liquid phase of 

the system, which uses the Soave-Redlich-Kwong cubic equation of state. Emphasis is placed on the 

description of the vapor phase, because under the pressure and temperature conditions of the 

process the system is in the vapor phase. The binary interaction coefficients and the vapor pressure 

prediction parameters of the pure components available in the Aspen Plus database are evaluated 

in relation to the available phase equilibrium experimental data of the binary mixtures and the 

experimental vapor saturation pressure, The adapted thermodynamic model is sufficient for the 

reliable description of hydrogen-rich multicomponent mixtures. 

Then, the kinetics of methanol production are studied, as they are equally important for the 

accurate description of the process. As industrial scale data is not available in the open literature, 

the simulation is based on the results of a corresponding simulation available in literature. In this work, 

it is studied the kinetic expression based on the experimental data of Graaf et al.2, which follows the 

Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) mechanism, which is also used in the simulation of 

the corresponding publication. For the reactor description, the equilibrium constants of the reactions 

involved are replaced with those calculated by the Van’t Hoff equation and the reaction rate kinetic 

constants are adjusted accordingly. The simulation results are close to those of the literature, with 

the largest differences being observed in methanol and water compositions at the separation 

columns. The results of this work are more representative, due to the adjustments made to the 

thermodynamic and kinetic model. 

Once the process flow chart is made and the simulation is completed, a parametric analysis 

is performed on several operating variables of the reaction section, to determine the optimal 

operating conditions. Parameters such as the pressure and operating temperature of the reactor, 

the ratio of reactants and the purity of the hydrogen stream fed to the reactor are examined. It 

seems that the concentration of hydrogen has the greatest impact on the reaction conversion, with 

a cleaner hydrogen supply, leading to an increase in the conversion of carbon dioxide and the 

efficiency of methanol production in the reactor. The energy consumption per kilo of methanol is 

almost constant up to 60 bar, while it shows a sharp increase after 65 bar, with the electricity 

consumption being minimized to 50 bar. Therefore, the optimum operating pressure of the reactor, 

 
2 G. H. Graaf, P. J. J. M. Sijtsema, E. J. Stahmuis and G. E. H. Joosten, “Chemical equilibria in methanol synthesis”, Chem, Eng. Sci., 

vol. 1974, no. 1974, pp. 8-11, 1986 
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which was considered for the base case simulation is 50 bar. Temperature has negative effect on 

equilibrium conversion, as methanol synthesis reactions are exothermic and are favored at low 

temperatures. Although with increasing the reactor temperature the kinetic part is favored. The 

increase of the reaction temperature leads to an increase of the conversion up to 250οC, while at 

the same time it is getting closer and closer to the chemical equilibrium. 

 In the last part of the work, a preliminary financial evaluation of the process is performed, 

while the costs for the case of use of "green" and "blue" hydrogen are evaluated. From this analysis, 

it is concluded that 98% of the total annual cost is attributed to the operating costs of the process, 

of which 93% is due to the high cost of hydrogen production. The remaining 2% of the total annual 

cost is attributed to the fixed cost, of which almost 40 % is held by the fixed cost of the molecular 

sieve unit. The total annual cost per ton of methanol produced is reduced to 1803 EUR/tn for "green" 

hydrogen, 804 EUR/tn and 645 EUR/tn for "blue" hydrogen with or without CCUS, respectively. The 

total annual cost per ton of carbon dioxide is 731 EUR/tn, 306 EUR/tn and 239 EUR/tn, respectively. 

As the use of high purity "green" hydrogen makes the process unattractive, the cost of using lower 

purity hydrogen (95% by weight) is estimated, which results in a 0.3% reduction in regeneration 

requirements per year. However, there is a 0.2% increase in the fixed cost of equipment. which is 

charged to the additional heat exchanger added. Thus, while reducing the total annual cost per 

ton of carbon dioxide by 0.3%, the total annual cost per ton of methanol increases by 0.7%. Finally, 

the effect of unit size on product cost is studied. The carbon dioxide feed is increased, so that the 

unit can meet the requirements of emissions of cement and aluminum industrial units in Greece. The 

increase in the size of the unit leads to a small reduction in total annual costs per ton of carbon 

dioxide per ton of methanol. 
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1 

Ενότητα 1 Εισαγωγή 

1.1 Τα αέρια του θερμοκηπίου 

Τα τελευταία χρόνια λόγω των διαστάσεων που έχει λάβει το θέμα της υπερθέρμανσης του πλανήτη, 

εξαιτίας του εμπλουτισμού της ατμόσφαιρας από τους αέριους ρύπους, η διαχείριση των αέριων 

εκπομπών που προκαλούν το λεγόμενο φαινόμενο του θερμοκηπίου, αποτελεί ζήτημα που απασχολεί 

ιδιαίτερα την ανθρωπότητα. Επιπλέον, καθώς καθορίζονται όλο και στενότερα περιθώρια για τις 

εκπομπές των αερίων αυτών ή και επιβολή προστίμων, σταδιακά η βιομηχανία στρέφεται σε νέες 

τεχνολογίες μειωμένων εκπομπών ή σε δέσμευση αυτών. 

Από την Βιομηχανική Επανάσταση και την ανακάλυψη των ορυκτών καυσίμων, η εκπομπή 

ανθρωπογενών αερίων του θερμοκηπίου (Greenhouse Gases, GHGs) έχει αυξηθεί ραγδαία, με 

αύξηση των επιπέδων του διοξειδίου του άνθρακα κατά 68% σε σύγκριση με τα επίπεδα εκπομπών 

προγενέστερα της βιομηχανικής ανάπτυξης [1]. Τα αέρια του θερμοκηπίου περιλαμβάνουν τους 

υδρατμούς, το διοξείδιο του άνθρακα, το μεθάνιο, το όζον, τα οξείδια του αζώτου και τους 

χλωροφθοράνθρακες. Το διοξείδιο του άνθρακα συνδέεται άμεσα με την παραγωγή ενέργειας, 

αποβάλλεται στην ατμόσφαιρα σε μεγάλες ποσότητες, με αποτέλεσμα να κατέχει πρωταρχική θέση 

στις εκπομπές GHGs. Ενδεικτικά, στις βιομηχανικές χώρες, το διοξείδιο του άνθρακα αποτελεί 

τουλάχιστον το 80% των αερίων εκπομπών του θερμοκηπίου. Βιομηχανίες, όπως οι βιομηχανίες 

επεξεργασίας τσιμέντου, σιδήρου, χάλυβα, αλουμινίου, χαρτιού και τα διυλιστήρια εκπέμπουν 

ποσότητες διοξειδίου του άνθρακα, ως αποτέλεσμα της καύσης και της μετατροπής των πρώτων 

υλών. 

Σύμφωνα με έρευνες που έχουν διεξαχθεί, εκτιμάται ότι οι ανθρωπογενείς εκπομπές εντείνουν την 

κλιματική αλλαγή με ρυθμό περίπου 170 φορές μεγαλύτερο από αυτόν των φυσικών δυνάμεων, όπως 

λόγου χάρη η αναπνοή [1]. Στην προσπάθεια να περιοριστεί η υπερθέρμανση του πλανήτη αλλά και 

στο ευρύτερο πλαίσιο της προστασίας του περιβάλλοντος, η Ευρωπαϊκή Ένωση έχει δεσμευτεί να 

μειώσει τις εκπομπές των αερίων του θερμοκηπίου σε ποσοστό 80-95% κάτω από τα επίπεδα του 1990 

έως το 2050, σύμφωνα με το Energy Roadmap 2050. Καθώς όμως η ζήτηση σε ενέργεια είναι ολοένα 

και αυξανόμενη, στα πλαίσια του εγχειρήματος αυτού αναπτύσσονται νέες τεχνολογίες συλλογής, 

αποθήκευσης και αξιοποίησης του CO2 (CCUS: Carbon Capture Utilization and Storage), για την 

παράλληλη διατήρηση ενός ανταγωνιστικού και ασφαλούς ενεργειακού τομέα. Στόχος της ΕΕ είναι η 

επίτευξη της μείωσης των εκπομπών CO2 κατά 40% έως το 2030 σε σχέση με αυτές του 1990 [2]. Σε 

παγκόσμιο επίπεδο, συμφωνίες όπως το Πρωτόκολλο του Κιότο (Kyoto Protocol) και η Συμφωνία του 

Παρισίου, αποτελούν μια προσπάθεια συναίνεσης για την μείωση των εκπομπών των αερίων του 

θερμοκηπίου, τονίζοντας ότι η μείωση των εκπομπών των επιπέδων του διοξειδίου του άνθρακα είναι 

ζωτικής σημασίας για τον περιορισμό του φαινομένου του θερμοκηπίου [1]. 

Το πλάνο για την δέσμευση και την αξιοποίηση του CO2 (CCUS) αποτελεί εναλλακτική της γεωλογικής 

αποθήκευσης. Το διοξείδιο του άνθρακα, μπορεί να χρησιμοποιηθεί σαν πρώτη ύλη για άλλες 

διεργασίες, καθώς και για την σύνθεση άλλων χρήσιμων ουσιών, όπως λόγου χάρη προηγμένα 

υλικά, χημικά ή ακόμα και καύσιμα [3]. Ακόμα, δύναται να χρησιμοποιηθεί και απευθείας, σε 

εφαρμογές οι οποίες στηρίζονται στις φυσικοχημικές του ιδιότητες, όπως για παράδειγμα ως διαλύτης 

σε διεργασία υπερκρίσιμης εκχύλισης. Σχετικά με την αξιοποίηση του διοξειδίου σαν πρώτη ύλη για την 

παραγωγή άλλων χρήσιμων ουσιών, η μετατροπή του σε μεθανόλη, με καταλυτική υδρογόνωση, 

αναγνωρίζεται ως μία πολύ υποσχόμενη διεργασία για την μείωση των επιπέδων του διοξειδίου του 

άνθρακα, καθώς η ζήτηση για μεθανόλη παγκοσμίως είναι ιδιαίτερα υψηλή [4].  
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1.2 Παγκόσμια παραγωγή CO2 

Είναι γνωστό σε όλο τον κόσμο ότι οι εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα και άλλων αερίων του 

θερμοκηπίου ενισχύουν την υπερθέρμανση του πλανήτη που αποτελεί ένα από τα σημαντικότερα 

ζητήματα του αιώνα και είναι αποτέλεσμα της ανθρώπινης δραστηριότητας. Εκπομπές διοξειδίου του 

άνθρακα προκύπτουν από τις διαδικασίες παραγωγής θερμότητας και ηλεκτρικής ενέργειας, οι οποίες 

έχουν ως βάση κυρίως, την καύση των ορυκτών καυσίμων, καταλαμβάνοντας το 73.2% των 

παγκόσμιων εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα. Εκτός από αυτά, οι μεγάλες στατικές πηγές 

εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα περιλαμβάνουν διεργασίες όπως, η γλύκανση του φυσικού αερίου, 

η παραγωγή υδρογόνου ως πρώτη ύλη για την παραγωγή αμμωνίας και οξειδίου του αιθυλενίου, 

καθώς και εγκαταστάσεις, όπως είναι τα διυλιστήρια πετρελαίου, εργοστάσια παραγωγής σιδήρου, 

χάλυβα, τσιμέντου και ασβεστόλιθου. [5] 

 

 

Εικόνα 1-1. Παγκόσμιες εκπομπές αερίων του θερμοκηπίου ανά τομέα. (πηγή: https://ourworldindata.org/emissions-by-sector) 

Όπως φαίνεται και από την εικόνα 1-1, από το σύνολο των εκπομπών των αερίων του θερμοκηπίου, 

στον τομέα της ενέργειας, το 24.2% απευθύνεται στην βιομηχανική χρήση ενέργειας, με πρώτη σε 

ποσοστό εκπομπών τη μεταλλοβιομηχανία με ποσοστό 7.2%, ακολουθούμενη από την βιομηχανία 

χημικών και πετροχημικών, με ποσοστό 3.6%, και τέλος από την βιομηχανία τροφίμων και χαρτιού με 

μικρότερα ποσοστά. Εκτός από τις έμμεσες εκπομπές αερίων του θερμοκηπίου, οι οποίες προκύπτουν  
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από την κατανάλωση ενέργειας, υπάρχουν και άμεσες εκπομπές, με πρώτη την βιομηχανία τσιμέντου 

με ποσοστό 3%, ακολουθούμενη από την βιομηχανία χημικών με ποσοστό 2.2%. Η βιομηχανία 

τσιμέντου εκπέμπει μεγάλες ποσότητες διοξειδίου του άνθρακα, τόσο εξαιτίας της αντίδρασης 

παραγωγής κλίνκερ, παραπροϊόν της οποίας αποτελεί το CO2, όσο και από την καύση καυσίμων για 

την παραγωγή ενέργειας. [6] Ακόμα και αν καταβάλλεται προσπάθεια, για την μείωση των εκπομπών 

τους, μέσω χρήσης εναλλακτικών καυσίμων ή βιοκαυσίμων, ή μέσω υποκατάστασης του κλίνκερ, 

εξακολουθεί να υπάρχει αυξανόμενη ανάγκη για περεταίρω μείωση των εκπομπών. Ειδικά για τον 

συγκεκριμένο κλάδο, επειδή το διοξείδιο του άνθρακα πρέπει να εκπέμπεται κατά το στάδιο της καύσης 

του κλίνκερ, οι τεχνολογίες αποθήκευσης και χρήσης του διοξειδίου του άνθρακα (CCS, CCU), 

καθίστανται ολοένα και πιο σημαντικές για την μείωση και την πρόληψη των εκπομπών διοξειδίου. [5] 

Οι άμεσες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα στη βιομηχανία των χημικών προκύπτουν από διάφορες 

διεργασίες παραγωγής χημικών προϊόντων, όπως η αμμωνία.[6] 
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1.3 Χημική ανακύκλωση του διοξειδίου του άνθρακα 

Η δέσμευση και η χρήση του διοξειδίου του άνθρακα αντιπροσωπεύει μία νέα οικονομία για το διοξείδιο 

του άνθρακα, καθώς το δεσμευμένο διοξείδιο του άνθρακα δύναται να χρησιμοποιηθεί είτε άμεσα είτε 

έμμεσα για ένα πλήθος διεργασιών. Ο όρος Carbon Capture, Utilization and Storage (CCUS) 

πρωτοεισήχθη το 1970, ως εναλλακτική της γεωλογικής αποθήκευσης του διοξειδίου του άνθρακα. [7] 

Η έμμεση χρήση του διοξειδίου του άνθρακα το καθιστά πρώτη ύλη για άλλες διεργασίες, όπως η 

σύνθεση χημικών, υλικών και καυσίμων (π.χ. μεθάνιο και κηροζίνη). Η άμεση χρήση του διοξειδίου του 

άνθρακα βρίσκει εφαρμογές στα αναψυκτικά, στους πυροσβεστήρες, στον ξηρό πάγο, ως ψυκτικό 

μέσο κ.λπ., συμβάλλοντας, ωστόσο, ελάχιστα στην ελάττωση των εκπομπών του διοξειδίου του 

άνθρακα. Η έμμεση χρήση του διοξειδίου του άνθρακα, περιλαμβάνει την χρήση του ως πρώτη ύλη 

για την παραγωγή άλλων χρήσιμων χημικών ουσιών, όπως το φορμικό οξύ, το οξαλικό οξύ, τη 

φορμαλδεΰδη, τη μεθανόλη, την ουρία και τον διμεθυλαιθέρα. [8] 

 

 

Σχήμα 1-1. Χρήσεις του διοξειδίου του άνθρακα. [8] 
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1.4 Φόρος εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα 

Ο φόρος εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα  έχει προκύψει από τους διεθνείς στόχους για τη μείωση 

των αερίων του θερμοκηπίου και επιβάλλεται στις εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, που προκύπτουν 

από την παραγωγή αγαθών και υπηρεσιών. [9] Με αυτόν τον τρόπο, ο φόρος άνθρακα στοχεύει 

στην αναζήτηση τρόπων, για πιο αποτελεσματικούς τρόπους διαχείρισης των εκπομπών του 

διοξειδίου του άνθρακα.  

Ο φόρος άνθρακα είναι μία μορφή φόρου ρύπανσης. Σε αντίθεση με τους κλασικούς κανονισμούς 

διοίκησης και ελέγχου που ρητά περιορίζουν ή απαγορεύουν τις εκπομπές από κάθε μεμονωμένο 

ρύπο, ένας φόρος άνθρακα στοχεύει στο να επιτρέψει στην αγορά να καθορίσει τον πιο 

αποτελεσματικό τρόπο μείωσης της ρύπανσης. [10] Ο φόρος άνθρακα ορίζει την τιμή και όχι το όριο 

των εκπομπών. [11] 

Έρευνες δείχνουν ότι ο φόρος άνθρακα συντελεί αποτελεσματικά στην μείωση των εκπομπών αερίων 

του θερμοκηπίου, με αμελητέο οικονομικό αντίκτυπο στην συνολική οικονομική δραστηριότητα. [12] 

[13] Οι περισσότεροι οικονομολόγοι συμφωνούν ότι οι φόροι άνθρακα είναι η πιο αποτελεσματική 

πολιτική για τον περιορισμό των εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα, με τις λιγότερο αρνητικές 

οικονομικές επιπτώσεις, αν και επιβάλλει έμμεσα κόστος στους καταναλωτές. [14] Πιο συγκεκριμένα, 

έρευνα στην Βρετανική Κολομβία διαπίστωσε ότι μέσω του φόρου άνθρακα, οι εκπομπές αερίων του 

θερμοκηπίου μειώθηκαν κατά 5-15% το 2015, με αμελητέες οικονομικές επιπτώσεις. [13] Παρόμοια 

έρευνα στην Σουηδία, διαπίστωσε για το έτος 2019, μείωση στις εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα από 

τις μεταφορές κατά 11%. [12] Από την άλλη, μία άλλη έρευνα, πάλι στην Βρετανική Κολομβία, 

επεσήμανε ότι, ενώ όλες οι βιομηχανίες επωφελήθηκαν από τον φόρο και παρουσίασαν μικρή αύξηση 

στην απασχόληση, οι βιομηχανίες με μεγαλύτερη ένταση άνθρακα και ευαίσθητες στο εμπόριο 

επηρεάζονται αρνητικά, με μείωση της απασχόλησης. [15] 

Το 1990, η Φινλανδία ήταν η πρώτη χώρα στον κόσμο που εισήγαγε το φόρο άνθρακα. Έκτοτε, έχουν 

ακολουθήσει 18 ευρωπαϊκές χώρες, εφαρμόζοντας φόρους άνθρακα που κυμαίνονται από λιγότερο 

από 1 ευρώ ανά τόνο εκπομπών άνθρακα στην Πολωνία και την Ουκρανία, έως πάνω από 100 ευρώ 

στην Σουηδία. 

Όλα τα κράτη μέλη της ΕΕ, συμπεριλαμβανομένων της Ισλανδίας, του Λιχτενστάιν και της Νορβηγίας, 

αποτελούν μέρος του Συστήματος Εμπορίας Εκπομπών της Ευρωπαϊκής Ένωσης (European 

Emissions Trading System EU ETS). Το EU ETS δημιουργήθηκε με σκοπό, την εμπορία ενός συγκεκριμένου 

αριθμού δικαιωμάτων εκπομπών αερίων του θερμοκηπίου. Με εξαίρεση την Ελβετία, την Ουκρανία και 

το Ηνωμένο Βασίλειο, όλες οι ευρωπαϊκές χώρες που επιβάλλουν φόρο άνθρακα αποτελούν επίσης 

μέρος του ETS της ΕΕ. 

Όπως φαίνεται και στην εικόνα 1-2, η Σουηδία επιβάλλει τον υψηλότερο φόρο άνθρακα στα 116.33 € 

ανά τόνο εκπομπών άνθρακα, ενώ οι χαμηλότεροι φόροι άνθρακα επιβάλλονται από την Πολωνία με 

0.07 €, την Ουκρανία με 0.25 € και την Εσθονία με 2 € ανά τόνο άνθρακα. [16] 
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Εικόνα 1-2. Φόροι εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα στην Ευρώπη σε ευρώ ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα, για τον Απρίλιο του 

2021. [16] 
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1.5 Διεργασίες μετατροπής διοξειδίου του άνθρακα 

Η χρήση ανανεώσιμων πηγών ενέργειας, σε συνδυασμό με τις τεχνολογίες δέσμευσης και 

αποθήκευσης του άνθρακα (CCSU), αναγνωρίζονται ως οι πλέον βασικές τεχνολογίες, οι οποίες 

μπορούν να συμβάλλουν αποτελεσματικά στην μείωση των αέριων εκπομπών. Στα πλαίσια της 

αξιοποίησης του διοξειδίου του άνθρακα, είναι απαραίτητο να εξεταστεί ο τρόπος με τον οποίο πόροι 

χαμηλής αξίας, μπορούν να μετατραπούν σε προϊόντα υψηλής αξίας, με σκοπό τη δημιουργία 

οικονομικής, περιβαλλοντικής και κοινωνικής αξίας. [1]  

Παρακάτω παρουσιάζονται μερικές από τις διεργασίες μετατροπής διοξειδίου του άνθρακα, ενώ 

αξιολογούνται βάσει του επιπέδου τεχνολογικής ωριμότητας.  

1.5.1 Σύνθεση ουρίας 

Η ουρία, γνωστή ως καρβαμίδιο, είναι μία άχρωμη κρυσταλλική ένωση με χημικό τύπο (NH2)2CO. 

Αποτελεί το κύριο προϊόν διάσπασης του αζώτου, κατά τον μεταβολισμό των πρωτεϊνών στα 

θηλαστικά, και έχει πολλές βιομηχανικές εφαρμογές. Η ουρία παράγεται βιομηχανικά μέσω της 

διεργασίας Bosch-Meiser [8], μέσω αντίδρασης του διοξειδίου του άνθρακα με αμμωνία, σε υψηλή 

θερμοκρασία και πίεση [1] (Αντιδράσεις 1-1 και 1-2).  

 2𝑁𝐻3 + 𝐶𝑂2 ↔ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 1–1 

 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑂𝑁𝐻4 ↔ 𝑁𝐻2𝐶𝑂𝑁𝐻2 +𝐻2𝑂 1–2 

Οι συνήθεις συνθήκες λειτουργίας για την παραγωγή ουρίας είναι περίπου 185oC και 150 bar, ενώ οι 

τυπικές συνολικές μετατροπές του διοξειδίου του άνθρακα κυμαίνονται στο εύρος 85-90%. 

Η παραγωγή ουρίας είναι μία ευρέως εφαρμοσμένη τεχνολογία, με υψηλό επίπεδο τεχνολογικής 

ωριμότητας. Οικονομικά δεδομένα για την παραγωγή ουρίας είναι διαθέσιμα από τους Edrisi et al. 

[17]. Σύμφωνα με αυτούς το πάγιο και το λειτουργικό κόστος μίας «πράσινης» μονάδας παραγωγής 

ουρίας, ανά τόνο παραγόμενης ουρίας, ισούνται με 9.5 $/tn και 144.2 $/tn, ενώ το συνολικό κόστος 

ανά τόνο προϊόντος ισούται με 201.9 $/tn, με τιμή πώλησης της ουρίας στην αγορά περίπου ίση με 

247 $/tn (Φεβρουάριος 2017). Εκτιμάται ότι για κάθε τόνο παραγόμενης ουρίας χρησιμοποιούνται 

0.735-0.75 τόνοι διοξειδίου του άνθρακα. 

1.5.2 Σύνθεση Sabatier 

Η σύνθεση Sabatier, είναι μία τεχνολογία υδρογόνωσης του διοξειδίου του άνθρακα, κατά την οποία 

παράγεται μεθάνιο και νερό, από την αντίδραση του διοξειδίου του άνθρακα με το υδρογόνο 

(Αντίδραση 1-3). 

 𝐶𝑂2 + 4𝐻2 ↔ 𝐶𝐻4 + 2𝐻2𝑂 1–3 

Η αντίδραση 1-3 πραγματοποιείται σε θερμοκρασίες 250-400oC και υψηλές πιέσεις περίπου 100 bar, 

με συνολική μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα που μπορεί να φτάσει και το 100%. 

Μία τέτοια μονάδα παραγωγής συνθετικού αερίου σύνθεσης είναι υψηλής τεχνολογικής ωριμότητας. 

Σύμφωνα με τα διαθέσιμα οικονομικά δεδομένα, το πάγιο και το λειτουργικό κόστος ανά τόνο 
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παραγόμενου συνθετικού φυσικού αερίου (SNG), κυμαίνονται μεταξύ 853-924 $/tn και 6854-1028 $/tn 

αντίστοιχα, ενώ η τιμή του προϊόντος ισούται με 282.2 $/tn. Εκτιμάται ότι για κάθε τόνο παραγόμενου 

συνθετικού φυσικού αερίου χρησιμοποιείται 1 τόνος διοξειδίου του άνθρακα. Ωστόσο, για να 

αποτελέσει «πράσινη» τεχνολογία, το απαιτούμενο υδρογόνο πρέπει να παράγεται με χρήση πηγών 

ενέργειας με μηδενικές εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα. [1] 

1.5.3 Σύνθεση Fischer-Tropsch 

Σύμφωνα με την διεργασία Fischer-Tropsch (FT) το αέριο σύνθεσης (μίγμα υδρογόνου και μονοξειδίου 

του άνθρακα) μετατρέπεται, παρουσία καταλύτη, σε μίγμα υδρογονανθράκων διαφόρων μηκών 

αλυσίδας. Συνηθέστερα προϊόντα αυτής της διεργασίας είναι ντίζελ και βενζίνη χωρίς θείο, καθώς και 

αλκοόλες και άλλα χρήσιμα προϊόντα. Άλλα προϊόντα περιλαμβάνουν αλκένια και αρωματικές 

ενώσεις, αλλά αυτά παράγονται σε πολύ μικρότερες ποσότητες. Μερικές από τις πιο συχνές 

αντιδράσεις της Fischer-Tropsch περιγράφονται από τις αντιδράσεις 1-4 έως 1-7. 

 (2𝑛 + 1)𝐻2 + 𝑛𝐶𝑂 ↔ 𝐶𝑛𝐻2𝑛+2 + 𝑛𝐻2𝑂 1–4 

 2𝑛𝐻2 + 𝑛𝐶𝑂 ↔ 𝐶𝑛𝐻2𝑛 + 𝑛𝐻2𝑂 1–5 

 𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ↔ 𝐶𝑂2 +𝐻2 1–6 

 2𝑛𝐻2 + 𝑛𝐶𝑂 ↔ 𝐶𝑛𝐻2𝑛+2𝑂 + (𝑛 − 1)𝐻2𝑂 1–7 

Οι διεργασίες Fischer-Tropsch, χωρίζονται σε Frischer-Tropsch χαμηλής θερμοκρασίας (FTLT) και 

Fischer-Tropsch υψηλής θερμοκρασίας (FTHT), και διεξάγονται σε θερμοκρασίες 200-250oC και 300-

350oC, αντίστοιχα. Τυπικές πιέσεις στις οποίες διεξάγονται τέτοιου είδους συνθέσεις κυμαίνονται στο 

εύρος 20-40 bar, ενώ η συνολική μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα φτάνει το 51.5%. 

Τα οικονομικά δεδομένα για μία μονάδα που βασίζεται στην διεργασία Fischer-Tropsch, είναι διαθέσιμα 

από την Γερμανική Υπηρεσία Περιβάλλοντος και εστιάζει στην παραγωγή καυσίμων αεροσκαφών. Το 

πάγιο κόστος ανά τόνο υγρού καυσίμου ισούται με 134.4 $/tn, ενώ το λειτουργικό κόστος ανά τόνο 

υγρού καυσίμου ίσο με 80.6 $/tn. Η τιμή πώλησης υγρού καυσίμου από μία τέτοια μονάδα ισούται με 

1612 $/tn, και δεδομένου της τιμής των υγρών καυσίμων στην αγορά, η οικονομική βιωσιμότητα για 

μία αντίστοιχη μονάδα είναι περιορισμένη. Ωστόσο, εμφανίζει περιβαλλοντικά οφέλη, σχετικά με τη 

μετρίαση των εκπομπών αερίων του θερμοκηπίου, καθώς για κάθε τόνο υγρού καυσίμου 

αξιοποιούνται 2.6 τόνοι διοξειδίου του άνθρακα. [1] 

1.5.4 Υδρογόνωση σε μεθανόλη 

Η μεθανόλη αποτελεί ένα από τα πιο σημαντικά βιομηχανικά υλικά στην παγκόσμια αγορά χημικών 

και ενέργειας, με συνεχώς αυξανόμενη ζήτηση, καθώς διαθέτει υποσχόμενα χαρακτηριστικά ως 

φορέα ενέργειας. Ως εκ τούτου αυξάνεται το ενδιαφέρον για την έννοια μιας μελλοντικής οικονομίας 

μεθανόλης.  

Η παραγωγή μεθανόλης περιλαμβάνει την αντίδραση αερίου σύνθεσης, μίγμα CO, CO2 και H2, το 

οποίο παράγεται μέσω αναμόρφωσης μεθανίου, πάνω σε καταλύτη CuO/ZnO/Al2O3, σε 

θερμοκρασία 250-300oC και πίεση 5-10 MPa για την παραγωγή μίγματος μεθανόλης-νερού. Η 

σύνθεση της μεθανόλης κατ’ αυτό τον τρόπο περιλαμβάνει τις αντιδράσεις 1-8 έως 1-10. 

 𝐶𝑂 + 2𝐻2 ↔ 𝐶𝐻3𝑂𝐻 1–8 

 𝐶𝑂2 + 3𝐻2 ↔ 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝐻2𝑂 1–9 
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 CO2 + H2 ↔ CO+H2O 1–10 

Οικονομικά δεδομένα για μία μονάδα παραγωγής μεθανόλης, με υδρογόνωση του διοξειδίου του 

άνθρακα, είναι διαθέσιμα από τους Perez-Fortes et al. [7], για ετήσια παραγωγή που φτάνει τους 440 

χιλ. τόνους μεθανόλης. Σύμφωνα με τους Perez-Fortes et al. [7],  το πάγιο κόστος ανά τόνο μεθανόλης 

ισούται με 23.9 $/tn, ενώ το λειτουργικό κόστος ανά τόνο μεθανόλης ισούται με 100.6 $/tn. Συγκριτικά 

με τις συμβατικές διεργασίες παραγωγής μεθανόλης, η απευθείας υδρογόνωση του διοξειδίου του 

άνθρακα για την παραγωγή μεθανόλης εξακολουθεί να μην είναι οικονομικά βιώσιμη για να την 

ανταγωνιστεί. Η παραγωγή μεθανόλης με απευθείας υδρογόνωση του διοξειδίου του άνθρακα έχει το 

πλεονέκτημα παραγωγής λιγότερων παραπροϊόντων, συγκριτικά με τη συμβατική διαδικασία, με 

αποτέλεσμα να απαιτεί λιγότερη ενέργεια για την απομάκρυνσή τους. Ωστόσο, το κόστος παραγωγής 

μεθανόλης με απευθείας υδρογόνωση είναι κατά περίπου 2-2.5 φορές υψηλότερο από το κόστος της 

συμβατικής διεργασίας, εξαιτίας της αυξημένης κατανάλωσης βοηθητικών παροχών. [18] Για να είναι 

οικονομικά βιώσιμη μία τέτοια διεργασία, πρέπει είτε η τιμή πώλησης της μεθανόλης να διπλασιαστεί, 

είτε να μειωθεί κατά δυόμισι φορές το κόστος του υδρογόνου, είτε να αυξηθεί ο φόρος του διοξειδίου 

του άνθρακα. Περιβαλλοντικά, συγκριτικά με την συμβατική διεργασία παραγωγής μεθανόλης, 

χρησιμοποιεί 1.4 tn CO2/tn MeOH και συνολικά αποφεύγονται 2 tn CO2/tn MeOH, ενώ ταυτόχρονα 

έχει μειωμένη κατανάλωση νερού. [1] 

1.5.5 Ξηρή αναμόρφωση 

Η διεργασία της ξηρής αναμόρφωσης, αναφέρεται στην παραγωγή αερίου σύνθεσης (μίγμα 

υδρογόνου και μονοξειδίου του άνθρακα) μέσω αντίδρασης του διοξειδίου του άνθρακα και του 

μεθανίου (Αντίδραση 1-11). 

 𝐶𝑂2 + 𝐶𝐻4 ↔ 2𝐶𝑂 + 2𝐻2 1–11 

Το αέριο σύνθεσης παράγεται συμβατικά μέσω αναμόρφωσης φυσικού αερίου (Steam Methane 

Reforming), μία εξαιρετικά ενεργοβόρα διεργασία, που πραγματοποιείται σε θερμοκρασίες περίπου 

1000oC και πιέσεις 15-30 atm. Η διεργασία της ξηρής αναμόρφωσης θεωρείται ότι αποτελεί μία πιο 

φιλική προς το περιβάλλον διεργασία παραγωγή αερίου σύνθεσης, όχι μόνο επειδή αξιοποιεί το 

διοξείδιο του άνθρακα, αλλά επειδή λειτουργεί σε χαμηλότερες θερμοκρασίες και πιέσεις. 

Περιβαλλοντικά, έχει μειωμένη κατανάλωση ατμού ανά τόνο παραγόμενου αερίου σύνθεσης, 

καταλήγει σε πολύ χαμηλότερες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, ενώ ταυτόχρονα πραγματοποιείται 

σε χαμηλότερες συνθήκες θερμοκρασίας και πίεσης, δίνοντας την δυνατότητα για μείωση του 

αποτυπώματος άνθρακα. [1] 

1.5.6 Υδρογόνωση σε φορμικό οξύ 

Το φορμικό ή μυρμηκικό οξύ (HCOOH), μπορεί να χρησιμοποιηθεί σαν χημική πρώτη ύλη και σαν 

καύσιμο. Η ζήτηση για φορμικό οξύ αναφέρεται κυρίως για εφαρμογές όπου χρησιμοποιείται σαν 

χημική πρώτη ύλη, ωστόσο, αναμένεται μελλοντική αύξηση της ζήτησης, λόγω των εφαρμογών του 

στον τομέα της ενέργειας. Έτσι, η παραγωγή φορμικού οξέος με υδρογόνωση του διοξειδίου του 

άνθρακα αποτελεί δυνητικά πλεονεκτική ευκαιρία στα πλαίσια της δέσμευσης και αξιοποίησης του 

διοξειδίου του άνθρακα. Η παραγωγή φορμικού οξέος με υδρογόνωση του διοξειδίου του άνθρακα 

περιγράφεται από την αντίδραση 1-12, η οποία είναι εξώθερμη.  
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 𝐶𝑂2 +𝐻2 ↔ 𝐻𝐶𝑂𝑂𝐶𝐻 1–12 

Η τεχνοοικονομική και περιβαλλοντική βιωσιμότητα της διεργασίας υδρογόνωσης προς παραγωγή 

φορμικού οξέος, περιορίζεται από την αυξημένη κατανάλωση ενέργειας, ενώ καταβάλλονται 

προσπάθειες για την μείωσή της. Σύμφωνα με τεχνοοικονομικές μελέτες που έχουν διεξαχθεί, για να 

είναι οικονομικά βιώσιμη η διεργασία αυτή, η τιμή πώλησης του φορμικού οξέος πρέπει να αυξηθεί 

κατά περίπου δυόμιση φορές. 

Όσον αφορά τις περιβαλλοντικές επιπτώσεις, η διεργασία αυτή έχει υψηλότερες απαιτήσεις σε 

ηλεκτρική ενέργεια, ενώ οι απαιτήσεις σε ατμό και νερό ψύξης είναι εμφανώς χαμηλότερες, συγκριτικά 

με την συμβατική μέθοδο παραγωγής. Τέλος, συνολικά αποφεύγονται 2 tn CO2/tn φορμικού οξέος. 
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1.6 Διεργασία μετατροπής «Power-to-Liquid» 

Η έννοια του «Power to Liquid» (PtL) βασίζεται στην μετατροπή ανανεώσιμης ενέργειας σε υγρά 

καύσιμα και χημικά, όπως η μεθανόλη, ο διμεθυλαιθέρας και προϊόντα της Fischer-Tropsch. Η ανάγκη 

για μείωση των εκπομπών των αερίων του θερμοκηπίου, σε συνδυασμό με την αύξηση των 

ανανεώσιμων πηγών ενέργειας, και ιδίως της αιολικής και της ηλιακής ενέργειας, οδήγησαν στην 

ανάπτυξη της έννοιας αυτής, η οποία κερδίζει όλο και περισσότερο την προσοχή ως επιλογή 

αποθήκευσης και αξιοποίησης του άνθρακα (Carbon Capture Utilization, CCU).[19] 

Τα προϊόντα Power-to-Liquid διαθέτουν υψηλή ενεργειακή πυκνότητα, τόσο σε βάρος όσο και σε όγκο, 

κερδίζοντας έτσι ολοένα και περισσότερο το ενδιαφέρον για τομείς με υψηλή ζήτηση ισχύος, η οποία 

είναι δύσκολο να μειωθεί, όπως π.χ. στα αεροσκάφη και στα πλοία. [19] [20] Τα προϊόντα PtL 

αντιπροσωπεύουν, έτσι, προϊόντα υψηλής προστιθέμενης αξίας, τα οποία σε άλλη περίπτωση έπρεπε 

να παραχθούν μέσω φυσικού αερίου ή άνθρακα. Κατά συνέπεια, επειδή χρησιμοποιεί την περίσσεια 

ανανεώσιμης ενέργειας και επειδή συμβάλλει στην αντικατάσταση του φυσικού αερίου και των 

ορυκτών καυσίμων, συμβάλλει στην μείωση των εκπομπών αερίων του θερμοκηπίου. [19] 

 

 

Σχήμα 1-2. Διαδρομές του «Power-to-Liquid» για την χημική μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα, που προκύπτει από διάφορες 

βιομηχανικές εγκαταστάσεις, σε καύσιμα. 

Για την περίπτωση της μεθανόλης (power-to-methanol) και των προϊόντων της Fischer-Tropsch 

(power-to-FT-fuels), έχουν πραγματοποιηθεί διάφορες πιλοτικές μονάδες, ενώ πρόκειται να 

λειτουργήσουν και οι πρώτες μονάδες εμπορικής κλίμακας. Από την άλλη, ο διμεθυλαιθέρας βρίσκεται 

σε λιγότερο προηγμένο στάδιο. 
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1.7 Διεργασία σύνθεσης μεθανόλης 

1.7.1 Εισαγωγικά περί μεθανόλης 

Στα πλαίσια της αξιοποίησης του διοξειδίου του άνθρακα, για την παραγωγή πολύτιμων χημικών 

προϊόντων έχουν αναπτυχθεί πολλές τεχνολογίες μετατροπής του σε διάφορα προϊόντα. Ένα από τα 

υποσχόμενα χημικά προϊόντα, το οποίο μπορεί να παραχθεί με υδρογόνωση του διοξειδίου του 

άνθρακα, με ολοένα αυξανόμενη ζήτηση σε παγκόσμια κλίμακα, είναι η μεθανόλη. Η μεθανόλη είναι 

ένα από τα χημικά με την υψηλότερη εμπορική κίνηση παγκοσμίως, η ζήτηση της οποίας εκτιμάται ότι 

κυμαίνεται μεταξύ 27 και 29 δισεκατομμυρίων κυβικών μέτρων ετησίως. Η μεθανόλη είναι ένα άχρωμο 

και ιδιαίτερα πτητικό υγρό, με ατμούς ελαφρώς βαρύτερους από τον αέρα και είναι πλήρως αναμίξιμη 

με το νερό. [21] 

 

Εικόνα 1-3. Στερεοχημικός τύπος μεθανόλης. 

Στον πίνακα 1-1 παρουσιάζονται τα φυσικά χαρακτηριστικά της μεθανόλης. 

Πίνακας 1-1. Φυσικά χαρακτηριστικά μεθανόλης. [19] 

Μοριακός τύπος CH4O / CH3OH 

Ονομασία IUPAC Μεθανόλη 

Φυσική κατάσταση Υγρό 

Χρώμα  Άχρωμο 

Σημείο βρασμού, 1 atm [oC] 64.7 

Πυκνότητα [g/L] 791 

Τάση ατμών, 20oC [bar] 0.37 

Αριθμός οκτανίου ανάμιξης 110-112 

Αριθμός κετανίου  5 (low) 

Θερμογόνος δύναμη [kJ/mol] 726.1 

 

Η μεθανόλη είναι μία από τις πιο πολύτιμες χημικές ουσίες, με ποικιλία χρήσεων, η οποία μπορεί να 

παραχθεί μέσω υδρογόνωσης του διοξειδίου του άνθρακα, υπό την έννοια του «Power-to-Liquid». [22] 

Στη χημική βιομηχανία χρησιμοποιείται είτε ως διαλύτης, είτε ως αντιδραστήριο και συναντάται σε 

διάφορα καθημερινά προϊόντα, όπως χρώματα, καθαριστικά, υφάνσιμες ίνες και καύσιμα. [4] 

Αποτελεί ενεργειακό πόρο για τους τομείς της ναυτιλίας, της αυτοκινητοβιομηχανίας και της ηλεκτρικής 

ενέργειας. [23] Χρησιμοποιείται, επίσης, για την παρασκευή οξυγονούχων (oxygenates ή drop-in-

fuels) πρόσθετων της βενζίνης για την αύξηση του αριθμού οκτανίου, όπως το MTBE (methyl tert-butyl 
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ether) και το TAME (tert-amyl methyl ether), τα οποία έχουν αντικαταστήσει τον τοξικό 

τετρααιθυλομόλυβδο. [24] Η μεθανόλη, η οποία επί του παρόντος, σε βιομηχανική κλίμακα, 

παρασκευάζεται είτε από αέριο σύνθεσης (syngas) με βάση τα ορυκτά καύσιμα (π.χ. γαιάνθρακας), 

είτε από φυσικό αέριο, είτε με καταλυτική υδρογόνωση του ατμοσφαιρικού διοξειδίου του άνθρακα 

πάνω σε καταλύτη. [4] [8] Έτσι, στην παρούσα εργασία πραγματοποιείται μελέτη και προσομοίωση 

της διεργασίας μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα σε μεθανόλη. 

 

1.7.2 Κλασικές διεργασίες σύνθεσης μεθανόλης 

Η σύνθεση μεθανόλης σε βιομηχανική κλίμακα ξεκίνησε το 1923 στις εγκαταστάσεις της BASF στην 

Γερμανία. Η διεργασία πραγματοποιούνταν πάνω σε καταλύτη ZnO/Cr2O3, σε συνθήκες πολύ υψηλής 

θερμοκρασίας (350-450oC) και πολύ υψηλής πίεσης (250-350 bar). Από την δεκαετία του 1960, οπότε 

και απομακρύνθηκε το θείο από το syngas καθιστώντας δυνατή τη χρήση καταλύτη με βάση το χαλκό, 

μέχρι και σήμερα, δόθηκε η δυνατότητα πραγματοποίησης της διεργασίας σε συγκριτικά χαμηλότερες 

πιέσεις (50-100 bar) και σε θερμοκρασίες ανάμεσα στους 200-300oC. Σε χαμηλότερες θερμοκρασίες 

από αυτές ο καταλύτης παραμένει πρακτικά ανενεργός, ενώ σε υψηλότερες απενεργοποιείται, λόγω 

περιορισμένης θερμικής σταθερότητας. [19]  

Η καταλυτική σύνθεση συνιστά την πιο αναπτυγμένη διεργασία μετατροπής για πιο αποτελεσματική 

ανάκτηση άνθρακα. [19] Η απευθείας υδρογόνωση του CO2 έχει λιγότερα παραπροϊόντα και 

μικρότερες ενεργειακές απαιτήσεις για την εξυγίανση των προϊόντων (product purification), που 

απαιτείται για να φθάσουν στις επιθυμητές προδιαγραφές. Από την άλλη πλευρά, οδηγεί σε σημαντικά 

υψηλότερη κατανάλωση σε λειτουργικά κόστη σε σύγκριση με τη συμβατική διεργασία παραγωγής 

μεθανόλης. [18] 

Η συμβατική διεργασία παραγωγή της μεθανόλης περιγράφεται από το ακόλουθο σχήμα 

αντιδράσεων (Αντιδράσεις 1-13 έως 1-15), πάνω σε καταλύτη Cu/ZnO.[19] [25] 

Υδρογόνωση του CO2 CO2 + 3H2 ↔ CH3OH+ H2O ΔHR
 = −49.4 kJ mol−1 1–13 

Reverse Water Gas Shift CO2 + H2 ↔ CO+ H2O ΔHR
 = 41.2 kJ mol−1 1–14 

Υδρογόνωση του CO CO + 2H2 ↔ CH3OH ΔHR
 = −90.6 kJ mol−1 1–15 

 

Η δεύτερη αντίδραση (Αντίδραση 1-13) αναφέρεται ως Reverse Water Gas Shift Reaction (RWGS) και 

αποτελεί παράπλευρη αντίδραση, κατά την οποία παράγεται μονοξείδιο του άνθρακα και νερό. Η 

αντίστροφη αντίδραση της RWGS ορίζεται ως Water Gas Shift (WGS).  

Και οι δύο αντιδράσεις σύνθεσης, τόσο από το CO2 (Αντίδραση 1-13) όσο και από το CO (Αντίδραση 

1-15) είναι εξώθερμες και οδηγούν σε μείωση του όγκου, γεγονός που οδηγεί στο συμπέρασμα ότι η 

σύνθεση της μεθανόλης ευνοείται σε χαμηλές θερμοκρασίες και υψηλές πιέσεις. [19] Επιπρόσθετα, 

φαίνεται ότι μεθανόλη παράγεται και μέσω υδρογόνωσης του CO, και μάλιστα, με μοναδικό προϊόν 

την μεθανόλη. Η παρουσία του CO στην τροφοδοσία έχει παρατηρηθεί ότι είναι επωφελής για την 

παραγωγή της μεθανόλης, καθώς παρουσία του CO, μέσω της αντίδρασης RWGS (αν η 

συγκέντρωση του CO είναι μεγαλύτερη από την συγκέντρωση ισορροπίας), παράγεται περισσότερο 

CO2, γεγονός που οδηγεί σε μεγαλύτερη παραγωγή μεθανόλης. Η ύπαρξη του CO είναι σημαντική, 

επίσης, διότι «καθαρίζει» το ρεύμα από το πλεονάζων νερό μέσω της αντίδρασης Water Gas Shift 

(WGS). [26] 
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1.7.3 Κινητικά μοντέλα σύνθεσης μεθανόλης 

Στην βιβλιογραφία έχουν προταθεί πολυάριθμα κινητικά μοντέλα, με το κάθε μοντέλο να υποθέτει 

διαφορετική οδό και συνθήκες αντίδρασης. Οι Leonov et al. [ref] ήταν οι πρώτοι που εξήγαγαν 

κινητικό μοντέλο για την σύνθεση μεθανόλης πάνω σε καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3, χωρίς να λαμβάνουν 

υπόψη την επίδραση του διοξειδίου του άνθρακα στην τροφοδοσία. [27] Αργότερα, οι Villa et al. και 

Klier et al. πρότειναν μοντέλα, χωρίς να αντιμετωπίζουν το διοξείδιο του άνθρακα ως το κύριο 

αντιδραστήριο. [27] [28] Οι Graaf et al. πρότειναν ένα κινητικό μοντέλο, το οποίο λαμβάνει υπόψη 

τόσο την υδρογόνωση του μονοξειδίου, όσο και την υδρογόνωση του διοξειδίου του άνθρακα, καθώς 

και την αντίδραση Water Gas Shift (WGS). Οι McNeil et al. ανέπτυξαν μία κινητική σύμφωνα με 

πληροφορίες που αναφέρονται στην βιβλιογραφία για τον μηχανισμό της υδρογόνωσης του 

διοξειδίου του άνθρακα, δηλαδή δεν βασίστηκαν σε εμπειρικές εκφράσεις όπως τα υπόλοιπα κινητικά 

μοντέλα. [29] Το κινητικό μοντέλο των Froment and Bussche, εξήχθη μετά από μία σειρά πειραμάτων, 

βασισμένα σε ένα σχήμα αντίδρασης που υποθέτει ότι κύρια πηγή άνθρακα για την σύνθεση 

μεθανόλης είναι το διοξείδιο του άνθρακα, ενώ περιγράφει την επίδραση της θερμοκρασίας, της 

πίεσης και της σύστασης της αέριας φάσης. [27]  Οι Kubota et al. θεωρούν την αντίδραση 

υδρογόνωσης του διοξειδίου του άνθρακα ως την κυρίαρχη αντίδραση. [30] Οι Rovovskii and Lin 

πρότειναν ένα θεωρητικό κινητικό μοντέλο, το οποίο θα μπορούσε να ταιριάζει καλά στα πειραματικά 

δεδομένα. [31] Οι Lim et al. ανέπτυξαν ένα ολοκληρωμένο κινητικό μοντέλο, το οποίο αποτελείται από 

48 ρυθμούς οι οποίοι βασίζονται σε διαφορετικά στάδια αντίδρασης, πάνω σε καταλύτη 

Cu/ZnO/Al2O3/Zr2O3. [32] 

Στον πίνακα 1-2, συγκεντρώνονται τα κινητικά μοντέλα που προτείνονται στην βιβλιογραφία για την 

σύνθεση της μεθανόλης, μαζί με τις συνθήκες λειτουργίας, όπου αυτές αναφέρονται. 

Πίνακας 1-2. Σύνοψη μερικών από τα κινητικά μοντέλα σύνθεσης μεθανόλης με υδρογόνωση του διοξειδίου του άνθρακα, που 

προτείνονται στην βιβλιογραφία, μαζί με τις συνθήκες λειτουργίας που αναφέρονται.[33] 

Συνθήκες 

λειτουργίας 
Κινητικό μοντέλο Author, year 

220-260 oC 

40-45 atm 
𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻 = 𝑘 (

𝑝𝐶𝑂
0.5𝑝𝐻2
𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻
0.66 −

𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻
0.34

𝑝𝐶𝑂
0.5𝑝𝐻2𝐾2

∗) Leonov et al., 1973 

[27] 

225-250 oC 

75 atm 

𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻 = 𝑐𝑜𝑛𝑠𝑡
𝐾𝑟𝑒𝑑𝑜𝑥
3 (

𝑝𝐶𝑂2

𝑝𝐶𝑂
)
3

(𝑝𝐶𝑂𝑝𝐻2
2 −

𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻

𝐾2
∗ )

[1 + 𝐾𝑟𝑒𝑑𝑜𝑥 (
𝑝𝐶𝑂2

𝑝𝐶𝑂
)]
3

(𝐹 + 𝐾𝐶𝑂2𝑝𝐶𝑂2)
𝑛

+ 𝑘′ (𝑝𝐶𝑂2 − (1 𝐾1
∗⁄ )(𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻𝑝𝐻2𝑂 𝑝𝐻2

3⁄ )) 

Klier et al., 1982 

[34] 

N/A 

𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻 =
𝑓𝐶𝑂𝑓𝐻2

2 − 𝑓𝐶𝐻3𝑂𝐻 𝐾2
∗⁄

(𝐴 + 𝐵𝑓𝐶𝑂 + 𝐶𝑓𝐻2 + 𝐺𝑓𝐶𝑂2)
3 

𝑟𝑅𝑊𝐺𝑆 =
𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2 − 𝑓𝐶𝑂𝑓𝐻2𝑂𝐾3

∗

𝑀2
 

Villa et al. [34] 

210-245 oC 

15-50 bar 

𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻 =
𝑘1𝐾𝐶𝑂(𝑐𝐶𝑂𝑐𝐻2

3 2⁄ − 𝑐𝐶𝐻3𝑂𝐻 𝑐𝐻2
1 2⁄⁄ 𝐾1

𝑒𝑞
)

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑐𝐶𝑂 + 𝐾𝐶𝑂2𝑐𝐶𝑂2)(𝑐𝐻2
1 2⁄ + (𝐾𝐻2𝑂 𝐾𝐻2

1 2⁄⁄ )𝑐𝐻2𝑂)
 

𝑟𝐻2𝑂 =
𝑘2𝐾𝐶𝑂2(𝑐𝐶𝑂2𝑐𝐻2 − 𝑐𝐻2𝑂𝑐𝐶𝑂 𝑐𝐻2

3/2⁄ 𝐾2
𝑒𝑞
)

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑐𝐶𝑂 + 𝐾𝐶𝑂2𝑐𝐶𝑂2) (𝑐𝐻2
1/2
+ (𝐾𝐻2𝑂 𝐾𝐻2

1/2
⁄ ) 𝑐𝐻2𝑂)

 

Graaf et al., 1988 

[35] 
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𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻
∗ =

𝑘3𝐾𝐶𝑂2(𝑐𝐶𝑂2𝑐𝐻2
3 2⁄ − 𝑐𝐶𝐻3𝑂𝐻𝑐𝐻2𝑂 𝑐𝐻2

3 2⁄⁄ 𝐾3
𝑒𝑞
)

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑐𝐶𝑂 + 𝐾𝐶𝑂2𝑐𝐶𝑂2)(𝑐𝐻2
1 2⁄ + (𝐾𝐻2𝑂 𝐾𝐻2

1 2⁄⁄ )𝑐𝐻2𝑂)
 

 

210-240 oC 

15-50 bar 

𝑟 =
𝑘𝑓
′𝐾𝐶𝐻𝐾𝐻2

2 𝐾𝐻
2𝐾𝐶𝑂(𝑝𝐶𝑂𝑝𝐻2

2 − 𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻 𝐾𝑒𝑞⁄ )

𝐾𝐶𝐻𝐾𝐻2
3 2⁄ 𝐾𝐻

3 2⁄ 𝐾𝐶𝑂𝑝𝐶𝑂𝑝𝐻2
3 2⁄ + 𝐾𝐶𝑂2𝑝𝐶𝑂2 + 𝐾𝐻2

′ 𝑝𝐻2

+
𝑘𝑓
′′𝐾𝐻2𝐾𝐻𝐾𝐻2(𝑝𝐶𝑂2𝑝𝐻2 − 𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻𝑝𝐻2𝑂 𝐾𝑒𝑞

′′⁄ 𝑝𝐻2
2 )

𝐾𝐻2
1 2⁄ 𝐾𝐻

1 2⁄ 𝐾𝐶𝑂2𝐾𝐶𝐻𝑂2𝑝𝐶𝑂2𝑝𝐻2
1 2⁄ + 𝐾𝐶𝑂2

′′ 𝑝𝐶𝑂2
2 + 𝐾𝐻2𝑂𝑝𝛨2𝛰

3
 

McNeil et al., 1989 

[27] 

180-280 oC 

15-51 bar 

𝑟𝑀𝑒𝑂𝐻 =
𝑘5𝑎
′ 𝐾2

′𝐾3𝐾4𝐾𝐻2𝑝𝐶𝑂2𝑝𝐻2[1 − (1 𝛫
∗⁄ )(𝑝𝐻2𝛰𝑝𝐶𝐻3𝑂𝐻 𝑝𝐻2

3 𝑝𝐶𝑂2⁄ )]

(1 + (𝛫𝐻2𝛰 𝐾8𝐾9𝐾𝐻2⁄ )(𝑝𝛨2𝛰 𝑝𝛨2⁄ ) + √𝐾𝐻2𝑝𝐻2 + 𝐾𝐻2𝛰𝑝𝛨2𝛰)
3 

𝑟𝑅𝑊𝐺𝑆 =
𝑘1
′𝑝𝐶𝑂2[1 − 𝐾3

∗(𝑝𝐻2𝛰𝑝𝐶𝑂 𝑝𝐶𝑂2𝑝𝐻2⁄ )]

(1 + (𝛫𝐻2𝛰 𝐾8𝐾9𝐾𝐻2⁄ )(𝑝𝛨2𝛰 𝑝𝛨2⁄ ) + √𝐾𝐻2𝑝𝐻2 + 𝐾𝐻2𝛰𝑝𝛨2𝛰)
3 

Froment and 

Bussche, 1996 [32] 

200-275 oC 

4.9 bar 

𝑅𝑀 =
𝑘𝑀{𝑃(𝐶𝑂2)𝑃(𝐻2) − 𝑃(𝐶𝐻3𝑂𝐻)𝑃(𝐻2𝑂)/[𝐾𝑀𝑃

2(𝐻2)]}

[1 + 𝐾𝐶𝑂2 × 𝑃(𝐶𝑂2) + 𝛫𝐻2𝛰 × 𝑃(𝐻2𝑂)]
2  

𝑅𝑅 =
𝑘𝑅{𝑃(𝐶𝑂)𝑃(𝐻2𝑂)/[𝐾𝑅𝑃(𝐻2)]}

1 + 𝐾𝐶𝑂2 × 𝑃(𝐶𝑂2) + 𝛫𝐻2𝛰 × 𝑃(𝐻2𝑂)
 

Kubota et al., 2001 

[36] 

240 oC 

34-41 bar 𝑟 =

𝑘3𝑝𝐻2 (1 −
𝑝𝑚𝑝𝐻2𝑂

𝐾𝑝𝑚𝑝𝐻2
3 𝑝𝐶𝑂2

)

1 + 𝐾−2𝑝𝐻2𝑂 + 𝐾−2𝑝𝐻2𝑂 (𝐾1𝑝𝐶𝑂2)⁄
 

Rovovskii and Lin, 

2003 [37] 

250-260 oC 

5 MPa 

𝑟𝐴 =
𝑘𝐴𝐾𝐶𝑂𝐾𝐻2

2 𝐾𝐶𝐻,𝐶𝑂(𝑃𝐶𝑂𝑃𝐻2
2 − 𝑃𝐶𝐻3𝑂𝐻 𝐾𝑃𝐴⁄ )

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑃𝐶𝑂)(1 + 𝐾𝐻2
0.5𝑃𝐻2

0.5 + 𝐾𝐻2𝑂𝑃𝐻2𝑂)
 

𝑟𝐵 =
𝑘𝐵𝐾𝐶𝑂2𝐾𝐻2

0.5 (𝑃𝐶𝑂2𝑃𝐻2 − 𝑃𝐶𝑂𝑃𝐻2𝑂 𝐾𝑃𝐵⁄ ) 𝑃𝐻2
0.5⁄

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑃𝐶𝑂)(1 + 𝐾𝐻2
0.5𝑃𝐻2

0.5 + 𝐾𝐻2𝑂𝑃𝐻2𝑂)(1 + 𝐾𝐶𝑂2𝑃𝐶𝑂2)
 

𝑟𝐶 =
𝑘𝐶𝐾𝐶𝑂2𝐾𝐻2

2.5𝐾𝐶𝐻,𝐶𝑂2 (𝑃𝐶𝑂2𝑃𝐻2
3 − 𝑃𝐶𝐻3𝑂𝐻𝑃𝐻2𝑂 𝐾𝑃𝐶⁄ ) 𝑃𝐻2

0.5⁄

(1 + 𝐾𝐻2
0.5𝑃𝐻2

0.5 + 𝐾𝐻2𝑂𝑃𝐻2𝑂)(1 + 𝐾𝐶𝑂2𝑃𝐶𝑂2)
 

Lim et al., 2009 

[32] 

 

1.7.4 Καταλύτης 

Ο καταλύτης που επιλέγεται κυρίως για την σύνθεση μεθανόλης, και χρησιμοποιείται και στην 

παρούσα εργασία, λόγω της υψηλής του εκλεκτικότητας και σταθερότητας είναι ο καταλύτης 

Cu/Zn/Al/Zr. Ο καταλύτης Cu/Zn/Al/Zr αποτελεί έναν βελτιωμένο καταλύτη για την υδρογόνωση του 

CO2 σε μεθανόλη. Γενικά, σε βιομηχανική κλίμακα η μεθανόλη παράγεται από CO, CO2 και Η2 σε 

καταλύτες Cu/Zn/Al, καθώς έχει βρεθεί ότι αυτοί είναι αποτελεσματικοί για τη σύνθεση μεθανόλης με 

υδρογόνωση CO2. Το Al2O3 χρησιμοποιείται για την προαγωγή της δραστικότητας και της 

σταθερότητας του καταλύτη, αφού με αύξηση του Al στον καταλύτη φαίνεται να αυξάνεται και η 

μετατροπή του CO2. Επίσης, η προσθήκη κατάλληλης ποσότητας ZrO2 ενισχύει σημαντικά την 

διασπορά του χαλκού, με αποτέλεσμα την αύξηση της καταλυτικής δραστικότητας και της 
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εκλεκτικότητας. [38] Έτσι, ο χαλκός δρα ως το κύριο ενεργό συστατικό, το ZnO και το Al2O3 δρουν 

υποστηρικτικά. [39] 

Η απενεργοποίηση του καταλύτη Cu/Zn/Al οφείλεται στην οξείδωση του Cu και στη συσσωμάτωση 

ειδών ZnO, κατά την υδρογόνωση CO2 σε μεθανόλη. Μερικοί λόγοι για τους οποίους απενεργοποιείται 

ο καταλύτης κατά την υδρογόνωση CO2 σε μεθανόλη είναι οι ακόλουθοι: 

i. Δηλητηρίαση από την πρόσμιξη ιχνών στο αέριο τροφοδοσίας  

ii. Σύντηξη σωματιδίων Cu από την υψηλή θερμοκρασία αντίδρασης  

iii. Εναπόθεση άνθρακα 

Σύμφωνα με μελέτη που έχει γίνει, οι κύριοι λόγοι απενεργοποίησης του καταλύτη οφείλονται στην 

συσσώρευση ειδών ZnO και στην οξείδωση του μεταλλικού Cu. [40] 

 

1.7.5 Περιγραφή διεργασίας σύνθεσης μεθανόλης 

Οι αντιδράσεις υδρογόνωσης του μονοξειδίου (Αντίδραση 1-15) και του διοξειδίου του άνθρακα 

(Αντίδραση 1-13) σε μεθανόλη είναι έντονα εξώθερμες. Κατά συνέπεια, η μετατροπή ισορροπίας των 

αντιδράσεων αυτών ευνοείται σε χαμηλές θερμοκρασίες, ενώ η κινητική της αντίδρασης ευνοείται σε 

υψηλότερες θερμοκρασίες. Έτσι, απαιτείται απομάκρυνση της θερμότητας και ανακύκλωση του 

ρεύματος που περιέχει τα συστατικά που δεν αντέδρασαν, ώστε να επιτευχθεί μία λογική μετατροπή. 

Το απλοποιημένο διάγραμμα ροής της μονάδας παρουσιάζεται στο σχήμα 1-3. Σύμφωνα με το 

σχήμα 1-3, μία συμβατική μονάδα παραγωγής μεθανόλης αποτελείται ουσιαστικά από δύο τμήματα, 

το τμήμα της αντίδρασης και το τμήμα του διαχωρισμού. Το ρεύμα τροφοδοσίας αναμειγνύεται με το 

ρεύμα ανακύκλωσης, το οποίο θερμαίνεται πριν την είσοδό του στον αντιδραστήρα. Το ρεύμα εξόδου, 

στη συνέχεια ψύχεται, ώστε να πραγματοποιηθεί συμπύκνωση και να απομακρυνθούν τα υγρά 

προϊόντα. Ωστόσο, η συμπύκνωση δεν αρκεί για να φτάσει το προϊόν τις ζητούμενες προδιαγραφές, 

οπότε χρήζει περεταίρω επεξεργασίας. Το αέριο που δεν αντέδρασε, πλην ενός μέρους αυτού το οποίο 

απορρίπτεται προς αποφυγήν εμπλουτισμού του ρεύματος ανακύκλωσης σε αδρανή αέρια. 

 

 

Σχήμα 1-3. Διάγραμμα ροής τυπικής διεργασίας σύνθεσης μεθανόλης, DME και Fischer-Tropsch. 
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1.7.5.i Επεξεργασία των αντιδρώντων 

Το ρεύμα υδρογόνου, ανάλογα με την πηγή προέλευσης και το ποσοστό νερού που περιέχει, μπορεί 

να χρειαστεί επεξεργασία για την απομάκρυνση του νερού. Το ρεύμα της ανακύκλωσης περιέχει σε 

υψηλότερη συγκέντρωση τα αντιδρώντα που δεν αντέδρασαν, τα οποία είναι το μονοξείδιο, το 

διοξείδιο και το υδρογόνο, ενώ σε χαμηλότερη συγκέντρωση περιέχει μεθανόλη και νερό. Τα ρεύματα 

υδρογόνου και διοξειδίου του άνθρακα αναμειγνύονται και προθερμαίνονται μαζί με το ρεύμα της 

ανακύκλωσης πριν την είσοδό τους στον αντιδραστήρα της μονάδας. 

1.7.5.ii Τμήμα αντίδρασης 

Το τμήμα αντίδρασης της μονάδας αποτελείται από έναν αντιδραστήρα εμβολικής ροής καταλυτικής 

κλίνης, ο οποίος λειτουργεί ισοθερμοκρασιακά. Ο αντιδραστήρας που χρησιμοποιείται, λειτουργεί 

ταυτόχρονα και ως εναλλάκτης θερμότητας με κέλυφος και αυλούς, όπως φαίνεται και στο σχήμα 1-

4. Το κέλυφος του αντιδραστήρα, συνήθως, περιβάλλεται από ένα θερμομονωτικό υλικό για να 

αποφευχθεί οποιαδήποτε θερμική απώλεια. Οι σωλήνες είναι γεμάτοι με καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3 και 

εγκαθίστανται στο εσωτερικό του κελύφους. Για την στήριξη των σωλήνων και την προαγωγή της 

μεταφοράς θερμότητας μεταξύ των σωλήνων και του κελύφους χρησιμοποιούνται πλάκες 

διαφράγματος.  

Το αέριο θέρμανσης που χρησιμοποιείται ρέει μέσα από το κέλυφος, αποτελώντας μία εξωτερική πηγή 

θερμότητας για τις αντιδράσεις. Τα αντιδραστήρια ρέουν μέσα από τους σωλήνες, δηλαδή μέσα από 

το καταλυτικό στρώμα, όπου πραγματοποιούνται οι αντιδράσεις. [41] Η θερμότητα της αντίδρασης 

απομακρύνεται με ανακυκλοφορία νερού ψύξης διαμέσου του κελύφους. 

 

Σχήμα 1-4. Αντιδραστήρας εμβολικής ροής καταλυτικής κλίνης, αυλών και σωλήνων, που χρησιμοποιείται για την διεξαγωγή της 

αντίδρασης σύνθεσης μεθανόλης. [41] 
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1.7.5.iii Τμήμα διαχωρισμού 

Για την επίτευξη των επιθυμητών προδιαγραφών καθαρότητας μεθανόλης, είναι απαραίτητη η 

απομάκρυνση των ουσιών που δεν αντέδρασαν και των ανεπιθύμητων παραπροϊόντων. Το τμήμα 

διαχωρισμού συνήθως περιλαμβάνει δύο δοχεία ισορροπίας, ένα σε υψηλή και ένα σε χαμηλή πίεση 

για την απομάκρυνση των διαλυμένων αερίων από το ρεύμα της μεθανόλης, καθώς και μία ή 

περισσότερες στήλες απόσταξης ατμοσφαιρικής πίεσης για την απομάκρυνση του νερού και την 

λήψη του τελικού προϊόντος. Αντί για δοχείο ισορροπίας μπορεί να χρησιμοποιηθεί μία στήλη 

απογύμνωσης για την απομάκρυνση των διαλυμένων αερίων, όπως αυτή που χρησιμοποιούν και οι 

Kiss et al. [42], των οποίων την διεργασία μελετάμε και στην παρούσα διπλωματική εργασία. 

1.7.6 Πιλοτική μονάδα σύνθεσης μεθανόλης 

Ένα έργο που έχει ολοκληρωθεί στα πλαίσια της μείωσης των εκπομπών του διοξειδίου του άνθρακα 

αποτελεί το «MefCO2 Project». Το «MefCO2 Project» χρηματοδοτήθηκε από την Ε.Ε. για να αναδείξει 

την οικονομική σκοπιμότητα της αξιοποίησης του CO2  μετατρέποντάς το σε χρήσιμο χημικό και 

ανανεώσιμο καύσιμο, όπως είναι η μεθανόλη, χρησιμοποιώντας υδρογόνο που παράγεται από 

ανανεώσιμες πηγές ενέργειας. 

Το σχέδιο ολοκληρώθηκε τον Ιούνιο του 2019 σε διάστημα τεσσάρων ετών, με την κατασκευή μίας 

πιλοτικής μονάδας, ικανής να παράξει 1 τόνο μεθανόλης την ημέρα, αξιοποιώντας περισσότερους 

από 1,5 τόνους CO2 την ημέρα. Η πιλοτική μονάδα MefCO2, σήμερα, αποτελεί μία από τις μεγαλύτερες 

μονάδες σύνθεσης μεθανόλης που προέρχονται από καυσαέρια CO2 στην Ευρωπαϊκή Ένωση. [43] 

 

 

Σχήμα 1-5. Διάγραμμα ροής διεργασίας MefCO2. [43] 

Η διεργασία αυτή προσφέρει: 

• 20% μείωση, ακόμα και 30% ανάλογα με τις συνθήκες, στα επίπεδα των αερίων του θερμοκηπίου 

από τα επίπεδα του 1990 

• 20% της ενέργειας εξασφαλίζεται από ανανεώσιμες πηγές ενέργειας 

• 20% αύξηση της ενεργειακής απόδοσης 
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Το απαιτούμενο H2 παράγεται με ηλεκτρόλυση του νερού, χρησιμοποιώντας ως πηγή ενέργειας το 

πλεόνασμα ηλεκτρικής ενέργειας, το οποίο παρέχεται από ανεμογεννήτριες (carbon free energy), 

αντισταθμίζοντας, έτσι, το ενεργειακό κόστος της μεθανόλης. Χρησιμοποιείται ένα ηλεκτρολυτικό κελί 

τύπου PEM Electrolyser βελτιωμένης δυναμικής απόδοσης, με δυνατότητα κάλυψης των απαιτήσεων 

της διεργασίας σε υδρογόνο (123 Nm3 H2/h). [44] 
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1.8 Παραγωγή υδρογόνου 

Αν και το υδρογόνο υπάρχει άφθονο στη Γη ως στοιχείο, σχεδόν πάντα αποτελεί μέρος μίας άλλης 

ένωσης, όπως για παράδειγμα το νερό. Έτσι για να παραχθεί καθαρό υδρογόνο, πρέπει να 

διαχωριστεί από τα άλλα στοιχεία των μορίων στα οποία εμφανίζεται. Υπάρχουν ποικίλοι τρόποι 

παραγωγής υδρογόνου, το οποίο προέρχεται από διαφορετικές πηγές ενέργειας, όπως είναι η ηλιακή, 

η ηλεκτρική, η υδροηλεκτρική, η πυρηνική ενέργεια, ή το φυσικό αέριο. [45] Ο τρόπος με τον οποίο 

παράγεται το υδρογόνο, καθορίζει τις περιβαλλοντικές επιπτώσεις της διεργασίας και την απόδοση 

παραγωγής ανάλογα με την επιτυγχανόμενη καθαρότητα. Λόγω του υψηλού κόστους, για τέτοιου 

είδους διεργασίες μετατροπής και διαχωρισμού για τη λήψη καθαρού υδρογόνου, υπάρχει μεγάλο 

ερευνητικό ενδιαφέρον για την μείωση του κόστους και των περιβαλλοντικών επιπτώσεων που 

σχετίζονται με την παραγωγή του. [46]  

Όπως αναφέρθηκε και προηγουμένως, υπάρχουν διάφοροι τρόποι παραγωγής υδρογόνου, όπως 

είναι η αναμόρφωση μεθανίου και η ηλεκτρόλυση, τεχνολογίες οι οποίες μελετώνται και για τους 

σκοπούς της παρούσας εργασίας. [46] Οι ιδιαιτερότητες της κάθε παραγωγικής διαδικασίας, 

συμπεριλαμβανομένης της πηγής ενέργειας που χρησιμοποιεί, κατηγοριοποιούν το υδρογόνο. [45] 

Για παράδειγμα, το υδρογόνο που παράγεται με χρήση ανανεώσιμης ενέργειας αποτελεί το πράσινο 

υδρογόνο. Το υδρογόνο που παράγεται από άνθρακα ονομάζεται καφέ υδρογόνο, ενώ το υδρογόνο 

που  παράγεται από φυσικό αέριο ή πετρέλαιο ονομάζεται γκρι υδρογόνο. Η παραγωγή καφέ ή γκρι 

υδρογόνου σε συνδυασμό με την τεχνολογία δέσμευσης και αποθήκευσης άνθρακα αναφέρεται ως 

μπλε υδρογόνο. [47] 

 

Εικόνα 1-4. Είδη υδρογόνου, μπλε και πράσινο υδρογόνο, ανάλογα με τον τρόπο παραγωγής. [45] 
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Θεωρείται στα επόμενα χρόνια θα πραγματοποιηθεί μία μετάβαση από το γκρι υδρογόνο, που 

χρησιμοποιείται κατά βάση σήμερα στη βιομηχανία, στο πράσινο, μέσω του μπλε υδρογόνου. Για 

τους σκοπούς της εργασίας αυτής, μελετώνται οι περιπτώσεις χρήσης πράσινου και μπλε υδρογόνου, 

για την κάλυψη των αναγκών που υπάρχουν σε υδρογόνο. Εξετάζονται μονάχα οι δύο αυτές 

τεχνολογίες, καθώς είναι αυτές με το μικρότερο περιβαλλοντικό αποτύπωμα. 

1.8.1 Πράσινο υδρογόνο 

Η παραγωγή υδρογόνου που πραγματοποιείται μέσω αλκαλικής ηλεκτρόλυσης νερού, αποτελεί την 

συνηθέστερη τεχνολογία παραγωγής υδρογόνου μεγάλης κλίμακας. Ωστόσο, για να 

πραγματοποιηθεί η ηλεκτρόλυση απαιτούνται υψηλά ποσά ηλεκτρικής ενέργειας. Όπως είναι γνωστό, 

η χρήση ηλεκτρικής ενέργειας έχει υψηλές εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, εξαιτίας του τρόπου 

παραγωγής της. Έτσι, όταν μιλάμε για πράσινες τεχνολογίες, δεν θα πρέπει να αποτελεί επιλογή, 

καθώς εντείνει το φαινόμενο της κλιματικής αλλαγής, εξαιτίας της αύξησης των συγκεντρώσεων του 

διοξειδίου του άνθρακα και του μεθανίου στην ατμόσφαιρα. Σήμερα, αναζητούνται τεχνολογίες 

παραγωγής υδρογόνου, με μειωμένες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα και οικονομικά βιώσιμες. Η 

χρήση ανανεώσιμων πηγών ενέργειας αποτελεί μέσο για την παραγωγή πράσινης ενέργειας, φιλικής 

προς το περιβάλλον, χωρίς εκπομπές ρύπων. Η ηλιακή ακτινοβολία είναι ανανεώσιμος πόρος, ο 

οποίος είναι διαθέσιμος σε αφθονία, και μπορεί να αξιοποιηθεί αποτελεσματικά για την παραγωγή 

ενέργειας.  

Μία τεχνολογία παραγωγής υδρογόνου, για την οποία υπάρχουν διαθέσιμα δεδομένα 

τεχνοοικονομικής ανάλυσης και η οποία προτείνεται στην παρούσα εργασία για την παραγωγή του 

απαιτούμενου υδρογόνου, είναι η παραγωγή υδρογόνου με ηλεκτρόλυση, με την βοήθεια της ηλιακής 

ενέργειας. Πιο συγκεκριμένα, συνδυάζεται ένα σύστημα φωτοβολταϊκών πάνελ με το ηλεκτρολυτικό 

κελί. Τα φωτοβολταϊκά πάνελ αποσκοπούν στην μετατροπή της ηλιακής ακτινοβολίας σε ηλεκτρική 

ενέργεια, για την αποφυγή χρήσης ηλεκτρικού ρεύματος, το οποίο, κατά τον συμβατικό τρόπο 

παραγωγής έχει αυξημένες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα και άλλων ρύπων στην ατμόσφαιρα. Το 

σύστημα αυτό παράγει υδρογόνο με δυναμικότητα που φτάνει τους 10 τόνους υδρογόνου την ημέρα. 

Από την οικονομική ανάλυση για το σύστημα αυτό, προκύπτει ότι το κόστος του υδρογόνου ανέρχεται 

σε 6.22 $/kgH2 ή σε 5.10 €/kgH2. Στο σχήμα 1-6 που ακολουθεί φαίνονται τα κόστη παραγωγής του 

υδρογόνου, διαιρεμένα στο κόστος των φωτοβολταϊκών και στο κόστος του ηλεκτρολυτικού κελιού, 

και όπως φαίνεται στο τελικό κόστος παραγωγής του υδρογόνου το μεγαλύτερο μέρος αποδίδεται 

στο κόστος του ηλεκτρολυτικού κελιού (63% του τελικού κόστους). [48] 
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Σχήμα 1-6. Ανάλυση κόστους για το σύστημα φωτοβολταϊκών  (PV) και ηλεκτρολυτικού κελιού (E), καθώς και το συνολικό κόστος 

για το συνδυασμένο σύστημα (PV-E). [48] 

 

1.8.2 Μπλε υδρογόνο 

Στην βιομηχανία η παραγωγή του απαιτούμενου υδρογόνου πραγματοποιείται με ποικίλους τρόπους, 

με κυριότερες τις μεθόδους οι οποίες βασίζονται στην χρήση ορυκτών καυσίμων. Μία από τις πιο 

συχνές μεθόδους παραγωγής υδρογόνου είναι η αναμόρφωση του μεθανίου (Steam Methane 

Reforming). [49] Το τελικό προϊόν της διεργασίας αυτής είναι υδρογόνο, ωστόσο παράγεται και 

διοξείδιο του άνθρακα ως παραπροϊόν. [50] Όταν αυτή συνδυάζεται με χρήση και αποθήκευση 

άνθρακα (Carbon Capture Storage), τότε μιλάμε για μπλε υδρογόνο. Εξαιτίας της παραγωγής 

διοξειδίου του άνθρακα, είναι απαραίτητη η δέσμευση και αποθήκευση του παραγόμενου διοξειδίου 

του άνθρακα. Να σημειωθεί ότι, υπάρχουν διαφορετικά επίπεδα δέσμευσης διοξειδίου του άνθρακα 

μεταξύ των τεχνολογιών, ενώ οι τιμές κυμαίνονται μεταξύ 65-90%, γεγονός το οποίο υποδηλώνει ότι αν 

και σημαντικά μειωμένες, εξακολουθούν να υφίστανται εκπομπές. [49] Το μπλε υδρογόνο αναφέρεται 

ως υδρογόνο χαμηλής περιεκτικότητας σε άνθρακα, λόγω των εκπομπών αυτών. [50] 

Το «μπλε» υδρογόνο παρουσιάζει συγκριτικά χαμηλότερο κόστος παραγωγής από το «πράσινο» 

υδρογόνο, όπως επιβεβαιώνεται και από το σχήμα 1-7. Το ανηγμένο κόστος του πράσινου 

υδρογόνου, εκτιμάται ότι κυμαίνεται μεταξύ 2.05-8.2 EUR/kgH2, ανάλογα με την τεχνολογία που 

χρησιμοποιείται. Αντίστοιχα, το ανηγμένο κόστος για το μπλε υδρογόνο, είναι εμφανώς χαμηλότερο, 

καθώς κυμαίνεται στο εύρος 1.2-2.9 EUR/kgH2, ενώ σύμφωνα με τις προβλέψεις φαίνεται ότι το κόστος 

του μπλε υδρογόνου αναμένεται να φθάσει στο εύρος 1.0-1.6 EUR/kgH2. Ωστόσο, οι εκτιμήσεις αυτές 

στο επίπεδο του μπλε υδρογόνου ποικίλλουν σημαντικά, καθώς εμφανίζουν σημαντική εξάρτηση από 

την τοποθεσία. [49] 
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Σχήμα 1-7. Διάγραμμα ανηγμένου κόστους υδρογόνου για πράσινο, μπλε και καφέ/γκρι υδρογόνο. [49] 

Σύμφωνα με το σχήμα 1-7 το ανηγμένο κόστος του πράσινου υδρογόνου (Levelized Cost of 

Hydrogen), εκτιμάται ότι κυμαίνεται μεταξύ 2.05-8.2 EUR/kgH2, ανάλογα με την τεχνολογία παραγωγής. 

Αντίστοιχα, το LCOH του μπλε υδρογόνου κυμαίνεται στο εύρος 1.2-2.9 EUR/kgH2, ενώ σύμφωνα με τις 

προβλέψεις φαίνεται ότι το κόστος του μπλε υδρογόνου αναμένεται να φθάσει στο εύρος 1.0-1.6 

EUR/kgH2. Ωστόσο, οι εκτιμήσεις αυτές στο επίπεδο του μπλε υδρογόνου ποικίλλουν σημαντικά, καθώς 

εξαρτώνται σημαντικά από την τοποθεσία. [49] 
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1.9 Απομάκρυνση νερού από το ρεύμα υδρογόνου 

Η παραγωγή αέριου υδρογόνου πραγματοποιείται μέσα από μία ποικιλία διαφορετικών διεργασιών 

και συνήθως απαιτείται καθαρισμός του ρεύματος από τυχόν προσμίξεις (impurities), όπως είναι το 

μονοξείδιο του άνθρακα, το άζωτο, το νερό, ή ακόμα και υδρογονάνθρακες. Μερικές από τις 

διεργασίες παραγωγής υδρογόνου περιλαμβάνουν την αναμόρφωση μεθανίου (steam methane 

reforming), την υδρογονοπυρόλυση (hydrocracking) και την αλκαλική ηλεκτρόλυση, οι οποίες 

αναφέρθηκαν και στην ενότητα 1.8. Για την τελική χρήση του υδρογόνου είναι απαραίτητη η διενέργεια 

μίας διαδικασίας καθαρισμού, για την δημιουργία καθαρού αερίου υδρογόνου.  

1.9.1 Μοριακά κόσκινα  

Τα μοριακά κόσκινα είναι ζεόλιθοι με καλά καθορισμένες δομές και χρησιμοποιούνται εκτεταμένα για 

τον διαχωρισμό της υγρασίας από τα αέρια. Το μέγεθος του πόρου των μοριακών κοσκίνων 

καθορίζεται από το ιόν που χρησιμοποιείται για την παρασκευή του υλικού. Ο διαχωρισμός του 

υδρογόνου από το νερό, βασίζεται στον εγκλωβισμό των μορίων νερού, λόγω ισχυρής διπολικής 

αλληλεπίδρασης, επιτρέποντας στα μόρια υδρογόνου να τα διαπεράσουν, καθώς το αέριο μίγμα 

διέρχεται μέσα από αυτά. [51] Με τη βοήθεια των ισχυρών ιοντικών δυνάμεων που αναπτύσσονται, 

λόγω της παρουσίας κατιόντων, όπως είναι το νάτριο, το ασβέστιο και το κάλιο, και με τη βοήθεια της 

μεγάλης ενεργού επιφάνειας, τα μοριακά κόσκινα δύνανται να απορροφήσουν σημαντική ποσότητα 

νερού. [52] Πρέπει να σημειωθεί ότι τα αέρια που υφίστανται ξήρανση, πρέπει να είναι όσο το δυνατόν 

γίνεται απαλλαγμένα από υγρασία, καθώς το νερό που απορροφάται από το μοριακό κόσκινο, 

προκαλεί μείωση στους χρόνους κατακράτησης. [51] 

Ο διαχωρισμός με μοριακά κόσκινα λαμβάνει χώρα σε διάφορες συνθήκες πίεσης και θερμοκρασίας. 

Ο πιο διαδεδομένος διαχωρισμός πραγματοποιείται με προσρόφηση με εναλλαγή πίεσης (Pressure 

Swing Adsorption). Η προσρόφηση με εναλλαγή πιέσεων αξιοποιεί την πτητικότητα του υδρογόνου 

και την έλλειψη πολικότητας, καθώς και την ισχυρή αλληλεπίδραση των άλλων συστατικών που το 

επιμολύνουν, με τους χρησιμοποιούμενους ζεόλιθους, για την απομάκρυνσή τους. [53] 

 

Εικόνα 1-5. Μοριακά κόσκινα τύπου 3 Å, που χρησιμοποιούνται για τον διαχωρισμό του μίγματος υδρογόνο/νερό. 
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Τα συνηθέστερα μοριακά κόσκινα που χρησιμοποιούνται για την απομάκρυνση νερού. είναι τα 3 Å. 

Πρόκειται για ζεόλιθο τύπου Α με ιόντα K-Na και ονομαστική διάμετρο πόρου ίση με 3 Å. 

Ένα τυπικό διάγραμμα ροής της διεργασίας απομάκρυνσης νερού με μοριακά κόσκινα, 

παρουσιάζεται στο σχήμα 1-8. Όπως φαίνεται στο σχήμα 1-8, εμφανίζονται δύο κλίνες μοριακών 

κοσκίνων, οι οποίες λειτουργούν με την μέθοδο απορρόφησης με αλλαγή πίεσης  (PSA). Από τις κλίνες 

αυτές των μοριακών κοσκίνων, όσο η μία λειτουργεί, η δεύτερη αναγεννάται. Το καύσιμο θερμαίνεται 

για την παραγωγή ατμού, για την αναγέννηση των μοριακών κοσκίνων της κλίνης που είναι σε 

λειτουργία αναγέννησης.  

Οι συνθήκες λειτουργίας ποικίλλουν ανάλογα με την τροφοδοσία. Στην προκειμένη περίπτωση, όπου 

στην μονάδα πρόκειται να απομακρυνθεί νερό από το αέριο ρεύμα υδρογόνου, η κλίνη 

προσρόφησης λειτουργεί σε θερμοκρασία 12οC και πίεση 30.4 bar, ενώ η κλίνη αναγέννησης 

θερμαίνεται σε θερμοκρασία 200οC και αποσυμπιέζεται σε πίεση 4.1 bar. 

 

 

Σχήμα 1-8. Διάγραμμα ροής για την διεργασία διαχωρισμού με μοριακά κόσκινα. 
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1.9.2 Φυσικές ιδιότητες μοριακών κοσκίνων 

Τα μοριακά κόσκινα τύπου 3 Å που χρησιμοποιούνται στην παρούσα εργασία, διατίθενται είτε σε 

σφαιρική μορφή είτε σε μορφή πέλλετ. Στην περίπτωσή μας θα χρησιμοποιηθούν μοριακά κόσκινα 3-

Å τύπου πέλλετ, διαμέτρου 1/8’’, για τα οποία τα φυσικά χαρακτηριστικά παρατίθενται αναλυτικά στον 

πίνακα 1-3. 

Πίνακας 1-3. Φυσικά χαρακτηριστικά μοριακών κοσκίνων τύπου 3 Å με μορφή πέλλετ, διαμέτρου 1/8”.[54] [55] 

 1/8” pellets 

Ονομαστική διάμετρος πόρων (angstroms) 3 

Διάμετρος σωματιδίων (mm) 3.2 

Πυκνότητα (kg/m3) 640.7 

Θερμότητα προσρόφησης (kJ/kg H2O) 4186.8 

Θερμοχωρητικότητα [J/kg K][55] 1045 

Χωρητικότητα H2O στην ισορροπία (wt %) 21 

Περιεκτικότητα σε υγρασία (wt %) 1 

 

1.9.3 Ενεργειακές απαιτήσεις αναγέννησης 

Η αναγέννηση της κλίνης των μοριακών κοσκίνων είναι μία ενεργοβόρα διαδικασία, ωστόσο είναι 

απαραίτητη για την διεργασία της προσρόφησης. Η αναγέννηση του προσφροφητικού υλικού 

πραγματοποιείται με μετατόπιση της ισορροπίας προσρόφησης, ώστε να εκροφηθεί η υγρασία. Η 

ισορροπία προσρόφησης επηρεάζεται είτε από την μείωση της πίεσης (pressure swing adsorption), 

την αύξηση της θερμοκρασίας (temperature swing adsorption), είτε από την προσθήκη ενός 

αδρανούς αερίου για τον καθαρισμό, ή ακόμα και με συνδυασμό των παραπάνω. Στο τέλος της 

αναγέννησης, το μοριακό κόσκινο μπορεί να ανακτήσει το μεγαλύτερο μέρος της αρχικής του 

προσροφητικής ικανότητας - δηλαδή, "αναγεννάται". [56] 

Η θερμοκρασία στην οποία πραγματοποιείται η αναγέννηση κυμαίνεται στο εύρος 175 – 260οC [57], 

ενώ η πίεση είναι ίση με 4 bar. Σε θερμοκρασίες υψηλότερες από τους 270 οC μπορεί να προκληθεί 

ανεπανόρθωτη ζημιά του ζεόλιθου και απώλεια της προσροφητικής τους ικανότητας. [57]  

Η στήλη της αναγέννησης δεν είναι δυνατό να προσομοιωθεί στο περιβάλλον του υπολογιστικού 

πακέτου Aspen Plus, οπότε ο υπολογισμός των ενεργειακών απαιτήσεων πραγματοποιείται 

υπολογιστικά, με την μεθοδολογία που αναπτύσσεται παρακάτω. 

Η ενέργεια που απαιτείται για την θέρμανση της κλίνης των μοριακών κοσκίνων στην επιθυμητή 

θερμοκρασία υπολογίζεται από την σχέση 1-16: 

Ενέργεια για θέρμανση της 

κλίνης μοριακών κοσκίνων 
𝑄1 = 𝑚1 𝐶𝑝1(𝑇2 − 𝑇1) 1–16 

Όπου, 

• m1 η μάζα των μοριακών κοσκίνων που πρόκειται να θερμανθούν  

• Cp1 η θερμοχωρητικότητα των μοριακών κοσκίνων 
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• 𝑇1 η θερμοκρασία λειτουργίας της στήλης προσρόφησης (12οC) 

• 𝑇2 η θερμοκρασία στην οποία πραγματοποιείται η αναγέννηση (200οC) 

Η ενέργεια που απαιτείται για την θέρμανση του δοχείου της κλίνης προσρόφησης υπολογίζεται από 

την σχέση 1-17: 

Ενέργεια για θέρμανση της 

κλίνης προσρόφησης 
𝑄2 = 𝑚2 𝐶𝑝2(𝑇2 − 𝑇1) 1–17 

Όπου, 

• m2 η μάζα του μετάλλου που πρόκειται να θερμανθεί  

• Cp2 η θερμοχωρητικότητα του μετάλλου της κλίνης 

Η ενέργεια που χρειάζεται για την θέρμανση με σκοπό την εκρόφηση της προσροφημένης μάζας 

νερού στην κλίνη υπολογίζεται από την σχέση 1-18: 

Ενέργεια για εκρόφηση του 

προσροφημένου νερού 
𝑄3 = 𝑚3 𝛥𝛨𝑠 +𝑚3𝐶𝑝2(𝑇𝑠,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 − 𝑇1) 1–18 

Όπου, 

• m3 η μάζα του νερού που έχει προσροφηθεί στην κλίνη  

• ΔΗs η λανθάνουσα θερμότητα εξάτμισης του νερού  
• 𝐶𝑝3 η ειδική θερμοχωρητικότητα του νερού και ίση με 4.19 kJ/kg K[58] 

• 𝑇𝑠,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 η θερμοκρασία κορεσμού του νερού σε πίεση 30 bar (ίση με Ts=233.84oC [59]) 

 

 

Για την εκτέλεση των υπολογισμών γίνονται οι ακόλουθες παραδοχές: 

• Η αρχική θερμοκρασία της κλίνης είναι ίση με την θερμοκρασία λειτουργίας των μοριακών 

κοσκίνων [12οC] 

• Η αναγέννηση πραγματοποιείται σε θερμοκρασία 200οC 

• Η ειδική θερμοχωρητικότητα των μοριακών κοσκίνων Cp1ισούται με 1.045 kJ/kg-K [55] 

• Η ειδική θερμοχωρητικότητα του κοινού χάλυβα CS Cp2ισούται με 0.49 kJ/kg-K [60] 

• Η λανθάνουσα θερμότητα εξάτμισης του νερού στους 200oC ισούται με 1939.8 kJ/kg [61] 

Η μάζα του κελύφους της κλίνης υπολογίζεται με την βοήθεια της σχέσης 1-19 ως εξής: 

Μάζα κελύφους της κλίνης 𝑚𝑠ℎ𝑒𝑙𝑙 = 𝜋 𝑑 𝐻 𝑡 𝜌𝐶𝑆 1–19 

Όπου, 

• d η διάμετρος του δοχείου της κλίνης 

• H το ύψος του δοχείου της κλίνης 

• t το πάχος του τοιχώματος του δοχείου της κλίνης και 

• ρCS η πυκνότητα του κοινού χάλυβα, ίση με 7860 kg/m3 [62] 
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1.10 Μεθοδολογία υπολογισμού κόστους  

Οι εκτιμήσεις κόστους κεφαλαίου για τις εγκαταστάσεις χημικών διεργασιών βασίζονται συχνά σε μια 

εκτίμηση του κόστους αγοράς των βασικών ειδών εξοπλισμού που απαιτούνται για τη διαδικασία, ενώ 

τα άλλα κόστη εκτιμώνται ως παράγοντες του κόστους εξοπλισμού. Για τον ακριβή προσδιορισμό του 

κόστους του εξοπλισμού της μονάδας απαιτείται η λήψη τιμών από πραγματικό προμηθευτή. Στο 

πλαίσιο της εργασίας, πραγματοποιείται μια προκαταρκτική οικονομική αξιολόγηση, η οποία 

βασίζεται σε συσχετίσεις κόστους που έχουν ληφθεί από τη βιβλιογραφία σε σχέση με τις συνθήκες 

λειτουργίας και τη διαστασιολόγηση της μονάδας. Αν και υπάρχουν πολυάριθμες μέθοδοι 

υπολογισμού κόστους στην βιβλιογραφία, στην παρούσα εργασία ακολουθείται η μεθοδολογία 

«Detailed Factorial Method», η οποία περιγράφεται από τους Towler & Sinnott [63], καθώς τα 

αποτελέσματά της έρχονται σε καλή συμφωνία με την πρόβλεψη του Aspen Capital Cost Estimator 

(ACCE). 

Η παραγοντική μέθοδος εκτίμησης κόστους (Detailed Factorial Method), βασίζεται στο κόστος 

αγοράς του απαραίτητου εξοπλισμού, και με κατάλληλους συντελεστές εκτιμάται το πάγιο κόστος 

κεφαλαίου που απαιτείται για το έργο. Η καλύτερη μέθοδος για την εκτίμηση του κόστους 

αγορασμένου εξοπλισμού, στηρίζεται σε δεδομένα πραγματικών τιμών που έχουν πληρωθεί για 

παρόμοιο εξοπλισμό. Ωστόσο, επειδή η πρόσβαση σε τέτοια δεδομένα είναι περιορισμένη, 

αναπτύσσονται συσχετίσεις για την εξαγωγή του κόστους αγοράς του εξοπλισμού, και μπορούν να 

χρησιμοποιηθούν για τους σκοπούς μίας προκαταρκτικής εκτίμησης.  

Για να πραγματοποιηθεί ο υπολογισμός του κόστους του εξοπλισμού, πρώτα καταστρώνονται τα 

ισοζύγια μάζας και ενέργειας, ώστε να γίνει η διαστασιολόγηση του εξοπλισμού της μονάδας. Σε αυτό 

το σημείο, επιλέγονται και τα κατάλληλα υλικά κατασκευής του εξοπλισμού, τα οποία είναι ικανά να 

αντέξουν στις συνθήκες της διεργασίας, χωρίς να υπάρχει κίνδυνος φθοράς, ή και πρόκλησης 

ατυχήματος. Η διαστασιολόγηση του εξοπλισμού, διενεργείται μέσω του εργαλείου ACCE του 

υπολογιστικού πακέτου Aspen Plus V8.8, και με βάση αυτές τις διαστάσεις διενεργείται ο υπολογισμός 

του κόστους. Σε αυτό το σημείο, απαιτείται ιδιαίτερη προσοχή για το σωστό καθορισμό του 

εξοπλισμού στο Aspen Capital Cost Estimator, και την σωστή επιλογή της κατηγορίας όπου 

εντάσσεται ο εν λόγω εξοπλισμός. Αφού διαστασιολογηθεί ο εξοπλισμός, και επιλεγεί το υλικό 

κατασκευής υπολογίζεται το κόστος αγοράς του εξοπλισμού, όπως περιγράφεται αναλυτικά και στην 

ενότητα 1.10.1. Τέλος, εκτιμάται το κόστος εγκατεστημένου εξοπλισμού, χρησιμοποιώντας τις 

συσχετίσεις που περιγράφονται στην ενότητα 1.10.2. 

1.10.1 Κόστος αγοράς εξοπλισμού 

Οι συσχετίσεις για την εξαγωγή του κόστους αγοράς του εξοπλισμού παρουσιάζονται στον πίνακα 1-

4, για κάθε κομμάτι του εξοπλισμού που χρησιμοποιείται στην διεργασία. Όλες οι σχέσεις είναι της 

μορφής της εξίσωσης 1-20.  

 𝐶𝑒 = 𝑎 + 𝑏 𝑆
𝑛 1–20 

Για κάθε είδος του εξοπλισμού της μονάδας ορίζονται διαφορετικές σταθερές a, b και n, οι οποίες 

δημιουργούν διαφορετικές σχέσεις υπολογισμού του κόστους, όπως φαίνεται στον πίνακα 1-4. 

Ανάλογα λοιπόν, με το είδος του εξοπλισμού, οι μονάδες του μεγέθους S, είναι διαφορετικές και 

συγκεκριμένες για κάθε εξοπλισμό. Οι σχέσεις αυτές ισχύουν μόνο μεταξύ του εύρους του μεγέθους S 

που υποδεικνύονται. Όλες οι τιμές δίνονται για εξοπλισμό κατασκευασμένο από κοινό χάλυβα. Για 
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εξοπλισμό κατασκευασμένο από άλλο υλικό, απαιτείται ένας συντελεστής διόρθωσης, ο οποίος 

ορίζεται και στην επόμενη ενότητα. 

Πίνακας 1-4. Κόστος αγοράς εξοπλισμού για τα κομμάτια του εξοπλισμού που χρησιμοποιούνται στην διεργασία. [63] 

Εξοπλισμός3 Μονάδες S Μέγιστο S Ελάχιστο S a b n 

Κατακόρυφα δοχεία πίεσης Επιφάνεια, m2 150 69200 -400 230 0.6 

Οριζόντια δοχεία πίεσης Επιφάνεια, m2 250 69200 -2500 200 0.6 

Φυγοκεντρικός συμπιεστής Ισχύς, kW 132 29000 -8400 3100 0.6 

Εναλλάκτες θερμότητας 

σωλήνων και αυλών τύπου U 
Επιφάνεια, m2 10 1000 10000 88 1.0 

Μονοβάθμια φυγοκεντρική 

αντλία 
Ροή, L/sec 0.2 500 3300 48 1.2 

U-tube Kettle Reboiler Επιφάνεια, m2 10 500 14000 83 1.0 

Διάτρητοι δίσκοι στήλης Διάμετρος, m 0.5 5 100 120 2.0 

Η αντιστοιχία της εξίσωσης κόστους, που χρησιμοποιείται για κάθε στοιχείο του εξοπλισμού της 

διεργασίας φαίνεται στον πίνακα 1-5. 

Πίνακας 1-5. Αντιστοιχία εξίσωσης υπολογισμού κόστους στον εξοπλισμό της διεργασίας. 

Εξοπλισμός Αντιστοιχία εξίσωσης κόστους 

Αντιδραστήρας Κατακόρυφο δοχείο πίεσης 

Συμπιεστής Φυγοκεντρικός συμπιεστής 

Εναλλάκτες θερμότητας 
Εναλλάκτης θερμότητας σωλήνων και 

αυλών τύπου U 

Αντλία Μονοβάθμια φυγοκεντρική αντλία 

Δοχεία διαχωρισμού Κατακόρυφα δοχεία πίεσης 

Κέλυφος αποστακτικής στήλης Οριζόντιο δοχείο πίεσης 

Τύμπανο αναρροής αποστακτικής στήλης Οριζόντιο δοχείο πίεσης 

Συμπυκνωτήρας αποστακτικής στήλης 
Εναλλάκτης θερμότητας σωλήνων και 

αυλών τύπου U 

Αναβραστήρας αποστακτικής στήλης U-tube Kettle Reboiler 

Δίσκοι αποστακτικής στήλης Διάτρητοι δίσκοι  

 

Μεθοδολογία υπολογισμού μάζας κελύφους δοχείων πίεσης 

Σημειώνεται ότι για τον υπολογισμό της μάζας του κελύφους για τα δοχεία πίεσης (κατακόρυφα και 

οριζόντια) ακολουθείται η εξής μεθοδολογία. Η μάζα του κελύφους υπολογίζεται σύμφωνα με την 

εξίσωση 1-21. 

Μάζα κελύφους κατακόρυφου 

δοχείου 
𝑆ℎ𝑒𝑙𝑙 𝑚𝑎𝑠𝑠 = 𝜋 𝐷 𝐻 𝑡 𝜌𝐶𝑆 1–21 

Και το πάχος του κελύφους υπολογίζεται από την σχέση 1-22. 

 
3 Σημειώνεται ότι οι εξισώσεις κόστους δίνουν το κόστος του εξοπλισμού θεωρώντας ως υλικό κατασκευής τον κοινό χάλυβα (Carbon 

Steel). Για την προσαρμογή του κόστους για διαφορετικό υλικό κατασκευής χρησιμοποιείται ο συντελεστής κόστους υλικών fm 

(Πίνακας 1-6). 
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Πάχος κυλινδρικού 

κελύφους κατακόρυφου 

δοχείου 

𝑡 =
𝑃 𝑟𝑖

𝑆 𝐸𝑗 − 0.6𝑃
 

𝑡 ≤
𝑟𝑖
2

 

ή 𝑷 ≤ 𝟎. 𝟑𝟖𝟓 𝑺 𝑬𝒋 

1–22 

Όπου, 

• 𝑡 το πάχος του κελύφους σε in 

• P μέγιστη επιτρεπτή εσωτερική πίεση σε psig4 

• ri η εσωτερική ακτίνα του δοχείου πριν προστεθεί το περιθώριο για την διάβρωση σε in 

• S η μέγιστη επιτρεπτή τάση λειτουργίας σε psi 

• Ej απόδοση των συνδέσμων εκφρασμένη σε κλάσμα 

• D η εσωτερική διάμετρος του δοχείου σε m 

• H το ύψος του δοχείου σε m 

Για υλικό κατασκευής από κοινό χάλυβα, η αντοχή ισούται με S=94500 psi (6516 bar) και η πυκνότητα 

είναι ίση με 7860 kg/m3.  Στην περίπτωση του ανοξείδωτου χάλυβα (SS), η αντοχή του είναι στα S=72400 

psi (4992 bar) και πυκνότητα ίση με 8030 kg/m3. [63] 

Όλα τα κόστη που υπολογίζονται με τις συσχετίσεις που παρουσιάζονται στον πίνακα 1-4, εκτιμώνται 

για υλικά κατασκευασμένα από κοινό χάλυβα. Για υλικό κατασκευής διαφορετικό από αυτό, απαιτείται 

η διόρθωση με τον συντελεστή υλικών fm. Τυπικές τιμές του συντελεστή αυτού, για συνήθη υλικά, 

δίνονται στον πίνακα 1-6. 

Πίνακας 1-6. Παράγοντες κόστους υλικών, fm, σε σχέση με τον κοινό χάλυβα άνθρακα (carbon steel). [63] 

Υλικό  fm 

Carbon steel 1.0 

Aluminum and bronze 1.07 

Cast steel 1.1 

304 stainless steel 1.3 

316 stainless steel 1.3 

321 stainless steel  1.5 

Hastelloy C 1.55 

Monel 1.65 

Nickel and Inconel  1.7 

 

 

 

 
4 Η πίεση σχεδιασμού των δοχείων πρέπει να είναι κατά 10% πάνω από την πίεση λειτουργίας του δοχείου, για λόγους ασφαλείας. 
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1.10.2 Κόστος εγκατάστασης εξοπλισμού – detailed factorial 

method 

Σύμφωνα με την «Detailed factorial» μεθοδολογία που περιγράφεται από τους Towler & Sinnott [63], 

εκτιμάται πρώτα το κόστος αγοράς του βασικού εξοπλισμού της διεργασίας, ενώ τα υπόλοιπα κόστη 

εκτιμώνται ως συνάρτηση του κόστους αγοράς του εξοπλισμού.  

Σύμφωνα με την «Detailed factorial» μέθοδο, τα υπόλοιπα άμεσα κόστη, πέρα από το κόστος αγοράς 

του εξοπλισμού, που προκύπτουν κατά την κατασκευή μίας μονάδας, είναι τα ακόλουθα: 

• Ανέγερση εξοπλισμού, συμπεριλαμβανομένου των θεμελίων και μικρών δομικών εργασιών 

• Σωληνώσεις, μόνωση και βαφή 

• Ηλεκτρική ενέργεια και φωτισμός 

• Όργανα και συστήματα αυτόματου ελέγχου 

• Βοηθητικά κτίρια, γραφεία, εργαστήρια 

• Αποθηκευτικοί χώροι πρώτων υλών και τελικών προϊόντων 

• Παροχές ατμού, νερού, αέρα, υπηρεσίες πυρόσβεσης 

• Προετοιμασία τοποθεσίας 

Η συνεισφορά καθενός από τα παραπάνω στο συνολικό κόστος υπολογίζεται πολλαπλασιάζοντας 

τον συνολικό αγορασμένο εξοπλισμό με έναν κατάλληλο συντελεστή. Οι συντελεστές αυτοί 

προέρχονται από ιστορικά δεδομένα κόστους παρόμοιων εγκαταστάσεων και για κάθε τμήμα του 

εξοπλισμού της διεργασίας δίνονται στον πίνακα 1-7. 

Πίνακας 1-7. Συντελεστές κόστους εγκατάστασης του Hand (1958). [63] 

Κύριος εξοπλισμός Μονάδα επεξεργασίας ρευστών 

Εγκατάσταση εξοπλισμού, fer 0.3 

Σωληνώσεις, fp 0.8 

Όργανα και έλεγχος, fi 0.3 

Ηλεκτρισμός, fel 0.2 

Εργασία πολιτικού μηχανικού, fc 0.3 

Κτίρια, fs 0.2 

Μόνωση και βαφή, fl 0.1 

Έτσι, σύμφωνα με την detailed factorial μέθοδο, για κάθε κομμάτι του εξοπλισμού, το κόστος 

εγκατάστασης δίνεται από την σχέση 1-23 από ακολουθεί. 

 
𝐶 = ∑𝐶𝑒,𝑖,𝐶𝑆[(1 + 𝑓𝑝)𝑓𝑚 + (𝑓𝑒𝑟 + 𝑓𝑒𝑙 + 𝑓𝑖 + 𝑓𝑐 + 𝑓𝑠 + 𝑓𝑙)]

𝑖=𝑀

𝑖=1

 1–23 

Όπου, 

• 𝐶𝑒,𝑖,𝐶𝑆 κόστος αγοράς του εξοπλισμού i, κατασκευασμένο από κοινό χάλυβα 

• 𝑀 ο συνολικός αριθμός των τμημάτων του εξοπλισμού 

• 𝑓𝑝 ο συντελεστής εγκατάστασης για τις σωληνώσεις 

• 𝑓𝑚 ο συντελεστής κόστους για τα υλικά 

• 𝑓𝑒𝑟 ο συντελεστής εγκατάστασης για την ανέγερση του εξοπλισμού 

• 𝑓𝑒𝑙 ο συντελεστής εγκατάστασης για την ηλεκτρική ενέργεια 

• 𝑓𝑖 ο συντελεστής εγκατάστασης για τα συστήματα αυτόματου ελέγχου 
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• 𝑓𝑐 ο συντελεστής εγκατάστασης για την εργασία του πολιτικού μηχανικού 

• 𝑓𝑠ο συντελεστής εγκατάστασης για τις κτιριακές εγκαταστάσεις 

• 𝑓𝑙 ο συντελεστής εγκατάστασης για τις μονωτικές εργασίες και την βαφή 

1.10.3 Αναγωγή του κόστους στο παρόν 

Ο εξοπλισμός κοστολογείται με βάση αναφοράς κόστους το έτος 2006, στην μεθοδολογία «Detailed 

Factorial Method» [42], ενώ στο εργαλείο υπολογισμού κόστους Aspen Capital Cost Estimator, με 

βάση το έτος 2014. Έτσι, απαιτείται η διόρθωση του ποσού που υπολογίζεται και η αναγωγή του στο 

έτος που μελετάται. Η διόρθωση αυτή πραγματοποιείται με χρήση δεικτών κόστους, οι οποίοι 

μεταβάλλονται με τα χρόνια και εκφράζουν τις αλλαγές στις οικονομικές συνθήκες. Μερικοί από 

αυτούς είναι οι CEPCI (Chemical Engineering Plant Cost Index) και οι MS (Marshall & Swift), με τους 

δείκτες CEPCI να χρησιμοποιούνται και στην εργασία, των οποίων οι τιμές για τα έτη 2006 – 2019 

δίνονται στον πίνακα 1-8.  

Δεδομένου ότι το έτος 2020 στιγματίστηκε από την πανδημία COVID-19, με μεγάλο οικονομικό και 

κοινωνικό αντίκτυπο, ο δείκτης CEPCI για το 2020 δεν είναι αντιπροσωπευτικός για την πρόβλεψη του 

κόστους. Έτσι, ως έτος αναφοράς των υπολογισμών κόστους επιλέγεται το 2019. 

Πίνακας 1-8. Τιμές των δεικτών Chemical Plant Cost Index (CEPCI) για τα έτη 2006 – 2019. [64] 

Έτος CEPCI 

2019 607.5 

2018 603.1 

2017 567.5 

2016 541.7 

2015 556.8 

2014 576.1 

2013 567.3 

2012 584.6 

2011 585.7 

2010 550.8 

2009 521.9 

2008 575.4 

2007 525.4 

2006 499.6 

 

Έτσι, για το κόστος του εξοπλισμού που υπολογίζεται στην χρονολογία αναφοράς, η αναγωγή στο 

παρόν γίνεται με την εξίσωση 1-24: 

 𝛱𝛼𝜌ό𝜈 𝜅ό𝜎𝜏𝜊𝜍 = 𝛢𝜌𝜒𝜄𝜅ό 𝜅ό𝜎𝜏𝜊𝜍 (
𝜏𝜄𝜇ή 𝛿𝜀ί𝜅𝜏𝜂 𝜎𝜏𝜊 𝜋𝛼𝜌ό𝜈

𝜏𝜄𝜇ή 𝛿𝜀ί𝜅𝜏𝜂 𝜏𝜊𝜈 𝜒𝜌ό𝜈𝜊 𝜏𝜊𝜐 𝛼𝜌𝜒𝜄𝜅𝜊ύ 𝜅ό𝜎𝜏𝜊𝜐𝜍
) 1–24 
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1.10.4 Κόστος βοηθητικών παροχών μονάδας 

1.10.4.i Νερό ψύξης 

Το νερό ψύξης χρησιμοποιείται ευρέως στην βιομηχανία ως ψυκτικό μέσο για την απομάκρυνση της 

παραγόμενης θερμότητας. Η θερμοκρασία εισόδου του νερού ψύξης ισούται με 20oC. Στον πίνακα 1-

9 δίνονται τα κόστη για το νερό ψύξης όπως δίνονται στην βιβλιογραφία και στο Aspen Capital Cost 

Estimator. 

Πίνακας 1-9. Κόστος νερού ψύξης, όπως ορίζεται στο ACCE και όπως ορίζεται από την ΕΥΔΑΠ για βιομηχανική χρήση. 

Κόστος νερού βιομηχανικής χρήσης ΕΥΔΑΠ [2020] 0.05 EUR/ton 

Aspen Capital Cost Estimator [2014] 0.004 EUR/ton 

1.10.4.ii Ηλεκτρική ενέργεια 

Οι τιμές ηλεκτρικής ενέργειας, όπως δίνονται στην βιβλιογραφία, δίνονται στον πίνακα 1-10. 

 
Πίνακας 1-10. Τιμές ηλεκτρικής ενέργειας για βιομηχανική κατανάλωση διαθέσιμες στην βιβλιογραφία. [65] 

Κόστος ηλεκτρικής ενέργειας βιομηχανικής 

χρήσης στην Ελλάδα [2nd HALF 2020] 
0.1064 EUR/kWh 

Aspen Capital Cost Estimator [2014] 0.0636 EUR/kWh 

Η τιμή ηλεκτρικής ενέργειας που δίνεται για την Ελλάδα [65], απευθύνεται σε βιομηχανική χρήση και 

εξαιρείται ο ΦΠΑ. 

1.10.4.iii Ατμός υψηλής πίεσης 

Ο ατμός υψηλής πίεσης που χρησιμοποιείται έχει τα εξής χαρακτηριστικά, P=50 bar και T=300oC. 

Η ενέργεια που πρέπει να αποδώσει το καύσιμο για την παραγωγή ατμού υπολογίζεται από την σχέση 

1-25. 

Ενέργεια που αποδίδει το 

καύσιμο 
𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙 =

𝛷𝜊𝜌𝜏ί𝜊 𝜀𝜈𝛼𝜆𝜆ά𝜅𝜏𝜂

𝑛𝑏
 1–25 

Όπου, 

• 𝑛𝑏 η απόδοση του ατμολέβητα 

Η απαιτούμενη ποσότητα του ατμού θέρμανσης υπολογίζεται σύμφωνα με την σχέση 1-26. 

Ποσότητα ατμού υψηλής 

πίεσης 
𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙 = 𝑚𝐻𝑃𝑆 𝛥𝐻𝑆 1–26 

Όπου, 

• ΔHS η λανθάνουσα θερμότητα συμπύκνωσης του ατμού 
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• Qfuel η ενέργεια που πρέπει να αποδώσει το καύσιμο 

• mHPS η μάζα του ατμού υψηλής πίεσης 

Ο ατμός θέρμανσης παράγεται σε ατμολέβητα για τον οποίο γίνονται οι εξής παραδοχές: 

• Απόδοση ατμολέβητα ίση με nb=0.80 

• Φυσικό αέριο ως καύσιμο του ατμολέβητα 

• Το νερό στην είσοδο του ατμολέβητα βρίσκεται σε θερμοκρασία περιβάλλοντος (Τπεριβ=20οC) 

Το ποσό της απαιτούμενης θερμότητας (λανθάνουσα θερμότητα συμπύκνωσης ατμού) για την 

παραγωγή ατμού υψηλής πίεσης 50 bar και θερμοκρασίας υπερθέρμανσης 300οC ορίζεται σύμφωνα 

με την σχέση 1-27. 

Λανθάνουσα θερμότητα 

συμπύκνωσης ατμού 
𝛥𝐻𝑆 = ℎ𝑉 − 𝐶𝑝,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 𝛥𝛵 1–27 

Όπου, 

𝛥𝛵 = (100℃− 20℃) 𝜅𝛼𝜄 𝐶𝑝,𝑤𝑎𝑡𝑒𝑟 = 4,2 
𝑘𝐽
𝑘𝑔 𝐾⁄  

Η απαιτούμενη ποσότητα καυσίμου ορίζεται μέσω της σχέσης 1-28. 

Απαιτούμενη ποσότητα 

καυσίμου 
𝑚̇𝑓𝑢𝑒𝑙 =

𝑄ℎ𝑒𝑎𝑡𝑒𝑟

(𝑄𝑓𝑢𝑒𝑙)𝑛𝑒𝑡

 1–28 

 

Το κόστος του ατμού προκύπτει από το κόστος του καυσίμου που απαιτείται για την παραγωγή ατμού 

υψηλής πίεσης (Σχέση 1-29). 

Κόστος καυσίμου 𝐶𝑜𝑠𝑡 = (𝐶𝑜𝑠𝑡 𝑜𝑓 𝑁𝐺,
𝐸𝑈𝑅

𝑘𝑊ℎ
) ×

𝑄ℎ𝑒𝑎𝑡𝑒𝑟
𝑛𝑏

 1–29 

Να σημειωθεί ότι οι υπολογισμοί πραγματοποιούνται θεωρώντας μηδενικές απώλειες για την 

παραγωγή ατμού μέσης πίεσης, δηλαδή θεωρώντας 100% μετατροπή του ατμού σε ενέργεια. 

Η τιμή του φυσικού αερίου (NG) που δίνεται για την Ελλάδα [66], απευθύνεται σε βιομηχανική χρήση 

και εξαιρείται ο ΦΠΑ. Αναλυτικά τα κόστη δίνονται στον πίνακα 1-11. 

 
Πίνακας 1-11. Τιμές φυσικού αερίου για βιομηχανική κατανάλωση διαθέσιμες στην βιβλιογραφία. [66] 

Κόστος φυσικού αερίου για βιομηχανική 

χρήση Ελλάδα [2nd HALF 2020] 
0.0185 EUR/kWh 

Aspen Capital Cost Estimator [2014] 0.0074 EUR/kWh 

 

1.10.4.iv Ατμός μέσης πίεσης 

Ο υπολογισμός του κόστους του ατμού μέσης πίεσης ακολουθεί την ίδια μεθοδολογία με τον 

υπολογισμό κόστους του ατμού υψηλής πίεσης, που περιγράφηκε στην υπό ενότητα 1.10.4.iii. Τα 

χαρακτηριστικά του ατμού μέσης πίεσης είναι τα εξής, πίεση ίση με P=15 bar και θερμοκρασία 

υπερθέρμανσης ίση με Τ=250oC. 
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1.10.4.v Ατμός χαμηλής πίεσης 

Τα χαρακτηριστικά του ατμού χαμηλής πίεσης είναι τα εξής, πίεση ίση με P=2.2 bar και θερμοκρασία 

υπερθέρμανσης ίση με Τ=125oC. Ο υπολογισμός του κόστους του ατμού χαμηλής πίεσης ακολουθεί 

την ίδια μεθοδολογία με τον υπολογισμό κόστους του ατμού υψηλής πίεσης, που περιγράφηκε στην 

υπό ενότητα 1.10.4.iii. 

1.10.4.vi Αέρας ψύξης  

Ο αέρας είναι διαθέσιμος δωρεάν χωρίς να υπάρχει κάποιο κόστος για την χρήση του. 

 

1.10.5 Κριτήρια επιλογής υλικού κατασκευής 

Για την επιλογή του υλικού κατασκευής των στοιχείων του εξοπλισμού λαμβάνονται υπόψη πολλοί 

παράγοντες. Ειδικότερα για τις μονάδες χημικών διεργασιών, οι κύριες συνιστώσες που εξετάζονται 

είναι η αντοχή σε υψηλή θερμοκρασία και η ικανότητα αντίστασης στη διάβρωση. Το υλικό που θα 

επιλεγεί πρέπει να πληροί τις απαιτήσεις της διεργασίας, να διαθέτει μηχανική αντοχή, να επεξεργάζεται 

σχετικά εύκολα, ενώ ταυτόχρονα δεν θα πρέπει να επιμολύνει το προϊόν. Εκτός από αυτό, ύψιστης 

σημασίας είναι το οικονομικό κομμάτι, καθώς πρέπει να επιλεγεί ένα υλικό, το οποίο ταυτόχρονα να 

ικανοποιεί τις ζητούμενες απαιτήσεις, στο χαμηλότερο δυνατό κόστος, επιτρέποντας την συντήρηση 

και την αντικατάστασή του, στον χρόνο ζωής της μονάδας. 

Συνοπτικά, μερικά από τα σημαντικότερα χαρακτηριστικά, τα οποία πρέπει να ληφθούν υπόψη κατά 

την επιλογή του υλικού κατασκευής είναι τα εξής: 

• Μηχανικές ιδιότητες 

• Δυσκαμψία – ελαστικότητα 

• Αντοχή σε θλάση 

• Σκληρότητα και αντοχή στη φθορά 

• Αντοχή σε κόπωση 

• Αντοχή σε ερπυσμό 

• Επίδραση της θερμοκρασίας 

• Αντοχή στην διάβρωση 

• Ευκολία στην κατασκευή 

• Διαθεσιμότητα 

• Κόστος 

Για μία αρχική επιλογή υλικού εξετάζονται δύο βασικές παράμετροι, το κόστος και η μέγιστη επιτρεπτή 

τάση του υλικού. Αυτά τα δεδομένα δίνονται στον πίνακα 1-12. 
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Πίνακας 1-12. Σχετικά κόστη μετάλλων (Ιούλιος 2006). [63] 

Μέταλλο Κωδικοποίηση Τιμή ($/lb) 
Μέγιστη επιτρεπτή 

τάση (ksi) 

Carbon steel A-285 0.27 12.9 

Austenitic 

stainless steel  

304 

316 

0.90 

1.64 

20 

20 

Aluminum alloy A03560 1.27 8.6 

Copper C10400 3.34 6.7 

Nickel 99%Ni 8.75 10 

Incoloy N08800 3.05 20 

Monel N04400 6.76 18.7 

Titanium R50250 9.62 10 

Από τον πίνακα 1-12 φαίνεται ότι, τα δύο φθηνότερα μέταλλα είναι ο κοινός χάλυβας (carbon steel) 

και ο ανοξείδωτος χάλυβας 304 (304 stainless steel). Και τα δύο αυτά μέταλλα μπορούν να 

χρησιμοποιηθούν για τις πιέσεις της διεργασίας, εφόσον είναι κατά πολύ χαμηλότερη από την μέγιστη 

επιτρεπτή τους τάση. Για τον κοινό χάλυβα η μέγιστη επιτρεπτή τάση ισούται με 889.4 bar (12.9 ksi), ενώ 

για τον ανοξείδωτο χάλυβα 1379.0 bar (20 ksi). Και τα δύο αυτά μέταλλα χρησιμοποιούνται ευρέως 

στην χημική βιομηχανία, λόγω του χαμηλού τους κόστους, της ευκολίας στην κατεργασία τους, και 

της διαθεσιμότητάς τους σε ένα ευρύ φάσμα τυποποιημένων μορφών και μεγεθών. Η επιλογή 

ανάμεσα σε αυτά τα δύο είδη μετάλλων θα κριθεί από την αντοχή που έχουν στην διάβρωση. [63] 

 

High temperature hydrogen attack  

Το φαινόμενο High Temperature Hydrogen Attack – HTHA, το οποίο ονομάζεται και «αντίδραση 

μεθανίου», εμφανίζεται σε υψηλές θερμοκρασίες (τυπικά πάνω από 400oC) και πραγματοποιείται 

μεταξύ του αερίου μοριακού υδρογόνου, το οποίο περιέχεται στον αντιδραστήρα, και των ατόμων 

άνθρακα της χαλύβδινης μήτρας του αντιδραστήρα, παράγοντας μόρια μεθανίου. Το φαινόμενο 

αυτό οδηγεί σε απώλεια των μηχανικών ιδιοτήτων του υλικού του κελύφους του αντιδραστήρα, λόγω 

της επιφανειακής απώλειας των μορίων του άνθρακα και της πρόκλησης φυσαλίδων μεθανίου. Η 

αντίδραση υδρογόνου συμβαίνει πρώτα με τον άνθρακα στην επιφάνεια του μετάλλου, σύμφωνα με 

τις παρακάτω αντιδράσεις ισορροπίας (Αντιδράσεις 1-30 και 1-31): 

 𝐶 + 4𝐻 → 𝐶𝐻4 1–30 

 𝐶 + 2𝐻2 → 𝐶𝐻4 1–31 

Για την αποφυγή του φαινομένου, δηλαδή για την αποφυγή σχηματισμού μεθανίου σε χάλυβες, 

προτείνεται η αντικατάσταση των καρβιδίων σιδήρου σε χάλυβες από καρβίδια πιο σταθερά με το 

υδρογόνο, όπως είναι τα καρβίδια χρωμίου, μολυβδαινίου, τιτανίου, βαναδίου ή νιοβίου, στις περιοχές 

θερμοκρασίας και πίεσης, όπου υπάρχει κίνδυνος εμφάνισης του φαινομένου. 

Για την πρόβλεψη του φαινομένου χρησιμοποιούνται οι καμπύλες API 941 Nelson Curves (Διάγραμμα 

1-1), προκύπτουν από δεδομένα βιομηχανικών μονάδων και ενημερώνονται τακτικά, και υποδεικνύουν 

τις περιοχές όπου μπορούν να χρησιμοποιηθούν χάλυβες κράματος Cr-Mo. Όπως φαίνεται και από 

το διάγραμμα 1-1, οι περιοχές εφαρμογής χάλυβα χαμηλής περιεκτικότητας σε κράματα, εξαρτώνται 

από την μερική πίεση του υδρογόνου και την θερμοκρασία. [67]  
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Διάγραμμα 1-1. Καμπύλες Nelson Curves, οι οποίες υποδεικνύουν τις περιοχές όπου μπορούν να χρησιμοποιηθούν χάλυβες 

χαμηλής περιεκτικότητας σε κράματα (January/February 2020). [68] 

 

Hydrogen embrittlement 

Ένα άλλο φαινόμενο που μπορεί να προκληθεί εξαιτίας της υψηλής συγκέντρωσης του υδρογόνου 

στο μίγμα που αντιδρά είναι η πρόκληση ρωγμής (Hydrogen Embrittlement), τυπικά σε θερμοκρασίες 

άνω των 500oC. Εξαιτίας του φαινομένου αυτού προκαλείται απώλεια της ολκιμότητας του μετάλλου 

εξαιτίας της απορρόφησης ή και της αντίδρασης του μετάλλου με το υδρογόνο. Οι χάλυβες κραμάτων 

παρουσιάζουν μεγαλύτερη αντίσταση στο φαινόμενο από τους απλούς χάλυβες άνθρακα, ωστόσο 

σε θερμοκρασίες μικρότερες των 500οC είναι ασφαλής η χρήση απλού χάλυβα άνθρακα. [63] 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

38 

Διαχείριση μεθανόλης 

Στον πίνακα 1-13 που ακολουθεί, παρουσιάζεται η καταλληλόλητα του κοινού χάλυβα για την 

διαχείριση της μεθανόλης. Η κατάταξη που χρησιμοποιείται για να υποδεικνύει την συμβατότητά του 

για τις εφαρμογές της διεργασίας, όπου μεταχειριζόμαστε μεθανόλη σε μεγάλο ποσοστό, ορίζεται ως 

A: Recommended (συνίσταται), B: Conditional (εξαρτώμενη υπό όρους) και C: Not Recommended 

(δεν συνίσταται).  

Πίνακας 1-13. Συμβατότητα κοινού χάλυβα (carbon steel) για εφαρμογές μεταχείρισης μεθανόλης. (A: Recommended, B: 

Conditional, C: Not Recommended) [69] 

Εφαρμογή Βαθμολογία συμβατότητας 

Σωληνώσεις Α 

Βαλβίδες 
Α 

<0.02 in/yr 

Έλεγχοι διαδικασίας A 

Δεξαμενές 
A 

<0.02 in/yr 

Δοχεία πίεσης 
A 

<0.02 in/yr 

Φλάντζες Satisfactory 

Ο ρυθμός διάβρωσης του μετάλλου, για να είναι ασφαλής η χρήση του, πρέπει να είναι μικρότερος 

από 0.03 in/yr [63]. Όπως φαίνεται από τον πίνακα 1-13, ο ρυθμός διάβρωσης του κοινού χάλυβα 

είναι μικρότερος από 0.03 in/yr. Επομένως, ο κοινός χάλυβας είναι κατάλληλος για τη διαχείριση 

μεθανόλης, αφού σε όλες τις εφαρμογές έχει ικανοποιητικό βαθμό εφαρμογής. 
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Ενότητα 2 Θερμοδυναμική μελέτη 

Στο παρόν κεφάλαιο διενεργείται η μελέτη και η αξιολόγηση του θερμοδυναμικού μοντέλου που 

χρησιμοποιείται στην παρούσα διεργασία. Για την επιλογή του κατάλληλου θερμοδυναμικού 

μοντέλου, πραγματοποιείται πρώτα μία βιβλιογραφική ανασκόπηση για την επιλογή των 

καταλληλότερων μοντέλων για συστήματα που περιέχουν υδρογόνο και πολικά συστατικά, η οποία 

κατέδειξε τρία θερμοδυναμικά μοντέλα, και συγκεκριμένα τις καταστατικές εξισώσεις στα Soave-

Redlich-Kwong (SRK), Peng-Robinson (PR) και το μοντέλο προηγμένων κανόνων ανάμιξης, RK-ASPEN. 

Για την τελική επιλογή του μοντέλου, γίνεται αξιολόγηση με βάση τα διαθέσιμα πειραματικά δεδομένα, 

οπότε και επιλέγεται το θερμοδυναμικό μοντέλο RK-ASPEN, για την προσομοίωση της διεργασίας. Το 

θερμοδυναμικό μοντέλο RK-ASPEN, αποτελεί ουσιαστικά, επέκταση της καταστατικής Redlich-Kwong-

Soave, για συστήματα πλούσια σε υδρογόνο. 

2.1 Παρουσίαση θερμοδυναμικού μοντέλου RK-ASPEN 

Το θερμοδυναμικό μοντέλο RK-ASPEN βασίζεται στην καταστατική εξίσωση Soave-Redlich-Kwong. 

Αποτελεί μία κυβική καταστατική εξίσωση τριών παραμέτρων, η οποία εφαρμόζεται και σε πολικά 

συστατικά, όπως είναι οι αλκοόλες και το νερό, καθώς και σε ελαφρά συστατικά, σε μεσαίες ως και 

υψηλές πιέσεις.[1] 

Η εξίσωση που το εκφράζει είναι η ίδια με την Soave-Redlich-Kwong (Σχέση 2-1), αλλά διαφέρει στην 

έκφραση της θερμοκρασιακής εξάρτησης του ελκτικού όρου 𝑎 (Σχέση 2-2), ενώ για την επέκταση σε 

μίγματα χρησιμοποιούνται οι κανόνες ανάμιξης των Mathias [2] (Σχέσεις 2-6 έως 2-10). 

 
𝑃 =

𝑅𝑇

𝑉𝑚 − 𝑏
−

𝑎

𝑉𝑚(𝑉𝑚 + 𝑏)
 2–1 

 Όπου, 

• 𝑃 η πίεση του αερίου  

• 𝑅 η σταθερά των αερίων 

• 𝑇 η θερμοκρασία 

• 𝑉𝑚 ο γραμμομοριακός όγκος (V/n) 

• 𝑎 σταθερά διόρθωσης των ελκτικών δυνάμεων μεταξύ των μορίων 

• 𝑏 σταθερά διόρθωσης του όγκου των μορίων 

Σε μια τυπική κυβική καταστατική εξίσωση, οι παράμετροι των καθαρών συστατικών υπολογίζονται 

από συσχετισμούς με βάση την κρίσιμη θερμοκρασία, την κρίσιμη πίεση και τον ακεντρικό παράγοντα. 

Ωστόσο, οι συσχετισμοί αυτοί δεν είναι ακριβείς για πολικές ενώσεις ή για υδρογονάνθρακες μακράς 

αλυσίδας. Έτσι, εισαγάγεται η συνάρτηση άλφα (Alpha Function), η οποία εκφράζει την 

θερμοκρασιακή εξάρτηση του ελκτικού όρου.  

Η συνάρτηση για την παράμετρο α που χρησιμοποιεί το θερμοδυναμικό μοντέλο RK-ASPEN, είναι αυτή 

που προτείνεται από τον Mathias [1], και δίνει ακριβέστερη πρόβλεψη της τάσης ατμών για πολικά 

συστατικά. Η συνάρτηση της θερμοκρασιακής εξάρτησης της παραμέτρου α εκφράζεται από την 

σχέση 2-2. 
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Mathias Alpha 

Function 
𝑎𝑖(𝑇) = [1 +𝑚𝑖(1 − √𝑇𝑟𝑖) − 𝑛𝑖(1 − 𝑇𝑟𝑖)(0.7 − 𝑇𝑟𝑖)]

2
 2–2 

Όπου, 

• 𝑎𝑖(𝑇) η θερμοκρασιακή εξάρτηση του ελκτικού όρου 

• 𝑇𝑟𝑖 =
𝑇

𝑇𝑐𝑖
 η ανηγμένη θερμοκρασία του συστατικού i, διαιρεμένη με την κρίσιμη θερμοκρασία 

(𝑇𝑐𝑖) 
• 𝑚𝑖 παράμετρος συγκεκριμένη για κάθε συστατικό (Σχέση 2-3) 

• 𝑛𝑖  παράμετρος, η οποία προσαρμόζεται σε πειραματικά δεδομένα τάσης ατμών για το 

συστατικό i 

Η παράμετρος 𝑚𝑖 συσχετίζεται με τον ακεντρικό παράγοντα 𝜔𝑖, σύμφωνα με την σχέση 2-3. 

 𝑚𝑖 = 0.48 + 1.57 𝜔𝑖 − 0.176 𝜔𝑖
2 2–3 

Για θερμοκρασίες πάνω από τις κρίσιμες, χρησιμοποιείται η επέκταση των Boston-Mathias, δηλαδή η 

εξίσωση 2-3 σε συνδυασμό με τις εξισώσεις 2-4 και 2-5. 

 𝑑𝑖 = 1 +
𝑚𝑖
2
+ 0.3 𝑛𝑖 2–4 

 𝑐𝑖 = 1−
1

𝑑𝑖
 2–5 

Στην παρούσα εργασία χρησιμοποιούνται πειραματικά δεδομένα τάσης ατμών, για την προσαρμογή 

της παραμέτρου ni για τα δύο πολικά συστατικά που απαντώνται στην διεργασία, τα οποία είναι η 

μεθανόλη και το νερό. 

Στην περίπτωση μίγματος, οι παράμετροι 𝛼  και 𝑏  της κυβικής καταστατικής εξίσωσης πρέπει να 

υπολογιστούν από τις παραμέτρους των καθαρών συστατικών, χρησιμοποιώντας κανόνες ανάμιξης. 

Οι κλασικοί κανόνες ανάμιξης με μία παράμετρο δυαδικής αλληλεπίδρασης για τον ελκτικό όρο, 

αδυνατούν να περιγράψουν μίγματα με ισχυρή ασυμμετρία σχήματος και μεγέθους. [3] 

Οι κανόνες ανάμιξης που χρησιμοποιούνται στο μοντέλο RK-ASPEN, είναι αυτοί των Mathias et al.[2] 

(quadratic mixing rule). Σύμφωνα με τους κανόνες ανάμιξης των Mathias et al. [2] η παράμετρος α 

δίνεται από το άθροισμα του α(0), συν μίας ασύμμετρης πολικής παραμέτρου 𝛼(1) (Σχέσεις 2-6 έως 

2-8). 

 𝛼 = 𝛼(0) + 𝛼(1) 2–6 

 𝛼(0) =∑∑𝑥𝑖𝑥𝑗(𝑎𝑖𝑎𝑗)
0.5
(1 − 𝑘𝑎,𝑖𝑗)

𝑁

𝑗=1

𝑁

𝑖=1

 2–7 

 𝛼(1) =∑𝑥𝑖 (∑𝑥𝑗 ((𝑎𝑖𝑎𝑗)
0.5
𝑙𝑗𝑖)

1/3
𝑁

𝑗=1

)

3
𝑁

𝑖=1

 2–8 

Ο απωστικός όρος b δίνεται από την εξίσωση 2-9: 

 𝑏 =∑∑𝑥𝑖𝑥𝑗
𝑏𝑖 + 𝑏𝑗

2
(1 − 𝑘𝑏,𝑖𝑗)

𝑁

𝑗=1

𝑁

𝑖=1

 2–9 
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Οι δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης είναι θερμοκρασιακά εξαρτημένες, όπως φαίνεται και από 

την σχέση 2-10. [1] 

 𝑘𝑎,𝑖𝑗 = 𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 + 𝑘𝑎,𝑖𝑗

1
𝑇

1000
 2–10 

Για συστήματα με ισχυρή ασυμμετρία, απαιτείται η προσαρμογή σε πειραματικά δεδομένα ισορροπίας 

φάσεων ατμού-υγρού, για την επίτευξη της επιθυμητής ακρίβειας πρόβλεψης των δεδομένων. 

2.2 Προσαρμογή θερμοδυναμικού μοντέλου 

Όπως αναφέρθηκε και στην προηγούμενη υπό ενότητα, για την λήψη ακριβέστερων αποτελεσμάτων, 

οι δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης kij πρέπει να προσδιορίζονται από προσαρμογή δεδομένων 

ισορροπίας φάσεων ατμού – υγρού στο εύρος των συνθηκών θερμοκρασίας – πίεσης που αφορούν 

στο υπό μελέτη σύστημα. 

Στο σύστημα υπάρχουν πολικά συστατικά, όπως η μεθανόλη και το νερό, οπότε πραγματοποιείται 

προσαρμογή της παραμέτρου ηi της έκφρασης της παραμέτρου α των Mathias (Σχέση 2-2), ώστε να 

δίνει ακριβέστερα αποτελέσματα για το υπό μελέτη σύστημα. [1] 

Στην βάση δεδομένων του Aspen Plus, η παράμετρος ηi [RKAPOL] τίθεται ίση με μηδέν, με αποτέλεσμα 

η έκφραση του Mathias για την παράμετρο 𝑎𝑖(𝑇) , να καταλήγει στην έκφραση του Soave. Η 

προαναφερθείσα παράμετρος προσαρμόζεται σε πειραματικά δεδομένα τάσης ατμού, τα οποία 

προκύπτουν από την εξίσωση του DIPPR 101 [4], για εύρος θερμοκρασιών που ξεκινάει από το τριπλό 

σημείο και φτάνει μέχρι το κρίσιμο σημείο της κάθε ουσίας (μεθανόλης και νερού). 

2.2.1 Καθαρά συστατικά 

Για τα καθαρά, πολικά συστατικά προσαρμόζεται η παράμετρος ηi, της έκφρασης του Mathias (Σχέση 

2-2), για την βελτίωση της πρόβλεψης των τάσεων ατμών.  

Για τα συστατικά μεθανόλη και νερό, υπολογίζονται οι παράμετροι ηi, της έκφρασης του Mathias, με 

την διαδικασία της γραμμικής παλινδρόμησης. Στην προκειμένη περίπτωση χρησιμοποιείται η 

αντικειμενική συνάρτηση των ελαχίστων τετραγώνων, καθώς εμπλέκονται δεδομένα ισορροπίας 

φάσεων ατμού-υγρού (VLE), και συγκεκριμένα σύστασης ατμών και πίεσης σε σταθερή θερμοκρασία 

και σύστασης ατμών και θερμοκρασίας σε σταθερή πίεση.  

Τα δεδομένα ισορροπίας ατμού-υγρού μπορεί να είναι της μορφής T-P-x-y ή T-P-x, όπου Τ η 

θερμοκρασία, P η πίεση και x και y είναι τα γραμμομοριακά κλάσματα στην υγρή και στην ατμώδη 

φάση, αντίστοιχα.  

Στην μέθοδο των ελαχίστων τετραγώνων, η αντικειμενική συνάρτηση που ελαχιστοποιείται δίνεται από 

την σχέση 2-11. 

 min
𝑥,𝑦

1

2
∑ ((

𝑥𝑒𝑠𝑡 − 𝑥𝑒𝑥𝑝
𝑥𝑒𝑥𝑝

)

2

+ (
𝑦𝑒𝑠𝑡 − 𝑦𝑒𝑥𝑝
𝑦𝑒𝑥𝑝

)

2

)

𝑁𝑒𝑥𝑝

𝑗=1

 2–11 
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Όπου, 

• 𝑁𝑒𝑥𝑝 αριθμός πειραματικών σημείων στην ομάδα δεδομένων 

• 𝑥 η σύσταση στην υγρή φάση 

• 𝑦 η σύσταση στην αέρια φάση  

• 𝑒𝑥𝑝 τα πειραματικά σημεία 

• 𝑒𝑠𝑡 τα εκτιμώμενα σημεία 

• 𝑖 δεδομένα για το σημείο i 

Τα πειραματικά δεδομένα που χρησιμοποιούνται για την προσαρμογή των παραμέτρων προέρχονται 

από την βάση DIPPR 101 [4] (Σχέση 2-12), για τον υπολογισμό της τάσης ατμών των καθαρών 

συστατικών (pure components vapor pressure). 

DIPPR 101 

P [bar], T [K] 
𝑃𝑖 = exp(𝐴 +

𝐵

𝑇
+ 𝐶 ln𝑇 + 𝐷 𝑇𝐸) ∙ 0.00001 2–12 

Οι παράμετροι της εξίσωσης 2-12 για την μεθανόλη και για το νερό δίνονται στον πίνακα 2-1 που 

ακολουθεί. 

Πίνακας 2-1. Παράμετροι της DIPPR 101 για τη μεθανόλη και για το νερό, όπου οι τάσεις ατμών δίνονται σε Pa και η θερμοκρασία σε 

K. 

DIPPR 101  A B C D E 

Μεθανόλη [Pa] 81.768 -6876 -8.7078 7.1962E-06 2 

Νερό [Pa] 72.55 -7206.7 -7.1385 4E-06 2 

Τα δεδομένα που εισάγονται στο περιβάλλον του Aspen Plus, για να πραγματοποιηθεί η διαδικασία 

της γραμμικής παλινδρόμησης στα πειραματικά δεδομένα τάσης ατμών του DIPPR 101 (Σχέση 2-11), 

φαίνονται στον πίνακα 2-2. 

Πίνακας 2-2. Δεδομένα που χρησιμοποιήθηκαν για την διενέργεια της γραμμικής παλινδρόμησης, για τον υπολογισμό των 

παραμέτρων 𝛈𝐢, για την μεθανόλη και για το νερό. 

 
Πειραματικά 

δεδομένα 

Αριθμός 

πειραματικών 

σημείων 

Αλγόριθμος 

επίλυσης 

Παράμετρος 

επίλυσης 

Εύρος 

θερμοκρασιών 

[Κ] 

Μεθανόλη DIPPR 101 69 
Μέθοδος ελαχίστων 

τετραγώνων 
ηi 175.47 – 512.64 

Νερό DIPPR 101 49 
Μέθοδος ελαχίστων 

τετραγώνων 
ηi 175.47 – 647.11 

Στο σημείο αυτό, είναι σημαντικό να επισυναφθούν για τα καθαρά συστατικά, οι τιμές των 

παραμέτρων που χρησιμοποιούνται, για την εφαρμογή της καταστατικής εξίσωσης. Οι παράμετροι 

αυτές είναι η κρίσιμη θερμοκρασία 𝛵𝐶 𝑖, η κρίσιμη πίεση 𝑃𝐶 𝑖 και ο ακεντρικός παράγοντας 𝜔𝑖. Οι τιμές 

των παραμέτρων αυτών, μαζί με τις τιμές της παραμέτρου 𝑛𝑖  του Mathias που υπολογίζονται με 

γραμμική παλινδρόμηση στα πειραματικά σημεία, δίνονται στον πίνακα 2-3. 

Πίνακας 2-3. Παράμετροι καθαρών συστατικών 𝜯𝑪, 𝑷𝑪, 𝝎 και 𝛈𝐢. 

 CO2 CO METHANOL H2O H2 

𝚻𝐂 𝐢 [℃] 31.06 -140.23 239.35 373.95 -239.96 

𝐏𝐂 𝐢 [𝐛𝐚𝐫] 73.83 34.99 80.84 220.64 13.13 
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𝛚𝐢 [−] 0.224 0.048 0.566 0.345 -0.216 

𝛈𝐢 0 0 0.2325 0.1246 0 

Τα αποτελέσματα της πρόβλεψης τάσης ατμών για την μεθανόλη και για το νερό, πριν και μετά την 

προσαρμογή των παραμέτρων στα διαθέσιμα πειραματικά δεδομένα δίνονται στα διαγράμματα 2-1 

και 2-2, αντίστοιχα. 

 

Διάγραμμα 2-1. Τάση ατμών μεθανόλης, πριν και μετά την προσαρμογή στα πειραματικά δεδομένα, στις θερμοκρασίες 175.47 – 

512.64 Κ. 

 
5 Προσαρμοσμένο σε αυτή τη δουλειά σε 69 σημεία με μέσο σφάλμα %ΔP 0.42 %. 
6 Προσαρμοσμένο σε αυτή τη δουλειά σε 49 σημεία με μέσο σφάλμα %ΔP 0.50 %  
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Διάγραμμα 2-2. Τάση ατμών νερού, πριν και μετά την προσαρμογή στα πειραματικά δεδομένα, στις θερμοκρασίες 175.47 – 647.11 

Κ. 

Τα εύρη θερμοκρασιών και οι πιέσεις, όπου πραγματοποιήθηκε η προσαρμογή των παραμέτρων για 

την μεθανόλη και για το νερό, μαζί με τα μέσα απόλυτα σφάλματα των τάσεων ατμών πριν και μετά 

την προσαρμογή, φαίνονται στον πίνακα 2-4. 

Πίνακας 2-4. Μέσα απόλυτα σφάλματα πρόβλεψης τάσης ατμών για τη μεθανόλη και για το νερό, στα εύρη θερμοκρασιών και 

πιέσεων όπου πραγματοποιήθηκε η προσαρμογή (Default=πριν την προσαρμογή, Fitted=μετά την προσαρμογή). 

 

T [K] P [bar] % ΔP Default % ΔP Fitted 

Μεθανόλη 175.5 - 512.6  1.013 17.3 0.42 

Νερό 340 - 647.1  1.013 94.0 0.50 

Όπου ΔP=(PS EXP – PS ASPEN)/PS EXP. 
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2.2.2 Δυαδικά μίγματα 

Εφόσον προσαρμόστηκαν οι παράμετροι για τα καθαρά συστατικά, απαιτείται προσαρμογή των 

δυαδικών παραμέτρων αλληλεπίδρασης, οι οποίες περιγράφουν την ισορροπία φάσεων των 

μιγμάτων CH3OH/H2O, H2/H2O, CH3OH/CO2 και CO2/Η2Ο, καθώς παρατηρείται σημαντική απόκλιση 

από τα πειραματικά δεδομένα, με μέσα σφάλματα %Δy 23.2%, %ΔP 13.5% και %ΔΤ 33.4%. Έτσι, 

πραγματοποιείται προσαρμογή των παραμέτρων στα διαθέσιμα πειραματικά δεδομένα που 

προσεγγίζουν τις συνθήκες θερμοκρασίας και πίεσης που συναντώνται στην υπό μελέτη διεργασία.  

Στον πίνακα 2-5 συνοψίζονται τα πειραματικά δεδομένα, ο αλγόριθμος επίλυσης και οι παράμετροι ως 

προς τις οποίες πραγματοποιείται η γραμμική παλινδρόμηση, ενώ στον πίνακα 2-6 παρουσιάζονται 

τα εύρη θερμοκρασιών και πιέσεων που διενεργείται η προσαρμογή των παραμέτρων για όλα τα 

δυαδικά μίγματα, καθώς και τα αντίστοιχα σφάλματα στην πρόβλεψη της πίεσης, της θερμοκρασίας 

και της σύστασης στην ατμώδη φάση, σύμφωνα με τα πειραματικά δεδομένα. Τα δεδομένα αυτά 

επισυνάπτονται και σε αναλυτικότερη μορφή στο παράρτημα ΙΙ-2.  

Πίνακας 2-5. Πειραματικά δεδομένα, αλγόριθμος και παράμετροι επίλυσης, όπου πραγματοποιήθηκε η γραμμική παλινδρόμηση για 

τις παραμέτρους αλληλεπίδρασης των δυαδικών μιγμάτων CH3OH/H2O, CH3OH/CO2, CΟ2/H2O και Η2/H2O. 

Δυαδικό 

μίγμα 

Πειραματικά 

δεδομένα 

Είδος 

πειραματικών 

σημείων 

Αριθμός 

πειραματικών 

σημείων 

Αλγόριθμος 

επίλυσης 

Παράμετρος 

επίλυσης 

CH3OH / 

H2O 

Hirata et al. [5] 

Swami et al. [6] 

Yarym-Agaev et 

al. [7] 

Olevskii et al. [7]  

TPXY 58 

Μ
έθ

ο
δ

ο
ς

 ε
λ
α

χί
σ

τω
ν

 

τε
τρ

α
γ

ώ
ν

ω
ν
 

𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑎,𝑖𝑗

1  

𝑘𝑏,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑏,𝑖𝑗

1  

CH3OH / 

CO2 

Chang et al. 

[8] 

Leu et al. [9] 

TXY 21 
𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑎,𝑖𝑗

1  

𝑘𝑏,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑏,𝑖𝑗

1  

CO2 / 

H2O 
Valtz et al. [10] PXY 7 

𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑏,𝑖𝑗

0  

H2 / H2O 
Gillespie et al. 

[11] 
PXY 5 

𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑏,𝑖𝑗

0  

Όπου στον πίνακα 2-5, 

• ΤXY είναι τα δεδομένα ισορροπίας φάσεων ατμού – υγρού σε σταθερή θερμοκρασία 

• PXY είναι τα δεδομένα ισορροπίας φάσεων ατμού – υγρού σε σταθερή πίεση 

• 𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑎,𝑖𝑗

1 , 𝑘𝑏,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑏,𝑖𝑗

1  οι συντελεστές αλληλεπίδρασης 
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Πίνακας 2-6. Εύρη θερμοκρασιών και πιέσεων που πραγματοποιήθηκε προσαρμογή παραμέτρων και μέσα απόλυτα σφάλματα 

πριν και μετά την προσαρμογή για τα δυαδικά μίγματα CH3OH/H2O, CH3OH/CO2, CΟ2/H2O και Η2/H2O. 

 

T [K] P [bar] 

Aspen Default Fitted 

% ΔP % ΔT % Δy 
% 

ΔP 

% 

ΔT 
% Δy 

CH3OH / H2O 298.15 - 508.17 0.032 - 72.95 6.7 33.4 34.8 3.7 0.2 4.1 

CH3OH / CO2 298.15 

394.2 

9.2 – 57.1 

10.3 – 60.1 
20.3 - 27.8 5.3 - 19.5 

CO2 / H2O 298.28 4.65 – 55.24 - - 17.0 - - 10.9 

H2/H2O 310.89  3.45 - 65.50 - - 13.2 - - 2.5 

Όπου ΔΤ=(ΤS EXP – ΤS ASPEN)/ΤS EXP και Δy=(yS EXP – yS ASPEN)/yS EXP. 

Ενδεικτικά επισυνάπτονται τα διαγράμματα 2-3 και 2-4, ισορροπίας φάσεων ατμού-υγρού πριν και 

μετά την προσαρμογή των παραμέτρων για τα δυαδικά μίγματα CH3OH/H2O και CH3OH/CO2 

αντίστοιχα, ενώ τα υπόλοιπα διαγράμματα για τα δυαδικά μίγματα για τα οποία πραγματοποιείται 

προσαρμογή των παραμέτρων, παρουσιάζονται αναλυτικά στο Παράρτημα II. 

 

Διάγραμμα 2-3. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/νερό (2) στους 25C, για πιέσεις 0.032-0.168 

bar, με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση πειραματικών δεδομένων. (πηγή 

πειραματικών δεδομένων [12]) 
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Διάγραμμα 2-4. Αποτελέσματα πρόβλεψης για το δυαδικό CO2(1)/H2O(2) στην ατμώδη φάση στους 298.28Κ. (πηγή πειραματικών 

δεδομένων [10]) 

 

Για κάθε δυαδικό μίγμα προσαρμόζονται οι συντελεστές αλληλεπίδρασης kij  στα πειραματικά 

δεδομένα, που αναφέρονται στον πίνακα 2-5, με την βοήθεια της αντικειμενικής συνάρτησης που 

περιγράφεται από την εξίσωση 2-11.  

Στο μοντέλο RK-ASPEN χρησιμοποιούνται τέσσερις δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης 𝑘𝑎,𝑖𝑗
0 , 𝑘𝑎,𝑖𝑗

1 , 

𝑘𝑏,𝑖𝑗
0  και 𝑘𝑏,𝑖𝑗

1 , των οποίων τα αποτελέσματα μετά την προσαρμογή συνοψίζονται στους πίνακες 2-7 έως 

2-10. 

Πίνακας 2-7. Προσαρμοσμένες δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης 𝐤𝐚,𝐢𝐣
𝟎

. 

Συστατικό j 
 
 
Συστατικό i 

METHANOL H2O CO2 H2 

METHANOL - 0.1129 -0.0310 - 

H2O 0.1129 - 0.1376 0.0134 

CO2 -0.0310 0.1376 - - 

H2 - 0.0134 - - 
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Πίνακας 2-8. Προσαρμοσμένες δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης 𝐤𝐚,𝐢𝐣
𝟏

. 

Συστατικό j 
 
 
Συστατικό i 

METHANOL H2O CO2 H2 

METHANOL - -0.3798 0.3729 - 

H2O -0.3798 - - - 

CO2 0.3729 - - - 

H2 - - - - 

 

Πίνακας 2-9. Προσαρμοσμένες δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης 𝐤𝒃,𝐢𝐣
𝟎

. 

Συστατικό j 
 
 
Συστατικό i 

METHANOL H2O CO2 H2 

METHANOL - 0.2845 0.0951 - 

H2O 0.2845 - 0.1589 0.2460 

CO2 0.0951 0.1589 - - 

H2 - 0.2460 - - 

 

Πίνακας 2-10. Προσαρμοσμένες δυαδικές παράμετροι αλληλεπίδρασης 𝐤𝒃,𝐢𝐣
𝟏

. 

Συστατικό j 
 
 
Συστατικό i 

METHANOL H2O CO2 H2 

METHANOL - -0.6111 -0.1873 - 

H2O -0.6111 - - - 

CO2 -0.1873 - - - 

Η2 - - - - 

 

 

 

 



 

 

54 

2.3 Πρόβλεψη θερμοχωρητικοτήτων 

Για την αξιολόγηση του προσαρμοσμένου θερμοδυναμικού μοντέλου, του οποίου οι παράμετροι 

𝑎𝑖(𝑇) του Mathias προσαρμόστηκαν για την μεθανόλη και το νερό, συλλέγονται πειραματικά δεδομένα 

θερμοχωρητικοτήτων για το δυαδικό μίγμα CH3OH(1)/H2O(2). 

Πραγματοποιείται μελέτη της πρόβλεψης των θερμοχωρητικοτήτων για το δυαδικό μίγμα CH3OH/H2O, 

καθώς για τα συστατικά αυτά προσαρμόστηκαν οι σταθερές 𝑎𝑖 του Mathias. 

Παρατίθεται ενδεικτικά ένα διαγράμματα πρόβλεψης της ειδικής θερμοχωρητικότητας του μίγματος 

CH3OH/H2O στην υγρή φάση [CPLMX], στη θερμοκρασία 293.14 Κ για να φανεί η βελτίωση της 

πρόβλεψης με την προσαρμογή των παραμέτρων, ενώ τα υπόλοιπα διαγράμματα επισυνάπτονται 

στο παράρτημα ΙΙ-C.  

 

Διάγραμμα 2-5. Πειραματικά δεδομένα θερμοχωρητικοτήτων για το δυαδικό μίγμα CH3OH/H2O συναρτήσει του γραμμομοριακού 

κλάσματος της μεθανόλης στο μίγμα, και πρόβλεψη του default και του προσαρμοσμένου θερμοδυναμικού μοντέλου RK-ASPEN 

στους 293.14Κ [πηγή πειραματικών δεδομένων [13]]. 

Από το διάγραμμα 2-5 και τον πίνακα 2-11 είναι εμφανές ότι το προσαρμοσμένο μοντέλο κάνει 

καλύτερη πρόβλεψη της ειδικής θερμοχωρητικότητας, παρά το γεγονός ότι τα εν λόγω δεδομένα δεν 

συμπεριλήφθηκαν για την προσαρμογή των παραμέτρων αλληλεπίδρασης. 

Πίνακας 2-11. Μέσα απόλυτα σφάλματα πριν και μετά την προσαρμογή για το δυαδικό CH3OH/H2O ως προς τα πειραματικά 

δεδομένα για την θερμοχωρητικότητα του μίγματος. 

TEMPERATURE [K] PRESSURE [bar] 
Aspen Default Fitted 

% ΔCp % ΔCp 

293.138 – 353.123 1.01 12.5 5.9 

Όπου ΔCP=(CP EXP – CP ASPEN)/ CP EXP. 
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2.4 Θερμοδυναμική μελέτη αντιδράσεων 

Σκοπός της θερμοδυναμικής μελέτης που πραγματοποιείται στην ενότητα αυτή, είναι η αξιολόγηση 

των θερμοδυναμικών σταθερών ισορροπίας των αντιδράσεων, καθώς είναι εξίσου σημαντικές για 

την ακριβή περιγραφή της συμπεριφοράς του συστήματος κατά την προσομοίωση, 

συμπληρωματικά με το θερμοδυναμικό μοντέλο.  

Οι Kiss et al. [14], για το ίδιο σύστημα αντιδράσεων, το οποίο αποτελεί αντικείμενο μελέτης και για την 

παρούσα εργασία, και για τις ίδιες συνθήκες θερμοκρασίας και πίεσης, αμελούν την διαφορά μεταξύ 

πίεσης και τάσης διαφυγής, κάνοντας την παραδοχή ιδανικής αέριας φάσης. Έτσι, κρίνεται σκόπιμο 

να υπολογιστούν οι σταθερές ισορροπίας των αντιδράσεων του υπό μελέτη συστήματος, μέσω της 

εξίσωσης Van’t Hoff, λαμβάνοντας υπόψη την απόκλιση από την ιδανικότητα. 

2.4.1 Υπολογισμός σταθερών ισορροπίας 

2.4.1.i Στοιχειομετρικοί συντελεστές 

Οι αντιδράσεις που μελετώνται στην παρούσα εργασία είναι οι ακόλουθες A,B και C. 

Α CO2 + H2 ↔ CO+ H2O ΔHR
 = 41.2 kJ mol−1 

B CO2 + 3H2 ↔ CH3OH+ H2O ΔHR
 = −49.4 kJ mol−1 

C CO + 2H2 ↔ CH3OH ΔHR
 = −90.6 kJ mol−1 

 

Οι στοιχειομετρικοί συντελεστές των συστατικών των αντιδρώντων και των προϊόντων βάσει των 

αντιδράσεων δίνονται στον πίνακα 2-12. 

Πίνακας 2-12. Στοιχειομετρικοί συντελεστές των αντιδράσεων A,B και C του συστήματος. 

 

(Α) Υδρογόνωση CO2 
(B) Reverse Water Gas 

Shift (RWGS) 
(C) Υδρογόνωση CO 

v1 v2 v3 

CO2 -1 -1 0 

CO 0 1 -1 

H2 -3 -1 -2 

H2O 1 1 0 

MeOH 1 0 1 
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2.4.1.ii Θερμοχωρητικότητες ουσιών 

Οι θερμοχωρητικότητες των ουσιών στην αέρια φάση υπολογίζονται μέσω της εξίσωσης 2-13, όπου 

t είναι η θερμοκρασία διαιρεμένη δια του 1000 (Σχέση 2-14). [15] 

Ειδική θερμοχωρητικότητα 

συστατικού i 
𝑐𝑝𝑖 = 𝐴 + 𝐵𝑡 + 𝐶𝑡

2 + 𝐶𝑡3 + 𝐸𝑡−2 2–13 

Θερμοκρασία [Κ] / 1000 𝑡 =
𝛵 (𝛫)

1000
 2–14 

Οι σταθερές Α, Β, C, D και Ε δίνονται στον πίνακα 2-13. 

Πίνακας 2-13. Σταθερές A,B,C,D,E για τον υπολογισμό των ειδικών θερμοχωρητικοτήτων των ουσιών του συστήματος [J/molK]. [15] 

 CO2 CO H2 H2O CH3OH7 

A 24.997 25.568 33.066 30.092 18.779 

B 55.187 6.096 -11.363 6.833 85.683 

C -33.691 4.055 11.433 6.793 -0.262 

D 7.948 -2.671 -2.773 -2.534 -14.491 

E -0.0137 0.131 -0.159 0.082 - 

 

2.4.1.iii Ενθαλπία της αντίδρασης 

Η ενθαλπία της αντίδρασης σε πρότυπες συνθήκες 1 bar και 298.15 K υπολογίζεται από τον νόμο του 

Hess (Σχέση 2-15), κατά τον οποίο για μια οποιαδήποτε αντίδραση η ΔΗo  ισούται με το αλγεβρικό 

άθροισμα των θερμοτήτων της αντίδρασης.[16]  

Νόμος του Hess 𝛥𝛨𝑅
𝑜 =∑ 𝑣𝑖𝛥𝛨𝑖

𝑜
𝑛

𝑖=1
 2–15 

Οι τιμές των πρότυπων ενθαλπιών σχηματισμού των επιμέρους ενώσεων δίνονται στον πίνακα 2-14. 

Πίνακας 2-14. Πρότυπες ενθαλπίες σχηματισμού των ουσιών του συστήματος.[15]  

  
ΔHo298K 

 
Phase kJ/mol 

CO2 g -393.51 

H2 g 0 

MeOH g -201.13 

CO g -110.55 

H2O g -241.82 

 
7 Καθώς διατίθενται μόνο πειραματικά δεδομένα για τις θερμοχωρητικότητες σε διάφορες θερμοκρασίες για την μεθανόλης, αλλά δεν 

δίνονται οι σταθερές του πολυωνύμου, πραγματοποιήθηκε προσαρμογή των σημείων, με χρήση πολυώνυμου τρίτου βαθμού, με 

R2=0.9999. Το αντίστοιχο διάγραμμα και η ακολουθούμενη μεθοδολογία, επισυνάπτονται στο παράρτημα ΙΙΙ. 
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Οπότε σύμφωνα με τον Νόμο του Hess (Σχέση 2-15) υπολογίζεται για κάθε αντίδραση η διαφορά 

ενθαλπίας ΔHo
298K. 

Σύνθεση μεθανόλης 

𝛥𝛨𝑅1
𝜊 = −49.44 

𝑘𝐽
𝑚𝑜𝑙⁄  

Αντίδραση Reverse Water Gas Shift 

𝛥𝛨𝑅2
𝜊 = 41.15 

𝑘𝐽
𝑚𝑜𝑙⁄  

 

Επίδραση της θερμοκρασίας στην μεταβολή της ενθαλπίας 

Η επίδραση της θερμοκρασίας στην μεταβολή της ενθαλπίας για μία χημική αντίδραση [16] δίνεται 

από την σχέση 2-16: 

 𝛥𝛨𝛵
𝜊 = 𝛥𝛨𝛵0

𝜊 + [∫(∑𝑣𝑖𝑐𝑝𝑖
𝑖

)𝑑𝑇

𝑇

𝛵0

] 2–16 

Όπου cpi  είναι η ειδική θερμότητα των συστατικών της δράσης και Τ0 = 298 K  η θερμοκρασία 

περιβάλλοντος σε Κ. 

Στην γενική περίπτωση όπου το ΔΗΤ
o εξαρτάται από την θερμοκρασία [16], ισχύει η εξίσωση 2-17. 

 𝛥𝛨𝛵
𝑜 = 𝛥𝛨𝛵0

𝑜 + 𝑆𝑎(𝑡 − 𝑡0) +
𝑆𝑏
2
(𝑡2 − 𝑡0

2) +
𝑆𝑐
3
(𝑡3 − 𝑡0

3) +
𝑆𝑑
4
(𝑡4 − 𝑡0

4) − 𝑆𝑒 (
1

𝑡
−
1

𝑡0
) 2–17 

Όπου οι όροι 𝑆𝑖 δίνονται από την σχέση 2-18, 

 𝑆𝑖 =∑𝑣𝑖𝐴𝑖
𝑖

 2–18 

Και ισχύει η ίδια σχέση για κάθε συντελεστή Βi, Ci, Di, Ei. 

Και t είναι η θερμοκρασία [Κ] διαιρεμένη δια του 1000. 
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2.4.1.iv Ελεύθερη ενέργεια Gibbs 

Κατά τον ίδιο τρόπο με τις ενθαλπίες ορίζεται ο Νόμος του Hess για τον υπολογισμό της ελεύθερης 

ενέργειας Gibbs (Σχέση 2-19). [16] 

Νόμος του Hess 𝛥𝐺𝑅
𝑜 =∑ 𝑣𝑖𝛥𝐺𝑖

𝑜
𝑛

𝑖=1
 2–19 

Οι τιμές της πρότυπης ενέργειας Gibbs των επιμέρους ενώσεων δίνονται στον Πίνακα 2-15. 

Πίνακας 2-15. Πρότυπη ελεύθερη ενέργεια Gibbs για κάθε συστατικό. [15]  

  
ΔGo298K 

 
Phase kJ/mol 

CO2 g -394.34 

H2 g 0 

MeOH g -162.41 

CO g -137.15 

H2O g -228.51 

Οπότε σύμφωνα με τον Νόμο του Hess (Σχέση 2-19) υπολογίζεται για κάθε αντίδραση η ΔGo
298K. 

Σύνθεση μεθανόλης 

ΔGR1
ο = 3.42

kJ
mol⁄  

Αντίδραση Reverse Water Gas Shift 

ΔGR2
ο = 28.68 

kJ
mol⁄  

 

2.4.1.v Θερμοδυναμική σταθερά μέσω της Van’t Hoff 

Στην ισορροπία έχουμε ΔG=0  οπότε καταλήγουμε στην σχέση 2-20, απ’ όπου υπολογίζονται οι 

σταθερές ισορροπίας για κάθε αντίδραση. 

Εξάρτηση σταθεράς 

ισορροπίας από την ΔG 𝛥𝐺 − 𝛥𝐺𝑜 = 𝑅𝑇 𝑙𝑛𝐾𝑎
𝛥𝐺=0 
⇒   𝛥𝐺𝑜 = −𝑅𝑇 𝑙𝑛𝐾𝑎 

 

2–20 

Επίσης, από την εξίσωση Van’t Hoff (Σχέση 2-21), έχουμε [16] 

Εξίσωση Van’t Hoff [
𝜕 𝑙𝑛𝛫

𝜕 (
1

𝑇
)
]

𝑃

= −
𝛥𝐻𝑜

𝑅
 2–21 

Και με ολοκλήρωση της Van’t Hoff και με αντικατάσταση των 2-13 και 2-16 καταλήγουμε στην εξίσωση 

2-22: 
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 𝑙𝑛
𝛫(𝑇)

𝛫(𝑇0)
= ∫

𝛥𝛨𝛵
𝜊

𝑅𝑇2
 𝑑𝑇

𝛵

𝑇0

−
𝛥𝛨𝑓

𝑜

𝑅
(
1

𝑇
−
1

𝑇0
) + ∫

(∑ 𝑣𝑖𝑐𝑝𝑖𝑖 )

𝑅𝑇2
𝑑𝑇

𝑇

𝛵0

 2–22 

Όπου, 

∫
𝛥𝛨𝑂(𝑇)

𝑅𝑇2
𝑑𝑇

𝑇

𝑇0

= ∫
∑ 𝑣𝑖𝑐𝑝𝑖𝑖

𝑅𝑇2
 𝑑𝑇

𝑇

𝑇0

==
𝛥𝛢

𝑅
𝑙𝑛
𝑡

𝑡0
+
𝛥𝛣

2𝑅
(𝑡 − 𝑡0) +

𝛥𝐶

6𝑅
(𝑡2 − 𝑡0

2) +
𝛥𝐷

12𝑅
(𝑡3 − 𝑡0

3) −
𝛥𝐸

2𝑅
(
1

𝑡2
−
1

𝑡0
2) 2–23 

Και t είναι η θερμοκρασία [Κ] διαιρεμένη δια του 1000. 

Και η 2-22 καταλήγει στην ακόλουθη 2-24, 

𝛫(𝑇) = 𝑒𝑥𝑝 [𝑙𝑛𝛫(𝑇0) −
𝛥𝛢

𝑅
𝑙𝑛
𝑡

𝑡0
+
𝛥𝛣

2𝑅
(𝑡 − 𝑡0) +

𝛥𝐶

6𝑅
(𝑡2 − 𝑡0

2) +
𝛥𝐷

12𝑅
(𝑡3 − 𝑡0

3) −
𝛥𝐸

2𝑅
(
1

𝑡2
−
1

𝑡0
2)] 2–24 

 

Κ στην αέρια φάση 
Για αντίδραση στην αέρια φάση, η ενεργότητα του συστατικού i του αντιδρώντος μίγματος δίνεται από 

την σχέση 2-25: [16] 

 𝛼𝑖̂ =
𝑓𝑖̂
𝑓𝑖
𝑜

𝑓𝑖
𝑜=1
⇒   𝛼𝑖̂ = 𝜑𝑖̂𝑦𝑖𝑃 2–25 

Και η έκφραση της σταθεράς Κ από την σχέση 2-26 . 

 𝛫 =∏(𝜑𝑖̂𝑦𝑖𝑃)
𝑣𝑖 = 𝐾𝛷𝐾𝑦𝑃

𝑣 2–26 

Όπου, 

v =∑vi 𝐾𝛷 =∏𝜑𝑖̂
𝑣𝑖 𝐾𝑦 =∏𝑦𝑖

𝑣𝑖 

 

Υπολογισμός της σταθεράς Κ(Τ) μέσω της Van’t Hoff 

Τα αποτελέσματα των υπολογισμών, σύμφωνα με τις εξισώσεις 2-13 έως 2-26 που αναφέρθηκαν,  

συνοψίζονται στον παρακάτω πίνακα 2-16. 

Πίνακας 2-16. Αποτελέσματα υπολογισμού των σταθερών ισορροπίας στους 523 Κ με την εξίσωση Van’t Hoff για τις τρεις 

αντιδράσεις. 

  
REACTION (A) REACTION (Β) REACTION (C) 

Heat of reaction ΔΗ kJ/mol 41.15 -49.44 -90.58 

Gibbs free energy ΔG kJ/mol 28.68 3.42 -25.26  

ΔΗ Εξαρτημένο από την θερμοκρασία 

lnK(T) -4.432 -9.967 -5.535 

K(T) 1.19E-02 4.69E-05 3.95E-03 
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2.4.2 Αξιολόγηση σταθερών ισορροπίας 

Η έκφραση για τις σταθερές ισορροπίας Κ των αντιδράσεων που χρησιμοποιείται από τους Kiss et al. 

[14], προκύπτουν από τα πειραματικά δεδομένα των Graaf et al. [17]. Σύμφωνα με τους Graaf et al. 

ο υπολογισμός των σταθερών ισορροπίας γίνεται με τις εξισώσεις 2-27 έως 2-29. 

 ln 𝐾𝛢 = 5.639 +
−5285

𝑇
 [−] 2–27 

 ln𝐾𝐵 = −46.457 +
6555

𝑇
 [𝑃𝑎−2] 2–28 

 ln𝐾𝐶 = −52.096 +
11840

𝑇
 [𝑃𝑎−2] 2–29 

Ακολουθεί η σύγκριση μεταξύ των σταθερών ισορροπίας των Kiss et al. [14] και των σταθερών 

ισορροπίας που υπολογίστηκαν μέσω της εξίσωσης Van’t Hoff. Τα αποτελέσματα της σύγκρισης 

παρουσιάζονται στα διαγράμματα 2-6 έως 2-8. 

 

Διάγραμμα 2-6. Σταθερά ισορροπίας Κ συναρτήσει με τη θερμοκρασία, σύμφωνα με τους Kiss et al. [15] και υπολογισμένη με την 

Van’t Hoff για την αντίδραση (Α) RWGS. 
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Διάγραμμα 2-7. Σταθερά ισορροπίας Κ συναρτήσει με τη θερμοκρασία, σύμφωνα με τους Kiss et al. [15] και υπολογισμένη με την 

Van’t Hoff για την αντίδραση (B) Υδρογόνωση του CO2. 

 

Διάγραμμα 2-8. Σταθερά ισορροπίας Κ συναρτήσει με τη θερμοκρασία, σύμφωνα με τους Kiss et al. [15] και υπολογισμένη με την 

Van’t Hoff για την αντίδραση (C) Υδρογόνωση του CO. 

Από τα διαγράμματα 2-2 έως 2-4 είναι εμφανές ότι μόνο για την αντίδραση (A) RWGS υπάρχει 

συμφωνία μεταξύ της σταθεράς ισορροπίας που υπολογίζεται από την Van’t Hoff και αυτής που 
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δίνουν οι Kiss et al. [14]. Για τις αντιδράσεις (B) και (C) οι σταθερές ισορροπίας εμφανίζουν σημαντικά 

μεγάλες διαφορές μεταξύ τους. 

Για την προσομοίωση χρησιμοποιούνται οι σταθερές ισορροπίας που υπολογίζονται από την Van’t 

Hoff, καθώς θεωρούνται πιο αξιόπιστες, εφόσον δεν υπάρχουν πειραματικά δεδομένα, για την 

αξιολόγηση των αποτελεσμάτων της προσομοίωσης. 
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64 

Ενότητα 3 Κινητική μελέτη αντιδράσεων 

Στην ενότητα αυτή, μελετώνται οι χημικές αντιδράσεις που λαμβάνουν χώρα κατά την αντίδραση 

υδρογόνωσης του διοξειδίου του άνθρακα προς παραγωγή μεθανόλης. Αρχικά, περιγράφεται ο 

μηχανισμός διεξαγωγής των αντιδράσεων και ο καταλύτης που χρησιμοποιείται για την διεξαγωγή των 

συγκεκριμένων αντιδράσεων. Στην συνέχεια, πραγματοποιείται προσαρμογή των κινητικών σταθερών 

των Kiss et al. [1], με σκοπό το νέο κινητικό μοντέλο, το οποίο χρησιμοποιεί τις τιμές των σταθερών 

ισορροπίας, όπως υπολογίζονται μέσω της Van’t Hoff, να προσεγγίσει τα αποτελέσματα των Kiss et 

al. [1]. 

3.1 Χημικές αντιδράσεις 

Η παραγωγή της μεθανόλης με υδρογόνωση του CO2 (Αντίδραση Β) περιγράφεται από τρεις  

αντιδράσεις ισορροπίας (A, B, C), οι οποίες διεξάγονται στην αέρια φάση: 

Reverse Water Gas Shift 

(RWGS) 
CO2 + H2 ↔ CO+ H2O A 

Υδρογόνωση CO2 CO2 + 3H2 ↔ CH3OH+ H2O B 

Υδρογόνωση CO CO + 2H2 ↔ CH3OH C 

3.2 Κινητικές εκφράσεις 

Η περιγραφή της κινητικής των αντιδράσεων που διεξάγονται στην διεργασία είναι πρώτιστης 

σημασίας, καθώς όσο ακριβέστερη είναι η έκφραση των κινητικών, τόσο πιο αξιόπιστα θα είναι τα 

αποτελέσματα που λαμβάνονται από την προσομοίωση. Η ταχύτητα μιας καταλυτικής αντίδρασης, 

επηρεάζεται από την σύσταση, τη θερμοκρασία, καθώς και από τον καταλύτη που χρησιμοποιείται. 

Ακολούθως, παρουσιάζεται συνοπτικά ο μηχανισμός Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson 

(LHHW), που προτείνεται στην βιβλιογραφία για τη μοντελοποίηση της καταλυτικής αντίδρασης της 

παραγωγής μεθανόλης από το διοξείδιο του άνθρακα. 

3.2.1 Μηχανισμός διπλής δραστικής θέσης, Langmuir-

Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) 

Το κινητικό πρότυπο Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson χρησιμοποιείται συχνά για να 

περιγράψει την κινητική των αντιδράσεων που καταλύονται από ετερογενείς καταλύτες, όπου τόσο τα 

κινητικά, όσο και τα φαινόμενα προσρόφησης είναι σημαντικά. [2] Το πρότυπο αυτό βασίζεται στην 

περιγραφή των επί μέρους σταδίων της εσωτερικής διάχυσης των αντιδρώντων, της επιφανειακής 

αντίδρασης των ενδιαμέσων και της εκρόφησης των προϊόντων, ως συνάρτηση της επιφανειακής 

συγκέντρωσης των ενεργών κέντρων που καταλαμβάνονται από τα ενδιάμεσα χημικά είδη. Η τελική 
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μορφή του ρυθμού περιέχει μόνο συγκεντρώσεις των αντιδρώντων και των προϊόντων στο ρευστό, 

το οποίο βρίσκεται σε άμεση επαφή με το στερεό καταλύτη. [3] 

Σύμφωνα με το κινητικό αυτό πρότυπο, η αντίδραση πραγματοποιείται σε ένα ενεργό κέντρο πάνω 

στην επιφάνεια του καταλύτη. Έτσι, θεωρείται ότι στην επιφάνεια του καταλύτη λαμβάνουν χώρα τρία 

διαδοχικά στάδια. Αρχικά, ένα μόριο προσροφάται στην επιφάνεια που προσκολλάται σε μία 

δραστική θέση. Ύστερα, το προσροφημένο μόριο αντιδρά με ένα μόριο, το οποίο βρίσκεται 

προσροφημένο σε μία γειτονική θέση (μηχανισμός διπλής δραστικής θέσης). Τέλος, πραγματοποιείται 

εκρόφηση των προϊόντων από την επιφάνεια και ελευθερώνεται η δραστική θέση. 

Η γενική μορφή της κινητικής έκφρασης της καταλυτικής αντίδρασης είναι αυτή που παρουσιάζεται 

από την σχέση 3-1. 

 𝛲𝜐𝜃𝜇ό𝜍 𝛼𝜈𝜏ί𝛿𝜌𝛼𝜎𝜂𝜍 =  
(𝜅𝜄𝜈𝜂𝜏𝜄𝜅ό𝜍 ό𝜌𝜊𝜍)(𝛿𝜌ώ𝜎𝛼 𝛿ύ𝜈𝛼𝜇𝜂 ή 𝛼𝜋ό𝜎𝜏𝛼𝜎𝜂 𝛼𝜋ό 𝜏𝜂𝜈 𝜄𝜎𝜊𝜌𝜌𝜊𝜋ί𝛼)

(ό𝜌𝜊𝜍 𝛼𝜈𝜏ί𝜎𝜏𝛼𝜎𝜂𝜍)
 3–1 

Στην σχέση 3-1, η οποία αποτελεί την γενική μορφή έκφρασης του ρυθμού μίας καταλυτικής 

αντίδρασης, ο κινητικός όρος εκφράζει την εξάρτηση του ρυθμού αντίδρασης από την θερμοκρασία. 

Η δρώσα δύναμη, όπως και ο όρος της αντίστασης αποτελούν, εκφράσεις των συγκεντρώσεων των 

συστατικών που λαμβάνουν μέρος στην αντίδραση, όπως και των σταθερών ισορροπίας των 

αντιδράσεων. Εν προκειμένω, επειδή στις αντιδράσεις συμμετέχουν πολικά συστατικά, λόγω 

αποκλίσεων από την ιδανική συμπεριφορά, οι μερικές πιέσεις ή οι συγκεντρώσεις, αντικαθίστανται με 

τις τάσεις διαφυγής ή με τις ενεργότητες των συστατικών, αντίστοιχα για τα αέρια και τα υγρά μίγματα. 

[4] 

Ο συνολικός ρυθμός της αντίδρασης, στον μηχανισμό LHHW, ισούται με τον ρυθμό του βραδύτερου 

σταδίου. Αυτό σημαίνει ότι ο μηχανισμός LHHW δεν λαμβάνει υπόψη φαινόμενα μεταφοράς μάζας 

και διάχυσης διαμέσω του καταλύτη, καθώς θεωρεί ότι αυτά είναι πολύ γρήγορα συγκριτικά με τα 

στάδια της ρόφησης, της επιφανειακής αντίδρασης και της εκρόφησης. [3] 
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3.2.2 Κινητική Kiss et al [1] 

Οι Kiss et al. [1] δημοσίευσαν το 2015 μία κινητική για το σύστημα αντιδράσεων παραγωγής 

μεθανόλης, η οποία βασίζεται στο κινητικό μοντέλο των Lim et al. [5] που εξήχθη από τα πειραματικά 

δεδομένα των Graaf et al. [6]. Λαμβάνονται υπόψη τρεις αντιδράσεις, εκ των οποίων οι δύο 

αντιστοιχούν σε αντιδράσεις υδρογόνωσης, μία για το CO και μία για το CO2, καθώς και η Water Gas 

Shift. Η κινητική βασίζεται στον μηχανισμό LHHW,  ο οποίος υποθέτει ότι υπάρχουν δύο ενεργά κέντρα 

(s1, s2), από τα οποία το CO και το CO2 προσροφώνται στα  s1-sites, ενώ τα H2 και H2O, αντίστοιχα 

προσροφώνται στα s2-sites. [4] Οι στοιχειώδεις αντιδράσεις περιγράφονται στον πίνακα 3-1. 

Πίνακας 3-1. Στοιχειώδεις αντιδράσεις για σύνθεση μεθανόλης πάνω σε καταλύτη Cu/Zn/Al/Zr.[7] 

Αντιδράσεις προσρόφησης  

 𝐶𝑂 + 𝑠1 = 𝐶𝑂𝑠1 3–2 

 𝐶𝑂2 + 𝑠1 = 𝐶𝑂2𝑠1 3–3 

 𝐻2 + 2𝑠2 = 2𝐻2𝑠2 3–4 

 𝐻2𝑂 + 𝑠2 = 𝐻2𝑂𝑠2 3–5 

Επιφανειακή αντίδραση 
 

Αντίδραση (A) Water-Gas-Shift Reaction 

(A1) 𝐶𝑂2𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻𝐶𝑂2𝑠1 + 𝑠2 3–6 

(A2) 𝐻𝐶𝑂2𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻2𝑂𝑠2 3–7 

Αντίδραση (B) Αντίδραση υδρογόνωσης CO2 

(B1) 𝐶𝑂2𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻𝐶𝑂2𝑠1 + 𝑠2 3–8 

(B2) 𝐻𝐶𝑂2𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻2𝐶𝑂2𝑠1 + 𝑠2 3–9 

(B3) 𝐻2𝐶𝑂2𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻3𝐶𝑂2𝑠1 + 𝑠2 3–10 

(B4) 𝐻3𝐶𝑂2𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻2𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻2𝑂𝑠2 3–11 

(B5) 𝐻2𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻3𝐶𝑂𝑠1 + 𝑠2 3–12 

(B6) 𝐻3𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝑠1 + 𝑠2 3–13 

Αντίδραση (C) Αντίδραση υδρογόνωσης CO 

(C1) 𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻𝐶𝑂𝑠1 + 𝑠2 3–14 

(C2) 𝐻𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻2𝐶𝑂𝑠1 + 𝑠2 3–15 

(C3) 𝐻2𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐻3𝐶𝑂𝑠1 + 𝑠2 3–16 

(C4) 𝐻3𝐶𝑂𝑠1 + 𝐻𝑠2 = 𝐶𝐻3𝑂𝐻 + 𝑠1 + 𝑠2 3–17 

 

Τα ελέγχοντα στάδια για κάθε αντίδραση από τις A, B και C είναι τα A2, B3 και C3, αντίστοιχα. 

Οι κινητικές εκφράσεις για το κινητικό μοντέλο A2B3C3 αποτελούν συναρτήσεις της θερμοκρασίας και 

των τάσεων διαφυγής των συστατικών της αντίδρασης και δίνονται από τις σχέσεις 3-18 έως 3-20. 

𝑟𝐶𝑂,𝐴2 = 𝑟𝐻2𝑂,𝐴2 = 𝑘𝐴
𝐾𝐶𝑂2[𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2 − 𝑓𝐻2𝑂𝑓𝐶𝑂/𝐾𝐴]

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑓𝐶𝑂 + 𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2)[√𝑓𝐻2 + (𝐾𝐻2𝑂/√𝐾𝐻)𝑓𝐻2𝑂]
 3–18 

𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻,𝐵3 = 𝑟𝐻2𝑂,𝐵3 = 𝑘𝐵
𝐾𝐶𝑂2[𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2

3/2
− 𝑓𝐻2𝑂𝑓𝐶𝐻3𝑂𝐻/(𝑓𝐻2

3/2
𝐾𝐵)]

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑓𝐶𝑂 +𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2)[√𝑓𝐻2 + (𝐾𝐻2𝑂/√𝐾𝐻)𝑓𝐻2𝑂]
 3–19 
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𝑟𝐶𝐻3𝑂𝐻,𝐶3 = 𝑘𝐶
𝐾𝐶𝑂[𝑓𝐶𝑂𝑓𝐻2

3/2
− 𝑓𝐶𝐻3𝑂𝐻/(𝐾𝐶√𝑓𝐻2)]

(1 + 𝐾𝐶𝑂𝑓𝐶𝑂 +𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2)[√𝑓𝐻2 + (𝐾𝐻2𝑂/√𝐾𝐻)𝑓𝐻2𝑂]
 3–20 

Η θερμοκρασιακή εξάρτηση των σταθερών ισορροπίας των αντιδράσεων A, B και C, εκφράζεται 

μέσω της εξίσωσης Van’t Hoff 8 . Συνεπώς, οι εκφράσεις των σταθερών ισορροπίας, που 

χρησιμοποιούνται περιγράφονται από τις σχέσεις 3-21 έως 3-23.  

 
ln KA = 5.031 −

4949

T
 3–21 

 
ln KB = −21.336 +

5946.3

T
 3–22 

 
ln KC = −26.367 +

10895

T
 3–23 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 
8 Οι εκφράσεις των σταθερών ισορροπίας αναφέρονται στις υπολογισμένες εκφράσεις μέσω της Van’t Hoff (Ενότητα 2.4). 
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Ενότητα 4 Προσομοίωση διεργασίας με στήλη 

απογύμνωσης 

Στο παρόν κεφάλαιο, προσομοιώνεται η διεργασία σύνθεσης μεθανόλης, όπως αυτή παρουσιάζεται 

από τους Kiss et al. [1]. Η προσομοίωση της διεργασίας, πραγματοποιείται στο υπολογιστικό 

περιβάλλον του Aspen Plus V8.8, με το θερμοδυναμικό μοντέλο RK-ASPEN, με προσαρμοσμένες 

παραμέτρους, όπως αναπτύχθηκε αναλυτικά στην ενότητα 2.  

Για την περιγραφή του αντιδραστήρα της διεργασίας πραγματοποιείται προσαρμογή των κινητικών 

σταθερών των ρυθμών των αντιδράσεων, που λαμβάνουν χώρα κατά την διεργασία σύνθεσης της 

μεθανόλης. Η προσαρμογή πραγματοποιείται, με ξεχωριστή προσομοίωση του αντιδραστήρα, 

χρησιμοποιώντας τα δεδομένα των ρευμάτων εισόδου και εξόδου του αντιδραστήρα, που δίνουν οι 

Kiss et al. [1]. Επομένως, τα αποτελέσματα του τμήματος της αντίδρασης εξαρτώνται από την 

αποτελεσματικότητα των κινητικών εξισώσεων. Ο έλεγχος της μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα 

στον αντιδραστήρα, σε σχέση με την μετατροπή ισορροπίας του συστήματος των αντιδράσεων 

δείχνει ότι κινητική δίνει λογικά αποτελέσματα, εφόσον η μετατροπή που επιτυγχάνεται είναι μικρότερη 

από αυτή της ισορροπίας. Τα αποτελέσματα της προσομοίωσης του τμήματος διαχωρισμού, από 

την άλλη πλευρά, αποτελούν πρακτικά τα αποτελέσματα της πρόβλεψης του θερμοδυναμικού 

μοντέλου. 

Η προσομοίωση διεξάγεται με χρήση του προσαρμοσμένου θερμοδυναμικού και κινητικού μοντέλου 

στις ανάγκες του συστήματος. Σκοπός της δουλειάς αυτής, στο κεφάλαιο αυτό, είναι η αξιολόγηση 

των μοντέλων που τροποποιήθηκαν, τόσο του κινητικού, όσο και του θερμοδυναμικού, ως προς τα 

αποτελέσματα που δίνουν, συγκριτικά με τα αποτελέσματα των ρευμάτων της προσομοίωσης των 

Kiss et al. [1].  

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

70 

4.1 Διάγραμμα ροής διεργασίας Kiss et al 

Στο Σχήμα 4-1 παρουσιάζεται το συνολικό διάγραμμα ροής της προσομοίωσης της μονάδας 

παραγωγής μεθανόλης, όπως παρουσιάζεται από τους Kiss et al. [1], στο περιβάλλον 

προσομοίωσης του Aspen Plus. 

 

Σχήμα 4-1. Διάγραμμα ροής συνολικής διεργασίας παραγωγής μεθανόλης, με χρήση στήλης απογύμνωσης όπως παρουσιάζεται 

από τους Kiss et al. [1] 

Το φρέσκο υδρογόνο, το οποίο παράγεται με αλκαλική ηλεκτρόλυση άλατος, συμπιέζεται στα 45 bar, 

σε συμπιεστή πολλαπλών σταδίων (COMP1). Tο φρέσκο ρεύμα τροφοδοσίας του διοξειδίου του 

άνθρακα αναμιγνύεται με το ρεύμα ανακύκλωσης και το προκύπτον μίγμα αερίου θερμαίνεται στον 

εναλλάκτη θέρμανσης FEHE, από το ρεύμα εξόδου του αντιδραστήρα RX-OUT, ενώ στην συνέχεια 

τροφοδοτείται σε έναν αντιδραστήρα τύπου εμβολικής ροής με σωλήνες και αυλούς, ο οποίος 

λειτουργεί ισοθερμοκρασιακά σε θερμοκρασία 250οC και πίεση 50 bar. Το ρεύμα εξόδου του 

αντιδραστήρα ψύχεται στον εναλλάκτη FEHE και στη συνέχεια, σε έναν δεύτερο ψυκτήρα, προτού 

εισέλθει στο δοχείο διαχωρισμού SEP, για τον διαχωρισμό του μίγματος μεθανόλης-νερού από τα 

συστατικά του μη συμπυκνώσιμου αερίου, τα οποία εν συνεχεία ανακυκλώνονται. Το ρεύμα κορυφής 

του δοχείου διαχωρισμού συμπιέζεται στον δεύτερο συμπιεστή (COMP2) και κατόπιν αποστέλλεται 

στην τροφοδοσία. Το υγρό ρεύμα του δοχείου διαχωρισμού αποστέλλεται σε μία στήλη απογύμνωσης 

(STRIPPER), όπου το συμπιεσμένο υγρό ρεύμα υδρογόνου, τροφοδοτείται κατ’ αντιρροή στην στήλη. 

Η στήλη απογύμνωσης παρέχει διπλό όφελος, καθώς αφυδατώνει την τροφοδοσία υδρογόνου, ενώ 

παράλληλα απομακρύνει τα πτητικά συστατικά του ρεύματος F-8. Το υγρό ρεύμα πυθμένα της στήλης 

απογύμνωσης, οδηγείται στην αποστακτική στήλη (DC), στην οποία διαχωρίζεται το νερό ως προϊόν 

πυθμένα, ενώ η μεθανόλη ως προϊόν κορυφής υψηλής καθαρότητας.  
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4.2 Τμήμα αντίδρασης 

4.2.1 Περιγραφή τμήματος αντίδρασης 

Προτού ξεκινήσει η προσομοίωση της συνολικής διεργασίας των Kiss et al. [1], μελετάται ξεχωριστά το 

σύστημα εισόδου – εξόδου του αντιδραστήρα REACTOR, με σκοπό την μελέτη των κινητικών 

εκφράσεων. Ο ισοθερμοκρασιακός αντιδραστήρας, εμβολικής ροής καταλυτικής κλίνης αυλών και 

σωλήνων που χρησιμοποιείται, προσομοιώνεται στο περιβάλλον του Aspen Plus μέσω του μοντέλου 

RPLUG. Τα κατασκευαστικά και τα λειτουργικά δεδομένα του αντιδραστήρα και των εναλλακτών, που 

περιέχονται στο τμήμα της αντίδρασης, έχουν ληφθεί από τους Kiss et al. [1] και παρουσιάζονται στον 

πίνακα 4-1. 

Πίνακας 4-1. Κατασκευαστικά δεδομένα αντιδραστήρα και εναλλακτών τμήματος αντίδρασης όπως εισάγονται στο περιβάλλον του 

προσομοιωτή. 

Αντιδραστήρας REACTOR 

Μήκος σωλήνων (m) 12 

Εσωτερική διάμετρος 

σωλήνων (m) 
0.06 

Αριθμός σωλήνων 810 

Είδος καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3 

Μάζα καταλύτη (kg) 865 

Πορώδες καταλυτικής κλίνης 0.98 

Θερμοκρασία λειτουργίας [oC] 250 

Πίεση λειτουργίας [bar] 50 

Εναλλάκτης FEHE 

Θερμοκρασία εξόδου ψυχρού 

ρεύματος [oC] 

225 

Επιφάνεια εναλλαγής 

θερμότητας [m2] 
785 

Εναλλάκτης HEATER 

Θερμοκρασία εξόδου [oC] 250 

Πίεση λειτουργίας [bar] 50 

Είδος θερμαντικού HP-STEAM 

Το διάγραμμα ροής του τμήματος της αντίδρασης όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen 

Plus παρουσιάζεται στο σχήμα 4-2. 
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Σχήμα 4-2. Διάγραμμα ροής του τμήματος αντίδρασης όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen Plus. 

 

4.2.2 Κινητική έκφραση αντιδράσεων 

4.2.2.i Προσαρμογή κινητικών για τις εκφράσεις των σταθερών ισορροπίας 

Αν και το σύστημα των τριών αντιδράσεων έχει μελετηθεί από τους Kiss et al. [1], οι οποίοι παραθέτουν 

όλες τις σταθερές της κινητικής, η αντικατάσταση των σταθερών ισορροπίας των αντιδράσεων με 

αυτές που υπολογίζονται από την Van’t Hoff, οδηγούν στην ανάγκη προσαρμογής των κινητικών 

παραμέτρων, ώστε να ληφθούν τελικά αποτελέσματα προσομοίωσης παρόμοια με αυτά της 

βιβλιογραφίας. Για τον σκοπό αυτό, προσομοιώνεται ξεχωριστά το σύστημα είσοδος – έξοδος του 

αντιδραστήρα, με τις κινητικές παραμέτρους των Kiss et al. [1] και με γνωστό το ρεύμα εισόδου του 

αντιδραστήρα, μεταβάλλονται οι προ εκθετικοί παράγοντες k, έτσι ώστε η σύσταση του ρεύματος 

εξόδου του αντιδραστήρα να είναι όσο το δυνατόν πιο κοντά στα αποτελέσματα του ρεύματος εξόδου 

των Kiss et al. [1].  

Κατά την διεξαγωγή των δοκιμών παρατηρήθηκε ότι, όσο και αν μεταβαλλόταν ο προ εκθετικός 

παράγοντας της αντίδρασης υδρογόνωσης του CO2 (Β), διατηρώντας σταθερά τα άλλα δύο k, η 

σύσταση του ρεύματος εξόδου δεν μεταβλήθηκε. Συνεπώς, πραγματοποιήθηκαν δοκιμές με αλλαγή 

των k των αντιδράσεων A και C.  

Οι προ εκθετικοί παράγοντες όπως τους ορίζουν οι Kiss et al. [1], καθώς και αυτοί μετά την 

προσαρμογή που πραγματοποιείται, δίνονται στον πίνακα 4-2. 
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Πίνακας 4-2. Σύγκριση προσαρμοσμένων παραμέτρων με αυτές των Kiss et al. [1]. 

 Kiss et al. Προσαρμοσμένα k % Διαφορά 

kA 9.0421 × 108 [kmol kgcat s Pa
1/2⁄ ] 1.4042 × 109 [kmol kgcat s Pa

1/2⁄ ] 55.30 

kB 1.5188 × 10−33 [kmol kgcat s Pa⁄ ] 1.5188 × 10−33 [kmol kgcat s Pa⁄ ] 0.00 

kC 4.0638 × 10−6 [kmol kgcat s Pa⁄ ] 5.857 × 10−8 [kmol kgcat s Pa⁄ ] -98.56 

Όπου % Διαφορά = (kA FITTED – kA KISS ET AL) / kA KISS ET AL ∙100 

Στον πίνακα 4-3 δίνονται τα αποτελέσματα του ρεύματος εξόδου του αντιδραστήρα όπως δίνεται στην 

βιβλιογραφία και όπως αυτό προκύπτει με τις προσαρμοσμένες προ εκθετικές παραμέτρους k των 

αντιδράσεων. Από τα αποτελέσματα του πίνακα 4-3, φαίνεται ότι με κατάλληλη προσαρμογή των προ 

εκθετικών παραγόντων, τα αποτελέσματα που λαμβάνονται είναι πολύ κοντινά σε αυτά της 

αντίστοιχης δημοσίευσης [1]. 

Πίνακας 4-3. Αποτελέσματα προσαρμογής προ εκθετικών παραγόντων, έχοντας ως ρεύμα αναφοράς το ρεύμα εξόδου του 

αντιδραστήρα. 

 

Είσοδος 

αντιδραστήρα 

Έξοδος 

αντιδραστήρα 

Kiss et al. [1] 

Έξοδος αντιδραστήρα 

με προσαρμοσμένο k 

% 

Απόκλιση 

Temperature [oC] 225 250 250  

Pressure [bar] 50 50 50  

Vapor Frac 1 1 1  

Solid Frac 0 0 0  

Mole Flow [kmol/hr] 9041.1 8259.0 8258.5  

Mole Flow kmol/hr 

CO2 2272.65 1881.63 1882.20 0.03 

CO 267.49 267.50 266.65 -0.32 

METHANOL 46.02 437.06 437.31 0.06 

H2O 0.27 391.28 390.71 -0.14 

H2 6454.62 5323.53 5281.60 0.00 

Όπου % Απόκλιση = ((Mole flow)SIMULATION - (Mole flow)KISS ET AL) / (Mole flow)KISS ET AL ∙100 

Στο παράρτημα IV, δίνεται η αναλυτική περιγραφή του τρόπου εισαγωγής των κινητικών εκφράσεων 

στο περιβάλλον του Aspen Plus. 

Στον πίνακα 4-4, συνοψίζονται οι σταθερές της κινητικής του συστήματος των αντιδράσεων, όπως 

εισήχθησαν στο περιβάλλον του Aspen Plus, με τις προσαρμοσμένες τιμές των προ εκθετικών 

παραγόντων k και τις τιμές των ενεργειών ενεργοποίησης, οι οποίες λαμβάνονται ίσες με αυτές που 

δίνουν οι Kiss et al. [1]. 

Πίνακας 4-4. Κινητικές σταθερές, όπως εισάγονται στο περιβάλλον του Aspen Plus. 

Αντίδραση Προ εκθετικός παράγοντας k 𝐧 
Ενέργεια 

ενεργοποίησης 
𝐄𝐚 [𝐤𝐉/𝐦𝐨𝐥 𝐊] 

A 1.4042 × 109 [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠𝑃𝑎
1/2] 0 112.860 

B 1.5188 × 10−33 [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠𝑃𝑎] 0 266.010 

C 5.857 × 10−8 [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠𝑃𝑎] 0 11.695 
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4.2.2.ii Υπολογισμός μετατροπής ισορροπίας 

Στα πλαίσια της αξιολόγησης των αποτελεσμάτων της κινητικής που χρησιμοποιείται στο υπό μελέτη 

σύστημα, πραγματοποιείται υπολογισμός της μετατροπής ισορροπίας του συστήματος των τριών 

αντιδράσεων. Όπως είναι γνωστό, στην περίπτωση των αντιστρεπτών αντιδράσεων, η μέγιστη 

μετατροπή που μπορεί να επιτευχθεί, αντιστοιχεί στην μετατροπή ισορροπίας. [2] Ο λόγος που 

υπολογίζεται η μετατροπή ισορροπίας είναι η αξιολόγηση της μετατροπής που επιτυγχάνεται στον 

αντιδραστήρα και να δειχθεί αν βρίσκεται ή όχι, κοντά στην χημική ισορροπία.  

Οι τιμές των σταθερών ισορροπίας, όπως προκύπτουν από την Van’t Hoff, για την θερμοκρασία 

όπου λειτουργεί ο αντιδραστήρας (250οC), είναι οι εξής. 

Keq𝛢 = 1,19 × 10
−2 

K𝑒𝑞 𝐵 = 4,69 × 10
−5 

K𝑒𝑞 𝐶 = 3,95 × 10
−3 

Η σταθερά ισορροπίας σε όρους σύστασης εκφράζεται σύμφωνα με την σχέση 4-1. [3] 

 𝛫𝑒𝑞 = 𝛫𝜑𝛫𝑦𝑃
𝑣 4–1 

Για τους υπολογισμούς γίνεται η παραδοχή ιδανικής αέριας φάσης, καθώς πρόκειται για συνθήκες 

υψηλής θερμοκρασίας και σχετικά χαμηλής πίεσης (<100 bar). [3] Στη συνέχεια, υπολογίζεται η 

σύσταση στην ισορροπία με την μέθοδο της δοκιμής – σφάλματος, στοχεύοντας στον μηδενισμό της 

σχέσης 4-2, και για τις τρεις αντιδράσεις ταυτόχρονα. 

 
∑(𝛫𝑦 −

𝛫𝑒𝑞

𝑃𝑣
) = 0 4–2 

Με την επίλυση των 4-1 και 4-2 για την θερμοκρασία αντίδρασης (250οC), η μετατροπή του διοξειδίου 

του άνθρακα στην ισορροπία ισούται με 25.1%, όπως εκφράζεται με την σχέση 4-3.  

 % 𝛭𝜀𝜏𝛼𝜏𝜌𝜊𝜋ή 𝐶𝑂2 =
(𝐶𝑂2)𝜀ί𝜎𝜊𝛿𝜊𝜍 − (𝐶𝑂2)έ𝜉𝜊𝛿𝜊𝜍

(𝐶𝑂2)𝜀ί𝜎𝜊𝛿𝜊𝜍
 4–3 
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4.2.3 Αποτελέσματα τμήματος αντίδρασης 

Τα αποτελέσματα των ρευμάτων του τμήματος αντίδρασης παρουσιάζονται στον πίνακα 4-5. 

Πίνακας 4-5. Αποτελέσματα προσομοίωσης στο τμήμα της αντίδρασης. 

 F-3  F-3H  F-4  

 
KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ 

% 

dif 

KISS ET 

AL. 
ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

KISS ET 

AL. 
ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature 

[◦C] 
28.2 28.3  28.2 28.3  28.2 28.3 

 

Pressure 

[bar] 
50 50  50 50  50 50 

 

Vapor frac 0.999 1  0.999 1  0.999 1  

Mole flow 

[kmol/h] 
9041.1 9348.8  9041.1 9348.8  9041.1 9348.8 

 

Mass flow 

[kg/h] 
122002.7 129551.4  122002.7 129551.4  122002.7 129551.4 

 

Volume flow 

[m3/h] 
4572.6 4707.3  4572.6 4707.3  4572.6 4707.3 

 

Mass fraction 

CO 0.0614 0.064 4.2 0.0614 0.064 4.2 0.0614 0.064 4.2 

CO2 0.8198 0.825 0.6 0.8198 0.825 0.6 0.6788 0.692 1.9 

H2 0.1067 0.103 -3.5 0.1067 0.103 -3.5 0.0873 0.084 -3.8 

H2O 0 0.001 0.0 0 0.001 0.0 0.0578 0.055 -4.8 

CH3OH 0.0121 0.008 -33.9 0.0121 0.008 -33.9 0.1148 0.105 -8.5 

          

 RX-IN  RX-OUT     

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ 
% 

dif 

KISS ET 

AL. 
ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

   

Temperature 

[◦C] 
225 225  250 250     

Pressure 

[bar] 
50 50  50 50     

Vapor frac 1 1  1 1     

Mole flow 

[kmol/h] 
9041.1 9348.8  8259.0 8567.3     

Mass flow 

[kg/h] 
122002.7 129551.4  122002.8 129545.1     

Volume flow 

[m3/h] 
7644.0 7891.0  7304.8 7556.5     

Mass fraction 

CO 0.0614 0.064 4.2 0.0614 0.064 4.2    

CO2 0.8198 0.825 0.6 0.6788 0.692 1.9    

H2 0.1067 0.103 -3.5 0.0873 0.084 -3.8    

H2O 0 0.001 0.0 0.0578 0.055 -4.8    

CH3OH 0.0121 0.008 33.9 0.1148 0.105 -8.5    

 

Όπως φαίνεται από τον πίνακα 4-5 υπάρχουν μικρές αποκλίσεις μεταξύ των δύο προσομοιώσεων 

στα κλάσματα μάζας (Μass frac), των αερίων CO, CO2 και H2. Το γεγονός αυτό οφείλεται στα 

διαφορετικά θερμοδυναμικά μοντέλα που χρησιμοποιούνται σε κάθε μία εκ των δύο προσομοιώσεων. 

Σύμφωνα με το θερμοδυναμικό μοντέλο που χρησιμοποιείται στην παρούσα προσομοίωση, το οποίο 

έχει προσαρμοστεί σε πειραματικά δεδομένα ισορροπίας φάσεων ατμού – υγρού (βλ. Ενότητα 2), 

γίνεται πιο σωστή θερμοδυναμική περιγραφή των μιγμάτων των συστατικών, όπως επιβεβαιώνεται και 

από τα διαγράμματα ισορροπίας φάσεων ατμού – υγρού του παραρτήματος ΙΙ. Η μεγαλύτερη 

διαφορά σημειώνεται στο κλάσμα μάζας της μεθανόλης, η οποία είναι κατά περίπου 34% λιγότερη, 

από τα αποτελέσματα των Kiss et al. [1], πράγμα το οποίο δικαιολογείται από την προσαρμογή των 

παραμέτρων τάσης ατμών της μεθανόλης (βλ. διάγραμμα 2-1, Ενότητα 2). Από τον πίνακα 4-5 

φαίνεται ότι το ρεύμα εξόδου του αντιδραστήρα δεν εμφανίζει πολύ μεγάλες διαφορές στην σύσταση, 

από τα αποτελέσματα των Kiss et al. [1], με την μεγαλύτερη διαφορά να παραμένει, ωστόσο, στο 
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κλάσμα μάζας της μεθανόλης. Επίσης, η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα 

στην περίπτωση των Kiss et al. [1] ισούται με 17.2%, ενώ στην προσομοίωση, στην οποία 

χρησιμοποιούνται το προσαρμοσμένο θερμοδυναμικό και κινητικό μοντέλο, η μετατροπή ισούται με 

16.1%, και είναι χαμηλότερη από την μετατροπή ισορροπίας (25.1%). Η διαφορά ανάμεσα στις δύο 

μετατροπές δεν είναι πολύ μεγάλη, ωστόσο η διαφοροποίηση οφείλεται στην διαφοροποίηση της 

σύστασης των ρευμάτων της νέας προσομοίωσης. Λογικό είναι, ακόμα, η μετατροπή που 

επιτυγχάνεται στον αντιδραστήρα να είναι χαμηλότερη από την μετατροπή ισορροπίας. Παρόλα αυτά, 

με την αντικατάσταση των σταθερών ισορροπίας με τις υπολογισμένες από την Van’t Hoff, και με την 

προσαρμογή των θερμοδυναμικών και των κινητικών παραμέτρων που πραγματοποιήθηκε, τα 

αποτελέσματα δεν απέχουν πολύ μεταξύ τους. 
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4.3 Τμήμα διαχωρισμού 

4.3.1 Περιγραφή τμήματος διαχωρισμού  

Αφού πραγματοποιηθεί η παραγωγή μεθανόλης στον αντιδραστήρα, ακολουθεί ο διαχωρισμός της 

από την περίσσεια των αντιδρώντων, καθώς και από τα υπόλοιπα παραπροϊόντα της αντίδρασης. 

Το τμήμα αυτό της μονάδας, συνεπώς, χαρακτηρίζεται ως τμήμα διαχωρισμού. 

Η έξοδος του αντιδραστήρα οδηγείται σε έναν εναλλάκτη ψύξης, όπου γίνεται μείωση της 

θερμοκρασίας του ρεύματος εξόδου, στην θερμοκρασία λειτουργίας του δοχείου διαχωρισμού (SEP). 

Στη συνέχεια, πραγματοποιείται ο πρώτος διαχωρισμός των αερίων του ρεύματος, τα οποία και 

επιστρέφουν στον αντιδραστήρα, ως ανακύκλωση. Το ρεύμα πυθμένα του δοχείου διαχωρισμού, 

αποτελούμενο κυρίως από μεθανόλη και νερό οδηγείται στην στήλη απογύμνωσης STRIPPER, μαζί με 

την τροφοδοσία υδρογόνου. Σκοπός της στήλης απογύμνωσης είναι η απομάκρυνση του νερού από 

το ρεύμα υδρογόνου, το οποίο προέρχεται από αλκαλική ηλεκτρόλυση, καθώς και η απομάκρυνση 

των αερίων που απέμειναν από τον πρώτο διαχωρισμό. Ο πυθμένας της στήλης είναι πλούσιος σε 

μεθανόλη και νερό, και αφού εκτονωθεί οδηγείται στην αποστακτική στήλη για τον τελικό διαχωρισμό 

της μεθανόλης. Η αποστακτική στήλη αποτελείται από 30 βαθμίδες, ενώ διαθέτει μερικό συμπυκνωτή. 

Ο μερικός συμπυκνωτής θεωρείται ως μία επιπλέον θεωρητική βαθμίδα για την στήλη και 

χρησιμοποιείται για ακριβέστερο διαχωρισμό με μικρότερο ενεργειακό κόστος. 

Στον πίνακα 4-6 παρατίθενται τα λειτουργικά δεδομένα των δοχείων και των στηλών διαχωρισμού, των 

εναλλακτών θερμότητας, καθώς και την ποσότητα του ρεύματος υδρογόνου που τροφοδοτείται στην 

στήλη απογύμνωσης (STRIPPER). 

Πίνακας 4-6. Λειτουργικά δεδομένα ψυκτήρα COOLER, δοχείου διαχωρισμού SEP, στήλης απογύμνωσης STRIPPER και αποστακτικής 

στήλης DISTCOL όπως εισάγονται στο περιβάλλον του προσομοιωτή. 

Εναλλάκτης COOLER 

Θερμοκρασία εξόδου [oC] 31 

Πίεση λειτουργίας [bar] 45 

Δοχείο διαχωρισμού SEP 

Θερμοκρασία λειτουργίας [oC] 30 

Πίεση λειτουργίας [bar] 45 

Στήλη απογύμνωσης STRIPPER9 

Αριθμός δίσκων 4 

Δίσκος τροφοδοσίας H2 4 

Δίσκος τροφοδοσίας F-8 1 

Λόγος αναρροής [mass] 0.659 

Συμπυκνωτής Μερικός 

Αναβραστήρας - 

Μέθοδος σύγκλισης Standard 

Πίεση συμπυκνωτή [bar] 45 

 
9  Αφορούν τις λειτουργικές παραμέτρους όπως εισήχθησαν στην προσομοίωση που πραγματοποιείται. Μερικοί παράμετροι 

λειτουργίας, όπως ο τύπος του συμπυκνωτή και οι δίσκοι τροφοδοσίας δεν προσδιορίζονταν στην βιβλιογραφία [1], οπότε 

πραγματοποιήθηκε μία σειρά δοκιμών με αλλαγές των παραμέτρων αυτών ώστε να φθάσουν σε παρόμοια αποτελέσματα τα 

ρευμάτων εξόδου. 
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Θερμικό φορτίο συμπυκνωτή 

[kW] 
209.2110 

Στήλη απόσταξης DISTCOL11 

Αριθμός δίσκων 30 

Δίσκος τροφοδοσίας12 15 

Πίεση λειτουργίας στήλης [bar] 1.013 

Καθαρότητα μεθανόλης στο 

ρεύμα κορυφής [% κ.β. 

MeOH]13 

99 

Συμπυκνωτής Μερικός 

Αναβραστήρας Kettle 

Μέθοδος σύγκλισης Standard 

Θερμοκρασία συμπυκνωτή 

[oC] 
39 

Στην προσομοίωση αυτή, όπως φαίνεται και από τα αποτελέσματα των ρευμάτων, παρατηρούνται 

κάποιες διαφορές στις συστάσεις. Να σημειωθεί ότι στην αποστακτική στήλη υπολογίζονται τα Reflux 

και Boilup Ratio, με τέτοιο τρόπο, ώστε να φτάνει την επιθυμητή προδιαγραφή για το τελικό προϊόν, η 

οποία είναι 99% wt μεθανόλης στο ρεύμα κορυφής της στήλης, καθώς υπάρχει διαφορά στην 

σύσταση και στην ροή του ρεύματος εισόδου της αποστακτικής στήλης μεταξύ των δύο 

προσομοιώσεων. 

Το διάγραμμα ροής του τμήματος διαχωρισμού που περιλαμβάνει το δοχείο διαχωρισμού SEP, την 

στήλη απογύμνωσης STRIPPER, την αποστακτική στήλη DC, καθώς και το ρεύμα της ανακύκλωσης 

φαίνεται στο Σχήμα 4-3. 

 

Σχήμα 4-3. Διάγραμμα ροής διεργασίας στο τμήμα διαχωρισμού, για το δοχείο εκτόνωσης SEP. 

 
10 Αφορά στο φορτίο του συμπυκνωτή όπως δίνεται στην βιβλιογραφία [1]. 

11 Αφορούν τις παραμέτρους όπως εισάγονται στο περιβάλλον του προσομοιωτή. 
12 Θεωρείται πως η αρίθμηση των δίσκων ξεκινά από την κορυφή. 
13 Εξαιτίας των διαφορών που συναντώνται στο ρεύμα εισόδου της στήλης, καθώς και στο διαφορετικό θερμοδυναμικό μοντέλο, 

τίθεται προδιαγραφή για την καθαρότητα του ρεύματος κορυφής για τον υπολογισμό των Boilup Ratio και Reflux Ratio, και δεν 

εισάγονται τα ίδια με αυτά της βιβλιογραφίας [1].  

SPLITCOMP2

STRIPPER

COND DC

F-8PURGE

F-7 H2-STRIP

LIQ

LIGHTS

MEOH

HEAVIES

H2-HP

F-6T

F-4

COOLER

F-5

VAP

SEP

F-9

F8-STRIP

VALVE

F-2
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4.3.2 Αποτελέσματα τμήματος διαχωρισμού 

Τα αποτελέσματα των ρευμάτων του τμήματος διαχωρισμού και του δοχείου εκτόνωσης SEP 

παρουσιάζονται στον πίνακα 4-7. 

Πίνακας 4-7. Αποτελέσματα προσομοίωσης στο τμήμα διαχωρισμού. 

 F-5  F-6T  F-8  

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ  KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature [◦C] 31 31  30 30  30 30  

Pressure [bar] 50 50  45 45  45 45  

Vapor frac 0.9 0.906  1 1  0 0  

Mole flow [kmol/h] 8259.0 8567.3  8650.0 8957.9  819.1 802.9  

Mass flow [kg/h] 122002.7 129545.1  104793.7 112348.7  21104.9 20413.6  

Volume flow 

[m3/h] 

3822.7 3973.9  4907.3 5059.5  24.6 29.5  

Mass fraction 

  
 

 
  

  
 

CO 0.061 0.064 4.2 0.0715 0.073 2.1 0.000 0 0.0 

CO2 
0.679 0.692 1.9 0.790 0.798 1.0 0.064 0.033 -48.2 

H2 
0.087 0.084 -3.8 0.124 0.118 -5.0 0.000 0 0.0 

H2O 0.058 0.055 -4.8 0 0.001 0.0 0.334 0.345 3.4 

CH3OH 0.115 0.105 -8.5 0.014 0.009 -36.2 0.602 0.621 3.1 

 
 F-2  F-7  PURGE  

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature [◦C] 42.1 42.1  30 30  30 30  

Pressure [bar] 50 50  45 45  45 45  

Vapor frac 1 1  1 1  1 1  

Mole flow [kmol/h] 8650.0 8957.7  8650.0 8957.9  0.01 0.009  

Mass flow [kg/h] 104793.5 112342.3  104793.5 112348.6  0.1 0.1  

Volume flow [m3/h] 4608.3 4750.9  4907.3 5059.5  0 0.005  

Mass fraction 

  
   

 
   

 
 

CO 0.072 0.073 2.1 0.072 0.073 2.1 0.072 0.073 2.1 

CO2 
0.790 0.798 1.0 0.790 0.798 1.0 0.790 0.798 1.0 

H2 
0.124 0.118 -5.0 0.124 0.118 -5.0 0.124 0.118 -5.0 

H2O 0 0.001 0.0 0 0.001 0.0 0 0.001 0.0 

CH3OH 0.014 0.009 -36.2 0.014 0.009 -36.2 0.014 0.009 -36.2 

 

Στο τμήμα της ανακύκλωσης, παρατηρείται σημαντική διαφορά στη μεθανόλη, και πιο συγκεκριμένα, 

στην ανακύκλωση επιστρέφει λιγότερη μεθανόλη κατά περίπου 36%, για τον λόγο που αναφέρθηκε 

και στην ενότητα 4.2.2 (βλ. Διάγραμμα 2-1). Στο ρεύμα πυθμένα του δοχείου διαχωρισμού, 

παρατηρείται σημαντική διαφορά στο διοξείδιο του άνθρακα, το οποίο είναι κατά 48% λιγότερο, 

γεγονός που οφείλεται στην προσαρμογή των συντελεστών αλληλεπίδρασης της ισορροπίας 

φάσεων του δυαδικού μίγματος CO2/CH3OH και CO2/H2O (βλ. Παράρτημα ΙΙ, Διαγράμματα ΙΙ-5 – ΙΙ-8). 

Τα αποτελέσματα των ρευμάτων της στήλης απογύμνωσης παρουσιάζονται στον πίνακα 4-8. 
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Πίνακας 4-8. Αποτελέσματα προσομοίωσης στην στήλη απογύμνωσης. 

 

H2-HP  F-8  LIQ  

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ  KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature [◦C] 170 170  30 30  30 30  

Pressure [bar] 45 45  45 45  45 45  

Vapor frac 1 1  0 0  0 0  

Mole flow [kmol/h] 1190.0 1190.0  819.1 802.9  3.5 8.4  

Mass flow [kg/h] 2658.9 2658.0  21104.0 20413.6  90.0 238.4  

Volume flow [m3/h] 992.7 994.4  24.6 29.5  0.1 0.4  

Mass fraction          

CO 0 0 0.0 0.000 0 0.0 0 0 0.0 

CO2 0 0 0.0 0.064 0.033 -48.2 0.008 0.003 -62.0 

H2 0.890 0.890 0.0 0.000 0 0.0 0.000 0 0.0 

H2O 0.110 0.110 -0.1 0.334 0.345 3.4 0.308 0.159 -48.3 

CH3OH 0 0 0.0 0.602 0.621 3.1 0.685 0.837 22.3 
  

H2-STRIP  F-8STRIP  VAP  

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature [◦C] 47 54.1  92.2 95.3  30 30  

Pressure [bar] 45 45  45.2 45  45 45  

Vapor frac 1 1  0 0  1 1  

Mole flow [kmol/h] 1213.5 1201.9  799.0 799.4  1210.0 1193.5  

Mass flow [kg/h] 3985.8 3455.6  19867.9 19855.3  3895.8 3217.3  

Volume flow [m3/h] 735.9 745.1  25.8 31.9  695.5 686.6  

Mass fraction          

CO 0.001 0 0.0 0 0 0.0 0.001 0 0.0 

CO2 0.337 0.197 -41.6 0 0 0.0 0.345 0.211 -38.8 

H2 0.594 0.684 15.2 0.000 0 0.0 0.607 0.735 21.0 

H2O 0.007 0.013 85.7 0.369 0.369 -0.1 0.000 0.002 1900.0 

CH3OH 0.061 0.106 72.6 0.631 0.630 -0.1 0.047 0.052 10.6 

 

Από τον πίνακα 4-8 είναι εμφανές ότι οι μεγαλύτερες διαφορές στα κλάσματα μάζας των ρευμάτων 

σημειώνονται, πάλι, για την μεθανόλη και για το νερό, εξαιτίας της προσαρμογής των τάσεων ατμών, 

καθώς και των συντελεστών αλληλεπίδρασης για την ισορροπίας φάσεων των δυαδικών μιγμάτων. 

Αναλυτικότερα, στην κορυφή της στήλης απογύμνωσης (ρεύμα H2-STRIP) εμφανίζεται κατά 15% 

περισσότερο υδρογόνο, κατά 86% και κατά 73% περισσότερο νερό και μεθανόλη, αντίστοιχα, ενώ 

κατά 42% λιγότερο διοξείδιο του άνθρακα. Τα αποτελέσματα αυτής της εργασίας θεωρούνται 

περισσότερο αντιπροσωπευτικά, όπως επιβεβαιώνεται και από τα διαγράμματα ισορροπίας φάσεων 

του παραρτήματος ΙΙ. 

Τα αποτελέσματα των ρευμάτων της αποστακτικής στήλης παρουσιάζονται στον πίνακα 4-9. 
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Πίνακας 4-9. Αποτελέσματα προσομοίωσης για την αποστακτική στήλη. 

 F-9  LIGHTS  

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature [◦C] 87.6 95.7  39 39  

Pressure [bar] 5 5  1 1  

Vapor frac 0.001 0.004  1 1  

Mole flow [kmol/h] 799.0 799.4  1.0 2.5  

Mass flow [kg/h] 19867.9 19855.3  12.5 30.3  

Volume flow [m3/h] 31.7 49.3  26.7 64.0  

Mass fraction       

CO 0 0 0.0 0 0 0.0 

CO2 0 0 0.0 0 0.001 0.0 

H2 0 0 0.0 0.112 0.111 -0.8 

H2O 0.369 0.369 -0.1 0 0 0.0 

CH3OH 0.631 0.630 -0.1 0.888 0.889 0.1 

 MEOH  HEAVIES  

 KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ % dif 

Temperature [◦C] 39 39  104.9 100.1  

Pressure [bar] 1.01 1.01  1.1 1.01  

Vapor frac 0 0  0 0  

Mole flow [kmol/h] 390.4 389.8  407.6 407.2  

Mass flow [kg/h] 12508.7 12485.7  7346.7 7339.3  

Volume flow [m3/h] 16.1 21.3  8.1 10.4  

Mass fraction       

CO 0 0 0.0 0 0 0.0 

CO2 0 0 0.0 0 0 0.0 

H2 0 0 0.0 0 0 0.0 

H2O 0 0 0.0 0.999 0.999 0.0 

CH3OH 1 1 0.0 0.001 0.001 -28.6 

 

Από τον πίνακα 4-12 φαίνεται ότι σχεδόν σε όλα τα ρεύματα τα κλάσματα μάζας της προσομοίωσης 

και των Kiss et al. [1] είναι παρόμοια, με εξαίρεση την μεθανόλη στο ρεύμα πυθμένα, η οποία είναι κατά 

περίπου 29% λιγότερη, το οποίο όπως έχει ήδη αναφερθεί οφείλεται στην αλλαγή της παραμέτρου της 

τάσης ατμών της μεθανόλης (βλ. Διάγραμμα 2-1). Ακόμα, υπάρχει διαφοροποίηση στην 

θερμοκρασία του ρεύματος F-9, το οποίο είναι το εκτονωμένο ρεύμα F8-STRIP. Η διαφορά αυτή στην 

θερμοκρασία, εξηγείται λόγω της προσαρμογής των τάσεων ατμών και της ισορροπίας φάσεων, 

αφού δεν υπάρχουν διαφορές στην σύσταση των ρευμάτων.   
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4.4 Συμπεράσματα προσομοίωσης διεργασίας με στήλη 

απογύμνωσης  

Για την ευκολία στην σύγκριση των αποτελεσμάτων για τις δύο προσομοιώσεις, δίνονται 

συγκεντρωτικά, στον πίνακα 4-10, μερικά από τα αποτελέσματα της συνολικής προσομοίωσης, όπως 

η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα, και η περιεκτικότητα της μεθανόλης στα 

ρεύματα εξόδου από τις κολώνες του τμήματος διαχωρισμού. 

Πίνακας 4-10. Αποτελέσματα συνολικής προσομοίωσης. 

  KISS ET AL. ΠΡΟΣΟΜΟΙΩΣΗ 

REACTOR 

% Μετατροπή CO2 (per pass)14 17.2 16.1 

SEP 

Θερμοκρασία κορυφής [οC] 30 30 

Θερμοκρασία πυθμένα [οC] 30 30 

Καθαρότητα μεθανόλης (κ.β.) 0.60 0.62 

STRIPPER 

Θερμοκρασία κορυφής [οC] 47 54.1 

Θερμοκρασία πυθμένα [οC] 92.2 95.3 

Καθαρότητα μεθανόλης (κ.β.) 0.63 0.63 

DC 

Ροή εισόδου [kg/hr] 19867.9 19855.2 

Θερμοκρασία εισόδου [οC] 87.6 95.7 

Θερμοκρασία κορυφής [οC] 39 39 

Θερμοκρασία πυθμένα [οC] 104.9 100.1 

Καθαρότητα μεθανόλης (κ.β.) 0.99 1 

Λόγος αναρροής 0.934 1.625 

Τα αποτελέσματα του πίνακα 4-10 επιβεβαιώνουν όλα όσα προαναφέρθηκαν και στην ανάλυση των 

αποτελεσμάτων των ρευμάτων που προηγήθηκε. Οι διαφορές στις τελικές συστάσεις της μεθανόλης, 

ανάμεσα σε αυτές των Kiss et al. [1] και της προσομοίωσης που πραγματοποιήθηκε είναι πάρα πολύ 

μικρές, όπως επίσης και η μετατροπή του διοξειδίου στον αντιδραστήρα. Διαφοροποίηση απαντάται 

στην θερμοκρασία κορυφής του STRIPPER, με θερμοκρασία 54.1oC, υψηλότερη κατά 7.1oC από τους 

47 oC της βιβλιογραφίας [1] εξαιτίας της διαφοράς σύστασης του ρεύματος H2-STRIP της 

προσομοίωσης, στο οποίο απαντώνται σε υψηλότερες ποσότητες νερό και μεθανόλη, και λιγότερο 

διοξείδιο του άνθρακα. Ακόμα, διαφορά υπάρχει στον λόγο αναρροής, ο οποίος προσαρμόστηκε 

στην παρούσα προσομοίωση, έτσι ώστε με τα νέα δεδομένα να φτάσει τις προδιαγραφές του τελικού 

προϊόντος. Ο αυξημένος λόγος αναρροής οφείλεται στην παρουσία του επιπλέον υδρογόνου και του 

επιπλέον διοξειδίου του άνθρακα, τα οποία πρέπει να απομακρυνθούν. 

 
14 Υπολογίζεται σύμφωνα με την εξίσωση 4-4. 
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Σημαντικό είναι, επίσης, να γίνει παρουσίαση των ενεργειακών απαιτήσεων, των στοιχείων της 

διεργασίας, τουλάχιστον για όσα υπάρχουν διαθέσιμα δεδομένα σύγκρισης. Στον πίνακα 4-11 

παρουσιάζονται τα θερμικά φορτία του αντιδραστήρα, του εναλλάκτη ψύξης και του συμπυκνωτή, 

καθώς και η ισχύς των συμπιεστών. 

Πίνακας 4-11. Θερμικά φορτία του αντιδραστήρα, του συμπυκνωτή, του ψυκτήρα και απαιτούμενη ισχύς των δύο συμπιεστών της 

διεργασίας. 

 Kiss et al. Προσομοίωση % Απόκλιση 

Παραγόμενη θερμότητα αντιδραστήρα [kW] 4448.72 4379.86 1.6 

Φορτίο εναλλάκτη COOLER [kW] 9928.43 9880.33 0.5 

Ισχύς συμπιεστή COMP1 [kW] 5962.96 5478.85 8.1 

Ισχύς συμπιεστή COMP2 [kW] 911.96 940.21 -3.1 

Φορτίο συμπυκνωτή COND [kW] 209.21 327.71 -56.6 

Όπου % Απόκλιση = ((Φορτίο)KISS ET AL - (Φορτίο)SIMULATION) / (Φορτίο)KISS ET AL ∙100 

Με βάση τα αποτελέσματα του πίνακα 4-11, που αφορούν τις απαιτήσεις σε βοηθητικές παροχές, οι 

αποκλίσεις των θερμικών φορτίων και της ηλεκτρικής ενέργειας των συμπιεστών, μεταξύ των δύο 

προσομοιώσεων, είναι ελάχιστες, με εξαίρεση το θερμικό φορτίο του συμπυκνωτή της στήλης 

απογύμνωσης, το οποίο είναι κατά 57% μεγαλύτερο. Η απόκλιση αυτή, πιθανόν να οφείλεται στην 

διαφορά των συστάσεων μεταξύ του ρεύματος VAP των Kiss et al. [1] και της προκείμενης 

προσομοίωσης. Θα ήταν ενδιαφέρον να προσδιοριζόταν το συνολικό ενεργειακό κόστος της 

διεργασίας, όμως επειδή οι Kiss et al. [1] δεν προσδιορίζουν τις βοηθητικές παροχές που 

χρησιμοποιούν, κάτι τέτοιο δεν μπορεί να γίνει, επειδή δεν θα υπάρχει κοινό μέτρο σύγκρισης.  
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Ενότητα 5 Τροποποίηση συνολικής προσομοίωσης 

Με βάση τα αποτελέσματα της προηγούμενης προσομοίωσης, κρίθηκε ότι με τις προσαρμογές που 

πραγματοποιήθηκαν, τόσο στο θερμοδυναμικό, όσο και στο κινητικό μοντέλο, τα αποτελέσματα της 

προσομοίωσης προσεγγίζουν αυτά της αντίστοιχης προσομοίωσης της βιβλιογραφίας [1]. Στην 

παρούσα εργασία, η διεργασία που προτείνεται από τους Kiss et al. [1] τροποποιείται ως εξής. Η στήλη 

απογύμνωσης αντικαθίσταται από ένα δοχείο διαχωρισμού χαμηλής πίεσης, ενώ το υδρογόνο 

τροφοδοτείται απευθείας στον αντιδραστήρα μαζί με την τροφοδοσία του διοξειδίου του άνθρακα, 

αφού πρώτα θα έχει απομακρυνθεί το νερό από το ρεύμα του υδρογόνου. 

Για την τροφοδοσία καθαρού υδρογόνου στην διεργασία, απαιτείται η ύπαρξη μίας ξεχωριστής 

μονάδας καθαρισμού. Το υδρογόνο παράγεται μέσω ηλεκτρόλυσης χλωραλκαλίου (chlor-alkali 

electrolysis), όπως και στην προσομοίωση των Kiss et al. [1]. Σύμφωνα με αυτά τα δεδομένα, το ρεύμα 

υδρογόνου, που παράγεται με ηλεκτρόλυση, έχει σύσταση 89% κ.β. H2 και 11% κ.β. H2O, και για την 

αύξηση της μετατροπής του διοξειδίου στον αντιδραστήρα, θεωρείται απαραίτητη η απομάκρυνση 

του νερού. Έτσι, προστίθεται μία δεύτερη μονάδα, μοριακών κοσκίνων, η οποία εξυπηρετεί τον σκοπό 

αυτό. Στην προσομοίωση που πραγματοποιείται, η οποία και περιγράφεται λεπτομερώς στην ενότητα 

αυτή, το ρεύμα υδρογόνου καθαρίζεται μέχρι τελικού ποσοστού 99% κ.β. H2. 
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5.1 Διάγραμμα ροής διεργασίας με δοχείο χαμηλής πίεσης 

Το διάγραμμα ροής της διεργασίας που χρησιμοποιείται στην παρούσα εργασία, όπως αναπτύχθηκε 

στο υπολογιστικό περιβάλλον του Aspen Plus, απεικονίζεται στο σχήμα 5-1. Ουσιαστικά η διεργασία 

είναι όμοια με αυτή που προτείνεται από τους Kiss et al. [1], με την διαφορά ότι η στήλη απογύμνωσης 

STRIPPER αντικαθίσταται από ένα δοχείο διαχωρισμού χαμηλής πίεσης LP-SEP. Η αντικατάσταση αυτή 

πραγματοποιείται, καθώς θεωρείται απαραίτητη η εισαγωγή καθαρότερου ρεύματος υδρογόνου, με 

μικρότερη ποσότητα νερού. Με τον STRIPPER το ρεύμα υδρογόνου επιμολύνεται με τα οξείδια του 

άνθρακα, την μεθανόλη και το νερό, με αποτέλεσμα  να λαμβάνεται υδρογόνο τελικής καθαρότητας 

73.5%. Το δοχείο χαμηλής πίεσης τοποθετείται στην θέση του πρώην STRIPPER, αμέσως μετά το δοχείο 

υψηλής πίεσης, με σκοπό την απομάκρυνση του διοξειδίου του άνθρακα από το ρεύμα μεθανόλης-

νερού. Για να είναι αποτελεσματική η διεργασία, απαιτείται η προ κατεργασία του ρεύματος 

υδρογόνου που προέρχεται από ηλεκτρόλυση νερού. Εν προκειμένω, έχει θεωρηθεί ότι η επιθυμητή 

καθαρότητα του υδρογόνου (99% κ.β.) επιτυγχάνεται σε ξεχωριστή μονάδα, όπου γίνεται 

προσρόφηση σε μοριακά κόσκινα. Το καθαρό υδρογόνο τροφοδοτείται απευθείας στην διεργασία 

μαζί με το διοξείδιο του άνθρακα, αφού πρώτα συμπιεστεί στην κατάλληλη πίεση. 

 

Σχήμα 5-1. Προσομοίωση διεργασίας με flash χαμηλής πίεσης, αντί για στήλη απογύμνωσης και τροφοδοσία υδρογόνου 

καθαρότητας 99% κ.β. H2. 

Η τροφοδοσία φρέσκου υδρογόνου, το οποίο παράγεται με αλκαλική ηλεκτρόλυση άλατος, 

καθαρίζεται σε ξεχωριστή μονάδα με μοριακά κόσκινα για να φτάσει την επιθυμητή καθαρότητα (99% 

κ.β.). Στην συνέχεια, συμπιέζεται από τα 30.4 bar, πίεση με την οποία εξέρχεται από την κλίνη μοριακών 

κοσκίνων, στα 45 bar, σε μονοβάθμιο συμπιεστή (COMP1). Tο φρέσκο ρεύμα τροφοδοσίας του 

διοξειδίου του άνθρακα αναμιγνύεται με το ρεύμα ανακύκλωσης και το συμπιεσμένο υδρογόνο, και 

το προκύπτον μίγμα αερίου θερμαίνεται στον εναλλάκτη θέρμανσης FEHE, από το ρεύμα εξόδου του 

αντιδραστήρα RX-OUT. Ύστερα, το ρεύμα αυτό θερμαίνεται σε δεύτερο εναλλάκτη και τροφοδοτείται 

σε έναν αντιδραστήρα τύπου εμβολικής ροής με σωλήνες και αυλούς, ο οποίος λειτουργεί 

ισοθερμοκρασιακά σε θερμοκρασία 250οC και πίεση 50 bar. Το ρεύμα εξόδου του αντιδραστήρα 

ψύχεται στον εναλλάκτη FEHE και στη συνέχεια, σε έναν δεύτερο ψυκτήρα, προτού εισέλθει στο δοχείο 

διαχωρισμού υψηλής πίεσης HP-SEP, το οποίο αποσκοπεί στον διαχωρισμό του μίγματος μεθανόλης-

νερού από τα εναπομείναντα αέρια (COx, H2). Τα εναπομείναντα αέρια που διαχωρίζονται από το 

δοχείο διαχωρισμού υψηλής πίεσης, εν συνεχεία συμπιέζονται σε μονοβάθμιο συμπιεστή (COMP2), σε 
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πίεση 50 bar, και οδηγούνται πίσω στην τροφοδοσία του αντιδραστήρα. Το υγρό ρεύμα του δοχείου 

διαχωρισμού εκτονώνεται σε βαλβίδα εκτόνωσης σε πίεση 5 bar, και στην συνέχεια οδηγείται στο 

δεύτερο δοχείο διαχωρισμού, το οποίο λειτουργεί σε χαμηλή πίεση, ίση με 1.5 bar. Το ρεύμα κορυφής 

του δοχείου διαχωρισμού απορρίπτεται, ενώ το ρεύμα πυθμένα, το οποίο είναι πλούσιο σε μεθανόλη 

και νερό, οδηγείται σε αποστακτική στήλη (DISTCOL), ίδιας πίεσης λειτουργίας, στην οποία 

διαχωρίζεται το νερό ως προϊόν πυθμένα, ενώ η μεθανόλη ως προϊόν κορυφής υψηλής 

καθαρότητας.  

 

5.2 Περιγραφή διεργασίας  

5.2.1 Ορισμός στοιχειομετρικού αριθμού 

Η μετατροπή του διοξειδίου και του μονοξειδίου του άνθρακα σε μεθανόλη απαιτεί υδρογόνο σε 

διαφορετικές μοριακές αναλογίες, οπότε ορίζεται ένα μέτρο της στοιχειομετρίας των γραμμομοριακών 

κλασμάτων του υδρογόνου, του μονοξειδίου και του διοξειδίου του άνθρακα, ο στοιχειομετρικός 

αριθμός (Stoichiometric Number – SN). Ο στοιχειομετρικός αριθμός ορίζεται από την σχέση 5-1. 

 𝑆𝑁 =
[𝐻2] − [𝐶𝑂2]

[𝐶𝑂2] + [𝐶𝑂]
 5–1 

 

Για στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων ο στοιχειομετρικός αριθμός ισούται με SN=2. [2] Αέριο 

τροφοδοσίας στον αντιδραστήρα με SN<2 σημαίνει περίσσεια οξειδίων του άνθρακα σε σχέση με το 

H2, με αποτέλεσμα τον αυξημένο σχηματισμό παραπροϊόντων. Αντίθετα, αέριο τροφοδοσίας στον 

αντιδραστήρα με SN>2, σημαίνει περίσσεια H2 και έλλειμα άνθρακα, γεγονός το οποίο συνεπάγεται σε 

αυξημένη ανακύκλωση προϊόντων, και ως εκ τούτου χαμηλότερη απόδοση της αντίδρασης αλλά και 

ακριβότερη εγκατάσταση. [3]  

 

5.2.2 Τροφοδοσία αντιδρώντων 

Η τροφοδοσία της διεργασίας αποτελείται από τρία ρεύματα, ένα ρεύμα διοξειδίου του άνθρακα (F-

CO2), ένα ρεύμα υδρογόνου (F-H2) και ένα ρεύμα αποτελούμενο από όλα τα συστατικά της 

διεργασίας (F-2), όπως φαίνεται και στο Σχήμα 4-2. Τα ρεύματα F-CO2 και F-Η2 περιέχουν καθαρό 

διοξείδιο του άνθρακα και υδρογόνο καθαρότητας 99% κ.β. αντίστοιχα, ενώ το ρεύμα F-2, αποτελεί το 

ρεύμα ανακύκλωσης της διεργασίας και είναι πλούσιο σε μονοξείδιο, διοξείδιο και υδρογόνο. Και τα 

τρία ρεύματα αναμιγνύονται σε έναν αναμίκτη (MIX).  

Το υδρογόνο προέρχεται από την παραγωγή χλωρίου με ηλεκτρόλυση άλατος και πριν την είσοδό 

του στην διεργασία υφίσταται επεξεργασία για την απομάκρυνση του νερού. Καθαρίζεται με χρήση 

μοριακών κοσκίνων μέχρι της επιθυμητής καθαρότητας 99% κ.β. σε Η2, για την επίτευξη της μέγιστης 

μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα.  
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Σχήμα 5-2. Διάγραμμα ροής του τμήματος τροφοδοσίας όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen Plus. 

Τα λειτουργικά δεδομένα του συμπιεστή του ρεύματος υδρογόνου παρουσιάζονται στον Πίνακα 5-1. 

Πίνακας 5-1. Λειτουργικά δεδομένα όπως εισάγονται στο περιβάλλον του προσομοιωτή για τον συμπιεστή COMP1 του ρεύματος 

υδρογόνου. 

Συμπιεστής COMP1 

Τύπος συμπιεστή Ισεντροπικός 

Πίεση κατάθλιψης (bar) 50 

Βοηθητική παροχή Ηλεκτρική ενέργεια 

Εδώ να σημειωθεί ότι, ο υπολογισμός της απαιτούμενης ποσότητας υδρογόνου πραγματοποιείται με 

την χρήση ενός Calculator Block, το οποίο ανάλογα με την τελική ποσότητα του ρεύματος 

ανακύκλωσης υπολογίζει την ποσότητα του υδρογόνου, έτσι ώστε τα αντιδρώντα συστατικά στο 

ρεύμα εισόδου του αντιδραστήρα να βρίσκονται σε στοιχειομετρική αναλογία (SN=2).  
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5.2.2.i Αποτελέσματα τμήματος τροφοδοσίας 

Όπως αναφέρθηκε και παραπάνω, η τροφοδοσία του υδρογόνου υπολογίζεται με την βοήθεια ενός 

Calculator Block, έτσι ώστε η τροφοδοσία των αντιδρώντων να βρίσκεται σε στοιχειομετρική 

αναλογία. Τα αποτελέσματα του τμήματος τροφοδοσίας της διεργασίας παρουσιάζονται στον πίνακα 

5-2. 

Πίνακας 5-2. Αποτελέσματα προσομοίωσης στο τμήμα της τροφοδοσίας. 

 
H2-HP F-CO2 F-H2 F-2 F-3 

Temperature [◦C] 67 20 12 42.2 25.9 

Pressure [bar] 50 100 30.4 50 50 

Vapor frac 1 0 1 1 1 

Mole flow [kmol/h] 0 0 0 0 0 

Mass flow [kg/h] 1150.7 391.1 1151.2 5200.1 6741.9 

Volume flow [m3/h] 2329.9 17209.1 2331.0 63939.9 83479.0 

Temperature [◦C] 11159.6 386.0 15238.4 46030.3 56401.7 

Enthalpy [MMBtu/hr]       1.2 -150.1 -0.5 -442.7 -591.6 

Mass Frac                            

CO 0 0 0 0.101 0.077 

CO2 0 1 0 0.768 0.795 

H2 0.995 0 0.995 0.121 0.12 

H2O 0.005 0 0.005 981 PPM 901 PPM 

CH3OH 0 0 0 0.009 0.007 
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5.2.3 Τμήμα αντίδρασης  

5.2.3.i  Περιγραφή τμήματος αντίδρασης 

Ο αντιδραστήρας της διεργασίας είναι ίδιος με αυτόν της προηγούμενης προσομοίωσης της 

βιβλιογραφίας. Και εδώ, δηλαδή, χρησιμοποιείται αντιδραστήρας εμβολικής ροής καταλυτικής κλίνης, 

αυλών και σωλήνων, φορτωμένος με καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3. Ο αντιδραστήρας λειτουργεί σε 

θερμοκρασία 250oC και πίεση 50 bar. Λόγω περιορισμών στην χημική ισορροπία, το ρεύμα εξόδου 

του αντιδραστήρα θα αποτελείται από τα αντιδρώντα που δεν αντέδρασαν (COx και H2), πέρα από τα 

προϊόντα, τα οποία είναι η μεθανόλη και το νερό. 

5.2.3.ii Υπολογισμός ποσότητας καταλύτη 

Όπως έχει ήδη αναφερθεί χρησιμοποιείται καταλύτης Cu/ZnO/Al2O3. Τα δεδομένα για τον καταλύτη 

Cu/ZnO/Al2O3, που χρησιμοποιείται στην διεργασία για την μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα, 

φαίνονται στον πίνακα 5-3. 

Πίνακας 5-3. Δεδομένα καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3.[4] 

Πυκνότητα [kg/m3] 1775 

Διάμετρος σωματιδίων [m] 0.006 

Πορώδες καταλυτικής 

κλίνης 
0.4 

 

Χαρακτηριστικά αντιδραστήρα προσομοίωσης 

Θεωρείται ένα τυπικό πορώδες για την κλίνη ίσο με εκλίνης=0.4, οπότε η πυκνότητα της καταλυτικής 

κλίνης υπολογίζεται ως εξής: 

𝜌𝜅𝛼𝜏𝛼𝜆ύ𝜏𝜂 =
𝜌𝜅𝜆ί𝜈𝜂𝜍

(1 − 𝜀𝜅𝜆ί𝜈𝜂𝜍)
⇒ 𝜌𝜅𝜆ί𝜈𝜂𝜍 = 1065 

𝑘𝑔
𝑚3
⁄  

Η συνολική ποσότητα του καταλύτη στον ισοθερμοκρασιακό αντιδραστήρα καταλυτικής κλίνης: 

𝑚𝜅𝛼𝜏𝛼𝜆ύ𝜏𝜂 = 𝜌𝜅𝜆ί𝜈𝜂𝜍 𝑉𝜅𝜆ί𝜈𝜂𝜍 ⇒𝑚𝑐𝑎𝑡 = 29269 𝑘𝑔 = 29.3 𝑡𝑜𝑛 

Για την προσομοίωσή, επιλέγεται να τοποθετηθεί η ποσότητα του καταλύτη που υπολογίστηκε, για ένα 

τυπικό πορώδες καταλυτικής κλίνης, ως ένα νούμερο το οποίο αντιπροσωπεύει την πραγματικότητα 

της βιομηχανίας.  
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5.2.3.iii  Λειτουργικά δεδομένα τμήματος αντίδρασης 

Τα λειτουργικά δεδομένα για τους εναλλάκτες θέρμανσης και ψύξης είναι τα ίδια με αυτά που 

περιγράφονται στον πίνακα 4-6 της ενότητας 4. Τροποποίηση υφίστανται μερικά από τα λειτουργικά 

δεδομένα του αντιδραστήρα, και συγκεκριμένα η μάζα του καταλύτη. Στον πίνακα 5-4 δίνονται τα 

τροποποιημένα λειτουργικά δεδομένα του αντιδραστήρα. 

Πίνακας 5-4. Λειτουργικά δεδομένα αντιδραστήρα REACTOR όπως εισάγονται στο περιβάλλον του προσομοιωτή. 

Αντιδραστήρας REACTOR 

Μήκος σωλήνων (m) 12 

Εσωτερική διάμετρος 

σωλήνων (m) 
0.06 

Αριθμός σωλήνων 810 

Είδος καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3 

Μάζα καταλύτη (kg) 29269 

Πορώδες καταλυτικής κλίνης 0.4 

Πυκνότητα κλίνης (kg/m3) 1065 

Βοηθητική παροχή 

Νερό ψύξης θερμοκρασίας 20οC 

 

Το διάγραμμα ροής του τμήματος αντίδρασης όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen 

παρουσιάζεται στο Σχήμα 5-3. 

 

 Σχήμα 5-3. Διάγραμμα ροής του τμήματος αντίδρασης όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen Plus.  
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5.2.3.iv Αποτελέσματα τμήματος αντίδρασης 

Στον πίνακα 5-5 που ακολουθεί δίνονται τα αποτελέσματα των ρευμάτων για το τμήμα της αντίδρασης, 

το οποίο φαίνεται και στο σχήμα 5-3. 

Πίνακας 5-5. Αποτελέσματα ρευμάτων προσομοίωσης του τμήματος της αντίδρασης. 

 
F-3 F-3H RX-IN RX-OUT F-4 F-5 

Temperature [◦C] 25.9 225 250 250 92.5 31 

Pressure [bar] 50 50 50 50 50 50 

Vapor frac 1 1 1 1 0.957 0.92 

Solid frac 0 0 0 0 0 0 

Mole flow [kmol/h] 6741.9 6741.9 6741.9 6275.8 6275.8 6275.8 

Mass flow [kg/h] 83479.0 83479.0 83479.0 83472.8 83472.8 83472.8 

Volume flow [m3/h] 56401.7 94913.6 99657.5 92428.3 61764.4 49539.8 

Enthalpy [MMBtu/hr]       -591.6 -549.8 -544.5 -556.8 -598.6 -619.8 

Mass Frac                              

CO 0.077 0.077 0.077 0.086 0.086 0.086 

CO2 0.795 0.795 0.795 0.659 0.659 0.659 

H2 0.12 0.12 0.12 0.103 0.103 0.103 

H2O 901 PPM 901 PPM 901 PPM 0.057 0.057 0.057 

CH3OH 0.007 0.007 0.007 0.096 0.096 0.096 
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5.2.4 Τμήμα ανακύκλωσης 

5.2.4.i Περιγραφή τμήματος ανακύκλωσης 

Το ρεύμα κορυφής του δοχείου υψηλής πίεσης, το οποίο είναι πλούσιο σε υδρογόνο, μονοξείδιο και 

διοξείδιο του άνθρακα, επιστρέφει στην τροφοδοσία, αφού πρώτα συμπιεστεί, από την πίεση 

λειτουργίας του δοχείου υψηλής πίεσης (45 bar), στην πίεση λειτουργίας του αντιδραστήρα (50 bar). 

 

 

Σχήμα 5-4. Διάγραμμα ροής του τμήματος ανακύκλωσης όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen Plus. 

Τα λειτουργικά δεδομένα του συμπιεστή του ρεύματος ανακυκλοφορίας παρουσιάζονται στον πίνακα 

5-6. 

Πίνακας 5-6. Λειτουργικά δεδομένα για τον συμπιεστή COMP2 του ρεύματος ανακύκλωσης όπως εισάγονται στο περιβάλλον του 

προσομοιωτή. 

Συμπιεστής COMP2 

Τύπος συμπιεστή Ισεντροπικός 

Πίεση κατάθλιψης (bar) 50 

Βοηθητική παροχή Ηλεκτρική ενέργεια 
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5.2.4.ii Αποτελέσματα τμήματος ανακύκλωσης 

Στον πίνακα 5-7 που ακολουθεί δίνονται τα αποτελέσματα των ρευμάτων για το τμήμα της 

ανακύκλωσης, το οποίο φαίνεται και στο σχήμα 5-3. 

Πίνακας 5-7. Αποτελέσματα ρευμάτων προσομοίωσης του τμήματος ανακύκλωσης. 

 
F6-T F-7 PURGE F-4 F-2 

Temperature [◦C] 30 30 30 92.5 42.2 

Pressure [bar] 45 45 45 50 50 

Vapor frac 1 1 1 1 1 

Solid frac 0 0 0 0 0 

Mole flow [kmol/h] 5777.9 5200.1 577.8 6275.8 5200.1 

Mass flow [kg/h] 71048.5 63943.6 7104.8 83472.8 63939.9 

Volume flow [m3/h] 54459.8 49013.8 5446.0 61764.4 46030.3 

Enthalpy [MMBtu/hr]       -494.1 -444.7 -49.4 -598.6 -442.7 

Mass Frac                            

CO 0.101 0.101 0.101 0.086 0.101 

CO2 0.769 0.769 0.769 0.659 0.768 

H2 0.121 0.121 0.121 0.103 0.121 

H2O 982 PPM 982 PPM 982 PPM 0.057 981 PPM 

CH3OH 0.009 0.009 0.009 0.096 0.009 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

95 

5.2.5 Τμήμα διαχωρισμού 

5.2.5.i Περιγραφή τμήματος διαχωρισμού 

Η παραγόμενη μεθανόλη στον αντιδραστήρα, πρέπει στη συνέχεια να διαχωριστεί από τα 

εναπομείναντα αντιδρώντα, καθώς και από την περίσσεια των αντιδρώντων, καθώς και από τα όποια 

παραπροϊόντα της αντίδρασης (COx και H2). Το τμήμα αυτό της μονάδας χαρακτηρίζεται ως τμήμα 

διαχωρισμού, και ακολουθεί το τμήμα της αντίδρασης. 

Η έξοδος του αντιδραστήρα, ψύχεται με πτώση πίεσης ίση με 5 bar, δηλαδή σε πίεση 45 bar, και 

οδηγείται στο πρώτο δοχείο διαχωρισμού υψηλής πίεσης HP-SEP. Στην συνέχεια, το ρεύμα πυθμένα 

του δοχείου διαχωρισμού υψηλής πίεσης εκτονώνεται στην βάνα VALVE1 σε πίεση ίση με την πίεση 

λειτουργίας (1.5 bar) του δεύτερου δοχείου διαχωρισμού χαμηλής πίεσης LP-SEP, ενώ το ρεύμα 

κορυφής του HP-SEP, αφού συμπιεστεί επιστρέφει στην τροφοδοσία ως ρεύμα ανακύκλωσης. Το 

ρεύμα πυθμένα του δοχείου διαχωρισμού χαμηλής πίεσης LP-SEP, το οποίο αποτελείται κυρίως από 

μεθανόλη και νερό, οδηγείται σε αποστακτική στήλη, ίδιας πίεσης λειτουργίας, για τον τελικό 

διαχωρισμό της μεθανόλης από το νερό. Το ρεύμα κορυφής του LP-SEP, το οποίο αποτελείται κυρίως 

από αέρια, απορρίπτεται, επειδή η ποσότητά του είναι αμελητέα ως προς το σύνολο της ποσότητας 

που εισαγάγεται στο δοχείο διαχωρισμού. Επίσης, αξίζει να σημειωθεί ότι η συμπίεση του ρεύματος 

αυτού, από αρχική πίεση 1.5 bar σε τελική πίεση 50 bar είναι ιδιαίτερα ενεργοβόρα, και κατά συνέπεια 

κοστοβόρα, οπότε αφού η ποσότητα του είναι αμελητέα ως προς την ποσότητα της τροφοδοσίας, 

αποφασίζεται η απόρριψή του. 

Στο Σχήμα 5-5 παρουσιάζεται το διάγραμμα ροής του τμήματος διαχωρισμού μεθανόλης. 

 

Σχήμα 5-5. Διάγραμμα ροής του τμήματος διαχωρισμού όπως προσομοιώθηκε στο περιβάλλον του Aspen Plus. 

 

 

 

HP-SEP LP-SEP
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PUMP
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5.2.5.ii Λειτουργικά δεδομένα τμήματος διαχωρισμού 

Στους πίνακες 5-8 και 5-9 παρατίθενται τα λειτουργικά δεδομένα των δοχείων διαχωρισμού, της 

βαλβίδας εκτόνωσης της αντλίας και της αποστακτικής στήλης. 

Πίνακας 5-8. Προδιαγραφές λειτουργίας δοχείων διαχωρισμού HP-SEP και LP-SEP, της βαλβίδας εκτόνωσης VALVE1 και της αντλίας 

PUMP όπως εισάγονται στο περιβάλλον του προσομοιωτή. 

HP-SEP 

Θερμοκρασία [◦C] 30 

Πίεση [bar] 45 

Βοηθητική παροχή - 

LP-SEP 

Θερμοκρασία [◦C] 30 

Πίεση [bar] 1.5 

Βοηθητική παροχή - 

VALVE1 
Πίεση εξόδου [bar] 5 

Βοηθητική παροχή - 

PUMP 
Πίεση κατάθλιψης [bar] 1.5 

Βοηθητική παροχή Ηλεκτρική ενέργεια 

 

Πίνακας 5-9. Προδιαγραφές λειτουργίας αποστακτικής στήλης DISTCOL όπως εισάγονται στο περιβάλλον του προσομοιωτή. 

DISTCOL 

Αριθμός θεωρητικών δίσκων 30 

Δίσκος τροφοδοσίας15 15 

Συμπυκνωτής Μερικός 

Θερμοκρασία συμπυκνωτή [◦C] 64 

Πίεση συμπυκνωτή [bar] 1.5 

Μέθοδος σύγκλισης Standard 

Προδιαγραφές16 

Καθαρότητα μεθανόλης κορυφής [% κ.β.] 99 

Καθαρότητα νερού πυθμένα [% κ.β.] 99 

Βοηθητικές παροχές 

Αναβραστήρας Ατμός χαμηλής πίεσης  

Συμπυκνωτής Αέρας ψύξης 

 

 

 

 

 
15 Θεωρείται πως η αρίθμηση των δίσκων ξεκινά από την κορυφή. 
16 Σύμφωνα με τις προδιαγραφές για την καθαρότητα των ρευμάτων κορυφής και πυθμένα υπολογίζονται τα Boilup Ratio και Reflux 

Ratio της αποστακτικής στήλης. 
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5.2.5.iii Αποτελέσματα τμήματος διαχωρισμού  

Στους πίνακες 5-10 και 5-11 που ακολουθούν, δίνονται τα αποτελέσματα των ρευμάτων για το τμήμα 

διαχωρισμού, το οποίο φαίνεται και στο σχήμα 5-5. 

Πίνακας 5-10. Αποτελέσματα ρευμάτων στα δοχεία διαχωρισμού HP-SEP και LP-SEP. 

 
F-5 F6-T F-8 F-9 F-10 VENT 

Temperature [◦C] 31 30 30 30.3 30 30 

Pressure [bar] 50 45 45 5 1.5 1.5 

Vapor frac 0.9 1 0 0 0 1 

Solid frac 0 0 0 0 0 0 

Mole flow [kmol/h] 6275.9 5777.9 498.0 498.0 490.0 8.0 

Mass flow [kg/h] 83472.8 71048.5 12424.4 12424.4 12091.9 332.5 

Volume flow [m3/h] 49539.8 54459.8 297.9 649.0 293.5 2223.5 

Enthalpy [MMBtu/hr]       -619.8 -494.1 -125.9 -125.9 -123.1 -2.8 

Mass Frac                        

CO 0.086 0.101 11 PPM 11 PPM 5 PPB 403 PPM 

CO2 0.659 0.769 0.029 0.029 0.005 0.931 

H2 0.103 0.121 34 PPM 34 PPM 41 PPB 0.001 

H2O 0.057 982 PPM 0.375 0.375 0.385 0.007 

CH3OH 0.096 0.009 0.596 0.596 0.611 0.061 

 

Πίνακας 5-11. Αποτελέσματα ρευμάτων στην στήλη απόσταξης DISTCOL. 

 
F-11 LIGHTS MEOH HEAVIES 

Temperature [◦C] 30 64 64 111.3 

Pressure [bar] 1.5 1.5 1.5 1.5 

Vapor frac 0 1 0 0 

Solid frac 0 0 0 0 

Mole flow [kmol/h] 490.0 2.2 229.6 258.1 

Mass flow [kg/h] 12091.9 79.7 7358.2 4654.1 

Volume flow [m3/h] 293.5 677.0 216.1 110.7 

Enthalpy [MMBtu/hr]       -123.1 -0.6 -51.5 -68.4 

Mass Frac                      

CO 5 PPB 712 PPB trace trace 

CO2 0.005 0.407 0.003 0 

H2 41 PPB 6 PPM trace trace 

H2O 0.385 226 PPM 991 PPM 0.998 

CH3OH 0.611 0.593 0.996 0.002 
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5.3 Μονάδα καθαρισμού υδρογόνου με μοριακά κόσκινα 

Το υδρογόνο που παράγεται μέσω αλκαλικής ηλεκτρόλυσης, έχει περιεκτικότητα 89% κ.β. σε υδρογόνο 

και 11% κ.β. σε νερό. Μία από τις διαφοροποιήσεις που πραγματοποιήθηκαν σε σχέση με την 

διεργασία των Kiss et al., είναι η απευθείας τροφοδοσία του υδρογόνου, υψηλής καθαρότητας πλέον, 

στον αντιδραστήρα. Για να μπορέσει να γίνει αυτό, απαιτείται να γίνει απομάκρυνση του νερού, σε μία 

ξεχωριστή μονάδα, με χρήση κλινών μοριακών κοσκίνων, τα οποία, όπως έχει ήδη αναφερθεί και στην 

ενότητα 1.9, χρησιμοποιούνται ευρέως για την απορρόφηση νερού από ρεύματα αερίων.   

5.3.1 Περιγραφή τμήματος καθαρισμού υδρογόνου 

Το τμήμα καθαρισμού υδρογόνου αποτελείται από τρεις συμπιεστές σε σειρά, στους οποίους 

παρεμβάλλονται δύο εναλλάκτες ψύξης. Σκοπός είναι η συμπίεση του ρεύματος υδρογόνου, το οποίο 

προέρχεται από την μονάδα ηλεκτρόλυσης, στην πίεση λειτουργίας της κλίνης των μοριακών 

κοσκίνων. Επειδή, η κλίνη των μοριακών κοσκίνων λειτουργεί σε θερμοκρασία 12oC, πριν από την 

είσοδό του στην στήλη απαιτείται περαιτέρω ψύξη, οπότε υπάρχει και ένας τρίτος εναλλάκτης 

(COOL3).  

Το διάγραμμα ροής της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου με μοριακά κόσκινα, όπως 

προσομοιώνεται στο Aspen Plus, δίνεται στο σχήμα 5-6. 

 

Σχήμα 5-6. Διάγραμμα ροής τμήματος απομάκρυνσης νερού από το ρεύμα υδρογόνου με μοριακά κόσκινα. όπως 

προσομοιώνεται στο Aspen Plus, 
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5.3.1.i Λειτουργικά δεδομένα τμήματος καθαρισμού υδρογόνου 

Δεδομένου ότι δεν είναι δυνατόν να προσομοιωθούν τα μοριακά κόσκινα με το λογισμικό Aspen Plus, 

ο διαχωρισμός του μίγματος υδρογόνο/νερό στην κλίνη προσρόφησης προσομοιώνεται με την 

χρήση ενός μπλοκ τύπου SEP2, το οποίο και ονομάζεται MS (Molecular Sieves). Οι έξοδοι του είναι τα 

ρεύματα H2 και WAT (Σχήμα 5-6). 

Για την επίτευξη του διαχωρισμού αυτού, ορίζεται ως Design Specification στο δοχείο MS, η 

συγκέντρωση του ρεύματος εξόδου Η2 να ισούται με 99% κατά βάρος. 

Οι συνθήκες λειτουργίας της στήλης μοριακών κοσκίνων παρουσιάζονται στον πίνακα 5-12 που 

ακολουθεί. 

Πίνακας 5-12. Σχεδιαστικές συνθήκες λειτουργίας μοριακών κοσκίνων MS. 

Θερμοκρασία [οC] 12 

Πίεση [bar] 30.4 

Mass frac H2 0.99 

Τα λειτουργικά δεδομένα των υπόλοιπων στοιχείων της μονάδας δίνονται στον πίνακα 5-13. 

Πίνακας 5-13. Λειτουργικά δεδομένα συμπιεστών και εναλλακτών ψύξης μονάδας μοριακών κοσκίνων όπως εισάγονται στο 

περιβάλλον του προσομοιωτή. 

COMP1 

Τύπος συμπιεστή Ισεντροπικός 

Πίεση κατάθλιψης [bar] 10.82 

Βοηθητική παροχή Ηλεκτρική ενέργεια 

COMP2 

Τύπος συμπιεστή Ισεντροπικός 

Πίεση κατάθλιψης [bar] 20.63 

Βοηθητική παροχή Ηλεκτρική ενέργεια 

COMP3 

Τύπος συμπιεστή Ισεντροπικός 

Πίεση κατάθλιψης [bar] 30.43 

Βοηθητική παροχή Ηλεκτρική ενέργεια 

COOL1 

Θερμοκρασία εξόδου [oC]  54 

Πίεση εξόδου [bar] 10.82 

Βοηθητική παροχή  Νερό ψύξης 

COOL2 

Θερμοκρασία εξόδου [oC]  68 

Πίεση εξόδου [bar] 20.63 

Βοηθητική παροχή  Νερό ψύξης 

COOL3 

Θερμοκρασία εξόδου [oC]  12 

Πίεση εξόδου [bar] 30.43 

Βοηθητική παροχή  Ψυκτικό R-32 
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Η θερμοκρασία εξόδου των εναλλακτών ψύξης COOL1 και COOL2, οι οποίοι παρεμβάλλονται των 

συμπιεστών, έχει επιλεγεί σύμφωνα με τα σημεία δρόσου των αντίστοιχων ρευμάτων, έτσι ώστε να 

ψύχονται στην θερμοκρασία κορεσμού τους, για να μπορούν να διέλθουν με ασφάλεια από τους 

συμπιεστές που τους ακολουθούν. Και οι δύο εναλλάκτες ψύξης COOL1 και COOL2 χρησιμοποιούν 

νερό ψύξης ως βοηθητική παροχή. Ως βοηθητική παροχή για τον τρίτο εναλλάκτη COOL3 επιλέγεται 

το ψυκτικό R-32, το οποίο είναι ένα ψυκτικό μέσο νέας γενιάς, το οποίο απομακρύνει αποτελεσματικά 

την θερμότητα, ενώ ταυτόχρονα έχει μικρότερες περιβαλλοντικές επιπτώσεις. Εναλλακτικά, στην θέση 

του R-32 θα μπορούσε να χρησιμοποιηθεί προπάνιο, το οποίο ενδεχομένως είναι πιο εύκολα 

διαθέσιμο. 

5.3.1.ii Αποτελέσματα τμήματος καθαρισμού υδρογόνου 

Στον πίνακα 5-14 που ακολουθεί παρουσιάζονται τα αποτελέσματα από την προσομοίωση των 

μοριακών κοσκίνων. Βλέπουμε ότι το καθαρό ρεύμα υδρογόνου έχει φτάσει σε καθαρότητα 99% Η2 

κατά mol από 89% Η2 κατά mol που ήταν κατά την είσοδό του στην κλίνη. 

Πίνακας 5-14. Αποτελέσματα προσομοίωσης μοριακών κοσκίνων. 

 
EL-H2 F-H2 FEED H1 H2 HP-H2 WAT 

Temperature, C              35 12 12 410.4 142.2 121.5 12 

Pressure, bar            1.1 30.43 30.43 10.82 20.63 30.43 30.43 

Vapor Frac                 1 1 0.987 1 1 1 0.556 

Solid Frac                 0 0 0 0 0 0 0 

Mole Flow, kmol/hr        1186.1 1151.2 1186.1 1186.1 1186.1 1186.1 35.0 

Mass Flow, kg/hr          2650 2331 2650 2650 2650 2650 319 

Volume Flow, l/min 460740.2 15238.0 15501.3 104196.7 33426.3 21637.1 263.3 

Mass Frac    

H2O 0.11 0.01 0.11 0.11 0.11 0.11 0.88 

H2 0.89 0.99 0.89 0.89 0.89 0.89 0.12 

 

Εδώ αξίζει να επισημανθεί, η διαφορά στην καθαρότητα του ρεύματος υδρογόνου ανάμεσα στα 

μοριακά κόσκινα και στην στήλη απογύμνωσης που χρησιμοποιούν οι Kiss et al. [1]. Στην πρώτη 

περίπτωση, όπου το υδρογόνο καθαρίζεται σε ξεχωριστή μονάδα μοριακών κοσκίνων, επιτυγχάνεται 

υψηλή καθαρότητα 99% κ.β. Η2. Αντίθετα, στην στήλη απογύμνωσης STRIPPER, το ρεύμα υδρογόνου 

επιμολύνεται με τα πτητικά συστατικά που έχουν απομείνει στο ρεύμα μεθανόλης-νερού, με 

αποτέλεσμα να λαμβάνεται υδρογόνο καθαρότητας 73.5% (ρεύμα VAP), δηλαδή μικρότερης 

καθαρότητας από αυτήν της αρχικής τροφοδοσίας. Έτσι, αν και απομακρύνεται μεγάλο μέρος του 

νερού και το ρεύμα υδρογόνου σε άλλη περίπτωση θα έφθανε σε καθαρότητα 98% κ.β. Η2, η 

επιμόλυνση από το διοξείδιο του άνθρακα και την μεθανόλη, μειώνουν την καθαρότητά του. 
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Ενότητα 6 Παραμετρική ανάλυση 

Στην ενότητα αυτή, πραγματοποιείται παραμετρική ανάλυση ως προς διάφορες λειτουργικές 

μεταβλητές στο τμήμα της αντίδρασης, ώστε να εξαχθούν συμπεράσματα σχετικά με την επίδρασή 

τους στην μετατροπή της αντίδρασης, στην απόδοση παραγωγής μεθανόλης και στα ενεργειακά 

φορτία που καταναλώνονται στην διεργασία. Η ανάλυση αυτή αποσκοπεί στον προσδιορισμό των 

βέλτιστων συνθηκών λειτουργίας ως προς την παραγωγή μεθανόλης και το λειτουργικό κόστος. 

Οι παράμετροι που μελετώνται είναι οι εξής: 

• Πίεση λειτουργίας του αντιδραστήρα 

• Θερμοκρασία λειτουργίας του αντιδραστήρα 

• Αναλογία των συστατικών στην τροφοδοσία 

• Καθαρότητα του ρεύματος υδρογόνου 

Ως βάση για την παραμετρική ανάλυση θεωρείται η διεργασία που περιγράφεται στην Ενότητα 5. Σε 

κάθε περίπτωση, εξετάζεται η μεταβολή μίας μόνο ανεξάρτητης μεταβλητής, αφήνοντας όλες τις 

υπόλοιπες παραμέτρους στις τιμές που έχουν στην βασική προσομοίωση. 
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6.1 Ορισμός παραμέτρων αξιολόγησης 

Παρακάτω δίνονται οι ορισμοί των παραμέτρων που θα χρησιμοποιηθούν για την αξιολόγηση. Η μία 

παράμετρος που χρησιμοποιείται, είναι η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα (Σχέση 4-4), η οποία 

ορίστηκε στην Ενότητα 4. Η δεύτερη παράμετρος που χρησιμοποιείται είναι η απόδοση παραγωγής 

μεθανόλης, η οποία βασίζεται στο βασικό – περιοριστικό αντιδρών το οποίο καταναλώνεται, εν 

προκειμένω στο υδρογόνο, και ορίζεται σύμφωνα με την σχέση 6-1. 

 % 𝛢𝜋ό𝛿𝜊𝜎𝜂 𝜋𝛼𝜌𝛼𝛾𝜔𝛾ή𝜍 𝜇𝜀𝜃𝛼𝜈ό𝜆𝜂𝜍 =
(𝐶𝐻3𝑂𝐻)έ𝜉𝜊𝛿𝜊𝜍 − (𝐶𝐻3𝑂𝐻)𝜀ί𝜎𝜊𝛿𝜊𝜍

(𝛨2)𝜀ί𝜎𝜊𝛿𝜊𝜍 − (𝛨2)έ𝜉𝜊𝛿𝜊𝜍
 6–1 

 

6.2 Πίεση λειτουργίας αντιδραστήρα 

Σύμφωνα με τους Graaf et al [1], η αντίδραση μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα σε μεθανόλη 

πραγματοποιείται στο εύρος πιέσεων 15 – 50 bar. Ωστόσο, για την μελέτη της επίδρασης της πίεσης 

εξετάζεται η μεταβολή της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα στο εύρος 30 – 70 bar, με σκοπό να 

παρατηρηθεί η συμπεριφορά του συστήματος και σε υψηλότερη πίεση. 

Η σύσταση του ρεύματος εισόδου του αντιδραστήρα χαρακτηρίζεται από τον λόγο [Η2]-

[CO2]/[CO]+[CO2] το οποίο ορίζεται ως στοιχειομετρικός αριθμός (SN) (Σχέση 5-1). Όταν SN=2 τα 

αντιδρώντα βρίσκονται σε στοιχειομετρική αναλογία, ενώ όταν SN<2 και SN>2, υπάρχει έλλειμα και 

περίσσεια υδρογόνου αντίστοιχα, όπως έχει αναφερθεί και στην υποενότητα 5.2.1.  

Η ανάλυση ευαισθησίας πραγματοποιείται, αρχικά, διατηρώντας σταθερή τροφοδοσία υδρογόνου, 

με αποτέλεσμα να υπάρχει έλλειμα (SN<2), ενώ στη συνέχεια, ρυθμίζεται η τροφοδοσία του 

υδρογόνου, ώστε τα αντιδρώντα να είναι σε στοιχειομετρική αναλογία SN=2. 

Η ανάλυση πραγματοποιείται διατηρώντας σταθερή την θερμοκρασία λειτουργίας του αντιδραστήρα 

και ίση με 250OC. Οι αναλογίες των αντιδρώντων στα διαγράμματα 6-1 έως 6-2 σημειώνονται για κάθε 

καμπύλη. 
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Διάγραμμα 6-1. Μετατροπή CO2 συναρτήσει αυξανόμενης πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, για έλλειμα υδρογόνου (SN<2), 

και για στοιχειομετρική αναλογία CO2:H2 (SN=2) με σταθερή θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC. 

 

 

Διάγραμμα 6-2. Απόδοση παραγωγής μεθανόλης συναρτήσει αυξανόμενης πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, για έλλειμα 

υδρογόνου (SN<2) και για στοιχειομετρική αναλογία CO2:H2 (SN=2), με σταθερή θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC. 
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Όπως είναι εμφανές από τα διαγράμματα 6-1 και 6-2, για στοιχειομετρική αναλογία επιτυγχάνονται 

υψηλότερη μετατροπή και υψηλότερη απόδοση παραγωγής, απ’ ότι για SN<2. Ακόμα, να τονιστεί ότι 

τόσο η μετατροπή της αντίδρασης, όσο και η απόδοση παραγωγής μεθανόλης επηρεάζονται 

σημαντικά από την ποσότητα του υδρογόνου στα αντιδρώντα, καθώς όταν το τελευταίο είναι σε 

έλλειμα η μετατροπή του διοξειδίου είναι εμφανώς μικρότερη. Αντίθετα, η αύξηση της περιεκτικότητας 

του υδρογόνου στο ρεύμα τροφοδοσίας, ώστε να υπάρχει στοιχειομετρική αναλογία, οδηγεί σε 

αύξηση τόσο της μετατροπής, όσο και της απόδοσης. Έτσι, σε όλη την ανάλυση ρυθμίζεται η 

τροφοδοσία, με τέτοιο τρόπο ώστε να υπάρχει στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων (SN=2). 

 

 

Διάγραμμα 6-3. Μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα συναρτήσει αυξανόμενης πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, με σταθερή 

θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC και με στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων (SN=2). 
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Διάγραμμα 6-4. Απόδοση παραγωγής μεθανόλης συναρτήσει αυξανόμενης πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, με σταθερή 

θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC, και με στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων. 

 

Από τα διαγράμματα 6-3 και 6-4 φαίνεται ότι με αύξηση της πίεσης, τόσο η μετατροπή του διοξειδίου 

του άνθρακα, όσο και η απόδοση παραγωγής μεθανόλης αυξάνονται. Πιο συγκεκριμένα, η 

μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα από το 14.5% στην πίεση των 30 bar, φτάνει το 19.5% στα 70 

bar. Από την άλλη, η απόδοση παραγωγής μεθανόλης αυξάνεται μεν, αλλά η αύξηση που εμφανίζει 

στο διάστημα αυτό δεν είναι τόσο μεγάλη. Αναλυτικότερα, από το 31.6% στα 30 bar, αυξάνεται στο 

32.5% στα 70 bar, με αύξηση μόλις 3%, σε αντίθεση με την 35% αύξηση της μετατροπής του διοξειδίου 

στο ίδιο εύρος. 

Οι αντιδράσεις υδρογόνωσης του διοξειδίου και του μονοξειδίου μειώνουν τον συνολικό αριθμό των 

mole προς την κατεύθυνση της αντίδρασης, δηλαδή παράγουν λιγότερα mole αερίων. Σύμφωνα με 

την θερμοδυναμική, και την Αρχή “Le Chatelier”, λόγω της μείωσης των γραμμομορίων προς την 

κατεύθυνση της υδρογόνωσης, η ισορροπία στρέφεται προς την κατεύθυνση αυτή, όταν αυξάνεται 

η πίεση, για να επέλθει το σύστημα σε χημική ισορροπία. Συνεπώς, ο σχηματισμός της μεθανόλης 

ευνοείται στις υψηλές πιέσεις (Διάγραμμα 6-4), αφού βρίσκεται στην κατεύθυνση της αντίδρασης, 

όπου τα γραμμομόρια είναι μειούμενα. 

Από τα διαγράμματα 6-3 και 6-4 είναι εμφανές ότι, για πιέσεις μεγαλύτερες των 50 bar δεν σημειώνεται 

σημαντική αύξηση στις μετατροπές, τόσο του CO2, όσο και της μεθανόλης. Επίσης, τόσο η μετατροπή 

όσο και η απόδοση της αντίδρασης απομακρύνονται όλο και περισσότερο από τις τιμές της χημικής 

ισορροπίας. Η μέγιστη παραγωγή μεθανόλης στην ισορροπία είναι περίπου 35% σε πίεση 70 bar, ενώ 

η μέγιστη μετατροπή CO2 περίπου 28% στην ίδια πίεση. Συμπερασματικά, η αύξηση της πίεσης 

επηρεάζει θετικά την χημική ισορροπία, καθώς με αύξηση της πίεσης αυξάνονται οι μετατροπές 

ισορροπίας. 
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Διάγραμμα 6-5. Μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα και κατανάλωση βοηθητικών παροχών ανά κιλό 

παραγόμενης μεθανόλης, συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, με σταθερή θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC, 

και με στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων. 
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Διάγραμμα 6-6. Μεταβολή των συνολικών, των θερμών και των ψυχρών βοηθητικών παροχών συναρτήσει αυξανόμενης πίεσης 

λειτουργίας του αντιδραστήρα, με σταθερή θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC, και με στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων. 

 

 

Διάγραμμα 6-7. Μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα και κατανάλωση ηλεκτρικού ρεύματος ανά κιλό 

παραγόμενης μεθανόλης, με σταθερή θερμοκρασία λειτουργίας T=250OC, και με στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων. 

 

0

5

10

15

20

25

30

35

40

30 35 40 45 50 55 60 65 70

Ε
νε

ρ
γε

ια
κ

ή
 κ

α
τα

νά
λω

σ
η

 [
M

W
]

Πίεση λειτουργίας αντιδραστήρα [bar]

Συνολικές βοηθητικές παροχές Θερμές βοηθητικές παροχές

Ψυχρές βοηθητικές παροχές Ηλεκτρική ενέργεια

0,1

0,11

0,12

0,13

0,14

0,15

0,16

0%

5%

10%

15%

20%

25%

30%

30 35 40 45 50 55 60 65 70

k
W

h
/k

g 
M

e
O

H

Μ
ετ

α
τρ

ο
π

ή
 C

O
2

Πίεση λειτουργίας αντιδραστήρα [bar]

Αντιδραστήρας Ισορροπία Ηλεκτρική ενέργεια ανά κιλό MeOH



 

 

109 

Η βελτιστοποίηση της διεργασίας βασίζεται στη μείωση των απαιτούμενων ενεργειακών απαιτήσεων. 

Τα διαγράμματα 6-4 έως 6-6, απεικονίζουν τις ενεργειακές καταναλώσεις της διεργασίας (βοηθητικές 

παροχές και ηλεκτρική ενέργεια) με τη μεταβολή της πίεσης. 

Από το διάγραμμα 6-5 φαίνεται ότι στο εύρος 45-60 bar, η κατανάλωση ενέργειας ανά κιλό μεθανόλης 

είναι σχεδόν σταθερή, ενώ αυξάνεται πολύ μετά τα 65 bar.  

Από το διάγραμμα 6-7, η κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας είναι η ελάχιστη, όταν η πίεση λειτουργίας 

του αντιδραστήρα γίνεται ίση με 50 bar. Συνεπώς, η βέλτιστη πίεση λειτουργίας του αντιδραστήρα είναι 

τα 50 bar. 
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6.3 Θερμοκρασία λειτουργίας αντιδραστήρα 

Ο μηχανισμός που προτείνεται από τους Graaf et al [2] υποθέτει ότι, τόσο η αντίδραση υδρογόνωσης 

του CO2 όσο και η αντίδραση υδρογόνωσης του CO συμμετέχουν στην παραγωγή μεθανόλης, μαζί 

με την WGS. Οι αντιδράσεις σχηματισμού μεθανόλης είναι εξώθερμες, με μείωση στον συνολικό 

αριθμό των γραμμομορίων, ενώ η RWGS είναι ενδόθερμη χωρίς καμία μεταβολή στον συνολικό 

αριθμό των γραμμομορίων, οπότε απαιτείται υψηλή πίεση για την επίτευξη υψηλών μετατροπών. Η 

αντίδραση υδρογόνωσης του CO2 πραγματοποιείται στο εύρος των 483 έως 543 Κ [4]. Σύμφωνα με 

τους Graaf et al. [1], η αντίδραση μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα σε μεθανόλη, 

πραγματοποιείται στο εύρος θερμοκρασιών 210 – 250oC και πιέσεων 15 – 50 bar. Επίσης, σημειώνεται 

ότι στο εύρος 473 – 553 Κ ο καταλύτης Cu/ZnO/Al2O3, εξασφαλίζει ικανοποιητικούς ρυθμούς 

αντίδρασης [3]. 

Συνεπώς, σύμφωνα με τους Graaf et al. [1], η αντίδραση μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα σε 

μεθανόλη πραγματοποιείται στο εύρος θερμοκρασιών 210 – 250 oC. Έτσι, στα πλαίσια της ανάλυσης 

θα πραγματοποιηθεί ανάλυση ευαισθησίας σε λίγο χαμηλότερη θερμοκρασία από τους 210oC και σε 

λίγο υψηλότερη από τους 250oC, ώστε να μελετηθεί η συμπεριφορά του συστήματος. Συγκεκριμένα η 

ανάλυση πραγματοποιείται στο θερμοκρασιακό εύρος 200 – 270 oC, σε πίεση 50 bar και για 

στοιχειομετρική αναλογία των αντιδρώντων. 

 

Διάγραμμα 6-8. Μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα και απόδοση παραγωγής μεθανόλης στον αντιδραστήρα συναρτήσει 

αυξανόμενης θερμοκρασίας λειτουργίας του αντιδραστήρα, με σταθερή πίεση λειτουργίας P=50 bar, και με στοιχειομετρική 

αναλογία των αντιδρώντων. 

Από το διάγραμμα 6-8 φαίνεται ότι με αύξηση της θερμοκρασίας αυξάνεται η μετατροπή του διοξειδίου 

του άνθρακα, ενώ ταυτόχρονα πλησιάζει ολοένα και πιο κοντά στην χημική ισορροπία. Η απόδοση 
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παραγωγής μεθανόλης παρουσιάζει μέγιστο στους 250οC και στη συνέχεια, μειώνεται. Φαίνεται 

επίσης ότι μετά τους 250 οC, και η απόδοση παραγωγής μεθανόλης, πλησιάζει την χημική ισορροπία.  

Σύμφωνα με την Αρχή Le Chatelier, απαιτούνται υψηλές πιέσεις (λόγω της μείωσης των 

γραμμομορίων) και χαμηλές θερμοκρασίες, επειδή οι αντιδράσεις σύνθεσης μεθανόλης είναι 

εξώθερμες. Ωστόσο, επειδή η τρίτη αντίδραση είναι ενδόθερμη (Αντίδραση Α – RWGS), σύμφωνα με 

την κινητική των αντιδράσεων, όπως φαίνεται και στο διάγραμμα 6-8, απαιτείται αύξηση της 

θερμοκρασίας για την αύξηση της μετατροπής και της απόδοσης παραγωγής μεθανόλης. Οπότε 

επιλέγεται η θερμοκρασία των 250οC, όπου εμφανίζεται η μέγιστη απόδοση παραγωγής μεθανόλης. 

Σε αυτή τη θερμοκρασία η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα στην ισορροπία φτάνει το 22% και 

η απόδοση παραγωγής μεθανόλης το 35%. Ως εκ τούτου, η θερμοκρασία δεν επηρεάζει θετικά την 

χημική ισορροπία, καθώς οι αντιδράσεις σύνθεσης μεθανόλης είναι εξώθερμες και ευνοούνται σε 

χαμηλές θερμοκρασίες. 
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6.4  Σύσταση τροφοδοσίας 

6.4.1  Αναλογία CO2:CO:H2 στο ρεύμα τροφοδοσίας 

Στο ακόλουθο διάγραμμα εξετάζεται η μετατροπή του διοξειδίου, με αύξηση του στοιχειομετρικού 

αριθμού (Σχέση 5-1), δηλαδή με αύξηση της περιεκτικότητας του υδρογόνου στο ρεύμα τροφοδοσίας 

του αντιδραστήρα, σε σταθερή θερμοκρασία και πίεση, P=50 bar και T=250οC. 

 

Διάγραμμα 6-9. Απόδοση παραγωγής μεθανόλης και μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα και στην 

ισορροπία συναρτήσει του αυξανόμενου λόγου SN=[H2]-[CO2]/[CO]+[CO2], για SN>2, δηλαδή για περίσσεια υδρογόνου, για 

σταθερή πίεση λειτουργίας P=50 bar και θερμοκρασία T=250OC 
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Διάγραμμα 6-10. Μεταβολή των συνολικών, θερμών και ψυχρών βοηθητικών παροχών συναρτήσει του αυξανόμενου λόγου 

SN=[H2]-[CO2]/[CO]+[CO2], για SN>2, δηλαδή για περίσσεια υδρογόνου, για σταθερή πίεση λειτουργίας P=50 bar και θερμοκρασία 

T=250OC.  

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα 6-9, με την αύξηση της περιεκτικότητας του υδρογόνου στο ρεύμα 

τροφοδοσίας, αυξάνεται η μετατροπής του CO2, χωρίς ωστόσο, να υπάρχει σημαντική μεταβολή 

στην απόδοση της αντίδρασης σε μεθανόλη. Επίσης, από το διάγραμμα 6-10 φαίνεται ότι με αύξηση 

του στοιχειομετρικού αριθμού υπάρχει αύξηση στις απαιτήσεις των βοηθητικών παροχών, με την 

μέγιστη διαφορά στις συνολικές απαιτήσεις των βοηθητικών παροχών, από SN=2.0 σε SΝ=2.9 να 

φτάνει το 10%. 
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6.4.2 Καθαρότητα τροφοδοσίας υδρογόνου 

Στην τροφοδοσία του υδρογόνου συνήθως, ανάλογα με την προέλευσή του, ενδέχεται να υπάρχει ένα 

ποσό νερού. Στην ενότητα αυτή εξετάζεται, κατά πόσο επηρεάζει την μετατροπή και την απόδοση 

παραγωγής μεθανόλης η ύπαρξη νερού στο ρεύμα τροφοδοσίας του υδρογόνου. 
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Διάγραμμα 6-11. (α) Μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα και απόδοση παραγωγής μεθανόλης στον αντιδραστήρα συναρτήσει 

του γραμμομοριακού κλάσματος του υδρογόνου στο ρεύμα τροφοδοσίας φρέσκου υδρογόνου F-H2. 

(β) Μετατροπή διοξειδίου του άνθρακα και απόδοση παραγωγής μεθανόλης στον αντιδραστήρα για γραμμομοριακό κλάσμα 

υδρογόνου στο εύρος 0.8-0.99. 

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα 6-11(α), η ύπαρξη νερού στην τροφοδοσία του ρεύματος 

υδρογόνου έχει υψηλή επίδραση τόσο στην μετατροπή του CO2, όσο και στην απόδοση παραγωγής 

μεθανόλης. Όσο πιο καθαρό υδρογόνο τροφοδοτείται στην διεργασία, τόσο πιο υψηλή μετατροπή 

διοξειδίου του άνθρακα επιτυγχάνεται. Για ποσοστό νερού μικρότερο από 10%, η καμπύλη της 

μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα αρχίζει να γίνεται κατακόρυφη, οδηγώντας σε απότομη 

αύξηση της μετατροπής. Από το διάγραμμα 6-11(β) επιβεβαιώνεται ότι για νερό με ποσοστό μικρότερο 

από 20%, η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα αυξάνεται από 3% (80% υδρογόνο) σε 16% (99% 

υδρογόνο), ενώ η απόδοση παραγωγής μεθανόλης αυξάνεται από 29% σε 32%, αντίστοιχα. Είναι 

εμφανές ότι όσο λιγότερο είναι το νερό, η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα αυξάνεται εκθετικά. 

Ως εκ τούτου, η καθαρότητα του ρεύματος υδρογόνου έχει καθοριστικό ρόλο, τόσο στην απόδοση 

παραγωγής, όσο και στην μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα, καθιστώντας έτσι ιδιαίτερα 

σημαντική, την καθαρότητα του υδρογόνου. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

116 

6.5 Βιβλιογραφία 

[1] D. Rahman, “Kinetic Modeling Of Methanol Synthesis From Carbon Monoxide , Carbon Dioxide , 

And Hydrogen Over A Cu / ZnO / Cr2O3 Catalyst,” Thèse, p. 84, 2012, doi: 

http://scholarworks.sjsu.edu/etd_theses Recommended. 

[2] G. H. Graaf, E. J. Stamhuis, and A. A. C. M. Beenackers, “Kinetics of low-pressure methanol 

synthesis,” Chem. Eng. Sci., vol. 43, no. 12, pp. 3185–3195, Jan. 1988, doi: 10.1016/0009-

2509(88)85127-3. 

[3] G. Leonzio, E. Zondervan, and P. U. Foscolo, “Methanol production by CO 2 hydrogenation: 

Analysis and simulation of reactor performance,” Int. J. Hydrogen Energy, vol. 44, no. 16, pp. 7915–

7933, Mar. 2019, doi: 10.1016/j.ijhydene.2019.02.056. 

[4] A. Xin, Z. Yizan, Z. Qiang, and W. Jinfu, “Methanol Synthesis from CO 2 Hydrogenation with a 

Cu/Zn/Al/Zr Fibrous Catalyst *,” 2009. doi: 10.1016/S1004-9541(09)60038-0. 

[5] A. A. Kiss, J. J. Pragt, H. J. Vos, G. Bargeman, and M. T. de Groot, “Novel efficient process for 

methanol synthesis by CO2 hydrogenation,” Chem. Eng. J., vol. 284, pp. 260–269, 2016, doi: 

10.1016/j.cej.2015.08.101. 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 



 

 

117 

Ενότητα 7 Οικονομική ανάλυση 

Στο κεφάλαιο 6, πραγματοποιήθηκε μία προκαταρκτική ανάλυση της επίδρασης ορισμένων 

λειτουργικών παραμέτρων στη μετατροπή του διοξειδίου και στην απόδοση παραγωγής μεθανόλης, 

σε συνδυασμό με το λειτουργικό κόστος, όπως αυτό προκύπτει από τις ενεργειακές καταναλώσεις. 

Βάσει των παραπάνω, οι συνθήκες θερμοκρασίας και πίεσης στον αντιδραστήρα διατηρούνται ίσες 

με αυτές που θεωρήθηκαν στην αρχική προσομοίωση και βασίζονται στην δουλειά των Kiss et al. [1].  

Σημαντική παράμετρος για μία μονάδα παραγωγής, εκτός από την μετατροπή του αντιδραστήρα και 

την απόδοση παραγωγής του επιθυμητού προϊόντος, είναι και η ικανότητά της να αποφέρει κέρδος. 

Κατά συνέπεια, απαιτείται η διενέργεια τεχνοοικονομικής ανάλυσης, όπου γίνεται εκτίμηση του κόστους 

επένδυσης και του κόστους λειτουργίας, καθώς και η μελέτη και αξιολόγηση των παραμέτρων που 

επηρεάζουν το κόστος. Έτσι, στην ενότητα αυτή διενεργείται μία προκαταρκτική εκτίμηση του 

συνολικού κόστους της διεργασίας, συμπεριλαμβανομένης της μονάδας μοριακών κοσκίνων για τον 

καθαρισμό του υδρογόνου. 

Στη συνέχεια, υπολογίζονται τα κόστη παραγωγής ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης, καθώς και 

ανά τόνο αξιοποιούμενου διοξειδίου του άνθρακα. Στα πλαίσια της μελέτης, εξετάζεται η επίδραση της 

χρήσης διαφορετικών τεχνολογιών παραγωγής υδρογόνου στο συνολικό κόστος. Τέλος, μελετάται η 

επίδραση του μεγέθους της μονάδας στο κόστος προϊόντος. 
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7.1 Εκτίμηση παγίου κόστους μονάδας 

Στην ενότητα αυτή, πραγματοποιείται κοστολόγηση του εξοπλισμού της διεργασίας. Η 

διαστασιολόγηση του εξοπλισμού σε κάθε περίπτωση, πραγματοποιείται με το λογισμικό Aspen Plus 

V8.8 και το ενσωματωμένο εργαλείο εκτίμησης κόστους Aspen Capital Cost Estimator. Το κόστος που 

προκύπτει απευθείας από το εργαλείο Aspen Capital Cost Estimator συγκρίνεται με το κόστος του 

εξοπλισμού που υπολογίζεται με την μέθοδο εκτίμησης κόστους «Detailed Factorial Method», όπως 

περιγράφεται από τους Towler και Sinnott, και περιεγράφηκε αναλυτικά στην ενότητα 1.10 της 

Εισαγωγής. Τα κόστη που υπολογίζονται, αντιστοιχούν σε συγκεκριμένο υλικό κατασκευής, το οποίο 

επιλέγεται για τις ανάγκες της διεργασίας. Ανάλογα με το υλικό κατασκευής, επιλέγεται ο κατάλληλος 

συντελεστής διόρθωσης του κόστους, όπως αναφέρεται και στην υπό ενότητα 1.10.1. 

7.1.1.i Επιλογή υλικού κατασκευής εξοπλισμού 

Στην διεργασία μας συμμετέχουν πέντε ουσίες, το μονοξείδιο και το διοξείδιο του άνθρακα, το 

υδρογόνο, το νερό και η μεθανόλη. Το μονοξείδιο και το διοξείδιο του άνθρακα δεν είναι διαβρωτικά 

ως προς τα μέταλλα και τα κράματα των μετάλλων. [2]  Έτσι, μελετάται η επίδραση της μεθανόλης και 

του υδρογόνου στην διάβρωση, καθώς η συγκέντρωση του νερού στην διεργασία είναι πολύ μικρή. 

Λόγω της παρουσίας υδρογόνου, δύο φαινόμενα είναι αυτά τα οποία ενδέχεται να προκαλέσουν 

βλάβη του εξοπλισμού. Το πρώτο είναι το High Temperature Hydrogen Attack ή αντίδραση μεθανίου 

[3], ενώ το δεύτερο είναι το Hydrogen Embrittlement, ή πρόκληση ρωγμής [4], και εμφανίζονται και τα 

δύο σε θερμοκρασίες υψηλότερες των 500oC. Τα φαινόμενα αυτά, περιγράφονται αναλυτικά στην 

ενότητα 1.10.5, και με βάση αυτά κρίνεται αν τελικά μπορεί να χρησιμοποιηθεί κοινός χάλυβας ή αν 

απαιτείται η χρήση κάποιου άλλου κράματος. Πέρα από το υδρογόνο, εξετάζεται και η αντοχή του 

κοινού χάλυβα απέναντι στην μεθανόλη. Είναι γνωστό ότι η μεθανόλη δρα διαβρωτικά έναντι 

ορισμένων μετάλλων, όπως για παράδειγμα με το αλουμίνιο, με τον ψευδάργυρο και με το μαγγάνιο, 

με τα οποία αντιδρά και εκλύει υδρογόνο. [5] Ωστόσο, υπάρχουν περίπου δώδεκα κατηγορίες 

κραμάτων που είναι κατάλληλα για την διαχείριση της μεθανόλης, και είναι κατάλληλα για την 

επένδυση αντλιών και βαλβίδων, καθώς και ως περιβλήματα για να περιέχουν υγρά υπό πίεση. [6] 

Ο αντιδραστήρας της διεργασίας λειτουργεί σε πίεση 50 bar (725.2 psia) και θερμοκρασία 250οC 

(481.73 oF). Αν θεωρηθεί ότι η μερική πίεση του υδρογόνου μπορεί να φτάσει μέχρι και 725.2 psia σε 

θερμοκρασία 250οC, από το Διάγραμμα 1-1 (Ενότητα 1.10.4), προκύπτει ότι δεν υπάρχει κίνδυνος 

εμφάνισης του φαινομένου «High Temperature Hydrogen Attack». Παρομοίως, επειδή η θερμοκρασία 

λειτουργίας του αντιδραστήρα είναι χαμηλότερη από τους 500οC, δεν τίθεται κίνδυνος πρόκλησης 

ρωγμής (φαινόμενο «Hydrogen Embrittlement»), με την χρήση κοινού χάλυβα άνθρακα. Επίσης, ο 

κοινός χάλυβας είναι κατάλληλος για την διαχείριση μεθανόλης (Πίνακας 1-13), εφόσον ο ρυθμός 

διάβρωσης είναι στο εύρος της ασφαλούς χρήσης. Συνεπώς, μπορεί να χρησιμοποιηθεί με ασφάλεια 

ο κοινός χάλυβας για τον εξοπλισμό της διεργασίας. Σε άλλη περίπτωση, όπου ο κοινός χάλυβας δεν 

θα ήταν κατάλληλος, θα επιλεγόταν ο ανοξείδωτος χάλυβας (stainless steel 304), όμως το κόστος της 

μονάδας σε αυτή την περίπτωση θα ήταν πολλαπλάσιο. 
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7.2 Εκτίμηση πάγιου και λειτουργικού κόστους 

7.2.1 Διαστασιολόγηση – κοστολόγηση πάγιου εξοπλισμού 

Η διαστασιολόγηση του εξοπλισμού της μονάδας πραγματοποιείται εξ ολοκλήρου μέσω του 

ενσωματωμένου εργαλείου του Aspen Plus V8.8, Aspen Capital Cost Estimator (ACCE). Οι 

υπολογισμοί κόστους πραγματοποιούνται σύμφωνα με την μέθοδο «Detailed factorial» που 

περιγράφεται από τους Towler και Sinnott [4], και έχει παρουσιαστεί αναλυτικά στην ενότητα 1.10. Τα 

αποτελέσματα της διαστασιολόγησης και της κοστολόγησης του εξοπλισμού, συμπεριλαμβανομένου 

του κόστους εγκατάστασης του εξοπλισμού όπως υπολογίζονται από το ACCE, παρουσιάζονται 

στον πίνακα 7-1. 

Πίνακας 7-1. Διαστασιολόγηση και κοστολόγηση εξοπλισμού της διεργασίας, σύμφωνα με την «Detailed factorial» μέθοδο και 

σύμφωνα με το Aspen Capital Cost Estimator. 

Εξοπλισμός Μονάδες S S 

Κόστος 

εξοπλισμού 

[kEUR] 

Κόστος 

εγκατάστασης 

[kEUR] 

Κόστος 

εγκατάστασης 

ACCE [kEUR] 

COMP1 kW 547.6 144.3 461.6 896.3 

COMP2 kW 518.2 139.8 447.5 1258.3 

FEHE m2 785 78.9 252.3 413.1 

HEATER m2 83 17.3 55.2 154.4 

COOLER m2 176 25.4 81.3 142.6 

REACTOR kg 9699.4 56.2 179.7 180.5 

HP-SEP kg 4891.5 37.1 118.8 122.4 

LP-SEP kg 129.9 3.9 12.3 39.8 

PUMP m3/sec 0.005 3.3 10.5 36.4 

DISTCOL17 - - 364.6 1311.4 1372.0 

ΚΑΤΑΛΥΤΗΣ kg 29269 5209.9 - - 

 

Ο αντιδραστήρας της διεργασίας έχει σχεδιαστεί ως κυλινδρικό δοχείο, με αυλούς, οι οποίοι είναι 

γεμισμένοι με καταλύτη. Ο καταλύτης που χρησιμοποιείται, όπως έχει αναφερθεί, είναι καταλύτης με 

βάση τον χαλκό Cu/ZnO/Al2O3. Η μάζα του καταλύτη, στην προκειμένη περίπτωση, όπου μεταβάλλεται 

μονάχα η πίεση, παραμένει σταθερή και ίση με την μάζα που έχει υπολογιστεί στην ενότητα 5.2.2.ii. Η 

τιμή του καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3 ανέρχεται στα 178.0 €/kg. [7] Στον αντιδραστήρα χρησιμοποιείται 

ποσότητα καταλύτη ίση με 29269 kg, άρα το κόστος του καταλύτη βάσης χαλκού που χρησιμοποιείται 

στον αντιδραστήρα ισούται με: 

𝛫ό𝜎𝜏𝜊𝜍 𝜅𝛼𝜏𝛼𝜆ύ𝜏𝜂 = 29269 𝑘𝑔 × 178.0 € 𝑘𝑔⁄ =  5209882 € 

Το κόστος αυτό, να σημειωθεί ότι, εντάσσεται στα πάγια κόστη της διεργασίας. 

 

 
17 Το κόστος της αποστακτικής στήλης υπολογίζεται ως το άθροισμα ενός κατακόρυφου δοχείου πίεσης (κέλυφος στήλης), ενός 

οριζόντιου δοχείου πίεσης (τύμπανο αναρροής), ενός εναλλάκτη κελύφους και αυλών (συμπυκνωτήρας), ενός Kettle Reboiler με 

σωλήνες τύπου U (αναβραστήρας) και των δίσκων της στήλης, όπως περιγράφεται αναλυτικά στην ενότητα 1.10.1. 
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7.2.2 Κόστος βοηθητικών παροχών μονάδας 

Το λειτουργικό κόστος της μονάδας περιλαμβάνει έξοδα τα οποία σχετίζονται άμεσα με την 

παραγωγική διαδικασία, όπως το νερό ψύξης, η ηλεκτρική ενέργεια και ο ατμός θέρμανσης, τα οποία 

είναι απαραίτητα για την λειτουργία του εξοπλισμού της διεργασίας. Στο σημείο αυτό μελετώνται οι 

απαιτήσεις της μονάδας σε βοηθητικές παροχές. Τα κόστη για των βοηθητικών παροχών που 

χρησιμοποιούνται στην παρούσα διεργασία, δίνονται αναλυτικά στην ενότητα 1.10.4. Σύμφωνα με 

αυτά τα κόστη και τις απαιτήσεις που προκύπτουν, οι οποίες υπολογίζονται από το Aspen Plus V8.8, 

προκύπτουν τα επιμέρους κόστη λειτουργίας όπως φαίνονται στον πίνακα 7-2. 

Πίνακας 7-2. Συνοπτική παρουσίαση των βοηθητικών παροχών που χρησιμοποιούνται για κάθε στοιχείο του εξοπλισμού της 

διεργασίας, με τα κόστη ανά ώρα λειτουργίας, όπως υπολογίζονται σύμφωνα με τις τιμές της βιβλιογραφίας και με τις τιμές που 

δίνονται στο Aspen Capital Cost Estimator.18 

Στοιχείο 

εξοπλισμού 

Βοηθητική 

παροχή 

Μονάδες 

μέτρησης 

απαιτήσεων 

Απαιτήσεις 

βοηθητικών 

παροχών 

Υπολογισμένο 

κόστος 

[EUR/hr] 

ACCE 

[EUR/hr] 

COMP1 Ηλεκτρική ενέργεια kW 518.2 55.2 42.4 

COMP2 Ηλεκτρική ενέργεια kW 546.5 58.2 44.7 

FEHE19 - - - - - 

HEATER 
Ατμός υψηλής 

πίεσης 
kg 3525.6 36.2 12.2 

COOLER Νερό ψύξης kg 1074573.9 53.7 3.9 

REACTOR Νερό ψύξης kg 626785.5 26.7 2.4 

HP-SEP20 - - - - - 

LP-SEP - - - - - 

PUMP Ηλεκτρική ενέργεια kW 0 0 0 

CONDENSER – 

DISTCOL 
Αέρας ψύξης kg 3835704.0 0 0 

REBOILER – 

DISTCOL 

Ατμός χαμηλής 

πίεσης 
kg 10056.2 141.7 36.2 

Σημειώνεται ότι όλα τα κόστη δίνονται στο έτος βάσης που θεωρείται στην παρούσα μελέτη, δηλαδή 

για το 2019. 

 

 

 

 

 
18 Όπου υπάρχει παύλα (-), εννοείται ότι δεν χρησιμοποιείται κάποια βοηθητική παροχή. 
19  Ο εναλλάκτης FEHE δεν απαιτεί την χρήση βοηθητικής παροχής, καθώς τον ρόλο αυτό αναλαμβάνει το ρεύμα εξόδου του 

αντιδραστήρα, το οποίο παρέχει θερμότητα για την προθέρμανση του ρεύματος εισόδου του αντιδραστήρα. 
20 Τα δοχεία ισορροπίας δεν απαιτούν χρήση βοηθητικών παροχών. 
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7.3 Κόστος μονάδας καθαρισμού υδρογόνου 

7.3.1 Κλίνες μοριακών κοσκίνων 

Για την διεργασία καθαρισμού υδρογόνου με μοριακά κόσκινα, απαιτούνται δύο όμοιες κλίνες,  εκ των 

οποίων η μία κλίνη θα λειτουργεί για 24 ώρες, ενώ η άλλη στο ίδιο διάστημα θα αναγεννάται σε 

εναλλαγή με την άλλη. Για την πίεση λειτουργίας των κλινών μοριακών κοσκίνων (30.4 bar) και για 

θερμοκρασία 12oC, από τις καμπύλες API 941 Nelson Curves (Διάγραμμα 1-1, Ενότητα 1.10.5), μπορεί 

να χρησιμοποιηθεί με ασφάλεια κοινός χάλυβας, για την κατασκευή του δοχείου της κλίνης. 

7.3.1.i Διαστασιολόγηση κλινών μοριακών κοσκίνων 

Πραγματοποιείται διαστασιολόγηση της κλίνης με χρήση του ACCE, θεωρώντας την κλίνη σαν 

κατακόρυφο δοχείο πίεσης, και τα αποτελέσματα της διαστασιολόγησης παρουσιάζονται στον 

πίνακα 7-3. 

Πίνακας 7-3. Διαστάσεις κλίνης μοριακών κοσκίνων. 

Όγκος δοχείου [L] 2401.93 

Διάμετρος δοχείου [m] 0.91 

Ύψος δοχείου [m] 3.66 

Αν υποτεθεί ότι το πορώδες της κλίνης των μοριακών κοσκίνων (Molecular sieves, MS) ισούται με 0.4, 

τότε υπολογίζεται η απαιτούμενη μάζα μοριακών κοσκίνων μέσα στην κλίνη. 

𝑉𝑀𝑆 = (1 − 𝜀𝑏𝑒𝑑 𝑀𝑆)𝑉𝑏𝑒𝑑 𝑀𝑆 ⇒𝑉𝑀𝑆 = 1.44 𝑚
3 

𝑚𝑀𝑆 = 𝜌𝑀𝑆 𝑉𝑀𝑆 ⇒𝑚𝑀𝑆 = 923.4 𝑘𝑔 

Σε μία ώρα λειτουργίας απομακρύνονται 279.8 κιλά νερού, οπότε αν θεωρηθεί ότι η κλίνη λειτουργεί 

για 24 ώρες, τότε για προσροφητική ικανότητα των μοριακών κοσκίνων ίση με 7.59 kg H2O/kg 

μοριακών κοσκίνων, η απαιτούμενη ποσότητα μοριακών κοσκίνων είναι ίση με: 

𝑚𝑀𝑆 =
279.8

𝑘𝑔 𝐻2𝑂
ℎ𝑟⁄ × 24 ℎ𝑟

7.59
𝑘𝑔 𝐻2𝑂

𝑘𝑔 𝑀𝑆⁄
= 888.2 𝑘𝑔 𝑀𝑆 

Ο όγκος των μοριακών κοσκίνων που αντιστοιχεί σε αυτή την μάζα είναι ίσος με: 

𝑉𝑀𝑆 =
𝑚𝑀𝑆 

𝜌𝑀𝑆
⇒𝑉𝑀𝑆 = 1.38 𝑚

3 

Είναι εμφανές ότι και με τους δύο τρόπους υπολογισμού η μάζα των μοριακών κοσκίνων που 

απαιτούνται για την πλήρωση της κλίνης δεν διαφέρουν πάρα πολύ μεταξύ τους. Οπότε επιλέγεται η 

πλήρωση της κλίνης με την λίγο μεγαλύτερη ποσότητα, δηλαδή με 923.4 kg μοριακών κοσκίνων. 
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7.3.1.ii Κόστος κλινών μοριακών κοσκίνων 

Η κοστολόγηση των κλινών διενεργήθηκε, θεωρώντας τις κλίνες σαν κατακόρυφα δοχεία πίεσης. Έτσι, 

για τον υπολογισμό του κόστους αγοράς των δοχείων ακολουθείται η ίδια μεθοδολογία με αυτήν που 

περιγράφεται στην ενότητα 1.10.1. Όπως έχει ήδη αναφερθεί, εγκαθίστανται δύο όμοιες κλίνες 

μοριακών κοσκίνων, εκ των οποίων η μία είναι σε λειτουργία, ενώ την ίδια στιγμή η άλλη αναγεννάται. 

Το κόστος για τα μοριακά κόσκινα τύπου ζεόλιθου 3 Å 1/8” pellet ισούται με 1.6 EUR/kg. [8] Το 

συνολικό κόστος και για τις δύο κλίνες μοριακών κοσκίνων που εγκαθίστανται, δίνεται στον πίνακα 7-

4. 

Πίνακας 7-4. Κόστος των κλινών μοριακών κοσκίνων προσρόφησης και αναγέννησης και κόστος των μοριακών κοσκίνων τύπου 

ζεόλιθου που απαιτούνται για την λειτουργία των κλινών. 

Κόστος εγκατεστημένων κλινών χωρίς 

molecular sieves [kEUR] 
453.2 

Κόστος μοριακών κοσκίνων 3 Å 1/8” pellet 

[kEUR] 
3.0 

Κόστος εγκατεστημένων κλινών μαζί με mol 

sieves [kEUR] 
456.2 

Κόστος εγκατεστημένων κλινών υπολογισμένο 

στο ACCE [kEUR] 
165.3 

Να σημειωθεί ότι το υλικό κατασκευής της κλίνης είναι κοινός χάλυβας (CS) και όλα τα κόστη 

αναφέρονται στο έτος 2019. Επίσης, επειδή και οι δύο κλίνες είναι όμοιες ότι ισχύει για την κλίνη 

προσρόφησης, ισχύει και για την κλίνη της αναγέννησης. 

7.3.1.iii Αναγέννηση μοριακών κοσκίνων 

Η θερμοκρασία στην οποία πραγματοποιείται η αναγέννηση κυμαίνεται στο εύρος 175 – 260οC [9] και 

σε πίεση ίση με 4 bar, καθώς σε θερμοκρασίες υψηλότερες των 270 οC ενδέχεται να προκληθεί 

ανεπανόρθωτη ζημιά του ζεόλιθου και απώλεια της προσροφητικής τους ικανότητας. [9] Οπότε, για 

τις συνθήκες αυτές, σύμφωνα με την μεθοδολογία που περιγράφεται στην ενότητα 1.9.3, 

υπολογίζονται οι ενεργειακές απαιτήσεις της κλίνης αναγέννησης, και τα αποτελέσματα των 

υπολογισμών δίνονται στον πίνακα 7-5. 

Πίνακας 7-5. Ενεργειακές απαιτήσεις για την κλίνη αναγέννησης. 

Ενέργεια Q1 για την θέρμανση των μοριακών κοσκίνων 

[MJ] 
181.4 

Ενέργεια Q2 για την θέρμανση του δοχείου της κλίνης 

προσρόφησης [MJ] 
133.8 

Ενέργεια Q3 για την εξάτμιση του προσροφημένου 

νερού στα μοριακά κόσκινα στους 200οC [MJ] 
19271.1 

Συνολική κατανάλωση ενέργειας στις 24 ώρες της 

αναγέννησης [MJ] 
470070.7 

 

Για την αναγέννηση των μοριακών κοσκίνων στην κλίνη της αναγέννησης, η οποία αναγεννάται σε 

θερμοκρασία 200 oC, χρησιμοποιείται ατμός μέσης πίεσης (P=15 bar και TS=212.4 oC). Ο ατμός μέσης 

πίεσης παράγεται σε ατμολέβητα απόδοσης 80%, χρησιμοποιώντας φυσικό αέριο για καύσιμο, όπως 
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ακριβώς και για τον ατμό υψηλής πίεσης, όπως περιγράφηκε στην ενότητα 1.10.4.iii. Το κόστος του 

απαιτούμενου ατμού φαίνεται στον πίνακα 7-6. 

Πίνακας 7-6. Ιδιότητες και κόστος ατμού μέσης πίεσης που χρησιμοποιείται για την αναγέννηση της κλίνης. 

Πίεση ατμού [bar] 20 

Θερμοκρασία κορεσμού [oC] 212.4 

Θερμοκρασία υπερθέρμανσης [oC]  250 

Συνολική απαιτούμενη ενέργεια για την αναγέννηση 

στις 24 ώρες [MJ] 
470070.7 

Απαιτούμενη ποσότητα καυσίμου [kg/hr] 481.2 

Κόστος καυσίμου για την παραγωγή ατμού [EUR/hr] 125.8 

 

7.3.1.iv Κόστος συμπιεστών και εναλλακτών ψύξης της τροφοδοσίας της 

κλίνης μοριακών κοσκίνων 

Για την είσοδο του ρεύματος τροφοδοσίας στην στήλη των μοριακών κοσκίνων απαιτείται συμπίεση 

και ψύξη του ρεύματος, με σκοπό να φτάσει στις συνθήκες πίεσης και θερμοκρασίας, όπου λειτουργεί 

η κλίνη. Για τον σκοπό αυτό χρησιμοποιείται το σύστημα συμπιεστών και εναλλακτών ψύξης, το οποίο 

αποτελείται από τρεις συμπιεστές και τρεις εναλλάκτες, όπως περιγράφεται αναλυτικά στην ενότητα 

5.3.1. Οι εναλλάκτες και οι συμπιεστές κατασκευάζονται, όπως και οι κλίνες μοριακών κοσκίνων, από 

κοινό χάλυβα. Τα κόστη αγοράς για τους συμπιεστές και τους εναλλάκτες υπολογίζονται με χρήση της 

μεθοδολογίας «Detailed Factorial Method» (Ενότητα 1.10.1). Τα αποτελέσματα των υπολογισμών 

δίνονται στον πίνακα 7-7. 

Πίνακας 7-7. Κόστος συμπιεστή και εναλλάκτη ψύξης του ρεύματος τροφοδοσίας στην κλίνη. 

Κόστος εγκατεστημένων συμπιεστών [kEUR] 

COMP1 1380.3 

COMP2 594.3 

COMP3 448.1 

Κόστος εγκατεστημένων συμπιεστών 

υπολογισμένο στο ACCE [kEUR] 

COMP1 6630.6 

COMP2 1417.5 

COMP3 1364.8 

Κόστος εγκατεστημένων εναλλακτών 

ψύξης [kEUR] 

COOL1 51.5 

COOL2 38.8 

COOL3 169.8 

Κόστος εγκατεστημένων εναλλακτών 

ψύξης υπολογισμένο στο ACCE [kEUR] 

COOL1 142.1 

COOL2 65.7 

COOL3 217.1 
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7.3.1.v Κόστη βοηθητικών παροχών συμπιεστών 

Όπως και οι προηγούμενοι συμπιεστές που μελετήθηκαν, έτσι και οι συμπιεστές της μονάδας 

καθαρισμού υδρογόνου, απαιτούν την κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας για την λειτουργία τους. Ο 

υπολογισμός της απαιτούμενης ηλεκτρικής ενέργειας για την λειτουργία των τριών συμπιεστών της 

εγκατάστασης υπολογίζεται με τον ίδιο τρόπο, με τα κόστη που παρατίθενται στην ενότητα 1.10.4.ii. Τα 

αποτελέσματα των υπολογισμών παρουσιάζονται στον πίνακα 7-8. 

Πίνακας 7-8. Κατανάλωση και κόστος ηλεκτρικής ενέργειας των συμπιεστών της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου. 

 Duty [kW] 
Κόστος ηλεκτρικής ενέργειας 

[EUR/hr] 

COMP1 3633.6 386.9 

COMP2 853.5 90.9 

COMP3 519.5 55.3 

 

7.3.1.vi Κόστη βοηθητικών παροχών εναλλακτών ψύξης 

Κόστος νερού ψύξης 

Για τους εναλλάκτες COOL1 και COOL2 χρησιμοποιείται νερό ψύξης ως βοηθητική παροχή (το κόστος 

νερού ψύξης δίνεται στον πίνακα 1-9). Τα αποτελέσματα των υπολογισμών κόστους για τις απαιτήσεις 

σε νερό ψύξης για τους εναλλάκτες αυτούς δίνονται στον πίνακα 7-9. 

Πίνακας 7-9. Κατανάλωση και κόστος νερού ψύξης για τους εναλλάκτες COOL1 και COOL2 της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου. 

Εναλλάκτης Duty [kW] 
Κατανάλωση νερού 

[tn/hr] 

Κόστος νερού ψύξης 

[EUR/hr] 

COOL1 3449.75 594.90 29.8 

COOL2 719.29 123.52 6.2 

 

Κόστος ψυκτικού R-32 

Για τον τρίτο εναλλάκτη της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου, πρέπει να επιλεγεί κάποιο άλλο ψυκτικό, 

καθώς το νερό δεν αρκεί για να κατεβάσει την θερμοκρασία του ρεύματος στη θερμοκρασία των 

12oC. Συνεπώς, επιλέγεται το ψυκτικό R-32, το οποίο συγκριτικά με τα ψυκτικά που χρησιμοποιούνται 

ευρέως σήμερα, όπως το R-22 ή το R-410A, έχει αρκετά χαμηλότερο δυναμικό υπερθέρμανσης του 

πλανήτη (GWP21), καθιστώντας το έτσι ψυκτικό με χαμηλότερες περιβαλλοντικές επιπτώσεις. [10] 

Τα χαρακτηριστικά του ψυκτικού R-32 παρατίθενται στον πίνακα 7-10. 

 

 
21  Global Warming Potential (GWP): Αναπτύχθηκε για την σύγκριση των επιπτώσεων της υπερθέρμανσης του πλανήτη από 

διαφορετικά αέρια. Πιο συγκεκριμένα είναι η θερμότητα που απορροφάται από οποιοδήποτε αέριο του θερμοκηπίου, ως 

πολλαπλάσιο της θερμότητας που θα απορροφηθεί από αντίστοιχη μάζα CO2 (για το CO2, GWP=1). [22] 
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Πίνακας 7-10. Χαρακτηριστικά ψυκτικού R-32. [11] 

Χημικός τύπος CH2F2 

Σημείο βρασμού [oC] -51.7 

Ειδική θερμοχωρητικότητα cp 

[kJ/kg K] 
0.848 

Κόστος [EUR/kg] 13.67 

Ο υπολογισμός της απαιτούμενης ποσότητας του ψυκτικού για την κάλυψη των αναγκών ψύξης του 

εναλλάκτη γίνεται με την ακόλουθη μεθοδολογία. 

Το ψυκτικό μέσο αποτελεί το ψυχρό ρεύμα του εναλλάκτη, ενώ το ρεύμα που ψύχεται αποτελεί το θερμό 

ρεύμα. Για την ευκολία των υπολογισμών, γίνεται η θεώρηση μηδενικών απωλειών, με αποτέλεσμα το 

ολικό ισοζύγιο ενέργειας του εναλλάκτη να λαμβάνει την μορφή της εξίσωσης 7-1. 

Ολικό ισοζύγιο 

ενέργειας εναλλάκτη 𝑞ℎ𝑜𝑡 = 𝑞𝑐𝑜𝑙𝑑 + 𝑞𝛼𝜋𝜔𝜆𝜀𝜄ώ𝜈
𝑞𝛼𝜋𝜔𝜆𝜀𝜄ώ𝜈=0
⇒          𝑞ℎ𝑜𝑡 = 𝑞𝑐𝑜𝑙𝑑 7–1 

Όπου, 

• 𝑞ℎ𝑜𝑡 το ολικό ισοζύγιο ενέργειας για το θερμό ρεύμα 

• 𝑞𝑐𝑜𝑙𝑑 το ολικό ισοζύγιο ενέργειας για το ψυχρό ρεύμα 

• 𝑞𝛼𝜋𝜔𝜆𝜀𝜄ώ𝜈 οι απώλειες ενέργειας 

Αναλύοντας το ισοζύγιο ενέργειας, υπολογίζεται η ροή του ψυκτικού σύμφωνα με την σχέση 7-2. 

Ροή ψυκτικού R-32 𝑚𝑐𝑜𝑙𝑑̇ =
𝑚ℎ𝑜𝑡̇ 𝐶𝑝,ℎ𝑜𝑡(𝑇ℎ𝑜𝑡,𝑖𝑛 − 𝑇ℎ𝑜𝑡,𝑜𝑢𝑡)

𝐶𝑝,𝑐𝑜𝑙𝑑(𝑇𝑐𝑜𝑙𝑑,𝑜𝑢𝑡 − 𝑇𝑐𝑜𝑙𝑑,𝑖𝑛)
 7–2 

Όπου, 

• 𝑚𝑐𝑜𝑙𝑑̇  η ροή του ψυκτικού R-32 

• 𝐶𝑝,𝑐𝑜𝑙𝑑 η ειδική θερμοχωρητικότητα του ψυκτικού υπό σταθερή πίεση, ίση με 0.848 kJ/kg K 

• 𝑇𝑐𝑜𝑙𝑑,𝑖𝑛 και 𝑇𝑐𝑜𝑙𝑑,𝑜𝑢𝑡 οι θερμοκρασίες εισόδου και εξόδου, ίσες με -3οC και 20οC αντίστοιχα 

• 𝑚ℎ𝑜𝑡̇  η ροή του θερμού ρεύματος του εναλλάκτη 

• 𝐶𝑝,ℎ𝑜𝑡 η ειδική θερμοχωρητικότητα του θερμού ρεύματος υπό σταθερή πίεση 

• 𝑇ℎ𝑜𝑡,𝑖𝑛 και 𝑇ℎ𝑜𝑡,𝑜𝑢𝑡 οι θερμοκρασίες εισόδου και εξόδου, ίσες με 121.5οC και 12οC αντίστοιχα  

Ο υπολογισμός της ειδικής θερμοχωρητικότητας του θερμού ρεύματος υπό σταθερή πίεση, 

πραγματοποιείται μέσω του Aspen Plus, για την πίεση και την σύσταση του ρεύματος. Έτσι, τα 

χαρακτηριστικά του θερμού ρεύματος του εναλλάκτη, τα οποία απαιτούνται για τους υπολογισμούς, 

συνοψίζονται στον πίνακα 7-11. 

Πίνακας 7-11. Χαρακτηριστικά θερμού ρεύματος εναλλάκτη.  

Μαζική ροή ρεύματος [kg/hr] 2650 

Θερμοκρασία εισόδου [oC] 121.5 

Θερμοκρασία εξόδου [oC] 12 

Σύσταση κ.β. σε νερό [%] 11 

Σύσταση κ.β. σε υδρογόνο [%] 89 
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Πίεση [bar] 30.4 

Ειδική θερμοχωρητικότητα cp [kJ/kg K] 13.15 

Έτσι, για τροφοδοσία διοξειδίου του άνθρακα στην διεργασία ίση με 17204 kg/hr, η απαίτηση σε 

ψυκτικό R-32 για τον εναλλάκτη της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου είναι ίση με: 

𝑚𝑐𝑜𝑙𝑑̇ =
2650 𝑘𝑔 13.15 

𝑘𝐽
𝑘𝑔 𝐾⁄ (394.5 𝐾 − 285 𝐾)

0.848 
𝑘𝐽
𝑘𝑔 𝐾⁄ (293 𝐾 − 270 𝐾)

= 195641.7 𝑘𝑔 

Το ψυκτικό αυτό κατανείμεται στο πάγιο κόστος του εξοπλισμού, επειδή εισάγεται μία φορά και κατόπιν 

ανακυκλώνεται, για την ψύξη του ρεύματος. Έτσι, για την ροή του ψυκτικού που υπολογίζεται, το 

κόστος προκύπτει ως εξής: 

𝛫ό𝜎𝜏𝜊𝜍 𝑅 − 32 = 13.67 𝐸𝑈𝑅 𝑘𝑔⁄  ×  195641.7 𝑘𝑔 = 2674.3 𝑘𝐸𝑈𝑅 

Το ψυκτικό αυτό κατανείμεται στο πάγιο κόστος του εξοπλισμού, για τον λόγο που αναφέρθηκε και 

προηγουμένως. 
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7.4 Κόστος παραγωγής υδρογόνου 

7.4.1 Πράσινο υδρογόνο 

Όπως αναφέρεται και στην ενότητα 1.8.1, μία τεχνολογία παραγωγής πράσινου υδρογόνου, για την 

οποία υπάρχουν διαθέσιμα τεχνοοικονομικά δεδομένα, αποτελεί η ηλεκτρόλυση υδρογόνου σε 

συνδυασμό με φωτοβολταϊκά πάνελ (PV-E System), για την παραγωγή της απαιτούμενης ηλεκτρικής 

ενέργειας. Η αξιολόγηση του συστήματος πραγματοποιήθηκε για το σύστημα αυτό από τους Grimn 

et al [12], από τους οποίους λαμβάνονται και τα δεδομένα κόστους που χρησιμοποιούνται στην 

παρούσα εργασία. Πιο συγκεκριμένα, σύμφωνα με τους Grimn et al [12], το ανηγμένο κόστος του 

υδρογόνου ανέρχεται σε 6.22 $/kgH2 ή σε 5.10 €/kgH2, με απόδοση 10.9%. Από το συνολικό κόστος, 

φαίνεται ότι το 63% αποδίδεται στο κόστος του ηλεκτρολυτικού κελιού.  

7.4.2 Μπλε υδρογόνο  

Η δεύτερη τεχνολογία παραγωγής υδρογόνου που μελετάται, είναι η παραγωγή υδρογόνου με 

αναμόρφωση μεθανίου. Η τεχνολογία αυτή ως τεχνολογία παραγωγής υδρογόνου χαμηλής 

περιεκτικότητας σε άνθρακα και αποτελεί μία από τις πιο συχνά χρησιμοποιούμενες τεχνολογίες 

παραγωγής υδρογόνου στην βιομηχανία. 

Παρακάτω, στο διάγραμμα 7-1 δίνονται τα κόστη παραγωγής του μπλε υδρογόνου, με χρήση 

φυσικού αερίου (Steam Methane Reforming) σε επιλεγμένες περιοχές, για τον Μάρτιο του 2020. [13] 

Επειδή, με αυτή την τεχνολογία υπάρχουν εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα στην ατμόσφαιρα, αυτή 

η τεχνολογία συνδυάζεται με τη δέσμευση και αποθήκευση άνθρακα (Carbon Capture and Storage). 

[14]  
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Διάγραμμα 7-1. Κόστος παραγωγής υδρογόνου σε USD/kgH2, με χρήση φυσικού αερίου σε επιλεγμένες περιοχές, εκ των οποίων 

και η Ευρώπη, για τον Μάρτιο του 2020. [13] 

Θεωρούμε μία τιμή για το μπλε υδρογόνο, το οποίο παράγεται μέσω αναμόρφωσης στην Ευρώπη, 

ίσο με 1.8 EUR/kgH2 όταν δεν συνδυάζεται με CCS και ίσο με 2.3 EUR/kgH2 όταν συνδυάζεται με CCS, 

σύμφωνα με το διάγραμμα 7-1. 
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7.5 Φόρος εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα 

Στην ενότητα 1.3 γίνεται εκτενής αναφορά στον φόρο εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα. Η μονάδα 

μας, εφόσον αξιοποιεί τις εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, λαμβάνει ως κέρδος τον φόρο εκπομπών 

που θα είχε, στην περίπτωση όπου το διοξείδιο του άνθρακα εκλυόταν στην ατμόσφαιρα. Έτσι, για την 

ποσότητα διοξειδίου που αξιοποιεί ετησίως, προσθέτει στα κέρδη της, τον φόρο εκπομπών διοξειδίου 

του άνθρακα που θα της επιβαλλόταν. 

Για την Ελλάδα δεν υπάρχουν διαθέσιμα δεδομένα κόστους για τον φόρο εκπομπών CO2 που 

εφαρμόζει. Έτσι, για τους σκοπούς της οικονομικής ανάλυσης της παρούσας εργασίας, η τιμή του 

φόρου εκπομπών, λαμβάνεται ίση με τον μέσο όρο των φόρων εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα 

των κρατών μελών της ΕΕ που εφαρμόζουν τον φόρο αυτό. Στον πίνακα 7-12 δίνονται οι φορολογικοί 

συντελεστές άνθρακα και το έτος εφαρμογής τους στις ευρωπαϊκές χώρες για τον Απρίλιο του 2021. 

Πίνακας 7-12. Φορολογικοί συντελεστές άνθρακα, και έτος εφαρμογής σε ευρωπαϊκές χώρες (1η Απριλίου 2021). [15] 

 Carbon Tax Rate (€ per ton of CO2) Έτος εφαρμογής 

Δανία (DE) 23.78 1992 

Εσθονία (ΕΕ) 2.00 2000 

Φινλανδία (FI) 62.00 1990 

Γαλλία (FR) 45.00 2014 

Ισλανδία (IS) 29.72 2010 

Ιρλανδία (IE) 33.50 2010 

Λετονία (LV) 12.00 2004 

Λιχτενστάιν (LI) 85.76 2008 

Λουξεμβούργο (LU) 20.00 2021 

Ολλανδία (NL) 30.00 2021 

Νορβηγία (NO) 58.59 1991 

Πολωνία (PL) 0.07 1990 

Πορτογαλία (PT) 24.00 2015 

Σλοβενία (SI) 17.30 1996 

Ισπανία (ES) 15.00 2014 

Σουηδία (SE) 116.33 1991 

Ελβετία (CH) 85.76 2008 

Ουκρανία (UA) 85.76 2011 

Ηνωμένο Βασίλειο (GB) 21.23 2013 

Μέσος όρος φόρου 

εκπομπών στην ΕΕ 
35.91  

 

Έτσι, στην παρούσα εργασία θεωρείται ότι ο φόρος εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα στην 

ατμόσφαιρα ισούται με 35.91 EUR/tn CO2. 
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7.6 Κόστος παραγωγής μεθανόλης 

Η μονάδα επεξεργασίας του διοξειδίου του άνθρακα για την παραγωγή μεθανόλης, αξιοποιεί 92 χιλ. 

τόνους διοξειδίου του άνθρακα ετησίως, ενώ παράγει 58.6 χιλ. τόνους μεθανόλης τον χρόνο. Τα 

συνολικά κόστη για τον εξοπλισμό και για τις βοηθητικές παροχές, τόσο για την μονάδα καθαρισμού 

του υδρογόνου υπολογίζονται, θεωρώντας τα ακόλουθα. 

• Οι τιμές των βοηθητικών παροχών και το κόστος του πάγιου εξοπλισμού εκτιμώνται για το έτος 

2019. 

• Χρησιμοποιείται το EUR σαν νόμισμα και συναλλαγματική ισοτιμία μεταξύ EUR/USD ισούται με 

0.82 για το 2019. 

• Θεωρείται ότι η μονάδα λειτουργεί 8000 hr ετησίως. 

• Η τιμή πώλησης της μεθανόλης ανέρχεται στα 410 EUR/tn. [16] 

Μεταβλητά κόστη 

• Κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας για την λειτουργία του εξοπλισμού του εργοστασίου 

(συμπιεστές, αντλία), με κόστος 0.1064 EUR/kWh για το έτος 2019. 

• Παροχή νερού ψύξης με θερμοκρασία εισόδου 20οC και θερμοκρασία εξόδου 25οC, για την 

ψύξη του ρεύματος εισόδου στον COOLER, με κόστος 0.05 EUR/tn για το 2019. 

• Για την παραγωγή ατμού χαμηλής και υψηλής πίεσης χρησιμοποιείται φυσικό αέριο, του 

οποίου η τιμή είναι ίση με 0.0185 EUR/kWh, για βιομηχανική χρήση και χωρίς ΦΠΑ. 

• Κόστος παραγωγής H2 από ηλεκτρόλυση, το οποίο ισούται με 5.10 EUR/kgH2 για «πράσινο» 

υδρογόνο, με 1.8 EUR/kgH2 για «μπλε» υδρογόνο όταν δεν συνδυάζεται με CCS και ίσο με 2.3 

EUR/kgH2 για «μπλε» υδρογόνο όταν συνδυάζεται με CCS. 

Σταθερά κόστη 

• Η τιμή του καταλύτη Cu/ZnO/Al2O3 ανέρχεται στα 178.0 €/kg. [7]  

7.6.1 Υπολογισμός ετήσιου ισοδύναμου πάγιου κόστους 

κεφαλαίου 

Για τον υπολογισμό του ετήσιου ισοδύναμου κόστους του πάγιου κεφαλαίου χρησιμοποιείται ο 

ετήσιος συντελεστής επιβάρυνσης κεφαλαίου (Annual Capital Charge Ratio, ACCR). Ο ετήσιος 

συντελεστής επιβάρυνσης κεφαλαίου ορίζεται ως το κλάσμα του κεφαλαίου που πρέπει να 

καταβάλλεται κάθε χρόνο, για την πλήρη αποπληρωμή του κεφαλαίου και όλων των συσσωρευμένων 

τόκων, κατά την διάρκεια της επένδυσης. [4] Ο συντελεστής Annualized Capital Charge Ratio (ACCR) 

υπολογίζεται σύμφωνα με την σχέση 7-3. 

 𝐴𝐶𝐶𝑅 =
𝐴𝑚𝑜𝑢𝑛𝑡 𝑖𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑒𝑑 𝑒𝑎𝑐ℎ 𝑦𝑒𝑎𝑟

𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 𝑎𝑚𝑜𝑢𝑛𝑡 𝑖𝑛𝑣𝑒𝑠𝑡𝑒𝑑 
=

[𝑖(1 + 𝑖)𝑛]

[(1 + 𝑖)𝑛 − 1]
 7–3 

Επειδή, συνήθως οι επιχειρήσεις δεν στηρίζονται αποκλειστικά στα ίδια κεφάλαια, αλλά παίρνουν και 

δάνειο, με σκοπό να λειτουργήσουν, το συνολικό κόστος του κεφαλαίου είναι απλά ο σταθμισμένος 
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μέσος όρος του κόστους του χρέους και του κόστους των ιδίων κεφαλαίων, όπως περιγράφεται και 

από την εξίσωση 7-4. 

 𝑖𝑐 = (𝐷𝑅 × 𝑖𝑑) + ((1 − 𝐷𝑅) × 𝑖𝑒) 7–4 

Όπου, 

• 𝑖𝑐 είναι το συνολικό κόστος του κεφαλαίου 

• 𝐷𝑅 είναι το ποσοστό του συνολικού κεφαλαίου το οποίο λαμβάνεται ως δάνειο 

• 𝑖𝑑 το επιτόκιο λόγω χρέους 

• 𝑖𝑒 το κόστος των ιδίων κεφαλαίων 

Αν στην περίπτωσή μας θεωρηθεί ότι το έργο αυτό, έχει χρόνο ζωής ίσο με 20 χρόνια, απαιτείται 

χρηματοδότηση με δάνειο ίσο με 55% επί του συνολικού κεφαλαίου, με επιτόκιο 8%, ενώ το υπόλοιπο 

45% θα χρηματοδοτηθεί από ίδια κεφάλαια, με προσδοκία ότι το 25% θα επιστραφεί, τότε το συνολικό 

κόστος κεφαλαίου θα είναι ίσο με: 

𝑖𝑐 = (𝐷𝑅 × 𝑖𝑑) + ((1 − 𝐷𝑅) × 𝑖𝑒) = (0.55 × 0.08) + (0.45 × 0.25) = 0.1565 

Ο ετήσιος δείκτης επιβάρυνσης κεφαλαίου μπορεί να χρησιμοποιηθεί για την μετατροπή του αρχικού 

κόστους κεφαλαίου σε ετήσια επιβάρυνση κεφαλαίου ή ετήσιο κόστος κεφαλαίου, σύμφωνα με την 

σχέση 7-5. 

 𝐴𝑛𝑛𝑢𝑎𝑙 𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝐶ℎ𝑎𝑟𝑔𝑒 (𝐴𝐶𝐶) = 𝐴𝐶𝐶𝑅 × 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝐶𝑜𝑠𝑡 7–5 

Από την σχέση 7-6, με την προσθήκη του κόστους λειτουργίας (OPEX), προκύπτει το συνολικό ετήσιο 

κόστος (Total Annualized Cost, TAC), όπως φαίνεται από την 7-6. 

 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 𝐴𝑛𝑛𝑢𝑎𝑙𝑖𝑧𝑒𝑑 𝐶𝑜𝑠𝑡 (𝑇𝐴𝐶) = 𝑂𝑃𝐸𝑋 + 𝐴𝐶𝐶𝑅 × 𝑇𝑜𝑡𝑎𝑙 𝐶𝑎𝑝𝑖𝑡𝑎𝑙 𝐶𝑜𝑠𝑡 7–6 

Για κόστος κεφαλαίου ίσο με 15.7%, υπολογίζεται ο συντελεστής ACCR=0.166, για χρόνο ζωής της 

μονάδας ίσο με 20 χρόνια. Ύστερα, σύμφωνα με τον συντελεστή αυτόν και τις εξισώσεις 7-5 και 7-6 

υπολογίζονται το ετήσιο κόστος παγίου κεφαλαίου (ACC) και το συνολικό ετήσιο κόστος (TAC), 

αντίστοιχα.  

7.6.2 Κόστη παραγωγής με χρήση «πράσινου» υδρογόνου 

Για την παραγωγή «πράσινης» μεθανόλης με μηδενικές εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, σημαντική 

είναι η χρήση υδρογόνου, το οποίο παράγεται με χρήση πράσινης ενέργειας. Έτσι, για να εξασφαλιστεί 

υδρογόνο με μηδενικές εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, αξιοποιείται η ηλιακή ενέργεια, μέσω 

φωτοβολταϊκών, για την εξασφάλιση της απαιτούμενης για την ηλεκτρόλυση ενέργειας. Οπότε, 

χρησιμοποιείται υδρογόνο που παράγεται από το συνδυασμένο σύστημα φωτοβολταϊκών – 

ηλεκτρολυτικού κελιού (PV-E), με κόστος παραγωγής ίσο με 5.10 EUR/kgH2. [12] 

Τα αναλυτικά κόστη των κεφαλαιουχικών και των λειτουργικών δαπανών για την διεργασία σύνθεσης 

μεθανόλης με τροφοδοσία διοξειδίου του άνθρακα 17 tn/hr,  χρήση «πράσινου» υδρογόνου 

καθαρότητας 99% κ.β. Η2 και ετήσια λειτουργία μονάδας 8000 hrs/yr, συνοψίζονται στον πίνακα 7-14 

μαζί με τα αντίστοιχα κόστη για χρήση «μπλε» υδρογόνου. 
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(a) (β) 

  

(γ) (δ) 

Διάγραμμα 7-2. Ετήσια συνολική ανάλυση του κόστους της διεργασίας για χρήση «πράσινου» υδρογόνου καθαρότητας 99% κ.β. 

H2, (α) % συνεισφορά του πάγιου και του λειτουργικού κόστους, (β) % συνεισφορά των βοηθητικών παροχών στο ετήσιο κόστος 

λειτουργίας, (γ) % συνεισφορά του πάγιου κόστους της διεργασίας υδρογόνωσης και της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου στο 

συνολικό πάγιο κόστος και (δ) % συνεισφορά των βοηθητικών παροχών της διεργασίας υδρογόνωσης, της μονάδας 

καθαρισμού και του κόστους παραγωγής υδρογόνου στο ετήσιο κόστος λειτουργίας. 

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα 7-2 (α), το λειτουργικό κόστος αποτελεί το 98% του συνολικού 

ετήσιου κόστους προϊόντος της διεργασίας, ενώ από το διάγραμμα 7-2 (β) φαίνεται ότι το υψηλότερο 

ποσοστό του λειτουργικού κόστους αποδίδεται στο κόστος του υδρογόνου. Επίσης, όπως φαίνεται 

από τα διαγράμματα 7-2 (γ) και (δ), πολύ μεγάλη συνεισφορά τόσο στο πάγιο, όσο και στο μεταβλητό 

κόστος έχει η μονάδα καθαρισμού υδρογόνου με μοριακά κόσκινα. Συνεπώς, αν επιθυμούμε μείωση 

του συνολικού κόστους προϊόντος της διεργασίας, πρέπει να στραφούμε στην εύρεση 

οικονομικότερων μεθόδων παραγωγής υδρογόνου. 

Τα κόστη ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα που αξιοποιεί η μονάδα και ανά τόνο παραγόμενης 

μεθανόλης υπολογίζονται και παρουσιάζονται στον πίνακα 7-13.  

98%

2%

OPEX CAPEX

COOLING WATER HP-STEAM

LP-STEAM ELECTRICITY

MP-STEAM HYDROGEN
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Πίνακας 7-13. Ανηγμένα κόστη ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα και ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης, για τροφοδοσία διοξειδίου 

του άνθρακα 17 tn/hr και χρήση «πράσινου» υδρογόνου καθαρότητας 99% κ.β. Η2. 

 Διοξείδιο του άνθρακα Μεθανόλη 

Τροφοδοσία / Παραγωγή 

[kg/hr] 
17208.3 7318.4 

Ετήσια αξιοποίηση / 

παραγωγή [tn/yr] 
137666.2 58546.8 

Συνολικό ετήσιο κόστος 

μονάδας [kEUR/yr] 
105548.3 

Κέρδος φόρου εκπομπών CO2 

[kEUR/tn] 
4943.6 

Κόστος ανά τόνο 731 1803 

Όπως φαίνεται από τον πίνακα 7-13 το κόστος παραγωγής μεθανόλης ανέρχεται σε 1803 EUR/tn 

MeOH. Όταν η τιμή πώλησης της μεθανόλης, αντίστοιχης καθαρότητας, στην αγορά ανέρχεται σε 

περίπου 410 EUR/tn [15], η διεργασία αυτή, με χρήση πράσινου υδρογόνου χαρακτηρίζεται ως μη 

βιώσιμη.  

Επίσης, αξίζει να σημειωθεί ότι ο φόρος από τις εκπομπές του διοξειδίου του άνθρακα στην 

ατμόσφαιρα θεωρείται ίσος με 35.91 EUR/tn CO2, οπότε με την αξιοποίηση 137.7 χιλ. τόνων διοξειδίου 

ετησίως, η μονάδα έχει κέρδος από τον φόρο εκπομπών ίσο με 4943.6 kEUR ετησίως. 

 

7.6.3 Κόστη παραγωγής με χρήση «μπλε» υδρογόνου 

Στην ενότητα 1.8.2 αναφέρεται, η πιο συχνά χρησιμοποιούμενη μέθοδος παραγωγής υδρογόνου, 

χαμηλής περιεκτικότητας σε άνθρακα, στην βιομηχανία. Το «μπλε» υδρογόνο παράγεται με 

αναμόρφωση μεθανίου (Steam Methane Reforming), ενώ είναι αρκετά οικονομικότερο από το 

«πράσινο» υδρογόνο.  

Τα αποτελέσματα της προηγούμενης ενότητας, έδειξαν ότι αν στην διεργασία χρησιμοποιηθεί 

«πράσινο» υδρογόνο, η διεργασία κρίνεται μη βιώσιμη, με κόστος παραγωγής μεθανόλης σχεδόν 

τετραπλάσιο της τιμής πώλησης στην αγορά, γεγονός που οφείλεται στο υψηλό κόστος παραγωγής 

του «πράσινου» υδρογόνου. Οπότε, σκοπός της ενότητας αυτής είναι η διερεύνηση της βιωσιμότητας 

της συγκεκριμένης διεργασίας, αν αντί για «πράσινο» υδρογόνο, χρησιμοποιηθεί «μπλε» υδρογόνο. 

Το «μπλε» υδρογόνο παρουσιάζει συγκριτικά χαμηλότερο κόστος παραγωγής από το «πράσινο» 

υδρογόνο. Πιο συγκεκριμένα μία τιμή για το «μπλε» υδρογόνο, το οποίο παράγεται με χρήση φυσικού 

αερίου στην Ευρώπη, είναι ίση με 1.8 EUR/kgH2, όταν αυτό δεν συνδυάζεται με δέσμευση και 

αποθήκευση άνθρακα (CCS), ενώ όταν συνδυάζεται με CCS ισούται με 2.3 EUR/kgH2, σύμφωνα με 

δεδομένα για τον Μάρτιο 2020. [13] Στο σημείο αυτό να αναφερθεί ότι δεν απαιτείται περαιτέρω 

επεξεργασία του υδρογόνου για να φτάσει την επιθυμητή καθαρότητα, καθώς το παραγόμενο 

υδρογόνο είναι υψηλής καθαρότητας 99% κ.β. Η2 [17] και ως εκ τούτου δεν απαιτείται η εγκατάσταση 

και λειτουργία της μονάδας ξήρανσης με μοριακά κόσκινα. 

Στον πίνακα 7-14 παρουσιάζονται αναλυτικά τα κόστη των κεφαλαιουχικών και των λειτουργικών 

δαπανών για την διεργασία σύνθεσης μεθανόλης με τροφοδοσία διοξειδίου του άνθρακα 17 tn/hr,  

χρήση «μπλε» υδρογόνου καθαρότητας 99% κ.β. Η2 και ετήσια λειτουργία μονάδας 8000 hrs/yr. 

Προστίθενται επίσης τα κόστη, για την περίπτωση που χρησιμοποιείται «πράσινο» υδρογόνο 
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καθαρότητας 99% κ.β., ώστε να πραγματοποιηθεί ευκολότερη σύγκριση μεταξύ των μελετώμενων 

περιπτώσεων. 

Πίνακας 7-14. Αναλυτική παρουσίαση κεφαλαιουχικών και λειτουργικών δαπανών για την διεργασία σύνθεσης μεθανόλης με 

τροφοδοσία διοξειδίου του άνθρακα 17 tn/hr και χρήση «μπλε» και «πράσινου» υδρογόνου καθαρότητας 99% κ.β. Η2. 

Κεφαλαιουχικές δαπάνες – CAPEX  
«Μπλε» Η2 

χωρίς CCUS 

«Μπλε» Η2 με 

CCUS 
«Πράσινο» Η2 

COMP1 [kEUR] 447.6 447.6 446.3 

REACTOR [kEUR] 179.7 179.7 179.7 

HP-SEP [kEUR] 118.8 118.8 112.7 

LP-SEP [kEUR] 12.3 12.3 15.4 

COOLER [kEUR] 81.3 81.3 86.0 

FEHE [EUR] 252.3 252.3 252.3 

HEATER [kEUR] 55.2 55.2 55.2 

COMP2 [kEUR] 461.5 461.5 461.6 

PUMP [Keur] 10.5 10.5 10.5 

DISTCOL [kEUR] 1230.8 1230.8 1233.1 

Cu/ZnO/Al2O3 CATALYST [kEUR] 5209.9 5209.9 5209.9 

MOLECULAR SIEVES BEDS [kEUR] - - 530.1 

3A 1/8 PELLETS [kEUR] - - 3.0 

COMP1/COMP2/COMP3 [kEUR] - - 2422.7 

COOL1/COOL2/COOL3[kEUR] - - 131.4 

COOLANT R-32 [kEUR] - - 2674.3 

   

Λειτουργικές δαπάνες – OPEX     

COOLING WATER [kEUR/yr] 708.5 708.5 708.5 

HP-STEAM [kEUR/yr] 289.7 289.7 289.7 

LP-STEAM [kEUR/yr] 1131.8 1131.8 1131.8 

ELECTRICITY [kEUR/yr] 907.0 907.0 907.0 

HYDROGEN [kEUR/yr] 33412.5 42693.7 94676.2 

MP-STEAM [kEUR/yr] - - 1006.7 

COOLING WATER/COOLERS MOLSIEVES 

[kEUR/yr] 
- - 287.6 

ELECTRICITY/COMPRESSORS MOLSIEVES 

[kEUR/yr] 
- - 4265.1 

   

Ετήσιο ισοδύναμο CAPEX [kEUR] 1334.2 1334.2 2288.4 

Ετήσιες λειτουργικές δαπάνες OPEX 

[kEUR/yr] 
36449.5 45730.7 103272.5 

Συνολικό ετήσιο κόστος [kEUR/yr] 37783.7 47064.9 105561.0 
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Όπως φαίνεται από τον πίνακα 7-14, η ύπαρξη της μονάδας μοριακών κοσκίνων αυξάνει κατά πολύ 

το συνολικό κόστος της διεργασίας. Το συνολικό ετήσιο κόστος για μονάδα που χρησιμοποιεί 

«πράσινο» υδρογόνο είναι κατά 2.2 φορές υψηλότερο από το κόστος της μονάδας που χρησιμοποιεί 

«μπλε» υδρογόνο συνδυασμένο με CCS. 

  

(a) (β) 

  
(γ) (δ) 

Διάγραμμα 7-3. Ετήσια συνολική ανάλυση του κόστους της διεργασίας για χρήση «μπλε» υδρογόνου καθαρότητας 99% κ.β. H2, 

(α) % συνεισφορά του πάγιου και του λειτουργικού κόστους χωρίς δέσμευση και αποθήκευση άνθρακα (CCS), (β) % συνεισφορά 

των βοηθητικών παροχών στο ετήσιο κόστος λειτουργίας χωρίς CCS, (γ) % συνεισφορά του πάγιου και του λειτουργικού κόστους 

με συνδυασμό CCS και (δ) % συνεισφορά των βοηθητικών παροχών στο ετήσιο κόστος λειτουργίας με συνδυασμό CCS. 

Όπως και στην περίπτωση του «πράσινου» υδρογόνου, έτσι και για το «μπλε» υδρογόνο, πρωταρχική 

θέση στον καθορισμό του ετήσιου κόστους προϊόντος της διεργασίας κατέχει το υδρογόνο. Σε 

αντίθεση με το «πράσινο» υδρογόνο, φαίνεται ότι υπάρχει μικρή μείωση του ποσοστού του 

λειτουργικού κόστους, στην διαμόρφωση του τελικού κόστους της διεργασίας. Όπως, φαίνεται από 

το διάγραμμα 7-3, λόγω της μικρής διαφοράς που υπάρχει στην τιμή ανά κιλό υδρογόνου με ή χωρίς 

CCS, τα ποσοστά επιμέρους βοηθητικών παροχών επί του συνολικού λειτουργικού κόστους είναι 

96%

4%

TOTAL NO CCS

OPEX CAPEX

OPEX NO CCS

COOLING WATER HP-STEAM

LP-STEAM ELECTRICITY

HYDROGEN

97%

3%

TOTAL CCS

OPEX CAPEX

OPEX CCS

COOLING WATER HP-STEAM

LP-STEAM ELECTRICITY

HYDROGEN
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σχεδόν τα ίδια μεταξύ τους. Παρόλα αυτά, το κόστος του υδρογόνου, ακόμη παραμένει ιδιαίτερα 

υψηλό, καθορίζοντας έτσι το τελικό κόστος της διεργασίας. 

Τα κόστη ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα που αξιοποιεί η μονάδα και ανά τόνο παραγόμενης 

μεθανόλης υπολογίζονται και παρουσιάζονται στον πίνακα 7-15.  

Πίνακας 7-15. Ανηγμένα κόστη ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα και ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης, για τροφοδοσία διοξειδίου 

του άνθρακα 17 tn/hr και χρήση «μπλε» υδρογόνου καθαρότητας 99% κ.β. Η2, με και χωρίς δέσμευση και αποθήκευση του άνθρακα 

(CCUS). 

 Χωρίς δέσμευση & αποθήκευση 

άνθρακα 

Με δέσμευση & αποθήκευση 

άνθρακα 

 Διοξείδιο του 

άνθρακα 
Μεθανόλη 

Διοξείδιο του 

άνθρακα 
Μεθανόλη 

Τροφοδοσία / 

Παραγωγή [kg/hr] 
17208.3 7318.4 17208.3 7318.4 

Ετήσια αξιοποίηση / 

παραγωγή [tn/yr] 
137666.2 58546.8 137666.2 58546.8 

Συνολικό ετήσιο 

κόστος μονάδας 

[kEUR/yr] 

37783.7 47064.9 

Κέρδος φόρου 

εκπομπών CO2 

[kEUR/tn] 

4943.6 

Κόστος ανά τόνο 239 645 306 804 

 

Όπως φαίνεται από τον πίνακα 7-15, το κόστος παραγωγή μεθανόλης με χρήση «μπλε» υδρογόνου 

είναι, σαφώς, πολύ μικρότερο σε σύγκριση με τη χρήση «πράσινου» υδρογόνου, εξαιτίας του 

χαμηλότερου κόστους του «μπλε» υδρογόνου. Επίσης, χωρίς τον συνδυασμό με τη δέσμευση, χρήση 

και αποθήκευση άνθρακα (Carbon Capture and Storage), το κόστος μειώνεται περαιτέρω. 

Παρατηρώντας τα αποτελέσματα κόστους ανά τόνο διοξειδίου και ανά τόνο παραγόμενης 

μεθανόλης, για τις περιπτώσεις του «πράσινου» και του «μπλε» υδρογόνου, φαίνεται ότι η διεργασία 

παραγωγής μεθανόλης με χρήση «μπλε» υδρογόνου μπορεί δυνητικά να αποφέρει κέρδη, αφού τα 

κόστη είναι συγκριτικά μικρότερα. 
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7.7 Υπολογισμός κόστους για υδρογόνο μικρότερης 

καθαρότητας  

Από τα προηγούμενα αποτελέσματα, φαίνεται ότι με την χρήση «πράσινου» υδρογόνου καθαρότητας 

99% κ.β. H2, το ετήσιο συνολικό κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης είναι σχεδόν τετραπλάσιο 

από την τιμή πώλησής της στην αγορά, καθιστώντας την διεργασία οικονομικά μη εφαρμόσιμη. Λόγω 

της υψηλής συνεισφοράς της μονάδας καθαρισμού υδρογόνου, στο συνολικό κόστος της 

διεργασίας, σκοπός του κεφαλαίου αυτού είναι η μελέτη της μεταβολής του κόστους, αν αντί για 

καθαρισμό του υδρογόνου μέχρι τελικής καθαρότητας 99% κ.β. H2, πραγματοποιηθεί καθαρισμός 

μέχρι 95% κ.β. H2. Επιλέγεται το ποσοστό 95% κ.β. H2, καθώς μέχρι ποσοστό καθαρότητας 95% κ.β. H2, 

σύμφωνα με τα αποτελέσματα της παραμετρικής ανάλυσης της ενότητας 6.3.2, φαίνεται ότι δεν 

επηρεάζονται κατά πολύ, τόσο η μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα, όσο και η απόδοση 

παραγωγής μεθανόλης. Τα αποτελέσματα της νέας προσομοίωσης δίνουν μετατροπή διοξειδίου του 

άνθρακα στον αντιδραστήρα ίση με 16.8%, συγκριτικά με το 17.1% για τροφοδοσία υδρογόνου 99% 

κ.β. Η μικρότερη μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα σηματοδοτεί την μείωση της παραγόμενης 

ποσότητας μεθανόλης από 7318 kg/hr (99% κ.β. Η2) σε 7251 kg/hr (95% κ.β. Η2). Έτσι, εξαιτίας της 

μείωσης της ποσότητας της παραγόμενης μεθανόλης, το κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης 

ανά έτος αυξάνεται από 1803 EUR/tn/yr (99% κ.β. Η2) σε 1815 EUR/tn/yr (95% κ.β. Η2). Από την άλλη, 

επειδή η συνολική ποσότητα διοξειδίου του άνθρακα που διαχειρίζεται η μονάδα, και στις δύο 

περιπτώσεις είναι ίδια, λόγω της μείωσης του συνολικού ετήσιου κόστους, μειώνεται το κόστος ανά 

τόνο διοξειδίου του άνθρακα από 731 EUR/tn/yr (99% κ.β. Η2) σε 729 EUR/tn/yr (95% κ.β. Η2). Αναλυτικά, 

τα αποτελέσματα των ρευμάτων της προσομοίωσης με υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β. σε 

υδρογόνο, δίνονται στο παράρτημα VI. 

Για την περίπτωση που μελετάται στην ενότητα αυτή, χρησιμοποιούνται οι ίδιες κλίνες μοριακών 

κοσκίνων, εφόσον οι ροές των ρευμάτων που περνάνε από τις κλίνες δεν μεταβάλλονται. Οπότε, και 

σε αυτή την περίπτωση ισχύουν οι διαστάσεις της κλίνης, όπως δίνονται στον πίνακα 7-3. 

Ωστόσο, αφού μεταβάλλεται η τελική καθαρότητα του ρεύματος υδρογόνου και το νερό που 

απομακρύνεται, για να χρησιμοποιηθούν οι ίδιες κλίνες μοριακών κοσκίνων, τροποποιείται ο 

απαιτούμενος χρόνος αναγέννησης από 24 ώρες, στις ώρες που θα υπολογιστούν για την 

απομάκρυνση της απαιτούμενης ποσότητας νερού. Πιο συγκεκριμένα, η συχνότητα της αναγέννησης 

για την δεύτερη περίπτωση, όταν για την πρώτη περίπτωση, όπου του προσροφημένο νερό ήταν ίσο 

με 6716 κιλά σε 24 ώρες λειτουργίας, υπολογίζεται ως εξής: 

Σε 24 ώρες λειτουργίας η κλίνη προσροφούσε 6716 κιλά νερού 

Σε Χ ώρες λειτουργίας η κλίνη προσροφά 4066 κιλά νερού 

Άρα η διάρκεια λειτουργίας και αναγέννησης των κλινών θα ισούται με 15 ώρες. 

Το κόστος των εναλλακτών ψύξης και των συμπιεστών της τροφοδοσίας παραμένει ίδιο, ενώ 

μεταβάλλονται μόνο οι ενεργειακές απαιτήσεις των μοριακών κοσκίνων, και συγκεκριμένα οι 

ενεργειακές απαιτήσεις της αναγέννησης και το κόστος ατμού μέσης πίεσης που χρησιμοποιείται για 

την αναγέννηση. 
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7.7.1.i Αναγέννηση μοριακών κοσκίνων για 95% κ.β. καθαρότητα 

υδρογόνου 

Ο υπολογισμός των ενεργειακών απαιτήσεων της αναγέννησης πραγματοποιείται με την 

μεθοδολογία που περιγράφεται στην ενότητα 1.9.3. Οπότε, για τα νέα δεδομένα υπολογίζονται οι 

ενεργειακές απαιτήσεις της κλίνης αναγέννησης, και τα αποτελέσματα των υπολογισμών δίνονται 

στον πίνακα 7-16. 

Πίνακας 7-16. Ενεργειακές απαιτήσεις για την κλίνη αναγέννησης για καθαρισμό του ρεύματος υδρογόνου σε τελική καθαρότητα 

95% κ.β. H2. 

 «Πράσινο» H2 - 99% κ.β.  

Η2 

«Πράσινο» H2 - 95% κ.β. 

Η2 

Ενέργεια Q1 για την θέρμανση των 

μοριακών κοσκίνων [MJ] 
181.4 181.4 

Ενέργεια Q2 για την θέρμανση του 

δοχείου της κλίνης προσρόφησης [MJ] 
133.8 133.8 

Ενέργεια Q3 για την εξάτμιση του 

προσροφημένου νερού στα μοριακά 

κόσκινα στους 200οC [MJ] 

19271.1 11665.5 

Συνολική κατανάλωση ενέργειας κατά 

την αναγέννηση [MJ] 
470070.7 179709.9 

Όπως είναι αναμενόμενο, η συνολική κατανάλωση ενέργειας κατά την αναγέννηση για το 95% κ.β. 

υδρογόνο είναι μικρότερη, και συγκεκριμένα κατά 62% χαμηλότερη. 

Κόστος ατμού μέσης πίεσης για την αναγέννηση 

Για την αναγέννηση των μοριακών κοσκίνων στην κλίνη της αναγέννησης, χρησιμοποιείται, όπως και 

στην προηγούμενη περίπτωση ατμός μέσης πίεσης. Το κόστος του απαιτούμενου καυσίμου για την 

παραγωγή ατμού μέσης πίεσης παρουσιάζεται στον πίνακα 7-17. 

Πίνακας 7-17. Ιδιότητες και κόστος ατμού μέσης πίεσης που χρησιμοποιείται για την αναγέννηση της κλίνης, για καθαρισμό του 

ρεύματος υδρογόνου σε τελική καθαρότητα 95% κ.β. H2. 

 
«Πράσινο» H2 - 99% κ.β.  

Η2 

«Πράσινο» H2 - 95% κ.β. 

Η2 

Συνολική απαιτούμενη ενέργεια για την 

αναγέννηση στις 24 ώρες [MJ] 
470070.7 179709.9 

Απαιτούμενη ποσότητα καυσίμου [kg/hr] 481.2 304.5 

Κόστος καυσίμου για την παραγωγή 

ατμού [EUR/hr] 
125.8 79.6 

Σύμφωνα με τα παραπάνω αποτελέσματα (πίνακες 7-16 και 7-17), η ενεργειακή κατανάλωση για την 

αναγέννηση της κλίνης, στην περίπτωση 95% καθαρότητας, είναι εμφανώς μικρότερη. Αυτό 

αποτυπώνεται και στο κόστος του καυσίμου για την παραγωγή ατμού μέσης πίεσης, το οποίο από 

125.8 EUR/hr (99% κ.β. Η2), μειώνεται σε 79.6 EUR/hr (95% κ.β. Η2), δηλαδή γίνεται μείωση του κόστους 

κατά 37%. 



 

 

139 

7.7.1.ii Τροποποίηση της προσομοίωσης για τροφοδοσία υδρογόνου 95% 

κ.β. καθαρότητας 

Σε αυτή την περίπτωση, από την κλίνη των μοριακών κοσκίνων λαμβάνεται πράσινο υδρογόνο 

καθαρότητας 95% κ.β. σε υδρογόνο, σε θερμοκρασία 12οC και πίεση 30.4 bar. Για τις συνθήκες αυτές, 

το ρεύμα υδρογόνου βρίσκεται κάτω από το σημείο δρόσου, οπότε για την επακόλουθη συμπίεση του 

ρεύματος απαιτείται πρώτα θέρμανση, ώστε να κορεστεί και να μπορέσει να περάσει με ασφάλεια 

από τον συμπιεστή. Ο εναλλάκτης αυτός θα χρησιμοποιεί ατμό χαμηλής πίεσης σαν βοηθητική 

παροχή. 

Η τροποποίηση του διαγράμματος ροής της διεργασίας υδρογόνωσης του διοξειδίου, για το 

μικρότερης καθαρότητας ρεύμα υδρογόνου, φαίνεται στο σχήμα 7-1. 

 

Σχήμα 7-1. Διάγραμμα ροής διεργασίας για υδρογόνο καθαρότητας 95%, με προσθήκη επιπλέον εναλλάκτη για την θέρμανσή του 

μέχρι το σημείο δρόσου. 

Τα χαρακτηριστικά του ρεύματος και το σημείο δρόσου δίνονται στον πίνακα 7-18. 

Πίνακας 7-18. Σημείο δρόσου ρεύματος υδρογόνου καθαρότητας 95% κ.β.. 

Μαζική ροή ρεύματος F-H2 [kg/hr] 2442 

Σύσταση σε υδρογόνο [% κ.β.] 95 

Σύσταση σε νερό [% κ.β.] 5 

Πίεση [bar] 30.4 

Σημείο δρόσου [oC] 56.3 

 

Τα χαρακτηριστικά του εναλλάκτη που χρειάζεται να προστεθεί, καθώς και το κόστος αυτού φαίνονται 

στον πίνακα 7-19. 

 

 

MIX

COMP1

F-CO2

F-H2

H2-HP

DP-HEAT

H2-DP

F-2
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Πίνακας 7-19. Χαρακτηριστικά και κόστος του εναλλάκτη θέρμανσης του ρεύματος υδρογόνου από την κλίνη μοριακών κοσκίνων. 

Επιφάνεια εναλλαγής [m2] 2.82 

Θερμοκρασία εξόδου [oC] 57.0 

Πίεση λειτουργίας [bar] 30.4 

Κόστος εναλλάκτη υπολογισμένου στο ACCE 

[kEUR] 
8.7 

Κόστος εγκατεστημένου εναλλάκτη 

υπολογισμένου στο ACCE [kEUR] 
64.9 

Κόστος εναλλάκτη [kEUR] 10.2 

Κόστος εγκατεστημένου εναλλάκτη [kEUR] 35.8 

Κόστος ατμού θέρμανσης χαμηλής πίεσης 

[EUR/hr] 
11.3 

Η επιφάνεια εναλλαγής του εναλλάκτη, όπως φαίνεται στον πίνακα 7-19 είναι πάρα πολύ μικρή. Αυτή 

η τόσο μικρή επιφάνεια εναλλαγής, δεν δικαιολογείται για την διαφορά θερμοκρασίας του ρεύματος. 

Αυτό πιθανόν να οφείλεται στην πολύ μεγάλη τιμή του συντελεστή μεταφοράς θερμότητας U, που 

υπολογίζει το Aspen Plus. Τυπικές τιμές του συντελεστή U για μεταφορά θερμότητας από ατμό σε αέριο 

κυμαίνονται στο εύρος 5-50 BTU/hr-ft2-F, όταν η τιμή που υπολογίζει το Aspen ισούται με 399 BTU/hr-

ft2-F, σχεδόν 8 φορές παραπάνω από την ανώτερη τιμή. [18]  

Παρακάτω στον πίνακα 7-20 φαίνονται συγκριτικά τα κόστη μεταξύ του πράσινου υδρογόνου 

καθαρότητας 99% και καθαρότητας 95%. 

Πίνακας 7-20. Σύγκριση του συνολικού ετήσιου κόστους για πράσινο υδρογόνο καθαρότητας 99% και για πράσινο υδρογόνο 

καθαρότητας 95%. 

 «Πράσινο» H2 - 99% κ.β.  

Η2 

«Πράσινο» H2 - 95% κ.β. 

Η2 

CAPEX [MEUR] 13.75 13.78 

OPEX [MEUR/yr] 103.27 102.99 

Ετήσιο ισοδύναμο πάγιο κόστος 

[MEUR/yr] 
2.28 2.28 

Συνολικό ετήσιο ισοδύναμο κόστος 

[MEUR/yr] 
105.55 105.28 

% Μετατροπή CO2 στον 

αντιδραστήρα 
17.1 16.8 

Συνολικό ετήσιο ισοδύναμο κόστος 

ανά τόνο CO2 [EUR/tn] 
731 729 

Συνολικό ετήσιο ισοδύναμο κόστος 

ανά τόνο μεθανόλης [EUR/tn] 
1803 1815 

Από τον πίνακα 7-20 φαίνεται ότι το κόστος πάγιου εξοπλισμού CAPEX είναι ελαφρώς αυξημένο για 

την περίπτωση του υδρογόνου καθαρότητας 95%. Αυτό οφείλεται στο γεγονός ότι, το ρεύμα 

υδρογόνου καθαρότητας 95% κ.β. σε υδρογόνο, στην πίεση και στην θερμοκρασία στην οποία 

εξέρχεται από την κλίνη μοριακών κοσκίνων, βρίσκεται σε κάτω από το σημείο δρόσου. Έτσι, για να 

μπορέσει το ρεύμα αυτό να συμπιεστεί απαιτείται η θέρμανσή του μέχρι το σημείο δρόσου, ώστε να 

είναι κορεσμένο. Για να επιτευχθεί αυτό, πρέπει να προστεθεί ένας εναλλάκτης θέρμανσης πριν τον 

συμπιεστή, όπως έχει αναφερθεί και προηγουμένως. Ωστόσο, το συνολικό ετήσιο κόστος είναι κατά 
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περίπου 273 χιλ. ευρώ λιγότερο χρησιμοποιώντας 95% καθαρότητας υδρογόνο αντί για 99% 

καθαρότητας υδρογόνο, λόγω της μείωσης των ενεργειακών απαιτήσεων της αναγέννησης . Επίσης, 

όσον αφορά την μετατροπή του διοξειδίου, για 95% καθαρότητα υδρογόνου η μετατροπή στον 

αντιδραστήρα είναι ελαφρώς μικρότερη και ίση με 16.8% αντί για 17.1%, ενώ το κόστος ανά τόνο 

παραγόμενης μεθανόλης ανά έτος αυξάνεται από 1803 EUR/tn/yr σε 1815 EUR/tn/yr. Αν και το 

συνολικό ετήσιο κόστος μειώνεται, επειδή η ποσότητα της παραγόμενης μεθανόλης μειώνεται, λόγω 

της μείωσης της μετατροπής του διοξειδίου του άνθρακα, το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο 

παραγόμενης μεθανόλης αυξάνεται, δικαιολογώντας έτσι την αύξηση αυτή. Αντίθετα, επειδή η 

συνολική ποσότητα διοξειδίου του άνθρακα που διαχειρίζεται η μονάδα είναι ίδια, λόγω της μείωσης 

του συνολικού ετήσιου κόστους, μειώνεται και το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο διοξειδίου του 

άνθρακα. από 731 EUR/tn/yr σε 729 EUR/tn/yr. Παρόλα αυτά, η μείωση αυτή του ανηγμένου ετήσιου 

κόστους είναι πολύ μικρότερη, συγκριτικά με την αύξηση του ετήσιου ανηγμένου κόστους ανά τόνο 

παραγόμενης μεθανόλης. 
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7.8 Σύγκριση με την βιβλιογραφία 

Όταν διατίθενται δεδομένα κόστους ενός εργοστασίου, το οποίο χρησιμοποιεί την ίδια τεχνολογία, τότε 

μπορεί να γίνει εκτίμηση της τάξης μεγέθους κόστους της εγκατάστασης, με προσαρμογή της 

δυναμικότητας. Το πάγιο κόστος του κεφαλαίου μιας εγκατάστασης, σχετίζεται με την δυναμικότητα 

σύμφωνα με την εξίσωση 7-7. [4] 

 𝐶2 = 𝐶1 (
𝑆2
𝑆1
)
𝑛

 7–7 

Όπου, 

• 𝐶2 είναι το κόστος του πάγιου εξοπλισμού της μονάδας δυναμικότητας 𝑆2 και 

• 𝐶1 είναι το κόστος του πάγιου εξοπλισμού της μονάδας δυναμικότητας 𝑆1 
• Ο εκθέτης 𝑛 λαμβάνει μία τυπική τιμή ίση με 0.8-0.9 για διεργασίες που χρησιμοποιούν μεγάλα 

ποσά μηχανικού έργου (π.χ. σύνθεση μεθανόλης) 

Οπότε με την βοήθεια της εξίσωσης 7-7 και για τιμή του εκθέτη 𝑛 ίση με 0.8, προσαρμόζονται τα 

διαθέσιμα κόστη στην δυναμικότητα της δικής μας μονάδας. 

Δεδομένα κόστους για μονάδα παρόμοιας τεχνολογίας για ετήσια παραγωγή μεθανόλης ίση με 440 

kt/yr, διατίθενται από τους M. Perez-Fortes et al. [19], και παρατίθενται στον πίνακα 7-21. 

Πίνακας 7-21.Οικονομικά στοιχεία που δίνονται από τους M. Perez-Fortes et al [19] για μονάδα παραγωγής μεθανόλης 

δυναμικότητας 440 kt MeOH/yr. 

Economic Indicators 

Capacity [kt MeOH/yr] 440 

TFCC [MEUR] 200 

CAPEX [EUR/tn MeOH/yr] 496.5 

VCP [MEUR/yr] 283 

FCP [MEUR/yr] 11 

Total revenues [MEUR/yr] 176.5 

Η μονάδα που σχεδιάστηκε στην παρούσα εργασία, λειτουργεί με δυναμικότητα 58.6 kt MeOH/yr, 

οπότε χρησιμοποιώντας την εξίσωση 7-7, πραγματοποιείται αναγωγή του πάγιου κόστους της 

εγκατάστασης σε αυτή την δυναμικότητα και τα αποτελέσματα της αναγωγής παρουσιάζονται στον 

πίνακα 7-22. 

Πίνακας 7-22. Ανηγμένα κόστη των M. Perez-Fortes et al [19] στην δυναμικότητα της μονάδας που λειτουργούμε. 

 

Green H2 Blue H2 
Perez-Fortes et 

al 99% κ.β. Η2 95% κ.β. Η2 
99% κ.β. Η2 

no CCU with CCU 

Πάγιο κόστος – CAPEX 

[MEUR] 
13.75 13.78 8.06 8.06 39.84 

Ετήσια παραγωγή 

μεθανόλης [tn/yr] 
58547 58008 58547 58547 440000 

 



 

 

143 

Πάγιο κόστος ανά τόνο 

μεθανόλης [EUR/tn 

MeOH/yr] 

234.82 237.61 137.67 137.67 454.55 

Εδώ, πρέπει να σημειωθεί ότι στην μονάδα παραγωγής μεθανόλης των Perez-Fortes et al. [19], το 

υδρογόνο παρέχεται από ένα ολοκληρωμένο δίκτυο αγωγών, το οποίο παράγεται χρησιμοποιώντας 

μία σειρά από διαφορετικές τεχνολογίες σύμφωνα με τις υποθέσεις μοντελοποίησης και τα 

αποτελέσματα του μοντέλου JRC-EU TIMES. 

Σύμφωνα με το πάγιο κόστος που δίνεται από τους Perez-Fortes et al. [19] και με κατάλληλη 

προσαρμογή στην παρούσα δυναμικότητα, προκύπτουν τα εξής συμπεράσματα: 

• Το ετήσιο ισοδύναμο πάγιο κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης για την περίπτωση 

όπου χρησιμοποιείται «πράσινο» υδρογόνο, είναι κατά 48.3% μικρότερο από το ετήσιο 

ισοδύναμο κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης των Perez-Fortes et al., για υδρογόνο 

καθαρότητας 99%, ενώ είναι κατά 47.7% μικρότερο για «πράσινο» υδρογόνο καθαρότητας 

95%.  

• Το ετήσιο ισοδύναμο πάγιο κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης για την περίπτωση 

όπου χρησιμοποιείται «μπλε» υδρογόνο, είναι κατά 69.7% μικρότερο από το ετήσιο ισοδύναμο 

κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης των Perez-Fortes et al., με και χωρίς CCUS. 

Επίσης, υπάρχουν διαθέσιμα δεδομένα για το κόστος παραγωγής μεθανόλης, για παρόμοια μονάδα 

παραγωγής από διοξείδιο του άνθρακα, η οποία συνδυάζεται με διαφορετικές ανανεώσιμες πηγές 

ενέργειας. Τα αποτελέσματα αυτής της τεχνοοικονομικής ανάλυσης είναι διαθέσιμα από τους 

Battaglia et al. [20], και φαίνονται στο διάγραμμα 7-4, όπου οι μπλε ράβδοι αντιπροσωπεύουν τα 

κόστη ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης για κάθε πηγή ανανεώσιμης ενέργειας που μελετάται. Οι 

τιμές συγκρίνονται με την τρέχουσα και την μελλοντική τιμή αγοράς μεθανόλης, στα 400 EUR/t και στα 

800 EUR/t αντίστοιχα (σημειώνονται με πορτοκαλί καμπύλες πάνω στο διάγραμμα). [20]  

 

Διάγραμμα 7-4. Διακύμανση του κόστους παραγωγής μεθανόλης ανάλογα με το τεχνοοικονομικό σενάριο και την ανανεώσιμη 

πηγή ενέργειας που χρησιμοποιείται (A: βιοενέργεια, B: γεωθερμική ενέργεια, C: υδροηλεκτρική ενέργεια, D: ηλιακή με 

φωτοβολταϊκά, E: συμπυκνωμένη ηλιακή ενέργεια, F: υπεράκτια αιολική ενέργεια, G: χερσαία αιολική ενέργεια). [20] 
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Από το διάγραμμα 7-4 φαίνεται ότι, το κόστος παραγωγής μεθανόλης ανέρχεται σε 1341 EUR/t 

μεθανόλης, για την περίπτωση όπου χρησιμοποιούνται φωτοβολταϊκά πάνελ για την παραγωγή 

ηλεκτρικής ενέργειας για την ηλεκτρόλυση του υδρογόνου, όπως και στην περίπτωση που μελετήθηκε 

και για την παρούσα διεργασία. Το κόστος που δίνουμε εμείς ανέρχεται στα 1803 EUR/tn μεθανόλης. 

Τα δύο αυτά κόστη είναι κοντινά (34.5% απόκλιση) ειδικά εάν ληφθεί υπόψη ότι για τους υπολογισμούς 

λαμβάνουν χώρα αρκετές παραδοχές.  
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7.9 Επίπτωση του μεγέθους της μονάδας στο κόστος 

προϊόντος 

Το μεγαλύτερο ποσοστό άμεσων εκπομπών διοξειδίου του άνθρακα οφείλεται στην βιομηχανία 

παραγωγής τσιμέντου, ενώ το μεγαλύτερο ποσοστό έμμεσων εκπομπών οφείλεται στην κατανάλωση 

ενέργειας από την βιομηχανία μετάλλου (Ενότητα 1.2). Είναι σημαντικό να μελετηθεί το κόστος 

προϊόντος για μεγαλύτερες τροφοδοσίες διοξειδίου του άνθρακα, από αυτή που μελετήθηκε. Πιο 

συγκεκριμένα, είναι σημαντική η μελέτη του κόστους για πραγματικές τροφοδοσίες CO2, οι οποίες 

προκύπτουν από βιομηχανικές μονάδες που εκλύουν CO2, και για τις οποίες μπορεί να χρησιμοποιηθεί 

η διεργασία αξιοποίησης διοξειδίου του άνθρακα για την παραγωγή μεθανόλης που παρουσιάστηκε. 

Για την μελέτη της επίπτωσης του μεγέθους της μονάδας στο κόστος προϊόντος, αναζητούνται οι 

ετήσιες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα, που αφορούν βιομηχανίες τσιμέντου και αλουμινίου στην 

Ελλάδα, όπου υπάρχουν διαθέσιμα δεδομένα. Οι ετήσιες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα για κάθε 

βιομηχανία που εξετάζεται, σε όρους τροφοδοσίας, αν θεωρηθεί ότι κάθε μονάδα λειτουργεί 8000 

hrs/yr (333 ημέρες), δίνονται στον πίνακα 7-23. 

Πίνακας 7-23. Ετήσιες εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα για το έτος 2019, για βιομηχανικές μονάδες τσιμέντου και αλουμινίου της 

Ελλάδας. 

Βιομηχανική μονάδα Ετήσιες εκπομπές CO2 [ktn] Τροφοδοσία CO2 [kg/hr] 

ΤΙΤΑΝ  10000 1251251 

ΑΛΟΥΜΙΝΙΟ ΤΗΣ ΕΛΛΑΔΟΣ 2398 300100 

ΑΓΕΤ ΗΡΑΚΛΗΣ ΒΟΛΟΣ 2103 263138 

 

Στα πλαίσια της μελέτης αυτής εξετάζεται αύξηση δυναμικότητας μέχρι την τροφοδοσία διοξειδίου του 

άνθρακα για τις ετήσιες εκπομπές του Αλουμινίου της Ελλάδος.  

Με εφαρμογή της οικονομικής ανάλυσης για τις ανωτέρω τροφοδοσίες διοξειδίου του άνθρακα στην 

μονάδα, λαμβάνεται το κόστος ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα που αξιοποιείται και το κόστος ανά 

τόνο παραγόμενης μεθανόλης, συναρτήσει της δυναμικότητας της μονάδας. Τα αποτελέσματα για 

όλες τις περιπτώσεις που μελετώνται στην παρούσα εργασία, δηλαδή για χρήση «πράσινου» 

υδρογόνου υψηλής καθαρότητας, καθώς και για χρήση «μπλε» υδρογόνου με ή χωρίς δέσμευση και 

αποθήκευση του άνθρακα (Carbon Capture & Storage). 
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Μελέτη επίπτωσης μεγέθους για χρήση «πράσινου» υδρογόνου 

Στα διαγράμματα 7-5 και 7-6 δίνονται τα αποτελέσματα για την περίπτωση χρήσης «πράσινου» 

υδρογόνου, χρησιμοποιώντας φωτοβολταϊκά πάνελ για την παραγωγή της απαιτούμενης ηλεκτρικής 

ενέργειας για την ηλεκτρόλυση. Στα κόστη αυτά, έχει συμπεριληφθεί και το κόστος της μονάδας 

καθαρισμού του υδρογόνου.  

 

Διάγραμμα 7-5. Κόστος ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα και κόστος επένδυσης συναρτήσει της τροφοδοσίας του διοξειδίου του 

άνθρακα στην μονάδα, για χρήση «πράσινου» υδρογόνου καθαρότητας 99%. 

 

Διάγραμμα 7-6. Κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης και κόστος επένδυσης συναρτήσει της τροφοδοσίας του διοξειδίου 

του άνθρακα στην μονάδα, για χρήση «πράσινου» υδρογόνου καθαρότητας 99%. 
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Μελέτη επίπτωσης μεγέθους για χρήση «μπλε» υδρογόνου 

Στα διαγράμματα 7-7 και 7-8 δίνονται τα αποτελέσματα των υπολογισμών των ετήσιων ισοδύναμων 

κοστών ανά τόνο διοξειδίου και ανά τόνο μεθανόλης, για την περίπτωση χρήσης «μπλε» υδρογόνου 

με συνδυασμό δέσμευσης και αποθήκευσης άνθρακα.  

 

Διάγραμμα 7-7. Κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης και κόστος επένδυσης συναρτήσει της τροφοδοσίας του διοξειδίου 

του άνθρακα στην μονάδα, για χρήση μπλε υδρογόνου, το οποίο συνδυάζεται με δέσμευση και αποθήκευση του άνθρακα (CCUS). 

 

Διάγραμμα 7-8. Κόστος ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα και κόστος επένδυσης συναρτήσει της τροφοδοσίας του διοξειδίου του 

άνθρακα στην μονάδα, για χρήση μπλε υδρογόνου, το οποίο συνδυάζεται με δέσμευση και αποθήκευση του άνθρακα (CCUS). 
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Στα διαγράμματα 7-9 και 7-10 δίνονται τα αποτελέσματα των υπολογισμών των ετήσιων ισοδύναμων 

κοστών ανά τόνο διοξειδίου και ανά τόνο μεθανόλης, για την περίπτωση χρήσης «μπλε» υδρογόνου 

χωρίς συνδυασμό δέσμευσης και αποθήκευσης άνθρακα.  

 

Διάγραμμα 7-9. Κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης και κόστος επένδυσης συναρτήσει της τροφοδοσίας του διοξειδίου 

του άνθρακα στην μονάδα, για χρήση μπλε υδρογόνου χωρίς να συνδυάζεται με δέσμευση και αποθήκευση του άνθρακα (CCUS). 

 

Διάγραμμα 7-10. Κόστος ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα και κόστος επένδυσης συναρτήσει της τροφοδοσίας του διοξειδίου του 

άνθρακα στην μονάδα, για χρήση μπλε υδρογόνου χωρίς να συνδυάζεται με δέσμευση και αποθήκευση του άνθρακα (CCUS). 
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Όπως είναι αναμενόμενο, τα κόστη ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα και ανά τόνο μεθανόλης 

μειώνονται, καθώς αυξάνεται το μέγεθος της μονάδας. Όμως, η μείωση αυτή δεν είναι ιδιαίτερα 

μεγάλη, καθώς για όλες τις περιπτώσεις η μείωση του κόστους ανά τόνο διοξειδίου και ανά τόνο 

μεθανόλης κυμαίνεται στο 1.5-2.0%. Αντίθετα, παρατηρείται πρακτικά γραμμική αύξηση του πάγιου 

κόστους επένδυσης, όσο αυξάνεται η τροφοδοσία του διοξειδίου του άνθρακα.  

Σημειώνεται επίσης, ότι στα εκτιμώμενα μοναδιαία κόστη του διοξειδίου του άνθρακα περιλαμβάνεται 

και το κέρδος από τον φόρο εκπομπών. 

Πέρα από τα συνολικά ετήσια κόστη ανά τόνο διοξειδίου και ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης, στα 

διαγράμματα αποτυπώνεται και η μεταβολή του πάγιου κόστους της εγκατάστασης συναρτήσει της 

τροφοδοσίας του διοξειδίου του άνθρακα. Παρατηρείται, πρακτικά, γραμμική αύξηση του πάγιου 

κόστους εγκατάστασης με αύξηση της δυναμικότητας της μονάδας, το οποίο συμφωνεί με την 

αντίστοιχη μελέτη των Belotti et al. [21]. 

Στα διαγράμματα 7-11 και 7-12, που ακολουθούν, παρατίθενται συγκεντρωτικά τα ετήσια ισοδύναμα 

κόστη ανά τόνο αξιοποιούμενου διοξειδίου του άνθρακα και ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης, για 

χρήση «πράσινου» και «μπλε» υδρογόνου, με ή και χωρίς συνδυασμό δέσμευσης και αποθήκευσης 

άνθρακα.  

 

Διάγραμμα 7-11. Ετήσια ισοδύναμα κόστη ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα, συγκεντρωτικά για χρήση «πράσινου» υδρογόνου 

και «μπλε» υδρογόνου με και χωρίς συνδυασμό δέσμευσης και αποθήκευσης άνθρακα. 
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Διάγραμμα 7-12. Ετήσια ισοδύναμα κόστη ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης, συγκεντρωτικά για χρήση «πράσινου» υδρογόνου 

και «μπλε» υδρογόνου με και χωρίς συνδυασμό δέσμευσης και αποθήκευσης άνθρακα. 

 

Από τα διαγράμματα 7-11 και 7-12, γίνεται αισθητή η διαφορά στο κόστος μεταξύ «πράσινου» και 

«μπλε» υδρογόνου, με το κόστος του «πράσινου» υδρογόνου να υπερβαίνει κατά πολύ το αντίστοιχο 

κόστος του «μπλε» υδρογόνου. Επίσης, εξαιτίας της συγκριτικά μικρής μείωσης στο κόστος με αύξηση 

της δυναμικότητας της μονάδας, στα διαγράμματα αυτά, φαίνεται ότι δεν μεταβάλλονται σχεδόν 

καθόλου, ενώ τα σημεία έχουν την μορφή ευθείας γραμμής. 

Λαμβάνοντας υπόψη την τιμή πώλησης της μεθανόλης στην αγορά, η οποία κυμαίνεται στα 400-500 

EUR/tn [16], το μόνο εφικτό από τεχνοοικονομικής σκοπιάς σενάριο φαίνεται να είναι η μονάδα 

παραγωγής μεθανόλης, η οποία χρησιμοποιεί «μπλε» υδρογόνο, με 600 EUR/tn, χωρίς η παραγωγή 

του να συνδυάζεται με την τεχνολογία δέσμευσης και αποθήκευσης άνθρακα (CCS), για την μείωση 

των εκπομπών. Η αύξηση της τιμής πώλησης της μεθανόλης, τουλάχιστον στα 800 EUR/tn για το 

«μπλε» υδρογόνο, θα ήταν μία ελκυστική λύση, ωστόσο το σενάριο αυτό δεν είναι ρεαλιστικό για την 

παρούσα αγορά. Το σενάριο παραγωγής μεθανόλης με «πράσινο» υδρογόνο παραμένει ακόμα 

δύσκολα υλοποιήσιμο καθώς εμφανίζει πολύ υψηλό κόστος παραγωγής μεθανόλης (1800 EUR/tn 

MeOH). 
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Ενότητα 8 Συμπεράσματα 

Στην παρούσα διπλωματική εργασία πραγματοποιήθηκε μελέτη της επαναχρησιμοποίησης του 

δεσμευμένου διοξειδίου του άνθρακα από ανθρωπογενείς διεργασίες, προς παραγωγή μεθανόλης 

στα πλαίσια της προσπάθειας για παγκόσμια μείωση των εκπομπών των αερίων του θερμοκηπίου. Η 

προσομοίωση της διεργασίας πραγματοποιήθηκε στο υπολογιστικό περιβάλλον του Aspen Plus V8.8, 

ενώ παράλληλα μελετήθηκε η επίδραση διαφόρων παραμέτρων στις συνθήκες της αντίδρασης με 

σκοπό την εύρεση των βέλτιστων συνθηκών λειτουργίας της διεργασίας, και έγινε και μία 

προκαταρκτική οικονομική εκτίμηση του απαιτούμενου πάγιου και του λειτουργικού κόστους. 

Για την θερμοδυναμική περιγραφή του συστήματος επιλέχθηκε το μοντέλο RK-ASPEN, μετά από 

λεπτομερή αξιολόγηση σε σύγκριση με τα διαθέσιμα δεδομένα ισορροπίας φάσεων για τα 

εμπλεκόμενα μίγματα, κοντά στις συνθήκες θερμοκρασίας και πίεσης που επικρατούσαν στη 

διεργασία. Για την ακριβέστερη περιγραφή της συμπεριφοράς των συστατικών του συστήματος, 

προσαρμόστηκαν οι παράμετροι 𝑛𝑖 της έκφρασης του Mathias της μεθανόλης και του νερού, με μέσα 

σφάλματα %ΔP 0.42% από 17.3% για την μεθανόλη και %ΔΡ 0.50% από 94.0% για το νερό. Έτσι, 

πραγματοποιήθηκε καλύτερη περιγραφή της τάσης ατμών των πολικών συστατικών και κατ’ 

επέκταση της διαλυτότητάς τους στο αέριο, που είναι ιδιαίτερα σημαντική, καθώς επηρεάζει την 

απόδοση της αντίδρασης. Επίσης, πραγματοποιήθηκε συσχέτιση των συντελεστών αλληλεπίδρασης 

𝑘𝑖𝑗 των κανόνων ανάμιξης των Mathias, που χρησιμοποιήθηκαν στο μοντέλο RK-ASPEN. Η ανάγκη 

προσαρμογής του θερμοδυναμικού μοντέλου κατέστη εμφανής, όταν συγκρίθηκαν τα αποτελέσματα 

της πρόβλεψης της ισορροπίας φάσεων των δυαδικών μιγμάτων με τα πειραματικά δεδομένα 

ισορροπίας φάσεων της βιβλιογραφίας. Το θερμοδυναμικό μοντέλο με τις συσχετισμένες 

παραμέτρους περιέγραψε με μεγαλύτερη ακρίβεια την ισορροπία φάσεων των δυαδικών μιγμάτων 

του συστήματος, με μέσα σφάλματα %Δy 9.25% από 23.2%, %ΔP 4.5% από 13.5% και %ΔΤ 0.2% από 

33.4%. Συνεπώς, το θερμοδυναμικό αυτό μοντέλο, με τις προσαρμοσμένες παραμέτρους 𝑛𝑖  για τα 

καθαρά συστατικά, και τους συντελεστές αλληλεπίδρασης 𝑘𝑖𝑗 για τα δυαδικά μίγματα, αποτέλεσε ένα 

καλό εργαλείο, για την περιγραφή πολυσυστατικών μιγμάτων πλούσια σε υδρογόνο, οπότε 

χρησιμοποιήθηκε για την προσομοίωση της διεργασίας, στο υπολογιστικό περιβάλλον του Aspen 

Plus. Τέλος, υπολογίστηκαν οι σταθερές ισορροπίας των αντιδράσεων του συστήματος μέσω της 

εξίσωσης Van’t Hoff, οι οποίες και χρησιμοποιήθηκαν στην συνέχεια. 

Εκτός από την θερμοδυναμική ισορροπία, για την ακριβή περιγραφή της διεργασίας, πολύ 

σημαντική ήταν η επιλογή των κινητικών εκφράσεων και σταθερών. Δεδομένου ότι δεν ήταν διαθέσιμα 

στην ανοιχτή βιβλιογραφία δεδομένα βιομηχανικής κλίμακας, η προσομοίωση βασίστηκε σε 

αντίστοιχη δουλειά διαθέσιμη στην βιβλιογραφία. Για την περιγραφή του αντιδραστήρα, 

πραγματοποιήθηκε προσαρμογή των κινητικών σταθερών των ρυθμών των αντιδράσεων, με τις 

υπόλοιπες σταθερές να παραμένουν ίδιες με αυτές της σχετικής δημοσίευσης. Ύστερα, 

προσομοιώθηκε η συνολική διεργασία της βιβλιογραφίας, με χρήση του προσαρμοσμένου 

θερμοδυναμικού και κινητικού μοντέλου, με μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα στον 

αντιδραστήρα ίση με 16.1%, έναντι της 17.2% μετατροπής που επιτεύχθηκε στην προσομοίωση της 

σχετικής δημοσίευσης. Τα υπόλοιπα αποτελέσματα της προσομοίωσης δεν εμφάνισαν μεγάλες 

αποκλίσεις μεταξύ τους, με εξαίρεση κάποιες διαφορές στις συστάσεις της μεθανόλης και του νερού, 

στις στήλες διαχωρισμού. Τα αποτελέσματα αυτής της εργασίας θεωρήθηκαν περισσότερο 

αντιπροσωπευτικά, λόγω της προσαρμογής των παραμέτρων, και της αντικατάστασης των 

σταθερών ισορροπίας με αυτές που υπολογίστηκαν από την Van’t Hoff. 

Η προκαταρκτική παραμετρική ανάλυση, που διενεργήθηκε ως προς διάφορες λειτουργικές 

μεταβλητές στο τμήμα της αντίδρασης, έδειξε ότι αύξηση της πίεσης μετατόπισε την χημική ισορροπία 
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προς τα προϊόντα, με αύξηση της μετατροπής του διοξειδίου από το 14.5% στην πίεση των 30 bar, στο 

19.5% στα 70 bar. H απόδοση παραγωγής μεθανόλης, παρουσίασε ανάλογη συμπεριφορά με 

αύξηση από το 31.6% στα 30 bar, στο 32.5% στα 70 bar. Η κατανάλωση ενέργειας ανά κιλό μεθανόλης 

ήταν σχεδόν σταθερή μέχρι τα 60 bar, ενώ παρουσίασε απότομη αύξηση μετά τα 65 bar. Η 

κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας ελαχιστοποιήθηκε στα 50 bar. Συνεπώς, η βέλτιστη πίεση 

λειτουργίας του αντιδραστήρα, που θεωρήθηκε για τη βασική προσομοίωση είναι τα 50 bar.  

Η θερμοκρασία είχε αρνητική επίδραση στην μετατροπή ισορροπίας, καθώς οι αντιδράσεις 

σύνθεσης μεθανόλης ήταν εξώθερμες και ευνοούνταν σε χαμηλές θερμοκρασίες, παρόλο που με την 

αύξηση της θερμοκρασίας ευνοούνταν το κινητικό κομμάτι. Η αύξηση της θερμοκρασίας της 

αντίδρασης οδήγησε σε αύξηση της μετατροπής έως τους 250oC, ενώ παράλληλα πλησίαζε ολοένα 

και περισσότερο στην χημική ισορροπία. Η μελέτη διενεργήθηκε μέχρι τους 300oC, καθώς σε 

υψηλότερες θερμοκρασίες αποσυντίθετο ο καταλύτης. Στους 250oC, η μετατροπή του διοξειδίου του 

άνθρακα στην ισορροπία άγγιξε το 22% και η απόδοση παραγωγής μεθανόλης το 35%.  

 Η αύξηση της περιεκτικότητας του υδρογόνου στο ρεύμα τροφοδοσίας, καθώς και η μείωση 

της περιεκτικότητας του νερού στην τροφοδοσία του υδρογόνου, είχαν καθοριστικό ρόλο, τόσο στην 

μετατροπή του διοξειδίου του άνθρακα στον αντιδραστήρα, όσο και στην απόδοση παραγωγής 

μεθανόλης. Πιο συγκεκριμένα, η μετατροπή του διοξειδίου είχε εκθετική αύξηση με την αύξηση της 

καθαρότητας του ρεύματος υδρογόνου. Για την ακρίβεια, για υδρογόνο καθαρότητας 80% κ.β. και 

πάνω, η μετατροπή του διοξειδίου αυξήθηκε από 3% (80% κ.β. Η2) σε 16% (99% κ.β. Η2), ενώ η απόδοση 

παραγωγής μεθανόλης από 29% σε 32%, αντίστοιχα. 

 Στη συνέχεια, στα πλαίσια της οικονομικής ανάλυσης, αξιολογήθηκαν τα κόστη για την 

περίπτωση χρήσης «πράσινου» και «μπλε» υδρογόνου. Από την ανάλυση αυτή, προέκυψε ότι το 

μεγαλύτερο ποσοστό του συνολικού ετήσιου κόστους αποδιδόταν στα λειτουργικά κόστη. Πιο 

συγκεκριμένα, για την περίπτωση του «πράσινου» υδρογόνου τα λειτουργικά κόστη καταλάμβαναν το 

98% του συνολικού ετήσιου κόστους, ενώ για την περίπτωση του «μπλε» υδρογόνου σε συνδυασμό 

με ή χωρίς CCS, το 97% και το 96%, αντίστοιχα. Αξιοσημείωτο ήταν, ότι σε όλες τις περιπτώσεις, 

κυρίαρχος παράγοντας για τον καθορισμό του συνολικού κόστους, αποτελούσε το κόστος του 

υδρογόνου, το οποίο καταλάμβανε το μεγαλύτερο μέρος των λειτουργικών δαπανών, με ποσοστό 

που άγγιζε το 93%. Το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης ήταν ίσο με 1803 

EUR/tn για «πράσινο» υδρογόνο, και ίσο με 804 EUR/tn και 645 EUR/tn για «μπλε» υδρογόνο με ή χωρίς 

CCS, αντίστοιχα. Το συνολικό ετήσιο κόστος ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα ανήλθε σε 731 EUR/tn, 

306 EUR/tn και 239 EUR/tn, αντίστοιχα.  

 Καθώς η χρήση «πράσινου» υδρογόνου υψηλής καθαρότητας (99% κ.β.), επέφερε σημαντικά 

κόστη στη διεργασία που την καθιστούσαν μη ελκυστική, πραγματοποιήθηκε αξιολόγηση του 

κόστους για χρήση μικρότερης καθαρότητας υδρογόνου (95% κ.β.), με αποτέλεσμα την μείωση στις 

απαιτήσεις της αναγέννησης κατά 273 χιλ. ευρώ ετησίως και αύξηση ύψους 35.6 χιλ. ευρώ στο πάγιο 

κόστος του εξοπλισμού. Η αύξηση του πάγιου κόστους προέκυψε από την ανάγκη για έναν επιπλέον 

εναλλάκτη θερμότητας, ο οποίος τοποθετήθηκε πριν τον συμπιεστή, για την θέρμανση της 

τροφοδοσίας υδρογόνου πάνω από το σημείο δρόσου. Έτσι, ενώ μειώθηκε το συνολικό ετήσιο 

κόστος ανά τόνο διοξειδίου του άνθρακα, στα 729 EUR/tn, αυξήθηκε το συνολικό ετήσιο κόστος ανά 

τόνο μεθανόλης στα 1815 EUR/tn. Η αύξηση στο κόστος μεθανόλης, καταλογίστηκε στην μείωση της 

ποσότητας της παραγόμενης μεθανόλης, η οποία προήλθε εξαιτίας της μείωσης της καθαρότητας 

του υδρογόνου τροφοδοσίας. 

 Μελετήθηκε η επίπτωση του μεγέθους της μονάδας στο τελικό κόστος προϊόντος, με αύξηση 

της τροφοδοσίας του διοξειδίου του άνθρακα σύμφωνα με τις εκπομπές διοξειδίου του άνθρακα 

μερικών βιομηχανικών μονάδων τσιμέντου και αλουμίνιου της Ελλάδας. Σκοπός της μελέτης, ήταν η 

αναγωγή της μονάδας σε μέγεθος τέτοιο ώστε, να είναι σε θέση να ανταποκριθεί στις εκπομπές 
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διοξειδίου του άνθρακα, της ΑΓΕΤ Ηρακλής Βόλος και του Αλουμινίου της Ελλάδος, παραδείγματος 

χάρη. Η αύξηση του μεγέθους της μονάδας οδήγησε σε μείωση του συνολικού ετήσιου κόστους ανά 

τόνο διοξειδίου του άνθρακα και ανά τόνο μεθανόλης, κατά μέσο όρο σε 1.2% και 1.3%, αντίστοιχα, 

από την αρχική τροφοδοσία διοξειδίου των 17 tn/hr στην τελική τροφοδοσία των 300 tn/hr (σύμφωνα 

με τις ετήσιες εκπομπές του «Αλουμινίου της Ελλάδας»). Επιπλέον, παρατηρήθηκε πρακτικά γραμμική 

αύξηση του πάγιου κόστους επένδυσης, με την αύξηση της δυναμικότητας της μονάδας.  

Συνεπώς, με βάση τις τρέχουσες τιμές πώλησης της μεθανόλης στην αγορά, οι οποίες 

κυμαίνονται μεταξύ 400-500 EUR/tn, το μόνο υλοποιήσιμο σενάριο ήταν αυτό που αφορούσε στην 

χρήση «μπλε» υδρογόνου χωρίς CCS (συχνά αναφέρεται ως «γκρι» υδρογόνο), το οποίο και 

χρησιμοποιείται κατά κόρον στην βιομηχανία, με κόστος ανά τόνο παραγόμενης μεθανόλης ίσο με 

645 EUR/tn. Η αύξηση στην τιμή πώλησης της μεθανόλης, θα μπορούσε να οδηγήσει σε μία βιώσιμη 

διεργασία με χρήση «μπλε» υδρογόνου με CCS. Το σενάριο παραγωγής μεθανόλης με «πράσινο» 

υδρογόνο παραμένει ακόμα δύσκολα υλοποιήσιμο εξαιτίας του πολύ υψηλού κόστους (1800 EUR/tn). 
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Ενότητα 9 Προτάσεις για μελλοντική εργασία 

Στην ενεργειακή ανάλυση που πραγματοποιείται στην παρούσα διπλωματική εργασία, οι 

εναλλάκτες θερμότητας της διεργασίας αναπαρίστανται από θερμαντήρες και ψυκτήρες. Στα πλαίσια, 

λοιπόν, των προτάσεων για μελλοντική εργασία στην παρούσα διπλωματική εργασία, θα μπορούσε 

να γίνει αναλυτική αναπαράσταση των εναλλακτών θερμότητας, με σκοπό τον ακριβή υπολογισμό 

της επιτυγχανόμενης μεταφοράς θερμότητας σε αυτούς. Με αυτόν τον τρόπο, πραγματοποιείται 

ολοκληρωμένη μελέτη της διεργασίας, ενώ παράλληλα προκύπτει μία ακριβέστερη εικόνα των 

ενεργειακών της καταναλώσεων. Παράλληλα, μπορεί να γίνει και ενεργειακή ολοκλήρωση της 

διεργασίας, για την αριστοποίηση των ενεργειακών καταναλώσεων. 

Επιπρόσθετα, η επίλυση της αποστακτικής στήλης της μονάδας, στο υπολογιστικό περιβάλλον 

του Aspen Plus, πραγματοποιείται με βάση το μοντέλο ισορροπίας (Equilibrium Stage Model), κατά το 

οποίο αέρια και υγρή φάση βρίσκονται σε θερμοδυναμική ισορροπία σε κάθε βαθμίδα της στήλης, 

κάτι που προφανώς δεν ισχύει σε πραγματικές συνθήκες. Έτσι, προκειμένου να ληφθούν ακριβέστερα 

αποτελέσματα, ενδιαφέρον θα είχε η προσομοίωση της στήλης με χρήση αναλυτικής μεθόδου 

επίλυσης για την μεταφοράς μάζας και θερμότητας. 

Ακόμα, θα είχε ιδιαίτερο ενδιαφέρον να γίνει εκτενέστερη έρευνα πάνω στις ανανεώσιμες πηγές 

ενέργειας, οι οποίες μπορούν να συνδυαστούν με την μονάδα παραγωγής μεθανόλης. Εκτός από 

αυτό, θα μπορούσε να πραγματοποιηθεί ανάλυση για το έμμεσο διοξείδιο του άνθρακα που 

εκπέμπεται συνολικά, καθ’ όλα τα στάδια ανέγερσης μίας τέτοιας μονάδας, καθώς και εύρεση τρόπων 

για τη μείωση αυτών. 
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Παράρτημα I Παράμετροι καθαρών συστατικών 

I-1 Μεθανόλη 

Στον πίνακα Ι-1, δίνονται οι τιμές των πειραματικών σημείων τάσης ατμών της μεθανόλης που 

χρησιμοποιήθηκαν για την προσαρμογή, καθώς και οι αποκλίσεις των προβλέψεων για κάθε 

πειραματικό σημείο πριν και μετά την προσαρμογή. 

Πίνακας I-1. Πρόβλεψη τάσης ατμών για την μεθανόλη πριν και μετά την προσαρμογή παραμέτρων (Default=Before Regression, 

R=Regressed). 

  ASPEN DEFAULT FITTED EXPERIMENTAL   

T[K] P [bar] LIQ PL METH [bar] LIQ PL METH [bar] DIPPR 101 %ΔP DEFAULT %ΔP R 

175.47 1.01325 2.46E-07 1.13E-06 1.11E-06 -78.0% 1.6% 

200 1.01325 1.66E-05 4.65E-05 4.66E-05 -64.4% -0.2% 

220 1.01325 2.33E-04 4.88E-04 4.92E-04 -52.6% -0.8% 

240 1.01325 1.97E-03 3.30E-03 3.33E-03 -41.0% -0.9% 

260 1.01325 1.13E-02 1.60E-02 1.61E-02 -30.3% -0.6% 

280 1.01325 4.78E-02 6.03E-02 6.05E-02 -20.9% -0.4% 

300 1.01325 1.61E-01 1.85E-01 1.85E-01 -13.2% -0.1% 

320 1.01325 4.49E-01 4.84E-01 4.84E-01 -7.2% 0.0% 

340 1.01325 1.08E+00 1.11E+00 1.11E+00 -2.7% 0.0% 

360 1.01325 2.31E+00 2.30E+00 2.30E+00 0.3% 0.0% 

380 1.01325 4.46E+00 4.36E+00 4.36E+00 2.3% -0.1% 

400 1.01325 7.97E+00 7.70E+00 7.72E+00 3.3% -0.2% 

420 1.01325 1.33E+01 1.28E+01 1.29E+01 3.5% -0.3% 

440 1.01325 2.11E+01 2.04E+01 2.04E+01 3.2% -0.4% 

460 1.01325 3.20E+01 3.10E+01 3.12E+01 2.5% -0.4% 

480 1.01325 4.66E+01 4.57E+01 4.59E+01 1.4% -0.5% 

500 1.01325 6.58E+01 6.54E+01 6.57E+01 0.0% -0.5% 

510 1.01325 7.73E+01 7.75E+01 7.79E+01 -0.8% -0.5% 

512.64 1.01325 8.06E+01 8.16E+01 8.14E+01 -1.0% 0.3% 

Μέσο απόλυτο σφάλμα 17.3% 0.4% 

Όπου ΔP=(PS EXP – PS ASPEN)/PS EXP. 

Όπως φαίνεται από τον Πίνακα Ι-1, οι τιμές των τάσεων ατμών της μεθανόλης όπως υπολογίζονται 

από το Aspen Plus συμφωνούν, με τις τιμές της βιβλιογραφίας για θερμοκρασίες άνω των 340 Κ (67 
oC), οπότε απαιτείται προσαρμογή. Η προσαρμογή έχει ως αποτέλεσμα την μείωση του μέσου 

απόλυτου σφάλματος σε όλο το θερμοκρασιακό εύρος από το 17.3% στο 0.4% 
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I-2 Νερό 

Στον πίνακα Ι-2, δίνονται οι τιμές των πειραματικών σημείων τάσης ατμών του νερού, που 

χρησιμοποιήθηκαν για την προσαρμογή, καθώς και οι αποκλίσεις των προβλέψεων για κάθε 

πειραματικό σημείο πριν και μετά την προσαρμογή. 

 

Πίνακας I-2. Πρόβλεψη τάσης ατμών για το νερό πριν και μετά την προσαρμογή παραμέτρων (Default=Before Regression, 

R=Regressed). 

T[K] P [bar] 
ASPEN DEFAULT FITTED EXPERIMENTAL 

%ΔP DEFAULT %ΔP R 
LIQ PL METH [bar] LIQ PL METH [bar] DIPPR 101 

175,47 4.07E-01 5.25E-08 5.07E-08 4.07E-01 803322813.4% 3.5% 

200 5.36E-01 3.20E-06 3.19E-06 5.36E-01 16822780.9% 0.4% 

220 6.55E-01 4.37E-05 4.42E-05 6.55E-01 1483360.5% -1.1% 

240 7.95E-01 3.71E-04 3.78E-04 7.95E-01 210389.5% -1.8% 

260 9.64E-01 2.19E-03 2.24E-03 9.64E-01 42996.0% -2.0% 

280 1.17E+00 9.77E-03 9.97E-03 1.17E+00 11680.9% -2.0% 

300 1.44E+00 3.49E-02 3.55E-02 1.44E+00 3962.0% -1.8% 

320 1.79E+00 1.04E-01 1.06E-01 1.79E+00 1592.7% -1.5% 

340 2.25E+00 2.69E-01 2.72E-01 2.25E+00 724.9% -1.2% 

360 2.85E+00 6.16E-01 6.22E-01 2.85E+00 358.2% -0.9% 

380 3.66E+00 1.28E+00 1.29E+00 3.66E+00 184.3% -0.6% 

400 4.75E+00 2.44E+00 2.45E+00 4.75E+00 93.7% -0.4% 

420 6.24E+00 4.35E+00 4.37E+00 6.24E+00 42.9% -0.2% 

440 8.28E+00 7.32E+00 7.32E+00 8.28E+00 13.0% -0.1% 

460 1.11E+01 1.17E+01 1.17E+01 1.11E+01 -5.2% 0.1% 

480 1.49E+01 1.79E+01 1.79E+01 1.49E+01 -16.4% 0.2% 

500 2.03E+01 2.65E+01 2.64E+01 2.03E+01 -23.0% 0.3% 

510 2.78E+01 3.78E+01 3.77E+01 2.78E+01 -26.3% 0.4% 

512,64 3.82E+01 5.27E+01 5.24E+01 3.82E+01 -27.1% 0.6% 

Μέσο απόλυτο σφάλμα 32876047% 0.90% 

Όπου ΔP=(PS EXP – PS ASPEN)/PS EXP. 

 

Στην προκειμένη περίπτωση, οι αποκλίσεις μεταξύ της πρόβλεψης πριν την προσαρμογή των 

θερμοδυναμικών παραμέτρων και των πειραματικών σημείων είναι εμφανείς από το διάγραμμα I-2. 

Έτσι, καθίσταται απαραίτητη η προσαρμογή των παραμέτρων για την λήψη αποτελεσμάτων όσο το 

δυνατόν πιο κοντά στην πραγματικότητα, εξαιτίας των μεγάλων σφαλμάτων πρόβλεψης. Η 

προσαρμογή έχει ως αποτέλεσμα την μείωση του μέσου απόλυτου σφάλματος σε όλο το 

θερμοκρασιακό εύρος στο 0.9%. 
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Παράρτημα II Ισορροπία φάσεων δυαδικών 

μιγμάτων 

II-1 Πρόβλεψη ισορροπίας φάσεων 

II.1.1 Δυαδικό μίγμα CH3OH(1)/H2O(2) 

 

 

Διάγραμμα II-1. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/νερό (2) στους 200.15C, για πιέσεις 16.0-39.6 

bar,με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση πειραματικών δεδομένων. (πηγή 

πειραματικών δεδομένων [2]) 
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Διάγραμμα II-2. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/νερό (2) σε πίεση 12.1003 bar, στις 

θερμοκρασίες 418.63 – 461.45 K, με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση 

πειραματικών δεδομένων. (πηγή πειραματικών δεδομένων [3]) 

 
Διάγραμμα II-3. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/νερό (2) σε πίεση 1.013 bar, στις θερμοκρασίες 

337.82 – 373.12 K,με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση πειραματικών 

δεδομένων (πηγή πειραματικών δεδομένων [3]). 
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Διάγραμμα II-4. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/νερό (2) σε πίεση 5.07 bar, στις θερμοκρασίες 

386.33 – 421.03 K, με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση πειραματικών 

δεδομένων (πηγή πειραματικών δεδομένων [4]). 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

 

380

385

390

395

400

405

410

415

420

425

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8 0,9 1

T
 [

K
]

x1, y1

Default_x1 Default_y1 Fitted_x1

Fitted_y1 Experimental_x1 Experimental_y1



 

 

163 

II.1.2 Δυαδικό μίγμα CO2(1)/CH3OH(2) 

 

 

Διάγραμμα II-5. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/διοξείδιο του άνθρακα (2) στους 298.15C, για 

πιέσεις 9.2 – 57.1 bar,με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση πειραματικών 

δεδομένων. (πηγή πειραματικών δεδομένων [5]) 

0,0

10,0

20,0

30,0

40,0

50,0

60,0

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

P
 [

b
ar

]

x2, y2

Experimental_x2 Experimental_y2 Default_x2

Default_y2 Fitted_x2 Fitted_y2



 

 

164 

 

 

Διάγραμμα II-6. Διάγραμμα ισορροπίας ατμού – υγρού του μίγματος μεθανόλη (1)/διοξείδιο του άνθρακα (2) στους 121.2C, για 

πιέσεις 10.3 – 100.5 bar,με το μοντέλο RK-ASPEN πριν και μετά την προσαρμογή των δυαδικών παραμέτρων με χρήση 

πειραματικών δεδομένων. (πηγή πειραματικών δεδομένων [6]) 
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II.1.3 Δυαδικό μίγμα CO2(1)/H2O(2) 

 

Διάγραμμα II-7. Αποτελέσματα πρόβλεψης για το δυαδικό CO2(1)/H2O(2) στην ατμώδη φάση στους 308.2Κ. (πηγή πειραματικών 

δεδομένων [7]) 

 

Διάγραμμα II-8. Αποτελέσματα πρόβλεψης για το δυαδικό CO2(1)/H2O(2) στην ατμώδη φάση στους 318.23Κ [πηγή πειραματικών 

δεδομένων: [7]]. 

0

10

20

30

40

50

60

70

80

0,000 0,002 0,004 0,006 0,008 0,010 0,012

P
 [

b
ar

]

H2O in vapor phase, y2

Experimental_y2 Fitted_y2 Default_y2

0

10

20

30

40

50

60

70

80

0,000 0,005 0,010 0,015 0,020 0,025 0,030

P
 [

b
ar

]

H2O in vapor phase, y2

Experimental_y2 Fitted_y2 Default_y2



 

 

166 

II.1.4 Δυαδικό μίγμα H2(1)/H2O(2) 

 

Διάγραμμα II-9. Αποτελέσματα πρόβλεψης για το πειραματικό σετ των Gillespie et al. (310K)  για το δυαδικό H2/H2O πριν και μετά 

την προσαρμογή [πηγή πειραματικών δεδομένων [8]]. 

 

Διάγραμμα II-10. Αποτελέσματα πρόβλεψης για το πειραματικό σετ των Gillespie et al. (366K)  για το δυαδικό H2/H2O πριν και μετά 

την προσαρμογή [πηγή πειραματικών δεδομένων [8]]. 
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II-2 Εύρη θερμοκρασιών και πιέσεων που 

προσαρμόστηκαν 

Στους πίνακες ΙΙ-1 έως ΙΙ-4 που ακολουθούν συνοψίζονται τα εύρη θερμοκρασιών και πιέσεων που 

διενεργήθηκε η προσαρμογή των παραμέτρων που προαναφέρθηκαν, καθώς και τα σφάλματα στην 

πρόβλεψη της πίεσης, της θερμοκρασίας και της σύστασης στην ατμώδη φάση, σύμφωνα με τα 

διαθέσιμα πειραματικά δεδομένα. 

Πίνακας II-1. Εύρη θερμοκρασιών και πιέσεων που πραγματοποιήθηκε προσαρμογή παραμέτρων και μέσα απόλυτα σφάλματα 

πριν και μετά την προσαρμογή για το δυαδικό CH3OH/H2O (τα σφάλματα είναι υπολογισμένα ως προς την μεθανόλη). 

TEMPERATURE 

[K] 
PRESSURE [bar] 

ASPEN DEFAULT FITTED 

% ΔΡ / % ΔΤ % Δy % ΔΡ / % ΔΤ % Δy 

298.15 0.0317 – 0.1681 11.55 - 5.44 - 

473.153 16.009 – 39.618 5.89 15.18 6.03 4.31 

508.166 31.613 – 72.954 6.49 19.06 2.92 4.21 

418.63 – 461.45 12.1003 64.85 18.99 0.18 8.65 

337.82 – 373.12 1.0135 2.68 78.57 0.22 2.02 

386.33 – 421.03 5.0663 1.85 42.42 0.23 1.15 

 

Πίνακας II-2. Εύρη θερμοκρασιών και πιέσεων που πραγματοποιήθηκε προσαρμογή παραμέτρων και μέσα απόλυτα σφάλματα 

πριν και μετά την προσαρμογή για το δυαδικό CH3OH/CO2 (τα σφάλματα είναι υπολογισμένα ως προς την μεθανόλη). 

TEMPERATURE 

[K] 
PRESSURE [bar] 

ASPEN DEFAULT FITTED 

% ΔΡ / % ΔΤ % Δy % ΔΡ / % ΔΤ % Δy 

298.15 9.2 – 57.1 17.19 27.56 2.36 24.8 

394.2 10.3 – 165.0 23.45 28.05 8.17 14.97 

 

Πίνακας II-3.Μέσα απόλυτα σφάλματα πριν και μετά την προσαρμογή για το δυαδικό CΟ2/H2O ως προς τα πειραματικά δεδομένα 

(τα σφάλματα είναι υπολογισμένα ως προς το νερό). 

TEMPERATURE [K] PRESSURE [bar] 
ASPEN DEFAULT FITTED 

% Δy % Δy 

298.28 5.04 – 55.24 18.3 9.7 

308.2 5.79 – 70.3 14.7 14.2 

318.23 4.65 – 69.23 18.1 8.8 

 

Πίνακας II-4. Μέσα απόλυτα σφάλματα πριν και μετά την προσαρμογή για το δυαδικό Η2/H2O ως προς τα πειραματικά δεδομένα 

(τα σφάλματα είναι υπολογισμένα ως προς το νερό). 

TEMPERATURE [K] PRESSURE [bar] 
ASPEN DEFAULT FITTED 

% Δy % Δy 

310.89 3.4474 – 65.5002 22.2 1.6 

366.46 3.4474 – 65.5002 10.2 2.8 
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II-3 Πρόβλεψη θερμοχωρητικοτήτων 

Ακολουθούν τα διαγράμματα πρόβλεψης θερμοχωρητικοτήτων στην υγρή φάση για το δυαδικό μίγμα 

CH3OH / H2O. 

 

Διάγραμμα II-11. Πειραματικά δεδομένα θερμοχωρητικοτήτων για το δυαδικό μίγμα CH3OH/H2O συναρτήσει του γραμμομοριακού 

κλάσματος της μεθανόλης στην υγρή φάση, και πρόβλεψη του default και του προσαρμοσμένου θερμοδυναμικού μοντέλου RK-

ASPEN στους 313.13Κ [πηγή πειραματικών δεδομένων [9]]. 
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Διάγραμμα II-12. Πειραματικά δεδομένα θερμοχωρητικοτήτων για το δυαδικό μίγμα CH3OH/H2O συναρτήσει του γραμμομοριακού 

κλάσματος της μεθανόλης στην υγρή φάση, και πρόβλεψη του default και του προσαρμοσμένου θερμοδυναμικού μοντέλου RK-

ASPEN στους 333.12Κ [πηγή πειραματικών δεδομένων [9]]. 
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Παράρτημα III Θερμοχωρητικότητα μεθανόλης 

Για την μεθανόλη, επειδή υπάρχουν μόνο πειραματικά δεδομένα διαθέσιμα για τις θερμοχωρητικότητες 

σε διάφορες θερμοκρασίες, χωρίς να δίνονται οι σταθερές του πολυωνύμου, όπως συμβαίνει για τις 

περισσότερες ουσίες, πραγματοποιείται προσαρμογή των πειραματικών σημείων, με χρήση 

πολυώνυμου τρίτου βαθμού.  

 

Διάγραμμα III-1. Θερμοχωρητικότητα μεθανόλης συναρτήσει της θερμοκρασίας. [10] 

 

Έτσι, από την εξίσωση τρίτου βαθμού που προσαρμόζεται στα πειραματικά σημεία, προκύπτουν οι 

ζητούμενες σταθερές υπολογισμού της ειδικής θερμοχωρητικότητας της μεθανόλης στην αέρια 

φάση. Άρα, η εξίσωση υπολογισμού της ειδικής θερμοχωρητικότητας της μεθανόλης στην αέρια 

φάση λαμβάνει την μορφή της εξίσωσης III-1. 

Ειδική θερμοχωρητικότητα μεθανόλης 𝑐𝑝,𝑀𝑒𝑂𝐻 = 18.78 + 85.68 𝑡 − 0.26 𝑡
2 − 14.49 𝐶𝑡3 III–1 
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Παράρτημα IV Εισαγωγή κινητικών εκφράσεων στο 

Aspen Plus 

Η γενική μορφή της κινητικής έκφρασης μίας καταλυτικής αντίδρασης όπως εισάγεται στο Aspen Plus 

είναι αυτή που περιγράφεται από την σχέση IV-1.[11]  

 

𝛲𝜐𝜃𝜇ό𝜍 𝛼𝜈𝜏ί𝛿𝜌𝛼𝜎𝜂𝜍 =
(𝑘𝑖𝑛𝑒𝑡𝑖𝑐 𝑓𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟)(𝑑𝑟𝑖𝑣𝑖𝑛𝑔 𝑓𝑜𝑟𝑐𝑒 𝑒𝑥𝑝𝑟𝑒𝑠𝑠𝑖𝑜𝑛)

(𝑎𝑑𝑠𝑜𝑟𝑝𝑡𝑖𝑜𝑛 𝑡𝑒𝑟𝑚)
 IV–1 

Οι αντιδράσεις και οι αντίστοιχες κινητικές εκφράσεις για τον ρυθμό, εισάγονται στο περιβάλλον του 

Aspen Plus από την καρτέλα Reaction. Η εισαγωγή των αντιδράσεων πραγματοποιείται μέσα από τις 

ενσωματωμένες μορφές κινητικών του προσομοιωτή. Παρόλο που η κινητική των Kiss et al. [12] 

ακολουθεί τον μηχανισμό Langmuir–Hinshelwood–Hougen–Watson, στο Aspen εκφράζεται μέσα από 

την μορφή GENERAL, για να μπορέσει να εισαχθεί η σταθερά ισορροπίας που υπολογίστηκε από την 

Van’t Hoff. Στις υπό ενότητες που ακολουθούν περιγράφεται αναλυτικά η διαδικασία εισαγωγής στο 

περιβάλλον της προσομοίωσης. 

Κινητική (Kinetic) 

Αφού εισαχθούν οι αντιδράσεις στο περιβάλλον του Aspen Plus, ακολουθεί η εισαγωγή των όρων 

στην καρτέλα της κινητικής (Kinetic). 

Κινητικός όρος (Kinetic factor) 

Ο κινητικός παράγοντας στο Aspen Plus εκφράζεται με έναν προ-εκθετικό παράγοντα και τον όρο του 

Arrhenius: 
𝑘𝑖𝑛𝑒𝑡𝑖𝑐 𝑓𝑎𝑐𝑡𝑜𝑟 = 𝑘𝑇𝑛exp (−𝐸𝑎/𝑅𝑇) 

Τα απαραίτητα δεδομένα για τον κινητικό παράγοντα για καθεμία από τις τρεις κύριες αντιδράσεις, 

δίνονται στον Πίνακα IV-1. 

Πίνακας IV-1. Δεδομένα για τον κινητικό όρο για τις αντιδράσεις A, B και C 

Reaction 𝐤 𝐧 𝐄𝐚 [𝐉/𝐦𝐨𝐥 𝐊] 

A 1.4042 × 109 [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠𝑃𝑎
1/2] 0 112,860 

B 1.5188 × 10−33 [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠𝑃𝑎] 0 266,010 
C 5.857 × 10−8 [𝑘𝑚𝑜𝑙/𝑘𝑔𝑐𝑎𝑡𝑠𝑃𝑎] 0 11,695 

Οι προ εκθετικοί παράγοντες 𝑘 των αντιδράσεων A, B και C, προκύπτουν από την προσαρμογή των 

προ εκθετικών παραγόντων των Kiss et al. [12], ενώ οι ενέργειες ενεργοποίησης λαμβάνονται ως 

έχουν, από τους ίδιους, χωρίς να μεταβληθούν οι τιμές τους. 

Δρώσα δύναμη (Driving force) 

Οι εκφράσεις για τις δρώσες δυνάμεις για κάθε αντίδραση είναι αυτές που περιγράφονται από τις 

σχέσεις IV-2 έως IV-4. 
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Αντίδραση Α 𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2 −
𝐾𝐶𝑂2
𝐾𝐵

𝑓𝐻2𝑂𝑓𝐶𝑂 IV–2 

Αντίδραση B 𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2
3/2
−
𝐾𝐶𝑂2
𝐾𝐶

𝑓𝐶𝐻3𝑂𝐻𝑓𝐻2
−3/2

 IV–3 

Αντίδραση C 𝐾𝐶𝑂𝑓𝐶𝑂𝑓𝐻2
3/2
−
𝐾𝐶𝑂
𝐾𝐴
𝑓𝐶𝐻3𝑂𝐻𝑓𝐻2

−1/2
 IV–4 

Στο Aspen Plus, οι σταθερές ισορροπίας 𝛫1 και 𝛫2 εκφράζονται στη λογαριθμική μορφή: ln(K)=A+
B

T
. 

Για τις σταθερές ισορροπίας χρησιμοποιούνται οι εκφράσεις των σταθερών ισορροπίας, όπως 

υπολογίστηκαν μέσω της Van’t Hoff για τις τρεις αντιδράσεις, αντί για τις εκφράσεις των Graaf et 

al.[12]. Να σημειωθεί ότι, οι Kiss et al. [12] στην μελέτη τους κάνουν παραδοχή ιδανικής αέριας φάσης, 

παραβλέποντας τις διαφορές μεταξύ των μερικών πιέσεων και των τάσεων διαφυγής, 

χρησιμοποιώντας τις μερικές πιέσεις στις εκφράσεις για τις δρώσες δυνάμεις. Οι εκφράσεις για τις 

σταθερές ισορροπίας, όπως υπολογίζονται από την Van’t Hoff, δίνονται από τις εξισώσεις IV-5 έως 

IV-7. 

 ln KeqA = 5.031 −
4948.99

T
 IV–5 

 ln KeqB = −21.336 +
5946.33

T
 IV–6 

 ln KeqC = −26.367 +
10895.3

T
 IV–7 

Οι σταθερές για τον όρο driving force στη μορφή που θα εισαχθούν στο Aspen Plus, παρατίθενται 

στον πίνακα IV-2.  

Πίνακας IV-2. Σταθερές για τον όρο driving force στην μορφή που εισάγεται στο Aspen Plus, για τον ρυθμό της αντίδρασης προς τα 

εμπρός. 

Αντίδραση 
𝐊𝟏 

𝚨 𝚩 

A 5.031 -4948.99 

B -21.336 5946.33 

C -26.367 10895.3 

Ο υπολογισμός του αντίστροφου ρυθμού (𝐊𝟐) γίνεται με την επιλογή που δίνει το Aspen Plus, με 

υπολογισμό μέσω μικροσκοπικής αντιστρεψιμότητας (Compute reverse rate using microscopic 

reversibility), όπως φαίνεται και στην εικόνα IV-1. 
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Εικόνα IV-1. Υπολογισμός ρυθμού της αντίστροφης αντίδρασης με την επιλογή “Compute reverse rate using microscopic 

reversibility” του Aspen Plus, στην GENERAL μορφή κινητικής, η οποία ακολουθεί τον μηχανισμό LHHW. 

 

Όρος εκρόφησης (Adsorption term) 

Ο όρος εκρόφησης είναι κοινός και για τις τρεις αντιδράσεις και είναι ο εξής [12]: 

𝑨𝒅𝒔𝒐𝒓𝒑𝒕𝒊𝒐𝒏 𝒕𝒆𝒓𝒎 = (1 + 𝐾𝐶𝑂𝑓𝐶𝑂 + 𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2)[√𝑓𝐻2 + (𝐾𝐻2𝑂/√𝐾𝐻)𝑓𝐻2𝑂] = 

= √𝑓𝐻2 +
𝐾𝐻2𝑂

√𝐾𝐻
𝑓𝐻2𝑂 + 𝐾𝐶𝑂𝑓𝐶𝑂√𝑓𝐻2 +

𝐾𝐻2𝑂

√𝐾𝐻
𝑓𝐶𝑂𝑓𝐻2𝑂 +𝐾𝐶𝑂2𝑓𝐶𝑂2√𝑓𝐻2 +

𝐾𝐶𝑂2𝐾𝐻2𝑂

√𝐾𝐻
𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2𝑂 

Στο περιβάλλον του Aspen Plus ο παραπάνω όρος εκφράζεται όπως φαίνεται παρακάτω στον Πίνακα 

IV-3. 

Πίνακας IV-3. Όρος αντίστασης στην μορφή που εισάγεται στο Aspen Plus.[12] 

Component Term no. 1 Term no. 2 Term no. 3 Term no. 4 Term no. 5 Term no. 6 

CO2 0 0 0 0 1 1 

H2 0.5 0 0.5 0 0.5 0 

H2O 0 1 0 1 0 1 

CO 0 0 1 1 0 0 
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Ο εκθέτης για τον όρο αντίστασης (adsorption expression exponent) ισούται με m=1 . Για κάθε 

επιμέρους όρο, οι παράμετροι για την έκφραση των Ki δίνονται στον πίνακα IV-4. 

Στο Aspen Plus τα Ki εκφράζονται σε λογαριθμική μορφή. 

𝑙𝑛(𝐾) = 𝐴 +
𝐵

𝑇
 

Πίνακας IV-4. Τιμές παραμέτρων για τα Ki του όρου αντίστασης.[12] 

𝐓𝐞𝐫𝐦 𝑬𝒙𝒑𝒓𝒆𝒔𝒔𝒊𝒐𝒏 𝑨𝒊 = 𝐥𝐧(𝒂𝒊) 𝑩𝒊 = 𝒃𝒊/𝑹 ∏𝒄𝒋
𝝂𝒋 

1 1 0 0 √𝑓𝐻2 

2 
𝐾𝐻2𝑂

√𝐾𝐻
 -26.1568 13842 𝑓𝐻2𝑂 

3 𝐾𝐶𝑂 -23.2006 14225 𝑓𝐶𝑂√𝑓𝐻2 

4 
𝐾𝐻2𝑂

√𝐾𝐻
 -49.3574 28067 𝑓𝐶𝑂𝑓𝐻2𝑂 

5 𝐾𝐶𝑂2  -22.4827 9777 𝑓𝐶𝑂2√𝑓𝐻2 

6 
𝐾𝐶𝑂2𝐾𝐻2𝑂

√𝐾𝐻
 -48.6395 23619 𝑓𝐶𝑂2𝑓𝐻2𝑂 

Σταθερά ισορροπίας (Equilibrium) 

Στην καρτέλα της ισορροπίας επιλέγεται η ατμώδης φάση και, ύστερα, επιλέγεται να γίνει ο 

υπολογισμός της σταθεράς ισορροπίας με κατασκευή της έκφρασης της Keq (Compute Keq from 

built-in expression), όπως φαίνεται στην εικόνα IV-2. 
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Εικόνα IV-2. Κατασκευή της έκφρασης της σταθεράς ισορροπίας Keq στο περιβάλλον του Aspen Plus, στην GENERAL μορφή 

κινητικής. 

Οι παράμετροι Α και Β, οι οποίες εισάγονται είναι ίδιες με αυτές του πίνακα IV-2. 
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Παράρτημα V Εκτίμηση κόστους μονάδας 

συναρτήσει της πίεσης 

Είναι γνωστό ότι η αύξηση της πίεσης επηρεάζει το κόστος λειτουργίας, και μάλιστα το αυξάνει πολύ 

περισσότερο, συγκριτικά με την αύξηση του κόστους που αποφέρει η αύξηση της θερμοκρασίας. 

Έτσι, στο πλαίσιο της διερεύνησης των συνθηκών λειτουργίας του αντιδραστήρα διενεργήθηκε μία 

προκαταρκτική οικονομική αξιολόγηση της μονάδας, ενώ πραγματοποιείται μεταβολή της πίεσης 

λειτουργίας του αντιδραστήρα. 

V-1 Κόστος αντιδραστήρα 

V.1.1 Κόστος εγκατάστασης δοχείου αντιδραστήρα 

Στο διάγραμμα V-1 δίνεται το κόστος εγκατάστασης του αντιδραστήρα συναρτήσει της πίεσης 

λειτουργίας, όπως υπολογίζεται σύμφωνα με την «Detailed factorial» μέθοδο και με το ACCE. 

 

Διάγραμμα V-1. Κόστος εγκατεστημένου δοχείου πιέσεως (ως δοχείο πίεσης θεωρείται ο αντιδραστήρας της μονάδας) 

κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, υπολογισμένο μέσω της 

Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα V-1, σύμφωνα με τους υπολογισμούς κόστους του ACCE το 

κόστος εγκατάστασης του δοχείου του αντιδραστήρα εμφανίζει ελάχιστο για πίεση λειτουργίας ίση με 

50 bar. Αντίθετα, σύμφωνα με την «Detailed factorial» μέθοδο το κόστος εγκατάστασης αυξάνεται. 
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V.1.2 Κόστος βοηθητικών παροχών αντιδραστήρα 

Τα αποτελέσματα των υπολογισμών για τις απαιτήσεις του αντιδραστήρα σε νερό ψύξης δίνονται στο 

διάγραμμα που V-2. Οι υπολογισμοί πραγματοποιούνται σύμφωνα με τα κόστη που δίνονται στον 

πίνακα 1-9 της ενότητας 1.10.4.i. 

 

Διάγραμμα V-2. Κόστος νερού ψύξης που απαιτείται για την απομάκρυνση της παραγόμενης θερμότητας από τον αντιδραστήρα 

και για την διατήρηση σταθερής θερμοκρασίας, σύμφωνα με το Aspen Capital Cost Estimator και σύμφωνα με το κόστος του 

νερού της ΕΥΔΑΠ για βιομηχανική χρήση. 

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα V-2, η τιμή για το νερό ψύξης που υπολογίζει το Aspen Capital Cost 

Estimator είναι κατά πολύ μικρότερη από αυτήν που ισχύει για τα δεδομένα της χώρας μας. Η διαφορά 

στο κόστος, οφείλεται στην κατά 10 φορές μικρότερη τιμή που ορίζει το ACCE για το νερό ψύξης. 

V.1.3 Κόστος καταλύτη 

Το κόστος του καταλύτη είναι σταθερό σε όλο το εύρος πιέσεων που πραγματοποιείται η μελέτη και 

ίσο με 5209.9 kEUR. 

 

 

 

 

 

0

5

10

15

20

25

30

35

20 30 40 50 60 70 80

Κ
ό

σ
το

ς 
νε

ρ
ο

ύ
 ψ

ύ
ξη

ς 
[E

U
R

/h
r]

Πίεση λειτουργίας αντιδραστήρα [bar]

ACCE ΕΥΔΑΠ Βιομηχανική χρήση



 

 

178 

V-2 Κόστος συμπιεστών 

V.2.1 Κόστος εγκατάστασης συμπιεστών 

Το κόστος εγκατάστασης του φυγοκεντρικού συμπιεστή,  που χρησιμοποιείται για την συμπίεση του 

καθαρού πλέον ρεύματος υδρογόνου, υπολογίζεται, όπως και τα υπόλοιπα κόστη, σύμφωνα με την 

«Detailed Factorial Method», όπως περιγράφεται στην ενότητα 1.10. Ο συμπιεστής αυτός 

κατασκευάζεται από κοινό χάλυβα CS, είναι μονοβάθμιος, με πίεση αναρρόφησης 30.4 bar και πίεση 

κατάθλιψης ίση με την πίεση λειτουργίας του αντιδραστήρα για κάθε περίπτωση. Να σημειωθεί ότι για 

πίεση λειτουργίας αντιδραστήρα ίση με 30 bar δεν υπάρχει ανάγκη συμπίεσης της τροφοδοσίας του 

υδρογόνου, καθώς από την μονάδα μοριακών κοσκίνων εξέρχεται σε πίεση 30.4 bar. 

Ένα χαρακτηριστικό μέγεθος, ιδιαίτερα σημαντικό για την λειτουργία των συμπιεστών είναι ο λόγος 

συμπίεσης rp, ο οποίος ορίζεται ως ο λόγος της πίεσης κατάθλιψης ως προς την πίεση 

αναρρόφησης, όπως φαίνεται και από την σχέση V-1. 

Λόγος συμπίεσης, rp 𝑟𝑝 =
𝑃𝜅𝛼𝜏ά𝜃𝜆𝜄𝜓𝜂𝜍

𝑃𝛼𝜈𝛼𝜌𝜌ό𝜑𝜂𝜎𝜂𝜍
 V–1 

Το μέγεθος αυτό υπολογίζεται για κάθε πίεση λειτουργίας και παρουσιάζεται η μεταβολή του με την 

αύξηση της πίεσης στο ίδιο διάγραμμα με τα κόστη εγκατάστασης του συμπιεστή. 

Το κόστη που υπολογίζονται με την μεθοδολογία «Detailed factorial» και τα υπολογισμένα κόστη από 

το ACCE για κάθε πίεση λειτουργίας για τον συμπιεστή της τροφοδοσίας του υδρογόνου, 

παρουσιάζονται στο διάγραμμα V-3. 

 

Διάγραμμα V-3. Κόστος εγκατεστημένου φυγοκεντρικού συμπιεστή COMP1 κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει 

της πίεσης λειτουργίας κατάθλιψης του συμπιεστή και του λόγου συμπίεσης rp, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method 

και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 
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Το κόστος του συμπιεστή της τροφοδοσίας υδρογόνου της διεργασίας, αυξάνεται με την αύξηση της 

πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, καθώς αυξάνεται και ο λόγος συμπίεσης rp. 

Στο διάγραμμα V-4, παρουσιάζονται τα κόστη για τον συμπιεστή ανακυκλοφορίας. 

 

Διάγραμμα V-4. Κόστος εγκατεστημένου φυγοκεντρικού συμπιεστή COMP2 κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει 

της πίεσης λειτουργίας κατάθλιψης του συμπιεστή και του λόγου συμπίεσης rp, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method 

και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα V-4, το κόστος εγκατάστασης του συμπιεστή μειώνεται με την 

αύξηση της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, ή αλλιώς με την αύξηση της πίεσης κατάθλιψης 

του συμπιεστή, καθώς αυτές οι δύο τιμές ταυτίζονται. Σε αυτό το σημείο πρέπει να σημειωθεί ότι, ενώ 

η διαφορά πίεσης μεταξύ του ρεύματος εξόδου και του ρεύματος εισόδου στον συμπιεστή, είναι 

σταθερή και ίση με ΔP=5 bar, λόγος συμπίεσης, μειώνεται με την αύξηση της πίεσης λειτουργίας του 

συμπιεστή, με αποτέλεσμα να μειώνεται η καταναλισκόμενη ισχύς, οπότε και το κόστος του συμπιεστή. 

 

V.2.2 Κόστος βοηθητικών παροχών συμπιεστή τροφοδοσίας 

ρεύματος υδρογόνου 

Για την λειτουργία του συμπιεστή απαιτείται η κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας. Από την απαιτούμενη 

ισχύ για την λειτουργία του συμπιεστή, βάσει των τιμών της ηλεκτρικής ενέργειας, οι οποίες δίνονται 

στον πίνακα 1-10 της ενότητας 1.10,  υπολογίζεται το κόστος της ηλεκτρικής ενέργειας για την 

λειτουργία του συμπιεστή τροφοδοσίας του ρεύματος υδρογόνου συναρτήσει της πίεσης 

κατάθλιψης. Τα αποτελέσματα των υπολογισμών δίνονται στο διάγραμμα V-5. 
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Διάγραμμα V-5. Κόστος απαιτούμενης ηλεκτρικής ενέργειας για την λειτουργία του συμπιεστή της τροφοδοσίας υδρογόνου, 

συναρτήσει της πίεσης κατάθλιψης του συμπιεστή, για την τιμή της ηλεκτρικής ενέργειας βιομηχανικής χρήσης στην Ελλάδα και 

για την τιμή του ACCE. 

Σύμφωνα με το διάγραμμα V-5 παρατηρείται αύξηση στην κατανάλωση ηλεκτρικής ενέργειας με την 

αύξηση της πίεσης, εξαιτίας της αύξησης του λόγου συμπίεσης.  

Το κόστος της ηλεκτρικής ενέργειας για τον συμπιεστή της ανακυκλοφορίας δίνεται στο διάγραμμα V-

6. 

 

 

Διάγραμμα V-6. Κόστος απαιτούμενης ηλεκτρικής ενέργειας για την λειτουργία του συμπιεστή συναρτήσει της πίεσης κατάθλιψης 

του συμπιεστή, για την τιμή της ηλεκτρικής ενέργειας βιομηχανικής χρήσης στην Ελλάδα και για την τιμή του ACCE. 
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Όπως φαίνεται στο διάγραμμα V-6, με την αύξηση της πίεσης, μειώνεται το κόστος της ηλεκτρικής 

ενέργειας, εφόσον υπάρχει μείωση της καταναλισκόμενης ισχύος του συμπιεστή.  

 

V-3 Κόστος δοχείων ισορροπίας 

Η μεθοδολογία που ακολουθείται για την κοστολόγηση των δοχείων ισορροπίας, είναι ίδια με αυτή 

που ακολουθείται και για την κοστολόγηση του αντιδραστήρα, καθώς και αυτά θεωρούνται σαν 

κατακόρυφα δοχεία πίεσης (vertical pressure vessels). Και τα δύο δοχεία διαχωρισμού FLASH-LP και 

FLASH-HP κατασκευάζονται από κοινό χάλυβα (CS). 

Για τα δοχεία ισορροπίας, να σημειωθεί ότι δεν χρησιμοποιούνται βοηθητικές παροχές, άρα δεν 

υπολογίζεται και κόστος βοηθητικών παροχών στην ενότητα αυτή. 

V.3.1 Κόστος εγκατάστασης δοχείου ισορροπίας υψηλής πίεσης 

Το δοχείο διαχωρισμού υψηλής πίεσης, λειτουργεί σε πίεση κατά 5 bar χαμηλότερη από την πίεση 

λειτουργίας του αντιδραστήρα. Τα κόστη εγκατάστασης του εξοπλισμού συναρτήσει της πίεσης 

λειτουργίας, όπως υπολογίζονται από την Detailed Factorial Method και από το Aspen Capital Cost 

Estimator, παρουσιάζονται στο διάγραμμα V-7.  

 

Διάγραμμα V-7. Κόστος εγκατεστημένου δοχείου υψηλής πίεσης κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει της πίεσης 

λειτουργίας του δοχείου, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 
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V.3.2 Κόστος εγκατάστασης δοχείου ισορροπίας χαμηλής πίεσης 

Το δοχείο διαχωρισμού χαμηλής πίεσης, λειτουργεί σταθερά σε πίεση 1.5 bar για κάθε πίεση 

λειτουργίας του αντιδραστήρα. Τα κόστη εγκατάστασης του εξοπλισμού συναρτήσει της πίεσης 

λειτουργίας, όπως υπολογίζονται από την Detailed Factorial Method και από το Aspen Capital Cost 

Estimator, παρουσιάζονται στο διάγραμμα V-8.  

 

Διάγραμμα V-8. Κόστος εγκατεστημένου δοχείου χαμηλής πίεσης κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει της 

πίεσης του ρεύματος εισόδου στο δοχείο, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost 

Estimator. 

Το κόστος εγκατάστασης του δοχείου ισορροπίας χαμηλής πίεσης φαίνεται ότι δεν μεταβάλλεται, 

εφόσον η πίεση λειτουργίας του είναι σταθερή και ανεξάρτητη από την πίεση λειτουργίας του 

αντιδραστήρα. 
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V-4 Κόστος εναλλακτών θερμότητας 

Στην διεργασία μας χρησιμοποιούνται τρεις εναλλάκτες θερμότητας, δύο για την προθέρμανση του 

ρεύματος εισόδου του αντιδραστήρα στην θερμοκρασία λειτουργίας του αντιδραστήρα, ένας για την 

ψύξη του ρεύματος εξόδου του αντιδραστήρα. Και οι τρεις εναλλάκτες προσομοιώνονται ως 

εναλλάκτες κελύφους και αυλών. 

V.4.1  Κόστος εγκατάστασης εναλλακτών θερμότητας 

Τα αποτελέσματα υπολογισμού κόστους εγκατάστασης για τον εναλλάκτη ψύξης COOLER 

συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, φαίνονται στο διάγραμμα V-9. 

 

Διάγραμμα V-9. Κόστος λειτουργίας εναλλάκτη ψύξης COOLER, κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει της πίεσης 

λειτουργίας, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 

 

Τα αποτελέσματα υπολογισμού κόστους εγκατάστασης για τον εναλλάκτη θέρμανσης FEHE, ο οποίος 

εκμεταλλεύεται την θερμότητα του ρεύματος εξόδου του αντιδραστήρα για την προθέρμανση του 

ρεύματος εισόδου, συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα, φαίνονται στο διάγραμμα 

V-10. 
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Διάγραμμα V-10. Κόστος λειτουργίας εναλλάκτη FEHE, κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει της πίεσης 

λειτουργίας, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 

 

Τα αποτελέσματα υπολογισμού κόστους εγκατάστασης για τον εναλλάκτη θέρμανσης HEATER, 

φαίνονται στο διάγραμμα V-11. 

 

Διάγραμμα V-11. Κόστος λειτουργίας εναλλάκτη θέρμανσης HEATER, κατασκευασμένου από κοινό χάλυβα (CS) συναρτήσει της 

πίεσης λειτουργίας, υπολογισμένο μέσω της Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator. 
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V.4.2 Κόστος βοηθητικών παροχών 

Για τον εναλλάκτη θέρμανσης HEATER χρησιμοποιείται ατμός υψηλής πίεσης, ενώ για τον εναλλάκτη 

ψύξης COOLER, χρησιμοποιείται νερό ψύξης. Οι υπολογισμοί για τις βοηθητικές παροχές και τα 

αποτελέσματα των υπολογισμών κόστους δίνονται στα διαγράμματα V-12 και V-13, αντίστοιχα. 

 
Διάγραμμα V-12. Κόστος ατμού υψηλής πίεσης,  ο οποίος χρησιμοποιείται ως βοηθητική παροχή για τον εναλλάκτη HEATER, όπως 

υπολογίζεται από το Aspen Capital Cost Estimator, και υπολογισμένο θεωρώντας ως καύσιμο φυσικό αέριο με Qfuel=40705 kJ/kg 

και κόστος 0.0185 EUR/kWh,, και φορτίο του εναλλάκτη, συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του. 

 

Από το διάγραμμα V-12 φαίνεται ότι με την αύξηση της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα της 

μονάδας, συνεπώς με αύξηση της πίεσης των ρευμάτων του εναλλάκτη, το φορτίο του εναλλάκτη που 

απαιτείται για την προθέρμανσή τους, προτού εισαχθούν στον αντιδραστήρα, μειώνεται. Η μείωση 

στο φορτίο του εναλλάκτη οδηγεί σε μειωμένη κατανάλωση ατμού θέρμανσης υψηλής πίεσης, άρα 

και μειωμένο κόστος. 
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Διάγραμμα V-13. Κόστος ατμού υψηλής πίεσης, όπως υπολογίζεται από το Aspen Capital Cost Estimator, και υπολογισμένο 

θεωρώντας κόστος νερού 0.05 EUR/ton (κόστος νερού βιομηχανικής χρήσης στην Ελλάδα), και φορτίο εναλλάκτη, συναρτήσει 

της πίεσης λειτουργίας του εναλλάκτη. 

 

Από το διάγραμμα V-13, φαίνεται ότι υπάρχει μείωση του φορτίου του εναλλάκτη, άρα και επακόλουθη 

μείωση του κόστους νερού ψύξης. Η μείωση του κόστους αυτή είναι πολύ μικρή. 
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V-5 Κόστος αντλίας 

V.5.1 Κόστος εγκατάστασης αντλίας 

Το κόστος εγκατάστασης της αντλίας συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας, όπως υπολογίζονται από 

την «Detailed Factorial Method» και από το Aspen Capital Cost Estimator, παρουσιάζονται στο 

διάγραμμα V-14. 

 

Διάγραμμα V-14. Κόστος εγκατάστασης της μονοβάθμιας φυγοκεντρικής αντλίας της διεργασίας και ρυθμός ροής υγρού στην 

αντλία συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα. 

 

Όπως φαίνεται από το διάγραμμα V-14, υπάρχει ελάχιστη αύξηση στον ρυθμό ροής υγρού μέσα από 

την αντλία, με την αύξηση της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα. Επομένως, μία τόσο μικρή 

αύξηση του ρυθμού ροής υγρού δεν οδηγεί σε σημαντική μεταβολή του κόστους, με αποτέλεσμα το 

κόστος της αντλίας να μην μεταβάλλεται, όπως φαίνεται και από την οριζόντια γραμμή του κόστους, 

όπως υπολογίζεται από την «Detailed Factorial Method». 
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V-6 Κόστος αποστακτικής στήλης 

V.6.1 Κόστος εγκατάστασης εξοπλισμού 

Τα αποτελέσματα του κόστους εγκατάστασης της αποστακτικής στήλης δίνονται στο διάγραμμα V-

16 που ακολουθεί. 

 

Διάγραμμα V-15. Κόστος εγκατάστασης αποστακτικής στήλης κατασκευασμένη από κοινό χάλυβα (CS), υπολογισμένο μέσω της 

Detailed Factorial Method και μέσω του Aspen Capital Cost Estimator, συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του αντιδραστήρα. 

Με την αύξηση της πίεσης αυξάνεται το κόστος εγκατάστασης της στήλης εξαιτίας της αύξησης  
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V.6.2 Κόστος βοηθητικών παροχών αποστακτικής στήλης 

Για τις ανάγκες ψύξης του συμπυκνωτήρα χρησιμοποιείται ως βοηθητική παροχή αέρας 

θερμοκρασίας 30οC. Ο αέρας είναι διαθέσιμος δωρεάν χωρίς να υπάρχει κάποιο κόστος για την 

χρήση του. 

Για την θέρμανση του αναβραστήρα χρησιμοποιείται ατμός χαμηλής πίεσης (P=2.2 bar, Tεισόδου=125oC, 

Tεξόδου=124oC). Τα αποτελέσματα των υπολογισμών του κόστους φαίνονται στα διάγραμμα V-16. 

 

Διάγραμμα V-16. Κόστος ατμού χαμηλής πίεσης, όπως υπολογίζεται από το Aspen Capital Cost Estimator, και υπολογισμένο 

θεωρώντας ως καύσιμο φυσικό αέριο με Qfuel=40705 kJ/kg και κόστος 0.0185 EUR/kWh, συναρτήσει της πίεσης λειτουργίας του 

αντιδραστήρα. 
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V-7 Μεταβολή συνολικού κόστους συναρτήσει  

Το συνολικό κόστος του πάγιου εξοπλισμού συναρτήσει της πίεσης στην οποία λειτουργεί ο 

αντιδραστήρας, από την οποία πίεση εξαρτάται και η πίεση λειτουργίας του υπόλοιπου εξοπλισμού 

της διεργασίας δίνεται στο διάγραμμα V-17. 

 

Διάγραμμα V-17. Συνολικό κόστος πάγιου εξοπλισμού της μονάδας, όπως υπολογίζεται από το Aspen Capital Cost Estimator και 

όπως υπολογίζεται μέσω Detailed factorial. 

 

Διάγραμμα V-18. Συνολικό λειτουργικό κόστος για ετήσια λειτουργία της μονάδας, όπως υπολογίζεται από το Aspen Capital Cost 

Estimator και όπως υπολογίζεται μέσω Detailed factorial. 
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Σύμφωνα με τα αποτελέσματα της παραμετρικής ανάλυσης που πραγματοποιήθηκε στην ενότητα 6, 

και σύμφωνα με τα αποτελέσματα της οικονομικής ανάλυσης που διενεργήθηκε στην ενότητα αυτή, 

καταλήγουμε στην επιλογή πίεσης λειτουργίας ίση με 50 bar για τον αντιδραστήρα. Πιο συγκεκριμένα, 

όπως φαίνεται και από τα διαγράμματα V-17 και V-18 η μεταβολή, τόσο του πάγιου κόστους, όσο και 

των βοηθητικών παροχών της διεργασίας με την πίεση λειτουργίας δεν αυξάνεται. Συνεπώς, επιλέγεται 

η πίεση αυτή, σύμφωνα και με τα αποτελέσματα της παραμετρικής ανάλυσης, που έγινε στην ενότητα 

6. 
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Παράρτημα VI Αποτελέσματα προσομοίωσης με 

υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β.  

Το συνολικό διάγραμμα ροής για την περίπτωση όπου τροφοδοτείται υδρογόνο καθαρότητας 95% 

κ.β. σε υδρογόνο, παρουσιάζεται στο σχήμα ΙΙΙ-1. 

 

Σχήμα VI-1. Διάγραμμα ροής τροποποιημένης προσομοίωσης, όταν χρησιμοποιείται υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β. σε 

υδρογόνο αντί για 99% κ.β. 

 

Τα αποτελέσματα των ρευμάτων δίνονται στους πίνακες VI-1 έως VI-4. 

Πίνακας VI-1. Αποτελέσματα προσομοίωσης (1) για υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β. σε υδρογόνο. 

 F-2 F-3 F-3H F-4 F-5 F-7 

Temperature C              42.2 36.3 225 96.9 31 30 

Pressure    bar            50 50 50 50 50 45 

Vapor Frac                 1 1 1 0.963 0.921 1 

Solid Frac                 0 0 0 0 0 0 

Mole Flow   kmol/hr        5276.13 6824.78 6824.78 6362.95 6362.95 5276.19 

Mass Flow   kg/hr          64916.77 84567.91 84567.91 84563.95 84563.95 64918.26 

Volume Flow l/min          46704.18 59167.90 96075.34 63684.91 50258.93 49729.84 

Enthalpy    MMBtu/hr       -449.76 -597.96 -557.78 -604.86 -628.40 -451.66 

Mass Frac                              

  CO2                      0.77 0.79 0.79 0.66 0.66 0.77 

  CO                       0.10 0.08 0.08 0.09 0.09 0.10 

  METHANOL                 0.01 0.01 0.01 0.09 0.09 0.01 

  H2O                      0.00 0.00 0.00 0.06 0.06 0.00 

  H2                       0.12 0.12 0.12 0.10 0.10 0.12 

Mole Frac                              
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  CO2                      0.22 0.22 0.22 0.20 0.20 0.22 

  CO                       0.04 0.03 0.03 0.04 0.04 0.04 

  METHANOL                 0.00 0.00 0.00 0.04 0.04 0.00 

  H2O                      0.00 0.00 0.00 0.04 0.04 0.00 

  H2                       0.74 0.74 0.74 0.68 0.68 0.74 

 

Πίνακας VI-2. Αποτελέσματα προσομοίωσης (2) για υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β. σε υδρογόνο. 

 F-8 F-9 F-10 F-11 F-CO2 F-H2 

Temperature C              30 30.4 30 30 20 12 

Pressure    bar            45 5 1.5 1.5 100 30.43 

Vapor Frac                 0 0.008 0 0 0 0.995 

Solid Frac                 0 0 0 0 0 0 

Mole Flow   kmol/hr        500.52 500.52 492.64 492.64 391.06 1157.59 

Mass Flow   kg/hr          12432.56 12432.56 12105.47 12105.47 17209.14 2442.00 

Volume Flow l/min          297.60 643.71 293.32 293.32 385.97 15244.03 

Enthalpy    
MMBtu/hr       

-126.68 -126.68 -123.93 -123.93 -150.08 -2.20 

Mass Frac                              

  CO2                      0.03 0.03 0.00 0.00 1.00 0.00 

  CO                       0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

  METHANOL                 0.59 0.59 0.60 0.60 0.00 0.00 

  H2O                      0.38 0.38 0.39 0.39 0.00 0.05 

  H2                       0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.95 

Mole Frac                              

  CO2                      0.02 0.02 0.00 0.00 1.00 0.00 

  CO                       0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

  METHANOL                 0.46 0.46 0.46 0.46 0.00 0.00 

  H2O                      0.53 0.53 0.54 0.54 0.00 0.01 

  H2                       0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 0.99 

 

Πίνακας VI-3. Αποτελέσματα προσομοίωσης (3) για υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β. σε υδρογόνο. 

 F6-T H2-DP H2-HP HEAVIES LIGHTS MEOH 

Temperature C              30 56.4 130.8 111.3 64 64 

Pressure    bar            45 30 50 1.5 1.5 1.5 

Vapor Frac                 1 1 1 0 1 0 

Solid Frac                 0 0 0 0 0 0 

Mole Flow   kmol/hr        5862.44 1157.59 1157.59 263.28 2.17 227.20 

Mass Flow   kg/hr          72131.40 2442.00 2442.00 4747.16 78.16 7280.15 

Volume Flow l/min          55255.38 17926.46 13283.57 112.93 664.41 213.79 

Enthalpy    
MMBtu/hr       

-501.85 -0.53 1.89 -69.74 -0.54 -50.90 
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Mass Frac                              

  CO2                      0.77 0.00 0.00 0.00 0.41 0.00 

  CO                       0.10 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

  METHANOL                 0.01 0.00 0.00 0.00 0.59 1.00 

  H2O                      0.00 0.05 0.05 1.00 0.00 0.00 

  H2                       0.12 0.95 0.95 0.00 0.00 0.00 

Mole Frac                              

  CO2                      0.22 0.00 0.00 0.00 0.33 0.00 

  CO                       0.04 0.00 0.00 0.00 0.00 0.00 

  METHANOL                 0.00 0.00 0.00 0.00 0.67 1.00 

  H2O                      0.00 0.01 0.01 1.00 0.00 0.00 

  H2                       0.74 0.99 0.99 0.00 0.00 0.00 

 

Πίνακας VI-4. Αποτελέσματα προσομοίωσης (4) για υδρογόνο καθαρότητας 95% κ.β. σε υδρογόνο. 

 PURGE RX-IN RX-OUT VENT 

Temperature C              30 250 250 30 

Pressure    bar            45 50 50 1.5 

Vapor Frac                 1 1 1 1 

Solid Frac                 0 0 0 0 

Mole Flow   kmol/hr        586.24 6824.78 6362.95 7.88 

Mass Flow   kg/hr          7213.14 84567.91 84563.95 327.09 

Volume Flow l/min          5525.54 100878.08 93712.59 2187.56 

Enthalpy    MMBtu/hr       -50.19 -552.39 -564.69 -2.73 

Mass Frac                          

  CO2                      0.77 0.79 0.66 0.93 

  CO                       0.10 0.08 0.09 0.00 

  METHANOL                 0.01 0.01 0.09 0.06 

  H2O                      0.00 0.00 0.06 0.01 

  H2                       0.12 0.12 0.10 0.00 

Mole Frac                          

  CO2                      0.22 0.22 0.20 0.88 

  CO                       0.04 0.03 0.04 0.00 

  METHANOL                 0.00 0.00 0.04 0.08 

  H2O                      0.00 0.00 0.04 0.02 

  H2                       0.74 0.74 0.68 0.03 
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