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EESSONA

Selle bakalauruset6d andis autorile keskkonna-, energia, ja keemiatehnoloogia
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Mudelite modelleerimised teostati avatud lahtekoodiga CAPE-OPEN-Uhilduva keemiliste
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LUHENDITE LOETELU

DWSIM - CAPE-OPEN-Uhilduva keemiliste protsesside simulaator

CO; - suUsinikdioksiid ja susihappegaas, 124-38-9

DMK, DMC - dimetlulkarbonaat, 616-38-6

MeOH, CHs0OH - metanool, 67-56-1

H.O - divesinikoksiid ja vesi, 7732-18-5

2-TP - 2-tstianopdridiin, 100-70-9

2-PA - 2-pikolinamiid, 1452-77-3

ZrO, - tsirkooniumdioksiid, 53801-45-9

CeO; - tseeriumdioksiid, 1306-38-3

K,COs - kaaliumkarbonaat, 584-08-7

SBA-15 - mesopoorne suure pindalaga ranidioksiidist materjal

EO - etlleenoksiid, 75-21-8

EK - etlileenkarbonaat, 96-49-1

TiO,- titaandioksiid, 13463-67-7

Fe,Os - raud(III)oksiid, 1309-37-1

CuSoPm - Cu,S-ga seotud sulfoonitud orgaanilised poltimeerid

RDSRT - reaktsioonidestillatsioon kdrvalreaktoriga koos taieliku dehiidreerimisega
CSTR - pidev segureaktor

CCS - siisiniku patidmine ja ladustamine

TREMP - Tropsoe Recycle Energy-efficient Methanation Process

TVT - tehnoloogia valmidustase

Ac-Fe(NO3)3 - aktiinium-raud(IIl)nitraat, 7440-34-8 (Ac) ja 7782-63-0 (Fe(NO3z)3)
Ac-Cu(NOs3), - aktiinium-vask(II)nitraat, 7440-34-8 (Ac) ja 10031-43-3 (Cu(NOs3),)
CHsOK - kaaliummetanolaat, 865-33-8

DMP - Dess-Martin perjodinaan, 87413-09-0

CO - susinikmonooksiid, 630-08-0



H. - vesinik, 1333-74-0

HCI - vesinikkloriidhape, 7647-01-0
CH4 - metaan, 74-82-8

DFK - difenitlkarbonaat, 102-09-0
PK - polikarbonaat, 25037-45-0

MIBK - metudlisobuttilketoon, 108-10-1

10



SISSEJUHATUS

Loputdd autori pikaajalise huvi tottu sisinikdioksiidi (CO.) temaatika vastu ja
erinevate allikate uurimine viis motteni keskenduda I8putdds CO.-e toddstuslikule
kasutamisele ja erinevate kemikaalide tootmisele CO,-st. Selle t66 teema on
aktuaalne, sest fossiilkituste massilise kasutamise tulemusena on atmosfaari
paiskunud juba 1,5Tt [1] CO,-te ajavahemikus 1751 kuni 2017. Probleemi
lahenduseks otsivad teadlased Ilahendusi CO;-e kasuliku rakendamise kohta.
Peamiseks poOhjuseks, miks ei saa dra hoida suures ulatuses CO,-e heitmeid, on
asjaolu, et kogu tanapaevane majandus on vaga tihedalt seotud stisinikuga labi
energeetika ja muude valdkondade. Uleminek sisinikuvabale majandusele on
keeruline, kuid hdadavajalik protsess. Innovatsioon, teadusuuringud ja tehnoloogilised
lahendused on votmetegurid, mis aitavad leida tasakaalu majanduskasvu ja

keskkonnahoidlikkuse vahel.

Uks variant CO-e kasutusele v3tuks on dimetiitilkarbonaadi (DMK) tootmine. DMK-d
kasutatakse akudes elektrollitidina ja pliivabas bensiinis. DMK-st saab toota vaike,
liime, taimekaitsevahendeid, vadrvaineid, insektitsiide, ravimeid, toidulisandeid ja
antioksudantide. Hetkel toodetakse enamik DMK-ti etiileenoksiidist Umberesterdamise
teel. CO;-st ja metanoolist DMK otsetootmise vOimaldamiseks tegeletakse

laborikatsetustega ning piltakse leida uusi katallisaatoreid.

Sellest tulenevalt on kdesoleva bakalaureuset6d peamiseks eesmadargiks uurida DMK
tootmise Uldisi aspekte, keskendudes CO.-st ja metanoolist DMK otsetootmisele, sh
katalUsaatoritele ja reaktsioonitingimustele. Lisaks, leida kirjanduses valja pakutud
DMK tootmisskeeme ning nendele allikatele tuginedes hinnata the CO,-e allika naitel

DMK otsetootmise teostatavust ja maksumust.
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1. TOOSTUSLIKUD CO,-E KASUTAMISE VOIMALUSED

1.1 CO.-e kasutamise lldised aspektid

2015. aastal solmiti Pariisis 195 riigi vahel Oiguslikult siduv kokkulepe, mille
eesmargiks on hoida planeedi keskmist temperatuuri tdusu alla 2 °C vorreldes
to0stusajastu eelse ajaga [2]. Selle kokkulepe pdhililesandeks on kasvuhoonegaaside
heitkoguste  véhendamine. Ulemaailmsete  kasvuhoonegaaside  véhendamise
eesmarkide saavutamiseks tuleb mdista, kuidas ja millised kasvuhoonegaasid satuvad

atmosfaari ja kuidas need mdjutavad kliimat.

Kasvuhoonegaasid (KHG) on gaasid, mis pohjustavad kasvuhooneefekti ja on
peamiseks suldlaseks kliimasoojenemises. KHG-deks on CO,, veeaur (H.O), metaan
(CH4), dilammastikoksiid (N.O) ja freoonid. Kdigist kasvuhoonegaasidest on CO;

peamine probleem, sest CO,-e emissioonid on kdige suuremad.

Kasvuhooneefekt toimemehhanism on jargmine: paikesekiirgus jouab maapinnale,
millest osa neeldub maapinna sisse ja osa peegeldub tagasi Maa atmosfaari.
Kasvuhoonegaasid neelavad osa maapinnalt tagasipeegeldunud soojuse endasse, mis
aitab kaasa atmosfaari soojendamisele. See ndhtus on (ks pOhjustest, miks me

planeedil eksisteerib elu. [3]

Selleks, et mdista CO,-e atmosfaari sattumise mehhanisme, tuleb mdista silsinikuringi.
Susinikuring kirjeldab CO,-te atmosfaarist siduvaid protsesse ja emiteerivaid
protsesse. CO,-te siduvateks on fotoslintees ja mineraliseerumine. Fotoslintees toimub

taimetes paikesekiirguse toimel, kus CO, reageerib veega moodustades glikoosi.

Mineraliseerumine algab CO.-e lahustumisega vees, kus CO. vdib esineda erinevate
mineraalse slsiniku vormidena sodltuvalt sellest, milline on vee pH (vt. joonis 1.1).
Samal ajal reageerivad vees leiduvad mineraalid karbonaatidega, moodustades
stabiilseid karbonaate nagu kaltsiumkarbonaat (CaCO3), magneesiumkarbonaat
(MgCO03) ja raudkarbonaat (FeCO3). [4]

CO,-e tasakaaluline kontsentratsioon vees sdltub pH-st (vt. jooniselt 1.1) [5]. Joonisel
1.1 heledama varviga ala tahistab madalamat CO.-e kontsentratsiooni. Kui pH vaartus
on alla 4,3 esineb CO, vees valdavalt lahustunud kujul. PH vaartuse vahemikus 4,3
kuni 8,2 on naha CO.-e kontsentratsiooni langust ja vesinikkarbonaatide (HCO3)
kontsentratsiooni suurenemist. Vahemikus 7 kuni 10 domineerivad poOhiliselt HCO;
ioonid. PH vaartuse tousmisel lle 10 muutuvad valdavaks karbonaatioonide (COs’)

sisaldus vees.
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Joonis 1.1 Mineraalse sisiniku sisalduse soltuvus vee pH-st [5]

CO,-te atmosfaari emiteerub pdlemisel ja ainevahetuse tagajarjel. Just peamiselt
fossiilkltuste ulatuslikku pOletamise tagajarjel 2021. aastal sattus atmosfaari 33,5 Gt
[6] CO--te.

Energeetikast tuleb umbes 14,6 Gt CO,-te aastas [6], mille heitmeid saab vdahendada
taastuvenergiatehnoloogiate kasutuselevotu suurendamisega. Samas isegi energeetika
taielikust dekarboniseerimisest pole piisavalt kasu, sest suur osa heitmetest tekib
toostuses, kus tekkis 2021. aastal 6,3 Gt CO.-e heitmeid [6]. Toostuses tekkivaid
heitmeid saab puida susinikdioksiidi kogumise ja sailitamise (CCS) tehnoloogia abil,
mis on kindlasti tulevikus oluline vahend CO.-e heitmete vahendamiseks.
Rahvusvahelise Energiaagentuuri (IEA) vaitel on vaja ara hoida 2035. aastaks CCS
tehnoloogia abil 2,1 Gt CO.-e heidet aastas [7]. Plltud CO,-e kasutamise tulemusena
keemiatdostuse toorainena saab valtida igal aastal miljonite tonnide CO;-e
heitkoguseid. Seetdttu on viimasel ajal suurenenud huvi CO, kasutamise teostatavuse
vastu ja on kirjutatud palju teadusartikleid teemal, kuidas CO, on kasutatud erinevate

keemiatoodete lahteainena.

Praegu vaike osa tdodstusest kasutab tootmises lahteainena CO,-te, et toota keemilisi
Uhendeid. Naiteks 2019. aastal voeti CO-te kasutusele umbes 230 Mt, millest 130 Mt
CO; -te laks uurea tootmisele [8]. Nendest andmetest tuleneb, et CO, keemiatddstuse
tooraine CO»-e kasutuselevotu potentsiaal on vdga suur, kuna tegelikult saaks toota
paljusid kemikaale CO,-st. (vt. jooniselt 1.2). [9]
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Joonis 1.2 Erinevad vdimalikud ained, mis on toodetud CO,-st [9]

Tabelis 1.1 kajastatakse kdige suurema toodanguga orgaanilisi aineid, mis on toodetud
CO,-st

Tabel 1.1 Erinevate orgaaniliste ainete tootmishulgad CO,-st (Mt - miljonit tonni) [8]

Kemikaal Toodang aastas (Mt)
Uurea 150
Metanool 4
Poltkarbonaadid 0,6
Salitsullhape 0,17

Eelnevalt juba sai mainitud, et CO, maailma aastased emissioonid on 33 Gt, aga
teoreetiliselt ainult 22,5 Gt saaks voOtta kasutusele heitme spetsiifika tottu [6].
Transpordi- ja pOllumajandussektoriga seotud heitmeid on raske kasutusele votta.
Nendest andmetest tuleneb, et CO, keemiatddstuse tooraine CO,-e kasutuselevotu

potentsiaal on vaga suur.

Uks variant ka kituste tootmiseks on kasutada piiitud CO,-te, mida tulevikus saab
kasutada power-to-gas tehnoloogias. Seda tehnoloogiat kasutades on voimalik liigse
tuule-, ja paikeseenergia abil toota vesinikku (H) elektrolilsi abil ja koos CO,-ga

toota slinteetilist CHs. See omakorda vahendab sOltuvust naftast, maagaasist ja
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kivisbest. Eriti saab siis kokku hoida CO.-e transpordi- ja ladustamiskulude pealt, kui
kasutuskoht asub heiteallikale ldhedal. [7]

1.2 CO.-e kasutamise termodiinaamilised aspektid

CO.-e rakendamisel keemiatbdstuse toorainena on aga mitmeid takistusi. Esiteks on
CO.- suur aktiveerimisenergia, mille pdhjuseks on silsiniku  kOrgeim
oksilidatsiooniaste, mis muudab CO.-e kasutuselevotu termodinaamiliselt keeruliseks.
Selleks, et l(letada termodinaamilisi piiranguid tuleb kasutada lisaenergiat
temperatuuri ja rohu ndol. Tavaliselt tuleb rakendada ka sobivaid katallisaatoreid.

Looduses neid piiranguid CO. lletab paikeselt saadud lisaenergia abil.

Lisaks (ks piirangutest on ka suur slsiniku ja hapniku sideme energia. Susiniku ja
hapniku vahelise kaksiksideme energia on 750 kJ/mol. Vordluseks siisiniku ja sisiniku
vaheline Uksiksideme energia on 336 kJ/mol, slsiniku ja hapniku vaheline Uksiksideme
energia on 327 kJ/mol ning susiniku ja vesiniku vaheline Uksiksideme energia on
411 kJ/mol. [10]

Peale selle peab jalgima Gibbsi vabaenergiat. Positiivse tulemuse juures pole
reaktsioon iseeneslik (endergooniline reaktsioon). Negatiivse tulemuse saamisel on
reaktsioon iseeneslik (eksergooniline reaktsioon). Jooniselt 1.3 [11] on ndha, et Gibbsi
vabaenergia on negatiivne ainult CO,-st karbonaatide moodustumisel. Kdigi lGlejaanute
orgaaniliste ainete tekkimisel on Gibbsi vabaenergia positiivne. Sellelt jooniselt vdib
jareldada, et CO,-st orgaaniliste ainete siintees pole iseeneslik, kuna saaduste Gibbsi

vabaenergia vaartus on korgem kui CO;-e oma.
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Joonis 1.3 Gibbsi vabaenergia erinevate ainete tekkmisel [11]

Veel termodinaamiliselt on tahtis teada, kas keemiline reaktsioon on ekso- vOoi
endotermiline (vt. jooniselt 1.4 ja 1.5). Eksotermilise reaktsiooni kdigus eraldub

energia ja endotermilise reaktsiooni kaigus neeldub energia.

Eksotermiline reaktsioon

Aktivatsioonienergia

Vabanenud energia

Energia

Lihteained

Produktid

Reaktsiconisuund

Joonis 1.4 Eksotermiline reaktsioon termodinaamilisest aspektist.
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Endotermiline reaktsioon

Alktivatsioonienergia
A
g
2 Produktid
0
Absorbeerunud energia
Lahteained

Reaktsioonisuund

Joonis 1.5 Endotermiline reaktsioon termodiinaamilisest aspektist.

Kokkuvotteks uute ainete sinteesiks CO,-st on vaja katallisaatoreid, sest nad

vahendavad aktivatsioonienergiat ja seega suurendavad reaktsioonikiirust.

1.3 Metanooli tootmine CO,-st

Uks vdimalus CO,-e heitmete véhendamiseks on toota metanooli (MeOH), mille
aastane ndudlus on 110 miljonit tonni [12] ning MeOH-d on vaja paljudes
valdkondades. MeOH on (ks levinumaid lahusteid ja seetdttu teda kasutatakse palju
toostuses erinevate kemikaalide tootmisel nagu formaldehiiiid, aadikhape ja
metdlltert-butltilileeter ning metanool voib olla ka suureparane lisand kitusele.
Seepdrast on metanooli kasutamine kasulik nii majanduslikus mottes kui ka
keskkonnasdaastlikkuse seisukohalt. CO;-e kasutuselevottu takistavad
termodinaamilised piirangud, mistottu MeOH slinteesil kasutatakse metallipdhiseid
katalUsaatoreid, mis parandavad reaktsioonikulgu. Enamlevinud katallisaator, mida
kasutatakse CO,-st metanooli tootmiseks, on vaseoksiidi (CuQ)/ tsinkoksiidi (ZnO)/

alumiiniumkarbonaadi (Al,COs) katallsaator. [12]

Hetkel toodetakse tddstuslikult enamus metanooli maagaasist labi slingaasi. See

protsess sisaldab kahte etappi:
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1. Metaani, mis on saadud maagasist, reformimist auruga vastavalt reaktsioonidele
(vt. vOrranditelt 1.1 ja 1.2) [12]:

kJ

CH,+H,0 < CO+H,; AH’=206—— (1.1)
mol
0_ kJ

CH,+H,0 = CO+3H,; AH'=165—~ (1.2)
mo

Reaktsioon nduab korget temperatuuri 1173 K ja rohkusid 1,6-3,0 MPa. CO;-e voib ka
toota vee-gaasi nihkereaktsiooni kaudu. Vee-gaasi nihkereaktsioon reaktsioon on
eksotermiline reaktsioon, kus slsinikmonooksiidist (CO) ja aurust (H.O) moodustub

susinikdioksiid ning vesinik. [12]

Vorrandil 1.3 on naidatud keemiline reaktsioonivorrand vee-gaasi nihkereaktsioon
kohta [12]:

CO+HZO=»COZ+H2;AH°=—41mk—il (1.3)

2. Metanooli tootmine slingaasist toimub jargmise reaktsiooni jargi (vt. vorrandilt 1.4)
[12]:

CO+2H, - CH.OH : AH"=-90,5-K_ (1.4)
2 3 mol

Metanooli on v8imalik toota ka CO,-st ja H.-st (vt. vorrandilt 1.5) [12]:

CO.+3H, = CH,OH+H O;AH°:—49,5k—J (1.5)
2 2 3 2 mOl

Viimane reaktsioonietapp viiakse labi temperatuuril 250-300 °C  5-10 MPa
katallisaatori CuO/Zn0O/Al,Os juuresolekul.

Kokkuvottes voib Oelda, et tanu katallsaatori tehnoloogia arengule on muutunud
metanooli tootmine CO,-st aina enam kattesaadavaks, mistottu on juba joutud ka
suuremahulise tootmiseni. Vorranditelt 1.4 ja 1.5 on naha, et slingaasist toota
metanooli on termodiinaamiliselt soodsam. Seda on ka naha MeOH saagiste pealt
200 °C juures, kus CO,-te lahteainena kasutades on saagis 40% ja CO-d kasutades
80% [13]. Lisaks tuleb arvestada ka moolsuhtega. Kdige soodsam H,/CO. moolsuhe
on 3. 250 °C juures ja rohul 5 MPa on CO, konversioon 27% ja metanooli selektiivsus
68%. [14]
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1.3.1 Metanooli toostuslik tootmine CO.-st ja H.-st

Joonisel 1.6 on naidatud todstuslik kataltttiline MeOH CO.-st hiidrogeenimise skeem.
Reaktor on tdidetud granuleeritud CuO/ZnO/Al,O; katallisaatoriga, mis tagab, et
katallsaator ei hakkas liikuma ega ei muutuks pulbriks. Parast reaktsiooni toimumist
eraldatakse omavahel gaasi-vedeliku separaatoris vedelik ja gaasisegu (CO. ja H,).
Gaasisegu retsirkuleeritakse labi soojusvaheti tagasi reaktorisse. Vedelikusegu
juhitakse destillatsioonikolonni, kus eraldatakse omavahel metanool ja vesi.
Destilleerimisest saadud vesi juhitakse tagasi elektrolliiiserisse, et minimeerida
protsessi veekasutust. CO; hidrogeenimise ja vee elektrolllsimise, mis on vajalikud
metanooli tootmiseks, energiakasutus jaab vahemikku 9,9-12,4 kWh/kg MeOH kohta.
[15]

Selleks, et toota 1000 kg MeOH-d tuleb kasutada 1400 kg CO.-te, 200 kg vesinikku ja
1700 kg vett. [16]

2012. aastal ehitati esimene metanoolitehas ,The George Olah Plant” Islandil, kus
toodetakse kinniptldtud CO,-st ja rohevesinikust e-kltusena metanooli. Aastas

toodetakse selles tehases 4000 t metanooli ja seotakse 5500 t CO,-te. [17]

2022. aasta oktoobris kaivitati samuti ks metanooli tootev tehas Hiinas Anyangi
linnas, kus kasutatakse Islandi metanoolitehasega sama tehnoloogiat ning toodetakse

110000 t MeOH-d aastas. Tehas seob 160000 t CO,-te aastas. [18]

'Y
Capture Preheate iIr
== ) H, Compressor
it o
m o
4{ CO, + H, (290-1160 psi, 190-280 C) -
Water Electrolyzer
Zg‘ ‘. 1= 60-75%
> ===
g T Heat transfer
‘;—:; 1 fluid out
T S
+ k5] <
™~ m
S & H,0 (99.99 wt%)
; Catalyst pellets
1 Heat transfer
i = fluid in
- SEE Fl
55 W N CH,0H
g g L. 9 (>99 wt%)
[}
' CH,0H,, + H,0,,
D wv
| CH3OH,, + H,0p Distillation System

Joonis 1.6 Metanooli tootmisskeem CO2-st ja vesinikust [15]

19



1.4 Uurea tootmine CO,-st

Uurea (NH.CONH,) ehk karbamiid on orgaanilises koostises oluline bioaktiivhe
orgaaniline aine keemias ja leidub tihti looduslikes toodetes, pestitsiidides ja ravimites.
Eelmise sajandi 60-ndatel todtati vdlja meetod, mis kasutab CO,-st uurea tootmisel
fosgeeni, isotsiianaati ja sisinikmonooksiidi. Need ained on keskkonnale ja inimesele
ohtlikud, mistottu tédnapaeval toodetakse uureat CO:-st ja ammonaagist (NHs). Seda

protsessi nimetatakse Bosch-Meiseri protsessiks, mis td6tati valja 1922. aastal. [19]

Enne uurea tootmist on vaja eelnevalt toota slingaasist CO,-te ja lisaks toota piisavas
koguses ammoniaaki. Reaktsioon ise koosneb kahest etapist. Esimeses etapis
reageerib ammoniaak CO,-ga ja tekib ammooniumkarbonaat (NH.COONH,). Teises

etapis dehlidreerub ammooniumkarbonaat uureaks (vt. vorranditelt 1.6 ja 1.7). [20]

2 NH,+CO, = NH,COONH, (1.6)
NH,COONH, = NH,CONH,+H,0 (1.7)

Reaktsioonitingimusteks on 175-180 °C ja rohk 13,5-14,5 MPa. Esimene reaktsioon on
kiire ja eksotermiline (H.= -117 kJ/mol), teine reaktsioon endotermiline ja aeglane
(Hr= 15,5 kJ/mol). [20]

1.4.1 Uurea toostusliku tootmise protsess

Alguses toodetakse metaani ja veeauruga aurureformimise teel siingaas. Seejarel
toimub vee-gaasi nihkereaktsioon, et toota piisavas koguses vesinikku, mis ldheb koos
[dammastikuga ammoniaagi tootmiseks. See on tuntud kui Haber-Boschi protsess.
Uurea tdostuslik tootmine on tuntud Bosch-Meiseri protsessina. Uurea enda tootmisel
on neli etappi (vt. joonis 1.7). Alguses toimub reaktsioon reaktoris, kus toodetakse
uurea NHs-st  ja CO,-st. Reaktsioonikaigus tekkiv segu suunatakse
destillatsioonikolonni. Pdrast seda uurea lahus juhitakse vaakumlagundajasse ning
reageerimata NHs; ja CO, retsirkuleeritakse tagasi reaktorisse. Vaakumlagundajas
aurutatakse uurea lahusest valja vesi. Granulaatoris muudetakse uurea tahkeks ning

vormitakse uureast graanulid. [21]

Aurureformimise, Haber-Boschi ja Bosch-Meiseri protsessi energiakulu on
modelleeritud Aspen Plusi abil. Kokkuvottes energiakulud modelleerimise tulemusel on
umbes 27,3 MJ/kg uurea kohta. [22]
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Ruwais Fertilizer Industries avas 2012. aastal tehase, kus toodetakse CO,-st 3500 t
uureat pdevas. CF Industries alustas 2015. aastal Lousianas uurea tootmist CO,-st,

mille toodang on 3500 t uureat pdevas. [23]

Recycla
pump

NH; + €O, + H,0

NH.COONH, + Vacuum Air

INH; + CO; + H;d Vacuum T S— —
. P - decomposer I_ ===

- T —
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= \ _un, pump, |" drum
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[—————
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CO; compressor
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Joonis 1.7 Uurea t66stuslik tootmisprotsess [21]

1.5 Salitsuilhappe tootmine CO,-st

Salitstilhape (SA) ehk 2-hidroksiibenseenkarboksililhape on (ks tugevamaid
orgaanilisi happeid. Toimib kui infektsioonivastane aine ja taimede hormoon. Teda
kasutatakse vahelhendina ravimite (aspiirini) tootmisel. Lisaks SA-d kasutatakse

kosmeetika tootmiseks. [24]

Otsest SA slinteesi viiakse labi fenoolist ja CO,-st. Protsess koosneb kahest etapist.
Esimeses etapis toodetakse ja puhastatakse leelismetallifenoksiid. Peale reaktsiooni on
vajalik segust aurutada valja vesi, NaOH jdagid ja fenool 353 K juures ja kuivatada
vaakumis 453 K juures. Selle protsessi miinuseks on korged energiakulud ja seetottu
korged tootmiskulud. See tuleneb puhastamisnduetest, mis on seotud leelismetallide

fenoksiidega. Teises etapis viiakse |abi karbontdllimine. [25]

SA slinteesi puhul on uuritud erinevaid katalisaatoreid, mille hulgast leiti, et
kaaliumkarbonaadil (K>COs) on kdige suurem katalidtiline aktiivsus. Kasutada on veel

voimalik erinevaid katallisaatoreid: nagu liitium-, naatrium- ja kaltsiumkarbonaat, kuid
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nende katalldtiline aktiivsus on antud reaktsioonis suhteliselt nork. Katallisaatori
liitiumkarbonaadi (LiCOs) puhul on CO, konversioon moolprotsentides kdigest 0,24,

aga kaaliumkarbonaadi (K,COs) puhul on konversioon 36,57. [25]

HO ONa HO ONa HO 0
+CO ONa OH
+NaOH 2 +H,50
© _d’ I@ o @J\ #3‘

Joonis 1.8 Kolbe-Schmitti reaktsioon [25]

SA sinteesi nimetatakse Kolbe-Schmitti reaktsiooniks (vt. jooniselt 1.8). Kolbe-
Schmitti optimaalsed reaktsioonitingimused on kindlaks tehtud temperatuuri, CO, réhu
ja viibimisaja katsetega, kus on uuritud erinevate reaktsioonitingimuste moju
saagisele. Katsed naitavad, et optimaalsed reaktsioonitingimused on 473 K ja 8 MPa.

Lisaks parim viibimisaeg on 5 h. [25]

1.6 Poliikarbonaatide tootmine CO,-st

Polikarbonaadid (PK) on termoplastidest polimeerid, mis sisaldavad karbonaatide
rihma. Polikarbonaatidel on suur Id86gitaluvus, vaike vasimustegur ja suur
kulumiskindlus. Oma omaduste tottu teda kasutatakse ehitusmaterjalides,
andmekogudes, 3D triikkimises ja elektroonikas. 2016. aastal toodeti kokku 4,89
miljonit tonni polikarbonaati. Esimene ilma fosgeenita polikarbonaatide CO,-st
tootmisprotsess toodtati valja Asahi Kasei poolt. 2019. aastal selle tehnoloogiaga
tehased tootsid 1,07 miljonit tonni toodangut. [26]

Poliikarbonaatide otse slintees CO,-e kaudu aina lootustandvamaid protsesse, sest see
aitab taielikult vabaneda fosgeenist. Poliikarbonaate praegu siinteesitakse bisfenoolist
A-st ja fosgeenist. Fosgeeni mirgisuse, suure lahustikulu ja reovee teke tottu
Uritatakse sellest reaktsioonist loobuda. Fosgeeni vOib asendada poliikarbonaatidega,
kus lahteainena on kasutatud CO,-te ja etilileenoksiidi. See reaktsioon on keskkonnale
oluliselt sobralikum vOimalus PK-d toota, mis muudab reaktsiooni eriti
perspektiivikaks. Selle reaktsiooni perspektiivikusest hoolimata toodetakse enamiku
poliikarbonaatidest praegu fosgeeni meetodi kaudu. Peamised pOhjused tulenevad

tehnoloogilistest barjaaridest. Esimeseks tehnoloogiliseks barjaariks on seotud madala
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hinnaga ultrapuhta difentllkarbonaadi (DFK) tootmisega. DFK Ulipuhas saamine on
valtimatu, et toota korgekvaliteedilist PK. Praegu aga DFK-d ei toodeta tddstuslikus
koguses. Vaikesed kogused on saadud fosgeeni abiga. Teiseks barjaariks on (likdrge
sulamisviskoossus. Seda probleemi saab lahendada tédtades valja uusi

postpolimerisatsiooni reaktoreid. [26]

Joonisel 1.9 on toodud polietiileenkarbonaadi slintees [27]:

o)
CO, + |/\\| ;//”\ O
R R

Joonis 1.9 Poluetileenkarbonaadi stintees CO,-st ja epoksiidist [27]

1.6.1 Poliikarbonaadi tootmine Asahi Kasei protsessiga

Asahi Kasei protsess on Uks variant polikarbonaatide tootmiseks (vt joonis 1.10).
Alguses reageerib etiileenoksiid (EO) CO:-ga, mille tulemusena tekib etiileenkarbonaat
(EK). Teise reaktsioonina reageerib EK metanooliga, mille saaduseks on DMK ja
korvalproduktina monoetilileengliikool. Kolmanda reaktsioonina reageerib fenool DMK-
ga ja produktiks on DFK. Viimase reaktsioonina reageerib DFK ja bisfenool-A

moodustades polliikarbonaadi. [26]

Esimene Asahi Kasei protsessi kasutatav tehas pilstitati 2002. aastal Taiwanis, mis
alguses tootis 50000 t pollkarbonaati, aga toodang tdusis kiiresti 65000 t. 2006.
aastal pustitati juba teine tehas. Kokku need kaks tehast annavad 150000 t toodangut
aastas. Samas maailma suurim tehas on ehitatud Saudi Araabias 2011. aastal, mis
annab 260000 t toodangut aastas. 2018. aastal rajati veel (ks tehas Asahi Kasei

tehnoloogiaga Hiinas, mis toodab 130000 t polikarbonaati aastas. [26]
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Joonis 1.10 Asahi Kasei protsess [26]

1.7 Metaani suintees CO,-st

CO, metaanimine on oluline protsess, kuidas suuri CO.-e koguseid kasulikult &ara
kasutada. Reaktsiooni kaigus tekib tdielikult redutseerunud susinik, mille tootmiseks
on vaja Uletada kineetilised ja termodiinaamilised piirangud. Selleparast selle protsessi
labiviimiseks on vaja kasutada katallisaatoreid. Peamisteks kasutatavateks
katalUsaatoriteks on ruteenium (Ru), roodium (Rh), nikkel (Ni), koobalt (Co) ja
raud (Fe) ning nende oksiidid, mis vdimaldavad suurendada CO.-e metaanimise

protsessi kiirust. [28]

Otse CO;-e muutmine metaaniks on tuntud kui Sabatier reaktsioon, mis on naidatud

vorrandil 1.8 ja metaani Uldine reaktsioon CO-st on nadidatud vorrandil 1.9. [29]

CO,+4H,=CH,+2H,0; AH =~ 165kJ/mol (1.8)
CO+3H,=CH,+H,0;AH,y,=-206kJ/mol (1.9)

Mdlemast vorrandist tuleneb, et reaktsioon on eksotermiline, mis tingib pideva reaktori
jahutamise. Jahutamine on vajalik, sest teatud reaktsioonitemperatuuril, mis on
kdrgemal kui 450 °C, kdrvalproduktide saagis suureneb ja CH, selektiivsus vaheneb
vee-gaasi nihkereaktsioon tdttu [29]. Ule 600 °C muutub vee-gaasi nihkereaktsioon
peamiseks reaktsiooniks [28]. Seetdttu Sabatier protsessis  kasutatakse
katalUsaatoreid, millel on suur aktiivsus madalamatel temperatuuridel (300 °C).

KatalUsaatori Ni/H-AlL,CO; (valmistamise temperatuuri 400 °C) puhul dletab CO.
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konversioon 90% 265 °C juures ja 300 °C juures saavutab maksimumi 99% ning CH.

selektiivsus modlemal temperatuuril on 99% [30].

Tahtis on modista ka CO, metaanimise termodiinaamikat. Selle protsessi mdistmine
aitab veel leevendada tavalistes reaktsioonitingimustes esinevat aeglast kineetikat,
madalat efektiivsust, vahest paindlikkust ning murda suuri rakendamise piiranguid.
Hoolimata sellest, et reaktsiooniprotsessi on pohjalikult uuritud, pole siiani taielikult
valja selgitatud CO-e hlidrogeenimisprotsessi mdned termodinaamilised detailid selle

reaktsiooni keerulisuse tottu. [31]

Uldiselt termodiinaamiliselt on optimaalseteks tingimusteks kdrge réhk (umbes 3 MPa)
ja temperatuur alla 400 °C. Samuti H, ja CO;-e stéhhiomeetriline suhe mdjutab CO;
konversiooni. Stéhhiomeetrilise suhte 4 puhul, on CO;, konversioon 1 atm-i ja 300 °C
juures ligi 95% ja CHs selektiivsus 100%. Teisalt, kui stdhhiomeetriline suhe on 2

samal rohul, langeb konversioon 50-70%-ni ja CH4 selektiivsus 73%-ni. [28]

1.7.1 Tropsoe Recycle Energy-efficient Methanation Process
(TREMP)

TREMP on tdostuslik protsess, mille kdaigus gaasisegust, mis koosneb CO,-st, CO-st ja
H.-st, toodetakse metaani. Protsess toimub mitmes adiabaatilises jarjestikus liikumatu
kihiga reaktoris. TREMP tootati valja selleks, et maksimeerida kogu metaanimise
protsessi efektiivsust. Esimeses reaktoris toodetakse kdrgel temperatuuril, umbes
700 °C juures, auru. Jargmistes reaktorites alandatakse temperatuuri reaktsiooni
paremaks kulgemiseks. Metaanimise korge reaktsioonisoojuse tottu kasutatakse
retsirkulatsiooni esimeses reaktoris. Samas selles protsessis hoitakse retsirkulatsiooni
minimaalsena, et hoida kokku energiakulusid. See on vdimalik tanu nikli baasil
olevatele MCR katallisaatoritele, mis taluvad korgeid temperatuure. Need
katallisaatorid on vdimelised to6tama vahemikus 250 °C kuni 700 °C ja isegi (le selle
temperatuuri. Just see katallisaatori omadus vdimaldab muuta TREMP-i kdige
efektiivsemaks slnteetilist metaani tootvaks protsessiks. Seda naditab ka
soojusefektiivsus, kus 85% vabanenud soojusest saadakse llekuumendatud auruna
tagasi. Kasutades veel tahkeoksiidiga elektrolilsielementi 700 °C juures, on

saavutatav 80%-ne efektiivsus elektri muundamisel metaaniks. [29], [32]

Maailma suurim Haldor Tropsoe tehnoloogiaga silnteetilist maagaasi (SNG) tootev

tehas avati 2013. aastal Hiinas, mille aastane toodang on 1,4 miljardit
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normaalkuupmeetrit SNG-d. Tehas kasutab toormaterjalina kivisttt, mis muundatakse

siinteesgaasiks (CO, H;, CO;) ja see omakorda siinteetiliseks maagaasiks. [33]
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Joonis 1.11 Trempi skeem [29]
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2. ROHEVESINIKU TOOTMINE

Vesiniku aatom koosneb (hest prootonist ja Uhest elektronist, mis teeb temast
Vesinikku
keemiatdostuse toorainena. Lisaks on vesinikul kdrge klittevaartus massiihiku kohta
(120 MJ/kg), aga madal kittevaartus ruumalalthiku kohta (8 MJ/I). Vesinik looduses
Koige keerulisem

kergeima molekuli. saab kasutada energiasektoris kltusena voi

on seotud keemiliselt vette, fossiilklitustesse ja biomassi.

rohevesiniku tootmisel on keskkonnasdbralik ja efektiivhe teistest keemilistest
Uhenditest eraldamise protsess. Samas Ullemaailmse dekarboniseerimise paremaks
saavutamiseks on vaja tegeleda rohevesiniku tootmise uurimisega, et leida paremaid
lahendusi. Seeparast on kasvanud huvi rohevesiniku laiaulatusliku rakendamise kohta.

[34]

Vesinikku saab toota taastuvatest ja taastumatutest toorainetest. Kokku 2020. aastal
toodeti 87 Mt vesinikku. Praegu vesiniku tootmine pohjustab markimisvaarse CO»
2020. 830 Mt, 95%

Vesiniku tootmine jaguneb vesiniku

vesinikust toodetakse

jargi

emissiooni, ulatudes aastal sest

taastumatutest allikatest. paritolu

erinevateks varvideks: pruuniks, mustaks, halliks, siniseks ja roheliseks. [34]
Tabelis 2.1 ja tabelis 2.2 toodud hindades on eeldatud, et $=€.

Tabel 2.1 Erinevate vesiniku tootmismeetodite vordlus [34]

Vesiniku varv Tehnoloogia Allikas Produktid Hind, $/kg CO;
emissioonid
Pruun Gasifitseerimine | Pruunslsi H.+CO, 1,2-2,1 Korge
Must Gasifitseerimine | Pruunsdsi H,+CO; 1,2-2,1 Kdrge
Hall Reformimine Maagaas H,+CO, 1-2,1 Keskmine
Sinine Reformimine ja Maagaas H.+CO; 1,5-2,9 Madal
susiniku
pllddmine
Roheline Vee Elektrollls Vesi H.+0; 3,6-5,8 Vaga madal

Tabelis 2.1 on nédha, et rohevesiniku tootmine on kdige kallim suurte energiakulude
tottu. teel kulub 237,2 k]
et 17%

Uhe mooli vesiniku tootmiseks vee elektrolisi

elektrienergiat ja 48,6 k] soojusenergiat. Sellest jareldub, koguenergia
tarbimisest on soojusenergia. Teoreetiliste arvutuste pdhjal oleks vaja veesideme
I6hkumiseks toatemperatuuril vesinikuks ja hapnikuks 1,23 V. Katsed aga naitavad, et
veesideme efektiivseks Iohkumiseks oleks vaja 1,48 V. Kahe pinge vaheline energia

kulub elektroltltdi kineetilise ja ohmilise takistuse Uletamiseks. [34]
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Tootmishind sdltub elektrihinnast. 86% tootmishind moodustab elektrienergia kulu.
[35]

Tootmishinda saab arvutada jargmise valemiga (vt. vOrrandilt 2.1). Eeldus on, et
elektrihind pole null ja elektrikulu kogu tootmiskulust on jaav. Elektrienergia kulu sees

on ka kasutegur sisse arvutatud. Naite arvutus on tehtud AEM tehnoloogia baasil:

H.= Ex100xH

2.1

kus H, - tootmishind, €/kg, E - energiakulu, kWh/Nm?, H - elektrihind, €/kWh, p -

vesiniku tihedus, kg/Nm?

Elektrihinna aluseks on voetud Nord Pooli borsi keskmine hind 2023. aastal, milleks on
10,896 senti/kWh [36]. Elektrienergia kulu andmed on voetud allikast [34].

Praegu on valja té6tatud neli erinevat tehnoloogiat rohevesiniku tootmiseks vee
elekrollUsi teel: leeliseline elektrolilser, anioonivahetusmembraaniga elektrollitser
(AEM), protoonivahetusmembraaniga elektroltlser (PEM) ja tahkeoksiid elektrollitidiga

elektrolllser. Tabelis 2.2 on nende tehnoloogiate parameetrid

Tabel 2.2 Nelja erineva vesiniku tootmistehnoloogiate parameetrid [34]

Naitaja Leeliseline AEM PEM Tahkeoksiid
Elektroltt Kaaliumhtdroksiid | Divintllbenseen ja Tahke Utrium
(KOR)/ KOH/NaOH (1M) polimeeriga | stabiliseeritud ZrO,
naatriumhudroksiid elektroltit
(NaOH) (5M)
Temperatuur, 70-90 40-60 50-80 700-850
°C
Rohk, bar <30 <35 <70 bar 1
Efektiivsus, % 50-78 57-59 50-83 89
Kapitalihind 270 - 400 > 2000
€/kw
Tootmishind, 6,40 7,15 6,71 5,37
€
Plussid Hasti Vaarismetalli vaba Kompaktne | Korge temperatuur,
véljakujunenud elektrokatallisaator, |disain , Kdrge| Korge efektiivsus
tehnoloogia, Madala puhtusega
Suhteliselt madal | kontsentratsiooniga gaasid
hind vedel elektroliitit
Miinused Kdrge Madal stabiilsus Vaarismetalli | Piiratud stabiilsus
kontsentratsiooniga | Tehnoloogia on valja st Tehnoloogia on valja
vedel elektroltit toéotamisel elektrokatali tootamisel
saatorid,
Happeline
elektrollit
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3. DIMETUULKARBONAADI VOIMALIKUD
TOOTMISMEETODID

3.1 Dimetiuiilkarbonaadi fuiisikalised omadused

DMK on vaartuslik loodussobralik ja mittemlirgine aine. Lisaks ta on varvitu,
Iabipaistev, kergelt magus ja kergesti siittiv toatemperatuuril. DMK lahustuvus vees on
vaike, aga saab moodustada aseotroobi veega. Peale selle veel segunev kdoigi
orgaaniliste lahustitega ja on suurepdrane lahusti. Ainel on veel kdrge pindpinevus,
madal viskoossus ja madal dielektriline labitavus. Tanu DMK mitmekilgsetele
fllsikaliste omadustega teda kasutatakse akudes elektrolilidina ja pliivabas bensiinis.
DMK ja dietltlkarbonaadi segu vahekorras 1:1 kasutatakse elektroliitidina, et tagada
suur voimsus tihjenemisel ja valtida tliihjenemise ajal mahtuvuse kiiret vahenemist

madalatel temperatuuridel. [37]
Tapsemad flulsikalised parameetrid on toodud Tabelis 3.1:

Tabel 3.1 DMK flitsikalised omadused [37]

Parameeter Arvvaartus
Sulamistemperatuur °C 4,0
Keemistemperatuur °C (0.1 MPa) 90,10
Tihedus g/cm? 1,069
Molekulmass g/mol 90,07
Leekpunkt °C 21,70
Murdumisnaitaja ND*° 1,3687
Pdlemissoojus kl/kg 14452,83
Viskoossus (mPa*s) 20 °C 0,664
Kriitiline rohk MPa 4,57
Kriitiline temperatuur °C 266,0
Latentne aurustumissoojus kJ/kmol 8382,0
Dielektriline konstant F/m 3,10
Plahvatuspiir % 3,8-21,3
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3.2 Dimetiililkarbonaadi keemilised omadused ja

kasutusvaldkonnad

DMK molekul sisaldab jargmisi keemilisi funktsionaalrihmi: metidl, metoksu ja
metldllatsetaat. Selle aine molekul vdib sobivates reaktsioonitingimustes reageerida
alkoholide, fenoolide, hapete, ketoonide ja amiinidega. DMK vdib kasutada vdga hea
alternatiivina polikarbonaadi, poliuretaani ja polikarbonaatglikooli sinteesil. DMK
kasutatakse keemiatodstuses vaikude, liimide, taimekaitsevahendite, varvainete,

insektitsiide, ravimite, toidulisandite ja antiokstidantide tootmisel. [37]

3.3 Fosgeenimine

1980. aastatel alustas edukalt Bayeri ettevote fosgeenist DMK tootmisega. Selle
reaktsiooni kaigus Uks metanooli molekul I&bib karbonutlimise fosgeeni poolt ja hiljem
seob end teise metanooli molekuliga ja tekib DMK saagisega 82%. Reaktsiooniks
kasutatakse ka anorgaanilist hapet, et nihutada tasakaal DMK teke suunas. Hape
puudumisel saab ka tasakaalu nihutada produktide suunas temperatuuri tdstmisega
50-100 °C-ni. Protsess saab toimuda ka O °C juures tolueenis vdi diklorometaanis.
Segusse lisatakse veel puriidini, soolhappe (HCI) dra sidumiseks, et nihutada tasakaalu
saaduste suunas. Sel reaktsioonil on oma puudused. Fosgeen on miurgine ja hape
kahjustab aparatuuri. Tanapdeval Uritatakse sellest tootmismeetodist loobuda ja

asendada keskkonnasdbralikema tootmisprotsessidega. [38]
Tapsem reaktsioonivdrrand on esitatud vorrandil 3.1 [38]:

COCl,+2CH ;0H =(CH,0),CO+2 HCI (3.1)

3.4 Umberesterdamise protsess etiileenkarbonaadiga

1990. aastatel hakati USA-s, Hollandis ja Hiinas t6dstuslikult tootma kaheastmelise

transesterdamise protsessiga DMK-d. Selle protsessi alguses reageerib EO CO,-ga ja
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tekib etlileenkarbonaat. Seejarel reageerib EK MeOH-ga, mille tulemusena produktiks
saadakse DMK. Katallisaatoritena kasutatakse tertsiaarseid amiine, iooniseid vedelikke
ja metallilhendeid. See meetod on ka paraku kallis ja etlleenoksiidi tootmiseks
kasutatakse klorohtidriinimist, mis on keskkonnale kahjulik. Veel see reaktsioon kaldub
ldhteainete suunas, mistottu tuleb kasutada lisaaineid, et kallutada reaktsiooni
saaduste suunas. Probleemidest hoolimata toodetakse enamiku DMK selle meetodiga.
[38] Reaktsioonitingimusteks on 170 °C ja rohuks 21 bar-i. [39]

Tapsed reaktsioonivdrrandid on esitatud joonisel 3.1:
0
N—o

Do + CO,
0

o 0]
I
(0]

Joonis 3.1 Umberesterdamine etiileenkarbonaadiga [38]

v

3.5 Metanooliga oksuidatiivne karboniilimine

Selle meetodiga alustas 1983. aastal tootmist Enichemi ettevote Itaalias.
Vedelfaasiline metanooli oksldatiivne karbondilimine toimub katallsaatorite
vaskkloriidi (CuCl) voi vaskjodiidi (Cul) juuresolekul. Produkti aurustamine toimub
tugeva eksotermilise reaktsioonina. Selles protsessis kasutatakse hapnikku, mis
vahendab katalUsaatori stabiilsust ja tekitab plahvatusohu. Samuti reaktsiooni kaigus
voivad tekkida suured HCl kogused, mis koos veega pohjustavad korrosiooni. See
reaktsioon on vaga tugevalt eksotermiline  AHseec= —318 kJ/mol. [38]
Reaktsioonitingimusteks on 130 °C ja 24 bar-i. [39]

Tapsemad reaktsioonivorrandid on kujutatud vorrandil 3.2 ja 3.3 [38]:

2 CuCl+CH,0H+0,50, =2 Cu|OCH,|Cl+ H,0 (3.2)

2 Cu|OCH,|Cl+CO ={CH,0|,CO+2CuCl (3.3)
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3.6 Uureaga limberesterdamise protsess

1990. aastatel tootati valja edukalt DMK slintees uureaga Umberesterdamise teel.
Protsessi uurea tootmiseks alustatakse vesiniku tootmisega. Tanapdeval toodetakse
vesinikku maagaasi aurureformimise teel slinteesgaasist. Katalliltiline reformimine
viiakse labi temperatuuridel 750-900 °C ja rohul 34 MPa. Optimaalne moolsuhe H,/CO
vahel on 3. [40]

Vesinik reageerib l[ammastikuga moodustades ammoniaagi. Seejarel ammoniaak
reageerib CO.-ga moodustades metlilkarbamaadi. Jargmisena viiakse labi uureaga
esterdamine, millel on kaks etappi. Esimeses etapis reageerib metlllkarbamaat
metanooliga, mille produktiks on uurea, mis omakorda reageerib uuesti metanooliga,
mille produktiks on DMK. Esimene etapp toimub temperatuuril 100 °C ja teine etapp
180-190 °C vahel. [38]

Tapsemad reaktsioonivdrrandid on esitatud vorranditel 3.4 ja 3.5 [38]:

NH,CO NH,+CH,OH =NH,COO CH ,+ NH, (3.4)

NH,COO CH,+CH,OH =(CH,0|,CO+ NH, (3.5)

3.7 Dimetiuiilkarbonaadi toostuslik tootmine

etiileenkarbonaadiga esterdamise kaudu

Uks vBimalus tédstuslikult toota DMK ilma fosgeenita, on etiileenkarbonaadiga
esterdamine. Esimene ilma fosgeenita DMK-ti CO.-st ja EO-st tootev tehas pustitati

Asahi Kasei ettevote poolt Taiwanis selle sajandi alguses. [26]

Alguses CO.-st ja EO-st toodetakse EK ning reaktsioonitingimusteks on 100 °C ja
39,5 bari. DMK toodetakse EK-st ja MeOH-st ning reaktsioonitingimusteks on 41 °C ja
1,5 bari. KatalUsaatoritena kasutatakse K,COs-i. Pdrast puhastatakse DMK segu
etlileenglikoolist, mis on reaktsiooni korvalprodukt ja DMK ise saadakse saagisega
75% ja moolkuluga 209 kmol/h. Kokkuvottes (he tonni DMK tootmiseks kasutatakse
Idhteainena 0,48 tonni CO,-te. DMK slinteesi kdigus elektri- ja soojusenergia kulub on
vesiniku tootmisele, vee elektrolilisimisele, sisiniku pliddmisele, MeOH tootmisele ja

DMK slinteesile. Elektrtarve kdikide protsesside peale kokku on 5,953 MW ja
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soojustarve 61,186 MW. Metanooli tootmiseks vajalik soojusenergia tarve on 11 MW.
Veetarve kokku on 7910 m3/h. [41]

]l EC REACTOR DMC production

I | EG P-104 H-104
: co, — _ O,-DMC | [ -
RO V-001 My
e E1o1 DMC L\:] DMC
I y

gc P00l

-0

Feedstock conditioning |
! H-103P-103

REACTOR 102

T R e | ' T2

Purge H-101 P-101
| = —f B T-103
- ]
| C-Mo1 - C-M03
)

' E-MO1 Lights I|

MeOH EC

REACT | o
| %Phlﬂ’ H-M01 I P-105 MeOH T-104 H-102 P-102
®— |

I VMOIT | ] v o o o o o o o e e e = - — — 4
I ) ol

I Crude MeOH I

| MeOH synthesis I

| (Scenarios 2 and 4 only) T-Mo1 “mi:

Joonis 3.2 DMK tootmine etlleenkarbonaadiga esterdamise kaudu [41]

3.8 Dimetiililkarbonaadi eelnevalt kirjeldatud

tootmismeetodite omavaheline vordlus

Tabelis 3.2 on toodud eelnevalt kirjeldatud DMK tootmismeetodite omavaheline

vordlus.

Tabel 3.2 DMK tootmismeetodite omavaheline vordlus [42

Protsess Konversioon | Selektiivsus (sel.) Saagis % Tehnoloogia
(konv.) % % valmidus

Fosgeenimine - - 82-85 Toostuslik
Metanooliga 20 80-90 16-18 Toostuslik

oksuldatiivne
karbontulimine

Umberesterdamise 80-85 98-100 80-85 Toostuslik
protsess
etlileenkarbonaadiga

Uureaga - - 50 Labor
Umberesterdamine
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4. DIMETUULKARBONAADI TOOTMINE CO,-ST JA
METANOOLIST

4.1 Dimetiuiilkarbonaadi tootmise lildised aspektid

DMK siintees CO,-st on alates 1980. aastatest vdga atraktiivne DMK tootmismeetod
keskkonnasdbraliku keemia aspektist, sest CO.-e otsese kasutuselevotu ja sellest DMK
tootmise tagajarjel ei kasutata ohtlikke aineid, aga CO,-e aktiveerimine ja kasutamine
on keeruline molekuli termodiinaamilise stabiilsuse tottu. CO.-e keemilise inertsuse
tottu vajab CO,-st ja metanoolist DMK tootmine suuri energiakoguseid. Lisaks on, CO»-
st ja metanoolist, DMK otseslinteesi Gibbsi vabaenergia muut positiivne
AGaesk = 26,2 kl/mol. See tahendab, et reaktsiooni labiviimiseks on vaja kasutada

lisaenergiat, et reaktsioon muutuks iseeneslikuks. [38], [43]

CO--st saab palju erinevaid kemikaale, mis on head alternatiivid naftale ja maagaasile.
Praegu uuritakse ka, kuidas korvaldada CO,-st DMK-i otsetootmise probleeme.
Praeguseks on selge, et CO,-e tasakaalu saab nihutada saaduste suunas sobivate
reaktsioonitingimuste teel. Samas peamisteks uurimisvaldkondadeks, mis on ka
suurimateks probleemideks CO,-st DMK-i tootmisel, on aga sobivate katalisaatorite
uurimine, millest osad on naidatud alapeatiikis 4.2. Teiseks uurimisvaldkonnaks on
reaktsiooni kaigus tekkiva vee eemaldamine reaktsioonisegust, kuna vesi nihutab
tasakaalu lahteainete suunas. Dehildreeriv aine dibuttdl(dimetoksi)stannaan
(Bu>Sn(OMe),) on efektiivne DMK siinteesil, aga tema miinuseks on kdrge hind ja
Bu,Sn(OMe), on segust raske eemaldada. Lisaks vO0ib kasutada vee eemaldamiseks
membraane. Koigi nende probleemide tottu praegu ei toimu DMK otsetootmist CO,-st

ja metanoolist ja tehnoloogia valmiduse tase (TVT) on 3. [38],[44], [45]

DMK slinteesi reaktsioonivorrand CO,-st on kujutatud joonisel 4.1, mille tekkeentalpia
standardtingimustel on AH.°= -27,90 kJ/mol [46].

T}
+ H,0
\D/\\Dx/

CO, + 2 CH;OH

Joonis 4.1 DMK-i slintees metanoolist ja CO.-st [49]
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4.2 Katallisaatorid ja protsessi parameetrid

dimetiiilkarbonaadi siinteesi puhul

Selles peatikis ndidatakse katallUsaatoreid ja protessi parameetreid, mis on kajastatud

teadusartiklites. Katseid on tehtud veel paljude katallisaatoritega, aga kdiki siin t60s

kajastada pole mdistlik. Seega on katallisaatorite valik tehtud uuemate teadustéode

alusel.

Tabel 4.1 Katallisaatorid ja protsessi parameetrid

Katallisaator Promootor/ | Temp.| ROhk | Saagis | Viib. DMK | MeOH Reaktor
dehtlidreeriv (K) (MPa) (%) aeg sel. konv.
aine reaktor| (%) (%)
(h)
Tiglloceo,gooz - 413 2,4 40 10 78,5 24,3 Liikumatu
[48] kihiga
reaktor
Tio,04Ce0,0602 - 413 2,2 - - 83,1 5,4 Liikumatu
[48], [47] kihiga
reaktor
Zro,10C€0,0002 - 413 7,5 9,6 11,2 Liikumatu
[48] kihiga
reaktor
Ce0,[49] 2- 393 3 99 1/6 99 99 Pidev
tsianopurdiin segureaktor
(TP)
CeO: [37], - 413 6,5 - - 100 0,51 | Perioodiline
[50]
Ceo,5Z2r0,50; - 393 15 - - 100 0,77 | Perioodiline
[37], [51]
Zr/SBA-15-L - 403 10 0,012 1 - - Perioodiline
[52]
Zr/SBA-15 - 403 10 0,029 1 - - Perioodiline
[52]
Zr/SBA-15-H - 403 10 0,061 1 - - Perioodiline
[52]
Zr/SBA-15-S - 403 10 0,087 1 - - Perioodiline
[52]
Zr/SBA-15 - 403 10 0,220 4 - - Perioodiline
[52]
CH;0K [53] Metuljodiid 353 4 42,8 24 88 48,6 | Perioodiline
(CHsI)/
Molekulaarsoel
+DMP
CH5O0K [53] Metuljodiid 353 4 30,5 24 - - Perioodiline
(CHsI)/
Molekulaarsoel
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Tabel 4.1 Katallisaatorid ja protsessi parameetrid

ZrO; [54] - 413 5 - 2 - 0,011 | Perioodiline
3
Cu-SOPm [55] - 383 3,0 18,3 2 100 - Perioodiline
Cu-SOPm [55] - 383 3,0 52 - - 42,8 Pidev
ZNo.10Ce0.9002 2-TP 433 2,4 - - 82,1 20,5 Liikumatu
[57], [56] kihiga
reaktor
Ac-Fe(NO3)s3 CHsl/ 353 4 23,5 24 100 23,5 | Perioodiline
[58] molekulaarsdel
Ac-Cu(NOs3); CHsl/ 353 4 18,4 24 100 18,4 | Perioodiline
[58] molekulaarsoel
Feo.7Zro.50y - 383 5 4 100 0,23 Liikumatu
[37], [59] kihiga
reaktor

4.3 Dimetiululkarbonaadi tehnoloogilised

tootmisskeemid

Jargnevas kolmes vaadeldavas mudelis modelleriti DMK silinteesi CO,-st ja metanoolist
Aspen Plusi abil (vt. joonistelt 4.2, 4.3 ja 4.4). Otsesiinteesil tekib vesi, mis nihutab
reaktsiooni tasakaalu lahteainete suunas. DMK saagise tOstmiseks on pakutud valja
RDSRT ja CSTR puhul

membraanmudeli

erinevaid vOimalusi vee eraldamiseks reaktsioonisegust.

kasutatakse dehildreerimiseks dehdldreerivaid aineid, puhul

membraani.

4.3.1 RDSRT mudeli luhikirjeldus

Protsessis kasutatakse reaktsioonidestillatsiooni (RD) kolonni koos reaktoriga (edaspidi
RDSRT) (vt.

etileenoksiidi, mis juhitakse samuti RD kolonni. Lédhteainete segunemine ja osaline

jooniselt 4.2). Protsessi taielikuks dehidreerimiseks kasutatakse
DMK teke (6 kmol/h) toimub RD kolonnis. Osa kolonnist valjunud segu liigub edasi labi
kondensaatori separaatorisse, kus eraldatakse flegma ja aur, mis liiguvad tagasi RD
kolonni. Suurem osa segust suunatakse kolonnist reaktorisse, kus toimub DMK

slintees, mille tulemusena tekib DMK moolkuluga 20,2 kmol/h ja puhtusega 99,5 %.
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Parast reaktorist valjumist suunatakse reaktsioonisegu tagasi RD kolonni, kus suurem
osa juhitakse tagasi |abi aurutamise ja eraldamise reaktorisse tagasi.
Destillatsioonikolonnis (COL-2) eraldatakse omavahel DMK ja etlleenglikool (EG).

Reaktsioonitingimusteks reaktoris on 382 K ja 15 bar-i. [60]

157 kW

Distillate vapar | 326 K, b6 bary I"’—|

THsiilate vapor (320 K, 1496 bar)

L2 DM 032 molts
173 MW
i 320K )
I o vap fow s T—————— Flashe
14335 K, 15 bharp ;S
Talal 15684 kmoedhe | |
Cog 312 Y o A = ¢ M 1]
: £, 5.1 kn
: & MW
EG o o 7 e
MeOH feed EO 0.1 Kmolbr LR AR L —*{1
- N G 0,34 kmal hr EO 0,004 kanalhr | gl COL2 diatilinte G363 K. 1 b
AIE, | e Sl | ELG LT kel i 02 distill II {362 K. | bary
Total 40.5 kmoldr ! e ot molhr
", 17| MeDH DA vl
v ] Ny 1 | Tp— 2
CO, fee g___D_ =g\ veor Doz
(6 K () 3 e
Total 20.25 kmalhe \/ e o 414 K, 15,22 bar} g . ‘ DMC 99.5 mol®
EO feed \ ; . | I — .
T
{323 K} M maE] ,Ilnl Heator
inl 20025 kmol ) = P 3 bai 1y {him
HIM ! P ) Kewum = k1 : DME male purity {dis)
NT ! T-32K S0k Vary
p NE =4 Btms rate & RR
0.5 MW " firbbi
Re |
316 kW i

Design spes w
M H mole pursty 4. | le
- =] Bottems rate 1483 K, 15.3 bar}
Batioms rate | COMPE T

TOC: 435 KUSD/yr
TAC: 851 KUSD/yr
C0O; net emission: -0.227 ton CO»/ton DMC

DMC 001 oG
ShlEl o EG 99.99 mol%
Joonis 4.2 DMK sunteesi mudel reaktsioonidestillatsiooni kolonniga (TOC - kogu tegevuskulu,
TAC - aasta kogukulu) [60]

2 kmal'hr

4.3.2 CSTR mudeli luhikirjeldus

DMK slintees CO,-st toimub antud juhul pidevas segureaktoris (edaspidi CSTR) (vt
jooniselt 4.3). KatalUsaatorit tseeriumdioksiidi (CeO,) manustatakse reaktorisse
440 kg. Viibimisaeg reaktoris on umbes 10 minutit. Dehldreeriva ainena kasutatakse
2-TP. MeOH antakse reaktorisse temperatuuril 333 K ja CO;-te 393 K juures. Rdhk
reaktoris on 3 MPa. Pédrast reaktorit vahendatakse rohku atmosfaarirchuni. CO,-te,
MeOH ja DMK segu suunatakse separaatorisse, kus CO, ja MeOH retsirkuleeritakse
tagasi reaktorisse. Vedelfaasiline segu, mis koosneb peamiselt DMK ja pikolinamiidist
(2-PA) juhitakse destillatsioonikolonni (COL1), kus nad omavahel eraldatakse. DMK
suunatakse slUsteemist vélja. 2-PA veelahus liigub teise kolonni (COL2-RD), kus vee
eraldumisel taastatakse 2-TP. [49]
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P: Pressure, T: Temperature, RT: Residence ime, NS: Number of stage, RR: Molar reflux ralio,
FS: Feed stage, D-F: Distillate to feed ratio, B:F: Bottom to feed ratio

Joonis 4.3 DMK sinteesiskeem CeO, katallsaatoriga pidevas segureaktoris kasutades
dehlidreeriva ainena 2-TP-d [49]

4.3.3 Membraanreaktori mudeli liihikirjeldus

DMK reaktsioon viiakse |abi membraanreaktoriga (edaspidi membraan) (vt jooniselt
4.4). Katallisaatorina kasutatakse CeO,. Suurem osa reaktoris tekkivast DMK-st liigub
labi kiiraurusti, kus DMK liigub edasi labi nelja destillatsioonikolonni (Dist-01, Dist-02,
Dist-03, Dist-04), kus DMK eraldatakse metanooli ja CO,-e jadkidest. LOopuks saadakse
DMK produkt puhtusega 97,7% ja moolkuluga 27,45 kmol/h. Vaike osa DMK-i, mis
destilleerimise tulemusena paratamatult satub aurufaasi, juhitakse tagasi reaktorisse.
Paremaks ekstraktiivseks destilleerimiseks kasutatakse ekstrahenti
metdlisobutililketoon (MIBK). Reaktsioonitingimusteks on 135 °C ja 50 atm-i. [42]
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100°C. 7 atm

12.7 kmobh 131°C, 1.5 atm
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91.4 % COZ -~ :
6.7 % MeOH 1
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24°C, 1.6 atm it ool 19E.6 kmalih
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5.5 % CO2 4 97.4 % MaOH
1.7 % OMC
B2.7 % MeOH
2071.5 kmolth #3 76°C, 1.5 atm
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0.4 % COZ
0.2 % DMC
69.9 % MeOH
20.5 % H2O ‘Water
Ligquid recycle

Joonis 4.4 DMK tootmisskeem membraanreaktoriga [42]
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5. VAADELDUD SKEEMIDE RAKENDAMINE UHE CO,-E
ALLIKA NAITEL

Arvutused pohinevad artiklitel, mis on toodud peatikis 4.3 kirjeldatud mudelitel.
Mastaabiefekte ei ole arvestatud. Arvutuste eesmargiks on teha kindlaks, CO.-st ja
metanoolist, DMK tootmise materjalibilanss. Lisaks teha kindlaks elektri- ja
soojusenergia tarve. Peale selle veel moolkulude ning elektri- ja soojusenergia
maksumuse. Maksumuse arvutusteks kasutatakse hindasid maailmaturul ja hinnad

omakorda korrutatakse materjalikuluga.

5.1 Arvutuste sisendparameetrite leidmine

5.1.1 Kiutusekulu arvutus

Selleks, et teada saada, kui palju valitud mudeli puhul tekib DMK ja muid kemikaale,
on vaja teada, kui palju tekib CO,-te. Selleparast otsustati valida konkreetse CO.-e
allika, mille pdhjal saab teha konkreetsed arvutused. Selles t66s on valitud CO.-e
allikaks katel, mille soojuslik voimsus on ca 48 MW. Arvutustes on vdetud kiltuse
suhteliseks niiskuseks 40%. Kituseks puiduhakke, mille pdlevaine klttevaartus on

18,9 MJ/kg [61]. Arvutustes on eeldatud, et kituse tuhasus on null.

Jargmisena on kirjeldatud tarbimisaine Glemise klttevaartuse arvutusvalem:

o
_ A’HZO

100

(5.1)

Q=Q, * (1
kus Qf - tarbimisaine tlemine klttevaartus, M1/kg ij - kuivaine alumine kuttevaartus,
MJ/kg ja %y , - kutuse suhteline niiskussisaldus, %

Tarbimisaine Ulemise kiittevaartuse kaudu saab arvutada tarbimisaine alumise

kittevaartuse:
Q:=Q/~Quo (5.2)

kus Q; - tarbimisaine alumine kittevaartus, MJ/kg ja QHZO_ kondensatsioonisoojus,

Ml/kg
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Tarbimisaine kituse masskulu valem:

N
=g (5.3)
Qq
kus B,, - tarbimisaine kituse masskulu, kg/s ja N - katla vimsus, MW
Kituse kuivaine masskulu valem:
%10
B,=B, *(1———— 5.4

kus B, - kuivaine kituse masskulu, kg/s

5.1.2 Tekkiva CO:-e ning metanooli materjalibilansi arvutus

CO;-e moolkulu DMK slnteesiks saab leida slsiniku moolkulu kaudu ja nende

omavaheline moolsuhe on 1:1-le.
CO,-e moolkulu arvutusvalem:

%
B, * (10CO)
NCOZ = YA (5.5)

kus N, - COz-e moolkulu, kmol/h, M - slsiniku molaarmass, kg/kmol ja %, -

susiniku sisaldus ktituses, %
DMK slinteesireaktsiooniks on vaja 1 mooli CO,-te ja 2 mooli metanooli:

Neyon=Nego, * N (5.6)

kus Ny oy - DMK reaktsiooniks vajamineva metanooli moolkulu, kmol/h ja N -

moolsuhe
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5.1.3 Metanooli tootmiseks vajaminevate ainete materjalikulu

ning energiatarvete arvutus

Metanooli tootmiseks on vaja CO,-te, vesinikku ja vett. CO.-e allikat antud arvutuste

puhul pole arvestatud.
Reaktsiooni jaoks vajamineva CO,-e moolkulu on vordne metanooli moolkuluga.
CO;-e moolkulu saab arvutada analoogselt valemiga 5.6.

Metanooli tootmisreaktsiooni jaoks peab olema vesiniku moolkulu 3 korda suurem, kui

metanooli moolkulu.
Vesiniku moolkulu saab arvutada analoogselt valemiga 5.6.

Metanooli tootmisprotsessis kulub vesi vesiniku tootmiseks. Vee ja metanooli
massisuhe on 1,7 (vt. 1.3.1), mille kaudu saab arvutada metanooli tootmiseks vajaliku

vee moolkulu.

Vee moolkulu valem:

Neyow * M * My oy
Nyo=
2 M
H,0

(5.7)

kus N , - vee moolkulu, kmol/h, M - metanooli ja vee massisuhe,

M ¢y o - metanooli molaarmass, kg/kmol ja M, ,, - vee molaarmass, kg/kmol

Metanooli tootmiseks kuluv energiatarve on toodud alapeatiikis 1.3.1. Metanooli
tootmiseks kuluv energiatarve koosneb vee elektrolilsi ja CO.-e hlidrogeenimise

energiatarvete summast.
Metanooli tootmiseks kogu kuluva energiatarve arvutusvalem:

E=Ncy oy * My on*E (5.8)

elekter

kus E - kogu elektrienergia, kWh ja E - 1 kg MeOH tootmise energiatarve, kWh/kg

elekter

Tabel 5.1 Metanooli tootmise materjalikulu ja energiatarve

Metanooli CO,-e moolkulu |Vesiniku moolkulu Vee moolkulu Metanooli
moolkulu kmol/h kmol/h kmol/h kmol/h tootmises kuluv
energia MWh
822 822 2466 2487 263,37
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Jargmisena arvutatakse valja vesiniku tootmiseks, mis laheb metanooli sinteesiks,
vajalik elektri- ja soojusenergia tarve. 2. peatikis sai juba mainitud, et GUhe mooli
vesiniku tootmiseks kulub 237,2 k] elektrienergiat ja 48,6 k] soojusenergiat. Vesiniku
moolkulu on antud tabelis 5.1 Energiatarbimise arvutuste tulemused vesiniku
tootmiseks on toodud tabelis 5.2.
Tabel 5.2 Vee elektroliitsile kuluv soojus- ja elektritarve
Vesiniku moolkulu kmol/h Soojusenergia MW Elektrienergia MW

2466 33.3 162,5

5.1.4 Reaktorite voogude arvutused

Arvutused on pikemalt lahti kirjutatud CSTR (vt. L1.1) mudeli puhul, kuid tabelites 5.3
ja 5.4 on kajastatud ka RDSRT ja membraan mudelite arvutustulemused autori poolt
valitud Ghe CO.-e allika naitel. Edaspidi on eristatud arvutustes ihe CO,-e allika
andmeid (edaspidi nadide) ja alapeatikis 4.3 kajastatud mudelite andmeid (edaspidi

mudel).
Metanooli konversiooni arvutusvalem kasutades mudelis toodud andmeid (vt. jooniselt
L1.1):

_ N CH ,OHsisse N CH,OHviilja

%orreom = 100 (5.9)

N CH, OHsisse

%.0n — Metanooli konversioon, %, NCHgoHsisse - reaktorisse sisenev metanooli

moolkulu, kmol/h ja Ny opaye - reaktorist valjuv metanooli moolkulu, kmol/h

Seepdrast antud mudelis sisseantav metanooli moolkulu on peaaegu vordne

reaktsiooni jaoks vajamineva metanooli moolkuluga.
Reaktorisse siseneva metanooli moolkulu arvutusvalem naite puhul:

N _ N CH,OH
CH,OHsisse — (

(5.10)

0,
A) MeOH

100

Jargmiseks on toodud reaktorist valjuva metanooli moolkulu arvutusvalem naite

puhul:

N e, omvitia = N car,omsisse ~ Ncw,on (5.11)
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Metanooli ja CO.-e moolsuhe naitab, et reaktsiooni jaoks peab CO,-te olema kaks
korda vdhem ehk 411 kmol/h. Andmete abil (vt. L1.1) arvutatakse valja, et CO,-e
konversioon on 83,38 %. CO.-e konversiooni ja reaktoris reageeriva CO,-e moolkulu

kaudu saab arvutada reaktorisse siseneva CO,-e moolkulu sarnaselt vorrandile 5.10.

Reaktorist valjuva CO,-e moolkulu saab arvutada analoogse valemiga, mis on toodud

vorrandil 5.11.

Lisaks kasutatakse reaktsioonis 2-TP-i, mida on vaja reaktsiooni toimimiseks sama
palju kui vett ja lisaks osa, mis jaab reageerimata. Andmetes (vt. L1.1) on kirjas, et
vett tekib reaktoris moolkuluga 4,999 kmol/h ja 2-TP-i juhitakse reaktorisse
moolkuluga 5,011 kmol/h.

Vee ja 2-TP-i omavahelise suhte arvutusvalem mudeli puhul:

X N (5.12)
" N '

kus X, - vee tekke ja reaktorisse siseneva 2-TP suhe, N . - vee teke reaktoris

vesi

moolkuludes, kmol/h ja N, — reaktorisse sisenev 2-TP moolkuludes, kmol/h

Sellest suhtest saab teada, kui palju rohkem on vaja 2-TP-i reaktsiooni labiviimiseks,

et kogu reaktsiooni kaigus tekkiv vesi ara reageeriks.

Reaktorisse siseneva 2-TP moolkulu arvutusvalem on naite puhul analoogne valemiga
5.10.

Reaktorist valjavoolav 2-TP-i moolkulu naite puhul saab arvutada valemiga:
NTPvdlja:NTPsisse*(l _XIJ (513)

kus Nppu, - reaktorist valjavoolav 2-TP moolkulu, kmol/h ja N - reaktorisse

TPsisse

sisenev 2-TP moolkulu, kmol/h

Jargmiseks arvutatakse reaktorisse siseneva ja valjuva DMK moolkulu. Mudeli puhul
reaktorisse suunatud DMK moolkulu on 1,657 kmol/h ja tekkiv DMK moolkulu on
4,999 kmol/h (vt. L1.1).

Reaktorisse siseneva DMK-i protsendi tekkivast DMK-i moolkulust saab mudeli puhul

arvutada valemiga, mis on analoogne valemiga 5.12.

Osa DMK laheb retsirkulatsiooni kaigus tagasi reaktorisse. Retsirkuleeritava DMK

moolkulu naitel leitakse seosega:

N ooy =N pyxc *¥ X, (5.14)
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kus N ., - retsirkuleeritava DMK moolkulu, kmol/h, X, - osakaal retsirkuleeritava ja
reaktsiooni kaigus tekkiva DMK vahel ja N, - reaktsiooni kaigus tekkiv DMK

moolkulu, kmol/h

Reaktorist valjuva DMK moolkulu naite puhul saab arvutada valemiga:
N puveitia =N o N pyk (5.15)
kus N pyae - DMK moolkulu valjavool reaktorist, kmol/h

Vett ei sisene reaktorisse ega lahku reaktorist, kuna vesi ja 2-TP reageerivad reaktoris
moodustades 2-PA. Mudelis juhitakse reaktorisse 2-PA moolkuluga 0,081 kmol/h ja
reaktorist valja 5,081 kmol/h (vt. L1.1). Reaktorist valjub 2-PA rohkem kui vett

reaktoris tekib, mis tahendab, et osa 2-PA retsirkuleeritakse tagasi reaktorisse.

Retsirkuleeritava 2-PA osakaalu saab arvutada valemiga mudeli puhul:
XrPA:M (5.16)
NPAvc'ilja
kus X, - retsirkuleeritava 2-PA ja reaktorist valjajuhitava 2-PA osakaal, N .~
reaktorisse sisenev 2-PA moolkulu, kmol/h ja N, 4,~ reaktorist valjajuhitav 2-PA
moolkulu, kmol/h

Reaktorist valjuva 2-PA moolkulu naite puhul saab arvutada valemiga:

NHZO

PA™
! 1- X, pa

N (5.17)

kus N, - reaktorist valjuva 2-PA moolkulu, kmol/h ja N, , - vee teke moolkuludes

a

reaktsiooni kaigus, kmol/h
Retsirkulatsiooni mineva 2-PA moolkulu saab naite puhul arvutada jargmise valemiga:

Nopp=Nypy * X py (5.18)
kus N, - retsirkuleeritava 2-PA moolkulu, kmol/h

Kogu reaktorisse sisenev moolkulu arvutatakse valemiga:

N

sisse = NCH3 OH sisse + ZVCO2 sisse + NTPsisse+ N rDMK+ NrPA ( 5. 19)

kus N, - reaktorisse sisenev moolkulu, kmol/h ja N, ., - Reaktorisse sisenev CO,-e

sisse

moolkulu, kmol/h

Metanooli osakaal segus:
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N

sisse

__ " CH;OHzsisse

X,=

kus X, - metanooli osakaal kogu sisenevast moolkulust

(5.20)

Reaktorist valjuva voo moolkulu arvutusvalem on arvutatud analoogselt valemiga

5.19.

Koigi ainete osakaal valjuvas segus on arvutatud analoogselt valemiga 5.20.

Koik reaktoriga seotud arvutuste tulemused on ndidatud tabelis 5.3.

Tabel 5.3 Reaktori voogude andmed

Mudel Reaktorisse | Siseneva Reaktorisse | Valjuva voo MeOH DMK sel. %
sisenev voo koostis | vajuv voog koostis % konv. %
voog % kmol/h
kmol/h
RDSRT 36196,09 CO. 31,3 35785,09 CO: 30,5 3,73 100
MeOH 60,9 MeOH 59,3
DMK 7,62 DMK 8,9
H,O 0,2 H.O 1,3
EG 0,02 EG 0,02
EO 0,0056 EO 0,0056
CSTR 1869,80 CO: 26,4 1047,80 C0, 7,8 99,98 100
MeOH MeOH 0,01
43,97 2-TP 0,09
2-TP 22 DMK 52,2
DMK 7,27 PA 39,87
PA 0,4
Membraan | 32420,23 | CO; 19,89 32009,23 CO. 18,86 3,20 100
MeOH MeOH 78,43
79,98 DMK 1,42
DMK 0,13 H.O 1,28

5.1.5 Siisteemi voogude arvutused

Lisaks tuleb arvutada slisteemi sisenevad ja valjuvad moolkulud. Selleks kasutatakse

allikast saadud andmeid (vt. L1.1) ja ekstrapoleeritakse need siia to6sse.

Valem slsteemist valjuva metanooli moolkulu arvutamiseks:

N

_ NCH3OHvdea

VCH,OH —

kus Nycy on - SUsteemist valjuv metanooli moolkulu, kmol/h

Seega on slisteemi siseneva metanooli moolkulu:
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NSCHSOH:NCH3OH+NVCH3OH (522)
kus Ny o - SUsteemi siseneva metanooli moolkulu, kmol/h

Veel tuleb arvutada sisteemist véaljuva CO,-e moolkulu. L1.1 tulevatest andmetest
saab valja arvutada mudeli puhul, mitu protsenti reaktorist valjuvast CO,-e moolkulust

laheb slisteemist valja:

B N yeo,* 100

VCO% T T Ny

N (5.23)

CO,vilja

kus Ny - Slsteemist valjuva COz-e protsent reaktorist valjuvast CO2-st, %, Ny, -
ststeemist valjuv CO,-e moolkulu, kmol/h ja Ngo 4, - reaktorist valjuv CO:-e

moolkulu, kmol/h

Slsteemist véaljuva CO;-e moolkulu naite puhul arvutusvalem:

NCO valj >l<]VVCO %
Ny =—= 5.24
Ve, 100 (5.24)
Seega siusteemi siseneva CO,-e moolkulu naite puhul on:
Nsco,=Neo, ¥ Nyco, (5.25)

kus N, - susteemi sisenev CO.-e moolkulu, kmol/h

Slsteemist valjuva 2-TP-i ja reaktorisse siseneva 2-TP-i suhe mudeli puhul (vt. L1.1):

N
Xﬂ)-i

- (5.26)
NTPsisse

kus X, - slisteemist valjuva 2-TP ja reaktorisse siseneva 2-TP suhe, N, - slisteemist
valjuva 2-TP moolkulu, kmol/h ja Np.,. - reaktorisse sisenev 2-TP moolkulu, kmol/h.
Seega sisteemist valjuva 2-TP moolkulu naite puhul on:

NVTP:NTPsisse*XTP (527)

Nendest arvutustest tuleneb, et sisteemi tuleb juurde anda 2-TP-i, et tagada pidev

dehidreerimine reaktsiooni kaigus.

DMK ja vesi lahkuvad sisteemist sama moolkuluga, millega nad reaktoris tekivad (411
kmol/h).

Slsteemi sisenevate voogude summaarne moolkulu:

Ns=Ngcy,ont+Nsco, ¥ Norp (5.28)
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kus N - slsteemi sisenev kogu moolkulu, kmol/h ja Ny, - slisteemi sisenev 2-TP

moolkulu, kmol/h.

Summaarne moolkulu vodimaldab valja arvutada erinevate komponentide osa

sisenevates voogudes. Naiteks metanooli protsentuaalne sisaldus sisenevas voos on:

_ NSCH3OH* 100

XCH3OH_ N (5.29)
s

kus Xy oy - metanooli protsent kogu sisenevast moolkulust, %

Slsteemist valjuvate ainete moolkulude summa on arvutatud analoogselt valemiga
5.28.

Analoogselt vorrandile 5.29 saab arvutada erinevate komponentide osa véljuvates

voogudes.
Slsteemiga seotud tulemused on toodud tabelis 5.4.

Tabel 5.4 Siisteemi voogude andmed

Mudel Slsteemi sisenev Siseneva voo Slsteemist valjuv Vaéljuva voo
voog kmol/h koostis % voog kmol/h koostis %
RDSRT 1644,00 MeOH 50 822,00 EG 49,99
CO, 25 DMK 49,99
EO 25 MeOH 0,1
CSTR 1237,44 MeOH 66,4 826,44 H.O 49,7
C0O. 33,4 DMK 49,7
2-TP 0,1 2-TP 0,2
C0,0,33
MeOH 0,009
Membraan 1269,25 MeOH 67,56 858,25 MeOH 4,1
CO; 32,38 DMK 47,9
MIBK 0,06 H.0 47,9
MIBK 0,08

5.2 Energiatarbimise arvutused

Slisteemi sisenevate ainete energiatarve on modelleeritud tarkvara CAPE-OPEN-
Uhilduva keemiliste protsesside simulaatori (DWSIM) abil (vt. jooniseid L2.1, L2.2 ja
L2.4). Need joonised esitavad elektri- ja soojusenergia tarbimisandmeid, mis on

vajalikud slisteemi sisenevate ainete temperatuuri ja rohu tdstmiseks.
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Slsteemi sees tdotavate seadmete energiatarbimise, mis on toodud joonisel 4.2, L2.3
ja L2.5, maaramiseks naite puhul on vaja teada ndite ja mudeli vahelist moolsuhet
ning mudeli seadmete energiatarvet. Neid omavahel korrutades, saadakse

koguvdimsus. Koigis arvutustes on eeldatud, et moolsuhe slisteemis on sama.

Jooniselt 4.2 ja tabelist 5.3 saadud andmete podhjal saab arvutada reaktorisse

sisenevate voogude moolsuhte RDSRT mudeli puhul.

Moolkulude suhte arvutusvalem:

Nsissen
N_, = (5.30)

suhel ™
N sissem

kus N - moolkulude suhe, N - reaktorisse sisenev moolkulu naite puhul,

suhe 1 sissen

kmol/h ja N - reaktorisse sisenev moolkulu mudeli puhul, kmol/h

sissem

Valemis 5.31 on kasutatud jooniselt 4.2, L2.3 ja L2.5 saadud seadmete energiatarvete

andmeid. Tulemused on toodud tabelites 5.5, 5.6 ja 5.7.
VOomsuse arvutamiseks kasutatav valem:

P=N_, . *p (5.31)

suhe 1
kus P - voimsus , MW ja p - mudelist saadud energiatarve, MW

Tabel 5.5 Tdpsed energiatarbimise andmed RDSRT mudeli puhul.

Soojustarve temperatuuri tdstmiseks (kW) Elektritarve rohu tostmiseks (kW)
Kittekeha-1 (25-50 °C) L2.1 PUMP (1-15 bar) L2.1
1008,09 28,30
Kittekeha-2 (25-33 °C) L2.1 Kompressor-1 (1-15 bar) L2.1
38,90 1359,45
Jahuti-1 (25,4-25 °C) L2.1 Kompressor-2 (COMP1) (15-16 bar) joonis 4.2
-16,30 31,89
Jahuti-2 (308-25 °C) L2.1 Pump-1 (COL2-btm) joonis 4.2
-1433,0 1624,80
Kondensaator-1 (Condensor) (140-47 °C) Kompressor-3 (COMP 2) (15-15,22 bar) joonis
joonis 4.2 4.2
-14826,30 641,80
Kondensaator-2 (COL-2) (210-90 °C) joonis Pump-2 joonis 4.2
4.2
-5280,60 26809,20
Kogu soojustarve Kogu elektritarve
-20509,21 30495,44

Moolkulud moolsuhete arvutamiseks CSTR mudeli puhul on antud L1.1 ja naite puhul
tabelis 5.3.
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Tabel 5.6 Tapsed energiatarbimise andmed CSTR puhul

Soojustarve temperatuuri tdstmiseks (kW) Elektritarve rohu tdstmiseks (kW)
Kiattekeha-1 (25-120 °C) L2.2 Kompressor-1 (1 -3,13 bar) L2.3
427,98 1024,02
Kittekeha-2 (25-50 °C) L2.2 Kompressor-2 (3,13-9,69 bar) L2.3
1036,89 1245,67
Jahuti-1 (340-200 °C) L2.3 Kompressor-3 (9,69-30 bar) L2.3
-1166,6 1296,21
Jahuti-2 (309-120 °C) L2.3 Pump-1 (1-30 bar) L2.3
-3393,46 102,85
Jahuti-3 L2.3 Pump-2 (1-30 bar) L2.3
-5060,0 39,89
Kolonn-1 kondensaator (COL1_condensor) Kogu elektritarve
L2.3
-5885,50 3708,64
Kolonn-2 kondensaator (COL2RD_condensor)
L2.3
-9720,83
Kolonn-1 boiler (COL1_reboiler) L2.3
11007,60
Kolonn-2 boiler (COL2RD_reboiler) L2.3
14841,0
Kogu soojustarve
2087,08

Moolkulud moolsuhete arvutamiseks antud membraanmudeli puhul on L1.2 ja naite
puhul tabelis 5.3.
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Tabel 5.7 Tapsed energiatarbimise andmed membraanreaktoris.

Soojustarve temperatuuri tdstmiseks (kW) Elektritarve rohu tdstmiseks (kW)
Kittekeha-1 (25-135 °C) L2.4 PUMP (1-50 bar) L2.4
2154,09 75,68
Ulejéaanud soojusvahetid L2.5 Kompressor-1 (1-50 bar) L2.4
55810,20 1686,60
Jahuti-1 (118-25 °C) L2.4 Pumbad L2.5
-2230,65 2337,60
Ulejaanud jahutid L2.5 Kompressorid L2.5
-155304,30 22791,60
Destillatsioonikolonn-1 (Dist-01) L2.5 Kogu elektritarve
206293,20 26891,48
Destillatsioonikolonn-2 (Dist-02) L2.5
84445,80
Destillatsioonikolonn-3 (Dist-03) L2.5
32580,30
Destillatsioonikolonn-4 (Dist-04) L2.5
38132,10
Kogu soojustarve
261 880,74

5.2.1 Reaktsiooni kdigus tekkiva energia arvutus

Metanooli reageerimisel CO,-ga kaasneb reaktsioonisoojus. Jargnevates arvutustes on
eeldatud, et erisoojusmahtuvused temperatuuriga ei muutu. Entalpiate ja

erisoojusmahtuvute vaartused on voetud allikast [62]:

0o _ 0 0
A Hjypag=2n;A Hy progukiiazes k = 2 1 A H { ihteained 208 (5.32)

kus A Hyex - tekkeentalpia standardtingimustel, kJ/mol, ¥ A H},ouuia20sx - Produktide

tekkeentalpia, kJ/mol ja ZAH?,dmeamedzggK - lahteainete tekkeentalpia, kJ/mol

Reaktsioonisoojust temperatuuril T valjendab Kirchhoffi seadus (vt. vOrrandilt 5.33)

eeldusel, et ei toimu faasimuutust:
A,HS=A, Hogex+Acpy * [T —298/=—23,29—-0,0155T (5.33)
kus ¢, - erisoojusmahtuvus, kJ/mol*K ja T - temperatuur, K

Vorrandist 5.33 tuleneb, et mida suurem on temperatuur, seda negatiivsemaks laheb

ka reaktsioonisoojus.

DMK slinteesi reaktsioonisoojus korrutades DMK moolkuluga saadakse soojushulk:
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Q=A, Hp* N py (5.34)
kus Q - soojushulk, MJ/h
Teisendades soojushulga Uhe sekundi peale saadakse soojusvoimsus:
Q
P=—— 5.35
" 3600 ( )

kus P, - reaktsiooni kaigus tekkiv soojusvéimsus, MW

Tabel 5.8 Soojusvomsus kolme erineva mudeli puhul

Mudel Soojusvdimsus, MW

RDSRT -3,33 (25 kuni 110 °C)

CSTR -3,35 (25 kuni 120 °C)
Membraan -3,38 (25 kuni 135 °C)

5.3 Hinnaarvutus

5.3.1 Siisteemi sisenevate voogude hinnaarvutus

Kuna kapitalikulude kohta hinnangu andmine ei olnud I&hteandmete pdhjal véimalik,
siis vOeti vaadeldud mudelite vordlemisel aluseks opereerimiskulud. Selleks arvutati
iga mudeli pdhjal leitud materjalibilansside alusel sisteemi sisenevate voogude
maksumused. Arvutustes on eeldatud, et slisteem té6tab tund aega. MeOH, CO.-e,
EO, 2-TP ja MIBK-i hind on vastavalt: 0,350 €/kg, 0,07 €/kg, 1,21 €/kg, 32 €/kg ja

1,40 €/kg. Nende viited on vastavalt: [63], [64], [65] ja [66].

Tabelis 5.9 on toodud kdik hinnad, mis puudutavad slisteemi sisenevate ainete

koguhinda.
Tabel 5.9 Slisteemi sisenevate voogude maksumused mudelite 10ikes
Mudel Metanooli CO;-e Lisaainete Maksumus Hind DMK
maksumus, maksumus, maksumus, tunnis, €/h tonni kohta,
€/h €/h €/h €/t
RDSRT 9217,91 1265,88 21906,51 32390,3 874,88
CSTR 9218,83 1274,23 5490,2 15983,26 431,71
Membraan 9616,21 1265,88 98,16 10980,25 296,6

52



5.3.2 Energiakulu

Jargmiseks arvutatakse peatlkis 5 tabelites 5.5, 5.6 ja 5.7 toodud elektri- ja
soojusenergia tarvete koguhind kasutades turuhinda. Arvutustes on eeldatud, et
slisteemid té6tavad tund aega. Soojusenergia maksumuse puhul on Idhtutud maagaasi
hinnast ja elektrienergia maksumuse puhul 2023. aasta Nord Pooli bérsi keskmisest
hinnast. Need hinnad on vastavalt 33,5 €/ MWh, 108,96 €/MWh ja nende viited on
[63], [36].

Kuna eksotermilise reaktsiooni korral on vajalik protsessi jahutada jahutusveega, mille
temperatuur on 40 °C, siis on eeldusel, et tootmisiiksuse lahedal on soojustarbija,

vOimalik see energia midla. Milgi pealt teenitud tulu on leitav jargmiselt:

H,T=PxH (5.36)

soojus

kus H, T - soojuse mulgi pealt teeniv kogutulu, €/h ja H - kaugkutte muiugi pealt

soojus

teenitav tulu, €/ MWh

Seega, soojuse ja elektrienergia kogumaksumus H,on:

H,=H_s+H.,e—H_,.T (5.37)
kus H.s - soojusenergia kulu kogumaksumus, €/h ja H.e- elektrienergia kulu
kogumaksumus, €/H
Tabel 5.10 Energiatarbimise maksumused mudelite 16ikes

Mudel Elektrikulu Soojusekulu Protsessis | Kogumaksu Hind DMK
kogumaksumus, | kogumaksumus, | eralduvalt mus, €/h tonni kohta,
€/h €/h soojuselt €/t
saadav tulu
, €/h
RDSRT 3322,78 - 1741,10 1581,68 42,72
CSTR 404,09 69,9 247,96 226,04 6,11
Membraan 2930,09 8772,98 250,19 11452,88 309,37

Soojuse milgi pealt teeniva tulu arvutuse aluseks olev miigihind on 74,06 €/MWh.
[67]
5.3.3 Kogu tootmishind

Kogu tootmishinna arvutuste juures on arvestatud ainult ainete kogused ning energia-

ja soojusenergia.
H=Hk+H, (5.38)

kus H - kogu tootmishind, €/h ja H, - kemikaalide soetamismaksumus, €/h
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Tabel 5.11 Protsesside tootmismaksumused mudelite 16ikes

Mudel Tootmishind, €/h Tootmishind DMK tonni kohta,
€/t
RDSRT 33971,98 917,59
CSTR 16209,3 437,82
Membraan 22433,13 605,97

Tabelites 5.9, 5.10, 5.11 toodud arvutuste tegemise kuupdev on 21. mai 2024.
Dimetldlkarbonaadi hind 2024. aasta esimese kvartali seisuga on 498,85 €/t. [68]

5.4 Jareldused

5.4.1 RDSRT, CSTR ja membraani omavaheline vordlus

Jareldustes peab arvestama, et kdikides arvutustes, et kdik moolsuhted on igas
slisteemi osas vOrdsed, ainete ja energiahinnad on ajas muutumatud ning kapitali- ja
to0joukulusid pole arvestatud. Mudelite omavahelises vordluses on kasutatud tulemusi
tabelitest 5.3, 5.4, 5.5, 5.6, 5.7, 5.8, 5.9, 5.10 ja 5.11.

Parast tehnoloogiliste skeemide uurimist (ihe CO;-e allika naitel voib 6elda, et hetkel ei

ole efektiivset tehnoloogiat DMK-i otsetootmiseks CO»-st. Kuigi CSTR on ainuke mudel,
millel DMK miulgist teenitav tulu tonni kohta Uletab tootmishinna (vt. tabelist 5.11), ei
ole autori arvates CSTR-i tulemused realistlikud liiga kdrge MeOH konversiooni tottu.

Jargnevalt anallisitakse CSTR mudeli véaga heade tulemuste pdhjusi.

Esimene poOhjus seisneb selles, et CSTR mudelil on kdige kdrgem MeOH konversioon
(vt. tabelist 5.3) ja seetdttu ka saagis, mis vahendab vajaminevate ainete
materjalikulu. Kdrge konversiooni voimalikuks pdhjuseks vdib pidada suhteliselt pikka
viibimisaega (10 min) reaktoris (vt. joonist 4.3). Teiseks pOhjuseks voib arvata, et
vdikese materjalikulu tottu on CSTR-I ka kdige madalam elektritarve, nagu naha
tabelitest 5.5, 5.6 ja 5.7.

NUdd tuuakse valja peamised pohjused, miks pole RDSRT ja membraan mudel

konkurentsivdimelised vorreldes CSTR mudeliga.

Kuigi soojusenergia tarve on kdige madalam RDSRT mudeli puhul (vt. tabelitest 5.5,
5.6 ja 5.7), on kdik parameetrid, nagu metanooli konversioon ja elektritarve, RDSRT

mudelil oluliselt ebasoodsamad kui CSTR mudelil. RDSRT mudelil on ka kdige kdrgem
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ainete soetamismaksumus, mis tuleneb sellest, et dehilidreerivat ainet kulub sel
mudelil palju rohkem kui teistel mudelitel (vt. tabelist 5.9). Seetottu on RDSRT mudelil

ainete soetamismaksumus kaks korda kdorgem, kui CSTR mudelil.

Tabelist 5.9 on nédha, et membraan mudelil on kdige kdrgem soojusvdimsus. Lisaks on
tal kdige madalam ainete soetamismaksumus (vt. tabelist 5.9). Isegi need kaks eelist
teiste mudelite ees ei tasakaalusta selle mudeli peamist probleemi. Selleks on vaga
suur soojustarve (vt. tabelist 5.7), mida pOhjustab suur destillatsioonikolonnide

soojustarve. Sel mudelil erineb soojustarve vorreldes CSTR mudeliga 125 korda.

Peamiseks jarelduseks on see, et kolmest mudelist on kdige efektiivsem CSTR, mida
on naha tootmishinna pealt (vt. jooniselt 5.11). Seetdttu jargnevas punktis
vorreldakse omavahel kolmest mudelist kdige efektiivsemat ja praegu tddstuslikul

tasemel toimivat DMK-i tootmisprotsessi.

5.4.2 Kahe erineva DMK tootmisprotsessi omavaheline vordlus

Vorreldavateks tootmisprotsessideks on alapeatiikis 3.7 kirjeldatud tootmisprotsess

(edaspidi EO protsess) ja CSTR-i mudeli protsess.

EO protsessis arvestatakse peale DMK tootmise ka slsiniku puuddmist, metanooli
tootmist ja vee elektrollitisi. CSTR mudeli puhul on arvestatud DMK tootmist, vee
elektroltlsi ja MeOH tootmist rohevesinikust. Slsiniku platdmist CSTR-i puhul ei ole

arvestatud.

CSTR mudeli puhul on antud vee elektroliilisi energiatarve tabelis 5.2, muud
energiatarvete andmed tabelis 5.6 ja MeOH tootmiseks kuluv energiatarve tabelis 5.1.

EO protsessi elektritarve- ja soojustarve on toodud alapeatiikis 3.7.

NUlGd arvutatakse energiatarbimine Uhe kilomooli kohta, et ndha paremini kumb on
efektiivsem protsess. CSTR mudelis tekib 411 kmol/h DMK-ti ja EO protsessis tekib
209 kmol/h DMK-ti. CSTR mudeli soojustarve (he kilomooli kohta koos vee
elektroltiisiga on 0,081 MW ja elektritarve koos vee elektrolitsiga 0,4 MW. EO

protsessis on soojustarve the kilomooli kohta 0,29 MW ja elektritarve 0,03 MW.

Nende kahe tootmisprotsessi omavaheline vordlus néditab védga hasti, et praegu pole
moistlik toota CO-st ja metanoolist DMK-i, kui EO-st DMK tootmine on vdimalik

madalama energiatarbega.
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KOKKUVOTE

Kokkuvdttes see bakalaureusetdd naitas, et praeguste tehnoloogiate juures ei ole DMK
tootmine CO»-st ja metanoolist efektiivhe. Samas voib DMK otsetootmine CO,-st ja
metanoolist tulevikus olla oluline viis suurte CO; heitmete sidumiseks ning liikumiseks
kliimaneutraalsema tuleviku suunas. Praegu aga takistab DMK otseslinteesi CO;-st ja
metanoolist heade katallisaatorite puudumine. Hetkel uuritakse, kuidas suurendada
reaktsioonikiirust ja milliseid katalGsaatoreid selleks vaja on, et jouda toostusliku
tasemeni. Tulevikus DMK tootmise joudmiseks to0stuslikule tasemele, tuleb kasitleda

teadustdoddes DMK slinteesi kineetika.

Selle bakalaureuset6d peamiseks eesmargiks oli uurida DMK tootmise (ldisi aspekte,
keskendudes CO,-st ja metanoolist DMK otsetootmisele, sh katallisaatoritele ja
reaktsioonitingimustele. Lisaks, leida kirjanduses valja pakutud DMK tootmisskeeme
ning nendele allikatele tuginedes hinnata tGhe CO.-e allika naitel DMK otsetootmise

teostatavust ja maksumust.

Selles t66s oli viis pohiosa. Esimeses peatiikis anti edasi llevaade CO,-e toostusliku
kasutamise kohta. Teises peatiikis kirjeldati rohevesiniku tootmist. Kolmandas peatiikis
keskenduti CO,-st ja metanoolist DMK tootmisele. Neljandas peatlkis kasitleti
katalisaatoreid ja protsesside parameetreid ning erinevate mudelite kirjeldust.
Viiendas peatlikis sooritati kdik vajalikud arvutused, et hinnata he CO.-e allika naitel
DMK otsetootmise teostatavust, kasutades erinevaid mudeleid, mis olid toodud ala-

peatlkis 4.3.

Autor arvab, et t66 eesmark Onnestus saavutada, sest t66s Onnestus kajastada DMK
tootmise Uldisi aspekte. Lisaks dnnestus hinnata CO,-e allika naditel DMK otsetootmise

teostatavust ja maksumust.

Arvutuste tulemusena on kdige efektiivsem CSTR mudel. Siiski naitavad algandmed, et
CSTR mudelit ei saa rakendada tdostuslikes mastaapides. CSTR mudelil oli kill
peaaegu ideaalne konversioon, aga mastaabid olid omased laboritasemel, millest ei

saa jareldada, et samasugune konversioon oleks ka aktuaalne tédstuslikul tasemel.
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SUMMARY

In summary, this bachelor’s thesis showed that current technologies is not effective for
the production of DMC from CO, and methanol. However, direct DMC synthesis from
CO; and methanol could become an important method in the future for capturing large
CO, emissions and moving toward a more climate-neutral future. The main obstacle
currently is the lack of suitable catalysts for direct DMC synthesis from CO. and
methanol. Researchers are currently investigating ways to increase the reaction rate of
this synthesis and identify the necessary catalysts to achieve industrial-scale
production. In the future, to achieve industrial-scale DMC production, it is necessary

research the kinetics of DMC synthesis.

The main purpose of this bachelor’s thesis is to investigate the general aspects of DMC
production, focusing on the direct production of DMC from CO. and methanol,
including catalysts and reaction conditions. In addition, to find DMC production
schemes proposed in the literature and, based on these sources, to evaluate the

feasibility and cost of direct DMC production using one CO, source as an example.

This work consisted of five main parts. The first chapter provided an overview of
industrial uses of CO,. The second chapter described green hydrogen production. The
third chapter focused on DMK production from CO, and methanol. In the fourth
chapter catalysts, processes parameters and descriptions of different models were
discussed. Finally, the fifth chapter involved performing all necessary calculations

based on various models, what was given in chapter 4.3.

The author believes that the aim of the work was achieved because it was possible to
reflect the general aspects of DMK production. In addition, it was succeeded to assess
the feasibility and cost of direct DMK production based on the example of a CO;

source.

As a result of the calculations, it was determined that the most efficient was the CSTR
model. However, the initial data indicates that the CSTR model cannot be applied on
an industrial scale. Although the CSTR model exhibited nearly ideal conversion, the
scale was limited to laboratory level, and it cannot be inferred that the same

conversion would be achievable at an actual industrial level.
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LISAD

Lisa 1 Voogude andmed

L1.1 Voogude andmed pideva segureaktori puhul [49]

Stream name MeOH feed ©0, Feed 2-CP make-up 2-CP (608 Reactor_out R_CO, Flash_lig DM COL1_btm Water R_2CP
From Pump2 Cooleri Reactor Flash COL1 COL1 COL2-RD Splitter2
To Pumpl Mixeri Mixer2 Reactor Reactor vahwe splitteri COL2-RD Cooler3
Phase Liguid Vapor Liquid Liquid Mixed Liquid Vapar Liquid  Liquid Liquid Liquid
Temperature (K) 333 393 393 394 393 393 370 341 515 488 488
Pressure (MPa) 0101 0,101 0,101 .00 3.00 3000 0,101 0,101 0,101 0101 0,101
Maolar vapor fraction 000 1.00 0,00 .00 0.80 0.00 1.00 0.00 0,00 0.00 0.00 000
Male flow (kmol h™) 10.00 5.03 0.02 5.01 7.74 12.75 2.70 10.04 5.01 5.04 5.05 4.99
Mass flow (kg h™") 320.42 221.45 2,08 521.72 42313 1265.27 201.68 1063.59 44930 61420 94.64 510.64
Mole flows (kmel h™')
MeOH 10.000 0.000 0,000 0.000 0.001 0.002 0.001 0.001 0.001 0.000 0.000 0000
©0, 0000 5.032 0,000 0.000 5.996 0.997 0.964 0.033 0.033 0.000 0000 0.000
MO 0000 0,000 0.000 0.000 1.657 6636 1.657 4.999 4971 0.028 0.028 0000
2-PA 0000 0.000 0,000 0.000 0.081 5.081 0.081 4.999 0.000 4.999 0.000 0.000
2cp 0,000 0,000 0,020 5011 0.000 0.012 0.000 0.012 0,000 0.012 0.020 4,991
Water 0000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0.000 0,000 0.000 0.000 4.999 0000
Mass fractions
MeOH 1.000 0,000 0,000 0000 0.000 0.000 0,000 0.000 0,000 0,000 (000 LMK
€O, 0,000 100K 0.000 0.000 0.624 0.035 0.210 0.001 0,003 0.000 0,000 0000
DMC 0.000 0000 0,000 000 0.353 0.474 0.740 0.423 0,997 0,004 0,026 0000
2-PA 0000 LMY 0.000 (LIHH) 0.023 0.490 0.049 0.574 00040 0.994 LV LN
cP 0,000 0,000 1.000 1000 0,000 0.001 0,000 0.001 0,000 0,002 0,022 1.0MH)
Water 0,000 0,000 0,000 LECI] 0,000 0.000 0000 0.000 0,004 0,000 0,952 LT
L1.2 Voogude andmed membraanreaktori puhul [45]
Mass and energy balance of the DMC process, calculated by Aspen Plus simulations,
#1 #2 #3 #4 #5 #6 #7 #8
DMC [mol] - 1.5 0.2 1.7 0.4 19 1.5 0.0
Water [mol%] - 0.0 295 0.0 0.0 0o 0.0 0.0
CO; |moli| 324 19.8 0.4 55 572 91.4 4.6 0.0
Methanol [moli] 67.6 786 G9.9 027 24 6.7 838 99.8
MIBK [mol%| - 01 0.0 0.1 0.0 0.0 0.0 0.1
F|kmol/h] 849 20715 934 17493 3222 931 2393 14169
E[MW| -6.61 —153.50 —6.56 —126.46 -8.93 -9.93 -19.39 —83.10
TIC] 135 135 58 34 34 20 20 756
Platm] 50 50 1 1.5 15 1.5 15 15
#9 #10 #11 #12 #13 #14 #15
DMC [mal%] - 0.1 0.1 12.6 977 0.1 0.2
Water [mol%] - 0.0 0.0 0.0 0.0 0.0 0.2
CO; [mali] - 48.1 2.5 0.0 0.0 0.0 0.6
Methanol [moli] - 51.8 97.4 0.3 21 0.0 99.0
MIBK [moli| 100 0.0 0.0 &7.1 02 999 0.0
F[kmol/h] 0.05 127 198.6 219.8 281 1916 655
E[MW] .00 1.02 -13.11 19.74 4,59 16.16 4,39
T[C] 90 100 100 192.6 1029 131 52
P [atm] 7 7 7 ¥ 1.5 1.5 1
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Lisa 2 Energiakulu andmed

L2.1 Modelleeritud skeem rohu ja temperatuuri muutmiseks sisenevate voogude puhul
RDSRT mudelis

o |
.
e

e E2 P PP
—_— i 1,433.00 kW I N | =
| el £ g'—' = ;) 16 g
co2 : !.' | | I I_ 17
Jahuti=2- Kilttekeha-2 ( - Mix-i
| =i
) . Kompressor-1 Kirttekeha-1
Ed = | ’
1,359.45 kW ing gg— 5
LL
= = L _| Jahuti-1
—_— El
MeOH 18 P
2 1008.0% kw
PUMP G
1630 kW
El
28.30 kW

L2.2 Modelleeritud skeem rohu ja temperatuuri muutmiseks sisenevate voogude puhul

pidevas segureaktoris

—y————] -

coz Kiittekeha-1 y i |

. . - ———

21 MK 2
A2T 98 kW
22
: 4
MeOH Kattekeha-2
E10
141.71 kW
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L2.3 Pideva segureaktori mudeli elektri- ja soojustarvete andmed [49]

Base case Heat-exchanging Energy sources
Heat demanding units (MJ h™")
Reactor —-282.33 —282.33 Air
Coolerl (temperature change) —47.35 (562 to 473 K) —47.35 (562 to 473 K Air
Cooler? (temperature change) —137.79 (571 to 393 K) —=17.68 (410 t0 393 K) Air
Cooler3 (temperature change) —205.46 (488 to 393 K) —19.09 (402 to 393 K) Air
COL1_condenser —238.98 —238.98 Air
COL2-RD_condenser —-394.71 —394.71 Air
COL1_reboiler 446.96 141.79 Steam”
COL2-RD_reboiler 602.62 602,62 Steam”
Electricity demanding units (kW)
Pumpl 1.16 1.16 Grid power
Pump 0.45 0,45 Grid power
Comprl 11.55 11.55 Grid power
Compr2 14.05 14.05 Grid power
Compr3 14.62 14.24 Grid power

? Heat supply by the steam produced by natural gas combustion.®

L2.4 Modelleeritud skeem rohu ja temperatuuri muutmiseks sisenevate voogude puhul
membraanreaktoris

[ T
2 ! ‘
Kompressor-1 ia — ——-
‘ MIX-1 M__’__g‘lg_ 9 “_ “ o
o : ’ ‘hhf’ti ' Kﬁtl‘c—[t:?ha-l 3
Ls;sl.so W = :|
e i : 2‘15?09 kw
PUMP "
223065 kW
}'SEéﬁ kw
L2.5 Elektri- ja soojustarvete andmed membraanreaktori puhul [45]
Equipment Energy [MW]
Distillation Dist-01 14.12
columns Dist-02 5.78
Dist-03 2.23
Dist-04 2.61
Pumps 0.16
Compressors 1.56
Heat Cooling -10.63
exchangers Heating 3.82
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