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IBE FERMANTASYONUNDAN BUTANOL VE iZOPROPANOL
SAFLASTIRMA PROSESININ TASARIMI VE KONTROLU

OZET

Gliniimiizde artan enerji ihtiyacina, azalan enerji kaynaklarina ve ¢evresel kaygilara
bagli olarak alternatif temiz ve yenilenebilir yakit arayislar1 baslamistir. Biyokiitle
temelli biyobiitanol, sahip oldugu iistiin yakit 6zellikleri sebebiyle iyi bir alternatif
yakit olarak karsimiza ¢ikmaktadir. Biyobiitanol, aseton-bitanol-etanol (ABE) ve
izopropanol-butanol-etanol (IBE) fermantasyonlar1 ile elde edilebilmesine karsin,
izopropanoliin asetona goére daha avantajli bir yan {irlin olmasi sebebiyle IBE
fermantasyonu ile biyobiitanol eldesine olan ilgi artmistir. Fermantasyon yoluyla elde
edilen ABE/IBE fiiriinlerinin saflastirilmasi, tiriin akiminin yiiksek oranda su icermesi
ve lrilinlerin su ile ¢esitli azeotrop karisimlar olusturmasi sebebiyle oldukca zorlayici
bir ayirma prosesidir. Buna ek olarak IBE iirlinlerin ABE iiriinlerinden sayica daha
fazla azeotrop karigim icermesi, IBE iiriinlerinin saflastirilmasini daha karmasik hale
getirmektedir. Azeotropik karisimlar gibi karmasik sistemlerin etkili bir sekilde
ayrilmasinda, distilasyon yaygin olarak kullanilan ve endustriyel uygulamalarla da
kendini kanitlamis bir ayirma yontemidir. Bu ¢alismanin amaci, 6zellesmis ve hibrid
distilasyon uygulamalar1 ile IBE fermantasyonu iirlinlerinden biitanoliin ve
izopropanoliin saflagtirilmasini saglamaktir. Bu amagla simiilator olarak Aspen Plus
kullanilarak bir saflagtirma prosesi tasarimi yapilmistir. Sonug olarak tasarlanan IBE
saflagtirma prosesi ile %99,5 saflikta biitanol ve izopropanol elde edilmistir. Ardindan,
yatigkin hal tasariminin dinamik kontroliinii saglamak amaciyla farkli kontrol yapilari
olusturulmustur. Birinci kontrol yapisinda, ana {irlin safliklar1 dolayli olarak sicaklik
kontrol edicilerle kontrol edilmektedir. Ikinci kontrol yapisinda ise ana iiriin safliklar:
dogrudan bilesen kontrol edicilerle kontrol edilmektedir. Olusturulan kontrol
yapilarini test etmek amaciyla sisteme tiretim debisinde +%20 ve besleme bilesiminde
+%3 oraninda bozan etkenler verilmistir. Sonuglar incelendiginde, her iki kontrol
yapisinin da prosesin genelini etkili bir sekilde kontrol edebildigi goriilmiistiir. Ancak
birinci kontrol yapisinda iiriin safliklarinda ¢ok kii¢lik miktardaki sapmalar
goriiliirken, 1kinci kontrol yapisinda {riin safliklarinda herhangi bir sapma
yasanmamistir. Ancak iirlin safliklarinin tekrar yatiskin hal degerine ulagsmasi, birinci
kontrol yapisina kiyasla ikinci kontrol yapisinda daha fazla zaman almaktadir.
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DESIGN AND CONTROL OF BUTANOL-ISOPROPANOL PURIFICATION
PROCESS FROM IBE FERMENTATION

SUMMARY

Nowadays, the search for novel and clean energy sources has started due to the
gradually decreasing fossil fuel resources, increasing energy demand and
environmental concerns. Recently, studies on biomass based fuels such as biodiesel,
bioethanol and biobutanol shows that biofuels have a potential to be an alternative to
fossil fuel sources. Biobutanol is a clean and renewable energy source due to its
advantages as a biofuel and its superior fuel potential (Dirre, 2007). It has been known
that biobutanol can be obtained as a product of acetone-butanol-ethanol (ABE) and
isopropanol-butanol-ethanol (IBE) fermentations (Jones and Woods, 1986). Since
isopropanol is a by-product with superior properties compared to acetone, the interest
in biobutanol production with IBE fermentation has increased.

Separation processes of ABE/IBE products have some challenges due to the great
amount of water existing in the fermentation broth since alcohol products form
azeotropic mixtures with water. The azeotropes existing in ABE fermentation broth
are; butanol/water heterogeneous binary azeotrope and ethanol/water homogeneous
binary azeotrope. In addition to these azeotropic mixtures, there is also
isopropanol/water homogeneous binary azeotrope in IBE fermentation products. It is
known that the azeotropes cannot be separated by conventional distillation. For this
reason, enhanced separation methods such as extractive distillation, pressure-swing
distillation, and hybrid separation systems consisting of decanter and distillation
columns are used for the separation of azeotropic mixtures. In literature, there are
many studies on the separation processes of the products from ABE fermentation.
However, the studies on the separation processes of the products from IBE
fermentation are limited.

The aim of this study is to design and control of butanol-isopropanol purification
process from IBE fermentation by using complex and hybrid distillation separation
methods. In order to conduct steady-state design and control simulations, Aspen Plus
and Aspen Dynamics are used. The first part of the study includes steady-state design
of the purification process. This purification process consists of six distillation
columns, one decanter and two heat exchangers. The whole process can be divided
into three main parts. First part includes removal of the excess water in the feed stream
and separation of the azeotropes into two group. These two group of azeotropes are
butanol/water heterogeneous binary azeotrope and isopropanol/water homogeneous
binary azeotrope. In the second part, separation and purification of butanol from
butanol/water heterogeneous binary azeotrope are carried out. In order to purify
butanol, a hybrid system that consists of decanter and distillation columns is used.
First, decanter is used in order to break this heterogeneous liquid-liquid azeotrope.
Second, distillation columns are used in order to purify butanol from organic phase
and water from aqueous phase. In the third part, separation and purification of
isopropanol from isopropanol/water homogeneous binary azeotrope are carried out. In
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order to purify isopropanol, extractive distillation method is applied by using dimethyl
sulfoxide as a solvent. First, isopropanol is obtained from the top of the extractive
distillation column while water/solvent mixture is obtained from bottom of the
column. Second, water/solvent mixture is separated in the solvent recovery column
and entrainer is recycled to the extractive distillation column by mixing a solvent
make-up stream. As a conclusion, butanol and isopropanol are obtained with 99.5%
purity.

Total annual cost (TAC) is calculated for each process equipment. Results of economic
analysis show that, the second column in the process which provides the separation of
the azeotropes into two group as butanol/water and isopropanol/water has the highest
capital cost. Also this separation is the most energy intensive step in the whole
purification process. The first column in the process has the second place after the
second column by means of both capital and energy costs. That shows removal of the
excess water from the feed stream is an energy intensive process.

The second part of the study includes dynamic control of the purification process. With
this aim, two control structures are formed as CS1 and CS2. In control structure CS1,
butanol and isopropanol purities are inferentially controlled by temperature controllers
(TC). In control structure CS2, butanol and isopropanol purities are directly controlled
by composition controllers (CC). The way of the controlling purities of the main
products is the only difference between CS1 and CS2. Except this, rest of the control
structures are conducted by the same control strategy. Main feed stream flowrate is
flow controlled and used as production rate handle in both control structures. Reflux
drum and base levels of distillation columns are controlled by manipulating distillate
and bottom flowrates, respectively; except that base level of solvent recovery column
is controlled by manipulating make-up flowrate. First and second liquid levels of
decanter are controlled by manipulating organic phase and aqueous phase flowrates,
respectively. Condenser heat duties are manipulated to control pressure of the
distillation columns. Appointed tray temperature of distillation columns are controlled
by manipulating reboiler heat duty. Slop analysis is conducted in order to select the
tray locations for temperature control loops. The trays with the greatest slop in the
steady-state temperature profiles of the columns are selected.

PI controllers with 1 min and 3 min time lag are used for temperature and composition
control, respectively. In order the obtain optimum controller parameters of Pl
controllers that are used in temperature and composition control, closed loop ATV test
is applied. Then the controllers are tuned by using Tyreus-Luyben tuning parameters.
In order to test the dynamic behaviors of the control structures CS1 and CS2,
disturbances in the production rate and feed composition are given to the system.
Dynamic responces of the process to the disturbances are examined in three group.
First, the changes in the purities of the butanol, isopropanol and dimethyl sulfoxide are
observed against to disturbances.Second, the changes in the temperatures of the first,
second and fourth columns are observed against to disturbances. Third, changes in the
temperatures of the decanter feed stream and solvent feed stream are observed against
to disturbances.

In control structure CS1, purities of the butanol and isopropanol have an offset as a
result of change in the production rate and feed composition. The main reason of that
situation is inferential control of purities by using temperature controllers. Unlike
control structure CS1, there is no offset in the steady-state values of the product
purities in control structure CS2 due to the direct control of the purities by using
composition controllers. However, the settling times of the product purities to the
steady-state values take longer in the control structure CS2.
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As aresult of this thesis, it is shown that the designed purification process can achieve
butanol and isopropanol with hight purities, so the products can be used in biofuel
applications. Also it is known that, the dynamic stability of the process is as important
as the steady-state design of the process. Results also show that both control structure
can achieve dynamic stability against the disturbances in the product rate and feed
composition.
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1. GIRIS VE AMAC

Glinlimiizde fosil yakit kaynaklarimin giderek azalmasi, enerji ihtiyacinin siirekli
artmasit ve c¢evresel kaygilar sebebiyle yeni ve temiz enerji kaynaklar1 arayisi
baslamistir. Son zamanlarda fosil yakit kaynaklarina alternatif olarak biyokiitle temelli
yakitlar iizerine yapilan ¢aligmalar artmis; biyodizel, biyoetanol ve biyobiitanol gibi
biyoyakitlar giindeme gelmistir. Biyobiitanol, biyoyakit olarak sahip oldugu
avantajlardan ve iistiin yakit potansiyelinden dolay1 temiz ve yenilenebilir bir enerji

kaynag1 olarak karsimiza ¢ikmaktadir (Diirre, 2007).

Biyobitanol, aseton-biitanol-etanol (ABE) ve izopropanol-biitanol-etanol (IBE)
fermantasyonlar1 sonucu elde edilebilmektedir (Jones ve Woods, 1986). Ancak son
zamanlarda izopropanoliin asetona gore daha Ustlin 6zelliklere sahip bir yan Urin
olmas1 sebebiyle IBE fermantasyonu ile biyobiitanol iiretimine olan ilgi artmustir.
Bununla beraber literatiirde IBE iiriinlerinin saflastirilmasina yonelik yapilmis
caligmalar oldukga kisithdir. Fermantasyon sonucunda elde edilen IBE Urinlerinin
saflagtirllmasi, icerdigi azeotropik karigimlar sebebiyle zorlayici bir ayirma iglemi
olmaktadir. Azeotrop karigimlarin geleneksel distilasyon kolonlari ile ayrilamadigi
bilinmektedir. Bu sebeple azeotropik karigimlarin ayrilmasi i¢in ekstraktif distilasyon,
basing degistirmeli distilasyon gibi 6zellesmis distilasyon yontemleri ile dekanter ve
distilasyon kolonlarindan olusan hibrid ayirma sistemleri gibi 6zellesmis ayirma

yontemleri kullanilmaktadir.

Bu c¢alismada; Pyrgakis ve arkadaslari (2016) tarafindan yapilan calismada IBE
fermantasyonu sonucunda elde edilen ve yerinde kazanimi yapilmis, diisiik etanol ve
yiiksek su igerigine sahip IBE iiriin akimindan biyobiitanoliin ve izopropanoliin
saflastirilmasina yonelik bir prosesin tasarimi yapilmistir. Boylece ana Urlin olarak
yiiksek saflikta biyobiitanol ve yan iiriin olarak da yiiksek saflikta izopropanol elde
edilmesi amacglanmistir. Tasarlanan saflagtirma prosesinin uygulanabilir oldugunu
sOyleyebilmek i¢in yatigkin hal tasarimi kadar prosesin dinamik olarak kontrol
edilebilirligi de Onemlidir. Bu amagla tasarlanan saflagtirma prosesinin dinamik

kontroliinii saglamak amaciyla farkli kontrol yapilar1 olusturulmustur. Olusturulan



kontrol yapilarinin giirbiizligiinii 6lgmek amaciyla sisteme farkli bozan etkenler

verilmesi planlanmistir.

Bu ¢alismada yiiriitiilen yatiskin hal ve dinamik similasyonlarda, kimyasal proses
benzetimi alaninda yaygin olarak kullanilan bir simiilasyon programi olan Aspen Plus

(Versiyon 10) ve Aspen Dynamics (Versiyon 10) kullanilmstir.



2. LITERATUR TARAMASI

2.1 Biyoyakitlar: Biyobiitanol

Giliniimiizde, enerjiye olan bagimliligin giderek artmasi ile beraber mevcut enerji
kaynaklar yetersiz kalmaya baglamistir. Fosil yakit kaynaklarinin giderek azalmasi,
ekonomik ve sosyal sebeplerden dolayr petrol fiyatlarindaki artig, fosil yakitlarin
kullanimindan kaynakli ¢evresel kirlilikler ve bu kirliliklere getirilen kisitlamalarin
artmas1 gibi sebepler, yeni ve temiz enerji kaynaklari arayisina sebep olmustur.
Biyokiitle, yenilenebilir ve daha temiz bir enerji kaynagi olmasi sebebi ile
gunimuzdeki bu enerji sorunlarina ¢6ziim sunabilecek bir segenek olarak karsimiza
cikmaktadir. Ozellikle tasimacilikta yakit olarak kullanilan benzin yerine
kullanilabilecek alternatif yakit arayislart son yillarda oldukg¢a arastirilan konulardan
biri haline gelmistir. Bu sebeple kaynagi biyokiitle olan yakitlar olarak

tanimlayabilecegimiz biyoyakitlar giindeme gelmistir.

Biyoyakitlarin politik, ekonomik ve cevresel etkileri incelendiginde, biyoyakitlarin
geleneksel yakitlara gore avantajlar su sekildedir; siirdiiriilebilir ve yenilenebilir enerji
kaynag1 olmasi, ¢evreye kars1 daha az olumsuz etkilere sahip olmasi, fosil yakitlara
olan bagimlilig1 azaltmasi, ekonomik kosullarin degiskenliginden daha az etkilenmesi,

yakit ¢esitliligi ve yliksek yanma verimliligine sahip olmasi1 (Demirbas, 2009).

Son zamanlarda, alternatif yakit kaynaklar1 arayisinda biyodizel gibi yag asidi tiirevi
ve biyoetanol ile biyobutanol gibi alkol tiirevi olan biyoyakitlar 6nemli bir yere sahip
olmaya baglamistir (Kumar ve dig, 2013). Biyodizel, geleneksel dizel yakita gore daha
temiz yanabilmesi, toksik olmamasi, yiiksek alevlenme noktasina sahip olmasi
nedeniyle kullaniminin daha giivenli olmas1 ve daha az emisyon igerigine sahip olmasi
gibi avantajlara sahip olmasiyla beraber; kolay bozunmasi nedeni ile depolamada
zorluk yasanmasi, farkli sicakliklarda akis karakteristiginde farkliliklarin meydana
gelmesi ve daha az {iretilmesinden kaynakli olarak daha pahali olmasi gibi
dezavantajlara sahiptir (Jin, 2011). Alkol tiirevli biyoyakitlar olan biyoetanol ve

biyobitanol ise benzin ve dizel ile kanstirilarak kullanilabilmesi, temiz ve



yenilenebilir enerji kaynagi olmast ve yakit 6zelliklerinin iyi olmasi sebepleriyle
alternatif yakit kaynagi olarak tercih edilmektedir. Ancak son zamanlarda,
biyobitanol biyoetanole gére daha iyi bir alternatif biyoyakit segenegi olarak
karsimiza ¢ikmaktadir. Bunun nedenleri ise biyobiitanoliin biyoetanole gore sahip

oldugu su avantajlardir (Dirre, 2007):

e Daha yiiksek karbon ve enerji igerigine sahip olmasi,

e Daha diisiik buhar basincina sahip olmasi, dolayisiyla kullanimimin daha
giivenli olmasi,

e Su ile heterojen karigmasi ve bu nedenle yeralti su kirliligine neden
olmamasi,

e Daha az korozif olmasindan kaynakli olarak tasima, depolama ve proses ici
ekipmanlarda kullanim agisindan daha zararsiz olmasi,

e Mevcut tasit motorlari ile uyumlu olmast,

e Saf halde kullanilabildigi gibi benzin ile herhangi bir oranda karigtirilarak
da kullanilabilir olmasi,

e Hidrofobik yapisindan dolayr benzin ile karistirlldiginda faz ayrimina
sebep olmamasi ve bu nedenle etanoliin aksine, kullanilmadan hemen 6nce
benzinle karistirilmak gibi bir sinirlamasinin olmamasi,

e Kendiliginden tutusma sicakliginin daha diisiik olmasi, dolayisiyla daha
kolay yanabilir olmasi,

e Yakit 6zelliklerinin benzinin yakit 6zelliklerine daha yakin olmasi.

Biitanoliin sahip oldugu avantajlarin yan1 sira Jin (2011) bir caligmasinda
biyobiitanoliin sahip oldugu dezavantajlari su sekilde belirtmistir; biyobiitanol yiiksek
enerji igerigine sahip olmasina ragmen oktan sayisi biyoetanoliinkinden daha diistiktiir
ve oktan sayisinin diisiik olmasi yanma moturunun veriminin daha diisiik olmas ile
sonuglanmaktadir, ayrica biyoetanole kiyasla daha yiiksek viskoziteye sahip oldugu
icin kivilcim ateslemeli motorlarda kullanildiginda asinmaya ve korozyona neden
olma potensiyeli mevcuttur. Bunun yanisira biyoetanol {iretimi, biyobiitanol {iretimine
kiyasla daha ¢ok calisilmis ve giliniimiizde kanitlanmis bir teknoloji oldugu igin
biyobiitanol tiretim kapasitesi agisindan geride kalmaktadir, ayrica fermantasyon ile
biyobditanol eldesindeki biyobitanol doniisiim verimi biyoetanoliinkine gore daha

diistiktiir ve bu da diisiik tiretim kapasitesine sebep olmaktadir (Pfromm ve dig, 2010).



Biyobutanol; CsHoOH formiilii ile gosterilen, renksiz, yanici, dort karbonlu bir
alkoldir. Biyobutanol solvent olarak boya sanayinde, ¢ozlict olarak ila¢ sanayinde,
buz ¢6ziicli akiskan olarak tekstil sanayinde, oncii madde olarak akrilik esterlerin,
glikol eterlerin, butil asetat, butil aminlerin iiretiminde kullanilmakla beraber sahip
oldugu iyi yakit 6zellikleri ile biyoyakit olarak enerji sektoriinde de kullanilmaktadir
(Mahapatra ve Kumar, 2017). Biyobutanol eldesi, Clostridium acetobutylicum
enzimleriyle katalizlenen bir seri enzimatik reaksiyon sonucunda gergeklesmekte olup
hem ABE fermantasyonu hem de IBE fermantasyonu ile elde edilebildigi
bilinmektedir (Jones ve Woods, 1986). Ancak son zamanlarda ABE fermantasyonu
yerine IBE fermantasyonu ile biyobiitanol eldesi dikkat ¢eken bir konu haline
gelmistir. Bunun nedeni ise IBE fermantasyonu ile ABE fermantasyonundan farkli
olarak yan drin olarak aseton yerine izopropanol (IPA) agiga ¢ikmasidir. Rogers ve
arkadaglar1 (2006), asetonun fenoliin sentezi sirasinda tiretilebildigini ve bu Uretimin
piyasadaki aseton ihtiyacinin biiyiik bir kismini karsilayabildigini, piyasadaki fenole
ve asetona olan ihtiya¢ degismedigi siirece asetonun c¢ok da talep edilen bir iiriin
olmadigin1 belirtmis; bunun yanisira biyobiitanol iiretimi sirasinda elde edilen
izopropanolun daha kullanish bir yan iiriin olduguna dikkat ¢ekmistir. izopropanolii
asetona gore daha kullaniglt bir yan iirlin yapan sebepler ise izopropanoliin daha
yiiksek enerji igerigine sahip olmasi, tasit motorlarinda benzinle olan karigimlari
kullanildiginda enerji verimini arttirma ve agiga c¢ikan emisyonlar1 azaltma
potansiyeline sahip olmasi, motor parcalari lizerinde daha az asindirici etkiye sahip
olmasi1 ve oktan sayisinin daha yiiksek olmasi seklindedir (L1 ve dig, 2018). Ayrica
Collas ve arkadaglar1 (2012) calismalarinda, izopropanoliin endiistrideki en 6nemli
uygulama alanlarindan birinin plastik gibi bir¢ok iirlinlin tiretiminde kullanilan bir
kimyasal olan propilen {iretiminde Oncii madde olarak kullanilmasi olduguna
deginmislerdir. Bu olgularla beraber, son zamanlarda IBE fermantasyonu ile
biyobiitanol iiretimi oldukga arastirilan bir konu haline gelmesine ragmen, literatiirde
yer alan IBE fermantasyonu iirlinlerinin saflagtirilmasina dair ¢aligmalar oldukca

kasithdir.

2.2 Biyobiitanol Saflastirma Prosesleri

Biyobiitanol biyokiitleden ABE ve IBE fermastasyonlar ile elde edilebilmektedir.

ABE fermantasyonu sonucu run olarak bol miktarda su ile beraber aseton, bitanol ve



etanol agiga ¢ikarken; IBE fermantasyonu sonucu iiriin olarak olarak bol miktarda su
ile beraber izopropanol, biitanol ve etanol agiga c¢ikmaktadir. ABE ve IBE
fermantasyonu farkli iiriin igerigine sahip olmasindan dolayi, bu fermantasyon
trlinlerinin ~ saflagtirma  prosesleri de farklilik gostermektedir. Saflastirma
proseslerindeki farkliligin en temel sebebi ise Urtinlerin kendi icerisinde birbirleriyle
farkli etkilesimler gostermesidir. ABE fermantasyonu iirlinlerinden; etanol ile su
homojen azeotrop karisim olustururken, biitanol ile su heterojen azeotrop karisim
olusturmaktadir. Aseton ise diger {iriinler ile herhangi bir azeotrop karisim
olusturmamaktadir. Bunun yanisira, ABE  fermantasyonu {irlinlerindeki
etkilesimlerden farkli olarak IBE fermantasyonu {iriinlerinden izopropanol, su ile
homojen azeotrop karisim olusturmaktadir. Azeotrop karisimlarin ayrilmasi ve
saflastiritlmas1 zorlu bir ayirma islemi olmak ile birlikte; IBE fermantasyonu
tiriinlerinin saflastirilmasi, sahip oldugu azeotrop karigimlarinin sayica fazla olmasi
sebebiyle ABE fermantasyon uriinlerinin saflastirilmasina gore daha zorlayici bir
prosestir. Bu sebeplerden dolay1 ABE ve IBE saflastirma proseslerini ayr1 ayr1 ele alip

incelemek daha uygun olur.

2.2.1 ABE saflastirma prosesleri

ABE fermantasyon liriinlerinin ayrilmasi prosesini bir biitiin olarak diisiinecek olursak;
fermentasyon drdinlerinin fermantasyon karisimindan geri kazanimi ve daha sonra bu

iriinlerin ¢esitli yontemlerle saflastirilmasi islemleri bu biitiinti olugturmaktadir.

Fermantasyon sonucu elde eldilen biyobiitanoliin ayrilmasi1 asamasinda dikkat
edilmesi gereken bazi1 6nemli noktalar karsimiza ¢ikmaktadir. Bunlar, biyobiitanoliin
genellikle diisiik verimle elde edilmesi (agirlikga yaklasik %20) ve biyobiitanoliin
diisiik derisimlerde dahi (5-10 g/l) fermantasyonu gerceklestiren enzimler {izerinde
inhibitor etkisine sahip olmasidir (Mariaro ve Filho, 2012). Bu sebeplerden dolayi,
fermantasyon {iriinlerinin “yerinde geri kazanimi” Onemli bir konu olmaktadir.
Biyobiitanoliin fermantasyon sonunda ya da fermantasyon sirasinda yerinde geri
kazanilmasi, biyobiitanoliin enzimler iizerinde sahip oldugu inhibitor etkisini azalttig
bilinmektedir (Abdehagh, 2014). Bunun yanisira, fermantasyon iiriinlerinin verimli bir
sekilde geri kazanilmasi, saflastirma asamalarinda gerekli olan maliyetin azalmasina

katki saglamaktadir (Vrije, 2013).



Gunumuzde ABE fermantasyon drlnlerinin ayrilmasinda kullanilan gesitli ayirma
yontemleri su sekildedir; distilasyon, adsorpsiyon, gaz siyirma, S1vi-Sivi
ekstraksiyonu, ters 0zmoz, membran sistemleri ve pervoparasyon (Kujawska, 2015).
Kullanilan bu yontemler igerisinde, kaynama noktas1 farkliligina dayanarak ayirma
isleminin yapildig1 distilasyon yontemi; ikili ve ¢ok bilesenli karigimlarin ayrilmasinda
kullanilan geleneksel distilasyon ile birlikte, azeotroplarin veya yakin kaynama
noktasina sahip karisimlarin ayrilmasinda kullanilan basing degistirmeli distilasyon
(PSD), ekstraktif distilasyon ve azeotropik distilasyon gibi daha gelismis distilasyon
uygulamalar1 sayesinde gilinlimiizde yaygin olarak kullanilan, endiistriyel
uygulamalarda da kendini kanitlamig bir ayirma yontemi olmustur (Kiss, 2013). Buna
bagli olarak, ABE fermantasyonu iirlinlerinin farkli azeotrop karisimlar icermesi ve bu
karisimlarin ayrilmasi asamasinda distilasyonun etkili ve kendini kanitlamis ve ayirma

yontemi olmasi sebebiyle distilasyon ile ayirma yontemi sikga tercih edilmektedir.

Kraemer ve arkadaslar1 (2011), biyobitanolin ABE fermantasyonu Uriinlerinden
distilasyon ile ayrilmasi ile ilgili yaptiklar ¢aligmalarinda, geri kazanim ve saflastirma
islemlerinin tamaminda sadece distilasyon yoOnteminin kullanilmasi durumunda
biyobiitanol ayirma isleminin daha fazla enerji gerektirdigini ve dolayisiyla ekonomik
olmadigini, ancak saflagtirma asamasinda kullanilacak distilasyon yonteminin
fermantasyon {irlinlerinin geri kazanilmasi asamasinda kullanilacak olan sivi-sivi
ekstraksiyonu yontemi ile beraber kullanildigi bir hibrid ayirma prosesinin daha
ekonomik oldugunu belirtmislerdir. Merwe ve arkadaslart (2013) ise yaptiklar
caligma ile fermantasyon iriinlerinin geri kazanimi asamasinda gaz siyirma
yonteminin kullanilmasini takiben saflastirma asamalarinda sivi-sivi ekstraksiyonu ve
distilasyon yontemlerinin beraber kullanildig1 bir ayirma prosesinin petrokimyasal
olarak {iretilen biitanol ile ekonomik agidan rekabet edebilecek kapasiteye sahip bir
ayirma prosesi oldugunu gostermislerdir. Distilasyon ile sivi-sivi ekstraksiyonu
yontemlerinin beraber kullanildigi hibrid ayirma islemlerinin daha ekonomik
oldugunu gosteren bu ¢aligmalar ile beraber, biyobiitanoliin hibrid ayirma prosesleri
ile saflagtirilmasina yonelik yapilan ¢alismalar 6nem kazanmistir. Bunun {izerine
Errico ve arkadaglar1 (2015; 2016) da ABE f{iriinlerinin saflastirilmasina yonelik sivi-
stvi ekstraksiyonu ile distilasyon yontemlerinin birlikte kullanildigi farkli hibrid
ayirma prosesleri lizerinde ¢aligmiglardir ve bunlar arasinda sicak akimlarin kolona

geri beslendigi distilasyon sistemlerinin kullanildig1 ayirma proseslerinin ekonomik ve



cevresel etkiler yoniinden diger ayirma proseslerine gore daha avantajli oldugunu

belirtmislerdir.

Biyobdtanoliin, petrokimya temelli biitanol ile ekonomik ve ¢evresel agilardan rekabet
edebilir bir yakit olmasi i¢in fermantasyon iiriinlerinin saflastirilmasi asamasinin daha
ekonomik hale getirilmesi ihtiyac1 ortaya ¢ikmistir. Hibrid ayirma proseslerinin
ekonomik ve c¢evresel etkiler diisiiniildiiglinde tercih edilebilir bir proses oldugunu
gosteren caligmalarla birlikte; saflagtirma asamasinda kullanilan distilasyon yontemi
etkili bir ayirma yontemi olmasina karsin enerji tiiketimi yiikses bir prosestir ve kolon
sayisi, yogusturucu ve kaynatict 1s1 yiikleri gibi parametrelerin artmasiyla beraber
saflagtirma igsleminin maliyeti de artmaktadir. Bu sebeple etkin bir saflastirma islemini
daha farkl1 distilasyon sistemi tasarimlariyla daha ekonomik olarak gerceklestirmeye
yonelik calismalar yapilmaya baglanmistir. Biyobiitanoliin etkili bir sekilde
saflagtirilmas1 asamasinda; Bildea ve arkadaslar1 (2016), konuyla ilgili daha 6nce
calisilmig ayirma proseslerini (Merwe ve dig, 2013) incelemis ve distilasyon ile
saflastirma iglemlerini iyilestirmek adina, biitanol ve su heterojen azeotrop karisiminin
organik ve sulu faz olarak iki farkli siv1 faza ayrildig1 dekanter sistemini saflastirma
prosesinin ilk asamasinda kullanilarak daha sonraki asamalarda hafif triinlerin
sistemde birikme yapmasini ve distilasyon kolonunda biitanol-su faz ayrilmasinm
onlemeyi hedeflemislerdir. Biyobiitanol saflastirma proseslerinin daha ekonomik hale
getirilmesi asamasinda ise; Patragcu ve arkadaslar1 (2017) yaptiklar ¢aligmada, Bildea
ve arkadaslarinin (2016) calistiklar1 yeni ABE saflagtirma prosesinde farkli bir kolon
¢esidi olan duvarla boliinmiis distilasyon kolonu (DWC) kullanarak ayni saflastirma
prosesinde daha az ekipman ve daha az enerji kullanimini saglayarak ekonomik agidan
bir iyilestirme yapmislardir. Bununla beraber ABE iiriinlerinin saflagtirilmasi
proseslerindeki geleneksel distilasyon kolonu yerine DWC kullanilma ihtimali olan
proses asamalari lizerine ¢alismalar yapilmaya baslanmistir (Sdnchez-Ramirez ve dig,
2017; Errico ve dig, 2017). Farkli kolon tipleri kullanimiyla saflastirma proseslerinde
yapilan iyilestirmelere yonelik bir diger Oonemli calisma ise (Kaymak, 2018);
saflastirma asamasinda sistemdeki fazla suyun etilen oksit ile tepkime vererek etilen
glikole donlisme reaksiyonun gerceklestigi reaktif distilasyon kolonunun kullanimi
olmustur. Boylece sistemde dolasan fazla suyun tiiketilmesi saglanmis ve diger
saflagtirma kolonlarinda uzaklastirilan su miktarindaki azalmaya bagli olarak

kolonlardaki enerji tiikketiminde diisiis saglanmistir.



ABE saflagtirma proseslerinde hibrid sistemlerin kullanilmasi, proseste yer alan
ekipman sayis1 ve tiiriine yonelik yapilan ¢aligmalar ile birlikte; enerji iyilestirmelerine
yonelik calismalar devam etmis ve saflagtirma proseslerinde 1s1 entegrasyonu
saglanarak enerji ihtiyacinin azaltmasina bagli olarak ekonomik ag¢idan siirdiiriilebilir

saflastirma proseslerinin miimkiin oldugu belirtilmistir (Patrascu ve dig, 2018).

2.2.2 IBE saflastirma prosesleri

ABE f{iriinlerinden farkli olarak izopropanoliin asetona gore daha avantajli bir iiriin
olmas1 sebebi ile ABE iiriinlerinin yanisira IBE {iriinlerinin biyoyakit 6zellikleri
bakimindan daha istliin oldugu goriilmiistir (Li ve dig, 2018). Boylelikle IBE
tiriinlerinden biyoyakit eldesi tizerine ¢alismalar baglamistir ancak IBE runlerinin
saflastirilmast proseslerine dair yapilan c¢aligmalar olduk¢a kisithdir. ABE
tirtinlerinden farkli olarak IBE iiriinlerinde ek olarak izopropanol-su homojen azeotrop
karigimi karsimiza ¢ikmaktadir. Azeotrop karisimlarin sayisindaki artig ise saflagtirma

islemleri i¢in daha zorlayici olmaktadir.

ABE iirlinlerinin ayrilmasinda oldugu gibi, IBE {iriinlerinin ayrilmasi asamasinda da
biyobiitanoliin fermantasyonu gerceklestiren enzimler iizerindeki inhibitor etkisini
elimine etmek ve tiriinlerin saflastirilmasi asamasinda maliyeti diistirebilmek amaciyla
tiriinlerin yerinde kazanimi 6nemli bir konudur (Vrije, 2013). Bununla birlikte Pérez-
Bibbins ve arkadaslar1 (2018), diisiik fermantasyon veriminine bagl olarak diisiik IBE
iretim kapasitesinin etkisini azaltmak adina {irlinlerin geri kazanimi agamasinda hibrid

sistemlerin birlikte kullanilmasi konusunda ¢aligsma yapmislardir.

Diaz ve Tost (2017), fermantasyon sonucu bol su ile birlikte agiga c¢ikan IBE
urtinlerinin - dehidrasyonu {izerine yaptiklart caligmada azeotropik distilasyon
yontemini kullanmiglardir. Biitanol-su azeotropunu kirmak i¢in kullandiklar
dekanterden elde edilen butanolin distilasyon kolonuna siriikleyici akigkan olarak
geri beslenmesi prensibine dayanarak azeotrop karisimlarin dehidrasyonu islemini

gergeklestirmislerdir.

Pyrgakis ve arkadaslar1 (2016), IBE iiriinlerinin geri kazanimi ve saflastirilmasina
yonelik yaptiklart ¢aligmada tirlinlerin geri kazanimi amaciyla gaz siyirma yontemi ile
adsopsiyon yontemini birlikte kullanmiglar ve devaminda iirtinlerin saflastirilmasi
amaciyla distilasyon-dekanter hibrid sistemi tasarimi yapmuiglardir. Calismada

simiilator olarak Aspen Plus kullanilmistir. Distilasyon-dekanter sisteminden olusan



saflagtirma prosesi Sekil 2.1°de goriilmektedir. Saflastirma prosesinde; en hafif Uriin
olan etanoliin sistemden alinmasi distilasyon kolonu kullanimi ile, biitanol-su
heterojen sivi-sivi  azeotrop karisiminin ayrilmasi dekanter ve distilasyon
kolonlarindan olusan hibrid ayirma sistemi ile, izopropanol-su homojen azeotrop
karisiminin ayrilmasi ise basing degistirmeli distilasyon yonteminin kullanimi ile

saglanmistir.

Sekil 2.1: IBE saflagtirma prosesi (Pyrgakis ve dig, 2016).

2.3 ABE/IBE Saflastirma Proseslerinin Kontrolii

ABE ve IBE drlnlerinin saflastirilmasina dair proseslerin  kontrol yapisini
anlayabilmek i¢in bu proseslerin homojen azeotrop karisimlarin ve heterojen azeotrop
karigimlarin ayrilip saflagtirilmasi olarak temel iki kisimdan olustugunu kabul
edebiliriz. Butanol-su karigiminin ayrilip saflastirildigi kisim heterojen azeotroplarin
ayrilmasi; ABE i¢in etanol-su karisiminin, IBE icin ise hem etanol-su karisiminin hem
de izopropanol-su karisiminin ayrilip saflastirildigi kisim homojen azeotroplarin

ayrilmasi islemi olarak karsimiza ¢ikmaktadir.

Homojen azeotropik karisimlarin ayrilmasinda ekstraktif distilasyon yaygin kullanilan
bir yontemdir ve etanol-su ile izopropanol-su homojen azeotrop karigimlarin
ayrilmasinda da kullanilmaktadir. Luyben (2006) izopropil-su homojen azeotropik
karigiminin ayrilmasinda kullanilan {i¢ kolonlu bir ekstraktif distilasyon sistemine ait
yaptig1 ¢aligmada bu sisteme ait kontrol yapis1 gelistirmistir. Simiilator olarak Aspen

Dynamics kullanilmistir. Gelistirilen kontrol yapis1 Sekil 2.2°de goriilmektedir.
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Sekil 2.2: IPA-su ekstraktif distilasyonu prosesine ait gelistirilen kontrol yapisi
(Luyben, 2006).

Gelistirilen kontrol yapisinin giirbiizliiglini 6l¢gmek amaciyla Uretim debisindeki
+%20’lik ve besleme bilesimindeki +%5°lik degisimler karsisinda sistemin dinamik
cevaplar1 incelenmistir. Sonu¢ olarak gelistirilen kontrol yapisinin sistemi bozan
etkenlere karsi etkili bir sekilde kontrol edebildigi goriilmiistiir. izopropanol-su
homojen azeotrop karigiminin ekstraktif distilasyon ile ayrilmasi iizerine yapilan bir
diger caligmada Arifin ve Chien (2008), ¢ozicu olarak dimetil silfoksitin (DMSO)
kullanildigr iki kolonlu IPA-su ekstraktif distilasyonu prosesinin kontrolii Uzerine
calisgmiglar ve iki farkli kontrol yapisi gelistirmislerdir. Similator olarak Aspen
Dynamics kullanilmistir. Gelistirilen birinci kontrol yapisinda (Sekil 2.3) ilk kolondaki
riflaks akimi sabitlenmis olup, gelistirilen ikinci kontrol yapisinda (Sekil 2.4) ilk

kolondaki riflaks akimi taze beslemeyle orantili olarak degismektedir.
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Sekil 2.3: IPA-su ekstraktif distilasyonu prosesine ait gelistirilen birinci kontrol
yapisi (Arifin ve Chien, 2008).
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Sekil 2.4: IPA-su ekstraktif distilasyonu prosesine ait gelistirilen ikinci kontrol yapisi
(Arifin ve Chien, 2008).

Gelistirilen kontrol yapilarmin kontrol edebilirligi tiretim debisindeki +%20°’lik
degisim ve IPA bilesimindeki +%20°lik degisim ile test edilmistir. Sonug olarak IPA
bilesiminde +%20’lik degisim oldugu durumda birinci kontrol yapisinin ¢alismadigini

belirtmisler ve ikinci kontrol yapisin1 6nermislerdir.

Gil ve arkadaslar1 (2012), etanol-su homojen azeotrop karisiminin ¢6ziicii olarak
gliserol kullanilarak ayrilmasinda kullanilan iki kolonlu ekstraktif distilasyon
prosesinin kontroliine ait yaptiklari caligmada iki farkli kontrol yapis1 gelistirmislerdir.

Simiilator olarak Aspen Dynamics kullanilmistur. Gelistirilen birinci  kontrol
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yapisinda, sistemin ikinci kolonu olan ¢6ziicii geri kazanim kolonundaki taban sivi
seviyesi ¢oziicii telafi akimi ile kontrol edilmektedir. Birinci kontrol yapis1 Sekil 2.5°te

gorulmektedir.

; Glycerol Recycle

I
Glycerol P=1alm|"'| P=002atm| Oy

Anhydrous |

ethanol-water

Sekil 2.5: Etanol-su ekstraktif distilasyonu prosesine ait gelistirilen birinci kontrol
yapisi (Gil ve dig, 2012).
Birinci kontrol yapisindan farkl olarak ikinci kontrol yapisinda, ¢oziicii geri kazanim
kolonundaki taban siv1 seviyesi bu kolonun taban akimi ile kontrol edilmistir. Coziicii
telafi akimi ise taze besleme akimiyla orantili olarak birinci kolona beslenen ¢0zucu
akiminin kontroliinde kullanilmistir. Gelistirilen ikinci kontrol yapisi Sekil 2.6’da

gorulmektedir.
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Sekil 2.6: Etanol-su ekstraktif distilasyonu prosesine ait gelistirilen ikinci kontrol
yapist (Gil ve dig, 2012).
Sisteme verilen Uretim debisindeki ve besleme bilesimindeki degisimlere karsilik iki
farkli kontrol yapisinin dinamik cevaplar1 incelenmistir. Birinci kontrol yapisinin
bozan etkenlere karsi etkili bir dinamik performans gostermesine karsilik, iyi bir
kontrol edilebilirlik i¢in ikinci kolonun taban sivi seviyesinde ayar yapmanin gerekli
oldugu belirtilmistir. Bunun yanisira ikinci kontrol yapisinin, kolonlarin sicaklik
profilindeki ufak degisiklikler ile birlikte yiiksek {iriin safliginin elde edilebildigi bir

kontrol yapisi oldugu belirtilmistir. Sonug olarak ikinci kontrol yapisi onerilmistir.

Butanol-su heterojen azeotropik karisiminin ayrilmasina dair gelistirilen proseslerde
etanol-su ve izopropanol-su homojen azeotropik karigimlarinin ayrilmasina dair
gelistirilen proseslerden farkli olarak, dekanter ve distilasyon kolonu igeren hibrid bir
ayirma sistemi kullanilmaktadir. Burada dekanter, heterojen ikili azeotrop akimim
organik ve sulu faz olarak iki s1v1 akima ayrilmasinda; distilasyon kolonlar1 ise ayrilan
bu akimlarin saflastirilmasinda kullanilir. Luyben (2008) biitanol-su heterojen ikili
azeotrop karisiminin ayrilmasina dair yaptig1 ¢alismada, ayirma prosesinin kontrol
yapist lizerine ¢alismistir. Simiilator olarak Aspen Dynamics kullanilmistir. Dekanter-

kolon sistemine ait gelistirdigi kontrol yapis1 Sekil 2.7°de goriilmektedir.
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Sekil 2.7: Dekanter-kolon sistemine ait gelistirilen kontrol yapisi (Luyben,2008).

Gelistirilen kontrol yapisini test etmek amaciyla sisteme Uretim debisinde ve besleme
bilesiminde +%50 degisim verilmis ve buna karsilik sistemin dinamik cevaplari
incelenmistir. Sonug olarak, iirlin safliklari istenilen degere yakin bir degerde tutularak
kontrol yapisinin biiyiik bozan etkenlere karsi etkili bir sekilde sistemi kontrol ettigi

gOriilmiistiir.

Patrascu ve arkadaslar1 (2017), Aspen Plus kullanarak tasarladiklar1 ABE saflastirma
prosesinde biitanol/su heterojen azeotropunu ayirmak amaciyla dekanter ve distilasyon
kolonlarindan olugan hibrid ayirma sistemi kullamislardir. Ardindan tasarladiklar
prosesin kontroliinii saglamak amaciyla bir kontrol yapisi olusturmuslardir. Kontrol
yapisini test etmek amaciyla sisteme besleme debisinde ve bilesiminde degisime yol
acacak bozan etkenler verilmis ve bunlara karsilik prosesin dinamik cevaplari

incelenmistir. Olusturulan kontrol yapis1 Sekil 2.8’de goriilmektedir.
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3. TASARIM VE KONTROL TEMELLERI

3.1 Cahisilan Proses

Pyrgakis ve arkadaslar1 (2016), IBE fermantasyonu sonucu elde edilen alkol driinlerin
gaz styirma ve adsorpsiyon yontemlerinin birlikte kullanimi ile yerinde kazanimi
sonrasinda ¢ farkli bilesimde fermantasyon suyu akimi elde etmislerdir.

Saflagtirilmak tizere elde edilen akimlarin bilesimleri ise su sekildedir;

e Senaryo 1: Su, butanol, izopropanol ve etanol,
e Senaryo 2: Su, butanol ve izopropanol,

e Senaryo 3: Su, butanol.

Bu c¢alismada, Cizelge 3.1°de gosterilen ve senaryo 2’deki bilesime sahip
fermantasyon suyu akimi temel alinarak bu akimin saflagtirilmasina yonelik proses
tasarim1 gerceklestirilmis ve ardindan bu prosese ait kontrol yapilari kurulmustur.
Tasarim asamasindaki simiilasyonlar igin Aspen Plus (Versiyon 10.0) ve kontrol
asamasindaki simiilasyonlar i¢in Aspen Dynamics (Versiyon 10.0) ticari similatori

kullanilmastir.

Cizelge 3.1: Calismada kullanilan ana besleme akimi (Pyrgakis ve dig, 2016).

Bilesen Katlesel Debi (kg/h)
Etanol 2,9
[zopropanol 736,3
Butanol 1390,0
Su 5616,7
Toplam 7745,9

Ana besleme akiminda etanoliin miktarca ¢ok az olmasindan dolay1 etanoliin ayrica
saflastirilmasia yonelik bir girisimde bulunulmamis, temel olarak ana iiriin olan
biyobiitanoliin ve yan {riin olan izopropanoliin saflastirilmasi amaclanmstir.
Izopropanoliin su ile homojen ikili azeotrop karisim olusturdugu, butanoliin ise su ile

heterojen ikili azeotrop karisim olusturdugu bilinmektedir. Uriin akimlarmimn
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saflagtirllmas1 asamasin1 daha 1iyi anlayabilmek i¢in sistemdeki azeotroplarin

oOzelliklerini incelemek gerekir.

Sekil 3.1°de verilen izopropanol/su karistminin 1 atmosfer basingta ¢izdirilen T-xy
grafigine gore, karisimin 80,18°C’de ve 0,87 izopropanol kiitle fraksiyonunda

azeotrop olusturdugu goriilmektedir.

102 T-xy diagram for ISOPR-01/WATER
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Sekil 3.1: Izopropanol/su ikili karisimimin 1 atm’de T-xy grafigi.

Benzer sekilde biitanol/su azeotrop karigiminin o6zelliklerine inceleyecek olursak;
Sekil 3.2°de verilen biitanol/su karistmmin 1 atmosfer basingta g¢izdirilen T-xy

grafigine gore, karisimin 94,52°C’de ve 0,50 bitanol kitle fraksiyonunda azeotrop

olusturdugu goriilmektedir.
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118 T-xy diagram for BUTANOL/WATER
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Sekil 3.2: Biitanol/su ikili karisiminin 1 atm’de T-xy grafigi.

Calismada biitanol/su heterojen ikili azeotrop karistminin ayrilmasinda dekanter ve
distilasyon kolonlarindan olusan hibrid bir ayirma sistemi kullanilmigtir (Luyben,
2008). izopropanol/su homojen ikili karigtminmn ayrilmasinda ise ¢dziicii olarak

DMSO kullanilan ekstraktif distilasyon sistemi kullanilmistir (Ghuge ve dig, 2017).

Cok diistik miktarda etanol ve bol miktarda su igeren IBE akimini saflagtirma
prosesinde, sistemdeki azotrop karigimlari etkili bir sekilde ayirmak icin bilesenlerin
termodinamik davraniglarini en iyi sekilde ifade eden termodinamik modelin
kullanilmast 6nemlidir. Bu amagla ana termodinamik model UNIQUAC olarak
secilmistir. Ancak izopropanol/su homojen azeotrop karisiminin ayrilmasi
asamasinda, bu sistemin termodinamik davraniglarin1 daha uygun bir sekilde ifade
eden NRTL termodinamik modeli kullanilmistir (Arifin ve Chien, 2008). Calisilan
sistemdeki etanol (ETOH), izopropanol (IPA), bitanol (BUTOH) ve su (W)
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bilesenlerinin birbirleriyle etkilesimlerini ifade eden UNIQUAC parametreleri Cizelge

3.2’de gosterilmektedir.

Cizelge 3.2: Calisilan sistemin UNIQUAC parametreleri*.

i bileseni ETOH ETOH ETOH IPA W

j bileseni IPA W BUTOH BUTOH BUTOH
aij -0,0260 2,0046 0 0 6,6320
aji -0,3572 -2,4936 0 0 -70,9673
bij 97,5813 -728,9710 87,2629 -130,2060 -16,4914
bji 22,4165 756,9480 -132,5790 114,4970 3132,8300
Cij 0 0 0 0 -1,3234
cji 0 0 0 0 10,6317

*T(°C).

Sistemdeki izopropanol, su ve dimetil siifoksit bilesenlerinin Dbirbirleriyle

etkilesimlerini ifade eden NRTL parametreleri ise Cizelge 3.3’te gosterilmektedir.

Cizelge 3.3: Izopropanol, su ve DMSO sisteminin NRTL parametreleri*.

i bileseni IPA IPA W

j bileseni W DMSO DMSO
aij -1,3115 0 -1,2449
aji 6,8284 0 1,7524
bij 426,3980 115,2790 586,8010
bji -1483,4600 -25,0123 -1130,2200
Cij 0,3 0,3 0,3

*T(°C).

Aspen Plus kullanilarak tasarlanan saflagtirma prosesinin ilk agamasinda, azeotropik
karisimlarin yapisinda bulunan suyun disinda kalan fazla suyun sistemden atilmasi
hedeflenmistir. Bu amagla RadFac model kolon kullanilmistir. Distilasyon kolonunda
gerceklesen ayirma islemleri bilesenlerin kaynama noktalarindaki farkliliklara
dayanmaktadir. Sistemde bulunan saf bilesenlerin ve azeotropik karisimlarin kaynama

noktalar1 Cizelge 3.4’te yer almaktadir.
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Cizelge 3.4: Sistemdeki saf bilesenlerin ve azeotropik karisimlarin kaynama

noktalari.
Bilesen Kaynama Noktasi (°C)
ETOH-W 78,16
ETOH 78,31
IPA-W 80,18
IPA 82,05
BUTOH-W 94,52
\W 100,02
BUTOH 117,75

Sistemdeki butanol su ile birlikte azeotropik karisim halinde bulundugu i¢in temel
alinan IBE akiminin ana besleme oldugu ilk kolonda (C-1) en agir bilesen sistemdeki
fazla sudur. Dolayisiyla sistemdeki fazla su kolonunun tabanindan alinarak

uzaklagtirilir. C-1 kolonuna ait tasarim parametreleri Cizelge 3.5’te verilmistir.

Cizelge 3.5: C-1 kolonuna ait tasarim parametreleri.

Parametre Deger
Toplam Raf Sayis1 10
Besleme Rafi 3
Riflaks Orani 0,15
Taban Akimi Debisi (kg/h) 4072

Sistemdeki fazla suyun uzaklagtirilmasinin ardindan, birinci kolonun tepe akimi, IPA-
W ve BUTOH-W azeotrop karisimlarina ayrilmak tlizere RadFac model ikinci bir
kolona beslenir (C-2). Burada en hafif bilesen olan etanol, IPA-W azeotrop karigimi
ile beraber kolonu tepeden terk ederken, agir bilesen olan BUTOH-W azeotropu ise
sistemi tabandan terk eder. Bu ayirma islemi i¢in tepe akimindaki kiitlece IPA safligi
ve taban akimindaki kiitlece ETOH miktar1 sirasiyla riflaks orani ve taban debisi ile

ayarlanmigtir. C-2 kolonuna ait tasarim parametreleri Cizelge 3.6’da verilmistir.
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Cizelge 3.6: C-2 kolonuna ait tasarim parametreleri.

Parametre Deger
Toplam Raf Sayist 44
Besleme Rafi 21
Riflaks Orani 7,93
Tepe Akimi Debisi (kg/h) 861,58

Ikinci kolonda besleme akiminin IPA-W ve BUTOH-W azeotroplar1 olarak
ayrilmasmi takiben gergeklesecek olan proses asamalarini, BUTOH-W azeotrop
karisimindan  biitanoliin ~ saflagtirnllmasi  ve IPA-W azeotrop karisimindan

izopropanoliin saflastirilmasi seklinde iki kisimda inceleyebiliriz.

Dekanter ve distilasyon kolonlarindan olusan hibrid bir ayirma sistemi ile BUTOH-W
azeotropik karisimi ayrilmakta ve biitanol saflastirilmaktadir. Bu ayirma sistemine ait

Aspen Plus kullanilarak gergeklestirilen proses tasarimi Sekil 3.3’te gosterilmektedir.
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Sekil 3.3: BUTOH-W azeotropunu ayirma islemi i¢in tasarlanan hibrid ayirma
sistemi.

BUTOH-W hibrid ayirma sisteminin ilk agamasinda, ikinci kolonun tabanindan gelen
BUTOH-W heterojen ikili azeotropu dekanterde organik ve sulu faz olmak (izere
stirastyla L1 ve L2 s1v1 akimlarina ayrilir. Dekanterin ¢alisma sicakligy; organik fazin

biitanolce zengin ve sulu fazin suca zengin olmasi, aynt zamanda dekantere beslenen
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sicak akimin sogutulmasi icin sistemden alinmasi gereken 1s1 miktarmin yiliksek
olmamasi durumlar1 g6z Oniinde bulundurularak 65°C olarak belirlenmistir.
Dekanterden ayrilan biitanolce zengin L1 akimi RadFac model distilasyon kolonuna
(C-3) beslenerek tabandan saf biitanol, tepeden ise azeotrop noktasina yakin bilesimde
BUTOH-W azeotrop karigimi alinir. Benzer sekilde su igerigi bakimindan zengin L2
akimi1 RadFac model distilasyon kolonuna (C-4) beslenerek tabandan saf su, tepeden
ise azeotrop noktasina yakin bilesimde BUTOH-W azeotrop karigimi alinir.
Tasarlanan sistemin iki geri dongii ile calismasi, simiilasyonun ilk denemede
yakinsama ihtimalini zorlagtirmaktadir ve sistem yakinsamamaktadir. Bu nedenle ilk
once geri dongii akimlar1 olmadan, sistemin i¢inde donecek olan azeotrop akimlarin
miktar1 ve bilesimi hesaplama yoluyla bulunmus, bu akimlar dekantere ayrica
beslenmistir. Bu uygulamadaki temel mantik; dekantere ayrica beslenen azeotrop
akimlari ile kolonlarin tepesinden gelen azeotrop akimlarinin esitlendigi durumda bu
tepe akimlarinin yakinsama sorunu olmadan geri dongl olarak sisteme dahil
edilebilmesidir. Dekantere geri dongii olmadan ayrica beslenen azeotrop akimlarinin
besleme sartlarinin belirlenmesinde yararlanilan hesaplamanin adimlart ise su

sekildedir;

i.  Oncelikle dekantere sadece ikinci kolonun tabanindan gelen BUTOH-W
azeotrop karisiminin beslenmesi durumunda, dekanter ¢ikisindaki L1 ve L2
akimlarindaki su/biitanol oran1 hesaplanmistir.

ii.  Ardindan dekanter ana besleme akimindaki biitanoliin tamaminin saf bir
sekilde C-3 kolonunun tabanindan alinacagi diisiintildiigiinde, C-3 kolonunda
biitanolden ayrilan suyun azeotrop noktasina yakin bir bilesimde beraberinde
biitanol tasiyacagl varsayilmistir. Ayni zamanda bu azeotrop akiminin
dekantere geri beslenmesi durumunda L1 akimindaki su/biitanol oranini
bozmamasi gerekmektedir. Buna dayanarak olusturulan kiitle esitlikleri ile tepe
akiminda bulunmasi gereken biitanol miktar1 hesaplanir. Bundan yola ¢ikarak
da kolonun tepesinden dekantere geri beslenecek azeotrop akiminin bilesimi
bulunur.

iii.  C-3 kolonundakine benzer mantikla; dekanter ana besleme akimindaki suyun
tamaminin  saf bir sekilde C-4 kolonunun tabanindan alinacagi
diistintildiigiinde, C-4 kolonunun tepesinde butanol ile birlikte azeotrop

noktasina yakin bilesimde ve bulunacak su miktar1 L2 akimindaki su/biitanol
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oraninin bozulmamasi dikkate alinarak hesaplanir. Bundan yola ¢ikarak da
kolonun tepesinden dekantere geri beslenecek azeotrop akiminin bilesimi
bulunur.

iv.  Dekantere beslenecek azeotrop akimlarin bilesiminin belirlenmesinin ardindan
akimlar dekantere beslenir, ardindan C-3 ve C-4 kolonlarindaki tepe akimlari
elde edilir.

V.  Son olarak dekantere ayrica beslenen azeotrop akimlari silinir ve kolonlarin
tepe akimlar1 geri dongii olarak dekantere geri beslenir. Boylece yakinsama
sorunu olmaksizin BUTOH-W azeotrop karisiminin etkili bir sekilde ayrilmasi

ve saflastirilmasi saglanir.

C-3 kolonunda biitanoliin saflagtirilmasi asamasinda tabandaki kiitlece biitanol saflig1
0,995 olacak sekilde riflaks orani degistirilerek ayarlanir. C-4 kolonunda suyun
saflastirilmas1 asamasinda ise tabandaki kiitlece su saflig1 0,999999 olacak sekilde
riflaks oran1 degistirilerek ayarlanir. C-3 ve C-4 kolonlarina ait tasarim parametreleri

Cizelge 3.7’de verilmistir.

Cizelge 3.7: C-3 ve C-4 kolonlarina ait tasarim parametreleri.

Parametre C-3 C-4
Toplam Raf Sayisi 18 20
Besleme Rafi 3 9
Riflaks Orani 0,06 0,3
Taban Akimi Debisi (kg/h) 1396,98 1415,35

Saflastirma prosesinin son asamasinda, C-2 kolonunun tepe akimindan alinan ¢ok
diisiik miktarda etanol ile IPA-W azeotrop karisimi ekstraktif distilasyonla ayrilip
saflagtirllmak tizere RadFac model kolona (C-5) gonderilir. Ghuge ve arkadaslar
(2017), operasyon paremetrelerinin IPA-W azeotrop karigiminin ekstraktif distilasyon
ile ayrilmasi tizerindeki etkilerini inceledikleri c¢alismalarinda, ¢oziicii olarak
kullanilan DMSO’nun toplam 41 raf iceren kolona 6. raftan, IPA-W beslemesinin ise
33. raftan yapilmasimi Onermislerdir. Aynt zamanda, molce ¢oziicii/taze besleme
oraninin 1 oldugu durumda ekstraktif ayirma isleminin etkili oldugunu belirtmislerdir.
Kolon tasarim parametrelerinin ve gerekli ¢oziicii miktarinin hesaplanmasinda bu
calismanin vargilarindan yararlanilmistir. C-5 kolonunda, DMSO’nun IPA-W

azeotrop karisimiyla olan etkilesimi sonucu sistemdeki bilesenlerin bagil uguculuklar
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degisir ve bunun sonucunda hafif bilesen olan IPA kolonu tepeden, agir bilesenler olan
DMSO ve su ise kolonu tabandan terk eder. Besleme akiminda bulunan ¢ok diisiik
miktardaki etanol ise safsizlik olarak IPA akimui ile beraber kolonu terk eder. Bundan
sonraki asamada DMSO ve su akimi, ¢6ziicli geri kazanim kolonuna (C-6) beslenir.
Burada su saf bir sekilde kolonu tepeden terk ederken, DMSO ise saf bir sekilde
kolonu tabandan terk eder. C-6 kolonundan ¢ikan ¢oziicii akimi, hafif triinler ile
birlikte kolonlarin tepesinden kagan ¢6ziicti kayiplarini telafi etmek amaciyla diistik
miktarda taze DMSO akimu ile birlestirilip sogutularak C-5 kolonuna geri beslenir.
Izopropanoliin saflastirildigi C-5 kolonunda, tepedeki IPA saflig: kiitlece 0.995 olacak
sekilde riflaks orani ile ayarlanir. Ekstraktif distilasyon sistemindeki C-5 ve C-6

kolonlarina ait tasarim parametreleri Cizelge 3.8’de verilmistir.

Cizelge 3.8: C-3 ve C-4 kolonlarina ait tasarim parametreleri.

Parametre C-5 C-6
Toplam Raf Sayisi 41 20
Besleme Rafi 6-33 7
Riflaks Orani 0,8 1
Tepe Akimu Debisi (kg/h) 740
Taban Akimi1 Debisi (kmol/h) 19,05

Temel aliman IBE akimindan, ana iirlin olarak biyobiitanoliin ve yan iirlin olarak
izopropanoliin saflagtirildig1 prosesin tamamina ait proses akim semas1 Sekil 3.4’°te

gosterilmektedir.
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3.2 Boyutlandirma ve Ekonomik Analiz

Proseste yer alan kolonlara ait cap (D) ve yukseklik (H) bilgileri Aspen Plus simulatori
yardimiyla bulunmustur. Yogusturucuda sogutma islemini gergeklestirmek iizere
yaklasik 36 °C‘de sogutma suyu kullanildigi varsayilarak gerekli sicaklik farki
hesaplanmis; kaynatici da ise soguk akim ile sicak akim arasindaki sicaklik farkinin

34,8 oldugu kabul edilmistir (Luyben, 2008a).

Dekanterin boyutlandirilmasinda, oOncelikle dekantere beslenen akimin hacimsel
debisi yardimiyla sivinin dekanterin hacimce %50’sini kapladig1 ve dekanterde kalma
stiresinin 5 dakika oldugu varsayilarak dekanterin hacmi hesaplanmis, ardindan
uzunluk/cap (L/D) oraninin 2 oldugu kabul edilerek Esitlik 3.1’¢ gore dekanterin gap1
ve yiiksekligi hesaplanmistir (Luyben, 2013).

Hacim = "2~ (2D) 3.1)

Ekonomik analizde kullanilan kolonun kabuk kismina ait maliyet hesab1 (Csheil) Esitlik
3.2°de, kolonun raflarina ait maliyet hesabi (Cirays) Esitlik 3.3’te, 1s1 degistiricilere ait
maliyet hesabi ise (Chex) Esitlik 3.4°te verilmistir (Patragcu ve dig, 2017). Toplam

kolon maliyeti, kolon kabuk maliyeti ile kolon raf maliyetinin toplamin esittir.

M&S

Cshell($) = 280 (957;9D1'066H0'802)(2;18 + Fme,col) (32)
Ctrays($) = Np(M&S)/280)(97,2D**)(F; + E,) (3.3)
Cuex($) = (M&S)/280)(474,74%%[2,29 + En(Fy + Fppex)] (3.4)

Maliyet hesaplamalarinda kullanilan sabitler Cizelge 3.9’da verilmektedir.
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Cizelge 3.9: Boyutlandirma ve ekonomik analizde kullanilan sabitler (Luyben,
2008a; Turton ve dig, 2012; Patrascu ve dig, 2017).

Parametre Deger
Is1 Transfer Katsayis1 (U) (kw/m?.K) 0,581
Diisiik Basingli Buhar Maliyeti ($/GJ) 4,7
Orta Basingli Buhar Maliyeti ($/GJ) 14,05
Yiiksek Basingli Buhar Maliyeti ($/GJ) 14,83
Sogutma Suyu Maliyeti ($/GJ) 0,354
Marshall & Swift Ekipman Indeksi (M&S) 1536,5
Malzeme Faktori (Fm) 1 (Karbon celik)
Is1 Degistirici Basing Faktorii (Fp hex) 0 (P<20 bar)
Kolon Basing Faktorii (Fpcol) 0,98 (P=1 atm)
Kolon Raf Tipi Faktoru (F) 0 (Elek tipi raf)
Is1 Degistirici Model Faktorii (Fq) 0,8 (Sabit boru tipi)
Yatirim Maliyetini Geri kazanma Siiresi () (Y1l) 3
Yillik Uretim Siiresi (h) 8000

Proses ekipmanlarina ait toplam yillik maliyet (TAC) Esitlik 3.5 kullanilarak
hesaplanmistir (Turton ve dig, 2012).

TAC (%) = Enerji Maliyeti + (Yatirim Maliyeti) /[ (3.5)

3.3 Kontrol Yapilar

Tasarlanan saflastirma prosesine ait olusturulan kontrol yapilariyla asagida belirtilen

parametrelerin kontrol altinda tutulmas1 amaglanmistir:

e Ana besleme akiminin ve DMSO besleme akiminin debileri
e Kolonlardaki ve dekanterdeki sivi seviyeleri

e Kolon basinglari

e Kolonlardaki belirlenmis raflarin sicakliklar

e (Coziicii ve liriin safliklari

Kontrol yapisindaki biitiin sivi seviyeleri oransal kontrol edicilerle (P) kontrol

edilmekte olup kazang (K¢) degeri 2’dir. Prosesteki her bir kolon igin riflaks oranlari
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sabitlenmistir. Bunun disindaki kontrol ¢evrimlerinde oransal-integral (PI) kontrol
ediciler kullanilmistir. Kolonlarin basinglart Aspen Dynamics tarafindan otomatik
olarak atanan kontrol ¢cevrimleri ile yogusturucu 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol
edilmektedir. Bu kontrol cevrimlerine ait kontrol edici parametreleri olan K¢ ve
integral zaman sabiti (t,) degerleri sirasiyla 20 ve 12°dir. Prosesteki akig kontrol edici
parametreleri K¢ ve 1, degerleri sirasiyla 0,5 ve 0,3’tiir. Sicaklik kontrollerinde 1
dakika, bilesen kontrollerinde ise 3 dakika gecikme zamani kullanilmistir. Bunun
sebebi ise sicaklik ve bilesen ol¢iimlerinde kullanilan analizérlerden elde edilen

sonuclarin kontrol edicilere iletilmesi sirasinda yasanan gecikmelerdir.

Biitanol ve izopropanol safliklarini kontrol etmeye yonelik CS1ve CS2 olarak iki farkli
kontrol yapis1 gelistirilmistir. Birinci kontrol yapisinda (CS1) butanol ve izopropanol
safliklar1 sicaklik kontrolii yardimiyla dolayl olarak kontrol edilirken, ikinci kontrol
yapisinda (CS2) biitanol ve izopropanol safliklar1 bilesen kontrol edicilerle dogrudan
kontrol edilmektedir. CS1 ve CS2 kontrol yapilari sirasiyla Sekil 3.5 ve Sekil 3.6’da

gosterilmektedir.
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Prosese ait olusturulan kontrol yapisini; IPA-W ve BUTOH-W azeotroplarinin ayrildigi

birinci kisim, hibrid ayirma sistemi ile BUTOH-W heterojen azetropunun ayrildig: ikinci

kisim ve ekstraktif distilasyon ile IPA-W homojen azeotropunun ayrildig1 G¢lncu kisim

olmak (zere toplam 3 kisimda inceleyebiliriz. Prosesin birinci kismina ait kontrol

yapisinin olusturulmasinda takip edilen adimlar su sekildedir:

Uretim debisi (ana besleme akimi debisi) akis kontrolliidiir ve kontrol edicinin
aksiyon sekli ters aksiyondur. Clnku besleme debisinde meydana gelen artisa
karsilik kontrol edici besleme debisini yatiskin hal degerinde sabit tutmak
amaciyla besleme debisini azaltmaya yonelik aksiyon alacaktir.

C-1 ve C-2 kolonlarindaki riflaks haznesi siv1 seviyeleri tepe {irtin akimi ile, taban
seviyeleri ise taban {iriin akimlariyla kontrol edilmistir. Seviye kontrol edicilerin
aksiyon tipi dogrudan aksiyondur. Sivi seviyelerindeki artisa karsilik seviye
kontrol edici manipiile ettigi akimin debisini arttirmaya yonelik aksiyon alacaktir.
C-1 ve C-2 kolonlarinda riflaks orani sabitlenmistir. Bu amagla kolonlara donen
riflaks akimi, tepe iiriin akimi ile beraber riflaks oranini sabit tutmak adina orantili
olarak degismektedir.

C-1 ve C-2 kolon basinglart yogusturucu 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol
edilmektedir. Kontrol edici aksiyon tipi ters aksiyondur.

C-1 ve C-2 kolonlarinin sicaklik kontrollerini saglamak amaciyla; C-1 kolonunda
4. rafin sicaklig1, C-2 kolonunda ise 9. rafin sicakligi kaynatici 1s1 yiikii manipiile
edilerek kontrol edilmektedir. Kontrol edicilerin aksiyon tipi ters aksiyondur.
Sicaklik kontroliinde kullanilan raflar, kolonlarin sicaklik profili grafiklerinden
egim analizi yapilarak en yiliksek sicaklik farkinin goriildigi raflarin
belirlenmesiyle secilmistir. C-1 ve C-2 kolonlarina ait sicaklik profili grafikleri
Sekil 3.7°de goriilmektedir.
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Sekil 3.7: (a) C-1 kolonu sicaklik profili, (b) C-2 kolonu sicaklik profili.

Prosesin ikinci kismina ait kontrol yapisinin olusturulmasinda takip edilen adimlar ise su

sekildedir:

Dekanter besleme akiminin sicakligi HEX-1 1s1 degistiricisinin 1s1 ylikli manipiile
edilerek kontrol edilmektedir.

Dekanterdeki birinci ve ikinci sivi faz seviyeleri sirasiyla L1 ve L2 akimlariyla
kontrol edilmektedir. Kontrol edici aksiyon tipi dogrudan aksiyondur.

C-3 ve C-4 kolonlarindaki riflaks haznesi siv1 seviyeleri tepe {iriin akimu ile, taban
seviyeleri ise taban {iriin akimlariyla kontrol edilmistir. Seviye kontrol edicilerin
aksiyon tipi dogrudan aksiyondur.

C-3 ve C-4 kolonlarindaki riflaks oranlar1 sabitlenmistir.

C-3 ve C-4 kolon basinglar1 yogusturucu 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol

edilmektedir. Kontrol edici aksiyon tipi ters aksiyondur.
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vi.  C-3 kolonunun taban {iriinii olan biitanoliin safligin1 kontrol etmek amaciyla iki
farkli kontrol yapis1 kullanilmistir. CS1 kontrol yapisinda biitanol safligin1 dolayl
olarak kontrol etmek amaciyla 15. rafin sicaklifi kaynatict 1s1 yiikii manipiile
edilerek kontrol edilmektedir, CS2 kontrol yapisinda ise biitanol safligi dogrudan
bilesen kontroli ile kaynatict yiikii manipiile edilerek kontrol edilmektedir. C-4
kolonunun taban iiriinii olan suyun safligini dolayli olarak kontrol etmek amaciyla
10. rafin sicaklig1 kaynatici 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol edilmektedir.
Kontrol edilecek raflar, kolon sicaklik profili grafiklerinden egim analizi yapilarak
belirlenmistir. C-3 ve C-4 kolonlarina ait sicaklik profili grafikleri Sekil 3.8’de
gorulmektedir. Bu kontrol edicilere ait aksiyon tipi ters aksiyondur.
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Sekil 3.8: (a) C-3 kolonu sicaklik profili, (b) C-4 kolonu sicaklik profili.

Prosesin ii¢lincii kismina ait kontrol yapisinin olusturulmasinda takip edilen adimlar ise

su sekildedir:
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Vi.

Ekstraktif distilasyon kolonuna beslenen ¢oziicl besleme akiminin debisi, molce
¢oziicii miktari/ana besleme miktar1 oran1 1 olacak sekilde kolona giden ana
besleme akimi debisiyle orantili olarak akis kontrol edici ile kontrol edilmektedir.
Kontrol edici aksiyonu, iki akimin arasindaki iligkinin dogru orantili olmasina
bagli olarak dogrudan aksiyondur.

Ekstraktif distilasyon kolonuna beslenen ¢oziicii besleme akiminin sicakligi,
HEX-2 1s1 degistiricisinin 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol edilmektedir.
Kontrol edicinin aksiyon tipi ters aksiyondur.

C-5 kolonunun riflaks haznesinin sivi seviyesi kolonun tepe akimiyla, taban sivi
seviyesi ise kolonun taban akimiyla kontrol edilmektedir. Kontrol edicilerin
aksiyon tipi dogrudan aksiyondur. Coziicii geri kazanim kolonu olan C-6
kolonunun riflaks haznesinin s1v1 seviyesi kolonun tepe akimiyle kontrol edilirken,
taban sivi seviyesi diger kolonlardan farkli olarak taban akimiyla degil, ¢oziicii
telafi akimi ile kontrol edilmektedir. Bu seviye kontrol ediciye ait aksiyon tipi
dogrudan aksiyon yerine ters aksiyondur. Ciinkii taban seviyesinin artmasi
durumunda, kontrol edici seviyeyi tekrar azaltmak amaciyla ¢oziicli telafi
akiminin debisini diigiirme yoniinde aksiyon alacaktir.

C-5 ve C-6 kolonlarindaki riflaks oranlar1 sabitlenmistir.

C-5 ve C-6 kolon basinglar1 yogusturucu 1s1 yiikii manipule edilerek kontrol
edilmektedir. Kontrol edici aksiyon tipi ters aksiyondur.

C-5 kolonunun tepe iiriinii olan izopropanoliin safligi, CS1 ve CS2 kontrol
yapilarinda farkli sekillerde kontrol edilmektedir. CS1 kontrol yapisinda
izopropanol safligin1 dolayli olarak kontrol etmek amaciyla 40. rafin sicakligi
kaynatict 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol edilmektedir, CS2 kontrol yapisinda
ise izopropanol saflig1 dogrudan bilesen kontrol edici ile kaynatici yiikii manipiile
edilerek kontrol edilmektedir. C-6 kolonunun taban Griini olan ¢ézicl geri dongu
akiminin saflig1, 10. rafin sicakliginin kaynatici 1s1 yiikii manipiile edilerek kontrol
edilmesiyle dolayli olarak istenilen degerde tutulmaktadir. Sicaklik kontrol
edicilerin aksiyon tipi ters aksiyon iken, bilesen kontrol edici aksiyon tipi

dogrudan aksiyondur. Kontrol edilecek raflar, kolon sicaklik profili grafiklerinden
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egim analizi yapilarak belirlenmistir. C-3 ve C-4 kolonlarina ait sicaklik profili

grafikleri Sekil 3.9°da goriilmektedir.

C-5 Sicaklik Profili (@)
178

158
138
118

Sicaklik (°C)

98

78
1 3 5 7 9 11131517 19 21 23 25 27 29 31 33 35 37 39 41

Raf Sayist
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Sekil 3.9: (a) C-5 kolonu sicaklik profili, (b) C-6 kolonu sicaklik profili.

3.4 Kontrol Edicilerin Ayarlanmasi

Kontrol yapilarinda kullanilan sicaklik ve bilesen kontrol edicilerin parametrelerini
ayarlamak icin Astrom ve Hagglund (1984) tarafindan gelistirilen “Otomatik Ayar
Yontemi (ATV)” kullanilmistir. Bu yontemin uygulama prensibi su sekildedir; geri
beslemeli bir kontrol edici devre dis1 birakilarak yerine genligi kullanici tarafindan
tanimlanmis bir réle eklenir, ardindan sistem kapali ¢evrim seklinde yiirtitiiliir. Bunun
sonucunda kontrol edilen proses degiskeni réle ¢ikisindaki periyodik degisimlere gore
stirekli bir salinim gosterir. Bu salimimlar ATV testinin karasteristik ozelligidir.

Karakteristik bir ATV ayar testi grafigi Sekil 3.10’da gosterilmistir. Test sonucu proses

36



degiskeni ve kontrole edici ¢ikisinin gosterdigi dinamik cevaplar iizerinden nihai kazang

(Ku) ve nihai periyot (Pu) hesaplanir.

L) o A N A N

IR AR
AN VA
VARVAR

Faman

Sekil 3.10: Karakteristik ATV ayar testi sonug grafigi.

Sekil 3.10°da goriildigii tizere, nihai periyot (Pu) ATV test sonug grafigi lizerinden
bulunur. Grafikten elde edilen parametreler yardimiyla Esitlik 3.6 kullanilarak nihai

kazang (Ku) hesaplanir (Seborg ve dig, 2011).
Ky = (4h)/(ma) (3.6)

ATV testi yardimiyla nihai kazang ve nihai periyod degerleri bulunduktan sonra, Tyreus-
Luyben ayar degiskenleri kullanilarak Esitlik 3.7 ile kontrol edici kazanc1 K¢ ve Esitlik

3.8 ile integral zaman sabiti 1, hesaplanmistir (Tyreus ve Luyben, 1992).
K: = Ky /3,2 (3.7)

T = PU * 2,2 (38)
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4. SONUCLAR VE TARTISMA

4.1 Tasarim Sonuglari

Proseste yer alan distilasyon kolonlarina ait boyutlandirma ve maliyet hesaplarinda Esitlik
3.2, Esitlik 3.3, Esitlik 3.4 ve Cizelge 3.9 kullanilmistir. Distilasyon kolonlarina ait; tepe
(Tp) ve taban sicakliklari (Tg), toplam raf sayisi (NT), ¢ap (D), yiikseklik (H), yogusturucu
1s1 yiikii (Qcond.), kaynatict 1s1 yiikii (Qreb.), kolon maliyeti (Ccol), yogusturucu maliyeti
(Ccond..) ve kaynatict maliyeti (Creb.) bilgileri Cizelge 4.1°de yer almaktadir.

Cizelge 4.1: Distilasyon kolonlarina ait tasarim sonuglari.

Parametre C-1 C-2 C-3 C-4 C-5 C-6
To (°C) 88,3 79,6 94,2 94,2 82,0 100,0
Ts (°C) 101,7 1016 1196 1035 1594 1955

Nt 10 44 18 20 41 20
D (m) 0,73 0,88 0,60 0,24 0,31 0,32
H (m) 5,70 3085 11,11 12,31 31,07 12,88

Qcond. (KW) -1511 -1910 -500 -83 -245 -153

Qreb. (KW) 1527 1964 615 160 315 184

Ceol. (10° $) 51,2 2457 71,4 27,9 79,3 40,6

Ceond.. (10% $) 95,1 123,0 43,5 13,5 31,4 19,0

Crep. (10° $) 95,7 112,5 67,2 22,5 60,1 24,1

Hacimsel debisi 0,08 m3/dk olan BUTOH-W azeotropunun beslendigi dekanterin hacmi
0,82 m? olarak bulunmustur. Esitlik 3.1 yardimiyla dekanterin ¢ap1 0,8 m, uzunlugu ise

1,6 m olarak hesaplanmistir. Dekanter ekipman olarak basingli tank sinifina girdigi igin,
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kolonun kabuk kismina ait maliyet hesabinda kullanilan Esitlik 3.2 yardimiyla ekipman

kurulum maliyeti 19,4 (10 $) olarak hesaplanmustir.

Proseste dekanter besleme akimini 65°C’ye sogutmak amaciyla kullanilan 1s1 degistirici
(HEX-1) ile ekstraktif distilasyon kolonuna beslenen ¢6ziicti akimini 75 °C’ye sogutmak
amactyla kullanilan 1s1 degistirici (HEX-2) maliyetleri Esitlik 3.4 yardimiyla hesaplanarak
sirasiyla 30,5 (10° $) ve 18,2 (10° $) olarak bulunmustur. HEX-1 ve HEX-2 1s1
degistiricilerine ait 1s1 yiikleri ise sirastyla -225 kW ve -102 kW seklindedir.

Proses ekipmanlarinin toplam yillik maliyeti (TAC), Esitlik 3.5 kullanilarak

hesaplanmistir. Sonuglar Cizelge 4.2°de verilmistir.

Cizelge 4.2: Proses ekipmanlarina ait hesaplanan maliyet sonuglari.

Ekipman Yatirnm Maliyeti Enerji Maliyeti TAC
(10% $) (10° $/y1l) (102 $/y1l)
C-1 2419 633,3 713,9
C-2 481,2 814,2 974,6
C-3 182,1 254,0 314.,6
C-4 64,0 65,6 86,9
C-5 170,7 137,0 193,9
C-6 83,7 95,4 123,3
Dekanter 19,4 - 6,5
HEX-1 24,6 2,3 10,5
HEX-2 8,3 1,0 3,8
TOPLAM 1.275,9 2.002,8 2.428,0

Maliyet hesabi sonucunda da goriildiigii gibi prosesteki en yliksek yatirnm ve enerji
maliyetine sahip kolon, ana beslemedeki azeotrop karigimlarin IPA-W ve BUTOH-W
olmak {izere iki ayri iiriin akimi olarak ayrildigt C-2 kolonudur. Bu bilgi ile azeotrop
karisimlart ayirmanin daha yiiksek maliyetli ekipmanlar ve daha fazla enerji ihtiyaci ile
gerceklestigi sonucunu ¢ikarabilmekteyiz. ikinci en yiiksek maliyet ise fazla suyun
prosesten uzaklastirildigi C-1 kolonuna aittir. Butonoliin saflastirildigi C-3 kolonu ile

izopropanoliin saflagtirildigi C-5 ekstraktif distilasyon kolonu bu siray1 takip etmektedir.
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4.2 Kontrol Sonuclar:

Olusturulan kontrol yapilarinda kullanilan biitiin sicaklik (TC) ve bilesen kontrol
edicilerine (CC) kapal1 devre ATV testi uygulanarak nihai kazang (Ku) ve nihai periyot
(Pu) degerleri bulunmustur. Tyreus-Luyben ayar yontemi kullanilarak her bir kontrol edici

icin hesaplanan K ve 1, degerleri Cizelge 4.3’te verilmektedir.

Cizelge 4.3: TC ve CC kontrol edici parametreleri.

Ii:)anl;[lrs(:l Gevrim Ku (daiLiJka) Ke (daI:li ka)

Qri— Ty 4 9,76 3,00 3,05 6,60

Qr2—T29 4,54 5,40 1,42 11,88

QH1 — Toecin 3,68 0,12 1,15 0,26

cs1 Qrs—Tais 4,96 3,60 1,55 7,92
Qra— Ta10 6,75 4,80 2,11 10,56

QH2 — Towmso 1,02 0,12 0,32 0,26

Qrs — Ts40 3,65 3,00 1,14 6,60

Qrs — Te5 1,57 4,80 0,49 10,56

Qri—T14 9,76 3,00 3,05 6,60

Qr2—T2o 4,54 5,40 1,42 11,88

Qn1 — ToeciN 3,68 0,12 1,15 0,26

cso QR3 — XD3,BUTOH 2,43 14,40 0,76 31,68
Qra—Ta10 6,75 4,80 2,11 10,56

Qn2 — Tomso 1,02 0,12 0,32 0,26

Qrs — Xps,IPA 1,76 34,20 0,55 75,24

Qrs — Te5 1,57 4,80 0,49 10,56

Seviye ve akis kontrol edicilerin ayarlari Luyben (2013) tarafindan onerilen degerlerle
yapilmistir. Seviye kontrol edicileri P tipidir ve K¢=2 olarak tanimlanmistir. Akis kontrol

edicileri ise P1 tipidir ve Kc=0,5 ve 1,=0,3 dakika olarak tanimlanmustir.
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CS1 ve CS2 kontrol yapilarinin dinamik davranislarini test etmek amaciyla iiretim
debisine +%20, ana besleme akimindaki biitanol bilesimine de +%3 oraninda bozan
etkenler verilmistir. Uriin safliklari, kontrol edilen raf sicakliklar1 ve ilgili manipile edilen
degiskenler goz oniinde bulundurularak kontrol yapilarinin bozan etkenlere kars1 verdigi

dinamik cevaplar degerlendirilmistir.

4.2.1 CST’in dinamik davramslar:

C-3 kolonunun taban trlnd olan bitanol ile C-5 kolonunun tepe GrlinG olan izopropanoliin
safliklarininin dolayli olarak sicaklik kontrol edicilerle kontrol edildigi kontrol yapisinin
uretim debisindeki %20, ana besleme akimindaki biitanol bilesimindeki +%3 oraninda
bozan etkenlerine karsi gosterdigi dinamik davranislar incelenmistir. Bu amagcla; biitanol
safligin1 kontrol etmek amaciyla olusturulan sicaklik kontrol ¢evrimi (TC3), izopropanol
safligin1 kontrol etmek amaciyla olusturulan sicaklik kontrol ¢evrimi (TC5), DMSO
safligin1 kontrol etmek amaciyla olusturulan sicaklik kontrol ¢evrimi (TC6), bunlarin
disinda kalan diger proses kolonlarina ait sicaklik kontrol ¢evrimleri (TC1, TC2 ve TC4),
dekanter besleme akiminin (DECIN) sicakligini kontrol etmek amaciyla olusturulan
sicaklik kontrol ¢evrimi (TChi) ile DMSO akimmin sicakligini kontrol etmek amaciyla
olusturulan sicaklik kontrol ¢evriminin (TCz) bozan etkenlere karsi verdigi dinamik

cevaplar gozlemlenmistir.

TC3, TC5 ve TC6 kontrol c¢evrimlerinin Uretim debisindeki £%20’lik degisime karsi

verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.1°de gosterilmigtir.
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Sekil 4.1: CS1°’de TC3, TC5 ve TC6 kontrol ¢evrimlerinin tiretim debisindeki +£%20°1ik
degisime cevabi.

DMSO saflig1 dolayli olarak sicaklik control edicilerle kontrol edilmesine karsin yatigkin
hal degerinde herhangi bir sapma gostermemistir. Biitanol ve izopropanol safliklari ise
sicaklik kontrolleriyle dolayli olarak kontrol edilmelerine bagli olarak yatigkin hal
degerlerinden ¢ok uzaklagsmadan yeni bir degere yerlesmislerdir. Biitanol saflig1 tiretim
debisindeki +%20 degisim durumunda eski yatiskin hal degerinden ~%0,04 uzaklasarak
yeni yatiskin hal degeri olan 0,9946’ya oturmustur. Uretim debisindeki -%20 degisim
durumunda ise eski yatigkin hal degerinden ~%0,03 uzaklasarak yeni yatiskin hal degeri
olan 0,9953’¢ yerlesmistir. izopropanol saflig1 ise iiretim debisindeki +%20 degisim
durumunda eski yatiskin hal degerinden ~%0,18 uzaklasarak yeni yatigkin hal degeri olan
0,9968’e oturmustur. Uretim debisindeki -%20 degisim durumunda ise bir énceki duruma
gore daha biiyiik bir farkla eski yatiskin hal degerinden ~%0,88 uzaklasarak yeni yatiskin
hal degeri olan 0,9862’ye yerlesmistir. Sicakliklar kisa siiren salinimlar ile eski yatigkin

hal sicakliklarina otururken, manipiile edilen kaynatici 1s1 yiikleri yeni yatigkin hal
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degerlerine oturmuslardir. TC3, TCS ve TC6 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki

+%3’liik degisime kars1 verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.2°de gosterilmistir.
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Sekil 4.2: CS1’de TC3, TC5 ve TC6 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki
+%3’liik degisime cevabi.
Besleme bilesiminde sisteme bozan etken verilmesi durumunda TC3, TC5 ve TC6 kontrol
cevrimlerinin gosterdigi dinamik davranislar, sisteme tiretim debisi Uzerinden bozan etken
verilmesi durumunda gosterdigi dinamik davranislar ile olduk¢a benzerdir. Biitanol
safliginin dolayli olarak kontrol edildigi TC3 kontrol ¢evriminin verdigi dinamik cevaplar
bir 6nceki durumdaki ile birebir aynidir. Ancak IPA ve DMSO safliklarinin kontrol
edildigi TC5 ve TC6 kontrol cevrimleri bir onceki duruma gore tersine davranis
gostermislerdir. Bununla beraber DMSO saflig1 yatiskin hal degerinde herhangi bir sapma
gostermemeye devam etmistir. Izopropanol safligi ise besleme bilesimindeki +%?3
degisim durumunda eski yatiskin hal degerinden ~%0,17 uzaklasarak yeni yatiskin hal
degeri olan 0,9933’e oturmustur. Besleme bilesimindeki -%3 degisim durumunda ise eski

yatiskin hal degerinden ~%0,11 uzaklagarak yeni yatigkin hal degeri olan 0,9961’e
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yerlesmistir. Sicakliklar kisa siiren salinimlar ile eski yatiskin hal sicakliklarina otururken,

manipiile edilen kaynatici 1s1 yiikleri yeni yatigkin hal degerlerine oturmuslardir.

Coziicl ve ana liriin safliklarinin kontrol edildigi kolonlardaki sicaklik kontrolleri disinda
kalan TC1, TC2, TC4 kontrol ¢evrimlerinin tretim debisindeki +%20’lik degisime kars1

verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.3’te gosterilmistir.
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Sekil 4.3: CS1’de TC1,TC2 ve TC4 kontrol ¢evrimlerinin tiretim debisindeki +%20°’lik
degisime cevabi.

Uretim debisindeki degisime karsilik TC1, TC2 ve TC4 sicaklik kontrollerinde kisa siireli
salimimlar ile birlikte sicaklik kontroliinde kullanilan ilgili raf sicakliklarinin eski yatiskin
hal degerlerine oturduklar1 goriilmektedir. Ancak Sekil 4.3’te de goriildiigii gibi, C-4
kolonunun 10. raf sicakliginda (T4,10) sistemin genel dinamik yapisin1 bozmayacak kadar
kiigiik miktarda siirekli salinimlarin oldugu goriilmektedir. Bu salinimlar prosesin yatiskin
hal dinamiginden kaynaklanmakta olup, genel kontrol yapis1 iizerinde bozucu bir etkiye
sahip degildir. Manipiile edilen kaynatic1 1s1 yiikleri kisa siire sonra yeni yatigkin hal
degerlerine oturmaktadir. TC1, TC2 ve TC4 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki

+%3’liikk degisime kars1 verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.4’te gosterilmistir.
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Sekil 4.4: CS1°de TC1,TC2 ve TC4 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki

Sisteme, besleme bilesiminde +%3’lik degisim uygulanmasi durumunda; TC1, TC2 ve
TC4’te sicaklik kontrolil yapilan ilgili raf sicakliklart kiigiik ve kisa siireli salimimlar ile
eski yatigkin degerlerine oturmaktadir. 2. kolonun 9. raf sicakligi (T2,) ile 4. kolonun 10.
raf sicakliginda (T410) sistemin yatigkin hal dinamiginden kaynakli kii¢iik miktardaki

stirekli salinimlar goriilmektedir. Manipiile edilen kaynatici 1s1 yiikleri ise kisa siirede yeni
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+%3’lik degisime cevabi.

yatigkin hal degerlerine yerlesmistir.

TCH1 ve TCr2 kontrol ¢evrimlerinin tretim debisindeki +%20’lik degisime kars1 verdigi

dinamik cevaplar Sekil 4.5’te gosterilmistir.

Sekil 4.5:
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CS1’de TChi1 ve TChz kontrol gevrimlerinin Gretim debisindeki +%20°1ik

degisime cevabi.
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Sistemin yatiskin hal dinamiginden kaynaklanan kiiciik salimmlarin etkisi dekanter
besleme akimi sicakligi tizerinde daha net goriilmektedir. Ancak bu ¢ok kii¢iik miktardaki
salinimlar sistemin genel dinamik yapisin1 bozmamaktadir. Bununla beraber iiretim
debisindeki degisimlere karsilik, dekanter besleme akimi sicakligi ve DMSO besleme
sicakligr kiiciik salinimlar ile kisa silirede eski yatigkin hal degerlerine yerlesmektedir.
Manipiile edilen 1s1 degistirici 1s1 yiikleri ise kisa siire igerisinde yeni yatigkin hal
degerlerine oturmaktadir. TCH1 ve TChz kontrol cevrimlerinin besleme bilesimindeki

+%3’llik degisime kars1 verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.6’da gosterilmistir.
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Sekil 4.6: CS1°de TCh1 ve TChz kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki +%3’liik
degisime cevabi.

Besleme bilesimindeki degisimlere karsilik; dekanter ve c¢oziicii besleme akimi
sicakliklar kiigiik salinimlar ile kisa siirede eski yatigkin hal degerlerine oturmaktadir.

Manipiile edilen kaynatici 1s1 yiikleri ise kisa siire yeni yatigkin hal degerlerine

yerlesmistir.

4.2.2 CS2’nin dinamik davramslarn

C-3 kolonunun taban trtint olan bitanol ile C-5 kolonunun tepe triint olan izopropanoliin
safliklarininin dogrudan bilesen kontrol edicilerle kontrol edildigi kontrol yapisinin iretim
debisindeki £%20, ana besleme akimindaki biitanol safligindaki +%3 oraninda bozan
etkenlerine kars1 gosterdigi dinamik davranislar incelenmistir. Bu amagcla; biitanol
safligin1 kontrol etmek amaciyla olusturulan bilesen kontrol ¢evrimi (CC3), izopropanol
safligin1 kontrol etmek amaciyla olusturulan bilesen kontrol ¢evrimi (CCS5), bunlarin

disinda kalan diger proses kolonlarina ait sicaklik kontrol ¢evrimleri (TC1, TC2 ve TC4),
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dekanter besleme akiminin (DECIN) sicakligini kontrol etmek amaciyla olusturulan
sicaklik kontrol ¢evrimi (TChi) ile DMSO akiminin sicakligini kontrol etmek amaciyla
olusturulan sicaklik kontrol ¢evriminin (TCh2) bozan etkenlere karsi verdigi dinamik

cevaplar gozlemlenmistir.

CC3 ve CC5 kontrol gevrimlerinin tretim debisindeki £%20°lik degisime kars1 verdigi

dinamik cevaplar Sekil 4.7°de gosterilmistir.
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Sekil 4.7: CS2’de TC3 ve TCS kontrol ¢evrimlerinin tiretim debisindeki +%20°’1ik
degisime cevabi.

Biitanol saflig, iiretim debisindeki degisimler karsisinda, saflik %99 un altina diismeden
5 saat igerisinde eski yatiskin hal degerine oturmustur. izopropanol saflifi iiretim
debisindeki +%20’lik degisime karsilik yatiskin hal degerinden ~%0,42 uzaklasarak
0,9992 degerine ulasmig; 6. Saatten itibaren tekrar eski yatiskin hal degerine yaklasmaya
baslamigtir ve 10 saatin sonunda eski yatigkin hal degerine yerlesmistir. Uretim
debisindeki -%20°1ik degisime karsilik, IPA saflig1 sik ve kiigiik salinimlar ile birlikte eski
yatiskin hal degerinden ~%1,14 uzaklasarak 0,9836’ya kadar azalmistir. 2.5 saat sonra
saflik tekrar artmaya baslamis ve 10 saatin sonunda IPA saflig1 eski yatiskin hal degerine
yerlesmistir. Manipiile edilen kaynatici 1c1 yiikleri ise yeni yatigkin hal degerlerine
oturmuslardir. CC3 ve CC5 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki +%3’liik

degisime kars1 verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.8’de gosterilmistir.
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Sekil 4.8: CS2°de TC3 ve TCS5 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki +%3’liik
degisime cevabi.

Biitanol safligi, besleme bilesimindeki degisimler karsisinda tek bir salinimla, saflik
%99’un altina diismeden 5 saat icerisinde eski yatiskin hal degerine oturmustur.
Izopropanol saflig1 ise iiretim debisindeki degisime verdigi cevaplara kiyasla besleme
bilesimindeki degisimlere karsi1 daha az agresif cevaplar vermistir. Tek bir salinimla saflik
%99,3’1in altina diismeden 6 saat sonunda eski yatiskin hal degerine oturmustur. Manipiile

edilen kaynatici 1s1 yiikleri ise yeni yatigkin hal degerlerine yerlesmislerdir.

TC1,TC2 ve TC4 kontrol cevrimlerinin Uretim debisindeki +%20’lik degisime karsi
verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.9°da gosterilmistir. Uretim debisindeki degisime karsilik
TCI1, TC2 ve TC4 sicaklik kontrollerinde kisa siireli salimmmlar ile birlikte sicaklik
kontroliinde kullanilan ilgili raf sicakliklarinin eski yatigkin hal degerlerine oturduklar
gorilmektedir. Ancak Sekil 4.9°da da goriildiigii gibi, C-4 kolonunun 10. raf sicakliginda
(Ts10) prosesin yatigkin hal dinamiginden kaynaklanan kii¢iik salimimlarin etkisi
goriilmektedir. Ancak bu salinimlar ¢ok kiigiik miktarda gerceklesmekte olup sistemin
genel dinamik yapisini etkilememektedir. Manipiile edilen kaynatici 1s1 yiikleri kisa siire

sonra yeni yatigkin hal degerlerine oturmaktadir.
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Sekil 4.9: CS2’de TC1,TC2 ve TC4 kontrol ¢evrimlerinin tiretim debisindeki +%20°’lik
degisime cevabi.

TC1, TC2 ve TC4 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki +%3’liik degisime kars1

verdigi dinamik cevaplar Sekil 4.10’da gosterilmistir.
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Sekil 4.10: CS2’de TC1,TC2 ve TC4 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki
+%3 ik degisime cevabi.

Besleme bilesiminde £%3’liik oranda sisteme bozan etken verilmesi durumunda; TCI1,
TC2 ve TC4’te sicaklik kontrolii yapilan ilgili raf sicakliklar1 kiigiik ve kisa siireli

salmimlar ile eski yatiskin degerlerine oturmaktadir. 2. kolonun 9. raf sicakligi (T29) ile
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4. kolonun 10. raf sicakliginda (Ts,10) sistemin yatigkin hal dinamiginden kaynakli kiigiik
miktardaki stirekli salinimlarin etkisi goriilmektedir. Manipiile edilen kaynatici 1s1 yiikleri

ise kisa stire yeni yatigkin hal degerlerine yerlesmistir.

TCHi ve TChz kontrol ¢cevrimlerinin tretim debisindeki +%20’lik degisime kars1 verdigi

dinamik cevaplar Sekil 4.11°de gosterilmistir.
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Sekil 4.11: CS2’de TCH1 ve TCh2 kontrol ¢evrimlerinin Gretim debisindeki £%20°1lik
degisime cevabi.

Sistemin yatigkin hal dinamiginden kaynaklanan kiigiik salinimlarin etkisi dekanter
besleme akimi sicakligi tizerinde daha net goriilmektedir. Ancak bu ¢ok kii¢iik miktardaki
salinimlar sistemin genel dinamik yapisint bozmamaktadir. Bununla beraber iiretim
debisindeki degisimlere karsilik, dekanter besleme akimi sicakligi 4 saat igerisinde eski
yatiskin hal degerine yerlesirken, DMSO besleme sicakligi kiiclik salinimlar ile 6 saat
icerisinde eski yatigkin hal degerlerine yerlesmektedir. Manipiile edilen 1s1 degistirici 1s1
yiikleri ise kisa siire igerisinde yeni yatigkin hal degerlerine oturmaktadir. TCHy ve TCh2
kontrol ¢cevrimlerinin besleme bilesimindeki +%3’liikk degisime karsi verdigi dinamik
cevaplar Sekil 4.12°de gosterilmistir.
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Sekil 4.12: CS2’de TCh1 ve TCh2 kontrol ¢evrimlerinin besleme bilesimindeki +%3’liik
degisime cevabi.

Besleme bilesimindeki degisimlere karsilik; dekanter ve c¢oziicii besleme akimi
sicakliklart kiigiik salimimlar ile kisa stirede eski yatiskin hal degerlerine oturmaktadir.
Manipiile edilen kaynatic1 1s1 yiikleri ise kisa slire yeni yatigkin hal degerlerine

yerlesmistir.

4.2.3 CS1 ve CS2 kontrol yapilarimin karsilastirilmasi

Temel olarak CS1 ve CS2 kontrol yapilari, biitanol ve izopropanol safliklarini kontrol
etmeye yonelik olusturulan kontrol ¢evrimleri bakimindan farklilik géstermektedir. CS1
kontrol yapisinda biitanol ve izopropanol saflig1 dolayli olarak ilgili kolon sicakliklar
tizerinden sicaklik kontrol edicilerle kontrol edilmekteyken; CS2 kontrol yapisinda
biitanol ve izopropanol safligi dogrudan tiriin akimlari tizerinden bilesen kontrol edicilerle

kontrol edilmektedir.

Her iki kontrol yapisi, sisteme verilen iiretim debisindeki (UD) +%20 ve besleme
bilesimindeki (BB) £%3 bozan etkenlerine kars1 verdigi dinamik cevaplar bakimindan
degerlendirilmistir. Bozan etkenlere karsilik tiriin safliklarindaki yeni yatiskin hal
degerleri (XButoH Ve Xipa) ve tiriin safliklarinin tekrar yatigkin hale gelme siireleri (tsutoH

ve tipa) Cizelge 4.4°te verilmistir.
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Cizelge 4.4: Uriin safliklarinin bozan etkenler sonucu meydana gelen Grin
safliklarindaki sapma degerleri ve tekrar yatiskin hale gelme siireleri.

Kontrol Bozan
Yapisi Etken |AXBuToH| | tsuton (h) |AXipA| tira (D)
UH +%20 0,0004 15 0,0018 2,4
UH -%20 0,0003 1,4 0,0012 4,1
Cs1
BB +%3 0,0003 2,5 0,0017 4,8
BB -%3 0,0003 1,2 0,0011 1,6
UH +%20 0 53 0 9,9
UH -%20 0 4,3 0 9,2
CS2
BB +%3 0 4,3 0 7,2
BB -%3 0 4,9 0 5,3

Cizelge 4.4’°te de goriildigi gibi, tiriin safliklarinin CS1 kontrol yapisiyla kontrol edilmesi
durumunda safliklarin yatiskin hal degerlerinde sapma meydana gelmektedir. Yeni
yatiskin hal safliklari, tiretim debisindeki -%20 oraninda bozan etkenine karsilik IPA
safliginda goriilen diisiis hari¢c hi¢c bir zaman %99’un altina diismemistir. Uriin
safliklariin CS2 kontrol yapisiyla kontrol edilmesi durumunda safliklarin yatiskin hal
degerlerinde herhangi bir sapma yasanmamistir. Ancak CS2 kontrol yapisinda iiriin
safliklarinin yatigkin hale oturmalar1 i¢in gecen siire, CS1 kontrol yapisindaki tekrar

yatiskin hale gelme siiresine oranla daha fazladir.

Uriin safliklarmin kontrol edildigi kontrol ¢evrimleri disinda kalan kontrol ¢evrimleri ise
(TC1, TC2, TC4, TCHi ve TCh2), CS1 ve CS2 kontrol yapilarinda bozan etkenlere karsi

benzer dinamik davraniglar gostermislerdir.
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5. VARGILAR VE ONERILER

Bu calismada, IBE fermantasyonu sonucu elde edilen diisiik etanol igerigine sahip
fermantasyon suyundan bitanol ve izopropanol iiriinlerinin saflastirilmasina yonelik
proses tasarimi yapilmistir. Yapilan tasarimda simiilatér olarak Aspen Plus kullanilmistir.
Sistemdeki biitanol/su heterojen azeotrop karisiminin dekanter ve distilasyon kolonlardan
olusan hibrid ayirma sistemi ile basarili bir sekilde ayrildigi goriilmiistiir. Ayrica
izopropanol/su homojen azeotrop karisimi da ¢oziicii olarak dimetil sulfoksitin
kullanildig: ekstraktif distilasyon sistemi ile basarili bir sekilde ayrilmistir. Ana {iriin olan
biyobltanol ve yan Urin olan izopropanol %99,5 saflikla elde edilmistir. Proses
ekipmanlarina ait boyutlandirma ve maliyet hesaplamalar1 yapilarak her bir ekipman igin
toplam yillik maliyet (TAC) hesaplanmistir. Maliyet sonuclarina goére, prosesin enerji
maliyetinin fazla olmasi dikkat cekmektedir. Prosesin enerji ihtiyacini azaltmaya yonelik,
proseste 1s1 integrasyonu seklinde iyilestirmeler yapilarak enerji maliyetlerinin

diisiiriilebilecegi ongdriilmektedir.

Bir sonraki asamada, tasarlanan prosesin dinamik kontroliinii saglamaya yonelik CS1 ve
CS2 olmak tizere iki farkli kontrol yapist olusturulmustur. Proses kontrolii asamasinda
simiilator olarak Aspen Dynamics kullanilmistir. Olusturulan kontrol yapilarini test etmek
amaciyla sisteme tiretim debisinde £%20 oraninda ve besleme bilesiminde +%3 oraninda
degisime yol acan bozan etkenler verilmis, bunlara karsilik sistemin dinamik cevaplari
incelenmistir. CS1 kontrol yapisinda, {riin safliklar1 bozan etkenler karsisinda yatigkin
hale gec¢is doneminde %99’un altina diismeden yeni bir yatiskin hal degerine
yerlesmislerdir. Bunun sebebi CS1 kontrol yapisinda {iriin safliklarinin dogrudan degil,
dolayl olarak sicaklik {izerinden kontrol edilmesidir. Uriin safliklarnin dogrudan bilesen
kontrol edicilerle kontrol edildigi CS2 kontrol yapisinda ise iiriin safliklar1 yatigkin hale
gecis doneminde en fazla %98’e kadar diiserek (sadece IPA i¢in tiretim debisindeki +%20
degisim durumunda) eski yatiskin hal degerlerine oturmuglardir. Ancak CS1’e kiyasla,

CS2’de iiriin safliklarinin tekrar yatiskin hal degerlerine yerlesmesi daha uzun stirmiistiir.
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Sonug olarak, her iki kontrol yapisinin da sistemi bozan etkenler karsisinda etkili bir

sekilde kontrol edebilir nitelikte oldugu goriilmustiir.
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