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KLOROFORM/METANOL AZEOTROPIK KARISIMI ICIN BASING
DEGISTIRMELI VE EKSTRAKTIF DISTILASYON YONTEMLERININ
KARSILASTIRILMASI

OZET

Giiniimiizde kimya endiistrisinde ayirma islemlerinden yararlanilarak {irtinler belirli
safliklarda elde edilir. Distilasyon kolonlar1 ayirma islemleri icinde dnemli bir yere
sahiptir. Gelistirilen yeni alternatif yontemler olmasina ragmen distilasyon, ideal
olmayan karisgimlar1 ayirmada her zaman ayirma islemleri arasindaki Onemini
koruyacaktir. Genellikle ¢oziicii geri kazaniminda yararlanilan distilasyon islemi;
cogunlukla gida, ilag ve kimya endiistrilerinde kullanilmaktadir. Bir sivi karigimin
distilasyon ile ayrilmasi, karigimi olusturan bilesenlerin uguculuklar: arasindaki farka
dayanir. Organik bilesenlerin karisimlari ¢ogunlukla ideal olmayan sistemlerdir ve
azeotrop olustururlar. Azeotropik karisimlarin sivi ve buhar fazlarmin bilesimleri
ayni oldugu i¢in klasik distilasyon kolonlar1 ile ayrilmasi miimkiin degildir. Bu
karisimlarin ayrilmasinda bazi 6zel yontemler kullanilmaktadir ve son yillarda bu
yontemlerle ilgili ¢aligmalar artmistir. Ekstraktif distilasyon ve basing degistirmeli
distilasyon bu yontemlerden bazilaridir. Ekstraktif distilasyonda uygun bir ¢oziicii
eklenerek bilesenlerin relatif uguculuklarmin degistirilmesi prensibi ile ayirma
saglanir. Basing degistirmeli distilasyon ise basingtaki degisimin azeotropik bilesimi
degistirecegi prensibine dayanir. Ilag ve biyoteknoloji endiistrileri atig1 olan
kloroform/metanol ikili karisimi; 326,89 K’de %66,01 kloroform molar bilesiminde
azeotrop olusturmaktadir. Bu g¢alismada, azeotropik kloroform/metanol ikili
karigiminin ayrilmasi hedeflenmis ve ASPEN Plus simulatorii kullanilarak tasarimlar
yapilmistir. Ekstraktif distilasyon ve basing degistirmeli distilasyon yontemleri i¢in
optimum tasarimlart bulunmustur ve toplam yillik maliyet iizerinden ekonomik
analizleri yapilmistir. Ekstraktif distilasyonda uygun ¢oziicii olarak propanol
secilmistir ve termodinamik model olarak NRTL kullanilmigtir. Reboyler (kaynatici)
1s1l yiikii ve toplam yillik maliyetin minimize edilmesi i¢in kullanilan iteratif
(yinelemeli) optimizasyon sonucunda toplam yillik maliyet 2217.43 10%$/y1l olarak
bulunmustur. Diger yontem olan basing degistirmeli distilasyonda ise 1 atm ve 10
atm’de c¢alisan distilasyon kolonu serisi kullanilmistir. Gelistirilen iteratif
optimizasyon ile ayn1 sekilde, reboyler 1s1l yiikii ve toplam yillik maliyetin minimize
edilmesi hedeflenmis ve 689.79 103$/y11 toplam yillik maliyet ile basing degistirmeli
distilasyonun, ekstraktif distilasyondan daha ekonomik oldugu goriilmiistiir.
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COMPARISION OF EXTRACTIVE DISTILLATION AND PRESSURE
SWING DISTILLATION FOR CHLOROFORM/METHANOL SEPARATION

SUMMARY

Nowadays, separation processes are used in chemical process industries to obtain
desired product purity. Distillation is by far the most widely used one of these
processes. It is an ancient separation method and has been widely used for thousands
of years. Distillation can be described as a process, in which a liquid or vapor
mixture of two or more substances is separated into its components fractions of
desired purities by application and removal of heat. Although there are many
methods developed to separate nonideal mixtures, distillation will always be the one
most frequently used. It is generally used in solvent recovery and also in many areas
of food, pharmaceutical and chemical industries. Distillation is physical separation
process based on differences in volatility of components in a boiling liquid mixture.
An azeotrope is a mixture of chemical components that has identical compositions of
liquid and vapor phases in equilibrium with each other. When that composition is
reached the components cannot be separated at that given pressure. Azeotropy occurs
because of molecular interactions between different chemical components. When the
components have similar elemental molecules and structures the molecular
interaction is very slight and azeotropes do not occur. If azeotrope boils at a
temperature lower than either of pure components it is called a minimum-boiling
azeotropes. Maximum-boiling azeotrope boils at a temperature higher than either of
pure components. The mixtures of organic compounds mostly form non ideal
systems. Since vapor and liquid phases are in equilibrium at azeotrope mixtures, they
cannot be separated by conventional distillation systems. Thus, some special
distillation methods are developed to separate azeotropes. Increasing interest in this
field resulted in many papers in literature dealing with this problem and methods.
Extractive distillation and pressure swing distillation are two of these methods used
to separate azeotropic mixtures. Extractive distillation is widely used in industry and
it is becoming an increasingly important separation method for chemical engineering.
In extractive distillation, relative volatility of the components to be separated are
altered by using an additional solvent with high boiling point. By using this method,
one pure component is obtained at the top of one column, the other is obtained at the
bottom with the solvent added which is going to be easily separated in the second
column due to the high boiling point of the solvent. Other method, pressure swing
distillation, is being widely studied in literature lately. Pressure swing distillation is
based on the fact that a simple change in pressure can alter relative volatility of the
mixture. This method is the one able to be utilized to separate the mixture with close
boiling point or forming azeotrope, but no new additive added. Therefore, from the
viewpoint of green chemical principles, pressure swing distillation seems to be an
environment-friendly process, since it has no additive. However the applications of
pressure swing distillation are very limited.

In this study, the aim is to compare optimum steady state designs and economics of
extractive distillation and pressure swing distillation systems for binary mixture of
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chloroform/methanol. This binary mixture of chloroform/methanol is an organic
waste of pharmaceutical and biotechnology industry. It is widely used as an effective
solvent for bioactive substances’ extraction from biological sources. Chloroform
cannot be separated from alcohols by using conventional distillation or rectification
because of the minimum boiling azeotrope between chloroform and alcohols. One
way of separating chloroform is extractive distillation; the other is pressure swing
distillation; which are compared in this study. This binary mixture exhibits a
minimum boiling azeotrope with 0,34 methanol molar composition at 327 K under
atmospheric pressure. The processes were studied with a feed mixture made up of 50
mol % chloroform and 50 mol % methanol at 300 K, with a flow rate of 100 kmol/h.
The product molar purities were specified as 99,5 %. ASPEN Plus software was used
to simulate these distillation systems.

In the extractive distillation process; the mixture of chloroform/methanol and the
entrainer are fed into the extractive column. In the presence of entrainer, the relative
volatility between chloroform and methanol is altered. That caused chloroform to
move toward the top and methanol move toward the bottom of that column. Pure
chloroform is obtained at the distillate product stream. The bottom stream of
extractive distillation column is fed to a second column called entrainer recovery
column to produce pure methanol at the top stream and pure entrainer at the bottom
stream. Heavy entrainer is recycled back to the extractive column. In order to balance
small losses of entrainer in distillates; a small make up entrainer stream is added.
Since the Entrainer selection is very important in extractive distillation for the
feasibility and economy; it is a key factor. Relative volatilities of components in the
presence of different entrainers are compared in order to select the best entrainer. 1-
Propanol was selected to be the best entrainer, between suitable entrainer candidates,
because of its low relative volatility ratio, non-toxic and non-pollutant properties.
Water is not a suitable entrainer for this system, since chloroform/methanol/water
system has a heterogeneous azeotrope. NRTL activity model was chosen as the
proper thermodynamic model since the system is polar, non-electrolyte and operates
under atmospheric pressure. An algorithm minimizing total annual cost was used to
obtain the optimum steady state design and economics for extractive distillation
process. Product purities were set as 99,5 mol % and entrainer impurity at recovery
column was specified as 10 ppm. Design parameters were feed composition, feed
flow rate and column pressures. Optimization parameters were selected as total
number of stages of extractive distillation column, entrainer and fresh stream feed
locations; total stages of recovery column and feed location. To find the optimal
design for extractive distillation column, a sequential iterative method (algorithm) is
used with; total stages of extractive distillation column as the outer iterative loop,
entrainer flow rate as middle loop and entrainer and fresh stream feed locations as
the inner iterative loop. Likewise; for recovery column algorithm was used with feed
location as the inner iterative loop and total stages of recovery column as the outer
loop. After lots of iterations optimum design results were found as; extractive
distillation column total stages 90, entrainer feed location 16 and fresh stream feed
location 68; recovery column total stages 66 and feed location 16. For this case
energy cost was 1342,9 10°$/year, capital cost was 874,6 10°$/year and total annual
cost was 2217,4 10°$/year.

In the pressure swing distillation process, the mixture of chloroform/methanol is fed
to the low pressure column. Pure methanol is obtained at bottom stream.
Chloroform/methanol mixture with composition of 2 mol % lower than the azeotrope
at 1 atm is obtained at distillate stream and fed to the second column operating at
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high pressure (10 atm). Pure chloroform is obtained from the bottom stream of high
pressure column and mixture with composition of 2 mol % higher than the azeotrope
at 10 atm is recycled to the low pressure column. NRTL thermodynamic model was
chosen as in extractive distillation process. An algorithm was used to find optimum
steady state by minimizing total annual cost. Product purities were specifications as
99,5 mol %. Design parameters were feed composition, feed flow rate and column
pressures. Optimization parameters were selected as total number of stages and feed
locations for both columns. An optimization sequence as in extractive distillation
process was run and results were obtained as; low pressure distillation column total
stages 24, fresh stream feed location 9, recycle stream feed location 18; high pressure
column total stages 25 and feed location 20. For this case energy cost was 397,27
10°$/year, capital cost was 877,6 10°$/year an total annual cost was 689,794
10°$/year.

Depending on the total annual cost results, one can easily realize that pressure swing
distillation is economically better when compared to extractive distillation for
chloroform/methanol mixture separation.

In recent years, increasing energy demand and growing concern for pollution
triggered researches in more energy-efficient and environment-friendly process
technologies. It was known for almost 70 years that heat integration concept
inproves energy efficiency and is environment-family. However, investment costs
and possible control problems which resulted from interaction and nonlinearity kept
heat integration concept at background for years. Reseaches denoted that almost 10%
of industrial energy consumption accounts for distillation in USA. It is known
thatmore than 70 % of operation costs are caused by energy expences. Therefore, the
use of heat integration is often economically for distillation systems. Heat integration
is based on the idea of heat exchanges between hot process streams and cold process
streams. The heat integrated systems can be designed for complete heat integration.
In complete heat integration there is only one steam-heated reboiler and one water-
cooled condenser. Also heat integrated systems can be designed for partial heat
integration. When the condenser heat removal is not equal to the reboiler heat input
partial heat integration is applicable with use of auxiliary reboilers and/or auxiliary
condensers.

After it was noticed that pressure swing distillation is economically superior to
extractive distillation case, heat integration was applied to optimum case design
results for pressure swing distillation in order to decrease energy cost. Reflux drum
temperature in high pressure column was remarkably much higher than that in low
pressure column. So that requires a small area condenser. These results suggested
that complete heat integration would be logical in this pressure swing distillation
system. In other words hot distillate stream was used for heating in reboiler of low
pressure column, at the same time distillate stream was cooled. Heat integrated
pressure swing distillation resulted in 354,2 10%$/year energy cost; 856,7 10°$/year
capital cost and was 635,9 10°$/year total annual cost.
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1. GIRIS VE AMAC

Kimya endiistrisinde istenilen safliklarda iiriin elde edebilmek igin ¢esitli ayirma
islemlerinden faydalanilir. Bu ayirma islemleri arasinda uzun zamandan beri
kullanildig1 bilinen distilasyon olduk¢a 6nemli bir yere sahiptir ve hala en ¢ok
kullanilan ayirma yontemidir. Ancak, 1992 yilinda yapilmis bir arastirmaya gore
distilasyon kolonlar1 Amerika Birlesik Devletleri’nin enerji ihtiyacinin %7’sini
olusturmaktadir [1]. Endiistiyel Teknoloji Bakanligi, gereken arastirmalar ve
gelistirmeler yapilarak 2020 yilina kadar bu enerji talebinin diistiriilmesini
hedeflemistir. Bu nedenle, yiliksek enerji maliyeti olan distilasyon kolonlar1 ile ilgili

calismalar son yillarda tekrar yogunlagmaistir.

Distilasyon, iki veya daha fazla bilesenden olusan bir karisimda kaynama noktalar
farkindan yararlanarak; ugucu bilesenin ayrilmasi prensibine dayanmaktadir. Yiiksek
saflikta iirlin veya istenilen saflikta yan iriin elde edilebildiginden kimya

endistrisinin yaninda gida ve ilag endiistirisinde de sik¢a kullanilmaktadir.

Diger yandan, kimya endiistrisinde azeotrop olusturan bir¢ok karigim bulunmaktadir.
Bir azeotropik karigimin ayni bilesimlere sahip sivi ve buhar fazlar1 oldugundan
klasik distilasyon yontemleri ile ayirma yapmak miimkiin degildir. Bu nedenle,
azeotropik karigimlar icin c¢esitli 6zel ayirma yontemleri kullanilmaktadir.
Azeotropik, ekstraktif ve reaktif distilasyon yontemlerinin kullanildig1r ¢aligmalar
literatiirde mevcuttur. Basing degistirmeli distilasyon ise son yillarda gelismekte olan
bir yontemdir. Ekstraktif distilasyonun calisma prensibi ikili karisima bir ¢oziicii
eklenerek relatif ucuculuklarin degistirilmesine dayanmaktadir. Basing degistirmeli

distilasyonda ise farkli basinglarda galisan iki ayr1 kolon kullanilarak ayirma saglanir.

Azeotrop olusturan kloroform/metanol ikili karisimi, ilag ve biyoteknoloji
endiistrisinin biyolojik bir atigidir [2]. Bu calismada, kloroform/metanol ikili
karigtminin  saflagtirilmast  i¢in  ekstraktif distilasyon ve basing degistirmeli

distilasyon yoOntemlerinin  kullanilmasi, her iki yontem igin de tasarim



parametrelerinin etkilerinin incelenmesi ve optimum tasarimlarin bulunmasinin

ardindan da bu yontemlerin ekonomik olarak karsilastirilmast amaglanmustir.



2. TEORIK ARASTIRMA

2.1 Distilasyon

Distilasyon, tarihi antik ¢aglara dayanan ve binlerce yildir kullanilan temel ayirma
islemlerinin &nde gelenlerinden biridir. ilk uygulamalarda alkollii iceceklerin
konsantre edilmesi amaciyla kesikli olarak buharlagtirma ve ardindan yogusturma
ekipmanlart  kullanilmigtir.  Forbes’e  gore distilasyon  Cinliler tarafindan
kesfedildikten sonra Hindistan, Arabistan ve Britanya’ya, oradan da diinyaya
yayilmigtir. Ik dikey siirekli distilasyon kolonu Cellier-Blumenthal tarafindan
1813’te Fransa’da gelistirilmistir. Ilk kabarcik baslikli (tepsili) raflara 1820’de
Ingiltere’de Perier’in ¢aligmalarinda rastlanirken, 1830°da Coffey tarafindan ilk
delikli raflar gelistirilmistir. 20. yy’in baslarinda ise distilasyon sadece alkol
eldesinde kullanilan bir yontem olmaktan ¢ikip kimya endiistrisinin bagslica ayirma

yontemi olarak kullanilmaya baglanmistir [3].

Distilasyon, iki veya daha fazla bilesen igeren bir s1vi karisiminin 1sitilmasiyla buhar
ve sivi faz olusturularak, ucucu bilesence daha zengin bir karisimin elde edildigi
ayirma islemidir. Bir bagka tanimlama ile, bagil wuguculuklarin farkindan
yararlanilarak bir karisimdan anahtar bilesenlerin ayrilmasi islemidir. Bir sivi
karisimdaki maddelerin her birinin farkli buhar basincinda olmasi ile maddelerin
ayrilmas1 gergeklestirilir. Distilasyon isleminde temel sart, dengedeki buhar-sivi

karsimindaki buhar ve s1v1 fazlarinin bilesimlerinin farkli olmasidir [4].

Distilasyon kolonlar1 1s1 ve kiitle aktarimlarim1 saglamak amaciyla cesitli
ekipmanlardan olusmustur. Bunlar, sivilarin taginip ayirmanin saglandigi kolon, daha
etkili ayirma i¢in kullanilan raf veya dolgular, gerekli buharlagsmay1 saglamak i¢in
reboyler, kolonu terk eden buhari yogunlastirmak i¢in kullanilan kondenser, geri
akmay1 (riflaks) saglamak i¢in yogunlastirilan buhari tutan riflaks haznesidir.
Besleme akimi olarak, iki veya daha fazla bilesen igeren sivi karisimi kolona
beslenir, uguculugu yiiksek olan bilesence zengin karisim tepeden alinip kondenserde

yogusturulduktan sonra bir kismi bag iirlin olarak disar1 alinir, bir kismi ise riflaks



olarak kolona geri beslenir. Alt akimdan ise uguculugu diisiik olan agir bilesence
zengin taban iiriin elde edilir. Besleme akimi 3 bilesen iceren klasik bir distilasyon

kolonu sisteminin sematik gdsterimi Sekil 2.1°de verilmistir.
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Sekil 2.1 : Klasik distilasyon kolonu.
2.2 Azeotrop

Tarihte etanol elde edildiginden beri azeotroplarin varligi bilinmektedir. Etanol ve su
karisiminin dehidrasyonu azeotropik distilasyon kullanimina ilk 6rneklerdendir [5].
Azeotrop kavramu ilk olarak 1911°de Wade ve Merriman tarafindan sabit basing ya
da izotermal sartlarda buhar basinglar1 altinda maksimum veya minimum kaynama
noktalarina sahip karigimlari tanimlamak i¢in kullanilmistir [6-8]. Denge durumunda
T-xy veya P-xy grafiklerinde degismez bir nokta tanimlamis ve bu u¢ noktanin
bilesimindeki karisimlara azeotrop demislerdir. Azeotrop, iki veya daha fazla
bilesenden olusan, belirli basing ve sicaklikta dengedeki buhar ve sivi bilesimleri
aynit olan sivi karigimlardir. Bir baska deyisle, belirli bir bilesim ve sicaklikta
kaynayan ve bu durumda tek bir bilesen gibi davranan sivi karisimlaridir. Denge
sicakliginda s1v1 karisim homojen ise azeotrop, homoazeotrop olarak adlandirilir. iki
ayr1 s1v1 fazin bulundugu durumda heteroazeotrop adi verilir. Azeotrop olusturmayan

sistemlere ise zeotropik sistemler denir [6].



Azeotropun kaynama noktasi, karistmi olusturen bilesenlerin saf kaynama
noktasindan diigiik ise minimum kaynamali (pozitif) azeotrop; eger karisimda
bulunan bilesenlerin saf kaynama noktasindan yiiksek kaynama noktasina sahip ise
maksimum kaynamali (negatif) azeotrop diye adlandirilir [7]. Sekil 2.2°de ikili

sistemler i¢in sabit basingta T-Xy ve X-y denge egrilerine o6rnekler verilmektedir.
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Sekil 2.2: Denge egrileri ornekleri a) zeotropik b) minimum kaynamali homoazeotrop
¢) minimum kaynamali heteroazeotrop d) maksimum kaynamali azeotrop [9].

Hilmen’a goére azeotropun olugmasi bilesenler arasindaki molekiiler kuvvetlerin
etkilesimine baglidir [8]. Ikili karisimlarda ideallikten sapma durumuna gére 3 gruba

ayrilir:



e Rault kanunundan pozitif sapma gosterenler: Es molekiiller aras1 ¢gekim farkli
molekiiller aras1 ¢ekimden giicliidiir. Bu durumda pozitif azeotroplar olusup
heterojenlik goriilebilir.

e Rault kanunundan negatif sapma gosterenler: Farkli molekiiller arasindaki
¢ekimin en kuvvetli oldugu durumdur ve negatif azeotroplar olusabilir

e Rault kanununa uyan ideal karisimlar: Farkli ve es molekiiller arasi molekiil

ici cekim kuvvetleri aynidir.

2.3 Azeotrop Karisimlar: Ayirma Yontemi

Kaynama noktast yakin karigimlarin ayrilmasinda bagil ucuculuklarin orami 1’e
yaklastik¢a; kolonun raf sayisi ve riflaks oranmin artmasi gerektiginden ekonomik
olarak klasik distilasyon yontemlerinin bu karisimlar1 ayirmada kullanilmasi mantikli
bulunmaz. Relatif ucguculuk oraninin 1 oldugu azeotropik karisimlarda ise bu
yontemlerle ayirma miimkiin degildir. Bu durumu ¢6zmek icin azeotrop noktasini
degistirecek veya ortadan kaldiracak yeni yontemler gelistirilmistir. Coziicli eklenen
yontemlerden olan ekstraktif distilasyon ve azeotropik distilasyon yontemlerinde
¢oziicli ile azeotropik karigimin buhar-sivi denge davranisi degistirilerek ayirma
saglanir. Coziicii eklenmeyen yontemler olarak ise basing degistirmeli distilasyon ve

reaktif distilasyon sayilabilir [10,11].

2.3.1 Ekstraktif distilasyon

Ekstraktif distilasyon, karigimdaki bilesenlerin relatif uguculuklarini degistirmek igin
bir ¢oziicli eklenerek ayirmanin saglanmasi prensibine dayanir. Kaynama noktasi
karisimin kaynama noktasindan yiiksek ve bilesenlerden biri i¢in segici olan uygun
bir ¢oziicii segilir [5,10,13]. Doherty ve Malone’un tanimlamasina gore ekstraktif
distilasyon; minimum kaynamali ikili azeotropu, karisimda en agir bilesen olacak,
orjinal bilesenlerden hig biri ile azeotrop olusturmayacak ve tiim oranlarda tamamen
karigabilecek bir ¢oziicii kullanarak ayirma yontemidir [12]. Bu tanima gore,
ekstraktif distilasyonda ¢oziicii se¢imi onemli bir faktordiir. Coziicii segilirken, farkli
¢oOziiciilerin varligindaki bagil uguculuklarin karsilastirilmasi yapilir [13]. Relatif

ucuculuk (1.1) denklemi ile tanimlanir.
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Bu denklemde Kis” ve kjs* ¢oziicii varliginda sirasiyla i ve j bilesenlerinin sonsuz
¢Oziiniirligudiir.

Relatif ucuculuklar, belirli riflaks oraninda ve minimum raf sayisinda istenilen
saflikta {iriin eldesini saglayacak sekilde yiiksek olmalidir [8].

Ayirma islemi ekstraktif kolon ve ¢oziicii geri kazanim kolonu olarak iki kolonda
saglanir. Ekstraktif distilasyon akim semasi Sekil 2.3’te gosterilmektedir. Coziicl
ekstraktif kolona taze beslemenin iistinden beslenir. Ust akimdan saf iiriin elde
edilirken, alt akim ¢oziicii geri kazanim kolonuna beslenir. Bu kolonun {ist akimdan

diger saf iiriin elde edilir, saflagtirilan ¢6ziicii ise alt akimdan ilk kolona geri beslenir.
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Sekil 2.3 : Ekstraktif distilasyon akim semasi.

2.3.2 Azeotropik distilasyon

Azeotropik distilasyonda karisima buhar-sivi dengesini etkilemek icin hafif bir
bilesen eklenir ve beslemedeki bilesenlerden biri veya birkag1t ile azeotrop
olusturmas1 saglanir [5,7]. Azeotropik distilasyon kolonunda tepe iiriin olarak
bilesenlerden biriyle birlikte alinabilmesi icin eklenen c¢oziicli yeterince ugucu
olmalidir. Bu kolonun alt akimindan saf iiriin elde edilirken, tist akimda iki s1v1 faz
olusturan ¢oziicii ve bilesen karisimi elde edilir. Bu karisim yogusturulduktan sonra
¢oziicii faz1 kolona geri beslenirken diger faz geri kazanim kolonuna beslenir. Bu
kolonda alt akimdan saf {irlin elde edilirken iist akimdaki ¢oziicii ilk kolona geri

beslenir. Bu yontemin proses akim semast Sekil 2.4’te verilmistir.
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Sekil 2.4 : Azeotropik distilasyon akim semas.

2.3.3 Reaktif distilasyon

Reaktif distilasyonda, iki bilesenden biriyle tersinir bir reaksiyona giren bir madde
kullanilarak relatif uguculugu yiiksek bir iiriin elde edilerek ayirma saglanir [13].
Reaksiyon {irtinii ile reaksiyona girmeyen bilesen oOncelikle ayrildiktan sonra
reaksiyon tersine dondiiriiliir ve ilk bilesen elde edilir. Proses akim semasi Sekil

2.5’te verilmistir.
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Sekil 2.5 : Reaktif distilasyon akim semasi.



2.3.4 Basing degistirmeli distilasyon

Basing degistirmeli distilasyon azeotroplari ayirmak igin kullanilan yontemler
arasinda en c¢evre dostu olamidir ¢lnkii herhangi bir madde eklemesi
gerektirmemektedir [15]. Cevre dostu olmasinin pozitif yanina karsilik, yiiksek
sicakligin getirdigi yiiksek enerji maliyeti de negatif etki gosterir. Bu yontemde
ayirma, basingtaki bir degisimin relatif ucuculugu ve azeotropik bilesimi
degistirecegi prensibine dayanir. Bazi karisimlarda basing degistirilerek azeotropik
bilesimde 6nemli derecede degisim saglanabilir. Boylelikle farkli basingta ¢alisan iki
distilasyon kolonu ile ayirma miimkiin olur. Bu yontemin proses akim semas1 Sekil

2.6’da verilmistir.
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Sekil 2.6 : Basing degistirmeli distilasyon akim semasi.

Ikili azeotropik bir karisim diisiik P1 basincinda ¢alisan kolona beslenir. Alt akimdan
istenilen saflikta A bileseni elde edilirken, iist akimdan azeotropik karisima yakin xp;
bilesimine sahip bir karigim alinir. Bu karisim yiliksek P, basincinda g¢alisan ikinci
kolona beslenir. Bu kolonda taban iiriin olarak istenilen saflikta B bileseni elde edilir.
Ikinci kolonun tepesinden elde edilen xp, bilesimindeki azeotrop karisim ilk kolona
geri beslenir. Smith’e gore azeotropik bilesimde %5’lik degisim bu yontemi

uygulamak i¢in yeterlidir [15].



2.4 Kaynak Tarama Calismasi

Langston ve arkadaslari; aseton-metanol, metil asetat-metanol ve metanol-kloroform
ikili karisimlarinin solvent olarak su kullanilmasi durumunda, ekstraktif distilasyon
ile ayrilmasinin simulasyon ve optimizasyonunu yapmislardir. Bu ¢alismada ¢oziicli
besleme rafinin yeri, ¢oziicii sicaklig1 ve besleme fazinin etkisi incelenmistir [16].
Her ii¢ sistem i¢in de solvent besleme rafinin yerini arttirdik¢a, bas iiriinde daha
ucucu bilesenin bilesiminin azaldigi, su bilesiminin ise arttig1 goriilmiistiir. Aseton-
metanol ikili karisimi i¢in kesin (rigorous) bir tasarim ve ekonomik analiz

yaptiklarinda 73 rafli kolon kullanilmasi gerektigini gozlemlemislerdir.

Kaam ve arkadaslar1 kloroform-metanol-su karigiminin heterojen ekstraktif kesikli
distilasyonununu ¢alismiglardir [2]. Coziicii debisi ve riflaks oraninin etkisi
incelenmistir. Analitik metodlar ile elde edilen degerler ile deneysel degerlerin
ortiistiigii  goriilmistiir. Tepeden siirekli su beslemesi yapildigi durumda tgli
sistemin eyer noktasi olan kloroform-su karigimi yogusmus buhar olarak elde
edilmistir. Dekanterden sonra kloroformca zengin iriin elde edilmistir. Klasik

distilasyon kolonu uygulamalari i¢in kesin tasarimlar yapilmasi dngdriilmiistiir.

Literatiirde, ekstraktif ve basing degistirmeli distilasyonlarin ekonomik olarak
karsilastirilmasini igeren c¢esitli ¢alismalar bulunmaktadir. Luyben 2005 yilindaki
calismasinda TAME reaktif distilasyon prosesinden metanoliin ekstraktif ve basing
degistirmeli distilasyon yontemleri ile geri kazaniminin karsilagtirmasini tasarim ve
kontrol temelinde yapmistir [17]. Ekstraktif ajan olarak su kullanilmistir. Yatiskin
hal tasariminda yatirirm ve enerji maliyeti oldukca diisiikk oldugu icin ekonomik
olarak ekstraktif distilasyon daha uygun bulunmustur. Kontrol edilebilirlikleri ise

benzer seviyede zorluklar icermektedir.

Yine 2005 yilinda, Munoz ve arkadaslar1 izobiitil alkol ve izobiitil asetat azeotrop
karisiminin ayrilmasi igin ekstraktif ve basing degistirmeli distilasyon yontemlerinin
simulasyonunu ve optimizasyonunu yapmislardir [18]. Ekstraktif distilasyonda n-
biitil propanat uygun ¢oziicli olarak se¢ilmistir. Elde edilen optimum tasarimlarin
ekonomik analizleri sonucunda diisiik iiretim kapasitelerinde, basing degistirmeli
distilasyonun maliyeti daha disiik oldugu i¢in bu yontem daha uygun olarak

belirtilmistir. Fakat daha ytiksek iiretim kapasitelerinde basing degistirmeli yontemin
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yatirrm maliyeti artacagindan ekstraktif distilasyonun daha ekonomik oldugu

goriilmiistiir.

2008’de Luyben, aseton-metanol karisiminin ayrilmasi i¢in ekstraktif distilasyon ve
basing degistirmeli distilasyonlarin yatiskin hal tasarimlar1 ve kontrolleri iizerinden
karsilagtirmasin1 yapmistir [19]. Sonug olarak ekstraktif distilasyonun %15 daha
diisiik toplam yillik maliyete sahip oldugu goriilmiistiir. Dinamik cevaplarinin ise
benzer oldugu sonucuna varilmistir. Ayrica bu caligmada her iki yonteme de 1s1
entegrasyonu uygulanmistir. Sonug olarak ekstraktif yontem ekonomik olarak daha
uygun bulunmustur. Is1 entegrasyonu ile enerji maliyetlerinin digiirildigi

goriilmiistiir.

Gil ve arkadaglar1 da 2009 yilinda, ¢oziicii olarak su kullanildiginda aseton-metanol
karisiminin ekstraktif distilasyonunun tasarimini yapmistir [20]. Yaptiklar: duyarlilik
analizi ile uygun sartlar1 ve diizenlemeleri belirlemislerdir. Elde ettikleri sonuglar ile
literatlirde bu karisim i¢in yapilan diger ¢calismalarin sonuglarini karsilagtirmiglardir.
Secilen termodinamik modelin farkli olmasindan dolayr Langston (2005) ile farkli
sonuclar elde edildigi belirtilmistir. Luyben’in 2008 yilindaki calismasina yakin
degerler elde edilmis olsa da Luyben basing diisiisiinii hesaba katmadig igin toplam

raf sayis1 ve besleme raflarinin yerinde farkli sonuglar elde edilmistir.

Yu, Wang ve Xu, 2011 yilinda yaptiklari iki ¢aligmalarinda metilal-metanol azeotrop
karistminin sirasiyla ekstraktif distilasyon ve basing degistirmeli distilasyon ile
ayrilmasimin tasarim ve kontroliinii incelemislerdir [14,21]. 1lk calismadaki ekstraktif
distilasyon uygulamasi i¢in uygun ¢oziicii olarak DMF se¢ilmistir [14]. Ekonomik
analiz i¢in iteratif bir algoritmaya sahip bir optimizasyon yontemi gelistirilmis ve
toplam yillik maliyetin minimize edilmesi hedeflenmistir. Sonu¢ olarak 52 rafh
ekstraktif kolon ve 22 rafli ¢oziicii geri kazanim kolonu optimum tasarimlar olarak
bulunmustur. Bu ekibin ikinci ¢alismasinda metilal-metanol ayrilmasi i¢in tam 1s1
entegrasyonu uygulanmasi uygulanmis basing degistirmeli distilasyonun yatiskin hal
tasarimi ve kontrolii ¢alisilmistir [21]. Ayni sekilde toplam yillik maliyeti minimize
edecek bir optimizasyon yontemi gelistirilmistir. Yiiksek basingtaki kolonun 1200
kPa’da g¢alismasi uygun bulunmustur, basinci diisiirmenin veya arttirmanin toplam
yillik maliyeti arttirdigir goriilmiistiir. Ekstraktif yontemle kiyaslandiginda, 1s1
entegrasyonunun  enerji  maliyetini  diiglirlici  etkisi de gbz  Oniinde

bulunduruldugunda, basing degistirmeli distilasyon daha ekonomik sonuglar

11



vermistir. Bu iki yontem dinamik ag¢idan kiyaslandiginda benzerlik gosterdigi

sonucuna varilmistir.

Yukarida bahsedilen siirekli ¢alisan sistemlerin yaninda kesikli ¢alisan sistemler i¢in
de calismalar yapilmistir. Modla ve Lang, siirekli sistemde uygulamalar1 bulunan
aseton-metanol karigimini basing degistirmeli kesikli distilasyon ile ayirmis ve 1s1
entegrasyonu uygulamistir [23]. Kolonlar aras1 basing fark: incelendiginde, bu farkin
9 bar’dan 5 bar’a diismesi ile CO, emisyonunun %32 azaldig1 fakat proses siiresinin
%35 arttigm1 yani kapasitenin azaldigin1 goézlemlemislerdir. Kolonlar aras 1s1

entegrasyonu sonucunda da CO, emisyonunun %42 azaldigi belirtilmistir.
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3. CALISILAN PROSES

Metanol, CH3OH formiilii ile gosterilen renksiz, ugucu, yanici ve zehirli bir alkoldiir.
CAS numaras1 67-56-1 olan metanol ayn1 zamanda metil alkol, karbinol, odun ruhu,
odun alkolii, metilol, proksilik alkol, metil hidroksit adlariyla da anilan bir alifatik
alkoldiir. Oda sicakliginda polar bir sividir. Karbonmonoksit ve hidrojenin katalitik
reaksiyonu sonucunda olusur. Endiistride ¢0ziicli, antifiriz ve yakit gibi genis
kullanim alanlarina sahiptir. Ayrica transesterifikasyon reaksiyonlar1 sonucunda

biyodizel iiretiminde kullanilmaktadir.

Kloroform ise CH3Cl formiilii ile gosterilen, ayni zamanda triklorometan diye de
adlandirilan agir, renksiz, tath kokulu ve yanict olmayan bir sividir. CAS numarasi
67-66-3’tlir. Sudaki organik maddelerin klorla reaksiyonu sonucu olusur. Ayrica
metanin klorlastirilmasiyla da endiistriyel olarak elde edilir. Gegmiste anestezik
etkisinden dolayr kullanilmis olsa da giliniimiizde bu amacgla kullanilmamaktadir.
Kloroformun giiniimiizdeki baslica kullanim alani, teflon eldesinde tetrafloroetilen
i¢in 6n ham madde olan klorodiflorometan {iretimidir. Montreal protokolii 6ncesinde
R-22 adi altinda sogutucu olarak da kullanilmaktaydi. Reaktif olmamasi ve bir¢ok
organik sivi ile karigmasi nedeniyle laboratuvarda etkili bir ¢oziicii olarak da
kullanilmaktadir. Ayrica ilag endiistrisinde ¢oziicii olarak ve tarim ilaglar liretiminde
kullanilmaktadir. Sekil 3.1°de metanol ve kloroform kimyasallarinin molekiil yapilari

ve 3 boyutlu goriiniimleri gosterilmektedir.
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Sekil 3.1 : Kimyasallarin molekiil yapilart A) metanol, B) kloroform.

J
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Cizelge 3.1°de ise bu kimyasallarin 6zellikleri verilmistir.

Cizelge 3.1 : Metanol ve kloroform 6zellikleri.

Metanol Kloroform
Molekiil Formulu CH3;0H CH5CI
Molekiil Agirhig 32,04 g/mol 119,38 g/mol
Goriiniisi renksiz sivi renksiz s1vi
Yogunlugu 0,7918 g/cm® 1,483 g/cm®
Erime Noktas1 -97,6 °C/176 K | -63,5°C /210K
Kaynama Noktas1 64,7 °C /338K 61,2°C/334K

Kloroform/metanol karisimi ise biyolojik kaynaklardan biyoaktif maddenin
ekstraksiyonunda ¢oziicii olarak kullanilmaktadir [23-25]. Bu ikili karigim, ilag ve

biyoteknoloji endiistrilerinin organik atigidir.

Sekil 3.2°de verilen kloroform/metanol karistmmin 1 atm’de ¢izdirilen T-xy
grafigine gore, karisimin yaklasik olarak 327 K’de ve 0,34 metanol mol
fraksiyonunda azeotrop olusturdugu goriilmektedir. Bu azeotrop minimum

kaynamali (pozitif) ve homojen siniflandirmasina girmektedir.

T-xy for METHA-01/CHLOR-01

338,0

T-x 1,0 atm
T-y 1,0 atm

/

336,0

334,0
\

Temperature K
,0 332,0

330
N

\ Zan
~ "\l -

328,0

0,0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 03 0,35 0,4 045 05 055 06 065 0,7 0,75 08 085 09 095 1,0
Liquid/Vapor Molefrac MET HA-01

Sekil 3.2 : Kloroform/metanol ikili karistminin 1 atm’de T-xy grafigi
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Azeotrop olusturan bu ikili karisimin klasik distilasyon kolonlar1 ile ayrilmasi
miimkiin degildir. Bu amagla, bu ikili azeotropik karisimi ayirmak igin ekstraktif
distilasyon ve basing degistirmeli distilasyon yontemleri kullanilacaktir. Bu
calismada %50 kloroform - %50 metanol igeren ikili karistm 100 kmol/h debi ile
sisteme beslenmektedir. Belirtilen yontemlerde %99,5 saflikta iriinler elde edilmesi

icin tasarimlar yapilmistir.

3.1 Ekstraktif Distilasyon Yontemi

300 K sicakligindaki ikili karisim ve yeterli oranda ¢oziicii ekstraktif distilasyon
kolonuna beslenir. Coziiclinlin besleme sicakligi, ekstraktif kolonun tepe
sicakligindan 5-10°C daha diisiikk olmalidir [26]. Coziicliniin varligi ile relatif
ucuculuklar degisir ve {list akimdan hafif bilesen olan kloroform %99,5 saflikta elde
edilirken; alt akimdan ¢ikan ¢oziicii ve agir bilesen metanol karisimi ¢oziicii geri
kazanim kolonuna beslenir. Bu kolonda ise %99.5 saflikta metanol {ist akimdan elde
edilirken; alt akimdan elde edilen ¢oziicii bir 1s1 degistiriciden gegirilerek ekstraktif
distilasyon kolonuna geri beslenir. Bag iiriinlerle birlikte kagan ¢6ziicii kayiplarini
telafi etmek icin sisteme bir taze ¢oziicli akimi da eklenir. Ekstraktif distilasyon
yonteminin ASPEN simulasyon programiyla ¢izilen proses akim semas1 Sekil 3.3’te

verilmigtir.

Sekil 3.3 : Ekstraktif distilasyon proses akim gsemasi.

Ekstraktif distilasyon yontemi kullanilarak istenilen saflikta iirlin eldesini saglayan
optimum tasarimin bulunmasi i¢in Oncelikle tasarim parametreleri ve optimizasyon

degiskenleri belirlenmelidir. Bunlar belirlenirken tasarim serbestlik derecesinden
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faydalanilir. Kolonlarin tasarim serbestlik derecesi 2°dir. Coziicii geri kazanim
kolonunda bu serbestlik dereceleri i¢in; iist akimdaki iiriin saflif1 spesifikasyon
olarak belirlemis ve alt akimdan ¢ikan ¢oziicliniin 10 ppm safsizlik icerdigi kabul
edilmistir. Ekstraktif kolonda ise sadece iist akimdaki iirtin saflig1 spesifikasyon
olarak bilinmektedir. Ik kolonun alt akimindan ¢ikan metanoliin tamaminin ikinci
kolonun iist akiminda bulundugu kabul edilerek bilesen dengesi yardimiyla alt
akimdaki metanol kiitlesel bilesimi hesaplanmis ve diger serbestlik derecesi olarak
tanimlanmistir. Boylelikle, besleme akiminin bilesimi, besleme debisi, kolon
basinglar1 tasarim parametreleri; iriin safliklar1 ise spesifikasyonlar olarak
belirlenmistir. Optimizasyon degiskenleri ise toplam raf sayilari, besleme raflarinin
yerleri ve ¢oziicli debisidir. Tasarim parametreleri ve spesifikasyonlar1 saglamak i¢in
ASPEN’in “design spec-vary” fonksiyonundan faydalanilmistir. ilk kolonda, alt
akimdaki metanol bilesimi tasarim parametresi olarak belirlenip, reboyler 1s1l yiikii
degistirilerek istenilen saflikta iiriin spesifikasyonunu saglayan minimum ¢oziicii
debisi hesaplanmistir. Ardindan Wang ve arkadaglarinin Onerdigi iteratif

optimizasyon prosediirii uygulanmistir [ 14].

Toplam yillik maliyetin minimize edilmesini hedefleyen bu prosediirde ekstraktif
kolonun optimum tasariminit bulmak i¢in; kolon basinglar1 belirlendikten sonra i¢
dongiide taze besleme ile ¢oziiciiniin besleme raflarinin yerleri, orta dongiide ¢oziicii
debisi ve dis dongiide de birinci kolonun raf sayisi iteratif olarak degistirilir. Coziicii
geri kazanim kolonunda ise i¢ dongiide besleme rafinin yeri, dis dongiide de ikinci
kolonun toplam raf sayisi iteratif olarak degistirilir ve minimum toplam yillik

maliyeti veren tasarim belirlenir. Bu prosediiriin algoritmas: Sekil 3.4’°te verilmistir.

3.2 Basin¢ Degistirmeli Distilasyon Yontemi

Basing degistirmeli distilasyon yonteminin ASPEN simulatoriinde ¢izilen proses
akim semast Sekil 3.5’te verilmistir. 300 K sicakligindaki kloroform/metanol
karigimi diisiik basingta calisan ilk kolona beslenir. Bu kolonun alt akimindan %99,5
saflikta metanol elde edilirken, {ist akimindan bu basingtaki azeotrop noktasina %2
mol uzaklikta olan ikili karisim alinip yiiksek basingta ¢alisan ikinci kolona beslenir.
Ikinci kolonun alt akimindan ise %99,5 saflikta kloroform elde edilir, iist akimdan da
bu basingtaki azeotrop noktasina %2 mol uzaklikta olan ikili karisim alinip diisiik

basingta ¢alisan kolona geri beslenir.
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P1= P2=1 atm

NT2 degeri gir

v

> NT1 degeri gir
> Smin hesapla

y

NFF, NFE,NF2 degerlerini gir

<

\ 4

saglamak igin QR1 ve RR1
degerlerini degistir

Kolon 1 tasarim parametrelerini

A\ 4

QR1+QR2 hesapla

Sabit NT1,NT2,S igin
oplam minimum mu?

TAC hesapla

Sabit NT1,NT2 igin
TAC minimum mu?

Verilen NT2 igin
TAC minimum mu?

Sekil 3.4 : Ekstraktif distilasyon presesinin iteratif optimizasyonu igin algoritma.

HAYIR
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Kolon 2 tasarim parametrelerini
saglamak i¢in QR1 ve RR1
degerlerini degistir

QR1+QR2 hesapla
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Sabit NT1,NT2,S igin
oplam minimum mu?

TAC hesapla

v

Verilen NT2 igin
TAC minimum mu?

Optimum
NT1,NT2,NFF,NFE,NF2,S
ve TAC elde et

Bitir




C2

2
Sekil 3.5 : Basing degistirmeli distilasyon proses akim semast.
Besleme akiminin bilesimi, besleme debisi ve kolon basinglar1 tasarim parametreleri,
tirtin safliklar1 ise spesifikasyon olarak belirlenmistir. Optimizasyon degiskenleri ise
kolonlarin toplam raf sayilar1 ve besleme raflarinin yerleridir. Basing degistirmeli
distilasyon yonteminde optimum tasarimi elde etmek icin ekstraktif distilasyonda

kullanilan prosediire benzeyen toplam yillik maliyeti minimize edecek bir algoritma

gelistirilmistir. Bu algoritma Sekil 3.6’da gosterilmektedir.

3.3 Boyutlandirma ve Ekonomik Analiz

Yapilan optimizasyon islemi toplam yillik maliyet (TAC) hesabina dayanmaktadir.
Prosesin toplam yillik maliyeti temel olarak yatirrm ve isletme maliyetlerinden
olusur. TAC hesabi, Esitlik 3.1°de goriildiigii gibi, ana yatirnm maliyetinin geri

kazanim siiresine orani ile enerji maliyetinin toplamina esittir [27].

TAC <$/y11> = enerji maliyeti ($) + yatmm ﬁmaliy et (3.1)

Hesaplamalarda kullanilacak olan ekonomik degiskenler ve ekipman boyutlari
Cizelge 3.2’de verilmistir [28].
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Fa=1 atm R,=10 atm ——— % Optimum NT1 elde et

v

XD2 degeri gir ——— NT2 degerini degistir
XD1 degeri gir —>> NF2 degeri gir

v v

Kolon 2 tasarim parametrelerini

NT2 degeri gir saglamak icin QR1 ve RR1

¢ degerlerini degistir

NF2 degeri gir

v

— NT1 degeri gir

¢ HAYIR

—»  NFF,NFR degerlerini gir

QR1+QR2 hesapla

toplam minimum mu?

Kolon 1 tasarim parametrelerini
saglamak icin QR1 ve RR1 TAC hesapla
degerlerini degistir
QR1+QR2 hesapla HAYIR
EVET
HAYIR

. 5
toplam minimum mu: Optimum NT2 elde et

v

Optimum NT1,NT2,NFF,NFR,NF2
TAC hesapla ve TAC elde et

HAYIR EVET Bitir

Sekil 3.6 : Basing degistirmeli distilasyon prosesinin iteratif optimizasyonu i¢in

algoritma.
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Cizelge 3.2 : Boyutlandirma ve ekonomik analiz degerleri.

Parametre Birim Deger
Reboyler

Is1 transfer katsayisi, Ur kJ/(s.K.m?) 0.568
Kondenser

Is1 transfer katsayisi, Uc kJ/(s.K.m?) 0.852
Enerji maliyeti $/10°kJ 4.7
Yatirim stiresi, 3 yil 3

Sicaklik farki reboylerde 34,8 K olarak, kondenserde ise sogutma suyu kullanilmasi
icin tepe sicakligindan 310 K c¢ikartilarak hesaplanip ilgili denklemlerde
kullanilmagtir [19].

Distilasyon kolonu ve ekipmanlarinin yatirnrm maliyeti i¢in kullanilan denklemler

asagida verilmistir [13,26].

Kolon maliyeti = A;%S (101,9p10660.082F (3.2)

Ist degistirici maliyeti = A;%S (101,34%¢°F)) (3.3)

Gereken katsayilar yerlerine koyulup, diizenlemeler yapildiktan sonra 3.2 ve 3.3

denklemleri sirasiyla 3.4 ve 3.5 haline gelir.
Kolon maliyeti = 17640 D,“°%¢[, 082 (3.4)
Ist degistirici maliyeti = 7296 Az%% + A.%% (3.5)

Hesaplamalar yapilirken distilasyon kolonunun g¢ap (D) ve uzunluk (L¢) degerleri
ASPEN programindaki tasarim sonuglarindan elde edilmistir. MATLAB ile yazilan

bir program yardimiyla ekonomik hesaplamalar yapilmigtir.
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4. SONUCLAR VE TARTISMA

4.1 Ekstraktif Distilasyon Sonuclari

Ekstaktif distilasyon yonteminde yapilmasi gereken ilk is, ikili azeotropik karisimi
ayirmayl saglayacak ¢oziicliniin se¢imidir. Langston ve arkadaslar1 yaptiklar
calismada; azeotrop olusturan aseton-metanol, metil asetat-metanol ve metanol-
kloroform ikili sistemlerininin ekstraktif distilasyon ile ayrilmasi isleminde ¢oziicii
olarak su kullanmay1 6nermislerdir [16]. Bu calismada termodinamik model olarak
Wilson kullanildiginda suyun her ii¢ sistem i¢in de uygun bir ¢oziicii oldugu
sOylenmektedir. Sekil 4.1°de verilen liggen diyagramda da goriildiigii gibi Onerilen
termodinamik model kullanildiginda ASPEN programiyla sadece kloroform/metanol

arasinda ikili bir homojen minimum kaynamali azeotrop bulunmaktadir.

Ternary Map/Mole Basis)
& \e
iy 3

—— — )

005 01 015 0,2 025 03 03 04 045 05 05 06 065 07 075 08 08 09 095
METHA-01

Sekil 4.1 : Kloroform/metanol/su iiglii sistemi i¢in tiggen diyagram (Wilson).
Hilal ve arkadaslar1 ile Kaam ve arkadaslar1 ise yaptiklar1 deneysel ¢aligsmalarda
kloroform/metanol/su {i¢lii sisteminin bir heterojen azeotrop olusturdugunu
sOylemektedirler [2,29,30]. Buna gore, termodinamik model olarak NRTL
kullanildigt  durumda kloroform/metanol ikili azeotropu yaninda sistemde

kloroform/su ikili azeotropu ve kloroform/metanol/su ii¢lii azeotropu da bulundugu
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goriilmektedir. NRTL termodinamik modeli ile bu {i¢lii sistem i¢in 1 atm basingta
elde edilen iicgen diyagram Sekil 4.2°’de verilmistir. Bu diyagramda distilasyon
sinirlart  goriilmektedir. Kloroform/metanol ikilisinin olusturdugu azeotropun
yaninda, kloroform/su ikilisi ve kloroform/metanol/su iicliisiiniin de ayrica azeotrop

olusturdugu goriilmektedir.

Ternary Map/Mole Basis)
A

WATER

Sekil 4.2 : Kloroform/metanol/su iiglii sistemi i¢in tiggen diyagram (NRTL).
Cizelge 4.1 : Kloroform(A)/metanol(B) i¢in ¢oziicii adaylar1 [2].

Coziicii (S) Te (®O) | vy Ys | ¥a/vYs | Reddedilme Nedeni
Kloroform(A) 61,1 2,26 - 0,19
Metanol(B) 64,5 - 11,77
Asetik Asit 1180 | 1,85 | 0,99 1,87 Toksik
Allil Alkol 96,9 1,22 | 0,99 1,23 Toksik, Kirletici
1-Propanol 97,4 1,61 1,07 15 -
1-Butanol 117,8 1,52 1,15 1,32 -
2-Methyl-1-Propanol 107,6 1,52 1,15 1,32 -
2-Butanol 99,5 1,48 1,19 1,24 -
Su 100,0 | 665,03 | 1,67 | 398,22 | Azotrop olusturma
n-Butyl Acetate 126,5 041 | 3,74 0,11 -
Furfural 161,4 1,07 | 2,56 0,42 Toksik, Kirletici
Pyridine 115,2 0,43 0,83 0,52 Kirletici
Nitrobenzene 210,6 0,14 2,54 0,05 Toksik, Kirletici
4-Methyl-2-Pentanone | 116,7 0,43 2,42 0,18 Kirletici
1,4 Dioxane 101,3 0,23 | 1,80 0,13 Toksik, Kirletici
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Azeotrop olusturmasi nedeniyle sudan farkli bir ¢oziicii aramak tercih edilmistir.
Kloroform/metanol ikili karisimi i¢in uygun ¢O6ziicii adaylar1i Cizelge 4.1°de
verilmistir. Relatif uguculuklarin oranminin, bir baska deyisle sonsuz seyreltme
aktivite katsayilarinin oranin yiiksek olmasi daha kolay ayirma sagladig: igin ¢oziicii
secilirken bu kriter g6z ontline alinmistir. Bu adaylardan, sonsuz seyreltme aktivite
katsayilarinin oranin yiiksek oldugu, orjinal bilesenlerle azotrop olusturmayan, toksik

ve kirletici etkisi olmayan uygun ¢oziicii olarak 1-propanol secilmistir.

Kloroform/metanol/1-propanol  ii¢lii  sistemi igin literatiirde Onerilen  bir
termodinamik modele rastlanmamistir. Bunun igin Sekil 4.3’te verilen termodinamik

model se¢imi agacindan faydalanilarak uygun termodinamik model secilmistir.

NRTL, UNIQUAC, WILSON

P<10bar  , fivevieri UNIFACLLE,
Elokirolit UNIFAC ve ilaveleri
Olmayan
P?
Schwartentruber-Renon, WS
Poliip oo beraber PR yada RKS,

MHYV?2 beraber PR yada
RKS, PSRK

Elektrolit
Elektrolit NRTL ya da

Pitzer

Peng-Robinson,
Redlich-Kwong-Soave,
Lee-Kesler-Plocker

Chao-Seader,
Grayson-Streed ya da

Psédo Braun K10
&Gergek
Vakum
Braun K-10ya da
Ideal

Sekil 4.3 : Termodinamik model se¢im agaci.
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Buna gore, kullanilan polar sistem elektrolit olmadigindan ve 10 bar basincin altinda
calisilacagindan NRTL, UNIQUAC, WILSON ve UNIFAC modelleri
onerilmektedir. Sekil 4.4’te bu ¢l sistem i¢in NRTL, UNIQUAC, UNIFAC ve
WILSON termodinamik modelleri kullanilarak 1 atm basingta ¢izdirilmis {iggen

diyagramlari verilmistir.

Ternary MapfMole Basis) Ternary Map/Mole Basis)
G\ &/ \e.
S &
o,

—

>

005 01 015 02 025 03 035 04 045 05 055 06 06 07 075 08 08 09 095 005 01 015 02 025 03 035 04 045 05 055 06 0.65 07 075 08 08 09 095
1:PRO-01 1-PRO-0L

Sekil 4.4 : Farkli termodinamik model i¢in kloroform/metanol iiggen diyagramlari
A) NRTL B) UNIQUAC C) UNIFAC D) WILSON modelleri.

Elde edilen iiggen diyagramlardan da goriildiigii gibi azeotropik nokta degerlerinde
farklilik yoktur. Bunun i¢in Hilal ve arkadaslar1 ile Kaam ve arkadaslar gibi
termodinamik model olarak NRTL kullanilmasina karar verilmistir. Sekil 4.4A’da
distilasyon sinirlar1 ile birlikte; sadece Kloroform/metanol ikilisi arasinda 326,89
K’de 0,6601 kloroform bilesiminde azeotrop olustugu goriilmektedir.

Yapilan ¢aligmada verilen algoritmaya gore dis dongiide ekstraktif kolonun toplam
raf sayis1 degistirilmistir. Bu degisim her bir tasarim i¢in ayr1 ayrt minimum ¢dziicii
debisi hesaplanmasini gerektirmistir. Bunun i¢in, ekstraktif kolonun alt akimindan
alinmak istenen metanol bilesimi tiim sistem ic¢in kurulan metanol bilesen

dengesinden hesaplanmistir. Reboyler 1s1l yiikii degistirilerek bu deger saglanmistir.
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Riflaks orani degistirildiginde istenilen kloroform safligi olan %99,5 degerine
ulasmak ic¢in gerekli minimum ¢oziici debisi belirlenmigtir. Sekil 4.5’te
tasarimlardan biri -ekstraktif kolon toplam raf sayis1 85, taze besleme rafi 60, ¢oziicii
besleme rafi 15- i¢in riflaks orani ve solvent debisinin kloroform safligina etkisini
gosteren grafik verilmistir. %99.5 kloroform safligina ulasmay1 saglayan minimum

¢oziicii debisinin 600 kmol/h oldugu goriilmektedir.

1

S=500
S=550
e
0.995 ~_ S=600
—\\\ ~ S=650
E 099 / ~ S=700
3 \ N \
k5 \
X
./ AN AN
0.975 ;
5 6 7 8 9 10 11 12 13 14 15
RR,

Sekil 4.5 : Riflaks oran1 ve ¢oziicii debisinin kloroform safligina etkisi.
Ekstraktif kolonun optimum tasarimini elde ederken, i¢ dongiide besleme raflarinin
yerleri ayr1 ayr1 degistirilmis ve toplam reboyler 1sil yiikii minimize edilmek
istenmistir. Sekil 4.6°da N11=85, S=600, N1,=40, Ng=14 olan tasarim igin taze
besleme ve ¢oziicii besleme raflarinin yerlerinin toplam reboyler 1s1l yiikiine etkisi
gosterilmigtir.  Minimum 1s1l yiik toplami Nge=65, Ng=15 durumunda elde
edilmistir. Grafikte de goriildiigii gibi sabit bir ¢oziicii besleme rafi yeri igin taze
besleme rafinin yerinin bir minimumu vardir. Sabit taze besleme rafi degeri i¢in
bakildiginda ¢oziicli beslemesi yukaridan yapildikca, reboyler 1sil yiikiiniin arttigi
goriilmektedir. Coziicli yukaridan beslendikge riflaks ile karsilasmalart durumunda
¢oziiclinlin seyrelmesine neden olur ve etkisi azalir, boylelikle daha fazla reboyler
1s11 yukii gerekir. Coziicii asagidan beslendikce de kolon iginde ¢oziicii ve
bilesenlerin karsilagsmalar1 azalacagi i¢in reboyler 1s1l yiikii artar.

Kullanilan algoritmada orta dongiide ¢oziicii debisi degistirilerek toplam yillik
maliyet minimize edilmistir. Coziicii debisi arttifinda ayirma kolaylasip enerji
maliyeti diiger fakat kolon boyutlar1 artacagi i¢in yatirim maliyeti fazlasiyla artar ve
toplam yillik maliyet de artmis olur. Minimum ¢oziicii debisinin 600 kmol/h olarak

hesaplandig1 bir tasarim (Nt1=85, N12=40, Ng=14) icin ¢oziicii debisinin toplam
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yillik maliyete etkisi Sekil 4.7°de gosterilmistir. Maliyetin minimum degerinin

¢oziicii debisinin de minimum oldugu durum oldugu goriilmektedir.

10.8¢ r r r r 4
\ NFE:16

10.75 \ NFE:]'S T

10.7 Nee=14 1
NFE:13

10.65
10.6 \ /
OI 10.55 \ /
T~ /
yaa
/

+
1 QRZ

10.5 > — 4
10.45 ~ ] /
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62 63 64 65 66 67 68 69

Ner

104 ~—

Sekil 4.6 : Besleme raflarinin yerinin toplam reboyler 1s1l yiikiine etkisi.

2.65;
2.6

2.55 o _—
2.5 //

2.45

TAC(10° $/yyl

2.4 //
2.35,/
23" r r - -
6 61 62 63 64 65 66 67 68 69 7

S/F

Sekil 4.7 : Coziicii debisinin toplam yillik maliyete etkisi.
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Ekstraktif kolon tasariminda kullanilan algoritmanin dig dongiisiinde toplam raf
sayist degistilerek toplam yillik maliyetin minimum oldugu optimum tasarim
aranmustir. Cizelge 4.2°de raf sayisindaki degisimin etkisi gosterilmistir. Bu tabloda
¢Oziicii debisi ve besleme raflarinin yeri o tasarima ait bulunan optimum degerler
olarak verilmistir. Raf sayisi arttikca enerji maliyeti stirekli diiserken; yatirim
maliyeti bir yere kadar azalmis daha sonra artis gostermistir. Bunun sebebi raf sayisi
arttikca kolon ¢apinin azalmasidir. Fakat raf sayisi arttikca ¢cap ne kadar azalsa da,bu
azalis kolonun uzunlugundan dolay1 gelen maliyetten diisiik kalir ve bir yerden sonra
yeniden yatirim maliyeti artisa geger. Raf sayisi arttik¢a bir yerden sonra gereken
minimum ¢oziicli debisinin sabit kaldigi, kolon ¢apinin ise azaldigi goriilmektedir.
Optimum deger tasarim5’te toplam raf sayist 90 oldugu durumda toplam yillik
maliyet 2346,30 1O3$/y11 iken bulunmustur.

Cizelge 4.2 : Ekstraktif kolon tasarim sonugclart.

N S(pt) | Nee | Nee D, Qr: | Qe Ce Cc TAC
™ | kmol/h | (opt) | (opt) | m | MW | MW | 10%/y1l | 10%8/y1l | 10°$/yil

tasl | 70 800 15 52 | 231 | 6,7 | 3,85 | 1959,8 | 923,4 | 2883,20

tas2 | 75 700 15 56 | 2,17 | 596 | 3,47 | 1737,4 | 876,0 | 2613,40

tas3 | 80 650 16 60 | 2,07 | 551 | 3,19 | 1618,4 | 854,6 | 2473,00

tasd | 85 600 15 65 | 2,01 | 521 | 3,07 | 1524,8 | 841,3 | 2366,00

tas5 | 90 600 16 68 | 1,98 | 5,07 | 2,93 | 1508,2 848,0 | 2346,30

tas6 | 95 600 15 73 | 197 | 502 | 2,88 | 14939 | 858,8 | 2352,90

Cozicii geri kazanim kolonu degiskenleri (N1, ve Ngp) sabit tutulup, ekstraktif
kolonun optimum tasarimi N1;=90, S=600 kmol/h, Nge=16, Nr=68 olacak sekilde
belirlendikten sonra ¢oziici geri kazanim kolonunun optimum tasarimi elde
edilmistir. Bunun i¢in besleme rafinin yeri degistirilip toplam reboyler 1sil yiikii
minimize edilmis ve ardindan toplam raf sayis1 degistilerek toplam yillik maliyetin
minimum oldugu durum optimum tasarim olarak se¢ilmistir. Cizelge 4.3’te ¢oziicii
geri kazanim kolonunun iteratif yontemle elde edilen sonuglar: verilmistir. Raf sayisi
arttitkga kolon ¢ap1 azalmaktadir. Cap azaldikga yatirim maliyeti diiser fakat kolon
yiiksekliginin artmasiyla yatirnm maliyeti bir yerden sonra artar ve optimum degere
sahip olur. Raf sayis1 arttikga ayirma kolaylasacagindan enerji maliyeti diiser.
2217,43 10%$/y1l ile minimum toplam yillik maliyete sahip olan optimum tasarim

beslemenin 16. raftan yapildigi toplam 66 rafli bir kolonla elde edilmistir.
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Cizelge 4.3 : Coziicli geri kazanim kolonu tasarim sonuglart.

Nr, | Ne2 (opt) Ianz ﬁsf/ I\Cﬁ/ 10%7y11 103C$C/y11 1;’@;11
tasl | 40 | 14 |1,84]|510 500 | 15082 | 848,8 | 2356,9
tas2 | 50 | 15 |1,71|4,42 4,32 14069 | 8686 | 22754
tas3 | 60 | 16 | 1,65]| 4,11 | 401 | 1360,8 | 864,6 | 22254
tasd | 65 | 16 | 164 | 4,01 | 391 | 13459 | 8731 | 22189
tas5 | 66 | 16 | 1,63 | 4,00 | 3,90 | 13429 | 874,6 | 2217,
tas6 | 67 | 16 | 1,633,938 | 3,88 | 1340,9 | 876,9 | 2217,7
tas7| 70 | 16 | 162394 |385| 13363 | 882,6 | 2218,8

4.2 Basing Degistirmeli Distilasyon Sonuglari

Kloroform/metanol ikili karisiminin T-xy grafikleri Sekil 4.7°de verilmistir. 1 atm

basing altinda, 326,99 K’de 0,6601 kloroform bilesiminde azeotrop olustugu Sekil
4.8’de verilmistir. Sekil 4.9’da ise 10 atm basing altinda, 405,58 K’de 0,4148

kloroform bilesiminde azeotrop olustugu goriilmektedir. Diisiik ve yliksek basinglar

altinda azotrop bilesimindeki bu belirgin degisimden dolay1r basing degistirmeli

distilasyonun bu sistem i¢in uygulanabilirligi goriilmektedir.

T-xy for CHLOR-01/METHA-01
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Sekil 4.8 : Kloroform/metanol karisiminin 1 atm basingta T-xy grafigi.
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T-xy for CHLOR-01/METHA-01
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Sekil 4.9 : Kloroform/metanol karisiminin 10 atm basingta T-xy grafigi.
Tasarimlar yapilirken azeotropik bilesimlere %2 yakin bilesimlerde calisilmastir.
latm’de calisan kolonun tepesinden 0,64 bilesiminde; 10 atm’de calisan kolonun
tepesinden ise 0,43 kloroform igeren karisim alinmistir.

Ik kolon olan diisiik basingta ¢alisan kolonun (LPC) tasarimi yapilirken; basing
degistirmeli distilasyon i¢in verilen algoritmaya gore, distilat mol fraksiyonlar1 ve
yiiksek basin¢ kolonunun (HPC) toplam raf sayisi sabit tutularak i¢ dongiide besleme
raflarinin yerleri degistirilip reboyler 1s1l yiikleri toplaminin minimum oldugu deger
secilmistir. Sekil 4.10°da N11=20, Nr=12, N12=30, Ng=15 oldugu durum icin taze
besleme akiminin yerinin toplam reboyler 1sil yiikiine ve birinci kolonun riflaks
oranina etkisi gosterilmistir. Taze besleme rafinin yerinin reboyler 1si1l yilikii ve
riflaks oranina karsilik bir minimum degeri vardir.

Sekil 4.11°de ise Nt1=20, Nge=7, N12=30, Np=15 oldugu durum igin geri doniis
akiminin yerinin toplam 1s1l yiike ve riflaks oranina etkisi gosterilmistir.

Diisiik basing kolonunun (LPC) tasariminda kullanilan algoritmada dig dongiiniin
toplam raf sayis1 degistilip toplam yillik maliyet minimize edilmistir. Cizelge 4.4’te
raf sayisinin degisimin etkisi gosterilmistir. Kolonun raf sayis1 degistiginde o durum
icin optimum besleme raflarinin yerleri her tasarim igin tekrardan hesaplanmis ve
tabloda optimum degerleri verilmistir. Enerji maliyetinin raf sayis1 arttikca azaldigi
ve yatirim maliyetlerinin ise arttig1 goriilmektedir. Raf sayis1 arttik¢a kolon ¢apindaki
azalmanin getirdigi maliyetteki diislis ¢ok azdir ve raf sayisi arttikga yatirnm maliyeti
artmaktadir. Buna gore optimum deger tasarim2’te toplam raf sayist 24 oldugu

durumda toplam yillik maliyet 707,00 103$/y11 iken bulunmustur.
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Sekil 4.10 : Taze besleme akiminin yerinin toplam 1s1l yiike ve riflaks oranina etkisi.
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Sekil 4.11 : Geri doniis akiminin yerinin toplam 1s1l yiike ve riflaks oranina etkisi.
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Cizelge 4.4 : LPC tasarim sonuglari.

Nri| Ner (0p) | Ner (0p1) Ianz nc/l?% |\C/|2\C/f/ 10%y11 103C$7y11 1;3?;11
tasariml | 25 19 9 1,08{0,98 1,76 | 402,6 | 304,55 | 707,1
tasarim2 | 24 18 1,08/0,99 (1,77 | 404,1 | 3029 | 707,0
tasarim3 | 23 17 1,09/1,00(1,78| 4056 | 3015 | 707,1
tasarim4 | 22 16 1,09/1,02 (1,80 407,7 | 300,3 | 707,9
tasarim5 | 21 15 1,10/1,03(1,82| 410,2 | 299,3 | 709,5
tasarimé6 | 20 14 1,10(1,06 1,84 | 4135 | 298,55 | 712,0
tasarim7 | 19 13 1,11/1,09 (1,87 | 418,2 | 2984 | 716,6

D[N |(N|00 |00 |©

LPC tasarim1 yapilirken sabit tutulan HPC toplam raf sayis1 ve besleme rafinin yeri
incelenmistir. Besleme rafinin yeri degistirilerek toplam reboyler 1s1l yiikii minimize
edilmis ve ardindan toplam raf sayis1 degistilerek toplam yillik maliyetin minimum
oldugu durum optimum tasarim olarak segilmistir. Cizelge 4.5’te yiiksek basing
kolonunun iteratif yontemle elde edilen sonuglari verilmistir. Toplam raf sayisinin
25, besleme rafinin 20 oldugu durumda optimum deger tasarim5’te, toplam yillik
maliyet ise 689,79 1O3$/y11 olarak bulunmustur.
Cizelge 4.5 : HPC tasarim sonuglari.

D TA

Nra | Nea(opt) | % [vbee| e 10393%11 10%(;y11 103$/(;11
tasariml1| 30 25 0,83(1,66|1,25| 393,07 | 299,03 | 692,10
tasarim2| 24 19 0,8411,68|1,27| 396,20 | 293,79 | 689,99
tasarim3| 25 20 0,8411,69|1,28| 397,27 | 292,52 | 689,79
tasarim4| 26 21 0,84(1,70]1,27| 398,51 | 291,30 | 689,81
tasarim5| 20 15 0,85(1,75|1,34| 406,20 | 286,99 | 693,19

Kloroform/metanol ikili karistmimin ekstraktif distilasyon ve basing degistirmeli
distilasyon yontemleri ile ayirmasi saglandiginda elde edilen optimum tasarimlarin
toplam yillik maliyetlerine bakilirsa; 689.79 103$/y11 ile basing degistirmeli
distilasyonun, 2217.43 10%$/y1l maliyetindeki ekstraktif distilasyona gére oldukca
ekonomik oldugu goriilmektedir. Cizelge 4.6° da ekstraktif ve basing degistirmeli

distilasyon proseslerinin optimum tasarimlarinin sonuglari verilmistir.
4.2.1. Is1 entegrasyonlu basin¢ degistirmeli distilasyon

Bundan yaklasik 70 yil o6nce sicak akimlarin soguk akimlarla karsilastirilarak 1s1

transferlerinin saglanmasi fikriyle ortaya cikan 1s1 entegrasyonu, gilinlimiizde enerji
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maliyetlerini diisiirmek i¢in oOzellikle distilasyon kolonu sistemlerinde sikca

kullanilmaktadir [32].

Cizelge 4.6 : Karsilastirmali tasarim sonuglari.

Ekstraktif | Basing Degistirmeli
Distilasyon Distilasyon
Nt 90 24
Ner 68 9
Cl NFE/NFR 16 18
D (m) 1,98 1,08
Qr (MW) 5,07 0,99
Qc (MW) 2,93 1,77
Nt 66 25
NF2 16 20
C D (m) 1,63 0,84
Qr (MW) 4 1,69
Qc (MW) 3,9 1,28
Ce (10°$/y11) 1342,9 397,27
TOPLAM| Cc (10%$/y1l) 874,6 877.6
TAC (10°/y1l) | 22174 689,79

Calisilan sistemlerden basing degistirmeli distilasyonun ekstraktif distilasyona gore
daha ekonomik olmasinin ardindan, basin¢ degistirmeli sistemde optimum tasarim
icin 1s1 entegrasyonunun uygulanabilirligine bakilmistir. Yiiksek basing kolonunun
tepe sicakligr (405,6 K) ile diisiik basing kolonunun reboyler sicakligi (337,4 K)
karsilastirildiginda bu sistem i¢in tam 1s1 entegrasyonunun uygun oldugu
goriilmiistiir. Bir bagka deyisle, yiliksek basing kolonundan ¢ikan sicak akim diisiik
basin¢ kolonunda reboyleri 1sitmada kullanilabilir boylece ayn1 zamanda kondensere
de gerek kalmadan sogutulmus olur. Is1 entegrasyonlu basing degistirmeli distilasyon
sisteminin proses akim semasi1 Sekil 4.12°de verilmistir.

Tam 1s1 entegrasyonunu saglayabilmek i¢in ASPEN’in design spec/vary oOzelligi
kullanilarak Fortran ile yazilan bir kod ile 4.1 denklemi sisteme uygulanmistir.

Boylelikle LPC’nin reboyler 1s1l ylikii HPC’nin kondenser 1s1l yiikiine esitlenmistir.

Qr1 = —Q¢2 (4-1)

32



o A A I D2
D1
Taze besleme
—
A+ 1 1t 0 ]
/] ° N
il BBZ )

Sekil 4.12 : Is1 entegreli basing degistirmeli distilasyon proses akim semasi.

Basing degistirmeli distilasyon sisteminin optimum tasarimi (Nt1=24, Ng=9,
Nrr=18, N1,=25, Np=20) i¢in 1s1 entegrasyonu uygulandiginda enerji maliyeti,

yatinm maliyeti ve toplam yillik maliyet olarak elde edilen ekonomik sonuglar

karsilastirmali olarak Cizelge 4.7’de verilmistir.

Cizelge 4.7 : Is1 entegrasyonu ekonomik sonuglari.

Basing degistirmeli Is1 entegreli basing
distilasyon degistirmeli distilasyon
Enerji maliyeti (10%$/y1l) 397,3 354,2
Yatirim maliyeti (10°$/y1l) 877,6 856,7
TAC (10°$/y1l) 689,8 635,9
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5. VARGILAR VE ONERILER

Bu c¢alismada, kloroform/metanol azeotropik karigiminin ekstraktif ve basing
degistirmeli distilasyon yontemleri kullanilarak ayrilmasinda ASPEN PLUS
simulatdriinden faydalanilmistir. Iteratif yontemler kullanilarak optimum tasarimlar
elde edilmis ve toplam yillik maliyet {izerinden ekonomik analizleri yapilarak
karsilastirilmistir.

Ekstraktif distilasyon sisteminde bu ikili karisim igin 1-propanol uygun ¢oziicii
olarak secilmistir. Elde edilen optimum tasarimda Nt1=90, Ngr=68, Npe=16, N1,=66,
Ng2=16 olarak bulunmustur. Bu durumda enerji maliyeti 1342,9 10%$/yil, yatirim
maliyeti 874,6 10°$/y1l, toplam yillik maliyet ise 2217,4 10%¢/y1l’dur.

Basing degistirmeli distilasyon sisteminde 1 ve 10 atm basinglarda calisan kolon
sistemi uygun gorilmiistiir. Optimum tasarim degerleri Nt1=24, Ngr=9, Ngr=18,
NT12=25, Np2=20 seklinde bulunmustur. Bu sistemde enerji maliyeti 397,27 103$/y11,
yatirim maliyeti 877,6 10°$/y1l, toplam yillik maliyet ise 689,79 10°$/y1l’dir. Basing
degistirmeli distilasyonun ekstraktif distilasyona gore daha ekonomik oldugu
goriilmiistiir. Bunun iizerine basing degistirmeli sistemde 1s1 entegrasyonu uygulanip
maliyetlerin distiriilmesi hedeflenmistir. Optimum tasarim i¢in 1s1 entegrasyonu
uygulandiginda enerji maliyeti 354,2 10°$/y1l, yatirim maliyeti 856,7 10°$/yil,
toplam yillik maliyet ise 635,9 10°§/yil’dir. Is1 entegrasyonunun enerji maliyetini
%10.8, yatirrm maliyetini %2.4, toplam yillik maliyeti ise %7,7 diislirerek daha

ekonomik hale getirdigi goriilmektedir.
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